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Introduction générale

La séparation de mélanges gazeux est une opération de premiere importance dans
I’industrie. En effet, elle couvre des domaines aussi larges que la production de gaz pur
(azote, oxygene, etc.), la séparation d’isomere (propane-propyléne) ou la dépollution
d’effluents contaminés par des solvants. Trois types de procédés sont principalement utilisés :
la distillation cryogénique, I’adsorption et les procédés membranaires. En terme de pureté du
produit, la cryogénie et 1’adsorption offrent de meilleures performances que les procédés
membranaires. En terme de colit d’installation, les procédés cryogéniques et membranaires
présentent des colts d’investissement élevés par rapport aux procédés par adsorption
(Mersmann et al., 2000). Cependant, I’augmentation du colit d’investissement en fonction de
la taille de I’installation est favorable au procédé cryogénique, si bien qu’il reste le procédé de
prédilection pour les grosses installations de production de gaz ultra-pur. L’adsorption reste
donc un procédé avantageux pour la production de gaz dans le cas d’installation de taille
moyenne. De plus, 1’adsorption est un des procédés les plus couramment utilisés pour la
dépollution d’effluent gazeux, en particulier pour la capture des COV, Composés Organiques
Volatils, (Le Cloirec, 1998).

Pour fonctionner, les procédés d’adsorption alternent des phases d’adsorption et de
désorption, cette derniére permettant de régénérer 1’adsorbant. Le mode de désorption permet
de distinguer deux grandes familles de procédés d’adsorption pour le traitement d’effluents
gazeux. La premicre est la famille des procédés d’adsorption modulée en pression (AMP ou
PSA pour Pressure Swing Adsorption). Les procédés PSA sont principalement utilisés pour la
production de gaz purs comme la production d’azote a partir de I’air. La deuxiéme famille est
celle des procédés d’adsorption modulée en température (AMT ou TSA pour Temperature
Swing Adsorption). Les procédés TSA sont quant a eux principalement utilisés pour la
dépollution d’effluents gazeux, le chauffage permettant de désorber plus facilement que la
variation de pression les composés fortement adsorbés comme les composés organiques
volatils. Le procédé¢ développé dans ce travail appartient a cette derniere famille.

Les procédés TSA soufrent de deux inconvénients majeurs : des temps de désorption longs
a cause du temps nécessaire au chauffage de 1’adsorbant et des consommations énergétiques
importantes. Afin d’améliorer les performances des procédés TSA, des nouveaux moyens de
chauffage (effet Joule, infra-rouge, etc.) ont ¢été testés. Bien qu’aboutissant a un gain de
performance, ces méthodes présentent le désavantage de faire appel a de 1’énergie électrique,
considérée comme une énergie noble, pour effectuer une opération de chauffage.

Le procédé TSA proposé dans ce travail utilise un adsorbeur muni d’un échangeur interne.
Cet ¢échangeur interne permet de chauffer I’adsorbeur par condensation de vapeur lors de la
phase de désorption. Il permet également la circulation d’eau pour refroidir rapidement
I’adsorbeur aprés la phase de chauffage et pour limiter les augmentations de température dues
a ’adsorption des composés. Notre objectif est ainsi de montrer la faisabilité d’un tel procédé
a chauffage et refroidissement indirects et d’en comprendre le fonctionnement tout en le
comparant avec un procédé TSA classique.

Pour ce faire, le chapitre 1 est consacré a une étude bibliographique présentant les
différents procédés d’adsorption (en particulier TSA), et les phénoménes physiques les
régissant.

Dans le deuxieme chapitre, I’installation expérimentale est décrite. Ce dispositif permet
I’obtention de courbes de pergage en phase d’adsorption et de désorption ainsi qu’un suivi des
températures de 1’adsorbeur et la mesure de 1’énergie calorifique nécessaire au chauffage. Des
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expériences ont été réalisées avec un seul composé adsorbable et en mélange, ainsi qu’en
opération unitaire et en cycle.

La modélisation numérique de ce procédé est présentée dans le chapitre 3. Cette
modélisation a deux objectifs : étudier le comportement local de 1’adsorbeur pour souligner
les différences par rapport a un adsorbeur TSA a désorption par balayage de gaz chaud et
d’effectuer une étude de sensibilité sur quelques parametres comme la température de
désorption ou les débits de purge. Le modele a également été utilisé pour simuler la conduite
de cycle sous différentes conditions opératoires.

Dans le dernier chapitre, deux perspectives sont présentées. L’une concerne une premiére
approche de la gestion en multi-lits de cet adsorbeur, tandis que la seconde constitue une pré-
¢tude pour ’application de cet adsorbeur a la capture de COV.
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1 Introduction

Par le terme adsorption, on désigne la fixation de molécules d’un fluide (adsorbat) a la
surface d’un solide (adsorbant). On distingue deux types d’adsorption : ’adsorption physique
ou physisorption, ou les forces liant I’adsorbat a 1’adsorbant sont intermoléculaires (Van Der
Waals) ou électrostatiques, et 1’adsorption chimique ou chimisorption ou il se produit une
réaction chimique entre 1’adsorbat et 1’adsorbant (force de covalence). La fixation de
I’adsorbat sur ’adsorbant s’accompagne d’un dégagement de chaleur appelé chaleur
d’adsorption. L’opération de libération de 1’adsorbat, appelée désorption, est quant a elle
endothermique.

Pour la séparation/purification des gaz, on utilise I’adsorption physique car, 1’énergie de
liaison étant plus faible, la désorption (ou régénération) de ’adsorbant est facilitée. Cela
permet d’utiliser 1’adsorbant de maniére cyclique (une phase d’adsorption et une phase de
désorption), on parle alors d’adsorption en cycle.

Ce chapitre présente brievement les différents phénoménes nécessaires a 1’é¢tude de
I’adsorption. Apres une présentation générale sur les adsorbants, les équilibres d’adsorption
permettant de décrire les variations des quantités adsorbées en fonction de différents
paramétres (température, pression, nature du gaz, etc.) sont présentés. Dans une deuxiéme
partie, les différents modes de transferts de masse et de chaleur entre la phase gazeuse et la
phase adsorbée sont décrits. Enfin, les différentes opérations d’adsorption en cycle sont
abordées avec une attention particuliére pour 1’ Adsorption Modulée en Température (AMT ou
TSA, Temperature Swing Adsorption) dont les avantages et inconvénients sont décrits. De
nouveaux procédés AMT et en particulier celui qui est 1’objet de cette étude, sont bri¢vement
présentes.

Les informations générales relatives a ce chapitre proviennent des ouvrages de Ruthven
(1984), Yang (1997), Do (1998) et Humphrey et Keller (2001), et de I’article de Dabrowski
(2001).

2 Adsorbants

Les adsorbants sont des solides microporeux présentant des surfaces par unité¢ de masse
importantes (de 100 m%g et jusqu’a plus de 1000 m*/g) afin de maximiser la capacité
d’adsorption (quantité de composé adsorbé par unité de masse d’adsorbant). Selon la norme
IUPAC (International Union of Pure and Applied Chemistry), les pores sont classés selon leur
diamétre (d), en macropores (d>50nm), mésopores (2<d<50nm), et micropores
(d <2 nm). Il existe de nombreuses variétés d’adsorbant, tout matériau poreux pouvant étre
utilisé. Le choix se fera en fonction de 1’adsorbat et/ou du type d’opération désirée.

2.1 Charbon actif

Le charbon actif est 1’adsorbant le plus couramment utilisé industriellement. Il est
caractérisé par une surface quasi non polaire, qui lui permet d’adsorber préférentiellement les
composés organiques ou non polaires par rapport aux composés polaires tels que I’eau. Il peut
ainsi étre utilisé pour des opérations de séparation/purification de gaz sans déshumidification
préalable contrairement a la plupart des autres adsorbants. L’énergie de liaison
adsorbat/adsorbant est généralement plus faible pour le charbon actif que pour les autres
adsorbants, ce qui diminue la quantité d’énergie nécessaire pour la phase de régénération.
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Le charbon actif présente une faible sélectivité (capacité a séparer deux composés) par
rapport aux autres adsorbants du fait de sa large distribution de tailles de pores. Cependant
cette grande distribution permet d’adsorber de nombreuses espéces chimiques en particuliers
les composés organiques volatiles (COV).

2.2 Zéolithes

Les zéolithes sont des cristaux poreux d’aluminosilicates. La structure primaire consiste en
un assemblage de tétraedres de SiO4 et d’AlO4. Ces éléments s’assemblent par la mise en
commun d’atomes d’oxygeéne pour former une structure secondaire qui peut étre sous forme
de cubes, d’octacdres, etc. La structure finale de la zéolithe consiste en un assemblage de ces
unités secondaires en une structure cristalline réguliere comme représenté sur la figure 1.1
pour la faujasite qui est la structure des zéolithes de type X et Y. La zéolithe de type X a un
rapport Si/Al de 1 al,5 alors que pour la Y ce rapport est de 1,5 a 3,0.

Figure 1.1 : Structure de la faujasite (zéolithe type X et Y)

Les atomes de Si ou Al sont positionnés sur les sommets et les atomes d’oxygene au milieu
des arétes. La taille de I’ouverture principale est fixée par une couronne d’atome d’oxygene
(12 dans le cas de la faujasite). En plus des éléments Si, Al et O, on trouve des cations de type
alcalin ou alcalino-terreux pour compenser la charge ¢€lectrique des ions aluminium qui ont
une charge égale a —1 chacun. Ces cations modifient la taille de I’ouverture en fonction de
leur propre taille. Les zéolithes étant des réseaux cristallins bien définis, elles se comportent
comme des tamis moléculaires, les molécules de taille supérieure a 1’ouverture ne pouvant
pénétrer.

Du fait de leur nature polaire, les zéolithes sont utilisées pour la séparation de composés
eux-méme polaires. On peut citer par exemple la production d’oxygene et d’azote a partir de
I’air, ’azote étant préférentiellement adsorbé a I’oxygene. Les propriétés de tamis moléculaire
sont également utilisées, par exemple pour la séparation des paraffines branchées et linéaires.

2.3 Autres adsorbants

En plus des deux types d’adsorbant présentés dans les paragraphes précédents, de
nombreux autres adsorbants existent. On peut citer par exemple le gel de silice et I’alumine
activée, utilisés principalement pour la déshumidification d’effluents gazeux du fait de leur
grande affinit¢ pour I’eau tout en ayant des énergies de liaison faibles permettant une
régénération moins coliteuse en énergie par rapport aux zéolithes.
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3 Isothermes d’adsorption

L’adsorption d’un constituant sur un adsorbant dépend de sa pression et dans le cas de
I’adsorption multiconstituants, de la présence des autres composés. La relation d’équilibre
entre la quantité de composant adsorbé et ces parameétres a température constante est appelée
isotherme d’adsorption.

3.1 Isothermes d’adsorption en monoconstituant

Il existe cinq types d’isothermes d’adsorption selon la classification BDDT (Brunauer,
Deming, Deming, Teller). Les évolutions de la quantité adsorbée en fonction de la pression
sont représentées pour les différents types d’isotherme sur la figure 1.2. L’isotherme de type I
correspond a une isotherme de type Langmuir, c’est a dire a une adsorption monocouche. Elle
est ¢également appelée favorable car des quantités importantes peuvent étre adsorbées a faible
pression partielle. L’isotherme de type II illustre ’adsorption de type BET (Brunauer,
Emmett, Teller) ou multicouches. L’isotherme de type III correspond & une adsorption dite
défavorable, les quantités adsorbées sont faibles aux basses pressions partielles.
L’augmentation aux fortes pressions est due a la condensation capillaire dans les mésopores.
L’isotherme de type IV peut résulter de la formation de deux couches successives d’adsorbat
a la surface du solide quand les interactions entre les molécules d’adsorbat et la surface du
solide sont plus fortes que les interactions entre molécules adsorbées. L’isotherme de type V
traduit 1’existence d’interactions intermoléculaires importantes, |’interaction entre les
molécules d’adsorbat et le solide étant faible. Les phénomeénes d’hystérésis pouvant apparaitre
entre I’isotherme d’adsorption et celle de désorption ne sont pas représentés.
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Figure 1.2 : Les cinq types d’isothermes d’adsorption selon la classification BDDT
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La température a également une influence sur la quantité adsorbée. Cette quantité diminue
avec I’augmentation de la température a pression relative constante. Le tracé d’isothermes a
différentes températures permet de représenter cette dépendance (figure 1.3).

quantité adsorbée

Pression P

Figure 1.3 : Influence de la température sur les isothermes
I1 existe différentes approches permettant d’obtenir les équations des isothermes.
3.1.1  Approche cinétique

L’ approche cinétique fut proposée par Langmuir. Elle suppose que lorsque le systéme est a
I’équilibre, le taux d’adsorption (qui est le taux de collision des molécules avec la surface du
solide multiplié par le coefficient d’accommodation, représentant la probabilit¢ que la
molécule reste fixée sur la surface) est €gal au taux de désorption. L’égalité de ces deux taux
permet d’aboutir a I’équation de I’isotherme de Langmuir :

n =n_ _bMP_ (1.1)
T 1+b(T)P

avece

b(T) = bwex{%j (12)

ou n est la quantité de composant adsorbée en mol/kg,ss et ng cette méme quantité a
saturation. Le paramétre b (Pa™) est appelé constante d’affinité. Les autres hypothéses
permettant d’aboutir a cette équation sont :

— les molécules sont adsorbées sur des sites définis et localisés,
— chaque site ne peut contenir qu’une seule molécule,

— I’énergie d’adsorption est constante pour tous les sites,

— il n’y a pas d’interaction entre les molécules adsorbées,

— I’adsorption est monocouche.
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3.1.2  Approche thermodynamique

L’approche de Gibbs permet de décrire les équilibres d’adsorption par la
thermodynamique. Cette théorie est basée sur une analogie avec les ¢équilibres
thermodynamiques entre phases, la pression et le volume étant remplacés par la pression
d’étalement (m) et I’aire de la surface (A) respectivement. Ceci aboutit a I’équation de Gibbs
pour une surface plane :

~Adn—-SdT+> ndu =0 (1.3)
i=1

Pour un seul composant adsorbable, 1’équation de 1’isotherme d’adsorption de Gibbs s’écrit :
—Adn+ndp =0 (1.4)

A 1’équilibre le potentiel chimique de la phase adsorbée est égal a celui de la phase gazeuse.
Si la phase gazeuse est supposée idéale, on aboutit alors a 1’équation suivante :

( dn ) - DRy (1.5)
dinP /), A

Cette équation permet de relier la quantité adsorbée, la pression partielle et la pression
d’étalement du composé. En utilisant une équation d’état reliant la pression d’étalement et la
quantité adsorbée, 1’équation (1.3) peut étre intégrée pour donner 1’équation de 1’isotherme.
Ces équations d’état sont analogues a celles des gaz (gaz parfaits, réels, ou équation du Viriel,
etc.) et permettent d’obtenir différentes isothermes prenant en compte diverses interactions
entre les molécules adsorbées. Par exemple, on peut utiliser I’équation d’état de type Van der
Waals suivante :

(n+%)(0—00):RT (1.6)
c
On obtient alors I’isotherme de Hill de Boer :
0 0
bP =——exp| —— |exp(—cO 1.7
-0 Xp(l—ej P (~0) (D
avec
b=b exp(&j, co_2d W (1.8)
°° RT RTo, RT

ou 0 = (n/ng) est le taux de recouvrement, z le nombre de coordination et w I’énergie
d’interaction entre molécules adsorbées (w > 0 correspond a une attraction et w <0 a une
répulsion). Cette équation permet de rendre compte des interactions entre molécules
adsorbées et du phénomene d’adsorption mobile (déplacement des molécules d’adsorbat d’un
site d’adsorption a 1’autre). Cependant, comme la plupart des équations obtenues par
I’approche thermodynamique, la quantité adsorbée apparait implicitement dans 1’équation et
le calcul de sa valeur nécessite une résolution supplémentaire.
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3.1.3  Approche par la théorie du potentiel

La représentation de I’adsorption par ce modele est basée sur I’approche du remplissage de
volume avec I’application de la théorie du potentiel de Polanyi. Avec cette approche, on
considére que les interactions entre les molécules d’adsorbat et la surface d’adsorbant sont
déterminées par un champ de potentiel et que le volume d’adsorbat est uniquement fonction
du potentiel de ce champ. Cette théorie a donné naissance aux isothermes de type Dubinin.

3.1.4  Approche pratique

Il est fréquent que les isothermes dérivées des approches théoriques ne rendent pas bien
compte des résultats de 1’expérience du fait de la complexité des adsorbants. C’est notamment
le cas avec I’isotherme de Langmuir dont les hypothéses sont trop réductrices. De ce fait, de
nombreuses isothermes basées sur des approches semi-empiriques et s’inspirant de la forme
de I’isotherme de Langmuir ont été proposées. On trouve notamment les isothermes de
Langmuir-Freundlich et Toth qui sont fréquemment utilisées. Leurs équations
s’écrivent respectivement :

(bP)"
n=n_ 1 (1.9)
1+(bP)4
nen — o0 (1.10)

" (e (opy)

ou t est un parametre différent pour chaque équation.

3.1.5 Adsorption hétérogeéne

Dans la pratique, 1’adsorption est un phénomene complexe du fait que la structure de
I’adsorbant est complexe en particulier pour les charbons actifs. Cette complexité se traduit
par une hétérogénéité des interactions adsorbat-adsorbant. Ainsi, il a été constaté que la
chaleur d’adsorption diminue avec 1’augmentation du taux de recouvrement du fait de
I’existence de sites d’adsorption de hautes (remplis en premier) et de basses énergies. Le
degré d’hétérogénéité peut étre décrit en supposant que I’énergie d’interaction entre 1’adsorbat
et I’adsorbant est régie par une fonction de distribution.

Deux méthodes existent pour décrire la topographie de la surface. Pour la premiere, il est
suppos¢ que les zones de différentes énergies sont aléatoirement réparties. Le taux de
recouvrement total (sur toute la surface) 0 est alors donné par I’expression suivante :

0= 6, (P,T,E,u,0)F(E)dE (1.11)

ou O est I’isotherme locale (c’est a dire I’isotherme valable pour une surface ou 1’énergie
entre la surface et ’adsorbat vaut E), u I’énergie d’interaction entre les molécules adsorbées et
F(E) la fonction de distribution de 1’énergie, F(E)dE étant la fraction des surfaces ayant une
énergie entre E et E+dE. On peut constater dans 1’équation (1.11) que 6, dépend de 0 du fait

de I’interaction entre les différents sites de différentes énergies.
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Pour la seconde méthode, le solide est composé de « patchs » dans lesquels tous les sites
d’énergie identiques sont regroupés. Il n’y a pas d’interactions entre les « patchs»
(figure 1.4). Le taux de recouvrement total est donné par :

e:jDeL(P,T,E,u)F(E)dE (1.12)

Figure 1.4 : Schéma de la topographie d’une surface composée ou les sites d’égale énergie
sont regroupé€s en « patchs »

Si la distribution de I’énergie et I’isotherme locale sont connues, alors il est possible de
trouver une expression de I’isotherme totale. Par exemple, on peut choisir comme isotherme
locale une isotherme de type Langmuir (pas d’interactions entre molécule donc u =0) :

b(E)P

L(E)=w avec b(E)=bw exp(ij (1.13)

RT

De plus, si la distribution de 1’énergie est supposée uniforme, c’est a dire qu’il existe une
densité égale de sites dont I’énergie est comprise entre E, et Enax, la fonction F(E) se met
sous la forme suivante :

(E,..~E,.) pourE_ <E<E_
F(E): max min (1.14)

0 ailleurs

En substituant (1.13) et (1.14) dans (1.12) on obtient I’expression suivante :

Emﬂx
0= b, exp(E/RT)P I (1.15)
. 1+b_exp(E/RT)P E_ -E

min

En intégrant cette équation, on obtient :

9= 1 n| 1P (1.16)
2s 1+be P
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2RT 2

comme I’équation d’isotherme UNILAN (UNIform energy distribution & LANgmuir local
isotherm). Elle est souvent utilisée pour 1’adsorption de composés sur du charbon actif.

E -E = _ E) = E_+E s
avec s= —=—=%_ b=b_exp RT et E=—"0—m% [ ’¢quation (1.16) est connue

3.2 Isothermes d’adsorption en multiconstituants

3.2.1 Geénéralités

Pour prédire les isothermes d’adsorption en multiconstituants, les mémes approches que
celles décrites dans le paragraphe précédent peuvent étre utilisées. On trouve par exemple une
équation de Langmuir dérivée de I’approche cinétique et une extension de la théorie du
potentiel pour décrire 1’adsorption de plusieurs composés. Ainsi, en appliquant 1’approche
cinétique de Langmuir on obtient I’équation de Langmuir étendue a 1’adsorption de composés
multiples :

b

0N =1 gy
1+ bP,
J

(1.17)

Cependant les hypothéses permettant d’aboutir a cette relation étant les mémes que pour un
constituant seul (pas d’interactions entre les molécules adsorbées, etc.) il arrive souvent que
les équilibres d’adsorption ne soient pas décrits correctement par cette équation. Ce modele a
¢été amélioré en utilisant les équations présentées dans le paragraphe 3.1.4. On obtient alors les
équations étendues de Langmuir-Freundlich et de Toth qui permettent de prédire avec une
exactitude accrue les équilibres d’adsorption.

Néanmoins, 1’approche la plus couramment utilisée est la théorie de la solution idéale
adsorbée (IAS) de Myers et Prausnitz (1965). Cette approche thermodynamique a été retenue
pour cette étude et est présentée en détail dans le paragraphe suivant.

3.2.2  Théorie IAS

Cette théorie pose comme principe que la phase adsorbée peut étre traitée comme une
solution idéale constituée des composants adsorbés. Les équations pour 1’énergie interne et
I’enthalpie libre (ou fonction de Gibbs) de la phase adsorbée (indice a) sont :

dU =TdS —ndA+> p dn . (1.18)
dG, =-S,dT+Adn+) p_dn (1.19)

a T et m constants on obtient :
G, =Y n . soitG, = xu, (1.20)

ou G, est I’enthalpie libre molaire de la phase adsorbée. Par analogie avec 1’expression du

coefficient d’activité (y) d’un mélange de fluides, on obtient I’équation suivante :
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AG! (T, m,x,,..)=RTY X, Inyx, (1.21)

ou (_}:1 est I’enthalpie libre molaire de mélange (exposant m) a T et  constants. D’autre part,

G;“ peut s’écrire sous la forme :

AG! (T m.x,...) =G, (T, mx,,...) = > x,G} (T, 7) (1.22)

ou C_}:i est ’enthalpie libre du composé i correspondant a I’adsorption de i en 1’absence

d’autre composant (indice 0), a la température T et a la pression d’étalement © du mélange.

En combinant (1.20), (1.21) et (1.22) on obtient :

u,, (T.mx,..) =G, (T, ) +RTIny x, (1.23)

0 , . .
G, . peut s’écrire sous la forme suivante :

~0

a,i

(T,n)=G™ (T)+RTInf’ () (1.24)

ref

ou fi0 est la fugacité du composé i seul correspondant & la pression d’étalement 7 et G

I’enthalpie libre du composé i a un état de référence en phase gazeuse. En combinant (1.23) et
(1.24), on obtient une nouvelle expression du potentiel chimique du composé i dans la phase
adsorbée :

u, (T, mx,,..) =G (T)+RTInf’ (1) +RTInyx, (1.25)

L’¢équation donnant le potentiel chimique du composé i en phase gazeuse est :
p =G (T)+RTInf, (1.26)

A I’équilibre, les potentiels chimiques du composé i en phase gazeuse et en phase adsorbée
sont égaux. En égalant les équations (1.25) et (1.26), on obtient :

f=f"(n)yx, (1.27)

1 1

En supposant que la phase gazeuse a un comportement de gaz parfait (les conditions
opératoires généralement rencontrées dans les opérations d’adsorption permettent de vérifier
cette hypothése), on peut substituer la fugacité par la pression. On obtient alors :

Py =P’ (n)y.x, (1.28)
En plus de I’enthalpie libre de mélange, les autres fonctions thermodynamiques pour le

traitement du mélange en phase adsorbée a = et T constants sont obtenues de la méme facon
que pour un mélange de fluide. On a ainsi :
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- G(C_}m/T) Olny,
AR™ (T L)=-T ——2| =-RT*) x i 1.29
(T, m,x),...) [ e J le( o jw (1.29)
—m oG™ Olny,
AA™ (T L)=| —= =RT x, | —1 1.30
(T.rx,...) [an j Zx[ - ] (130)

ou AH;“ est ’enthalpie molaire de mélange et AA™ la variation de surface spécifique par mole
d’adsorbat due au mélange.

Dans le cas d’une solution idéale, les coefficients d’activité sont égaux a 1, 1’équation
(1.28) devient alors une équation analogue a la loi de Raoult pour les équilibres liquide-
vapeur :

Py =P’(n)x. (1.31)

0 . NPT , . :
ou P. (n) est la pression en phase gazeuse a 1’équilibre, pour 1’adsorption du composant i pur,

correspondant a la température et a la pression d’étalement de la solution. Les équations
(1.29) et (1.30) se réduisent a :

AH" =0 et AA™ =0 (1.32)

Donc, dans le cas de 1’adsorption de solutions idéales, il ne se produit pas de changement
d’enthalpie ou de surface lors du mélange a pression d’étalement et température constantes.
En appliquant une formulation identique a I’équation (1.22) pour la surface spécifique molaire
et en combinant avec (1.32), on obtient 1’égalité suivante :

A=YA’x (1.33)
soit
—= >4 (1.34)
t i n

ou ni0 est la quantit¢ adsorbée de composant i pur a la température T et a la pression
d’étalement m, et n est la quantité¢ adsorbée totale. La quantité adsorbée réelle du composé i

s’exprime par :

n =xn (1.35)

1 1t

La détermination de la pression d’étalement se fait a partir des équations de 1’isotherme de
Gibbs (cf. (1.4) et (1.5)). En intégrant, on obtient I’équation suivante :

E_I 0 (P) o (1.36)

RT P
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ou n? (P) est exprim¢é en utilisant une équation décrivant 1’isotherme d’adsorption du

composant i pur. N’importe quelle forme d’équation d’isotherme peut étre utilisée, si bien que
la formulation de la théorie IAS ne dépend pas du choix de cette équation. Cependant, ce
choix a une influence sur la précision des résultats. Richter ez al. (1989) ont montré que I’TAS
donne des résultats corrects si 1’équation d’isotherme choisie pour les composés purs a des
comportements aux limites en adéquation avec la théorie (c’est a dire qu’elle se réduit a
I’équation de Henry quand P — 0 et posséde une valeur finie quand P — ). Par exemple,
I’équation de Freundlich (n = bP% ) conduit a des erreurs importantes si elle est utilisée dans
I’IAS du fait qu’elle ne se réduit pas a I’équation de Henry (n = bP) aux faibles pressions.

Les équations (1.31), (1.34) et (1.36) sont les équations principales de la théorie IAS. Si
N est le nombre de composés adsorbables, il y a 2N+2 inconnues ({x;}, {Pi0 }, ne et m). En

ajoutant 1’équation de bouclage Z x, =1, on obtient 2N+2 équations.

1

Cependant, en pratique, la résolution de ce systéme d’équations pose deux difficultés.
L’inconnue de I’équation (1.36) étant Pi0 , ¢’est donc la réciproque de cette fonction intégrale

qui est nécessaire. De ce fait, la solution des RO doit étre trouvée par itération. De plus, si le

choix de I’équation décrivant 1’isotherme du composé i pur ne permet une intégration
analytique, I’intégrale de 1’équation (1.36) devra étre estimée numériquement.

Pour accélérer la résolution de ce systeme, O’Brien et Myers (1985) ont propos¢ une méthode
de résolution appelée FastIAS, qu’ils ont ensuite modifiée (MFastIAS) pour encore améliorer
le temps de calcul (O’Brien et Myers, 1988). Pour cette méthode, I’expression analytique de
I’intégrale de 1’équation (1.36) est nécessaire.

3.3 Application a I’étude

3.3.1 Contexte de I’étude

Pour cette thése, 1’adsorbant retenu est un charbon actif (AMBERSORB 600). 11 se
présente sous la forme de billes de faible diameétre et de dureté élevée, ce qui permet de
minimiser les phénomenes d’attrition de 1’adsorbant. Ses principales caractéristiques sont
présentées dans le tableau 1.1

Tableau 1.1 : Propriétés de ’AMBERSORB 600

Forme et couleur sphéres noires

Distribution de taille de particules 20 a 40 mesh (U.S. sieve series)
Diameétre moyen (mm) 0,65 mm

Surface BET (m%/g) 580

Masse volumique (g/cm’) 0,54

Distribution des pores
volume des micropores (cm’/g) | 0,22
volume des mésopores (cm’/g) | 0,17
volume des macropores (cm’/g) | 0,21

Volume total des pores (cm®/g) 0,60
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Les gaz retenus, sont le dioxyde de carbone (CO,) et I’éthane (C,Hs) présents seuls ou en
mélange dans un flux d’azote (N;), ce dernier étant un gaz vecteur ne s’adsorbant pas.
L’éthane a été choisi pour simuler la présence d’'un COV ou un produit de combustion, selon
les applications envisagées, afin que la durée des expériences soit raisonnable. Le CO, a été
retenu car il est souvent présent dans les effluents gazeux. Il peut donc se produire une
adsorption compétitive entre le CO, et le composé a adsorber qui limite alors les
performances du procédé de capture de COV. De plus, la capture du CO, peut étre un moyen
pour réduire les émissions de ce gaz dans I’atmosphere.

3.3.2 Choix de isotherme

Pour I’étude de 1’adsorption du CO; et de I’éthane sur ’AMBERSORB 600, 1’isotherme
devait permettre d’obtenir une prédiction précise des résultats expérimentaux et pouvoir étre
utilisée dans 1’algorithme de calcul des isothermes en mélange, présenté dans le paragraphe
3.2.1. Ainsi, I’isotherme de Langmuir satisfaisait aux conditions requises pour ’algorithme
mais donnait lieu a de fortes déviation pour la prédiction des isothermes. Les isothermes de
Langmuir-Freundlich et Toth donnaient de bonnes prédictions mais n’étaient pas compatibles
avec ’algorithme.

L’isotherme de O’Brien et Myers (1984) a été finalement choisie. Ces auteurs ont utilisé la
théorie de I’adsorption hétérogene avec les « patchs » d’énergies identiques. L’isotherme de
Langmuir est utilisée comme isotherme locale, et la distribution de 1’énergie est assimilée a
une loi normale. L’intégrale de 1’équation (1.12) est évaluée en utilisant une série dont les

termes mettent en jeu les dérivées d’ordre successif de 0 (T,P,E) (u= 0 avec I’isotherme de
Langmuir car cette isotherme suppose qu’il n’y a pas d’interactions entre molécules
adsorbées). O’Brien et Myers (1984) ont montré qu’en ne prenant que les deux premiers
termes de cette série, 1’intégrale était estimée avec une erreur inférieure a 1,5 %. L’équation
de I’isotherme totale s’écrit alors :

bP__ o"bP(1-bP)
“(1+bP  2(1+bP)

(1.37)

ol 6 représente la variance de la distribution de 1’énergie. L’évolution des paramétres de
I’équation en fonction de la température est donnée par les équations suivantes :

Q Q (T

b=b exp| — |=b _ exp| —| == -1 1.38
: Xp(RTj “ Xp|:RTref[ T ( )

T
nsat :nref sat eXp X[l__} (139)

’ Tref

T

¢’ =0, +o{%f—1] (1.40)

Cette équation possede trois parameétres principaux (b,nsat et 02) comme les équations de

Toth et Langmuir-Freundlich lorsque 1’on cherche a décrire une seule isotherme. Si I’on veut
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décrire un ensemble d’isothermes dont les paramétres sont reliés entre eux par des équations

dépendant de la température, on obtient alors six parametres (b . t,cs2 f,&,x et oc]
IS ret ,sal S RT .

si la température de référenceT  est choisie parmi les valeurs des températures

expérimentales ou sept paramétres si T _ est également utilisée comme parametre.

3.3.3  Résultats en monoconstituant

Les valeurs des paramétres pour le CO; et le C,Hg sont reportées dans le tableau 1.2. Ces
valeurs ont été obtenues a partir des mesures expérimentales et en utilisant une minimisation
des écarts entre valeur expérimentale et valeur numérique sur I’ensemble des isothermes par
la méthode des moindres carrés. Les valeurs expérimentales ont été fournies par le LIMSI-
CNRS (Orsay, UPR-CNRS 3251).

Tableau 1.2 : Parametres du CO; et du C,Hg pour I’isotherme d’O’Brien

1’lref ,sat bref1 Gif Tref o Q / RTre ¢ 1
(mol/kgas) (Pa”) (K)

CO, 3,565  2,16.10° 0,717 283 3,071 6,499 2,627

CoHg| 2,094  1,11.10% 1,652 303 6,632 11,269 0

Les isothermes expérimentales et leur prédiction sont reportées sur les figures 1.5 et 1.6
pour le CO, et le C,Hg respectivement. On constate que dans les deux cas une bonne
prédiction est obtenue, I’écart maximum entre valeurs expérimentales et valeurs numériques
étant toujours inférieur a 10% et 1’écart moyen étant de I’ordre de 5%.

2,5
10§C
2 a
31°C
1,5 1

52°C
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I

74 °C

Quantité adsorbée (mol/kg ads)
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0 20000 40000 60000 80000 100000
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Figure 1.5 : Isothermes du CO, (O’Brien-Myers)
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Figure 1.6 : Isothermes du C,Hs (O’Brien-Myers)
3.3.4 Résultats en multiconstituants

Pour I’équation d’O’Brien-Myers retenue pour décrire les isothermes des corps purs,
I’expression analytique de 1’intégrale de 1’équation (1.36) s’écrit :

b P’

1n(1+biPi°)+W (1.41)

« TA
T.=——=n y
1 RT sat,1

L’algorithme MFastIAS a été utilisé pour calculer les isothermes d’adsorption en mélange.
Les résultats obtenus pour un mélange pour lequel la fraction molaire d’éthane vaut 0,01 et
celle du CO, varie de 0 a 0,99, le complément a 1 étant celle de 1’azote, sont reportés sur la
figure 1.7. On peut noter I’influence de la présence du CO; sur la quantité adsorbée d’éthane,
celle-ci diminuant de 0,65 mol/kg,4s & 10 °C en absence de CO,, a 0,1 mol/kg,qs pour fraction
molaire de CO, valant 0,99.

4 Transferts de masse et de chaleur dans I’adsorbeur

Les procédés de séparation par adsorption sont conduits au moyen de colonnes remplies
d’adsorbant appelées adsorbeurs. Comme dans la majorité des cas, I’adsorbant n’est pas mis
en mouvement, on parle de lit fixe. Le flux gazeux a traiter s’écoule dans le lit sous certaines
conditions de température, pression et vitesse. La connaissance des équations d’équilibre
d’adsorption est donc insuffisante pour déterminer le comportement de I’adsorbeur et en
conséquence pour contrdler et/ou prédire les résultats de la séparation. Un modele
mathématique complet est ainsi nécessaire pour prendre en compte I’ensemble des
phénomenes mis en jeu. Le modéle mathématique présenté ci-aprés est monodimentionnel
(les effets radiaux ne sont pas étudi€s).
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Figure 1.7 : Isothermes de co-adsorption du CO; et du C,Hs

4.1 Mécanismes de transfert de masse

Le transfert de matiére depuis la phase gazeuse du lit jusqu’a la phase adsorbée est soumis
aux différentes résistances rencontrées par les molécules lors de ce passage. Ces résistances
sont de différentes natures (figure 1.8) :

1. la résistance au transfert a travers la couche limite entourant le grain
d’adsorbant (transfert externe),

2. la résistance due a la diffusion des molécules dans les pores des grains
(transfert interne macroporeux et microporeux),

3. la résistance a ’adsorption au niveau de la surface du solide appelée aussi
cinétique d’adsorption intrinséque.

Figure 1.8 : Les différentes résistances au transfert de matiere
depuis la phase gazeuse jusqu’a la phase adsorbée
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La cinétique d’adsorption intrinséque est trés rapide pour les systémes d’adsorption
physique, et, par conséquent, il est généralement bien admis que la cinétique d’adsorption
globale est uniquement limitée par les processus de transport.

Pour décrire le transfert de matiere depuis la phase gazeuse du lit jusqu’a la phase
adsorbée, un systeme d’équations faisant intervenir le bilan de matic¢re dans le lit, le bilan de
matiere dans les grains d’adsorbant et 1’isotherme d’adsorption est donc requis (Yang, 1997).

L’isotherme d’adsorption est donnée par une relation de la forme suivante :

n =n,(T,.C7 ) (1.42)

.\ , N b . .
ou T est la température a I'intérieur du pore et C. la concentration en phase gazeuse a

I’intérieur du pore.

Le bilan de matiere pour un grain d’adsorbant sphérique s’écrit :

oct 20C on,
De,i( arz +??J:pgraina (143)

ou D, ;est la diffusivite effective dans le grain. Dans I’¢quation (1.43) I’accumulation

d’adsorbat dans la phase gazeuse a I’intérieur du grain est négligée. Le bilan matiére pour le
lit se met sous la forme suivante :

oC, __ouC, 0 (D %j—l_—gkf,ia(ci—crb,i) (1.44)
€

ot oz oz\ ™oz

ot C; est la concentration en phase gazeuse du composé i (mol/m’), C,; cette méme

concentration a la surface du grain, u la vitesse interstitielle de 1’écoulement (m/s), D,x le
coefficient de dispersion axiale (m%/s), k,;le coefficient de transfert de masse dans la couche

limite et a, la surface extérieure totale de grain par unité¢ de volume. Les équations (1.43) et
(1.44) sont couplées par une équation de continuité a la surface du grain :

D, [86—?) =k (G- (1.45)

La détermination directe des coefficients k. ;,D, ; et D ; est complexe car ils dépendent de

ax,i
I’écoulement et de la structure des pores. Il existe cependant des corrélations permettant
d’estimer leur valeur.

4.1.1  Calcul du coefficient de dispersion axiale

Le coefficient de dispersion axiale est exprimé en fonction du nombre de Peclet
(Pe:zrbu/pDax ) :

(1.46)

36



tel-00011559, version 1 - 8 Feb 2006

Chapitre 1 : Etude bibliographique

ou (Pe) est le nombre de Peclet de la contribution du gradient de concentration et (Pe) la

contribution due aux turbulences de 1’écoulement. Une corrélation dépendant du nombre de
Reynolds particulaire (Re, =pud, / i) et du nombre de Schmidt (Sc=p/pD, ou D, est la

diffusivité moléculaire qui sera définie au paragraphe 4.1.3) permet d’obtenir la valeur du
Peclet total :

L: 0,3 N 0,5
Pe Re Sc 1+3,8/(RepSc)

(1.47)

pour
0,008 <Re <400 et 0,28<Sc<2,2

4.1.2  Transfert de matiére dans le film (transfert externe)

Le coefficient k . qui représente le coefficient de transfert de masse a travers le film

entourant le grain, peut étre évalué a partir de la corrélation de Ranz-Marshall (Yang, 1997) :

13 12
Kidy 5 040,6] X pud,
D, pD, M

Sh=2,0+0,6 Sc'* Re!” (1.48)

soit

ou Sh est le nombre de Sherwood, Sc est le nombre de Schmidt et Re le nombre de
Reynolds. Une correction de cette corrélation a été donnée par Wakao et Funazkri (1978) cités
par Yang (1997) car la corrélation de Ranz-Marshall ne prenait pas en compte la dispersion
axiale dans le lit. Cette corrélation se met sous la forme :

Sh =2,1+1,1 S¢" Re* (1.49)

Elle impose 1’utilisation de la corrélation suivante pour le calcul de la dispersion axiale :

%:2%0,5 Sc Re (1.50)

4.1.3  Transfert de matiére dans I’adsorbant (transfert interne)

Le transfert de matiére interne des adsorbants homogénes (charbons actifs, gels de silice,
etc.) est principalement contrdlé par le transfert dans les macropores (transfert macroporeux).
Aussi, seul ce mode de transfert est présenté ici. Dans le cas des adsorbants hétérogénes
(z€olithes, tamis moléculaires carboné,...) il faut en revanche prendre également en compte le
transfert microporeux (Sun et Meunier, 2003 ; Yang, 1997).

Il existe quatre modes de transport de molécules a I’intérieur des macropores d’un
adsorbant : la diffusion de Knudsen, 1’écoulement de Poiseuille, la diffusion moléculaire et la
diffusion de surface (figure 1.9). Les trois premiers modes sont ceux pouvant intervenir lors
de I’écoulement d’un fluide a I’intérieur d’un capillaire auquel il sera fait référence pour leur
définition. La diffusion de surface est quant a elle liée au phénoméne d’adsorption.
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a : diffusion de Knudsen b : écoulement de Poiseuille
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Figure 1.9 : Les quatre modes de transport de molécules a I’intérieur d’un milieu poreux

e Diffusion de Knudsen

Dans ce mode de diffusion le libre parcours moyen des molécules est largement supérieur
au diametre du capillaire. Les collisions molécules-parois sont alors prépondérantes par
rapport aux collisions molécules-molécules. Le déplacement des molécules est alors dii aux
collisions successives avec les parois. Le libre parcours moyen est donné par :

__ky T
mwf2d> P
ou kyest la constante de Boltzmann (k, = 1,380.10% J/K) et d le diamétre de la sphére

moléculaire. Le nombre de Knudsen (Kn:k/d

d’écoulement. Si Kn >>1 I’écoulement est de type Knudsen, si Kn << 1 I’écoulement est de
type Poiseuille. Dans le cas de 1’oxygéne (d=0,36 nm) aux conditions normales de

(1.51)

) permet de connaitre le régime

capillaire

température et de pression, le libre parcours moyen vaut 50 nm ce qui est I’ordre de grandeur
de la taille des macropores. En effet, la diffusion de Knudsen est le mécanisme de diffusion
prépondérant a I’intérieur des adsorbants.

Le flux de matiére di a la diffusion de Knudsen se met sous la forme :

dc
Jo=-D,"~ (1.52)

ou D, est la diffusivité de Knudsen dont la valeur est donnée par I’équation :

p, 2t [BRT

. (1.53)
3\ M

ou r est le rayon du capillaire et M la masse molaire du composant.
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e Ecoulement de Poiseuille

L’écoulement de Poiseuille est le régime d’écoulement dominant pour des nombres de
Knudsen faibles. Cet écoulement dépend du gradient de pression entre la sortie et I’entrée du
capillaire. Dans les capillaires le régime d’écoulement est alors laminaire. Cette contribution
est généralement faible et est négligée par rapport aux contributions des autres modes de
diffusion.

e Diffusion moléculaire

Ce mode de transport est dii a la collision entre molécules de composés différents. Ces
collisions résultent en un échange de quantité de mouvement entre les composés. La
diffusivité moléculaire est donnée par 1’équation de Chapman-Enskog pour un mélange
binaire de gaz (notés 1 et 2) :

1/2

T (1/M, +1/M,)

2
Pc,Q,

D, =D, =1,883.10" (1.54)

ou D, est la diffusivit¢ moléculaire (m?*/s), M, et M, les masses molaires (g/mol) et P la

pression totale (Pa). Le diamétre de collision o,, (A) est donné par la relation suivante :

_ G” +022

0, =2 (1.55)

Le parametre €2, peut étre trouvé soit dans des tables en fonction de T" (Cussler, 1997) soit
en utilisant la relation suivante :

1,06036 0,19300 1,03587 1,76474
Q, =G aT ~ T - (1.56)
(T ) exp(o,47635 T ) exp(1,52996 T exp(3,89411 T )
-k
avec T =—— et g, =./¢,&,, . Les valeurs des paramétres o, et &, sont données dans des
€

tables (Cussler, 1997). Pour les gaz utilisés dans cette étude les valeurs de ces paramétres sont
reportées dans le tableau 1.3.

Tableau 1.3 : Valeurs des paramétres o, et €, pour I’azote, le dioxyde de carbone et I’éthane
(Cussler, 1997)

Composé Oi & /Ky
(A) X)

N> 3,798 71,4

CO, 3,941 195,2

C,He 4,443 215,7

Pour des mélanges de gaz avec plus de deux composants le coefficient de diffusion
moléculaire pour le composé i est donné par 1’équation suivante :
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D - 1T¥i (1.57)

Yi
2p

7

Dans le cas de I’étude de la diffusion pour les problémes d’adsorption, les diffusivités
moléculaire et de Knudsen sont combinées et la relation de Bosanquet est couramment utilisée
pour regrouper les deux effets :

D=— (1.58)

L’équation (1.58) donne la diffusivité pour un pore cylindrique unique. Il est beaucoup
plus difficile d’accéder a cette valeur pour un adsorbant constitué de multiples pores
interconnectés entre eux et dont les géométries sont différentes. De nombreuses méthodes ont
€té proposées comme par exemple le modele avec une répartition paralléle de pores ou le
modele « dusty-gas ». Une méthode simple consiste a prendre en compte la géométrie de
I’adsorbant en introduisant un coefficient de tortuosité t, la diffusivité effective De,i ¢tant

alors donnée par I’équation suivante :

¢ . D
Dei g 1 (1.59)
. T

ou g . est la porosite du grain d’adsorbant. Des ordres de grandeur de tortuosité pour

grai

différents adsorbants sont donnés dans le tableau 1.4.

Tableau 1.4 : Ordre de grandeur du facteur de tortuosité pour différents adsorbants
(Yang, 1997)

Adsorbant T
Alumine 2-6
Gel de silice 2-6
Charbon actif 5-65
Macropores dans les zéolithes 1,4-4,5

e Diffusion de surface

La diffusion de surface est due a la différence de concentration dans la phase adsorbée. Les
molécules adsorbées peuvent se déplacer entre sites voisins par « saut » (hopping theory). En
effet une molécule adsorbée peut soit désorber si son énergie est supérieure a 1’énergie de
désorption ou se déplacer sur un site adjacent si son énergie est supérieure a 1’énergie requise
pour le phénoméne de diffusion de surface, cette derniére étant inférieure a 1’énergie de
désorption. Par analogie a une loi de Fick, une diffusivité de surface peut étre définie par :

Js = _Dspgrain % (160)
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ou J est le flux di a la diffusion de surface (mol/m’). Le coefficient de diffusion de surface
dépend de la température :

-E
D =D ex > 1.61
S s0O p(RT) ( )

ou E_ est I’énergie d’activation pour la diffusion de surface. Les relations permettant

d’évaluer le coefficient de diffusivité de surface Dy sont complexes et dépendent notamment
du taux de recouvrement comme par exemple dans le modele HIO (Higashi, Ito et Oishi). Une
¢valuation peut étre trouvée par le biais d’abaques dont certains sont rapportés par Yang
(1997). Sladek et al. (1974), cités par Huang et Fair (1988) ont proposé des estimations
permettant une évaluation de Dg. L’énergie d’activation E; est estimée a 45 % de la chaleur
d’adsorption. Le coefficient D , peut étre calculé grace a I’expression suivante :

-6
D, :1,61.10 (1.62)

Tg

ou tgest la tortuosité de surface qui est en générale prise égale a la tortuosité du grain en

absence d’une meilleure estimation. Il est a noter qu’il est possible de combiner D avec la
diffusivité effective définie précédemment pour donner une valeur de diffusivité effective
corrigée.

4.1.4  Approche pratique du transfert de matiére dans un adsorbeur

Dans les paragraphes précédents, les différents phénomeénes existant lors du transfert de
matiere entre la phase gazeuse et la phase adsorbée ont été présentés. La prise en compte de
leurs différents effets est complexe du fait de leur nombre et de la complexité géométrique des
grains d’adsorbant. Aussi existe-t-il des approches pratiques permettant d’aboutir a des
modeles simplifiés.

Une premiére étape consiste a comparer les contributions des transferts de masse internes
et externes par le biais du nombre de Biot massique (Bi)m. Ce nombre est égal a (Butt, 1980

cité par Yang, 1997) :

k.r D.
(Bi) =-Lb— 0357 Zi R 5 avec 3< Re <2000 (1.63)
" De 281it De

Si ce nombre est largement supérieur a 1, la résistance due au transfert de matiére externe
est négligeable devant celle due au transfert interne. On parle alors de transfert de matiére
controlé par la diffusion interne. En général, pour les procédés d’adsorption, cette condition
est vérifiée, le nombre de Biot massique étant habituellement compris entre 5 et 500.

Pour simplifier le systéme d’équations régissant les transferts de masse (eq. 1.43, 1.44 et
1.45) une approche possible consiste a éliminer le bilan de matiére a I’intérieur du grain
(eq. 1.43) en utilisant une expression reliant la quantit¢ adsorbée a la concentration en
compos¢ dans la phase gazeuse du lit. Cette équation remplace alors 1’équation (1.45) et se
substitue au dernier terme de 1’équation (1.44). Dans la théorie LDF (Linear Driving Force)
cette équation prend la forme suivante (Yang, 1997) :
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on, 1
—1—-k({n . —n.)aveck= ¢ 1.64
61: ( 1,sat 1 ) rbZ ( )

L’équation (1.64) est obtenue en négligeant, a partir de la dérivée seconde, les termes de la
solution en série obtenue par Glueckauf (1955, cité par Yang, 1997). Cette théorie est
largement employée pour la modélisation numérique des colonnes d’adsorption, aussi a-t-elle
¢été retenue pour cette étude. Comme nous le verrons plus en détail dans le chapitre sur la
modélisation numérique, le parametre k est souvent employ¢ comme parametre ajustable.

4.2 Transfert de chaleur

L’étude des transferts de chaleur dans un adsorbeur cylindrique impose de prendre en
compte les transferts entre le gaz, le solide et les parois. Pour les bilans présentés dans ce
paragraphe, les propriétés thermiques sont considérées comme constantes et les échanges de
chaleur par rayonnement sont négligés par rapport aux autres modes d’échange de chaleur.

e bilan énergétique du solide

Comme pour 1’étude du transfert de masse, il existe une résistance externe et une résistance
interne au transfert de chaleur dans le grain. Cependant, la résistance interne de grain est
négligée devant la résistance externe et la température du grain (Tgrin) €St supposée uniforme.
Les échanges de chaleur par conduction entre les grains d’adsorbant et la paroi sont également
négligés, la surface de contact étant minime. Le bilan énergétique pour le solide dépend donc
des échanges thermiques avec le gaz et de I’énergie dégagée lors de 1’adsorption. Il se met
donc sous la forme :

oT. . a . 1 — on.
—= hgrain ¢(Tgaz _Tgrain)+ ZAH1% (165)
8t p graincp,grain p,grain 1 at

OU agrin €5t 1a surface de grain par volume de colonne et h le coefficient d’échange entre le

grain
gaz et le solide (W/m°K). Sa valeur peut étre calculée en utilisant la corrélation
suivante (Ruthven, 1984) :

1/3

Nu=2+1,1Re"’ Pr (1.66)
Cependant, la valeur trouvée ne sera qu’une estimation, ces corrélations étant valables pour
une particule isolée entourée de fluide et non pour un lit de particules. La chaleur isostérique
d’adsorption ou de désorption du composant i (J/mol) est généralement évaluée par une
équation de type Van’t Hoff :

(1.67)

AR :RTZPIHR}

Bien qu’elle dépende du taux de recouvrement, la chaleur isostérique est souvent considérée
comme constante et sa valeur déterminée a partie de mesures expérimentales.
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e bilan énergétique du gaz

Le bilan énergétique du gaz comporte des termes de transport, diffusion et d’échanges avec
la paroi et le solide :
6CT,, ouCT,, o'T

— —_— gaz
€5 C =8¢ +A 2
it ¥v,gaz ot it “p,gaz oz gaz oz (1 68)

- (1 — &y )h grain D grain (Tgaz — Tyrain ) —a,,ho, (Tgaz T )

ou hy,r est le coefficient d’échange convectif entre le gaz et la paroi. Il peut étre calculé par la
corrélation suivante (Peters et al., 1988 cités par Delage, 2000) :

Nu =1,94Re"” Pr"? (1.69)

e bilan énergétique de la paroi

Le bilan énergétique a la paroi se met sous la forme :

oT,
pmurcp,mur 8ntwr = amurhmur (Tgaz - Tmur ) - amur,ambhamb (Tmur - Tamb ) (1 70)

ou hyyp est le coefficient d’échange convectif entre la paroi et le milieu ambiant. Il peut étre
calculé par la corrélation suivante (Kato et al., 1968 cités par Delage 2000) :

0,5

Pr

Nu =0,683 Gr**
(0,861+Pr)

o35 pour Gr<10’ (1.71)

Le nombre de Grashof (Gr) est donné par I’expression suivante :

3
Gr:gﬁdwvl$AT (1.72)

5 Les procédés d’adsorption en cycle

5.1 Présentation des différents cycles d’adsorption

Les adsorbeurs sont généralement utilisés de manicre cyclique : & une phase d’adsorption
succede une phase de désorption, permettant de réutiliser le lit pour une nouvelle phase
d’adsorption. Ces procédés sont alors définis par leur mode de régénération. Il existe quatre
méthodes :

e [’Adsorption Modulée en Température (AMT ou TSA, Temperature Swing
Adsorption). La régénération est effectuée par chauffage du lit, classiquement par
la circulation d’un gaz de purge pré-chauffé. Dans ce cas, a I’action du chauffage
s’ajoute une réduction de la pression partielle de 1’adsorbat.

e [’Adsorption Modulée en Pression (AMP ou PSA, Pressure Swing Adsorption).
La régénération est effectuée par diminution de la pression totale dans le lit.
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e [’utilisation d’une purge inerte froide. La désorption est due a la réduction de la
pression partielle du composé adsorbé.

e [’Adsorption Modulée en Concentration (AMC ou DPA, DisPlacement
Adsorption). Un composé s’adsorbant plus fortement que I’adsorbat est utilisé. La
désorption est alors due a la réduction de la pression partielle et a 1’adsorption
compétitive.

Les trois premiers modes sont représentés qualitativement sur la figure 1.10.

T,

1
2 R
8 I e 1
3 e :
& ‘. ;1
N} ’ I
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~— 4
: ; j =
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o ,
Vs
//
T,<T,
Pression

Figure 1.10 : Représentation d’isothermes montrant différents modes de régénération :
(I) PSA ou purge inerte, (II) TSA et (III) TSA par gaz chaud

Les procédés TSA et PSA sont les plus couramment rencontrés pour la séparation ou la
purification de gaz. La régénération par purge inerte froide conduit a des temps de
régénération trop longs et/ou a une dilution importante de 1’adsorbat, tandis que le cycle DPA
impose des traitements supplémentaires (distillation par exemple) du fait de 1’utilisation d’un
compos¢ adsorbable comme désorbant.

Pour évaluer les performances des procédés par adsorption quatre paramétres sont
couramment utilisés :

e la pureté du produit qui refléte la sélectivité du procédeé,

e le taux de récupération du produit qui mesure la quantité totale du composé
purifié divisée par la quantité injectée dans 1’alimentation,

e la productivité¢ de I’adsorbeur, qui est la quantité de composé purifié¢ produite
(ou le débit d’alimentation traité) par unité de masse d’adsorbant et par unité

de temps,

e [’enrichissement, qui est la fraction molaire moyenne en sortie d’un composé
lors de la phase de désorption divisée par sa fraction molaire en entrée.
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5.2 Adsorption modulée en pression (AMP ou PSA)

Dans ce paragraphe, 1I’adsorption modulée en pression est bri¢vement introduite. Une étude
compléte peut par exemple étre trouvée dans 1’ouvrage de Yang (1997).

L’adsorption modulée en pression est fréquemment utilisée pour la séparation fractionnée
de mélanges de gaz. Le procédé PSA utilise a la fois les modifications de la pression totale et
de la composition de la phase gazeuse pour effectuer les opérations d’adsorption et de
désorption. La pression d’alimentation des procédés PSA est généralement égale ou
supérieure a la pression atmosphérique. La pression de régénération peut, quant a elle, étre
inférieure a la pression atmosphérique, le procédé étant alors nommé Adsorption Modulée
sous Vide (AMV ou VSA, Vacuum Swing Adsorption). La figure 1.11 montre les différentes
étapes du cycle PSA de Skarstrom a deux adsorbeurs. Lors des phases de production (étape 2
pour I’adsorbeur 1 et étape 4 pour I’adsorber 2), une partie du produit alimente le lit en phase
de régénération (ce débit de purge est a contre courant par rapport a la phase d’adsorption)
permettant ainsi de réduire la composition en phase gaz du produit en cours de désorption et
donc de faciliter celle-ci.

ressurisation alimentation . . urge
p efsu, sation . . dépressurisation . purge
avec I’alimentation a haute pression a basse pression

Al Al 1 1

production ; ; production
) ) )
2 2 2 2
dépressurisation purge pressurisation alimentation
a basse pression avec |’alimentation a haute pression
étape 1 étape 2 étape 3 étape 4

Figure 1.11 : Cycle PSA de Skarstrom pour la purification de gaz

Depuis le brevet de Skarstrom, les procédés PSA ont subit de nombreuses évolutions et
sont aujourd’hui les plus couramment utilisés pour les opérations de séparations de gaz,
notamment pour la séparation des gaz de 1’air ou la séparation de mélanges hydrogéne/COs,.
Ainsi, comme application industrielle des procédés PSA, on peut citer pour exemple, la
génération d’azote a partir d’air d’apres le brevet de Sircar et Zondlo (1977) cités par Yang
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(1997). Le procédé utilise un cycle VSA avec deux adsorbeurs remplis de zéolithe. La pureté
de I’azote en production est comprise entre 98 et 99,7%, la concentration résiduaire en
oxygene étant inférieure a 10 ppm. Le taux de récupération de I’azote est de 50% et I’étape de
désorption génere un flux d’oxygene avec une pureté de 90%. Ce procédé est compétitif avec
la dist3illation cryogénique pour des débits de production d’azote compris entre 280 et
850 m’/h.

Cependant, du fait de leur mode de désorption (variation de la pression) les procédés
PSA/VSA ne permettent pas le traitement d’effluents comportant des composés fortement
adsorbables comme les COV. En effet, ces composés possedent une trés forte affinité avec
I’adsorbant (les isothermes sont quasiment de type irréversible), ce qui rend leur désorption
par variation de pression tres difficile.

5.3 Adsorption modulée en température (AMT ou TSA)

Ce paragraphe propose une présentation générale de 1’adsorption modulée en température.
Les différentes étapes du cycle TSA, ainsi que les avantages et inconvénients d’un tel cycle
sont décrits. Cependant, 1’étude locale du comportement de 1’adsorbeur durant les phases
d’adsorption et de désorption n’est pas abordée dans ce paragraphe et sera abordée dans le
chapitre 3. Les nouveaux adsorbeurs récemment développés pour améliorer les performances
du cycle TSA, et en particulier celui faisant I’objet de cette étude, sont également traités. Une
¢tude compléte du fonctionnement des procédés TSA peut étre trouvée dans I’ouvrage de
Ruthven (1984).

5.3.1 Lecycle TSA

L’adsorption modulée en température est le procédé le plus ancien d’adsorption en cycle.
Elle comporte deux phases principales : la phase d’adsorption et la phase de régénération qui
correspond au chauffage de 1’adsorbeur. Une phase dite de pré-refroidissement est
couramment ajoutée apres la phase de régénération. Durant celle-ci, 1’adsorbeur est refroidi
afin que sa température soit a nouveau proche de celle désirée pour I’adsorption.

La figure 1.12 représente ces différentes phases dans le cas du traitement d’un effluent
comportant un compos¢ adsorbable (A) présent dans un gaz inerte (G). Cet exemple a été
choisi car il illustre ’utilisation principale des procédés TSA : la purification de gaz
comportant un compos¢ non-adsorbable (air) pollué¢ par un composé fortement adsorbable en
faible concentration (vapeur de solvant, etc.).

Durant la phase d’adsorption, le gaz inerte (G) est récupéré avec une pureté ¢levée. La
phase de régénération est opérée a contre-courant de la phase d’adsorption afin de garantir
que DP’entrée de I’adsorbeur (qui est la sortie au cours de 1’adsorption) est parfaitement
régénérée, évitant ainsi toute pollution de I’effluent lors du passage a I’étape d’adsorption
suivante. Pour le chauffage du lit, deux méthodes par chauffage direct (contact direct entre le
fluide caloporteur et I’adsorbant) sont principalement utilisées. La premicére consiste a
chauffer le lit par balayage d’un gaz chaud appelé gaz de purge (figure 1.12). Le débit de gaz
de purge doit étre important afin de permettre un chauffage rapide de la colonne ce qui peut
conduire a une dilution importante des composés désorbés. La deuxieme méthode emploie de
la vapeur d’eau surchauffée comme moyen de chauffage. Le débit de purge a mettre en ceuvre
est plus faible que pour la purge par gaz du fait de la plus grande capacité calorifique de la
vapeur. Cependant, les produits désorbés ne doivent pas étre miscibles avec I’eau sinon leur
éventuelle récupération devient plus complexe et coliteuse. De méme, 1’adsorbeur devra étre
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séché avant la phase d’adsorption pour éviter une adsorption compétitive entre 1’eau
résiduaire et les produits a traiter, ce qui aurait pour conséquence de diminuer les
performances de la phase d’adsorption. Il est également possible d’utiliser un mode de
chauffage indirect. Dans ce cas, le fluide caloporteur n’est pas en contact avec 1’adsorbant,
I’échange de chaleur se faisant alors par I’intermédiaire d’un échangeur.

A + G (gaz inerte)
AT=T, A + P (inerte) P, inerte

e + o

Adsorbeur
Adsorbeur
Adsorbeur

R A

G (gaz inerte) P (inerte) P, inerte
aT=T,>T aT=T,
Adsorption Régénération Pré-refroidissement

Figure 1.12 : Les différentes phases du cycle TSA

Dans un systéeme a deux lits, les temps d’adsorption et de désorption (régénération et pré-
refroidissement) doivent étre égaux ce qui réduit la flexibilité. Cette contrainte peut
éventuellement réduire 1’efficacité avec laquelle la capacité de 1’adsorbant est utilisée et donc
aboutir a des longueurs de lit inutilis¢ (LUB, Length of Unused Bed) importantes. Une
utilisation plus efficace peut étre obtenue en utilisant des procédés multi-lits. Par exemple, un
troisieme lit, appelé lit de garde, peut €tre intercalé entre celui en phase d’adsorption et celui
en phase de régénération. Lorsque la concentration en sortie du lit en phase d’adsorption
atteint pratiquement sa valeur en entrée, les lits sont permutés : le lit de garde devient
I’adsorbeur principal, celui-ci passant en phase de régénération. Le lit précédemment en phase
de régénération devient le lit de garde. En utilisant un tel systéme, le LUB est toujours
contenu dans le lit de garde et I’adsorbeur principal est toujours saturé a quasiment 100 % de
sa capacité quand la régénération débute permettant ainsi une meilleure utilisation de
I’énergie de désorption. Cependant, ce procédé peut ne pas étre rentable du fait du cott
supplémentaire engendré par le troisieme lit.

Comme application industrielle d’un procédé TSA, on peut citer par exemple un procédé
de récupération de solvants (heptane et isopropanol) dans une usine de fabrication de produits
adhésifs décrit dans I’ouvrage de Le Cloirec (1998). L’installation comporte 4 adsorbeurs
contenant chacun 15,5t de charbon actif. Le débit traité est de 100000 Nm’/h. La
concentration moyenne en hydrocarbures en entrée est de 11,1 g/Nm?’, celle en sortie est
inférieure 4 100 mg de carbone par Nm’. La régénération est effectuée par circulation de
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vapeur d’eau (120-130 °C), le temps de cette phase étant de 97 min (pré-refroidissement
inclus). La consommation de vapeur d’eau est de 3,6 kg par kg de solvant récupéré. La
productivité de I’installation prenant en compte la masse totale d’adsorbant est de 0,016 kg
d’heptane par kg d’adsorbant et par heure.

5.3.2  Avantages et inconvénients du TSA

L’avantage principal du procédé TSA est de pouvoir désorber plus facilement que les
procédés PSA, des espéces fortement adsorbées, une variation de température étant plus
efficace qu’une variation de pression pour changer I’état d’équilibre thermodynamique. Pour
cette raison, les procédés TSA sont utilisés, par exemple, pour la capture des composés
organiques volatiles présents dans de nombreux effluents.

Cependant, les temps importants nécessaires pour chauffer et refroidir I’adsorbeur,
empéchent I’utilisation du TSA en cycle rapide contrairement au PSA, conduisant & une
moins bonne utilisation de la capacité de 1’adsorbant. Aussi, les adsorbeurs pour cycles TSA
sont de taille importante ce qui a un impact sur le colt d’installation. De plus, les pertes
thermiques doivent étre minimales pour une utilisation efficace de 1’énergie. Du fait du temps
de chauffage important, la phase de régénération est considérée comme la phase limitante.

Néanmoins, contrairement aux procédés PSA qui utilisent de 1’énergie mécanique, les
procédés TSA, peuvent utiliser de la chaleur résiduaire ce qui réduit alors leur colit de
fonctionnement.

5.3.3  Améliorations du procédé TSA

De nombreuses solutions pour améliorer les performances des procédés TSA ont été
développées récemment. Ces nouveaux procédés ont principalement pour objectif de réduire
les temps de régénération.

Le Cloirec (1998) cite la régénération par infra-rouge, effet joule direct, induction
¢lectromagnétique et micro-ondes comme alternatives au chauffage par balayage de gaz
chaud ou de vapeur d’eau pour le traitement des COV par adsorption. Si ces modes sont
compétitifs (colt du kg de solvant récupéré) pour certains d’entre eux par rapport aux modes
classiques, ils sont surtout adaptés au cas des tissus de carbone activé utilisés comme filtre,
leurs performances dans le cas de colonnes garnies de grains d’adsorbant étant moindres. De
plus, ils présentent le désavantage d’utiliser de 1’énergie électrique.

Salden et al. (1998) ont proposé un procédé VTSA (Vacuum Temperature Swing
Adsorption) a chauffage indirect utilisant un lit de garde. La phase de régénération est
décomposée en deux étapes : une premicre de chauffage pendant laquelle les entrées et
sorties sont fermées. Une fois la température de régénération atteinte, un faible débit de purge
est introduit pour faciliter la sortie des produits désorbés. A ce débit s’ajoute 1’action d’une
pompe a vide. Ce procédé permet donc une phase de désorption plus rapide du fait du
chauffage simultané de la colonne sur toute sa hauteur et de ’emploi d’une pompe a vide.
L’adsorption d’isopropanol sur du charbon actif a été utilisée comme exemple. Par le biais de
ce procédé VTSA, la température de régénération est alors seulement de 60 °C (associée a un
vide compris entre 100 et 150 mbar), ce qui permet de faciliter la phase de condensation pour
la récupération du solvant.
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Bonnissel et al. (1998) ont développé I’utilisation des modules thermoélectriques a effet
Pelletier couplés a un adsorbant composite a forte conductivité thermique. Cette installation
permet un chauffage in-situ de 1’adsorbant sur I’ensemble de la colonne, permettant
d’atteindre rapidement la température de régénération et donc de raccourcir le temps de cette
phase. De plus, lors de la phase d’adsorption, les modules sont utilisés en mode
refroidissement qui permet de limiter les élévations de température dues a I’adsorption des
cOmpos¢s.

Ko et al. (2001) ont étudié I’'impact d’un refroidissement indirect par ’intermédiaire d’un
chemisage de ’adsorbeur ou de I’eau est en circulation (I’eau est purgée pendant la phase de
régénération). Le refroidissement permet de limiter I’échauffement du lit lors de la phase
d’adsorption et de refroidir plus rapidement le lit lors de la phase de pré-refroidissement.
L’augmentation de la quantité adsorbée par rapport a un adsorbeur non-refroidi est de 20,3 %
dans le cas d’un cycle sans pré-refroidissement et de 6,3 % pour un cycle avec pré-
refroidissement. Pour ce procédé, la régénération est effectuée classiquement par un balayage
de gaz chaud.

Cependant, ces nouveaux procédés utilisent pour la plupart de 1’énergie électrique
¢liminant ainsi I'un des avantages du cycle TSA (utilisation de chaleur résiduaire peu
colteuse) et n’apportent parfois que des améliorations pour I'une des phases (adsorption ou
régénération).

Pour ces raisons, ce travail porte sur 1’étude d’un adsorbeur muni d’un échangeur interne.
Cet échangeur permet la circulation d’eau pendant la phase d’adsorption pour limiter les
augmentations de température et pendant la phase de refroidissement pour en diminuer la
durée. Pendant la phase de régénération, de la vapeur d’eau circule dans 1’échangeur. Cette
circulation permet de chauffer I’ensemble de la colonne sans contact direct entre 1’adsorbant
et la vapeur. Cet adsorbeur doit donc permettre d’améliorer les performances de chaque phase
du cycle TSA sans recourir a [’utilisation d’énergie ¢€lectrique ou mécanique. Le
fonctionnement de ce procédé sera présenté plus en détail dans le chapitre suivant.

6 Conclusion

Cette synthese bibliographique nous a permis tout d’abord d’identifier les différents
mécanismes dont la compréhension est nécessaire a 1’étude de 1’adsorption.

Différentes relations permettant de connaitre la quantité adsorbée a saturation en fonction
de la température et de la pression ont été présentées. Dans le cas de I’adsorption
monoconstituant, de nombreuses théories de différents degrés de complexité (adsorption
multicouche, interactions entre molécules adsorbées, adsorption hétérogéne) ont été
présentées. Au final, le choix de la relation dépendra du type d’isotherme selon Ia
classification BDDT et de sa capacité a prédire les mesures expérimentales avec une erreur
minimale. Dans le cas de 1’adsorption multiconstituants la théorie IAS (Ideal Adsorbed
Solution) a été principalement présentée et retenue pour cette étude du fait de son utilisation
trés répandue. Cette théorie permet d’obtenir une prédiction des équilibres en
multiconstituants a partir des données d’équilibre en constituant pur. Si cette théorie ne
dépend pas directement du type d’équation d’isotherme choisi, certaines de ces isothermes
sont compatibles avec des algorithmes permettant d’accélérer les calculs (MFastIAS par
exemple). De ce fait, pour I’étude de 1’adsorption du CO,, du C,Hg et de leurs mélanges sur
de ’TAMBERSORB 600, I’équation de O’Brien-Myers a été retenue. Les valeurs obtenues par
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cette équation ont été comparées a des valeurs expérimentales, et I’erreur maximale est
toujours inférieure a 10 %.

Les équations permettant de décrire les différents modes de transfert de maticre et
d’énergie ont ensuite été présentées. Les phénomenes mis en jeu sont complexes et leur
détermination n’est pas toujours aisée. En effet, pour les transferts de matiére, les équations
ont été principalement construites pour décrire le transfert de matieére d’un gaz s’écoulant dans
un capillaire qui posséde une géométrie bien définie. Dans le cas d’un grain de charbon actif,
la détermination des modes de transfert dominants et de leurs coefficients de diffusion est
difficile du fait de la géométrie complexe de 1’adsorbant (variation du diamétre et de la
longueur des pores, interconnexion entre eux, disposition « aléatoire » dans 1’espace, etc.). De
ce fait, I'utilisation de modeles simplifiés comme le modele LDF est répandue. Ensuite, les
bilans d’énergie entre les phases solides et gaz, et une paroi ont été établis. La détermination
des paramétres intervenant dans ces équations et en particulier les valeurs des coefficients
d’échange convectif est également complexe, les corrélations proposées s’appliquant a un
grain isolé entouré de fluide. L utilisation pratique de ces différentes équations sera abordée
plus en détail dans le chapitre sur la modélisation numérique d’une colonne d’adsorption.

Les différentes possibilités de conduite d’adsorption en cycle ont été introduites, en
particulier 1’Adsorption Modulée en Température (AMT ou TSA). Les avantages et
inconvénients de ce cycle ont été abordés. De cette étude préliminaire, il apparait que les
performances de ce cycle sont limitées par les temps de chauffage et de refroidissement de
I’adsorbeur. Différents nouveaux procédés TSA permettant d’améliorer ces performances ont
€té recensés. Néanmoins, ils utilisent de 1’énergie électrique ou n’augmentent les
performances que d’une seule opération (par exemple la phase d’adsorption), ce qui limite les
avantages obtenus. Un nouveau type d’adsorbeur, objet de cette étude, a été présenté
brievement. Il est muni d’un échangeur interne permettant la circulation d’un fluide froid
(eau) durant les phases d’adsorption et pré-refroidissement, et d’un fluide chaud (vapeur
d’eau) pendant la phase de régénération. Les performances de ce procédé seront étudiées
expérimentalement ainsi qu’a 1’aide d’un modele numérique. Elles seront comparées a celles
d’un procédé TSA classique a désorption par balayage de gaz chaud.
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1 Introduction

La premicre partie de ce chapitre est consacrée a la présentation des différents éléments du
dispositif expérimental, des appareils de mesures et de 1’acquisition des données, ainsi qu’a la
présentation des différentes phases du procédé TSA étudié.

Dans la deuxiéme partie les performances thermiques de 1’échangeur sont étudiées lors du
chauffage et du refroidissement. Pour la phase de refroidissement, 1’influence du débit d’eau
circulant dans 1’échangeur sur les performances du procédé est abordée.

Les résultats expérimentaux en monoconstituant sont présentés et commentés dans la
troisieme partie. Ces résultats concernent des expériences en opération unitaire (adsorption et
désorption) et des expériences en cycle. L’éthane et le dioxyde de carbone ont été choisis
comme composés adsorbables, le gaz vecteur étant de 1’azote non adsorbé par
I’AMBERSORB 600. L’éthane simule la présence d’un COV (Composé Organique Volatil).
I1 a été préféré a des COV modeles plus couramment utilisés tels que le benzene ou le toluéne
car I’emploi de ces derniers aurait conduit a des durées d’expérience beaucoup trop longues.
Le dioxyde de carbone a, quant a lui, été retenu du fait de sa présence fréquente dans les
effluents a traiter (produit de combustion, etc.). De plus, 1’adsorption est un des procédés
pouvant séparer et enrichir le CO, présent dans un flux gazeux pour permettre sa
séquestration qui est une des voies envisagées pour la diminution des émissions de gaz a effet
de serre (Reichle et al, 1999). Enfin, les performances énergétiques du procédé sont
comparées a celles qui seraient obtenues pour un systéme thermodynamique modele, afin d’en
¢évaluer Defficacité.

Dans la quatriéme partie, les résultats en multiconstituants sont présentés et commentés en
opération unitaire et en cycle. Différents protocoles de désorption ont également été testés.

En plus des paramétres introduits au paragraphe 5.1 du chapitre 1, les grandeurs suivantes
seront utilisées pour la comparaison des expériences entre elles :

e le temps de percage a X% (txe) qui représente le temps pour lequel la fraction
molaire du composant en sortie est égale a X% de celle en entrée. Pour 1’étude de
I’adsorption en opération unitaire, tsgy, est principalement utilisé car il permet
d’avoir une estimation des quantités adsorbées. Pour les cycles, X est fixé
arbitrairement (par exemple 1% ou 0,5%) et permet de fixer le temps de fin de
cette phase.

e la masse désorbée cumulée qui représente la quantité¢ de polluant désorbé lors du
pré-chauffage et de la régénération. L’obtention de 90% de sa valeur finale peut
permettre de fixer la durée de la phase de régénération, le temps correspondant
étant alors appelé tyou.

e la concentration moyenne. Cette valeur correspond a la quantit¢ de composant
désorbée durant le pré-chauffage et/ou la régénération divisée par la quantité

totale de gaz sorti.

e la consommation énergétique donnée en g de vapeur d’eau condensée ou en Joule
(AHyqp = 2250 kJ/kg)
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Certains des résultats exposés ici on fait I’objet d’une présentation a une conférence
(Clausse et al., 2002) ou d’une publication dans un journal (Clausse ef al., 2003a).

2 Installation expérimentale

L’installation expérimentale a été initialement congue pour 1’étude d’un procédé de
chauffage et de refroidissement par changement de phase du fluide caloporteur (Mativet,
1997). Elle a ensuite subi diverses modifications pour 1’adapter a la séparation de gaz par
adsorption (Bonjour ef al., 2002). Cette installation expérimentale était initialement située au
LIMSI-CNRS (Orsay, UPR-CNRS 3251). Elle a été déménagée au Laboratoire du Froid du
Cnam durant la thése. Ce déménagement a nécessité un démontage complet de tous les
¢léments, une étude de I’implantation et divers travaux comme par exemple la mise en place
de la conduite vapeur entre 1’adsorbeur et le générateur celui-ci étant situé¢ dans une autre
picce que le reste de I’installation. Un schéma simplifi¢ de I’installation est présenté sur la
figure 2.1.
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X
5

réservoir

générateur de vapeur §> |
échangeur

réseau
contrdleurs de débits @ @ . .
|:| |:| |:| |:| réservoir
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échantillonnage vers
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®
Adsorbeur
o
g
g

azote

| dioxyde de carbone )—N— ¥

éthane

collecteur de condensats
---- eau

— vapeur

Figure 2.1 : Schéma simplifi¢ de I’installation expérimentale
2.1 Adsorbeur

L’adsorbeur est une colonne de 1 m de hauteur (figure 2.2). Cette colonne est constituée de
deux tubes concentriques en acier. Le diameétre interne du tube externe est de 72 mm et le
diamétre externe du tube interne est de 19 mm. La surface externe du tube externe est
recouverte d’isolant afin de limiter les déperditions thermiques lors des phases de chauffage.
Le tube interne est équipé de 12 ailettes en acier réparties selon la géométrie visible sur le
schéma en coupe de la figure 2.3. A I’intérieur du tube interne, de 1’eau ou de la vapeur d’eau
peuvent étre mises en circulation selon les besoins (chauffage ou refroidissement). L’espace
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annulaire formé par ces deux tubes (volume=3,8dm’) est rempli d’adsorbant
(AMBERSORB 600). La masse d’adsorbant est de 1,96 kg.

Figure 2.2 : Schéma de 1’adsorbeur avec Figure 2.3 : Vue en coupe du plan P3 de la
emplacement des thermocouples colonne

La colonne est équipée de thermocouples répartis axialement sur les emplacements P1 a
P5. Sur chacun de ces plans, les thermocouples sont également répartis radialement en
différentes positions notées de A a E. Sur les plans 2 et 4, seules les positions C et D sont
équipées. De plus, différents thermocouples sont placés le long du tube interne et en différents
emplacements au centre et au bord sur des ailettes.

Un collecteur de condensats est fixé en bas de la colonne. Il mesure la masse de vapeur
condensée ce qui permet ainsi de connaitre 1’énergie consommée lors de la phase de
chauffage. La masse de vapeur condensée est mesurée par le biais d’'une sonde de mesure de
niveau Endress+Hauser.

2.2 Circuits fluidiques

vapceur

La vapeur est obtenue au moyen d’un générateur de vapeur de marque Fulton type 15E. La
vapeur est produite grace a des thermoplongeurs. La puissance calorifique est de 15 kW et la
production de vapeur est de 23 kg/h en régime continu. La chaudiére contient 45 litres d’eau
et le réservoir d’alimentation 60 litres. La vapeur saturante peut étre fournie dans une plage de
2a 11 bar (120 a 180 °C). Un pressostat permet de modifier la pression de fonctionnement.

cau

Le circuit d’eau est composé de deux réservoirs, d’'une pompe et d’un échangeur. Le
réservoir situé¢ en haut sert de séparateur liquide/vapeur. En effet, lorsque I’eau est mise en
circulation dans I’échangeur apres la phase de chauffage, elle est partiellement vaporisée, le
séparateur permettant d’alimenter 1’échangeur en liquide uniquement. L’échangeur eau/eau
permet de refroidir I’eau qui a été chauffée lors de son passage dans 1’adsorbeur. Au LIMSI,
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I’cau de refroidissement était initialement issue d’un groupe refroidisseur de liquide
permettant d’en fixer la température (typiquement 20 °C). Une telle installation n’étant pas
disponible au Cnam, c’est I’eau du réseau qui est utilisée comme refroidissement. La
température n’est donc plus parfaitement fixée mais varie entre 10 et 12 °C. Le deuxiéme
réservoir sert 2 maintenir un niveau d’eau suffisant pour le pompage.

gaz

Les gaz utilisés pour les expériences ont été¢ fournis par I’Air Liquide. L’azote est de
I’alphagaz 1 avec moins de 5,5 ppm d’impureté, le CO, est de type N45 avec moins de
25 ppm d’impureté et 1I’éthane est de type N45 avec moins de 50 ppm d’impureté.

Les controleurs de débit sont des MKS 1179A associés a un contrdoleur MKS 247. Les
quatre controleurs utilisés ont des débits maximums de 20000 ; 5000 ; 500 et 50 Ncm’/min
pour de I’azote. Des facteurs de correction fournis par le constructeur sont appliqués pour
I’éthane et le dioxyde de carbone (0,50 et 0,70 respectivement). La précision est de + 1% de la
pleine échelle et la cohérence de + 0,2%.

2.3 Appareils d’analyse et de mesures

Analyse des gaz

Les gaz échantillonnés sont analysés a 1’aide d’un chromatographe Hewlett-Packard
(HP5890 series II). Une colonne remplie Haysep D de Supelco de diamétre interne égal a
0,75 mm et de longueur égale a 2 m est utilisée. Le détecteur est un TCD. L’utilisation de
I’azote comme gaz vecteur pour le chromatographe et pour le mélange traité dans le
I’adsorbeur permet d’éliminer son pic ce qui facilite le traitement des données. Les résultats
du chromatographe sont traités avec ’intégrateur HP 3396 series III reli¢ a un PC. Cet
ordinateur dispose d’un programme de saisie et de mis en forme des données permettant une
exploitation des résultats avec EXCEL. L’analyse des gaz se fait durant 1’expérience a
intervalle fixe. Ils sont échantillonnés au moyen d’une vanne quatre voies dont les temps
d’ouverture et de fermeture sont fixés par un contréleur programmable. Le déclenchement de
I’analyse par le chromatographe est asservi a ’ouverture de la vanne. Les détails des
conditions opératoires sont fournis en annexe A.1.

Mesure des pressions

Deux capteurs de pression sont implantés sur 1’installation. Le premier mesure la pression
d’entrée de la vapeur dans le tube interne lors des phases de chauffage. C’est un capteur a
pression absolue a membrane de marque Endress+Hauser, type CERABAR PMC 133. Son
échelle est 0-16 bar, sa précision de 0,5 % de la pleine échelle et sa reproductibilité meilleure
que 0,1 % de la pleine échelle. Le deuxiéme est un capteur de pression différentielle,
permettant de mesurer la perte de charge dans le lit. C’est un capteur 8 membrane de marque
EFFA, série OP 63T4. Sa gamme est 0-1 bar avec une précision de 0,2 %.

Mesure des températures

Toutes les mesures de températures sont faites avec des thermocouples de type K
(Chromel-Alumel). La précision sur la mesure de température est de I’ordre de + 1 K avec une
cohérence des mesures entre elles meilleure que +0,3 K. L’ensemble : thermocouples,
capteurs de pression et sonde de niveau du collecteur de condensats est reli¢ a une baie
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d’acquisition HP 75000 serie B. Les valeurs sont ensuite envoyées vers un PC ou un
programme informatique effectue les différentes conversions. Les différents capteurs sont
échantillonnés toutes les six secondes.

2.4 Présentation des différentes phases du procédé

Pour la conduite du procédé en cycle, on peut distinguer différentes étapes (figure 2.4).
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Figure 2.4 : les différentes phases du procédé TSA indirect

["adsorption
Durant cette phase la colonne est alimentée par le flux gazeux que 1’on souhaite purifier ou

séparer. En sortie, le gaz purifi¢ ou le composé le moins adsorbé (pour les opérations de
séparation) est récupéré. De I’eau est en circulation dans I’échangeur. Elle permet un
refroidissement de la colonne et donc de limiter I’augmentation de la température due a
I’adsorption des composés.

le pré-chauffage

Durant cette étape, de la vapeur circule dans 1’échangeur afin de chauffer la colonne. Une
purge est mise en circulation a contre sens par rapport a 1’alimentation durant la phase
d’adsorption. Le débit de purge est faible par rapport aux procédés TSA a régénération par
gaz chaud car sa fonction est uniquement d’assurer un débit minimum et non de chauffer la
colonne. Ce faible débit permet d’obtenir une sortie fortement concentrée en composés
désorbés. Ce fonctionnement a débit réduit est optionnel.

la régénération

Cette étape est généralement déclenchée lorsque le débit en sortie de la phase de pré-
chauffage devient faible. Le débit de purge est alors augmenté afin de faciliter la fin de la
désorption. Le chauffage est maintenu. En sortie, on obtient un flux moins concentré en
composés désorbés que pour la phase de pré-chauffage du fait de ’augmentation du débit de
purge et de la moindre quantité de produits désorbés. Cette étape et celle de pré-chauffage
sont regroupées sous le terme désorption.
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le pré-refroidissement

Une fois la désorption terminée, 1’eau est mise en circulation dans I’échangeur afin de
refroidir le lit. Comme pour les TSA classiques, une purge circule dans le lit, mais avec un
débit plus faible, sa fonction étant alors d’éviter la mise en dépression du lit du fait du
refroidissement, et non de refroidir le lit. Comme il sera montré plus en avant, cette phase
peut étre optionnelle.

3 Comportement thermique de I’échangeur

3.1 Phase de chauffage

Lors de la phase de chauffage, la vapeur se condense dans le tube interne. L’étude en phase
de chauffage a ét¢ principalement réalisée avant ce travail (Bonjour et al., 2000 et Bonjour et
al., 2002). L’utilisation de la condensation de vapeur conduit a de grands coefficients
d’échanges thermiques (entre 4000 et 7000 W/m?.K, Mativet, 1997, Mativet ef al., 1999), ce
facteur ne limite donc pas le chauffage de la colonne. Ce résultat est illustré par I’évolution
des températures de I’échangeur durant 1’admission de la vapeur (figure 2.5 et 2.6). La
température de paroi atteint quasiment instantanément sa température finale sur toute la
hauteur de la colonne (figure 2.5). Les oscillations visibles sur la courbe représentent les
petites variations dues a la régulation du générateur de vapeur. Les températures d’ailette
(figure 2.6) atteignent également rapidement des valeurs élevées (environ 120 °C pour les
deux a t =2 min). Un gradient de température existe entre le tube interne et 1’ailette chauffée
par conduction. Cependant, pour un temps supérieur a 10 min, ce gradient reste inférieur a
10 K si bien que son impact sur le chauffage du lit sera minime.

160 160
120 120 A Température
§ o au bord de l'ailette
E E; Température
g 80 ‘g 80 au milieu de I'ailette
g &
£ g‘ Température
(1) .
2 40 K 40 | du tube interne
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Figure 2.5 : Evolution des températures de Figure 2.6 : Evolution de la température
paroi axiales en fonction du temps de paroi et des températures d’ailette en

fonction du temps

Les figures 2.7 et 2.8 représentent, respectivement, les évolutions axiales et radiales des
températures au sein du lit. Comme pour I’échangeur, le gradient axial de température est
presque nul (figure 2.7). Le chauffage du lit se fait donc de maniére homogeéne sur I’ensemble
de la colonne. Ainsi, a t= 10 min, la différence entre la température la plus haute Tps et la
plus basse Tp, est inférieure a 10 K. Par rapport a la température de I’échangeur au méme
instant (figure 2.5) la différence est par contre de plus de 20 K. Ceci est confirmé par
I’évolution des températures radiales (figure 2.8). Seule la température au point C suit une
courbe de chauffe proche de celle de I’échangeur. Pour les autres les écarts sont notables, la
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différence de température pouvant étre supérieure a 50 K (comme entre Tc et Tg a
t=10 min).

160 160

=
N
o

!

-
N

o

!

Tas

Température (°C)
o)

o
Température (°C)
(o)

o

AN
o
!

40

O T T 0 T T
0 20 40 60 0 20
Temps (min) Temps (min)
Figure 2.7 : Evolution des températures Figure 2.8 : Evolution des températures
axiales en fonction du temps (Tp) radiales en fonction du temps (plan 3)

Le calcul du coefficient de transfert de chaleur a I’intérieur du lit a été réalisé par
identification (Bonjour et al., 2000). A partir d’une étude d’expérimentale portant sur le
transfert de chaleur par convection d’une paroi chauffée vers un gaz circulant a travers un
milieu poreux, un modele a été développé et validé. Grace a ce modele, Bonjour ef al. (2000)
ont proposé les corrélations suivantes pour la détermination du coefficient d’échange lors de
la phase de chauffage :

-0,35

Nu,, =19,42Re,” Pr,” pour Re <5 (2.1)
et
Nu,, =15Re,” Pr,y” pourRe>35 (2.2)

ou Prgs est le nombre de Prandtl calculé avec la conductivité effective du lit
(Aeer= 0,3 W/m.K). La limite Re =5 correspond a la transition entre le régime Darcy et le
régime Forchheimer. Ces expressions permettent de prédire les nombres de Nusselt avec une
précision de 1’ordre de £ 10 % pour le régime de Forchheimer et de + 20 % pour le régime de
Darcy.

3.2 Phase de refroidissement

Le refroidissement de I’adsorbeur peut avoir une influence notable sur les performances du
procédé comme montré par I’étude de Ko et al. (2001). En effet, le refroidissement permet de
limiter I’impact du dégagement de chaleur lors de 1’adsorption et de refroidir rapidement le lit
apres la phase de désorption. Ces deux aspects sont abordés dans le cas de notre procédé dans
cette partie.

3.2.1  Etude en opération unitaire

La figure 2.9 représente les courbes réduites de pergage (évolution temporelle de la
fraction molaire d’éthane en sortie divisée par la fraction molaire en entrée) obtenues pour
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trois débits d'eau de refroidissement (50; 100 et 360 L/h) et en absence de débit d'eau
(désigné par "0 L/h"). Les débits des gaz sont de 13,5 NL/min pour l'azote et de 1,5 NL/min
pour 1'éthane, soit une fraction molaire en éthane de 10%.
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Figure 2.9 : Courbes de pergage en opération unitaire

En absence de débit d'eau, le temps de pergage a 50% est notablement plus faible que
lorsqu'un refroidissement est réalis¢ (38 min sans refroidissement pour 48 min a 360 L/h).
Pour un débit de 50 L/h, on constate un léger décalage du temps de percage par rapport au cas
a 100 et 360 L/h, probablement dii au régime d’écoulement dans le tube interne. En effet, la
zone de transition laminaire/turbulent correspond a un débit de 80 L/h. Un débit de 50 L/h
implique un régime d’écoulement laminaire et par conséquent un coefficient d’échange
thermique inférieur a ceux existant pour les régimes d’écoulement turbulent. Le temps de
percage étant approximativement proportionnel a la capacité de la colonne, il apparait que la
colonne permet de traiter 26% de polluant supplémentaire lorsqu'elle est refroidie (360 L/h).

Cette augmentation de capacité est liée a la répartition de température au sein du lit. En
effet, 1'adsorption étant exothermique, la capture du polluant génére des ondes thermiques se
propageant dans le lit (figures 2.10 et 2.11). En absence de refroidissement (figure 2.10), la
température augmente au moment de I’adsorption. Elle redescend ensuite a cause des pertes
thermiques vers I’extérieur et de la présence des masses métalliques environnantes qui
agissent alors comme puits de chaleur. Les ondes thermiques sont relativement rapprochées et
la température finale du lit est égale a celle du gaz entrant dans la colonne. Au contraire, avec
un débit d'eau de 360 L/h (figure 2.11), le gaz entrant est refroidi et la chaleur d'adsorption est
évacuée par l'eau. Le comportement observé est identique au cas sans débit de refroidissement
mais la température du lit diminue au-dela de la température d’entrée de gaz pour retrouver
une valeur proche de la température initiale. Pour des temps supérieurs a 70 min, le lit est a
nouveau a sa température initiale (2 I’exception de la tranche 1 qui est influencée par la
température d’entrée du gaz d’alimentation) alors que dans le cas sans refroidissement plus de
la moitié du lit est encore a une température supérieure a 30 °C.

Comme dans le cas du chauffage, un gradient radial de température notable subsiste au
sein du lit, en dépit de la présence d'ailettes. Par exemple, au moment du passage du front de
température a mi-hauteur de la colonne (figure 2.12), la température a la position D est de
41 °C tandis qu'elle n'est que de 30 °C a la position C. Cette inhomogénéité de température a
naturellement des conséquences négatives en terme de capacité d'adsorption.
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Figure 2.12 : Répartition radiale des températures a mi-hauteur de colonne

A partir des mesures des températures en régime permanent (fin de percage donc sans
adsorption) d'eau et de gaz a I'entrée et a la sortie de la colonne, le coefficient de transfert
thermique eau/gaz a été évalug, par analogie avec un échangeur thermique, en posant :

Q=(rne, ) AT, =(the, )g AT, = KSAT, (2.3)

Compte tenu des incertitudes, il apparait que le coefficient d'échange ainsi identifi¢ est
pratiquement indépendant du débit d'eau de refroidissement (KS~ 0,35 W.m'.K™") car le
transfert de chaleur du coté gaz est beaucoup plus limitant (environ 0,5 W.m>.K™") que du
coté eau (quelques centaines & quelques milliers de W.m™2.K™"). C'est pourquoi le temps de
pergage est indépendant du débit d'eau des lors qu'un refroidissement est réalisé avec un
régime turbulent d’écoulement (figure 2.9).

Ainsi, ces résultats montrent que pour des expériences de percage dans un lit initialement
froid, assurer un refroidissement par eau est bénéfique par rapport a une opération
d'adsorption dans une colonne adiabatique, et qu'un faible débit d'eau est suffisant pour un
gain appréciable de capacité d'adsorption.
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3.2.2  Etude en cycle

Lors de la mise en ceuvre du procédé, des phases de chauffage (désorption) et de
refroidissement (adsorption) sont alternées. Aussi, il est nécessaire d'étudier les courbes de
percage de l'adsorbeur initialement a haute température. Les conditions opératoires pour les
débits de gaz et d’eau sont identiques a celles utilisées lors de 1’adsorption en opération
unitaire. L’adsorbeur a été auparavant chauffé & une température moyenne de 135 °C
(température usuelle en fin de désorption avec de la vapeur a 150 °C, cf. figure 2.8) avant de
procéder a 1’adsorption, afin d’obtenir des conditions initiales de température identiques dans
tous les cas. Les courbes de pergage sont tracées sur la figure 2.13 en échelle semi-
logarithmique.
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Figure 2.13 : Courbes de percage en adsorption en cycle (échelle semi-logarithmique)

Lors de la conduite de cycles TSA, on interrompt généralement la phase d’adsorption
lorsque la concentration en sortie est égale a une fraction donnée de celle d’entrée. Pour une
valeur de 0,5% de cette fraction, différentes grandeurs caractéristiques sont reportées dans le
tableau 2.1. En cas de débit d’eau nul, le percage est quasi-immédiat (< 2 min).

Tableau 2.1: Grandeurs caractéristiques lors d’un percage a 0,5% de la concentration
d’entrée (10% en éthane)

Adsorption Désorption
débit temps de percage quantité taux de  Thear Tads | €nergie de consommation
d’eau (2 0,5%) adsorbée remplissage chauffage spécifique
L/h min g % °C_ °C kJ MJ/kg (éthane)
50 15 30 31 33 56 702 23,4
100 25 50 52 22 37 830 16,6
200 29 58 60 16 25 898 15,5
360 32 64 67 13 20 938 14,6

Le taux de remplissage est le rapport entre la quantité adsorbée et la quantité adsorbable a
saturation de 1’adsorbant et a la température de source froide (12 °C). A 50 L/h le taux de
remplissage est seulement de 31% (soit une colonne utilisée a un peu moins d’un tiers de sa
capacité). Le taux de remplissage augmente avec le débit d’eau et, pour un débit de 360 L/h,
on obtient un taux de remplissage de 67%.
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Pour les conditions opératoires retenues (débit de gaz, fraction molaire en éthane, etc.), le
débit d’eau a une influence notable sur la quantité adsorbée lors d’opérations en cycle
(figure 2.14) contrairement au cas de 1’adsorption en opération unitaire. En effet, un débit
d'eau élevé permet de vaincre rapidement l'inertie thermique des parties métalliques de
'échangeur, grace a un fort coefficient d'échange eau/paroi. Ainsi, pour un débit de 360 L/h,
les performances sont proches de celles obtenues en opération unitaire. Ce débit peut étre
considéré comme optimal pour les conditions expérimentales retenues. En effet, la
température moyenne du métal a la fin de la phase d'adsorption (Tmear) €tant proche de la
température de source froide, seul le refroidissement de I’adsorbant demeure insuffisant.
Comme celui-ci est limité par le coefficient de transfert de chaleur du gaz, une augmentation
du débit d’eau ne résulterait pas en une diminution notable de la température de I’adsorbant en
fin d'adsorption (T,4s) et la quantité de polluant adsorbée ne serait que peu augmentée.

w e
3
// & cycle
/ | opération
/ unitaire ||

0 100 200 300 400
débit d'eau (L/h)

©
o

(o2}
o

N
o

&

quantité d'éthane adsorbée (g)
N
o

o

Figure 2.14 : Comparaison des quantités d’é¢thane adsorbées en cycle et en opération
unitaire (concentration en sortie ¢gale a 0,5% de celle d’entrée)

L’¢énergie de chauffage représente I’énergie nécessaire pour chauffer la colonne de son état
en fin d'adsorption jusqu'aux conditions de fin de désorption, (température moyenne de
I’adsorbant de 135 °C et température des parties métalliques de 140 °C), en prenant en compte
les pertes vers I’ambiance (environ 33% de ’énergie consommeée) et 1’énergie nécessaire a la
désorption de I’éthane (1500 J/g). L'énergie de chauffage augmente avec le débit d’eau car la
température de la colonne avant la phase de désorption est d’autant plus faible que le débit est
¢levé. Pour un débit de 50 L/h, la consommation énergétique est de 25% inférieure a celle
obtenue pour 360 L/h. Cependant, la consommation spécifique (quantité de chaleur utilisée
pour désorber 1 g d’éthane) diminue lorsque le débit d’eau augmente (tableau 2.1), la quantité
d’éthane traitée augmentant plus rapidement que la consommation énergétique.

4 FEtude en monoconstituant

4.1 résultats pour I’éthane

L’étude portant sur la capture de 1’éthane a débuté avant ce travail de doctorat. Elle a fait
I’objet d’une publication (Bonjour et al., 2002). Pour tous les résultats présentés dans ce
paragraphe, la température de 1’eau circulant dans I’échangeur est égale a 25 °C.

La figure 2.15 représente les courbes de percage pour des fractions molaires d’éthane en
entrée égales a 1% et 10% avec un débit total de 20 NL/min. Les tsoo, sont égaux a 96 et
34min pour 1 et 10% respectivement. Sur la figure 2.15, la limite de détection du
chromatographe est représentée (50 ppm environ). Il apparait donc que la pureté de I’azote en
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sortie est égale a au moins 99,995% pendant 22 min pour une alimentation a 10% et 63 min
pour une a 1%.
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Figure 2.15 : Courbes de percage de I’é¢thane
Les principaux résultats des expériences en cycle sont résumés dans le tableau 2.2.

Tableau 2.2 : Principaux résultats des expériences en cycle

expérience N°

parameétre unité 1 2 3
température de régénération °C 150 150 135
fraction molaire en entrée % 10 1 1
durées caractéristiques du cycle
pré-chauffage 10 10 10
régénération min 20 20 20
pré-refroidissement 10 10 10
adsorption 15 45 45
débits
pré-chauffage (N,) 0,2 0,2 0,2
régénération (Ny) NL/min 2 2
pré-refroidissement (N,) 2 2 2
adsorption (N, + C,Hg) 18+2 19,8+0,2 19,8+0,2
concentration moyenne durant la désorption % 42,9 17,6 17,6
taux de récupération (N,) % 81,3 935 93,5
masse d’éthane cyclée g/cycle 40,2 12,05 12,05
consommation énergétique kJ/cycle 838 900 705,8
consommation de vapeur g/cycle 373 400 315
consommation énergétique (total) 838 900 705,8
pertes thermiques 299 315 215
chauffage charbon actif 151 173 143
chauffage tube interne Ki/eycle 70 78 66
chauffage tube externe 134 160 132
chauffage ailettes 135 151 127
chauffage azote 5 5 4,8
chaleur de désorption 44 18 18
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Ces résultats ont été obtenus en moyennant des valeurs issues de plusieurs cycles
successifs apres 1’obtention du régime stationnaire cyclique. Les consommations énergétiques
pour I’adsorbant et les parties métalliques ont été¢ calculées a partir des relevés de leurs
températures initiales et finales, les masses et les c, étant connus. Les pertes thermiques sont
déduites en soustrayant ces consommations a 1’énergie consommeée totale.

4.1.1 Influence de la fraction molaire en entrée

Les expériences 1 et 2 permettent d’étudier I’influence de la fraction molaire en entrée. La
pureté de I’azote récupéré en sortie lors de la phase d’adsorption a été évaluée a 99,995% dans
les deux cas, la limite de détection du chromatographe étant de 50 ppm. Les phases
d’adsorption ont une durée de 15 min pour une fraction molaire d’éthane en entrée de 10% et
de 45 min pour une de 1%, les temps de pré-chauffage, de régénération et de pré-
refroidissement étant les mémes.

La consommation énergétique est quasiment identique pour les expériences 1 et 2 (838 et
900 kJ/cycle, respectivement). En prenant en compte les quantités d’éthane adsorbées, la
consommation spécifique est de 33,2 kg de vapeur/kg d’éthane pour 1’alimentation a 1% et
de 9,3 kg/kg pour celle a 10%. La valeur pour 10% est dans I’ordre de grandeur des résultats
relevés par LeVan et Schweiger (1989) dans leur article sur la régénération par chauffage
direct a la vapeur (0,77 a 20 kg/kg), mais la valeur pour 1% est supérieure. L’énergie utilisée
pour le chauffage de 1’adsorbant (151-173 kJ), du tube externe de I’adsorbeur (134-160 kJ) et
la chaleur de désorption (18 kJ pour une charge a 1% et 44 kJ pour celle a 10%) serait
¢galement utilisée dans le cas d’un procédé a chauffage direct. En revanche, I’énergie
nécessaire au chauffage du tube interne et des ailettes (32% de 1’énergie totale) représente le
surplus de consommation due au choix du chauffage indirect. La faible part de chaleur utilisée
directement pour la désorption a déja été constatée par Schweiger et LeVan (1993) dans le cas
de la régénération de charbons actifs par circulation directe de vapeur. Ces auteurs ont montré
que seulement 26% de 1’énergie était utilisée pour la désorption. Cette part est de 2% pour
I’expérience n°2 et de 5,3% pour I’expérience n°1 ce qui est dans les deux cas nettement
inférieur a 26%. Néanmoins, les valeurs mentionnées par Schweiger et LeVan (1993)
proviennent d’installations industrielles. Le passage a un adsorbeur de taille industrielle
permettrait de réduire I’importance des pertes thermiques ce qui conduirait a une diminution
de I’énergie consommée et donc a une augmentation de la part d’énergie destinée a la
désorption (Basmadjian ef al., 1975b).

4.1.2  Influence de la température de désorption

L’utilisation d’une température de 135 °C n’a que peu d’influence sur les performances de
la phase de régénération. En effet, la concentration moyenne en éthane est identique pour les
deux cas avec une valeur de 17,6% (expérience n°2 pour 150 °C et expérience n°3 pour
135 °C).

Cette diminution de la température de régénération de 150°C a 135°C réduit la
consommation énergétique de 21% (de 900 a 706 kJ). Ce gain est principalement di a la
diminution des pertes thermiques (-34%) du fait que pour une température de 135 °C le
gradient de température a travers 1’isolation est inférieur a celui présent pour une température
de 150 °C. L’¢énergie utilisée pour le chauffage des parties métalliques chute ¢galement, de
13% environ.
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4.2 résultats pour le dioxyde de carbone

4.2.1 Adsorption

Des essais de percage ont été réalisés pour des fractions molaires de CO; en entrée égales a
10%, 1% et 0,035% (cf. annexe A.2) La température de 1’eau de refroidissement est égale a
25 °C pour toutes les expériences. Le tableau 2.3 présente les temps de percage pour ces
différentes expériences ainsi que ceux pour 1’éthane pour rappel. A fraction molaire et débit
¢gaux, les temps de percage du CO, sont plus courts que ceux de I’éthane. Les temps de
per¢age du CO, ne varient pas beaucoup en fonction de la fraction molaire en entrée
comparativement a 1’éthane. En effet, pour une diminution de I’alimentation de 10 a 1%, le
temps de pergage de 1’éthane est multiplié par 2,8 alors qu’il ne I’est que par 1,5 pour le CO,.
Ces différences s’expliquent par le fait que les isothermes d’adsorption du CO, sur
I’AMBERSORB 600 sont moins favorables que celles de 1’éthane. Pour chaque cas, les temps
de production d’azote a 99,995% de pureté sont égaux a environ 0,6 fois le temps de pergage
correspondant.

Tableau 2.3 : Temps caractéristiques obtenus lors des différentes expériences

expérience temps de.perg:age ’ temps d? production .
(min) d’azote pur a 99,995% (min)

1% C,Hg — 20 NL/min 96 63
10% C,Hg — 20 NL/min 34 22
1% CO, — 20 NL/min 19 13
10% CO, — 20 NL/min 13 8
0,035% CO, — 20 NL/min 20 12
0,035% CO, — 10 NL/min 43 30

Une expérience de reproductibilité a ét¢ menée pour une alimentation a 10% CO, et
20 NL/min. Les courbes de percage sont reportées sur la figure 2.16. Une bonne
reproductibilité est obtenue tant pour les temps de percage que pour 1’évolution des fractions
molaires en sortie.
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Figure 2.16 : Expérience de reproductibilité (10% CO; — 20 NL/min)
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4.2.2  Désorption

L’¢étude de la phase de désorption a porté sur un lit initialement saturé avec un mélange a
350 ppm de CO,. La température de régénération est de 150 °C, le débit de purge pendant le
pré-chauffage de 0,2 NL/min (durée = 10 min) et celui en phase de régénération de 1 NL/min.
Dans un souci de réduction de la consommation énergétique du procédé, deux protocoles ont
été testés. Pour le premier, le chauffage a ét¢é maintenu durant toute la phase de désorption,
pour le deuxiéme il a été arrété apres le pré-chauffage. Les évolutions des fractions molaires
en fonction du temps sont montrées en annexe A.2. La figure 2.17 montre les évolutions des
températures et des masses désorbées cumulées en fonction du temps pour ces deux
protocoles.
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Figure 2.17 : Influence du protocole de chauffage sur les températures
et les masses désorbées

Si le chauffage est arrété a la fin du pré-chauffage, la température diminue lentement pour
atteindre en fin de régénération un écart de 5 K par rapport a sa valeur en fin de pré-chauffage
(125 °C). L’écart par rapport a la température obtenue en fin de régénération avec le
chauffage continu est de 20 K. L’inertie du lit est donc suffisamment importante pour que la
diminution de température reste limitée. Les évolutions des masses désorbées sont identiques
si bien que le mode de chauffage n’a pas d’influence sur les performances de la phase de
désorption. En effet, I’écart est seulement de 10 K lorsque 90% du CO, est désorbé
(t=18 min). Comme les isothermes du CO; sont trés proches pour ces températures (120-
130 °C), cet écart n’a que peu d’influence sur la masse adsorbée a 1’équilibre.

4.2.3  Résultats en cycle

Ces deux protocoles ont été testés en cycle. Les durées des phases du cycle sont identiques
pour les deux a savoir : 15 min d’adsorption, 10 min de pré-chauffage, 20 min de régénération
et 10 min de pré-refroidissement. Le débit total lors de la phase d’adsorption est de
10 NL/min avec une fraction molaire de CO, en entrée égale a 350 ppm. La température de
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désorption est égale a 150 °C et les débits de purge sont de 0,2 NL/min pour le pré-chauffage
et 1 NL/min pour la régénération.

La figure 2.18 représente 1’évolution de la fraction molaire du CO; en sortie pour les deux
types de cycle (chauffage continu ou chauffage arrété apres le pré-chauffage). Lors de la
premicre désorption, les fractions molaires sont supérieures a celles des cycles suivants. En
effet, les quantités adsorbées sont plus importantes, la colonne étant initialement a la
température de 1’eau de refroidissement lors de la premiére adsorption ce qui n’est plus le cas
par la suite (figure 2.19). Dans les deux cas, le régime permanent est atteint des le troisiéme
cycle ce qui est usuel pour les procédés TSA (Yang, 1997). De plus, les résultats sont
identiques pour les deux types de cycle, ce qui prouve que le choix du protocole de
régénération n’a pas d’impact sur le comportement du cycle dans ce cas. La fraction molaire
maximale lors de la phase de désorption est de 0,4% avec une concentration moyenne de
0,28% ce qui conduit a un enrichissement de 8.
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Figure 2.18: Evolution de la fraction Figure 2.19: Evolution des tempeératures
molaire de CO, en sortie lors des cycles radiales lors du cycle avec chauffage continu

La masse de vapeur consommée pour le cycle a chauffage continu est de 0,309 kg/cycle et
elle n’est que de 0,233 kg/cycle pour celui a chauffage interrompu ce qui représente une
¢conomie de 25% environ pour des performances identiques. L’énergie consommée en cycle
est également inférieure a celle en opération unitaire (0,309 kg/cycle et 0,433 kg pour une
désorption seule avec chauffage continu). En effet, en cycle, lors du début de la phase de
désorption, les températures des différentes parties de 1’adsorbeur sont plus élevées que celles
lors du début de la désorption en opération unitaire. L’énergie requise pour le chauffage de
ces différentes parties est donc moindre ce qui se traduit par une consommation de vapeur
plus faible bien que les phases de désorption aient les mémes durées. Ceci est vérifiable pour
I’adsorbant sur la figure 2.19. En effet, les températures en fin d’adsorption a partir du
deuxiéme cycle sont supérieures a celles relevées pour la premicre adsorption.

4.3 Etude thermodynamique

Dans ce paragraphe, on se propose de comparer les consommations énergétiques des
procédés TSA a celles d’un systeme thermodynamique équivalent.
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4.3.1 Cas d’un procédé TSA

La figure 2.20 représente un systéme thermodynamique permettant de séparer un flux (1)
composé d’un mélange gazeux (A+B) en un flux (2) comportant A et B, avec A concentré, et
un flux (3) ne comportant que B. Les pressions et températures en entrée et en sortie sont
égales (Py et Ty). Ce systéme fonctionne entre deux sources de température Ty et T, avec
To <T;. Tp est la température du milieu ambiant et T; est la température de la source chaude
du systéme représentant 1’apport de chaleur nécessaire aux procédés TSA.

To<Ty
IQQ Q1

A+B
>
Po; To N2, Yaz
| g Po; To
A+B B pur
N1 Yai
n3

Figure 2.20 : Schéma d’un systéme thermodynamique permettant
la séparation d’une mole d’un mélange bi-constituant

Pour le passage de 1’¢état initial (1) a 1’état final (2 et 3), le premier principe appliqué a ce
systéme se met sous la forme :

Qu+Qi+ Y, (nﬁ) =0 (24

ent,sor
ent,sor

En prenant comme hypothése que les gaz se comportent comme des gaz parfaits idéaux, le

bilan des enthalpies de ce systéme est nul( Z (nﬂ) t =OJ, les températures finales et

ent,sor

initiales étant identiques.
Le deuxiéme principe s’écrit :

Q +&+

T T D, (08), o + 28 =0 (2.5)

ent,sor

Pour exprimer les entropies molaires des gaz parfaits idéaux on a :

_ _dT P
dS=de?—Rd? (26)
soit
_ _ _ . T P
ient  “i,sor = Cp ln Tent _Rln = (27)

comme pour le systéme étudié T, = Ts = Ty et que Pjent-sor = Yient-sorP ON obtient :
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5 -5 ——RinJe (2.8)

i,ent i,sor
Yi,sor

En combinant les équations (2.6) et (2.7), en utilisant la relation (2.8), et en cherchant a
caractériser la limite du fonctionnement réversible de ce systeme (ASi;=0), on obtient
I’expression suivante (le détail des calculs est présenté en annexe A.3) :

- —RT, F , —RT, F ,
Q, :&: 0 (YAl YAz) _ 0 (YAl YAz) (2.9)
G

ou 0. est le facteur de Carnot et avec,

1
F(YA1aYA2):YA1 ln[mj*'(l_y/xz) YAl ln{ j+(1_YAl)ln(1_YAl) (2.10)
Yaz Yaz 1=y,

Pour un mélange de gaz parfaits, 1’énergie nécessaire a la séparation réversible est donc
indépendante de la nature des gaz et ne dépend que des conditions opératoires : température et
fractions molaires.

La figure 2.21 représente 1’évolution de la quantité de chaleur Q, (chaleur consommée par

mole traitée), en fonction de la fraction molaire entrée (ya;) et de celle en sortie (yaz) pour
une température ambiante T, égale a 20 °C et une température de source chaude T; de 150 °C.
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Figure 2.21 : Energie molaire en fonction des fractions molaires
du composé A en entrée et sortie.

Pour une fraction molaire en entrée (ya;) donnée, 1’énergie nécessaire pour la séparation
croit avec la fraction molaire demandée en sortie. A fraction molaire en sortie (ya2) donnée,
I’énergie est nulle pour une fraction molaire en entrée nulle ou égale a celle sortie. Dans le
premier cas, A est absent de I’alimentation. Il n’y a donc pas de séparation possible, et
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I’énergie consommée est nulle. Dans le deuxiéme cas (ya; = yaz2), la fraction molaire de A
dans I’alimentation est déja a la valeur désirée en sortie. L’opération de séparation n’est donc
pas utile et la consommation est é¢galement nulle. Entre ces deux valeurs « limites » nulles, la
consommation énergétique molaire passe par un maximum.

Pour expliquer la présence de ce maximum, on calcule la différence entre 1’entropie totale
en sortie et I’entropie totale en entrée :

ASz(ZniEJ - >ns (2.11)

sor ent

Pour calculer les entropies molaires, définies a une constante prés, on utilise 1’équation
suivante (I’hypothése gaz parfait idéal est toujours prise en compte) :

_ _ . T P
s=S_+C In———-RIln—— (2.12)
T

i ref
ref ref

L’entropie molaire de référence s est prise égale a 10 J/mol.K a Prr=Py et Tir=To.

L’entrée et la sortie de notre systéme étant a la température Ty et a la pression Py, I’équation
(2.12) peut se simplifier sous la forme suivante :

5=5,-Rlny, (2.13)

Les valeurs des n; sont déduites a partir des différentes fractions molaires en entrée et en
sortie et en prenant n; = 1 mol. Les variations de la consommation énergétique Q, et de AS en

fonction de ya; sont reportées sur la figure 2.22 pour ya, =0,8. La valeur ya, =0,8 a été
choisie comme exemple, les résultats restant valables pour les autres valeurs de ya.
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Figure 2.22 : Evolutions de la consommation molaire et de ASent sor
en fonction de ya; pour ya» = 0,8
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La différence d’entropie entre la sortie et ’entrée est nulle ou négative. Les valeurs nulles
correspondent aux valeurs de ya; (0 et 0,8) pour lesquelles la consommation énergétique est
¢galement nulle. Comme vu précédemment, il n’y a pas d’opération de séparation pour ces
valeurs et le flux est donc inchangé entre 1’entrée et la sortie ce qui explique la valeur nulle de
la différence d’entropie. Les valeurs négatives de AS s’expliquent par le fait que ce procédé
effectue une opération de séparation qui résulte en une augmentation de I’ordonnancement (au
contraire d’une opération de mélange génére une augmentation du désordre). L’entropie totale
en sortie est donc inférieure a celle en entrée. La diminution maximale d’entropie a lieu pour
la valeur de ya; correspondant a la consommation énergétique maximale. Pour ce point, le ré-
ordonnancement est maximal et nécessite donc la plus grande consommation énergétique.
L’expression analytique de ce maximum est obtenue en dérivant 1I’équation (2.9) par rapport a

YAlL :

g:():aF(yAl;yAz) (2.14)
0Y u, 0Y u,

On trouve I’expression suivante permettant de connaitre le ya; conduisant a une
consommation maximale pour un ys» donné :

Yai _ Yaz (l_yAZ)%,AZ (2.15)
l_yAl l_yAZ

Les valeurs d’énergies théoriques (déduites de 1’équation (2.9) et converties en kJ/kg) et
expérimentales ainsi que le rendement théorique ou thermodynamique mg, (rapport de ces
deux valeurs) sont reportés dans le tableau 2.4 pour les différents cycles présentés
précédemment. Dans tous les cas, la valeur expérimentale de I’énergie consommeée est
largement supérieure a 1’énergie théorique ce qui conduit a des valeurs de rendement tres
faibles. Ces faibles rendements sont la conséquence directe du fait que la majorité de I’énergie
consommée sert au chauffage de 1’adsorbant et surtout des parties métalliques. De plus, les
pertes thermiques représentent pratiquement 1/3 de cette énergie consommeée.

Tableau 2.4 : Comparaison des énergies théoriques et expérimentales pour différents cycles
(Tges = 150 °C)

C,Hg CO,
Vent 0,01 0,1 3,5.10™
Vsor.moy 0,176 0,429 2,4.107
Qi (kl/kg) 799 449 436
Qexp (kJ/kg) 74,7.10° 20.,8.10° "4,71.10°
N 0,01 0,02 9.10°

* arrét du chauffage apres le pré-chauffage

En ne considérant que 1’énergie requise pour le chauffage de 1’adsorbant et la désorption
(ce qui représente le cas idéal pour un cycle TSA, I’énergie de désorption ne pouvant étre
fournie sans chauffer I’adsorbant) les rendements augmentent sensiblement mais leur valeur
reste faible (0,09 pour le cycle a 10% d’éthane).
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4.3.2  Cas d’un procédé PSA

Dans le cas d’un systeme ou la séparation se produit uniquement a partir d’énergie
mécanique, il ne reste plus qu'une source de chaleur a Ty, la source a T; étant remplacée par
un apport d’énergie mécanique W. En utilisant la méme méthode que précédemment on
obtient I’expression suivante pour le travail molaire par rapport au débit total en entrée :

W
W=n—=—RT0 F(Yai¥a2) (2.16)
1

L’expression de F(y R ) est identique au cas précédent et est donnée par 1’équation (2.10).

Les évolutions de W en fonction des fractions molaires en entrée et sortie sont représentées
sur la figure 2.23. On trouve le méme type d’évolution que pour Q, avec cependant des
valeurs moindres d’énergie requise a fractions molaires en entrée et sortie constantes.

De (2.9) et (2.16) on peut déduire que V_V=C_)190. La valeur (_)19C représente 1’exergie
nécessaire au fonctionnement réversible du systéme. L’énergie mécanique étant de 1’exergie
pure sa valeur est strictement égale a I’exergie requise. La chaleur étant quant a elle une forme
d’énergie dégradée, une quantité supérieure est nécessaire pour obtenir I’exergie requise, le
rapport entre les deux étant le facteur de Carnot.
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Figure 2.23 : Travail molaire en fonction des fractions molaires en entrée et sortie

Cette formule peut étre appliquée au calcul de I’énergie théorique pour une séparation de
type PSA. Pour ce faire, nous allons utiliser les données du systeme OXY2 d’AquaGas. Il
s’agit d’un générateur PSA d’oxygene a partir de 1’air ambiant. Le débit d’alimentation est de
100 m*/h & une pression de 7,5 bar. L’oxygéne est produit avec une pureté égale a 99% a une
pression de 7 bar et a un débit de 2,5 m’/h. L’énergie requise par ce procédé correspond
principalement au travail de compression du débit entrant de la pression atmosphérique a
7,5 bar. Cette donnée n’étant pas fournie par le constructeur, nous allons I’évaluer par le
calcul. L énergie molaire de transvasement est donnée par 1’expression suivante :
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W,

- L [®vap 2.17
trans nl P ( . )
En considérant une compression isentropique(PVy = cte), I’intégration de 1I’équation (2.17)

aboutit a I’expression suivante :

y-1
PV s (2.18)

Wtrans,is -

n, y-1

ou J est le taux de compression. En utilisant les données d’AquaGas et avec le y de ’air pris
¢gal a 1,40, on obtient la valeur de 869 J/mol pour I’énergie de compression isentropique
molaire. L’énergie réellement consommeée peut étre estimée a partir de I’expression suivante :

_ W .
Wt — trans,1s (2 19)
ninmntne

ou 1; est le rendement indiqué du compresseur, N, le rendement mécanique du compresseur,
N le rendement de transmission entre le compresseur et le moteur électrique et m. le
rendement électrique du moteur. En prenant pour ces rendements les valeurs respectives de
0,7 ;0,85 ;0,95 et 0,9 on trouve une énergie molaire totale de 1708 J/mol.

Pour I’évaluation du travail molaire théorique a partir de 1’équation (2.16), on considere
que I’air en entrée du procédé est uniquement constitué¢ d’azote et d’oxygeéne (yn2 = 0,79 et
yo2 = 0,21) et que I’oxygéne produit en sortie a une pureté de 1. A partir des débits fournis par
le constructeur, on peut donc évaluer les fractions molaires du mélange azote-oxygene produit
en sortie. On trouve respectivement 0,81 et 0,19. En prenant To=293 K, on

trouve W = 97 J/mol soit un rendement ng, (W /W, ) égal a 0,06. Cette valeur est supérieure

ot
a celle trouvée pour le procédé TSA étudié, mais elle reste faible. Si en plus des différents
rendements utilisés dans (2.19) on prend en compte le rendement de la centrale thermique
produisant I’¢électricité (Ncentrale = 0,35), on trouve un ny, égal a 0,02.

De cette étude thermodynamique, il apparait que les procédés par adsorption PSA ou TSA
ont un rendement faible (quelques %) par rapport a une machine thermodynamique réversible.
Du fait de ses petites valeurs, ce rendement ne peut pas étre facilement utilis€ pour comparer
les procédés TSA entre eux, les variations étant trop faibles. Aussi, 1’évaluation des
performances énergétiques du TSA se fera en comparant la part d’énergie utile (chaleur de
désorption + éventuellement le chauffage de I’adsorbant) a 1’énergie totale consommée.

5 Etude en multiconstituants

5.1 Reésultats en adsorption

Le tableau 2.5 résume les différentes conditions opératoires utilisées pour les expériences
de percage en mélange (les courbes sont en annexe A.4).
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Tableau 2.5 : Récapitulatif des expériences

nom ycoz Ycane débit total (NL/min)
méll 10 1 10
mél2 30 1 10
mél3 5 1 10
mél4 10 1 20
mél5 1 10 10

Les courbes de percage réduites (la fraction molaire en sortie est divisée par la fraction
molaire en entrée) pour les expériences méll, mél2, et mél3 sont tracées sur la figure 2.24.

1,2
1
0,8
Ao o 4 ° .
= {11 CO; (o) - CoHe (o) . .
; 0,6 ] me h (o 26 (@ A
mél2 CO; () - CHe (a) ° ¢
04 | mél3 CO; (o) - CoHs (¢) & . .
4 *
A ° .
o9 A ®
0,2 | . % &
0 A -A:f.-" 4&"/ ‘
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Temps (min)

Figure 2.24 : Courbes de pergage réduites

Dans tous les cas, les mémes étapes sont observées. Dans un premier temps, de 1’azote pur
est récupéré en sortie. Ensuite, le percage du composé le plus faiblement adsorbé (CO,) se
produit. En sortie, on obtient donc un mélange azote-dioxyde de carbone. Pendant cette phase,
la fraction molaire de CO, dépasse sa valeur en entrée du fait de la désorption partielle de
celui-ci par I’éthane (phénoméne de « roll-up »). Enfin, le percage de I’éthane se produit.
Pendant cette derniére phase, la fraction molaire de CO, diminue jusqu’a sa valeur d’entrée.
Le tableau 2.6 résume les temps de percage a 50% (tso%) et les masses adsorbées pour chaque
expérience ainsi que celles obtenues en monoconstituant pour rappel.

La comparaison des temps de percage pour les mélanges par rapport a ceux en
monoconstituant, montre que, dans tous les cas, les temps de percage de 1’éthane sont
fortement réduits par la présence du CO,, jusqu’a 49% dans le cas de mél2. Les écarts entre
temps de percage du CO, et du C,Hg sont importants ce qui permet de conclure que, dans
cette configuration, le procédé sépare efficacement ces deux gaz et est capable de produire
durant de longues périodes un flux en sortie exempt d’éthane.

Pour un débit total doublé (mel4) on constate que les temps de percage sont
approximativement divisés par deux, les quantités adsorbées restant quasiment constantes.
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Ceci permet d’estimer que les performances de I’adsorbeur sont directement proportionnelles
au débit d’entrée sans autre effet.

Tableau 2.6 : Résultats caractéristiques des expériences de percage

alimentation fraction m(,)laire tSQ% masse adsorbée
en entrée (min) (2)
CO, C,Hg CO, C,Hg CO, C,Hg
éthane 0 1 - 265 - 35
éthane 0 10 - 96 - 128
CO, 10 0 33 - 65 -
CO, 30 0 20 - 118 -
méll 10 1 26 192 51 26
mél2 30 1 16 134 94 18
mél3 5 1 34 239 33 32
mél4* 10 1 14 100 55 27
mél5 1 10 37 64 7 86

* expérience avec un débit total de 20 NL/min

La figure 2.25 représente 1’évolution des températures a différents plans du lit lors de
I’adsorption de mél2. Au plan P1, un seul pic de température est présent, 1’adsorption du CO,
et du C;Hg étant simultanées en début de colonne. La température au plan P1 ne retrouve pas
sa valeur initiale du fait de la température du gaz en entrée qui est plus élevée que la
température de paroi de 1’échangeur. Pour les plans 2 a 5, les ¢lévations de température dues a
I’adsorption du CO; se produisent au début de la phase d’adsorption, confirmant le faible
temps de pergage de ce composé. Pour 1’éthane, ces augmentations se produisent plus tard.
Avant I’apparition des pics dus a 1’éthane, la température du lit est quasiment revenue a sa
valeur initiale. De ce fait, ’adsorption de 1’éthane n’est pas perturbée par la chaleur dégagée
par I’adsorption du CO,.
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Figure 2.25 : Evolution des températures axiales
durant I’adsorption d’un mélange 30% CO, -1% C,H¢ (canal D)
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La figure 2.26 représente 1’évolution des températures radiales au plan P3 (mi-hauteur de
colonne). Pour le CO; ou I’éthane, les pics se produisent au méme instant quelle que soit la
position radiale. On peut donc estimer que la distribution du flux de matiére est homogeéne et
il n’y a pas de chemin privilégié dans la section. Le refroidissement est en revanche
hétérogene, Tc retournant a 1 K de sa valeur initiale en 15 min alors que 43 min sont
nécessaires pour Tp. Toutes les températures sont proches de leur valeur initiale de
I’adsorption de 1’éthane a t = 64 min, le plus grand écart étant de 2 K pour T.

5.2 Protocoles de désorption

Trois protocoles de désorption ont été testés dans le but d’étudier I’influence du débit de
purge et de ’arrét du chauffage durant la régénération. Ces trois protocoles seront désignés
par des#1, des#2 et des#3, leurs différentes caractéristiques étant reportées dans le tableau 2.7.
Dans tous les cas, la température de la vapeur est de 150 °C, et le temps de pré-chauffage de
10 min. Le temps de régénération est fixé par I’obtention d’un lit totalement régénéré
(concentration en sortie inférieure a la limite de détection du chromatographe).

35
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Figure 2.26 : Evolution des températures radiales
durant I’adsorption d’un mélange 30% CO, -1% C,Hg (plan P3)

Tableau 2.7 : Description des différents protocoles de désorption

pré-chauffage régénération
protocole  débit de purge débit de purge
(NL/min) chauffage (NL/min) chauffage
dest#1 0,2 oui 2 oul
des#2 0 oui 2 non
des#3 2 oul 4 oui

Le protocole des#1 a été utilisé pour les mélanges méll, mél2 et mél3, tandis que les
protocoles des#2 et des#3 ont été testés avec une colonne initialement saturée par un mélange
10% CO;2-1% C;Hg (méll) uniquement. Pour comparer les performances des différents
protocoles, les valeurs de référence suivantes ont été¢ choisies : le temps nécessaire (pré-
chauffage + régénération) a la récupération de 90% de la quantité adsorbée (t90%), la masse
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désorbée (ainsi que son pourcentage par rapport a la masse totale désorbée) et la concentration
moyenne durant cette méme phase. Le taux de récupération de 1’azote n’a pas été retenu car la
production d’azote est un ¢lément secondaire dans ce procédé dont le but principal est de
séparer 1’¢thane et le dioxyde de carbone. L’ensemble de ces valeurs est résumé dans le
tableau 2.8.

En comparant les résultats obtenus avec le protocole des#1 pour méll, mél2 et mél3, il
apparait que le CO, limite la vitesse de désorption de I’éthane. En effet, pour méll 27 min
sont nécessaires pour désorber 90% des 27 g d’éthane adsorbé alors que pour mél2 39 min
sont nécessaires pour désorber 90% des 15 g adsorbés. Dans tous les cas, la phase de pré-
chauffage permet d’obtenir un effluent de sortie fortement concentré en produit désorbé.

Pour le protocole des#2, la concentration moyenne en polluant durant le pré-chauffage
atteint 92%. Bien qu’un débit de purge ne soit pas utilisé dans ce protocole, la présence de
I’azote interstitiel provenant de la phase d’adsorption explique que la concentration en
polluant reste inférieure a 100%. Les performances durant la phase de pré-chauffage sont
comparables a celles obtenues avec des#l, avec, cependant, une légére diminution de la
quantité désorbée de dioxyde de carbone.

Tableau 2.8 : Résultats caractéristiques obtenus pour les différents protocoles de désorption

désorption compléte pré-chauffage

masse totale  tyogo masse % de la masse concentration moyenne

désorbée (g) (min) désorbée (g)  totale désorbée (%)
méll CO, 50 10 45 90 60
des#1 C,Hg 27 27 8 33 21
mél2  CO, 91 13 52 57 70
des#1 C,Hg 15 39 3,5 23 7
mél3 CO, 31 11,5 22 71 50
des#1  C,Hg 33 28 7 21 17
méll CO, 51 12 39 76 70
des#2  C,Hg 26 50 9 35 22
méll CO, 49 7,5 47 96 30
des#3  C,Hg 29 21 13 43 17

En revanche, arréter le chauffage durant la phase de régénération conduit a pratiquement
doubler le temps de désorption (50 min pour désorber 90% de la masse alors que 27 min
suffisent dans le cas de des#1). Dans I’expérience similaire menée pour le CO, seul (cf.
paragraphe 4.2.2), 17 min de régénération étaient suffisantes pour désorber complétement ce
constituant ce qui conduisait a une chute de température de 20 K seulement par rapport au cas
ou le chauffage était maintenu. Ici, 40 min sont nécessaires, ce qui amene a une chute de
température de 48 K pénalisante pour la désorption de 1’éthane (figure 2.27). En effet, on peut
constater que la pente de la courbe décrivant la quantité d’éthane désorbé est moindre dans le
cas ou le chauffage est arrété. La différence reste faible pour les 10 premicres minutes.
Cependant, a t=27 min, 90% de I’éthane est désorbé pour le protocole des#l, alors que
seulement 72% le sont pour des#2. Pour le CO,, I'impact est minime, puisqu’il a été
principalement désorbé durant la phase de pré-chauffage.

Pour le protocole des#3, ’augmentation du débit des purges permet de réduire les temps de
préchauffage et de régénération. Ainsi, toge, vaut 7,5 min pour le CO; et 21 min pour le C,Hg
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a comparer respectivement avec les valeurs de 10 et 27 min obtenues pour le protocole des#1,
ce qui représente au final une diminution de 22% du temps de désorption total. Cependant, la
concentration moyenne en dioxyde de carbone est divisée par deux durant la phase de pré-
chauffage, résultant en une concentration moyenne de 47% en produits désorbés au lieu des
81% obtenus pour le protocole des#1 pour une consommation de purge multipliée par 10
durant le pré-chauffage et par 2 durant la régénération.
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Figure 2.27 : Comparaison des évolutions des températures et des masses désorbées
pour les protocoles des#1 et des #2

5.3 Résultats en cycle

Pour I’étude en cycle, I’alimentation est un mélange 30% CO;-1% C,Hg avec un débit de
10 NL/min. La phase de pré-refroidissement n’est pas utilisée. Pour la phase de désorption le
protocole des#2 est retenu pour le pré-chauffage (pas de gaz de purge) et des#1 pour la phase
de régénération (chauffage + gaz de purge a 2 NL/min). La durée de la phase de pré-chauffage
est fixée a 10 min. Les durées des phases de régénération et d’adsorption ont été déterminées
a partir de cycles préliminaires et sont de 30 et 85 min respectivement. Le temps total de cycle
est donc de 125 min avec un taux de travail de la colonne de 68% (le taux de travail est le
rapport entre la durée de la phase d’adsorption et la durée totale du cycle). Les évolutions des
températures axiales et des fractions molaires en sortie en fonction du temps du troisiéme
cycle sont représentées sur les figures 2.28 et 2.29, respectivement. Pour faciliter la
compréhension et la comparaison avec les résultats en opération unitaire pour mél2, 1’échelle
des temps a été ramenée a zéro au début de la phase d’adsorption.

Pour la phase d’adsorption, aucun pic de température n’est enregistré (figure 2.28),
contrairement a ce qui avait été obtenu lors de I’expérience de percage avec une alimentation
identique (cf. figure 2.25). Cette absence de pic est la conséquence directe d’une phase
d’adsorption conduite sur un lit initialement chaud. En effet, du fait la température élevée, les
quantités de composés adsorbées restent faibles au début de la phase d’adsorption. En
conséquence, la chaleur dégagée reste limitée et de plus évacuée par le refroidissement du lit.
Le temps de pergage du CO, se produit plus tot que pour I’expérience de percage sur un lit
froid (12 min comparées a 16 min) ce qui prouve que l’absence de pré-refroidissement

79



tel-00011559, version 1 - 8 Feb 2006

Chapitre 2 : Approche expérimentale

diminue les performances de 1’adsorbeur pour la capture du dioxyde de carbone. Cependant,
comme |’objectif principal de la phase d’adsorption est de capturer 1’éthane présent pour
obtenir un flux gazeux en sortie composé d’azote et de dioxyde de carbone, ce résultat ne
préte pas a conséquence. Au contraire, pour 1’éthane le percage ne se produit pas, bien que le
temps de fin d’adsorption ait été¢ choisi proche du temps de percage en lit froid (85 min
comparé a 90 min). Dans ce cas, on peut déduire que 1’absence de pré-refroidissement n’a pas
d’impact sur les performances de 1’adsorbeur pour la capture de 1’éthane. Ces temps de
pergage correspondent a des masses adsorbées de 12 g pour 1’éthane et de 71 g pour le CO,
(calculée a tsgo;).
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Pour la phase de désorption (figure 2.29), la concentration en composants désorbés est
¢élevée durant la phase de pré-chauffage (80% pour le CO; et 10% pour le C,Hg). Les masses
désorbées sont de 12 g pour I’éthane et de 100 g pour le CO,. Pour le CO,, la différence entre
la masse désorbée et celle évaluée au temps de pergage est due au refroidissement du lit. En
effet, lorsque le pergage se produit, la température moyenne du lit est de 45 °C environ alors
qu’elle est de 12 °C environ a la fin de la phase d’adsorption. Cet abaissement de la
température permet d’adsorber une quantité supplémentaire de CO; (30 g environ). Les temps
pour désorber 90% de la quantité adsorbée sont de 13 min pour le CO; et de 23 min pour
I’éthane. En conséquence, le temps de régénération aurait probablement pu étre diminué de
10 min sans conséquence notable pour les performances du procédé. Le taux de travail serait
alors de 74%.

5.4 Bilan énergétique

Afin de comparer les résultats obtenus en opération unitaire et en cycle, la consommation
énergétique est calculée a partir de la masse de vapeur condensée pour 90% de la masse
d’éthane désorbée. Ces résultats, les chaleurs de désorption, le rapport de ces deux €énergies et
les consommations spécifiques (énergie consommée par kg de produit désorb¢) sont reportés
dans le tableau (tableau 2.9).

Tableau 2.9 : Consommation énergétique

méll mél2 méll méll mél2
des#1 des#l des#2 des#3 cycle

énergie consommeée (kJ) 1013 1044 421 961 869
chaleur de désorption (kJ) 93 128 93 94 136
rendement (%) 9,2 12,3 22 9,8 16

consommation spécifique (MJ/kg) 13 10 5 12 8

La différence entre 1’énergie consommée et la chaleur de désorption représente 1’énergie
nécessaire au chauffage des différents éléments de ’adsorbeur et les pertes thermiques
comme illustré sur la figure 2.30 (I’énergie dépensée pour le chauffage du gaz de purge est
considérée comme négligeable). Les pertes thermiques représentent pratiquement 30% de la
consommation énergétique malgré 1’isolation thermique de 1’adsorbeur et le chauffage de
I’adsorbant représente deux fois moins d’énergie que le chauffage des parties métalliques.

chaleur de désorption
9%

pertes thermiques

tube externe

20%

ailettes +
tube interne  23%

Figure 2.30 : Répartition de la consommation énergétique dans I’adsorbeur (méll/des#1)

D’un point de vue énergétique, le protocole des#2 apparait clairement comme le plus
avantageux avec un rendement de 22% a comparer avec les 9,2% du protocole des#1. Cette
valeur est proche de la valeur relevée par Schweiger et LeVan (1993) pour un adsorbeur
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industriel régénéré par chauffage direct a la vapeur. Cependant, comme vu au paragraphe 5.2,
I’utilisation de ce protocole conduit a doubler le temps de désorption ce qui est pénalisant
pour le taux de travail. L’énergie consommée pour le protocole des#3 est proche de celle pour
des#1, ce qui confirme que 1’énergie requise pour le chauffage du gaz de purge est
négligeable méme pour des débits importants. En cycle, un rendement supérieur a 1’opération
unitaire est obtenu (16% au lieu de 12%). En effet, en opération unitaire toutes les parties
métalliques du lit ont une température proche de celle de 1’eau de refroidissement au début de
la phase d’adsorption. En cycle, certaines de ces parties (par exemple le tube extérieur)
n’atteignent pas cette température méme a la fin de la phase d’adsorption du fait de 1’inertie
thermique et de la différence radiale de la chaleur limitée. Ce phénoméne conduit a une
¢conomie d’énergie durant la phase de désorption étant donné que 1’énergie nécessaire pour
les chauffer est moindre.

Les consommations spécifiques sont comprises entre 5 et 13 MJ/kg avec une valeur de
8 MJ/kg pour le cycle. Dans I’article de LeVan et Schweiger (1989), les consommations
spécifiques de vapeur pour des procédés TSA directs sont estimées entre 2 et 45 Ml/kg
suivant les applications. Les consommations spécifiques de ce nouveau procédé sont donc
dans la partie basse de la fourchette de valeurs proposée par ces auteurs ce qui tend a prouver
I’efficacité de ce mode de désorption avec un échangeur interne.

6 Conclusion

Dans ce chapitre les principaux résultats expérimentaux ont été présentés en opération
unitaire (adsorption ou désorption) et en cycle.

Dans un premier temps, 1’accent a été mis sur le comportement thermique de la colonne
lors du chauffage et du refroidissement. Cette étude a permis d’une part de montrer que,
malgré la présence de gradients thermiques radiaux, le chauffage et le refroidissement de la
colonne sont rapides et s’effectuent simultanément sur toute la hauteur de la colonne (absence
de gradient thermique axial). Pour la phase de refroidissement, 1I’'impact du débit d’eau de
refroidissement a été évalué en opération unitaire (adsorption) et en cycle.

L’étude en monoconstituant a ét¢ menée avec le CO; et le C;Hg comme gaz adsorbables.
Pour une alimentation a 10% en éthane, la consommation spécifique de vapeur d’eau (9,3 kg
de vapeur par kg d’adsorbat) est de 1I’ordre de grandeur des résultats trouvés dans la littérature
(0,77 a 20 kg/kg). Pour une alimentation a 1% d’éthane ou a 350 ppm de CO, les valeurs sont
en revanche largement supérieures. La part de chaleur directement utilisée pour la désorption
est faible dans tous les cas (quelques %) alors que les pertes thermiques représentent environ
1/3 de la consommation et le chauffage des parties métalliques environ 40%. Cependant, ces
proportions, obtenues pour une installation expérimentale de taille réduite, ne seraient sans
doute plus vérifiées dans le cas d’un adsorbeur industriel, la part des pertes thermiques
diminuant alors fortement (Basmadjian et al., 1975b). De plus, le rapport entre la masse de
métal et la masse d’adsorbant est d’environ 4 sur notre adsorbeur alors qu’il serait d’environ
0,35 pour une application industrielle (Bonjour et al., 2004). Un protocole de désorption pour
lequel le chauffage est interrompu aprées le pré-chauffage a été testé avec le CO,. Ce protocole
permet une économie de 25% de I’énergie consommée pour des performances identiques.
Dans le cadre de cette étude monoconstituant, les performances énergétiques de ce procédé
TSA et d’un procédé PSA ont été comparées a celles d’une machine thermodynamique
réversible effectuant les mémes opérations. Dans les deux cas, le rendement
thermodynamique (rapport entre I’énergie théorique et I’énergie réelle) est tres faible.
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Pour des mélanges (CO,/C,Hg), I'influence de différents paramétres (débit de purge,
chauffage,...) sur les performances de la phase de désorption a été mise en évidence. Un
protocole n’utilisant pas de gaz de purge durant le pré-chauffage a ainsi été retenu et utilisé en
cycle.

Cette étude expérimentale a permis de montrer la spécificité de cet adsorbeur due au
chauffage et au refroidissement par le biais de 1’échangeur. Dans le chapitre 3, un modele
numérique est développé et validé a partir de ces expériences pour permettre une comparaison
plus complete avec les adsorbeurs adiabatiques utilisés couramment dans les procédés TSA et
pour déterminer les principaux parametres d’influence.
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1 Introduction

La premiére partie de ce chapitre est consacrée a la présentation des différentes équations
et hypothéses retenues pour la modélisation du procédé TSA a chauffage et refroidissement
indirects. Le modé¢le est validé pour les phases d’adsorption et de désorption. L’influence de
différents paramétres (cinétique, dispersion axiale, etc.) est également abordée.

La deuxi¢me partie est consacrée a 1’é¢tude locale de la phase d’adsorption et notamment a
I’impact du refroidissement de I’adsorbeur durant cette phase. Le comportement local de
I’adsorbeur est comparé avec celui obtenu pour un adsorbeur adiabatique, couramment utilisé
pour les cycles TSA a désorption par balayage de gaz chaud. De plus, I'influence de la
température d’alimentation et de la température initiale du lit sont étudiées. Un critére pour
I’omission du pré-refroidissement applicable aux adsorbeurs munis d’un échangeur interne,
est également proposé.

La troisieme partie porte sur I’étude locale de la phase de désorption. De méme que pour la
partie précédente, le comportement local de I’adsorbeur est comparé a celui obtenu pour un
adsorbeur adiabatique régénéré par balayage d’une purge chaude. L’influence de la
température de désorption et du débit de purge sont abordées.

Les performances en cycle sont ¢étudiées dans la derniére partie en mono et
multiconstituants. Cette partie permet, pour le mélange étudi¢, de définir quels sont les
meilleurs choix en terme de température de désorption, de débit de purge de pré-chauffage et
de régénération.

2 Modélisation

2.1 Equations du modéle

Le modéle mathématique est basé sur les hypothéses suivantes :
— les gaz sont supposés parfaits

— le transfert de mati¢re gaz-adsorbant peut étre décrit avec une équation de type
LDF

— en premicre approche, les effets radiaux et angulaires (température, vitesse,
concentration) sont négligés (modele mono-dimensionnel)

— les pertes thermiques vers 1’ambiance sont négligées (isolation thermique de la
colonne garantissant un transfert de chaleur avec 1’extérieur faible par rapport au
transfert a travers 1’échangeur)

— la température de fluide caloporteur (eau ou vapeur) est considérée comme
homogene et constante

— en premicre approche, I’équilibre thermique local entre 1’adsorbant et le gaz est
supposé vérifié

Les équations régissant le probléme sont les équations de continuité, de quantité¢ de
mouvement et de la chaleur. Ces équations décrivent le comportement de 1’adsorbeur pour les
phases d’adsorption et de désorption. Le bilan masse pour le composant i s’écrit :
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2
oc, _ ouC + D oC  ly, o on, (3.1)
—_— = a 2 ads ’
ot oz oz €t ot
—_
accumulation transport/ convection diffusion/dispersion terme source

ou C; est la concentration en phase gazeuse du gaz i (mol/m®), D,y le coefficient de dispersion
axiale (m?/s), e la porosité du lit, p,ss masse volumique de ’adsorbant (kg/m’), n; la
concentration de composant i en phase adsorbée par kilogramme d’adsorbant (mol/kgags) et u
la vitesse interstitielle de I’écoulement (m/s). La vitesse interstitielle est égale a la vitesse

débitante(ﬁ) divisée par la porosité du lit €. Dans le cas de I’azote (composé inerte),

r . ;e n.
I’équation s’écrit sans le terme source a—‘
t

Pour décrire la conservation de la quantité¢ de mouvement, on retient la forme de 1’équation
d’Ergun :

oP 150 p (1—8lit )2 1,75 (l-glit) ZMiCi

- = PR u + |u| u 3.2)
%a,—lz €t dp it dp
gradient R

terme de Darcy terme inertiel

ou P est la pression (Pa), p la viscosité (Pa.s), d, le diamétre des billes d’adsorbant (m) et Mi

la masse molaire du composant i (kg/mol).

Pour le bilan de 1’énergie, on suppose que 1’équilibre thermique local (LTE, Local Thermal
Equilibrium) s’applique pour le gaz et I’adsorbant. Cette hypothese a été utilisée par Bonjour
et al. (2002) pour simuler les opérations avec ce nouvel adsorbeur pour un seul composé
adsorbable. Cette approche est également souvent utilisée pour la simulation des procédés
TSA classiques (régénération par gaz chaud) tant pour les phases d’adsorption que de
désorption (Sircar et Kumar, 1983 ; Kumar et Dissinger, 1986 ; Da Silva et al., 1999). La
température de paroi de I’échangeur (Ty,) est supposée uniforme et constante, le coefficient
d’échange du c6té du fluide circulant dans 1I’échangeur (eau ou vapeur d’eau) étant largement
supérieur au coefficient d’échange coté gaz. L’accumulation de chaleur dans la phase gazeuse
et la phase adsorbée est négligée devant celle dans 1’adsorbant. De plus, en premiére
approche, la dispersion axiale thermique est négligée puisque sa contribution aux échanges
thermiques est faible par rapport a celle de la convection et/ou de 1’échangeur. En prenant en
compte, I’ensemble de ces hypotheses simplificatrices couramment utilisées (Sircar et al.,
1983 ; Sircar et Kumar, 1985 ; Sircar et Myers, 1985), I’équation de conservation de 1’énergie
s’écrit :

oT _ Eit 1 z _ ouC i T
= - i
_8}_4 1 -Slit pads Cp,ads, i aZ
accumulation
transport/ convection
(3.3)
,hX 1 = on,
MNail (Tmur _ T) + z AH1 i
(1 _glit ) pads Cp,ads Cp,ads i at
terme échangeur terme source
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ou T est la température (K), Cpads la capacité thermique massique de I’adsorbant,c,;la

capacité thermique molaire du composant i, M, le rendement de la surface ailetée, h le
coefficient de transfert de chaleur convectif entre la paroi et le gaz (W/m”>.K), £ la surface
d’échange thermique par unité de longueur de colonne (m*/m), Tpur la température de paroi

(K) et Aﬁi la chaleur d’adsorption/désorption du composant i (J/mol). Le produit n,;h est issu

d’un modele numérique validé a partir d’expériences (Bonjour et al., 2002). Lorsque nous
serons amener a modéliser le comportement d’un adsorbeur TSA classique, 1’équation (3.3)
sera utilisée sans le terme représentant 1’échangeur.

A ces équations principales sont associées des équations de bouclage. Le transfert de masse
a I’intérieur de I’adsorbant est décrit par une équation de type LDF (Linear Driving Force) :

on.
— =k, —n 34
at ( i,sal ) ( )

ou k est le coefficient de cinétique (s') et njs la concentration de composant i en phase
adsorbée a saturation (mol/kg,qs). Comme montré lors de I’étude bibliographique, il existe de
nombreuses relations permettant de calculer la cinétique k. Cependant ces relations mettent en
jeu les différents modes de transports a I’intérieur des grains (diffusion dans les micropores,
de surface etc.) et surtout leur prépondérance entre eux. S’il est possible de définir le
phénoméne de transport prépondérant a I’échelle d’un micro-échantillon d’adsorbant, la
démarche est beaucoup moins aisée dans le cas d’une colonne d’adsorption. C’est pourquoi,
ce parametre est ici utilisé comme un parameétre numérique d’ajustement, ce qui est une
approche courante (Kumar et Dissinger, 1986 ; Ratto et al., 1996). Les n; s sont déterminées
en utilisant les isothermes (de type O’Brien-Myers) de chaque constituant et la théorie IAS
(Ideal Adsorbed Solution). Il a en effet ét¢é montré que cette théorie est applicable a
I’adsorption sur de ’AMBERSORB600 du mélange CO»/éthane étudié ici. On obtient une
relation du type :

n,, = f(T,P, C, nj,sat) (3.5)

ou nj g représente la concentration des composants j en phase adsorbée (mol/kg.qs). Enfin,
considérer les gaz comme parfaits amene a I’équation de bouclage suivante :

p
Zci = o7 (3.6)

Les procédés d’adsorption comportent une phase d’adsorption et de désorption. Dans le cas
du procédé TSA présenté, la phase de désorption comporte deux étapes. La premicre, dite de
« pré-chauffage », correspond a la montée en température de la colonne. Un débit de purge
(azote) faible ou nul est employé. Si le débit est nul, la sortie des gaz adsorbés est uniquement
due a I’expansion thermique. La seconde, dite de « régénération », correspond a I’emploi d’un
débit de purge plus important pour faciliter la désorption des constituants encore présents.
Les conditions aux limites pour chacune de ces étapes sont résumées dans le tableau 3.1.

Pour la simulation de I’adsorbeur TSA adiabatique le méme systéme d’équations est
utilisé. Seule 1’équation de bilan de 1’énergie est modifié¢e, le terme di a 1’échangeur étant
absent. Les conditions aux limites sont identiques pour la phase d’adsorption. Pour la phase
de désorption les conditions aux limites pour 1’adsorbeur adiabatique sont identiques a celles
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de la régénération avec purge de 1’adsorbeur avec échangeur, seule la valeur de Tey
(température d’entrée du gaz de purge) étant différente.

Tableau 3.1 : Conditions aux limites en entrée et sortie

Adsorption  Pré-chauffage Régénération ou pré-chauffage
(pas de purge) (avec purge)
— oCi —
Ci |z =0 Ci,ent Ez:() =0 Ci |z -0 Ci,ent
Entrée u|z:0 = Uept ul,_,=0 u|2:0 = Uey
— or _ —
T|z:0 - Tent 52:0_0 T|Z:0 - Tent
ol | ol
oz z=H 0 0z z=H 0 0z z=H 0
Sortie P|Z:H = Pum P|Z:H = Pum P|z:H = Pum
ory ory  _ ory  _
62 z=H 0 aZ z=H 0 aZ z=H 0

2.2 Discrétisation

Ce systeme d’équations est résolu en utilisant la méthode des lignes. La discrétisation en
espace est effectuée par la méthode des volumes finis (V.F.). Deux maillages décalés sont
utilisés (figure 3.1), I’'un pour la vitesse et I’autre pour la pression, la température et les
concentrations (en phase gazeuse et adsorbée). L’utilisation d’un maillage décalé¢ permet
d’éviter la formation de champs de pression ou de vitesse oscillants (Patankar, 1980). Le
systéme d’équations différentielles ordinaires et algébriques ainsi obtenu est résolu a ’aide de
I’intégrateur spécialis¢ DASPK. Deux volumes virtuels sont utilisés pour la prise en compte
des conditions aux limites. Ils sont considérés comme adiabatiques et remplis d’un matériau
poreux inerte de méme porosité que 1’adsorbant.

1.

r 1 -
| oo !
* 9090000 0000 ¢
i R S T T T S S

NN I NN
—— ——

% V.F. V.E.P,T,Con, % V.F.
pour C.L. pour C.L.

Figure 3.1 : Schéma de discrétisation de la colonne

2.3 Validation et influence des paramétres ajustables pour ’adsorption

Pour I’étude de ces parameétres, I’adsorption d’un mélange composé de 69% d’azote, 30%
de dioxyde de carbone et 1% d’éthane avec un débit total de 10 NL/min est simulée. La
température initiale du lit et la température de paroi (Tuu) sont de 285K (12 °C), la
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température d’entrée du gaz de 293 K (20 °C). Les courbes de pergage sont représentées en
coordonnées réduites pour 1’échelle des ordonnées (la fraction molaire en sortie est divisée par
celle en entrée).

Nombre de mailles (nbmailie)

L’influence du nombre de mailles sur les courbes de percage du CO, et du C,Hg est
illustrée sur la figure 3.2. Pour le CO;, aucune influence n’est constatée, contrairement a
I’éthane pour lequel un nombre de mailles égal a 40 conduit a une prédiction éloignée des
résultats expérimentaux. Le temps de calcul est approximativement proportionnel au nombre
de mailles affecté d’un exposant 2. En conséquence, aprés différents essais de nombre de
points de maillage (de 20 a 200), ce nombre a été fixé a 80 pour obtenir un compromis
raisonnable entre précision et temps de calcul.

1,2
¢ CO, expérimental A C,Hg expérimental
2
h = L _ ARttt PN I000 00000000 0000000.00 000t PAAASAAm e — — — — — -
s 1
(7]
c
[H]
:g 0,8
3 | |
= 0,6 / Nbrmate = 40 \N.-"I
2 ’ | Nbmaire = 60 4
L b 80
(] NDmaille = Il A
0,4 1 ‘
g / Nbmaite = 100
'ﬁ nbmaille =140
802{ jfe—
-
'S / nbmaille = 200
0 ‘

0 50 100 150 200
Temps (min)

Figure 3.2 : Influence du nombre de mailles

Cinétique de transfert de masse

La figure 3.3 représente les courbes de pergage réduites obtenues pour différentes valeurs
de cinétique (de 0,005 a 1 s™) pour un nombre de mailles égale a 80. On constate que pour les
valeurs de 0,01 et 0,005s" le modéle est trop dispersif comparé & I’expérience. Pour les
valeurs supérieures, aucune différence notable n’est observée sur la qualité de la prédiction de
la courbe de percage. Une valeur élevée de k correspond a un probléme « plus raide »
numériquement donc a une convergence plus difficile a atteindre. Ces résultats sont en accord
avec ceux de Kumar et Dissinger (1986) qui avaient déja souligné la relative insensibilité¢ des
prédictions a la valeur de k pour les systémes TSA. Ceci s’explique par le fait que les temps
de cycle en TSA sont longs en particulier par rapport a ceux rencontrés dans les systémes
PSA pour lesquels la sensibilité a k est plus importante. En conséquence, la valeur de 0,1 a été
conservée car elle correspond a 1’ordre de grandeur mesuré expérimentalement par Grenier
(2001) pour I’adsorption de I’éthane sur de ’AMBERSORB 600 a I’aide d’un dispositif
expérimental spécialement congu pour la mesure de cinétique d’adsorption (Bourdin et al.,
1998).
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¢ CO, expérimental A C;Hs expérimental

Fraction molaire réduite en sortie

0 50 100 150 200
Temps (min)

Figure 3.3 : Influence de la cinétique

Coefficient de dispersion axiale D,y

La figure 3.4 représente les courbes de pergage réduites obtenues pour différentes valeurs
de cinétique (de 0 a 1.102 m%/s) pour un nombre de mailles égal a 80 et un coefficient de
transfert de masse k de 0,1 s, Le coefficient de dispersion axiale a une influence sur les
courbes de percage obtenues pour des valeurs trés élevées (107 et 10 m?/s). Pour une valeur
de D,x =0, on obtient les mémes courbes de percage que pour des valeurs comprises entre
1.10* et 1.10° m?/s. Ce résultat est en accord avec celui de Kumar et Dissinger (1986) et de
Ratto et al., (1996). Néanmoins le terme de dispersion axiale est gardé dans les modeles
numériques car il permet de faciliter la convergence du modele en éliminant les discontinuités
pour les profils de concentrations.

1,2
¢ CO, expérimental A C,Hg expérimental
2
v T S Aaba Ot AL s 2 A0 aas SAANLAAL 2ot o
o
7]
c
)
@ 08
5
9
1=
0,6
2
)
[}
€ 0.4 Dax = 10° m?s
g /
a2 0.2 Doy = 107 m?/s
E e /
T
0 ‘

0 50 100 150 200

Temps (min)

Figure 3.4 : Influence du coefficient de dispersion axiale

92



tel-00011559, version 1 - 8 Feb 2006

Chapitre 3 : Approche numérique

Dans tous les cas, on remarque que la courbe de pergage de I’éthane prédite est beaucoup
plus « raide » au début du percage que la courbe obtenue expérimentalement. Ce phénomene
peut s’expliquer soit par un probléme de représentation du transfert de masse de I’éthane au
moyen de 1’équation LDF soit par un phénomeéne 3D non pris en compte par le modele 1D
utilisé ici.

Prédiction des ondes thermiques

La prédiction des ondes thermiques dues a ’adsorption des constituants a également été
vérifiée (figure 3.5). En entrée de colonne, les deux constituants étant simultanément présents,
on obtient un pic de température unique résultant de [’adsorption simultanée des deux
constituants. On note au cours des premieres minutes (t <40 min) une augmentation de la
température du lit due a I’adsorption du CO,. L’écart de temps entre les pics de température
dus au CO; en différents points du lit est faible, car ce composé est faiblement adsorbé et sa
concentration d’entrée élevée. Dans le cas de I’éthane, composé plus fortement adsorbé mais a
concentration plus faible, les apparitions de pics sont plus espacées et ceux-ci ont une
amplitude moindre par rapport au cas du CO,. On remarque que les amplitudes et les temps
d’apparition des ondes thermiques sont correctement prédits par le modele que ce soit pour
1’éthane ou le dioxyde de carbone, les écarts ne dépassant pas quelques minutes dans le cas le
plus défavorable (I’éthane).

40
<& A X résultats expérimentaux
— Entrée colonne (CO; + C;Hs)
Mi-hauteur de colonne (CO)
4
oy i Sorti I CcO
9 30 {d A de— ortie colonne (COy)
g
=
=1
©
i
3 Mi-hauteur de colonne (C;Hs)
QE, 20 Sortie colonne (CzHs)
] \
1 0 l T T T
0 50 100 150 200

Temps (min)

Figure 3.5 : Evolution des températures en différents emplacements lors de ’adsorption

2.4 Validation pour la désorption

Afin de valider le modéle pour la phase de désorption, on compare les résultats de
simulation a ceux issus d’expériences menées sur une colonne initialement saturée par un
mélange a 30% de CO; et 1% d’éthane. La température de désorption est de 150 °C, le débit
pendant la phase de pré-chauffage de 0,2 NL/min et de 2 NL/min pour la phase de
régénération.

La figure 3.6 représente les évolutions expérimentales et numériques des fractions molaires
des deux polluants en sortie de colonne et de la température a mi-hauteur de colonne (pour la
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température expérimentale, la température TD3 est utilisée comme référence). L’évolution de
la température expérimentale est correctement reproduite par le modéle numérique, 1’écart
maximal étant inférieur a 5 K.

1 T 160
Lo CO, expérimental A C,Hs expérimental

@ 0,8 N Tnumérique
£ - 120
8 Texpérimentale —_—
§ 06 <
g 2
s -80 ®
o * 5
€ 0,4 ] o
g régénération g
2 =
3]
o
T

Temps (min)

Figure 3.6 : Evolution des fractions molaires en sortie et de la température
lors de la désorption

L’augmentation de la fraction molaire du CO, durant la phase de pré-chauffage est
beaucoup plus rapide dans le cas de la simulation. Cette différence s’explique par la nature 1D
du modele qui ne prend pas en compte la présence de gradients radiaux de température
importants durant la phase de chauffage. Du fait de la présence de ces gradients,
I’échauffement de certaines parties du lit est moins rapide, ce qui a pour conséquence des
quantités désorbées d’éthane moindres et donc une augmentation moins rapide de la fraction
molaire en sortie. Néanmoins, les évolutions expérimentales et modélisées restent semblables.
Pour I’éthane il n’existe pas de différence notable du fait des moindres quantités adsorbées et
de sa plus grande affinité avec I’adsorbant par rapport au CO,.

L’évolution des masses désorbées cumulées est correctement reproduite (figure 3.7). La
quantité supplémentaire de CO, désorbée durant le pré-chauffage est due a sa fraction molaire
plus élevée par rapport a ’expérience durant cette phase (figure 3.6). La masse désorbée
dépendant des concentrations et de la vitesse en sortie, on peut en déduire que 1’évolution des
vitesses, présentée dans I’analyse locale, est également correctement prédite.

3 Etude de la phase d’adsorption

Dans ce paragraphe, les différences de comportement local (i.e. les différences entre les
différents profils : fraction molaire en phase gazeuse, concentration en phase adsorbée, etc.)
entre un adsorbeur TSA conventionnel et le nouvel adsorbeur a refroidissement et chauffage
indirects ainsi que leurs conséquences sur la conduite de cycles sont présentées. Du fait de
leurs dimensions importantes et de leur éventuelle isolation thermique afin de réaliser des
économies d’énergie lors de la phase de désorption, les adsorbeurs TSA conventionnels ont
un comportement proche d’un adsorbeur adiabatique. Le comportement d’un adsorbeur TSA

94



tel-00011559, version 1 - 8 Feb 2006

Chapitre 3 : Approche numérique

adiabatique durant les phases d’adsorption et de désorption est rappelé dans le paragraphe
suivant afin d’étre compar¢ ultérieurement au comportement de 1’adsorbeur a refroidissement
indirect étudié dans cette thése. La plupart des résultats présentés dans ce paragraphe ont fait
I’objet d’une communication a la conférence de la SFGP (Clausse et al., 2003b)
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Figure 3.7 : Evolution des masses désorbées lors de la désorption

3.1 Comportement local d’un adsorbeur adiabatique

Le comportement local des adsorbeurs adiabatiques a ¢été étudié théoriquement et
expérimentalement. L’adsorption étant un phénomeéne exothermique, un front de température
est généré en plus du front de maticre. Leavitt (1962) a proposé que, lors de I’adsorption d’un
composé seul, deux zones de transfert de masse apparaissent : une zone de transfert avant ou
principale et une zone de transfert arriere ou secondaire. Entre ces deux zones de transfert,
existe une zone intermédiaire ou le systéme est a 1’équilibre (valeurs constantes et a
’équilibre de température, de fraction molaire et de quantité adsorbée). A partir de ces
résultats, Pan et Basmadjian (1967) ont proposé un modéle numérique permettant de décrire
les profils de température et de concentrations. Différents développements théoriques ont
alors été proposés (Pan et Basmadjian, 1971 ; Rhee et Amundson, 1970 et Rhee et al., 1970),
qui ont permis par exemple 1’étude de I’influence de la température d’alimentation, de la
concentration d’alimentation, etc. Il est apparu que si ’augmentation de température due a
I’adsorption des composés est importante, les performances de la phase d’adsorption peuvent
étre fortement diminuées (diminution de la capacité d’adsorption). La formation de fronts
d’ondes combinés ou distincts de température et de concentration a €galement été étudice
(Pan et Basmadjian, 1970). Les profils obtenus dans les deux cas sont montrés sur les figures
3.8 et 3.9 (d’apreés Pan et Basmadjian, 1970). Ces profils représentent I’état de la colonne
(fraction molaire en phase gazeuse, température et concentration en phase adsorbée) a un
instant donné.

Dans le cas de la formation de fronts distincts (figure 3.8), le front de température se
déplace en avant des fronts de maticres. L’adsorption est alors indépendante de la température
initiale du lit, le transfert de masse s’effectuant a la température pour laquelle 1’équilibre
thermique est atteint, I’augmentation de température due a I’adsorption du composé n’ayant
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alors que peu d’impact. A partir de ces résultats, Basmadjian (1975) a proposé des critéres
permettant de déterminer quand la phase de pré-refroidissement peut étre omise.

Pour les profils combinés (figure 3.9), on retrouve le comportement décrit par Leavitt
(1962) avec la formation de deux zones de transfert de masse et d’une zone plateau
intermédiaire. La zone de transfert avant correspond a I’arrivée du front de matiére sur une
zone ou 1’adsorbant est encore vierge. La quantité de composé adsorbé augmente donc ainsi
que la température. En arriére de cette zone de transfert avant, on trouve la zone plateau. Cette
zone plateau est la conséquence du passage de la zone de transfert avant aux temps
précédents. Comme la colonne est adiabatique, la chaleur générée n’a pas été évacuée. Dans
cette zone, la température et les concentrations sont constantes, et les quantités en phase
adsorbée correspondent a ces valeurs. En amont de la zone plateau, on trouve la zone de
transfert arriére ou secondaire. L’adsorption dans cette zone est due au refroidissement du lit
par le gaz d’alimentation.

zone de transfert
arriére zone de transfert
X avant
’ y Plateau /
( Plateau Front
T T Profil Plateau | Front
arriere
zone de transfert
arriere zone de transfert
n n avant
Plateau
\
z z
Figure 3.8: Fronts distincts de Figure 3.9: Fronts combinés de
température et de concentration température et de concentration

Ces travaux ont ensuite été étendus a I’adsorption multiconstituants (Basmadjian et Wright,
1981 ; Huang et Fair, 1988 ; Huang et Fair, 1989). Ces auteurs ont étudié¢ I’influence de
différents parametres (température d’alimentation, vitesse, etc.). Ces études ont abouti a la
proposition de paramétres clefs pour le dimensionnement des adsorbeurs (Huang et
Fair, 1989 ; Sircar et Myers, 1985).

Sircar et Kumar (1983) ont proposé une analyse de 1’adsorption d’un mélange de deux
composés adsorbables a partir d’un mode¢le reposant sur les différents profils a I’intérieur de
I’adsorbeur. Pour 1’adsorption d’un mélange binaire comportant un adsorbat 1, fortement
adsorbé, et un adsorbat 2 plus faiblement adsorbé dans une colonne initialement saturée avec
le méme mélange mais pour des fractions molaires d’alimentation inférieures, Sircar et
Kumar (1983) identifient deux situations possibles (type I et type II). Dans les deux cas, cinq
zones apparaissent a 1’intérieur de la colonne
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La figure 3.10 représente les profils obtenus pour une opération d’adsorption adiabatique
d’un mélange comportant deux composés adsorbables, A et B avec A moins fortement
adsorbé que B, et un gaz vecteur inerte. Ce systéme est a transitions multiples et résulte en
I’apparition de quatre zone plateau et 3 zones de transfert, numérotées de I a VII.

A

VII vi 'vv o m ‘o'

v

v

v

Figure 3.10 : Profiles de concentrations et de températures lors de 1’adsorption adiabatique
d’un mélange de deux composés adsorbables, A et B (A étant moins fortement adsorbé que B)
et d’un gaz vecteur inerte

La zone I est a 1’équilibre avec les conditions initiales de la colonne. Cette zone se réduit
avec le temps et disparaitra lorsque les percages auront eu lieu. La zone II est la zone de
transfert de masse et de chaleur du composé A. Dans cette zone le gradient de température est
di a la chaleur d’adsorption, les fronts de mati¢res et de chaleur étant combings.
L’avancement de cette zone dans le temps résulte en une augmentation de température dans la
zone ou se trouve le front. La zone III est une zone d’équilibre dite plateau ou les grandeurs
sont a I’équilibre (il n’y a pas de transfert de masse). Cette zone plateau évolue dans le temps
avec le déplacement des deux zones de transfert II et IV. La zone IV est la zone de transfert
de masse et de chaleur due a I’adsorption du compos¢ le plus fortement adsorbé B. On note
que I’adsorption de B entraine une désorption partielle de A d’ou ’apparition d’un gradient de
concentration en phase adsorbée et de fraction molaire pour A également. En amont de la
zone IV, on trouve une zone plateau, V similaire a la zone IIl. Dans la derni¢re zone de
transfert, la zone VI, le gradient de la température est dii au balayage par le gaz d’alimentation
plus froid. Ce refroidissement entraine ’apparition de gradients concentration en phase
adsorbée et de fraction molaire en phase gazeuse pour A et B. Enfin la zone VII est une zone
d’équilibre aux conditions d’alimentation, elle représente 1’état final qu’aurait la colonne si la
phase d’adsorption se poursuivait jusqu’au percage des deux compos€s puis a son
refroidissement a la température d’alimentation.

3.2 Etude locale d’un adsorbeur a refroidissement indirect et comparaison avec
un adsorbeur adiabatique

Pour la comparaison durant la phase d’adsorption, les profils des concentrations en phase
adsorbée, des fractions molaires en phase gazeuse et des températures sont tracés a différents
temps (t = 10 min et t = 60 min). Afin de garder les échelles semblables sur les graphiques, les
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différentes variables ont ét¢ mises sous forme réduite (divisée par une valeur de référence) et
sont signalées par une étoile (e.g. y* pour la fraction molaire réduite) :

¢ la fraction molaire de chaque composant est divisée par celle d’alimentation

e la température est divisée par la température de paroi de 1’échangeur 285 K
(méme pour le cas de ’adsorbeur adiabatique)

e la concentration en phase adsorbée de chaque composé est divisée par celle a
saturation calculée pour les valeurs de fraction molaire et de température de
référence (1,10 mol/kg,gs pour le CO; et 0,31 mol/kg,gs pour le CoHg)

Les différentes zones existant pour un adsorbeur adiabatique ont été¢ décrites dans le
paragraphe précédent. Comme des zones similaires sont trouvées dans le cas de 1’adsorbeur
€quipé d’un échangeur interne, la dénomination de ces zones (zone I & VII) est conservée dans
ce cas. Le début de la zone correspond donc a la borne de zone la plus proche de I’entrée
(celle de gauche) et la fin de la zone a la borne la plus éloignée (celle de droite).

Les différentes grandeurs étudiées seront désignées en fonction du composé auquel elles se
rapportent si besoin, de la zone a laquelle on fait référence (dans tous les cas), et du numéro
de la figure (dans tous les cas). Ainsi, y*co2.v3.12a fait référence a la fraction molaire réduite
du CO; dans la zone V sur la figure 3.12a.

3.2.1  Cas de référence

Pour le cas de référence, les températures initiales, d’alimentation et des parois de
I’échangeur sont de 285 K avec une alimentation de 30% CO,-1% C,Hg a 10 NL/min.

Comparaison a t = 10 min (avant percage du CO, et du C,He)

Les profils a t = 10 min sont tracés sur la figure 3.12a pour I’adsorbeur adiabatique et 3.12¢
pour le nouvel adsorbeur. Dans les deux cas, les zone V, VI et VII ne sont pas présentes,
puisque le front de mati¢re de I’éthane est proche de I’entrée de la colonne.

Les zones IV sont similaires. Le front de matiere de 1’éthane entraine une désorption
partielle du CO; et une augmentation supplémentaire de la température (1’adsorption du CO,
ayant provoqué auparavant une augmentation de température). Dans les deux cas, il existe un
gradient de température di au refroidissement par 1’alimentation mais a cet effet s’ajoute,
dans le cas du nouvel adsorbeur, la contribution de 1’échangeur. En conséquence, la différence
entre les deux pics de température est de 23 K (les températures maximales sont
T*Iv,g_lzaZ 1,11 et T*IV,341202 1,03). Dans le cas du nouvel adsorbeur, la chaleur due a
I’adsorption du CO, a été en partie évacuée vers I’échangeur, si bien que 1’adsorption de
I’éthane se déroule a une température proche de la température initiale.

Sur la figure 3.12a, la zone III s’étend sur 53% de la longueur de la colonne. La
température T*III,3.12a est constante et vaut 1,097, ce qui représente une augmentation de 28 K
par rapport a la température initiale. Cette ¢lévation de température est la conséquence de
I’adsorption du CO, uniquement puisque n*czHé,IH,ma:O. Les valeurs de y*COZ,HL}lza et
n*coz,m,g.m sont également constantes (la zone III est une zone plateau) et ont pour valeur 1
et 0,73 respectivement. Pour le nouvel adsorbeur (figure 3.12c¢), la zone III s’étend sur 45% de
la longueur de la colonne. Contrairement au cas adiabatique, les fractions molaires et les
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concentrations en phase adsorbée ne sont pas constantes du fait du refroidissement par
I’échangeur qui se traduit par la présence d’un gradient de température, comme montré par
Hwang et al. (1995) dans leur étude sur I’adsorption non adiabatique et non isotherme d’un
composé¢ fortement concentré. Les effets sont plus marqués dans notre  cas, I’échangeur
permettant d’évacuer la chaleur efficacement. Les valeurs de y co2.m3.12¢ et n CO2.11.3.12¢ Sont
de 0,99 et 1,06 au début de la zone. La concentration en phase adsorbée est supérieure de 45%
a celle pour le cas adlabathue ce qui est la consequence d’une température plus faible. En fin
de zone 111, les valeurs de y co2m3.12¢ €t n coz2mr3.12c sont de 0,64 et 0,61. Ces valeurs sont
inférieures a celles obtenues pour 1’adsorbeur adiabatique puisque le CO, est davantage
adsorbé en début de colonne dans le cas du nouvel adsorbeur pour des quantités globales de
CO; stocké égales.
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Figure 3.12 : Profils de fractions molaires, de concentrations en phase adsorbée et de
températures réduites pour le cas de référence (adsorbeur adiabatique et avec échangeur)

Cette quantité¢ supplémentaire de CO; stockée au début de la colonne pour le nouvel
adsorbeur a pour conséquence que la fin de la zone II est située a z= 0,93 m pour I’adsorbeur
adiabatique et a 0,78 m pour le nouvel adsorbeur, ce qui donne une zone I plus longue pour ce
dernier. De fait, comme il le sera montré plus en avant, le per¢age du CO; se produit plus tard
dans le cas du nouvel adsorbeur.

Comparaison a t = 60 min (apres percage du CO, et avant percage du C,Hg)

Dans les deux cas, le percage du CO2 a eu lieu, si bien que les zones I et II sont « sorties »
du lit. La zone III est plus courte que sur la figure 3.12a (seulement 10% de la longueur de la
colonne) alors que les zones de transfert II et IV sont plus longues (27 et 40%
respectivement). Pour 1’adsorbeur muni d’un échangeur (figure 3.12d),les zones V et VI sont
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absentes. Ces zones sont présentes lorsqu’il y a de forts effets thermiques (forte élévation de
la température) lors de 1’adsorption des composés. Comme la chaleur due a 1’adsorption du
CO; a été totalement évacuée vers 1’échangeur et que 1’augmentation de température due a
1’éthane est faible (la valeur maximale de T*IV,3.12c vaut 1,009 ce qui est équivalent a un AT de
2,5 K par rapport a la température initiale), il n’y a plus de zone arri¢re de transfert (VI) ni de
zone intermédiaire (V). En conséquence, les profils sont similaires a ceux qui seraient obtenus
pour 1’adsorption isotherme d’un seul composant (C,Hs) dans un lit initialement saturé avec
un composant moins fortement adsorbé (CO;) et dont la température serait ¢gale a la
température initiale. La zone IV se termine a z= 0,61 m ce qui signifie que le percage de
’éthane aura lieu plus tard que dans le cas de 1’adsorbeur adiabatique (la fin de la zone IV est
az=0,9 m dans ce cas).

Afin de quantifier I’'impact de ces différences sur les performances de 1’adsorbeur, les
temps de percage to, (temps pour lequel la fraction molaire en sortie est égale a 1% de celle
en entrée) sont calculés. Pour le CO;, t1o, représente la durée durant laquelle un flux d’azote
sans CO, ni C,Hs est obtenu en sortie pour I’éthane, il représente la durée durant laquelle un
flux de sortie composé de N, et CO, est obtenu. Pour 1’adsorbeur adiabatique, t;o, co> vaut
11 min et tyo,cone 68 min alors que pour le nouvel adsorbeur ils sont de 14,5 min et 111 min
respectivement. Les tjo, sont donc augmentés de 32% et 63% respectivement dans le cas de
I’adsorbeur muni d’un échangeur. Le bénéfice est supérieur pour I’éthane car pour I’adsorbeur
adiabatique, son adsorption est limitée par I’¢lévation de température due au CO, alors que
dans le cas du nouvel adsorbeur, son adsorption a lieu de fagon quasi-isotherme et a une
température proche de la température initiale du lit.

Le refroidissement de [’adsorbeur permet donc de limiter [’'impact de la chaleur
d’adsorption sur la capacité d’adsorption de la colonne. Dans le cas du traitement d’un
mélange binaire de gaz adsorbables d affinités différentes avec [’adsorbat, la chaleur
d’adsorption du composé le moins fortement adsorbé est évacuée avant [’arrivée du front de
matiere principal du composé le plus fortement adsorbé. L’adsorption de ce dernier se
déroule alors a une température proche de la température du fluide caloporteur, garantissant
ainsi une capacité d’adsorption maximale

3.2.2  Influence de la température d’alimentation

Les températures d’alimentation de 323 et 373 K ont été testées, la température initiale du
lit, la température de paroi, le débit et la composition de I’alimentation restant identiques au
cas précédent (cas de référence). La figure 3.13 montre les profils a t =10 min et t = 60 min
pour 1’adsorbeur adiabatique (figure 3.13a,b) et pour celui muni d’un échangeur
(figure 3.13c,d) a une température d’alimentation (T,im) de 373 K. Les profils obtenus pour
Taim = 323 K étant semblables, ils ne sont pas montrés.

Les profils a t = 10 min (figures 3.13a,c) sont similaires a ceux obtenus dans le paragraphe
précédent. L’effet de Tain est visible dans la zone IV pour les deux cas avec en particulier des
concentrations en phase adsorbée moindres du fait de la température plus élevée. Les fins des
zones Il sont situées plus en avant dans la colonne par rapport au cas de référence ce qui
conduit a des zones I réduites par rapport au cas de référence.

A t= 60 min, dans le cas adiabatique (figure 3.13b), il n’existe pas de zone I, II et III le
percage des deux composants ayant eu lieu contrairement au cas de référence (figure 3.12b).
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Dans la zone V, les fractions molaires du CO, et du C,Hs sont supérieures a leur valeur
d’alimentation ce qui conduit a des quantités adsorbées supplémentaires. Cette augmentation
des fractions molaires est la conséquence de 1’augmentation de température dans la zone
amont (zone VI), qui a pour conséquence une désorption partielle des composants dans cette
zone. Dans la zone VII, qui représente I’ etat final du lit, les concentrations en phase adsorbée
ont pour valeur n' co2v3i3a=0,19 et n coneviaza = 0,18, ce qui représente une perte de
capacité de 81 et 82%, respectivement, par rapport au cas de référence.
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Figure 3.13 : Influence de la température d’entrée sur les profils obtenus (Taim = 373 K)

La figure 3.13d montre les profils pour 1’adsorbeur adiabatique a t = 60 min. Par rapport au
cas de référence (figure 3.12d), les zones III et IV sont quasiment identiques : par exemple, la
zone IV se termine a z= 0,66 m et a z= 0,61 m pour le cas de référence. Cependant, la zone
VII sur la figure 3.13d est plus courte que sur la figure 3.12d. En effet, une nouvelle zone, qui
sera nommée zone VIII, apparait. Cette zone, qui s’étend sur 23% environ de la longueur de la
colonne, correspond a la descente en température jusqu’a une température proche de la
température de paroi. Aussi, la zone VIII délimite la zone ou la température d’alimentation a
une influence sur les performances de la colonne contrairement au cas adiabatique ou Tyjim a
une influence sur I’ensemble de la colonne.

Les t¢, sont reportés dans le tableau 3.2. Pour le cas adiabatique, Taim @ un impact limité
sur tye,con, le front de matiere se déplacant plus rapidement que le front de température di a
Taim (cf. figure 3.13a). Par contre, le t;o, pour I’éthane est réduit de 12% pour Taim =323 K et
de 19% pour Tgim = 373 K. Pour ’adsorbeur muni de I’échangeur, 1I’impact de T, est limité
pour le CO; et I’éthane, la légere diminution des tjo, de I’éthane étant due a la présence de la
zone VIII ou un gradient de température réduit les capacités d’adsorption.
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Dans le cas d’'un adsorbeur muni d’un échangeur, l'influence de la température
d’alimentation est confinée a la zone d’entrée de la colonne et ne greve donc pas la capacité
d’adsorption de I’adsorbeur contrairement au cas d’ un adsorbeur adiabatique.

Tableau 3.2 : Temps de percage a 1% pour différentes températures d’alimentation et
températures initiales de lit

adiabatique ¢changeur
Tatim  Tinit 11t tios (Min) tyo, (min)  tjo; (min) te, (Min)
(K) (K) CO, C,Hg CO, C,Hg
cas de
référence 285 285 11 68 14,5 111
effet 323 285 10,5 60,5 14 110
de Taiim 373 285 10,5 55 14 107
effet 285 323 2,5 29 13 111
de Tinilit 285 373 <0,5 9 10 111

3.2.3  Influence de la température initiale

La figure 3.14 montre les profils de fractions molaires, de concentrations en phase
adsorbée et de températures dans le cas ou le lit est initialement a une température
Tiiinit = 373 K, les autres parameétres étant identiques a ceux du cas de référence. Pour des
raisons identiques a celles du paragraphe 3.2.2, les profils pour Ty init = 323 K ne sont pas
montres.
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Figure 3.14 : Influence de la température initiale sur les profils (Tini = 373 K)
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Pour I’adsorbeur adiabatique (figure 3.14a), le percage s’est produit pour les deux gaz a
t=10 min. La température de la zone V est égale a 382 K (T*V,3,14a = 1,34), I’augmentation
par rapport a la température initiale (373 K) étant due a 1’adsorption du CO; et du C,;He. De
plus cette zone s’étend sur presque 80% de la longueur du lit. A t =60 min (figure 3.14b) la
zone V représente encore 33% de la longueur. La zone VI est trés étendue et correspond a la
zone arriere de transfert de masse due au refroidissement du lit par 1’alimentation.

Pour le nouvel adsorbeur, le percage du CO; a eu lieu pour t = 10 min, mais pas celui de
I’éthane (figure 3.14c). La zone IV se termine a z= 0,23 m ce qui est seulement légérement
supérieur au cas de référence (fin de zone IV a z = 0,19 m). De plus, la température maximale
est de seulement 303 K (T*IV,3.14C = 1,06), I’échangeur permettant de refroidir simultanément
la colonne sur toute sa longueur. Grace a ce refroidissement, les profils a t= 60 min
(figure 3.14d) sont quasiment identiques a ceux trouvés pour le cas de référence (figure
3.12d). En conséquence, la température initiale du lit n’a pas de d’influence sur le temps de
percage du C,H¢ dans ce cas.

Ce dernier résultat est confirmé par les valeurs des tjo, (tableau 3.2). Pour le nouvel
adsorbeur, les tjo, de I’éthane sont égaux a celui obtenu pour le cas de référence. Au contraire,
pour 1’adsorbeur adiabatique, les tyo, de I’éthane sont réduits de 57 et 87% par rapport au cas
de référence pour des températures initiales de lit de 323 et 373 K respectivement. Pour le
CO,, les tyo, sont réduits de 77 et 95% dans le cas de I’adsorbeur adiabatique pour des
températures initiales de lit de 323 et 373 K, alors que pour le nouvel adsorbeur les réductions
sont limitées a 10 et 33% respectivement.

L’échangeur permet de refroidir simultanément la colonne sur toute sa longueur. Aussi, la
température initiale du lit n’a pas d’influence sur le temps de percage d’'un composé
fortement adsorbé, si la descente en température est suffisamment rapide. Ceci est vrai méme
pour des conditions opératoires pour lesquelles T;,; aurait une influence avec un adsorbeur
adiabatique.

3.2.4  Critére d’omission pour le pré-refroidissement

Les résultats du paragraphe précédent ont montré que les températures initiales de lit
retenues n’avaient pas d’influence sur les temps de percage de 1’éthane pour le nouvel
adsorbeur contrairement au cas adiabatique. Si la température initiale du lit n’a pas
d’influence, la phase de pré-refroidissement peut étre omise lors de la conduite de cycle TSA.
De ce fait, dans ce paragraphe, un critére permettant de prédire la possible omission du pré-
refroidissement est étudie.

Proposition d’un critére

Pour les procédés TSA classiques, Basmadjian (1975) a proposé deux critéres a remplir
pour que la phase de pré-refroidissement puisse €tre omise. Le premier est donné par
I’inégalité suivante :

nalim/Yalim > cp,lit/cp,gaz (37)
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oU nNgim est la concentration en phase adsorbée aux conditions d’alimentation et yuim la
fraction molaire d’alimentation. Comme ce critere est nécessaire mais pas suffisant, il est
complété par I’inégalité :

A= (100 /Yaiim )/ (Cpoit /Cpgar ) > 1.5 (3.8)

ou np est la concentration en phase adsorbée a la température de plateau Ty Cette
température est obtenue au moyen de 1’équation suivante :

Tplat = Talim - (nalimAH) / (Cp,gaz (nalim/Yalim ) - Cp,lit ) (39)

Ce second critére est basé sur des conditions adiabatiques. Si des pertes thermiques sont
présentes, la valeur de 1,5 de I’équation (3.8) doit étre ajustée a une valeur supérieure.

Dans notre cas, 1’évacuation de la chaleur est due principalement a I’échangeur et non a la
circulation de gaz froid. En conséquence, la comparaison des vitesses des fronts de matiere et
de température qui conduit a I’obtention des critéres de Basmadjian, n’est pas directement
applicable. Ceci est confirmé par les résultats du paragraphe 3.2.3, puisque pour 1’échangeur
adiabatique le tjy, de I’éthane est réduit pour un lit initialement chaud ce qui permet de
déduire que I’étape de pré-refroidissement ne peut pas €tre omise. Au contraire, pour le
nouvel adsorbeur le to, est inchangé par rapport a celui obtenu pour un lit initialement froid,
ce qui conduit a penser que le pré-refroidissement peut étre omis.

Pour le nouvel adsorbeur, le paramétre principal est 1’efficacité de refroidissement du lit
qui est directement liée au temps (trefroia) Nécessaire pour refroidir le lit de sa température
initiale a la température du fluide de refroidissement. On peut supposer que trefoiq doive étre
inférieur a une fraction du temps de per¢age obtenu pour un lit initialement froid (to fr0id) afin
que le temps de percage pour un lit initialement chaud (tjo chaud) SOit égal & (tio froid). Les
profils a t = 60 min pour I’adsorbeur initialement chaud (figure 3.14d) sont identiques a ceux
du cas de référence au méme temps (lit initialement froid, figure 3.12d) avec une égalité des
tio, pour I’éthane (111 min, tableau 3.2). A partir de ces valeurs numériques, un critére
possible pour 1’omission du pré-refroidissement (validé plus en avant dans ce paragraphe), se
met sous la forme :

Lemia ¢ 00 _ ¢ 54 (3.10)
1:l%,froid 1 1 1

E =
La valeur de 0,54 n’est valable que pour une phase d’adsorption stoppée a t;o,. Par exemple, si
tsoo, avait été retenu pour la fin de 1’adsorption, la valeur correspondante aurait ét€ 0,46 (tsoo
est égal a 130 min pour 1’éthane).

Du fait de la complexité des phénomenes mis en jeu, la détermination du tresoig requiert la
résolution du systéme complet d’équations présenté au paragraphe 2.1 et une analyse des
profils analogue a celle proposée au paragraphe 3.2.3. Néanmoins, une approximation peut
étre obtenue en utilisant une version simplifiée (indépendante du bilan masse et du bilan de
quantit¢ de mouvement) et adimensionelle de I’équation du bilan d’énergie. L’équation (3.3)
est réécrite sans le terme source dii a I’adsorption et en considérant que la vitesse et les
concentrations en phase gazeuse sont constantes :
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Pour un adsorbant, une géométrie d’échangeur et un mélange d’alimentation donnés, le
seul parametre non imposé est le coefficient de transfert thermique h. Aussi, les évolutions de
la température en fonction du temps et paramétrées en fonction de h sont tracées sur la
figure 3.15. La courbe h = 0 correspond au refroidissement d’un adsorbeur adiabatique par
circulation de gaz. Comme premier résultat, I’échangeur permet de réduire fortement le temps
de refroidissement de 1’adsorbeur par rapport au cas adiabatique, méme pour des valeurs de h
faibles.

h en W/m>.K K

100 125 150

100 150 200 250 300 350 400

t

Figure 3.15 : Représentation adimensionelle de la descente en température du lit en fonction
du temps et du coefficient d’échange thermique

Validation du critére

La figure 3.15 montre que, théoriquement, le lit atteint la température de paroi (i.e. celle du
fluide de refroidissement) pour un temps infini. Pour appliquer ce critére (obtenir un temps
fini), il est donc nécessaire de choisir une différence de température arbitraire entre la paroi et
le lit. Cette différence est fixée a 1 K si bien que, étant données les isothermes d’adsorption
des deux gaz, les concentrations en phase adsorbée a saturation pour un lit a température de
paroi (285 K) et pour un lit refroidi a 285+1 = 286 K sont presque identiques.

La premiére étape du calcul du critére consiste a déterminer les T. Avec (T; Tmwrs
Tini) = (286 K ; 285 K ; 373 K), T=0,011 et avec Tini = 323 K, T =0,026. Ensuite, le temps
de percage adimensionnel doit €tre évalué. Les tjy froia du CO, et du C,Hg sont 14,5 min et
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111 min respectivement (tableau 3.2) ce qui correspond & des tyy, po;qde 39 et 296. Pour

’éthane, le critére est donc satisfait si t g est inférieur a 296 x 0,54 = 160, ce qui est le cas

refroi
pour Tinie =323 K et 373 K méme pour de faibles valeurs de h. Par exemple, T=0,011 et
h =5 W/m”> K donnent un f,., =114 <160 et, pour T=0,026, T . ., =92<160. Avec une

valeur de h =12 W/m*.K (qui correspond a un débit de 10 NL/min) les t, ., sont 48 et 37

refroid

pour T=0,011 et 0,026 et le critére est encore satisfait. Ces résultats sont confirmés par le

tableau 3.2 puisque le tjo, de 1’éthane est indépendant de la température initiale du lit. En
conséquence, si le tjo, de 1’éthane est le criteére pour la fin de la phase d’adsorption, omettre le
pré-refroidissement n’aura pas d’impact.

Pour le CO,, I’inégalité de I’équation (3.10) n’est satisfaite pour aucune des températures
initiales testées. Ceci est également confirmé par les valeurs du tableau 3.2 : par exemple pour
Tinit = 373 K, t19chaud Vaut 10 min, ce qui représente une diminution de 33% par rapport a
tio froid (14,5 min). Si ’adsorption est stoppée quand tjo cor est atteint, omettre le pré-
refroidissement réduit la durée de la phase d’adsorption et les performances du procédé seront
diminuées.

Pour tester la validité de ce criteére, des simulations ont été faites pour différents débits (10
ou 20 NL/min), fractions molaires en entrée et longueurs de colonne (1 m et 2 m). Les

résultats sont reportés dans le tableau 3.3. Pour 20 NL/min (h =16 W/m®K), les t,, 4 sont
¢gaux a 30 et 36 pour des températures initiales de lit de 323 et 373 K.

Tableau 3.3 : Comparaison entre les prédictions du critére et les résultats numériques pour
I’omission du pré-refroidissement

CO, C,Hg
Ty 285K 323K 373K 285K 323K 373K
n° tiog E tio E tio tiog E tio E tiog
imulati mélange froid  (crittre chaud (crittre chaud froid  (crittre chaud  (crittre chaud
Simulation (min) satisfait) (min) satisfait) (min) (min) satisfait) (min) satisfait) (min)
30% CO, 0,99 1,24 0,13 0,16
1 14,5 i 13 ’ 10 111 ? 111 ? 111
1% C,Hs N) (N) ©) ©)
1% CO, 0,60 0,75 0,24 0,39
2 0% ot 24 N8R 83 46 o o 4
+ 1% CO, 0,55 0,69 0,35 0,44
3 10% C,H, 52 ™) 50 N) 28 81 ©) 81 ©) 81
0.5% CO, 0,65 0,82 043 0.53
4 15% C,H, 22 N) 21 N) 9 33 0) 33 ©) 33
10% CO, 0,6 0,7 0,07 0,08
5* 10 & 8 g 1 89 ’ 89 ’ 89
1% C,Hs N) (N) ©) ©)

T Jongueur de colonne de 2 m
* débit total de 20 NL/min
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L’application du critére et les résultats des simulations sont en accord dans tous les cas du
tableau 3.3 : si le critere est satisfait (O), le tio, chaua €St identique au tjo, froig. S’1l ne 1’est pas
(N), tiochaud est inférieur. Le critére apparait relativement fiable puisque méme pour des
valeurs de E proches de 0,54 (la simulation n°3 a Tiy =323 K pour le CO, et la n°4 a
Tinit = 373 K pour le C,Hg), son application est en accord avec les résultats des simulations.

4 Etude de la phase de désorption

4.1 Comportement local d’un adsorbeur adiabatique

Comme pour 1’étude de la phase d’adsorption, Basmadjian et al. (1975a) ont utilisé un
modele a 1I’équilibre pour décrire le comportement d’un adsorbeur adiabatique lors de la
désorption d’un compos¢ au moyen d’un gaz de purge. Ce modéle, vérifi¢ expérimentalement
(Basmadjian ef al., 1975b) montre I’existence :

e soit de deux zones de transfert de masse séparées par une zone plateau comme
dans le cas de I’adsorption,

e soit d’une zone de transfert seule.

Les profils de concentration et de température décrivant ces deux possibilités sont
représentés sur la figure 3.16.
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Plateau zone de transfert
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z

Figure 3.16 : Profils pouvant étre rencontrés lors d’une désorption par un gaz de purge chaud

Kumar et Dissinger (1986) ont utilis¢é un modele non a 1’équilibre et non isotherme et ont
montré que les modéles a I’équilibre ne permettaient pas de décrire fidélement la phase de
désorption. Schork et Fair (1988) ont effectué une étude paramétrique de la désorption par gaz
chaud qui a permis de montrer que le temps nécessaire a la régénération compléte du lit
n’était pas fonction de la charge initiale du lit pour des lits totalement saturés. Cependant, un
lit fortement chargé permet une meilleure utilisation de 1’énergie. De méme, un lit totalement
saturé conduit a une désorption plus efficace énergiquement qu’un lit partiellement saturé.
Ces auteurs ont également montré que le minimum de consommation €nergétique était atteint
pour des températures de désorption proches de la température caractéristique (cette
température correspond a la température d’isotherme pour laquelle la pente a 1’origine de
I’isotherme est égale au rapport de la capacité calorifique du solide sur celle du gaz). Ces
travaux ont ensuite été poursuivis (Huang et Fair, 1988 et Huang et Fair 1989), mettant en
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é¢vidence que dans le cas de deux composés adsorbables, la désorption est controlée par le
compos¢ le plus fortement adsorbé. En effet, les temps de désorption pour le mélange sont
proches de ceux obtenus pour le composé le plus fortement adsorbé seul.

4.2 Etude locale d’un adsorbeur a chauffage indirect et comparaison avec un
adsorbeur adiabatique

Pour la comparaison durant la phase de désorption, les profils des concentrations en phase
adsorbée, des fractions molaires en phase gazeuse et des températures sont tracés a différents
temps (t=5 min et t=20 min). Comme pour 1’é¢tude en phase d’adsorption, les différentes
variables ont été mises sous forme réduite (divisées par une valeur de référence) afin de
garder les échelles semblables sur les graphiques :

e la fraction molaire de chaque composant est divisée par celle utilisée pour la
saturation initiale du lit (0,3 pour le CO; et 0,01 pour le C,Hg).

e la température est divisée par la température de paroi de 1’échangeur pour le
nouvel adsorbeur et par la température d’alimentation du gaz de purge pour
I’adsorbeur adiabatique soit 423 K dans les deux cas.

e la concentration en phase adsorbée de chaque composé est divisée par celle a
saturation calculée pour les valeurs de fraction molaire et de température utilisées
pour la saturation initiale du lit (1,10 mol/kg,gs pour le CO; et 0,31 mol/kg,qs pour
le C2H6).

4.2.1 Cas de référence

Pour cette partie, dans le cas du nouvel adsorbeur, les débits de purge sont de 0,2 NL/min
pour le pré-chauffage et 2 NL/min pour la régénération. La température est de 293K pour les
deux débits. De plus, la phase de pré-chauffage dure 10 min. Pour I’adsorbeur adiabatique le
débit de purge est constant et égal a 20 NL/min. Cette valeur de 20 NL/min équivaut a une
densité de flux de matiére de 3,92.10 mol/cm’s, ce qui est dans la partie basse de la
fourchette évoquée par Huang et Fair (1988) qui retiennent des valeurs comprises entre
3,53.10™ et 7,32.10™* mol/cm®.s pour décrire les applications industrielles courantes.

Comparaison at =5 min

Pour I’adsorbeur adiabatique (figure 3.17a), les deux zones de transfert de masse sont en
formation pour I’éthane (la zone de transfert de masse avant se situe entre z=0,15 et
z=0,26 m, la zone arricre entre z=0 et z=0,15m), la zone plateau n’étant pas encore
formée. La concentration en phase adsorbée de 1’éthane a z= 0,15 m dépasse sa valeur en
début de phase de désorption (n*c2H6,3.17a = 1,06). Ce phénomene de roll-up équivalent a celui
rencontré en phase d’adsorption, est di a la ré-adsorption dans les zones encore froides du
composé le plus fortement adsorbé (ici 1I’éthane) qui a été désorbé en amont dans la zone
chauffée (Basmadjian et al., 1975a, Huang et Fair, 1988). Pour le CO,, une seule zone de
transfert de masse existe. Dans les deux cas, les fractions molaires sont inférieures aux valeurs
initiales, les wvaleurs réduites étant largement inférieures a 1 (le maximum est
y*cone3.17a = 0,875 et y*co2,3.17a = 0,47).

Pour le nouvel adsorbeur (figure 3.17¢), les profils sont trés différents de ceux rencontrés
pour I’adsorbeur adiabatique. Les profils sont quasiment horizontaux et homogenes le long de
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la colonne. Ce comportement est di au mode de chauffage indirect, qui permet un chauffage
simultané de I’ensemble de la colonne. Ainsi, la différence de température entre I’entrée et la
sortie est inférieure a 10 K (T*entree3.17¢ = 0,80 et T*gorie .17 = 0,82), celle-ci étant due au
refroidissement de I’entrée de la colonne par le gaz de purge. Au-dela de z= 0,2 m cette
différence de température est inférieure a 1 K. Au contraire, pour 1’adsorbeur adiabatique,
I’écart de température entre I’entrée et la sortie est de 140 K environ, seul le début (z < 0,2 m)
de la colonne ayant été chauffé a t= 5 min. Ce chauffage simultané¢ de 1’ensemble de la
colonne empéche le phénomene de ré-adsorption de se produire, si bien qu’aucun roll-up de la
concentration en phase adsorbée n’est observé. En revanche, les valeurs de fraction molaire
réduite sont supérieures a celles obtenues pour le cas adiabatique (le maximum est
y*cone3.17¢ = 5,6 et y*co23.17c=3) ce qui conduira a 1’obtention d’un effluent fortement
enrichi en produit désorbé comme constaté lors de 1’étude expérimentale (cf. chapitre 2).

Comparaison a t = 20 min

Les profils obtenus pour 1’adsorbeur adiabatique (figure 3.17d) sont similaires a ceux a
t=35min, les zones s’étant étendues. La zone plateau commence a se développer entre
z=10,38 et z= 0,43 m. Un roll-up en fraction molaire se produit pour 1’éthane entre z = 0,33
et z=0,51 m avec une valeur maximale de y*cane3.174 de 1,22. Cette faible valeur de roll-up
du composé le plus fortement adsorbé est la conséquence du refroidissement important du lit
da a la désorption du CO,. Pour expliquer ce phénomene deux simulations de désorption par
purge chaude pour différentes concentrations initiales de saturation ont été réalisées.
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Figure 3.17 : Comparaison des profils obtenus lors de la désorption

La figure 3.18 représente les évolutions des fractions molaires réduites du CO, et du C,Hg
et des températures en sortie lors d’une désorption par gaz chaud (20 NL/min a une
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température de 423 K soit 150 °C) pour une colonne adiabatique initialement saturée avec un
mélange 30% CO, — 1% C,Hg (1) et un mélange 0,5% CO;, — 0,5% C,Hg (2). Dans le cas du
mélange (2), le roll-up de 1’éthane est plus important avec une valeur maximale de y*cone3.18
de 1,7 (1,22 pour le mélange (1)) et, de plus, cette valeur reste supérieure a 1 au début de la
phase de désorption. Pour le mélange (2), cette valeur est largement inférieure a 1 au début de
la phase (avec une valeur minimale de 0,14) ce qui conduit a un effluent en sortie fortement
dilué. Cette faible valeur de la fraction molaire en sortie est due a la ré-adsorption de 1’éthane
dans les parties de la colonne refroidies. Ce refroidissement est dii a la désorption des
composés en aval de la zone de chauffage. En effet, le gaz de purge se refroidit rapidement au
contact de I’adsorbant, si bien qu’en aval de la zone chauffée par le gaz, le comportement de
la colonne est similaire & une désorption par purge froide. Si les quantités de polluants
adsorbées sont importantes, leur désorption conduit a une diminution importante de la
température de la colonne. Ainsi, pour le mélange (1) la valeur minimale de fraction molaire
correspond ainsi a une température minimale en sortie (—13,5 °C). Ces faibles températures
ont alors pour conséquence une ré-adsorption de 1’éthane désorbé en amont. Ce phénomene
décrit par différents auteurs (Schork et Fair, 1988 ; Huang et Fair, 1988), est d’importance
dans le cas du mélange (1), les quantités de CO, adsorbées étant importantes. Pour le mélange
2, ce phénoméne ne se produit pas, les quantités adsorbées étant trop faibles ce qui implique
un effluent en sortie plus concentré en éthane que le mélange ayant servi a la saturation. I1 est
¢galement a noter que dans le cas d’une désorption par gaz chaud, le composé le plus
faiblement adsorbé (dans notre cas le CO;) n’est jamais récupéré concentré en sortie.
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Figure 3.18 : Evolutions des fractions molaires réduites et des températures en sortie pour une
colonne initialement saturée par : 30% CO;, — 1% C,Hg (1) et 0,5% CO, — 0,5% C,Hg (2)

Les profils a t = 20 min pour 1’adsorbeur muni de 1’échangeur (figure 3.17d) sont différents
de ceux rencontrés a t = 5 min. Du fait de I’augmentation du débit de purge de 0,2 NL/min a
2 NL/min intervenue a t= 10 min (passage de la phase de pré-chauffage a la phase de
régénération), les profils de fraction molaire et de concentration en phase adsorbée de 1’éthane
ne sont plus horizontaux et ressemblent aux profils obtenus lorsqu’une seule zone de transfert
existe pour les adsorbeurs adiabatiques (cf. figure 3.16). En sortie, 1’éthane est fortement
concentré puisque y*comes.i7da vaut 13 a z =1m. A t =20 min, le CO, est quasiment
completement désorbé (n*coz3i7a = 0,04 au maximum) alors que pour [’adsorbeur
adiabatique les quantités de CO; encore adsorbées sont importantes (n*co2.3.17, = 0,35).
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Pour le nouvel adsorbeur, les températures sur I’ensemble du lit sont proches de la valeur
finale (T*3174 > 0,96 a ’exception de la zone d’entrée du gaz de purge), les effets thermiques
liés a la désorption de I’éthane étant faibles. Au contraire, pour I’adsorbeur adiabatique, le lit
est a T*3 17, > 0,96 uniquement jusqu’a z = 0,23 m. De plus il n’existe aucun phénoméne de
ré-adsorption, le chauffage de la colonne par I’échangeur évitant un refroidissement local de
I’adsorbant du fait de la désorption du CO..

Pour comparer les performances de ces deux modes de désorption, les temps pour désorber
90% de la masse adsorbée (t909) et les concentrations moyennes (évaluées a un temps égal a
trooo, du constituant le plus fortement adsorbé) de chaque constituant sont calculés. Le tyogo, st
de 22,7 min pour le CO, et de 66,5 min pour le C,Hs pour le lit adiabatique, les valeurs
correspondantes pour le nouvel adsorbeur étant 14,2 et 35,3 min respectivement. L utilisation
du nouvel adsorbeur conduit donc a des temps de désorption réduits de 37% pour le CO, et de
47% pour le C,Hg. De plus la consommation de gaz de purge est diminuée de 95% (1330 NL
sont nécessaires pour la désorption par gaz chaud alors que 72,6 NL suffisent dans le cas de
I’adsorbeur a chauffage indirect). Enfin, cette forte consommation de gaz de purge pour
I’adsorbeur adiabatique conduit a des concentrations moyennes en sortie faibles, 3% et 0,7%
pour le CO; et le C;Hg, pour un lit initialement saturé avec un mélange 30% CO; — 1% C,Hg,
si bien qu’aucun enrichissement n’est obtenu. Au contraire, pour le nouvel adsorbeur les
concentrations moyennes obtenues sont de 41% et 9,5% respectivement, ce qui donne un
facteur d’enrichissement de 1,4 pour le CO; et de 9,5 pour I’éthane.

L’échangeur permet un chauffage simultané, et donc une désorption des composés, sur
l’ensemble de la colonne. Ceci permet une économie de gaz de purge et un fort
enrichissement des composés désorbés par rapport a une désorption par balayage de gaz

chaud.

4.2.2  Influence de la température de désorption

En plus de la température de 423 K pour le cas de référence, les températures de 339 ; 373
et 473 K ont été utilisées comme température de désorption, les débits de purge restant
identiques.

Pour les procédés TSA a désorption par gaz chaud, plusieurs auteurs ont montré que le
minimum de consommation énergétique est obtenu pour des températures de désorption
proches de la température caractéristique (Kumar et Dissinger, 1986 ; Schork et Fair, 1988 ;
Ko et al., 2002). Cette température, définie par Basmadjian et al. (1975a), correspond a la
température d’isotherme pour laquelle la pente a I’origine de 1’isotherme est égale au rapport

de la capacité calorifique du solide sur celle du gaz (on/ 8y|y=0 = Cp ads / Cp.gaz )- La température

de 339 K mentionnée plus haut correspond a la température caractéristique de 1’éthane pour
cet adsorbant et avec une purge a I’azote (281 K pour le CO,). Cette valeur de 339 K est
proche de celle trouvée par Huang et Fair (1989), pour de 1’éthane sur du charbon actif avec
une purge a I’azote et une pression de 170 kPa (335 K). La température caractéristique de
1’éthane est retenue par rapport a celle du CO,, car dans le cas de deux composés adsorbables,
c’est la température caractéristique du composé le plus fortement adsorbé qui permet de
déterminer le minimum de consommation énergétique (Huang et Fair, 1989).
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Les profils pour une température de désorption (T4es) de 339 K sont représentés sur la
figure 3.19. Les profils pour Tges =373 et 473 K ne sont pas représentés, étant similaires a
ceux obtenus pour Tges = 423 K (figure 3.17).
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Figure 3.19 : Profils obtenus pour une température de désorption de 339 K

Pour I’adsorbeur adiabatique (figures 3.19a et b), les profils sont similaires a ceux obtenus
pour le cas de référence. En particulier, a t =20 min, les profils de concentrations en phase
adsorbée du CO; sont strictement identiques. Par contre, la zone de transfert de masse arriére
de I’éthane est située plus prés de I’entrée de la colonne (entre z = 0,1 et z= 0,35 m) pour
Tges = 339 K que pour le cas de référence (entre z = 0,15 et z= 0,41 m). La désorption de
I’éthane sera donc plus longue pour Tges = 339 K.

Pour le nouvel adsorbeur (figures 3.19¢c et d), les profils sont similaires a ceux rencontrés
pour le cas de référence. Cependant, la désorption est moins rapide : les concentrations en
phase adsorbée du CO, et du C,Hg étant plus élevées (par exemple, n*co23.19c = 0,98 et
n*cone 319 = 0,81 a2 z= 0,98 m) que dans le cas de référence (par exemple, n*co2.3.17. = 0,67 et
n*czH6,3.17C = 0,76 az= 0,98 m)

A t=20min (figure 3.19d), la concentration en phase adsorbée du CO, est encore
importante alors que celui-ci était pratiquement totalement désorbé pour le cas de référence.
Cette présence de CO; est due a la faible température de désorption utilisée (339 K). En effet,
a cette température la capacité d’adsorption en CO, est encore importante (cf. Chapitre 1,
§ 3.3.3) si bien que le chauffage a cette température ne permet pas une désorption totale. Une
fois la température atteinte, la désorption se poursuit néanmoins du fait de la présence du gaz
de purge. Cependant, comme dans le cas du nouvel adsorbeur le débit de purge est faible, et la
désorption est lente. De méme, la concentration en phase adsorbée de I’éthane est importante
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(Y*c2m6.3.194 > 0,70 pour z> 0,16 m) par rapport au cas de référence (le maximum était de
y*con63.17d = 0,54 pour z = 0,98 m). Pour les profils de fraction molaire et de concentration en
phase adsorbée de 1’éthane, un maximum local apparait a z = 0,18 m. Ces maxima sont la
conséquence du phénomene de ré-adsorption en aval de la zone de transfert de masse, comme
décrit pour les adsorbeurs adiabatiques au paragraphe 4.2.1.

Pour compléter 1’analyse des profils, les temps de désorption a 90% et les concentrations
moyennes obtenus pour les différentes températures de désorption sont reportés dans le
tableau 3.4.

Tableau 3.4 : Temps de désorption a 90% et concentrations moyennes pour différentes
températures de désorption et différents débits de purge.

adiabatique échangeur
¢ ¢ Conc. Conc. ¢ ¢ Conc. Conc.
Tes Vpurge 698/; Crz%fé moy. moy. Vpurge Cr96/; Crz;f() moy. moy.

(K)  (NL/min) CO, GC,Hy (NL/min)

(%) (%)

CO, GCyHq

(min) (min) (%) (%)

(min) (min)

réCfZieCrllie 423 20 22,7 665 34 07 0272 142 353 439 9,
offet 339 20 235 82 29 06 0272 315 124 17 33

de Taes 373 20 232 725 33 0,68 022 21 63 294 6,1
473 20 222 627 38 0,78 0272 114 235 556 11,6

Pour I’adsorbeur adiabatique, la température de désorption a peu d’influence sur le tygg9, du
CO; (23,5 min pour Tges =339 K et 22,2 min pour T4es = 473 K). Ceci est di au fait que toutes
ces températures de désorption sont largement supérieures a la température caractéristique du
CO; (281 K) si bien qu’une augmentation de la température de désorption ne s’accompagne
pas d’une diminution sensible du temps de désorption. Pour I’éthane, la température de
désorption a une plus forte influence : une augmentation de celle-ci de 339 K a 473 K permet
de diminuer ty90%, cone de 24%. Cependant la consommation énergétique la plus faible, évaluée
en calculant I’énergie nécessaire pour chauffer de gaz de purge de 293 K a la température de
désorption, a bien lieu pour Tges = 339 K (104 kJ contre 310 kJ pour Tqes = 473 K). Dans tous
les cas, les concentrations moyennes en sortie sont faibles et largement inférieures aux
fractions molaires de saturation (30% pour le CO, et 1% pour I’éthane).

Pour le nouvel adsorbeur, une augmentation de la température de désorption se traduit,
dans tous les cas, par une diminution des tygy, du CO; et du C,Hg et une augmentation des
concentrations moyennes en sortie. Ainsi, le passage de 339 K a 423 K permet de réduire de
55% troom.coz et de 72% troow.come €t de multiplier par 2,6 la concentration moyenne en CO; et
par 2,8 celle en C;Hg. Pour Tges =339 K, les tyo9 obtenus pour le nouvel adsorbeur sont
supérieurs a ceux obtenus pour 1’adiabatique (les concentrations moyennes restant
supérieures). Ce résultat confirme ceux obtenus lors de 1’étude des profils et il apparait que le
choix d’une température de désorption basse pénalise fortement les performances du nouvel
adsorbeur par rapport a une adsorbeur TSA classique, la durée de la phase de désorption du
nouvel adsorbeur devenant supérieure a celle de 1’adsorbeur adiabatique. L’influence de la
température de désorption sur les performances énergétiques sera traitée lors de 1’étude en
cycle (cf. paragraphe 5).

113



tel-00011559, version 1 - 8 Feb 2006

Chapitre 3 : Approche numérique

Contrairement a [’adsorbeur adiabatique, une augmentation de la température de
deésorption pour [’adsorbeur muni de [’échangeur aboutit a une forte diminution de la durée
de la phase de désorption. Cette augmentation permet également un plus fort enrichissement
des produits désorbés. En conséquence, une température de désorption élevée parait
favorable a ce type d’adsorbeur lorsque [’on recherche un fort enrichissement, mais se
traduit par une augmentation de la consommation énergétique.

4.2.3  Influence du débit de purge

Pour I’¢tude de I’influence du débit purge, la température de désorption est fixée a 423 K,
et le temps de pré-chauffage pour le nouvel adsorbeur a 10 min. La température de purge est
de 285 K pour ’adsorbeur muni de 1’échangeur et de 423 K pour I’adsorbeur adiabatique. En
plus des débits utilisés pour le cas de référence, les débits de 10 et 40 NL/min ont été étudiés
pour 1’adsorbeur adiabatique, soit des valeurs de densit¢ de flux de 1,96.107 et
7,85.10" mol/cm™.s, ce qui permet de balayer la plage retenue par Huang et Fair (1988). Pour
le nouvel adsorbeur les couples suivants (débit de pré-chauffage/régénération) sont retenus :
0/2; 0,4/4 et 0,8/8 NL min.

La figure 3.20 présente les profils obtenus pour un débit de purge de 40 NL/min pour
I’adsorbeur adiabatique et 0,8/8 NL/min pour le nouvel adsorbeur.
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Figure 3.20 : Profils obtenus pour un débit de purge de 40 NL/min (adiabatique) et
0,4/4 NL/min (échangeur)

Ces profils sont semblables a ceux observés pour le cas de référence (figure 3.17).
Cependant, la désorption est plus rapide dans les deux cas. Pour I’adsorbeur adiabatique a
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t =20 min (figure 3.20b), T* est égale a 1 jusqu’a z = 0,4 m alors que pour le cas de référence
cette limite se situait a z = 0,2 m. De plus, le CO, est quasiment complétement désorbé
(n*co23.200 = 0,05 & z = 0,98 m) alors que pour le cas de référence une forte quantité de CO,
¢tait encore présente (n*co23.170 = 0,35 @ z = 0,98 m). Pour le nouvel adsorbeur, le CO, est
totalement désorbé a t = 20 min (figure 3.20d) ce qui n’était pas le cas pour le cas de référence
(figure 3.17d). Les profils sont 1égérement plus incurvés du fait de I’augmentation du débit
(figure 3.17c¢).

Comme pour I’étude de Dl’influence de la température de désorption, les temps de
désorption a 90% et les concentrations moyennes obtenus pour les différentes températures de
désorption sont reportés dans le tableau 3.5.

Tableau 3.5 : Temps de désorption a 90% et concentrations moyennes pour différents débits

de purge.
adiabatique échangeur
Conc. Conc. Conc. Conc.
T v tioove  tro0% v tioovs  to0%
des purge CO, C,H moy. moy. purge CO, C,H; moy. moy.

(K)  (NL/min) CO, GCyHs (NL/min)

(o) (%)

CO, GCyHq

(min) (min) (%) (%)

(min) (min)

cas de

o 20 22,7 66,5 34 0,7 0,2/2 14,2 35,3 439 9,1
référence
423 - - - - - 0/2 15 36 442 9,2
effet
de Vipurge 423 10 41,2 1353 3,5 0,73 0,4/4 12,1 25 39,9 8,3
423 40 12,7 31,9 3,7 0,77 0,8/8 11,4 20,1 332 6,9

Pour I’adsorbeur adiabatique, 1’augmentation du débit de purge permet de réduire les tiooe,
du CO; et du CyHg : le toq0, est approximativement divisé par 2 chaque fois que le débit est
multiplié par 2 ce qui aboutit a une consommation totale de gaz de purge quasi-constante. De
plus, les concentrations moyennes en sortie ne sont pas affectées par cette augmentation.

Pour le nouvel adsorbeur, 1’augmentation des débits de purge permet également une
diminution des temps de désorption. Ainsi, multiplier ces débits par 2 permet de réduire le
tro0%. c2m6 @ 25 min (35,3 min pour le cas de référence). Cependant, le gain est moins important
que pour I’adsorbeur adiabatique, puisque multiplier les débits du cas de référence par deux
permet de diminuer ty9o9 c2ne d’un facteur 1,4 seulement (2 pour I’adsorbeur adiabatique). Les
multiplier par 4 conduit a une diminution par un facteur de 1,77 (4 pour 1’adsorbeur
adiabatique). De plus, contrairement au cas de I’adsorbeur adiabatique, 1’augmentation des
débits de purge conduit a une forte diminution des concentrations moyennes en sortie. Ainsi,
multiplier par 4 les débits du cas de référence entraine une diminution de 25% des valeurs de
concentrations moyennes en sortie pour le CO; et 1’éthane.

Au contraire, I’utilisation d’un débit de purge nul durant la phase de pré-chauffage conduit
a des performances identiques a celles obtenues pour le cas de référence (ce résultat avait
¢galement ¢té obtenu expérimentalement : cf. chapitre 2, paragraphe 5.2). Pour expliquer ce
résultat, les profils de quantité adsorbée de C,Hg sont représentés sur la figure 3.21. Pour des
temps inférieurs a 10 min, les profils sont strictement horizontaux dans le cas ou aucune purge
n’est utilisée. La présence d’une purge permet d’obtenir des quantités désorbées plus
importantes uniquement en début de colonne (jusqu’a z = 0,15 m), les profils étant quasiment
identiques dans le reste de la colonne. L’influence de la purge apparait donc comme étant
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minime. De plus, pour des temps supérieurs a 10 min, le débit de purge est alors de 2 NL/min
dans les deux cas si bien que les profils tendent a se rapprocher jusqu’a ce confondre
(t =30 min), ce qui conduit a 1’égalité des t;99s.

t=1min
t=5min

— 0,2/2 NL/min t=20 min
--- 0/2 NL/min 2~

Quantitée adsorbée (g/kg)
SN

t =50 min
———— =60 min

0 0,2 0,4 0,6 0,8 1

Distance a l'entrée de la colonne (m)

Figure 3.21 : Comparaison des profils de quantité adsorbée pour un débit de pré-chauffage
nul ou égal 4 0,2 NL/min

Pour corroborer cette remarque, on analyse les évolutions des vitesses interstitielles en
fonction du temps en différents points de la colonne pour les deux débits de pré-chauffage
(figure 3.22).

0,15 |
Pre- !
chauffage i Régénération
[}
sortie de colonne
- 0.1 —0,2/2 NL/min
E —— 0/2 NL/min
$ milieu de colonne
7]
e
> 0,05 1
‘\ entrée de colonne
0 ‘ ‘ ‘ ‘
0 10 20 30 40 50 60

Temps (min)

Figure 3.22 : Evolution des vitesses pour un débit de pré-chauffage nul ou égal a 0,2 NL/min

Durant la phase de pré-chauffage, les gradients de pression et de vitesse sont générés
principalement par 1’expansion thermique du gaz. Ainsi, la différence entre les vitesses
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obtenues pour les deux cas est minime. La vitesse passe par un maximum a t = 4,5 min puis
diminue, 1’expansion thermique devenant insuffisante pour compenser les chutes de pression
dans la colonne. Lors du passage a 2 NL/min (t = 10 min), la vitesse augmente brusquement
puis diminue avec I’avancement de la désorption. A la fin de la phase de régénération
(t > 50 min), les vitesses correspondent a I’écoulement de I’azote seul dans la colonne.

En phase de désorption, les variations de vitesses dans la colonne sont importantes a cause
du faible débit de purge employé. Ainsi, durant la phase de régénération la vitesse
interstitielle varie entre 0,04 et 0,12 m/s pour un débit de purge constant. De plus, durant le
pré-chauffage, le débit de purge peut étre nul, le débit dans la colonne étant généré par la
seule expansion thermique des gaz. Tous ces éléments justifient a posteriori le choix d’un
modele a vitesse non constante, en dépit d’'une complexité numérique accrue.

Pour un adsorbeur adiabatique un fort debit de purge permet de diminuer fortement la
durée de la phase de désorption tout en maintenant un enrichissement en sortie constant.
Pour ’adsorbeur muni de I’échangeur, ’augmentation du débit de purge ne se traduit que
par une diminution limitée de la durée de la phase de désorption et conduit a une dilution des
composés désorbés en sortie. En conséquence, pour ce dernier adsorbeur, le fonctionnement
a debit de purge limité apparait préférable.

5 Etude en cycle

Dans les paragraphes précédents, la sensibilit¢é du comportement de I’adsorbeur avec
échangeur a divers paramétres a été établie tant en phase d’adsorption que de désorption. Un
nouveau critére pour 1I’omission du pré-refroidissement a également été proposé. Cependant,
certains résultats obtenus en opération unitaire peuvent ne pas étre directement applicables
lors de la conduite de cycles du fait de I’interdépendance des différentes phases. C’est
pourquoi on propose ici une étude de sensibilité a certains des parameétres influents identifiés
précédemment pour un fonctionnement en cycle. Ce travail a été fait pour un seul composé
adsorbable (éthane) et pour deux composés adsorbables (CO, + éthane)

5.1 Monoconstituant

Les résultats présentés dans ce paragraphe ont fait I’objet d’'une communication (Bonjour
et al., 2003) dont les principaux résultats sont résumés ici.

Le cycle proposé comporte 4 phases :

a. la phase d'adsorption : Cette étape s'acheve lorsque la concentration en éthane en sortie
de lit atteint une fraction donnée, 5% ou 1%, de la charge (concentration en entrée). Le débit
total pour toutes les expériences et simulations présentées par la suite est de 20 NL/min. Par
contre, la concentration de charge est égale a 0,1 ou 0,01.

b. la phase de pré-chauffage : cette phase est arrétée lorsque la variation de température
moyenne du lit (T-T;,;;) représente 60% de la variation théorique maximale de température

(Tdes~Tinit)-
c. la phase de régénération : lorsque la fraction molaire en sortie est égale a celle de charge

(phase d'adsorption), on considére qu'il n'est plus nécessaire de poursuivre la régénération. Le
chauffage est alors interrompu.
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d. le pré-refroidissement est stoppé lorsque 1'écart entre les températures moyennes du lit et de
l'eau est de 10 K.

5.1.1 Effet de la température de désorption

Les figures 3.23 et 3.24 permettent de mettre en évidence 1'effet du choix de la température
de désorption sur la durée des phases du cycle et sur ses principales performances. La
température de 1'eau de refroidissement est de 298 K, le débit d'azote au cours des phases de
pré-refroidissement et de régénération est de 2 NL/min et il est égal a 0,5 NL/min durant la
période de concentration. Le critére de fin d’adsorption est une sortie a 5% de la charge.

7000
cycle (4 phases)

6000 -

5000 -
2 4000 ﬁ\\
2 ol )
€ 3000 4 chauffage
2 (pré-chauffage + régénération

2000 adsorption

1000 - \

pré-refroidissement
0 T T T T T T T T

300 320 340 360 380 400 420 440 460 480
Tdes (K)

Figure 3.23 : Durée des phases et du cycle selon la température de désorption

Sur la figure 3.23, on constate que le temps de pré-refroidissement reste toujours
notablement plus faible que celui des autres phases, ce qui explique que cette phase est parfois
optionnelle. Plus la température de désorption augmente et plus la phase d'adsorption peut étre
longue, car le lit est mieux régénéré. Cependant, cette augmentation est modeste pour des
températures de désorption élevées (a partir de 380 K environ). Le temps de chauffage
(concentration + régénération) passe par un maximum pour Tgs=345K. Lorsque la
température de désorption est ¢levée (de 1'ordre de 380 K et plus), la désorption de I'éthane est
rapide car la température est le parametre moteur. On obtient ainsi des temps relativement
faibles pour cette étape. Pour de faibles températures de désorption (T < 330 K), le lit est mal
régénéré si bien qu'une faible quantité d'éthane est traitée au cours de chaque cycle. Le temps
de régénération est dans ce cas également plutot court, mais le procédé est peu productif. Le
maximum de temps de chauffage pour la gamme de températures intermédiaires correspond
ainsi a une quantité relativement modérée d'éthane traité avec une faible vitesse de désorption,
ce qui constitue finalement un compromis peu recommandable.

La productivité en éthane, la concentration moyenne en éthane lors de la phase de
désorption et le taux de récupération de 1’azote (les définitions sont données §5, chapitre 1)
sont tracés, avec la consommation énergétique par cycle (hors déperditions thermiques de la
colonne vers I'ambiance, non prises en compte par le modele), sur la figure 3.24. On constate
que, sur la gamme de température étudiée, augmenter la température de désorption permet
d'augmenter I'ensemble de ces performances (productivité, taux de récupération et
concentration moyenne), mais que ceci se traduit par une augmentation notable de la
consommation énergétique du procédé. Ainsi, la recherche d'une valeur minimale d'un
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paramétre particulier fixe la température de désorption minimale. Compte tenu de la durée des
phases et des débits, on montre que le rapport entre la consommation énergétique et la
quantité¢ d'azote purifié et le rapport entre la consommation et la quantité d'éthane traité
passent tous les deux par une valeur minimum (0,74 MJ/Nm3 d'azote et 5111 MJ/kg d'éthane
respectivement) pour Tg.o =323 K, température pour laquelle les performances sont
particulierement faibles. Pour T4 =423 K, ces consommations spécifiques sont deux fois
plus ¢élevées mais les performances notablement améliorées.
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Figure 3.24 : Performances principales du procédé en fonction de Tqes
5.1.2  Effet du débit de purge au cours de la régenération

Une étude de sensibilit¢é au débit de purge (phase de régénération) des principales
performances du procédé a également été réalisée. Les figures 3.25 et 3.26 présentent les
résultats de cette étude pour une température d'eau de refroidissement de 298 K et de vapeur
de 423 K, un débit d'azote au cours du pré-refroidissement de 2 NL/min et de 0,5 NL/min
durant la période de concentration. Notons que [’étape d’adsorption est ici interrompue
lorsque la sortie est égale a 1% de la charge

Augmenter le débit de régénération permet de diminuer rapidement le temps de chauffage
(donc de cycle) sans affecter la durée de la phase d'adsorption (figure 3.25). Cependant,
adopter un débit supérieur a 4 NL/min ne permet plus de réduire notablement les temps de
chauffage. De plus, c'est approximativement pour cette valeur de débit que le temps
d'adsorption devient supérieur au temps de chauffage, ce qui est fréquemment un critére de
choix (temps de "travail" au moins égal au temps "mort"). Un débit élevé permet d'obtenir une
productivité élevée, grace a de faibles temps de cycle, mais il se traduit également par une
baisse de la concentration moyenne en éthane de la phase désorbée (figure 3.26), qui a pour
conséquence de rendre le post-traitement plus difficile. Le taux de récupération d'azote
diminue lorsque le débit de régénération augmente car de plus en plus d'azote est consommé
au cours de cette phase. Enfin, on peut montrer que la consommation énergétique diminue de
775 kJ/cycle (10500 kJ/kg d'éthane) a 650 kJ/cycle (9500 kJ/kg) lorsque le débit de
régénération augmente de 0,5 a 12 NL/min, ce qui représente un gain limité.
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Figure 3.26 : Performances principales du procédé en fonction du débit de purge

5.2 Multiconstituants

(régénération)

La plage de variation de la température de désorption est comprise entre 303 et 513 K.
L’alimentation est un mélange 69% N, — 30% CO, — 1% C,Hg avec un débit de 10 NL/min et
une température d’entrée de 293 K. Pour ces valeurs d’alimentation et de température de
désorption, le critére défini par I’équation (3.10) est rempli pour 1’éthane dans tous les cas
(E=10,22 <0,54 pour Tges = 513 K). Aussi, le pré-refroidissement est systématiquement omis
et le cycle ne comporte que trois phases : adsorption, pré-chauffage et régénération.

Les valeurs suivantes sont retenues par défaut lorsque la grandeur concernée n’est pas
étudiée : la température de refroidissement est de 285 K, celle de chauffage de 423 K, le débit
de pré-chauffage est nul et celui de régénération égal a 2 NL/min. L’objectif choisi pour le
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procédé est I’obtention d’une sortie exempte d’éthane. En conséquence, les critéres suivants
ont été adoptés pour déterminer la fin de chaque phase :

e adsorption : fraction molaire de 1’éthane en sortie égale a 1% de celle de
I’alimentation

e pré-chauffage : il est arrété lorsque deux conditions, a et b, sont réunies :

a.  la variation de température moyenne du lit (T-T;,;;) représente 60% de la
variation théorique maximale de température (T jes-Tinit)

b.  la vitesse en sortie est inférieure a 0,03 m/s (pour cette valeur le débit en
sortie est inférieur a 2 NL/min).

Cependant, lors de 1’étude de I’influence des débits de pré-chauffage, en cas
d’utilisation d’un débit de purge élevé, les vitesses en sortie sont toujours
supérieures a 0,03 m/s et seule la condition (a) doit étre satisfaite pour interrompre
cette étape.

e régénération : cette phase est arrétée lorsque la fraction molaire d’éthane en sortie
est égale a celle de 1’alimentation lors de la phase d’adsorption.

Les grandeurs retenues pour la comparaison des cycles entre eux sont :

- les durées des différentes phases et du cycle,
- le taux de travail (rapport entre la durée de la phase d’adsorption et celle du cycle),

- la consommation énergétique évaluée en prenant en compte 1’échauffement des
différentes parties de l’adsorbeur (parois, échangeur, adsorbant, etc.), du gaz de
purge, et I’énergie de désorption des constituants adsorbés,

- les concentrations moyennes pour la désorption,

- la productivité pour I’éthane (quantité d’éthane traité par kg d’adsorbant et par
heure),

- le taux de récupération du CO, (rapport entre la quantité purifiée durant la phase
d’adsorption et la quantité totale : le CO, adsorbé est considéré comme perdu).

Cette derni¢re grandeur n’est pas fréquemment utilisée, mais, pour le cas étudié ici, il est
important de minimiser 1’adsorption du CO,.

De plus, si nécessaire, les performances de la phase de pré-chauffage sont évaluées en
utilisant les caractéristiques suivantes :

- le pourcentage de masse désorbée par rapport a la masse totale a désorber,

- les concentrations moyennes durant cette phase.

L’état cyclique permanent est considéré atteint lorsque les écarts relatifs entre les temps de
phase obtenus pour deux cycles successifs sont inférieurs ou égaux a 1%. Il faut en général 3
a 5 cycles pour obtenir ce résultat.
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5.2.1 Effet de la température de désorption

Le premier parametre d’influence étudié est la température de désorption (Tges). La
figure 3.27 représente la durée des phases et du cycle, le taux de travail et la consommation
énergétique pour des températures de désorption comprises entre 303 et 513 K.
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Figure 3.27 : Durée des phases et du cycle, taux de travail et consommation énergétique selon
la température de désorption

Entre 303 et 343K le temps d’adsorption augmente. Comme pour |’étude en
monoconstituant, cette variation est due a un lit mieux régénéré avec 1’augmentation de la
température de désorption ce qui aboutit a des phases d’adsorption plus longues car aux
faibles températures, la quantité résiduelle d’éthane en fin de désorption limite les capacités
d’adsorption. Entre 343 et 433 K, la durée de la phase d’adsorption est constante. Dans cette
plage, la température est suffisamment élevée pour permettre une bonne régénération du lit et
la température de désorption n’a pas d’influence sur les performances de la phase
d’adsorption comme prévu par le critére proposé au paragraphe 3.2.4 qui est respecté pour
toutes ces valeurs (par exemple, E = 0,18 pour Tges =423 K).

De Tg4es =433 a 513 K, la durée de la phase d’adsorption diminue, bien que le critére soit
toujours respecté (E =0,22 pour T4 =513 K). Pour expliquer ce résultat, les profils de
quantités adsorbées et de fractions molaires de 1’éthane durant la phase d’adsorption pour
différentes températures de désorption, sont tracés sur les figures 3.28 et 3.29, respectivement.
Sur la figure 3.28, & t =5 min, la quantité¢ d’éthane adsorbée en fin de colonne est non nulle
pour Ty =503 K alors qu’elle est nulle pour Tges =383 et 413 K. Ce phénomene va en
s’accentuant pour t=40 et 70 min. Le méme type de résultat est trouvé pour les fractions
molaires (figure 3.29) avec pour conséquence que le critere de fin d’adsorption est atteint a
t =70 min pour un lit désorbé a 503 K au lieu de 103 min pour les deux autres températures.
Il apparait donc que pour des températures de désorption €levées, la capacité d’adsorption au
début de la phase d’adsorption (i.e. pendant la descente de température de Ty a la
température de refroidissement) est insuffisante ce qui provoque ’adsorption de 1’éthane non
seulement au début, mais aussi en fin de colonne, et aboutit a une durée de phase d’adsorption
réduite.
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Figure 3.28 : Profils des quantités adsorbées de 1’é¢thane durant la phase d’adsorption
pour différentes Tges

0,002

\ 'l
t =40 minl :.

\
\
0,0016 - ' :

v

iIre

0,0012 |

Fraction mola
o
o
3
(o]

0,0004 -

0 0,1 0,2 0,3 0,4 0,5 0,6 0,7 0,8 0,9 1
Distance a I’entrée de la colonne (m)

Figure 3.29 : Profils des fractions molaires de 1’éthane durant la phase d’adsorption
pour différentes Tges
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Au-dela d’une certaine température de désorption (dans le cas étudi¢ ici 433 K) le critére
proposé au paragraphe 4.3.2 est donc insuffisant pour déterminer si la température de
désorption a un impact sur les performances de la phase d’adsorption et donc si un pré-
refroidissement est nécessaire. A ce critére, il faudrait ajouter un autre prenant en compte la
capacité d’adsorption du lit & Tg4s et son accroissement en fonction de la vitesse du
refroidissement. Ce critére devrait également étre fonction de 1’alimentation.

Sur la figure 3.27, la durée de la phase de pré-chauffage augmente avec la température de
désorption (elle est quasiment nulle pour Tge <323 K) pour tendre vers une valeur
asymptotique (13 min). Comme pour 1’étude en monoconstituant, la durée de la phase de
régénération passe par un maximum (vers 313 K). Ce maximum se produit pour des
températures de désorption plus faibles que pour I’étude en monoconstituant, car le CO, est
moins fortement adsorbé que I’éthane et nécessite donc des températures de désorption moins
¢levées pour étre désorbé. La durée totale du cycle suit la méme évolution que la durée de la
régénération alors que le taux de travail augmente pour tendre vers une valeur asymptotique
(75%). L’augmentation de Tges de 423 K a 503 K ne permet d’augmenter le taux de travail
que de 70 a 75% alors que la consommation énergétique est multipliée par 1,5. Enfin, la
consommation énergétique croit de facon quasiment linéaire avec la température de
désorption.

Les courbes de concentration moyenne et pourcentage de masse désorbée pour la phase de
pré-chauffage sont tracées sur la figure 3.30.
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Figure 3.30 : Performances de la phase de pré-chauffage en fonction
de la température de désorption

En dessous de Tqes = 343 K, cette phase apparait comme inutile, les masses désorbées étant
inférieures a 10% de la masse totale. Pour des températures supérieures les quantités
désorbées augmentent rapidement pour le CO, et I’éthane. La concentration moyenne en CO,
atteint alors 90% pour ensuite décroitre lentement, la quantité d’éthane désorbée (donc la
concentration) augmentant plus vite avec la température que celle du CO, a partir de
T4es = 413 K environ.
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La figure 3.31 représente les évolutions du taux de récupération du CO, et de la
productivité en éthane -évalués pour un cycle- ainsi que les concentrations moyennes du CO,
et du C,Hg pour la phase de désorption dans son ensemble (pré-chauffage + régénération).
Pour des températures de désorption inférieures a 313 K, le taux de récupération du CO; est
trés faible (24% pour Tges = 303 K) ce qui signifie que plus de CO, est adsorbé qu’il n’en est
récupéré en sortie lors de la phase d’adsorption. Pour des valeurs de température supérieures,
le taux de récupération augmente pour atteindre une valeur quasiment constante (83%) entre
343 et 443 K. Cette valeur diminue ensuite pour atteindre 75% pour Tges =513 K. Cette
diminution est la conséquence de la réduction de la durée de la phase d’adsorption pour ces
températures de désorption (cf. figure 3.27) qui entraine une baisse de la production de CO,
exempt d’éthane.
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Figure 3.31 : Performances de la phase de désorption en fonction
de la température de désorption

La productivité en éthane augmente avec la température de désorption mais semble tendre
vers une valeur asymptotique. Elle augmente de 1,77 a 2,12 g/kg,qs.h pour une élévation de la
température de 343 a 363 K, mais de 2,98 a 2,99 g/kg,qs.h pour une élévation de 483 a 503 K.
Or comme vu sur la figure 3.27, la consommation énergétique croit linéairement avec la
température de désorption, ce qui signifie que bien que la productivité augmente, la
consommation spécifique ne cesse de croitre avec la température de désorption. Elle est, par
exemple, de 3,4 MJ/kg pour Tges =363 K et de 7,7 MJ/kg pour Tges = 483 K.

La concentration moyenne en éthane augmente avec la température de désorption et
présente un léger maximum vers Tges =475 K. La concentration moyenne en CO, présente
quant a elle un minimum vers Tges = 325 K. Pour des températures de désorption faibles
(inférieures a 325 K), la désorption du CO; se déroule essentiellement pendant la régénération
(seul 1,2% du CO, est désorbé durant le pré-chauffage pour Tges = 313 K, cf. figure 3.30). A
ces faibles températures, le CO, est désorbé progressivement, le principal moteur de la
désorption étant la variation de pression partielle due a la purge. Le débit de celle-ci est faible,
ce qui aboutit a des concentrations moyennes élevées. A partir de Tqes = 325 K la quantité de
CO, désorbé durant le pré-chauffage augmente rapidement avec la température de désorption
(figure 3.30) ce qui diminue la quantité¢ désorbée pendant la régénération. Cependant, la durée
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de la phase de régénération diminue fortement avec 1’augmentation de la température de
désorption (figure 3.27). Cette diminution entraine une diminution de la consommation de gaz

de purge et par conséquence 1’augmentation de concentration moyenne constatée sur la
figure 3.31.

De cette étude, on peut déduire que pour le mélange étudié ici, la température de
désorption doit se situer entre 353 et 433 K pour garantir le fonctionnement du procédé. Une
température de désorption inférieure ou supérieure entraine une dégradation des
performances. Dans cette plage, une augmentation de la température de désorption permet
d’augmenter le taux de travail et la productivité mais au prix d’une consommation
énergétique accrue.

5.2.2  Influence du débit de pré-chauffage

Différents débits de purge (de 0 & 2 NL/min) durant le pré-chauffage ont été testés. La
figure 3.32 représente la durée des phases et du cycle, le taux de travail et la consommation
énergétique pour des débits de purge compris entre 0 et 2 NL/min. Il apparait que le débit de
purge n’a que peu d’impact sur les durées, la durée totale étant égale a 146 min pour un débit
de 0 NL/min et 143 min pour un débit de 2 NL/min. De méme la consommation énergétique
est quasiment inchangée, la consommation pour le chauffage de 1’azote étant négligeable
comme montré lors du chapitre 2.
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Figure 3.32 : Durée des phases et du cycle, taux de travail et consommation énergétique
selon le débit de purge du pré-chauffage

Les courbes de concentration moyenne et pourcentage de masse désorbée pour la phase de
pré-chauffage sont tracées sur la figure 3.33. L’augmentation du débit de purge permet de
désorber une part plus importante du CO; durant le pré-chauffage (65% pour un débit nul et
85% pour 2 NL/min). Cependant cette augmentation de la masse désorbée s’accompagne
d’une diminution de la concentration moyenne en sortie (de 89% pour un débit nul a 65%
pour 2 NL/min). Les mémes tendances sont observées pour 1’éthane, mais avec des
amplitudes moindres. Ainsi, le passage du débit de purge de 0 a 2 NL/min ne permet de
désorber que 6% de masse supplémentaire d’éthane durant le pré-chauffage. Ceci explique,
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que le débit n’a que peu d’impact sur les durées totales de cycle (figure 3.32), I’éthane étant le
compos¢ fixant la fin de la phase de désorption.
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Figure 3.33 : Performances de la phase de pré-chauffage en fonction
du débit de purge du pré-chauffage

Les performances de la phase de désorption sont représentées sur la figure 3.34. Le débit
de pré-chauffage n’a pas d’impact sur le taux de récupération du CO,. L’impact sur la
productivité en éthane est minime, la valeur passant de 2,77 g/kgaqs.h pour Vpurge = 0 NL/min
a 2,84 g/kgags.h pour Vpuee =2 NL/min. En revanche, une augmentation du débit de purge
pendant le pré-chauffage entraine une diminution des concentrations moyennes, en particulier
pour le COa.

L’augmentation du débit de purge de pré-chauffage ne permet pas d’augmentation
significative des performances pour le cas étudié ici. Le fonctionnement a débit de purge nul
apparait donc comme le meilleur compromis ce qui confirme le résultat trouvé
expérimentalement (cf. paragraphe 5.2 du chapitre 2).

5.2.3  Effet du débit de régénération

Des débits de régénération de 1 a 10 NL/min ont été testés. La durée des phases et du
cycle, le taux de travail et la consommation énergétique obtenus sont représentés sur la
figure 3.35. Comme pour I’étude monoconstituant, la durée de la régénération et la durée
totale du cycle diminuent avec 1’augmentation du débit de purge de régénération. Cependant,
dans le cas du multiconstituants, la diminution de la durée d’adsorption est plus marquée.
Cette diminution s’explique par le choix du critére de fin de régénération. Cette étape est
terminée lorsque la fraction molaire en sortie de I’éthane est égale a celle d’alimentation.
L’augmentation du débit de régénération entrainant une dilution en éthane de 1’effluent de
sortie, cette valeur sera atteinte plus rapidement pour des débits élevés avec pour conséquence
un lit moins bien régénéré et donc une diminution de la durée de la phase d’adsorption, la
capacité étant alors moindre.
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Figure 3.34 : Performances de la phase de désorption en fonction
du débit de purge du pré-chauffage
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Figure 3.35 : Durée des phases et du cycle, taux de travail et consommation énergétique
selon le débit de purge de la régénération

Cependant, la consommation diminue avec [’augmentation du débit de purge. Cette
diminution est due a la forte diminution de la durée de la régénération qui aboutit donc a une
diminution de la consommation énergétique bien que le débit de gaz de purge a chauffer soit
supérieur. Le taux de travail augmente également, la diminution de la durée de la phase de
régénération étant supérieure a celle de la phase d’adsorption. Par exemple, une augmentation
du débit de purge de régénération de 2 a 4 NL/min entraine une diminution de 38% de la
durée de la régénération alors que la durée de 1’adsorption en diminue que de 10%.
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La figure 3.36 représente les évolutions du taux de récupération du CO,, de la productivité
en éthane et des concentrations moyennes en fonction du débit de purge de régénération. Une
augmentation du débit de purge permet d’augmenter la productivité. En effet, bien que la
durée de la phase d’adsorption diminue avec [’augmentation du débit de purge,
I’augmentation du taux de travail (cf. figure 3.35) permet au final de traiter plus d’éthane par
heure donc d’augmenter la productivité.
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Figure 3.36 : Performances de la phase de désorption en fonction
du débit de purge de la régénération

Les concentrations moyennes chutent avec I’augmentation du débit de purge car malgré la
rapidité de la phase de régénération, augmenter le débit de purge entraine une dilution de
I’effluent de sortie. Le taux de récupération du CO, diminue aussi lorsque le débit de purge
augmente, en raison de la diminution de la durée de la phase d’adsorption. En effet, du fait de
cette derniere diminution, la quantit¢ d’éthane adsorbé diminue ce qui permet un
accroissement de la quantit¢ de CO, encore adsorbé au moment ou débute la désorption.
Ainsi, pour Vpuee = 1 NL/min, la masse d’éthane adsorbée est de 13,7 g celle de CO, de 98 g,
pour 10 NL/min ces masses sont respectivement de 9,3 et 104 g.

Avec le critere de fin de régénération choisi, [’augmentation du débit de purge de
régénération abouti a une augmentation du taux de travail et de la productivité en éthane tout
en diminuant la consommation énergétique. Cependant, la dilution des produits désorbés
augmente avec le débit de purge tandis que le taux de récupération du CO, diminue. En
conséquence, le choix du débit de purge doit se faire en fonction des contraintes d’utilisation
(choix entre une consommation énergétique faible ou un enrichissement élevé, par exemple).
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6 Conclusion
Dans ce chapitre, le modéle numérique a été présenté et validé. Il a ensuite été utilisé pour :

- comparer le comportement local de I’adsorbeur muni d’un échangeur interne a celui
d’un adsorbeur adiabatique couramment utilisé pour les cycles TSA. Cette comparaison
a été réalisée pour les phases d’adsorption et de désorption.

- mettre en évidence I’influence de différents paramétres caractéristiques de la gestion des
cycles.

De cette partie, on peut retenir les points suivants :

Impact du refroidissement

- Grace au refroidissement du lit, I’influence de 1’augmentation de température due a
I’adsorption est limitée. On garantit ainsi une utilisation optimale de la capacité
d’adsorption. En effet, pour un adsorbeur adiabatique, 1’adsorption de composés
présents en concentration élevée provoque une augmentation importante de la
température de I’adsorbant. Cette température €levée persiste jusqu’a I’évacuation, par
le flux d’alimentation, de la chaleur emmagasinée. Ceci a pour conséquence de
provoquer un pergage plus rapide, en particulier pour le composé le plus fortement
adsorbé, du fait de la diminution de la capacité de 1’adsorbant. Dans le cas du nouvel
adsorbeur, cette chaleur est évacuée par I’échangeur. L’adsorption du composé le plus
fortement adsorbé se déroule alors a une température proche de la température de
refroidissement du lit. Ainsi, la capacit¢ d’adsorption pour ce composé n’est pas
affectée par ’augmentation de température due a 1’adsorption du composé le plus
faiblement adsorbé.

- L’emploi d’un adsorbeur muni d’un échangeur limite I’impact de la température
d’entrée de 1’alimentation. En effet, 1’échangeur permet de refroidir le débit
d’alimentation et donc de conserver des performances proches de celles obtenues pour
une alimentation a basse température. Au contraire, dans le cas de I’adsorbeur
adiabatique, une température d’alimentation élevée diminue la durée de la phase
d’adsorption du fait du chauffage du lit.

- Le refroidissement par ’échangeur permet de s’affranchir de l’influence de la
température initiale du lit pour des cas ou elle gréve les performances de 1’adsorbeur
adiabatique. Aussi, les criteres d’omission du pré-refroidissement utilisés pour les
procédés TSA classiques ne peuvent s’appliquer pour le nouvel adsorbeur. Du fait de la
complexité des phénomeénes mis en jeu pour le nouvel adsorbeur, un critére simplifié
-car basé uniquement sur ’efficacité¢ du refroidissement du lit par 1’échangeur- est
proposé. Bien que fonctionnant pour une grande plage de températures de désorption, il
est apparu, lors de I’étude en cycle, que pour des températures élevées un pré-
refroidissement était nécessaire alors que le critére était vérifié. Ce critére devra donc a
terme étre complété pour prendre en compte d’autres parametres comme la capacité
d’adsorption a température élevée.
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Comportement en phase de désorption

Avec ce nouvel adsorbeur, la désorption se produit sur I’ensemble du lit du fait de son
chauffage simultané par 1’échangeur. Il n’existe donc pas de zone de transfert de masse ou de
zone plateau comme dans le cas de 1’échangeur adiabatique. Contrairement a 1’adsorbeur
adiabatique, I’augmentation de la température de désorption permet de diminuer notablement
le temps de désorption. En revanche, I’augmentation du débit de purge ne permet pas de
diminution sensible du temps de désorption dans le cas du nouvel adsorbeur.

Choix des paramétres du cycle

Une analyse paramétrique pour la conduite de cycles a ensuite été menée pour prendre en
compte I’enchainement des différentes phases. Le cycle retenu en multiconstituants comporte
une phase d’adsorption, de pré-chauffage et régénération, le pré-refroidissement étant
systématiquement omis. Pour comparer les différents cycles, on détermine 1’évolution des
performances en fonction de la température de désorption, du débit de purge de pré-chauffage
et de régénération.

— Température de désorption. Une plage de température de désorption a été définie pour
nos conditions opératoires. Une température inférieure aboutit a une phase de désorption
inefficace. Une température supérieure empéche quant a elle, I’omission du pré-
refroidissement. A Dintérieur de la plage, I’augmentation de la température de
désorption conduit a une augmentation de la productivité et du taux de travail mais au
prix d’une consommation énergétique accrue.

— Débit de pré-chauffage. Pour notre application, un débit de pré-chauffage nul apparait
comme ¢étant le meilleur choix. Son augmentation n’ameéne pas de gain significatif en
terme de durée de cycle ou de productivité mais aboutit en revanche a une dilution des
produits désorbés.

— Débit de régénération. L augmentation du débit de purge de régénération améliore le
taux de travail et de la productivité en éthane tout en diminuant la consommation
¢énergétique. Cependant, cette augmentation entraine une dilution des produits désorbés
et une diminution du taux de récupération du CO,. Aussi, le choix du débit de purge doit
se faire en fonction des contraintes d’utilisation (choix entre une consommation
énergétique faible ou un enrichissement €levé, par exemple).

Bien que les résultats présentés ici ne soient valables que dans le cas de notre application,
les mémes tendances devraient se retrouver pour d’autres conditions opératoires. En revanche,
le calcul des plages de fonctionnement doit étre effectué¢ pour chaque nouveau cas, le
comportement et les performances étant fortement dépendants de la composition de
I’alimentation.

Ainsi, cette étude numérique a permis une compréhension plus fine du comportement de
I’adsorbeur tout en complétant les résultats trouvés expérimentalement. Dans le chapitre 4, on
propose une nouvelle gestion des différentes phases du procédé et son application au cas de la
capture d’un COV (toluéne) est abordée.
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1 Introduction

Dans ce chapitre, deux perspectives de cette étude sont proposées. La premicre consiste en
une gestion du cycle d’une installation comportant deux adsorbeurs a chauffage et
refroidissement indirects. Le point faible des procédés TSA étant généralement leur
consommation énergétique, une bonne gestion du cycle peut permettre un gain appréciable.

La deuxiéme perspective est une pré-étude numérique sur I'utilisation de ce procédé pour
la capture de COV afin d’avoir une premicre estimation des performances pour une
application réelle.

2 Gestion du procédé en multi-lits
2.1 Présentation

Un procédé TSA classique fonctionne généralement au moyen de deux lits. L’un est en
phase d’adsorption pendant que I’autre est en phase de désorption. Comme vu lors de I’étude
bibliographique, le principal désavantage du procédé TSA est sa forte consommation
énergétique. Afin de garantir une utilisation optimale de cette énergie, I’adsorbeur doit étre
fortement chargé, 1’idéal étant une saturation compléte de celui-ci. Une possibilité pour
obtenir la saturation compléte avant la désorption est 1’utilisation d’un procédé a 3 lits. Dans
ce procédé a 3 lits, deux lits sont placés en série pour la phase d’adsorption alors que le
troisiéme est en phase de désorption. Pour les deux lits en série, celui reli¢ a 1’alimentation est
appelé lit principal. Le deuxiéme est connecté a la sortie du lit principal et est appelé lit de
garde. Ce lit de garde permet de poursuivre la phase d’adsorption dans le lit principal jusqu’a
sa complete saturation tout en obtenant une sortie exempte de polluant. Lorsque le lit principal
est saturé, il passe en phase de désorption, le lit précédemment désorbé devient le lit de garde
et le lit de garde devient le lit principal. Bien que permettant des performances accrues en
terme de productivité et de consommation énergétique spécifique, 1’utilisation d’un troisieme
lit est rarement rentable économiquement (Yang, 1997).

L’adsorbeur TSA a chauffage et refroidissement indirects permet des phases de désorption
rapides grace a un chauffage simultané¢ de 1’ensemble de 1’adsorbeur. Du fait de la courte
durée de la phase de désorption, la possibilit¢ d’utiliser le procédé de type 3 lits avec
seulement deux lits est explorée. La faisabilit¢é d’un tel procédé permettrait sans doute
d’augmenter les performances sans le colit d’investissement d’un troisieme adsorbeur. Les
différentes phases du cycle sont représentées sur la figure 4.1. Pour que ce cycle soit
opérationnel, il est nécessaire que lors de la désorption de I’'une des colonnes, la colonne
restante ait une capacité suffisante pour que le percage ne se produise pas.

2.2 Faisabilité : approche expérimentale

Afin de vérifier la faisabilit¢ de ce cycle une pré-étude expérimentale a été menée.
L’installation expérimentale ne disposant que d’un adsorbeur, il a été choisi d’étudier le
comportement de 1’adsorbeur A2 de la position de lit de garde jusqu’a son per¢age complet,
ce qui correspond aux étapes 1; 2 et 4 de la figure 4.1, le pré-refroidissement étant a priori
omis pour les mémes raisons que celles évoquées dans le chapitre 3. Durant le fonctionnement
de A2 en tant que lit de garde (étape 1), son alimentation correspond a la sortie de Al. Cette
alimentation a été reproduite en temps réel en utilisant les différents controleurs de débit de
I’installation expérimentale. L’alimentation du procédé est 10% CO,-1% C,Hg a 10 NL/min.
La figure 4.2 donne 1’évolution de la fraction molaire en sortie de 1’adsorbeur A2. Les courbes
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pour l’adsorbeur Al, issues des résultats obtenus lors des premi

certaines sont données au chapitre 2- sont également reproduites a 1’exception de la phase ou
Al devient le lit de garde aprés la phase de désorption (étape 4), cette expérience n’ayant pas

été réalisée.
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Durant la phase 1, on retrouve les courbes de pergage du CO; et du C,Hg pour I’adsorbeur Al
(figure 2.24, Chapitre 2). Ces courbes de percage représentent alors [’alimentation de
I’adsorbeur A2. Le pergage du CO, intervient a t= 53 min pour 1’adsorbeur A2 et celui de
I’éthane est absent. Lorsque Al est saturé (t=215 min), il passe a 1’étape de désorption
(étape 2) qui dure 50 min. Pendant ce temps, la sortie de 1’adsorbeur A2 est uniquement
constituée d’azote et de CO,, le percage du C,Hg ne se produisant pas. Le pré-refroidissement
n’est pas utilis¢, le lit Al devient donc immédiatement le lit de garde apres la phase de
désorption, le lit A2 devenant le lit principal (étape 4). Le percage du C,Hg intervient lors de
cette phase et atteint sa fraction molaire en entrée a t = 385 min.

Cette pré-étude expérimentale nous a permis de vérifier la faisabilité du cycle de type 3 lits
avec seulement 2 lits, la capacit¢ de la colonne étant suffisante, pour les conditions
d’alimentation retenues, pour que le percage dans 1’adsorbeur A2 ne se produise pas pendant
I’étape 2. Cependant, notre installation expérimentale ne disposant pas de deux lits, il est
impossible de tester le comportement en cycle. Pour ce faire le programme numérique
présenté au chapitre 3 est utilisé.

2.3 Simulation numérique

2.3.1 Discretisation

Pour simuler le fonctionnement en cycle, le programme numérique a ét¢ modifi¢ pour
prendre en compte la présence de deux adsorbeurs. Lorsqu’ils sont en série, le schéma
numérique de la figure 4.3. est utilisé. Ce schéma permet de lier la sortie de 1’adsorbeur
principal avec I’entrée de I’adsorbeur de garde et de prendre en compte I’ensemble des pertes
de charges étant donné que seule la sortie de 1’adsorbeur de garde est a la pression
atmosphérique. Les deux volumes finis de connexion sont adiabatiques et non-adsorbants. Les
termes sources des bilans de masse et d’énergie sont donc nuls pour ces deux volumes comme
pour les 52 volumes aux extrémités.

Tmur Tmur
%:Ej S S S S S S S u\}\‘%\}\‘ R T N R R R ;gji
bfecscececafodatocassiodats
R e LA AL L LA e
2V.F.

connexion des adsorbeurs

Figure 4.3 : Schéma de discrétisation avec les deux adsorbeurs en série

Lors du passage de 1’adsorbeur principal a 1’étape de désorption les deux « adsorbeurs
numériques » sont séparés a la jonction des deux volumes de connexion et deviennent deux
adsorbeurs indépendants, celui qui était adsorbeur de garde continuant une phase
d’adsorption, le principal, totalement saturé en éthane, entamant la phase de pré-chauffage. A
la fin de la phase de désorption, les lits sont @ nouveau connectés, le lit régénéré devenant le
lit de garde.

Les criteres de fin de phases pour les phases de pré-chauffage et de régénération sont
gardés identiques a ceux utilisés lors de 1’é¢tude paramétrique en multiconstituants du
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chapitre 3. La phase d’adsorption est quant a elle stoppée lorsque la fraction molaire en sortie
est égale 90% de celle en entrée. L état cyclique permanent est considéré atteint lorsque les
¢écarts relatifs entre les durées successives des phases sont inférieures a 1% pour les deux
adsorbeurs.

2.3.2  Résultats

Pour les simulations, ’alimentation est un mélange 10% CO, — 1% C,Hg avec un débit
total de 10 NL/min. La température d’alimentation est de 293 K, la température de
refroidissement de 285 K et la température de désorption de 423 K. Le débit pour la phase de
pré-chauffage est nul et vaut 2 NL/min pour la phase de régénération.

L’état cyclique permanent est atteint au bout de 3 cycles. Les durées des différentes phases
du cycle sont reportées dans le tableau 4.1. A1 et A2 désignent les adsorbeurs. La phase dans
laquelle se trouve 1’adsorbeur est signalée par des lettres : P pour adsorbeur Principal, G pour
adsorbeur de Garde, PC pour adsorbeur en Pré-Chauffage, R pour adsorbeur en Régénération
et S pour adsorbeur Seul en adsorption.

Tableau 4.1 : Durée des différentes phases du cycle type 3 lits

AlP— Al PC — AlR— Al G- AlS— ALS—
A2G A2S A2S A2 P A2 PC A2R
durée 115 8,5 43 8,5 43
(min)

Les performances de ce cycle sont reportées dans le tableau 4.2. Dans ce tableau, les
performances obtenues pour un cycle n’utilisant qu’un lit et pour le cycle de type 3 lits a deux
adsorbeurs de la figure 4.1. Le gain attendu du cycle de type 3 lits porte sur une augmentation
de la quantité d’éthane adsorbé. Aussi, la consommation énergétique spécifique est exprimée
par kg d’éthane désorbé et non par kilogramme de produit désorbé comme précédemment.
Les valeurs pour le cycle de type 3 lits sont données pour un adsorbeur, la masse de C,Hg
traitée par cycle et la consommation par cycle doivent donc étre multipliées par deux pour
avoir les performances de I’installation compléte.

Tableau 4.2 : Comparaison des performances

cycle cycle
type 1 lit type 3 lits
alimentation discontinue  continue
taux de travail (%) 75 85
masse de C,Hg traitée par cycle (g/cycle) 17 23
productivité Co,Hg (g/kg,as.h) 2.7 2,1
consommation par cycle (kJ/cycle) 641 630
consommation spécifique (MJ/Kgenane) 37 27
fraction molaire moyenne (désorption) (CO,) 0,17 0,15
fraction molaire moyenne (désorption) (C,Hg) 0,15 0,16
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Le cycle a 1lit possede la productivité la plus élevée mais 1’alimentation, et donc la
production d’un flux CO,;—- N, exempt d’éthane, est discontinue. Cette alimentation
discontinue peut poser des problémes dans le cas d’applications industrielles ou une
production continue est requise. Si ce n’est la productivité, les autres grandeurs sont
favorables au cycle de type 3 lits. En effet, les consommations par cycle et par adsorbeur sont
proches (641 et 630 kJ), mais I’utilisation d’un cycle de type 3 lits permet de faire chuter la
consommation énergétique spécifique pas de 37 a 27 MJ/Kgethane, SOit une économie de 27%.
Cette diminution est due a la quantité supplémentaire d’éthane adsorbé par cycle. De plus, le
taux de travail passe de 75 a 85%.

3 Perspectives d’application au traitement des COV

Dans ce paragraphe les premicres pistes pour 1’application de ce procédé a la capture des
COV (Composés Organiques Volatils) sont explorées. Pour ce faire, le cas du toluéne est
étudié.

3.1 Ktude préliminaire

3.1.1 Isotherme d’adsorption

Ne disposant pas de données expérimentales sur 1’adsorption du toluéne sur
I’AMBERSORB 600, les données obtenues par Saysset (1999) pour 1’adsorption du tolu¢ne
sur ’AMBERSORB 572 sont utilisées. Pour des valeurs de pression relatives (pression
partielle du composé divisée par sa pression de saturation a la température correspondante)
inférieures a 0,5, I’auteur a retenu le modele de Toth pour décrire les isothermes d’adsorption.
Le modele de Toth, présenté dans le chapitre 1 (cf. paragraphe 3.1.4), peut s’écrire également
sous la forme suivante (Saysset, 1999) :

n=n Ll (41)

- (K+Pt)%

Les variations des différents parametres avec la température sont données par les équations
suivantes :

t=t, +a(1—%) (4.2)
nsat = 1’10,sat (1 _X(T _TO)) (43)
K=K, exp (%j (4.4)

Les valeurs des six parametres (ngsa, ¥, Ko, Q, to et a) du modele sont donnés dans le
tableau 4.3. La température de référence (Ty) retenue par Saysset (1999) est 353 K.
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Tableau 4.3: Valeurs de I’é¢quation de Toth pour [’adsorption du toluéne sur
I’AMBERSORB 572 (Saysset, 1999)

Ny, sat X Ko Q to o
(mol/kgags) (1/K) (Pa) (J/mol) (-) ()
5,896 -1,12.107 40,2 -14,85.10° 0,149 0,084

A partir du modéle de Toth, les isothermes pour différentes températures sont tracées sur la
figure 4.4. Les isothermes apparaissent comme ¢tant de type quasiment irréversible, la
pression partielle n’ayant que peu d’influence sur la quantité adsorbée. Ceci explique la
difficult¢ d’utiliser un procédé de type PSA/VSA pour la capture des COV, la phase de
désorption nécessitant d’atteindre de trés faibles pressions pour étre efficace. Le changement
de température permet quant a lui un changement important des quantités adsorbées.
Contrairement a I’éthane ou au CO, étudiés précédemment, les quantités adsorbées restent
importantes a haute température, ce qui implique qu’il sera difficile d’obtenir une
régénération complete du lit lors de la phase de désorption.
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Figure 4.4 : Isothermes d’adsorption du toluéne sur ’AMBERSORB 572 (modé¢le de Toth)
3.1.2  Désorption

Pour la simulation, la géométrie de la colonne a été gardée identique et les caractéristiques
de ’AMBERSORB 600 remplacées par celle de ’AMBERSORB 572.

La colonne est initialement saturée par un mélange azote/toluéne avec une fraction molaire
de toluéne égale a 0,001 (1000 ppm) correspondant & une concentration massique de 4 g/m’
environ. Afin de déterminer le mode opératoire de la phase de désorption, différentes
simulations ont ¢ét¢ menées. De ces différentes simulations, les conditions opératoires
suivantes ont été retenues : débit de pré-chauffage a 0,2 NL/min, débit de régénération a
2 NL/min, température de désorption 150 °C (423 K). De plus, par rapport a I’étude pour les
mélanges CO,-C,Hg précédentes, le gaz de purge est préalablement chauffé a la température
de désorption. Cette option est nécessaire pour garantir la conduite du cycle. En effet, dans le
cas contraire, les températures en entrée de colonne sont plus faibles que la température de
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désorption et le lit est moins bien régénéré dans cette partie. On assiste alors a un pergage
instantané lorsque la phase d’adsorption débutait immédiatement apres la régénération.

La figure 4.5 représente les évolutions de la fraction molaire en sortie et la masse désorbée
cumulée en fonction du temps. La fraction molaire augmente rapidement en sortie pour
atteindre une valeur maximale de 0,45 (soit un enrichissement maximum de 450) avant de
décroitre. Elle devient, par exemple, inférieure a 0,05 a partir de t = 165 min.
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Figure 4.5 : Evolution de la fraction molaire en sortie et de la masse désorbée cumulée du
toluéne en fonction du temps

La masse désorbée reste faible lors des 7 premicres minutes. Cette faible quantité désorbée
est due au temps nécessaire pour chauffer la colonne. Elle croit ensuite de maniére continue,
cette croissance étant particuliérement forte pendant quelques dizaines de minute. Pour
expliquer ce comportement, les profils de quantités adsorbées a différents temps sont tracés
sur la figure 4.6 et I’évolution des températures au milieu de la colonne sur la figure 4.7.

Les profils a t =1 min et t = 10 min sont proches ce qui implique que la quantité désorbée
est faible comme vu sur la figure 4.5. A t =30 min, la quantité adsorbée a fortement diminué
par rapport a t =10 min. Pour une durée égale, le passage de 60 a 80 min ne permet pas la
désorption d’une quantité importante de toluéne. Ceci s’explique par le fait que la température
passe de 105 °C at=10min a 130 °C pour t =30 min alors qu’elle ne passe que de 142 °C a
144 °C entre t= 60 min et t =80 min. A t = 80 min 1’écart entre la température du lit et la
température de désorption est inférieur a 5 K. Aussi, au-dela de ce temps la variation de
quantité adsorbée due a 1’augmentation de température devient faible, le moteur principal de
la désorption devenant alors la variation de pression partielle due au gaz de purge. Ainsi, pour
avoir une variation de la quantit¢ adsorbée du méme ordre de grandeur qu’entre t = 10 min et
t =60 min, il est nécessaire de poursuivre la phase de désorption jusqu’a t=400 min. En
poursuivant la désorption jusqu’a une durée extréme comme 1400 min, la quantité de toluéne
stocké reste importante (plus de 25% de la quantité initialement adsorbée). En particulier, les
quantités adsorbées en entrée de colonne sont €levées, si bien que lors de la conduite de
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cycles, le sortie de I’adsorbeur ne sera pas totalement régénérée et les temps de pergage seront
réduits.
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Figure 4.7 : Evolution de la température a mi-hauteur du lit en fonction du temps

3.2 Conduite de cycle

3.2.1  Conditions opératoires et critéres de fin de phase

Pour I’adsorption, la fraction molaire en toluéne de I’alimentation est fixée a 0,001
(1000 ppm) et le débit total a 40 NL/min. La température d’alimentation est de 293 K (20 °C)
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et celle de refroidissement de 285 K (12 °C). Le critére retenu pour la fin de phase est une
fraction molaire en sortie inférieure a 1% de celle en entrée pour le toluéne.

Le débit de purge de la phase de pré-chauffage est de 0,2 NL/min et sa température de
423 K (150 °C) afin de chauffer également I’entrée de la colonne. La température de
désorption est égale a 423 K (150 °C). La phase de pré-chauffage est arrétée lorsque la
variation de température moyenne du lit (T - Tj,;;) représente 60% de la variation théorique

maximale de température (T 45 - Tipit)-

Le débit de purge de la phase de régénération est égal a 2 NL/min, les températures de
purge et de désorption étant égales a 423 K (150 °C). La phase de désorption est terminée
lorsque la fraction molaire en sortie du tolueéne est inférieure a 5%. Cette haute valeur de
fraction molaire a été retenue pour deux raisons. Tout d’abord, comme constaté lors de I’étude
préliminaire de la phase d’adsorption, la fraction molaire en sortie décroit rapidement et il faut
des durées importantes pour diminuer sensiblement les quantités adsorbées. De plus, une
fraction molaire élevée en sortie favorisera la condensation du COV pour sa récupération.
Pour déterminer les conditions opératoires d’une étape suivante de condensation, le calcul de
la température de rosée est nécessaire. La température de rosée est la température pour
laquelle la pression partielle du composé est égale a sa pression de saturation soit dans notre
cas: Ptoluéne = Ptoluéne,sat(Trosée)‘

L’équation de Wagner donne la variation de la pression de saturation réduite P:at (la

pression de saturation divisée par la pression critique du composé, P;) en fonction de la
, , . * , e, , v ,
température réduite T (la température divisée par la température critique du composé, T.) :

a(lT*)”(IT*)LS;C(IT*Y +d(1_T*)6 (4.5)

*

InP

sat

ou a, b, ¢, d sont des constantes fonction du composé. Pour le toluéne les valeurs de ces
constantes sont -7,28602 ; 1,38091 ; -2,83433 ; -2,79168, respectivement (Le Cloirec, 1998).
La pression critique est de 4,10 MPa et la température critique de 591,8 K (Perry, 1997).
D’autre part, en considérant le mélange azote/toluéne comme un mélange de gaz parfaits
ona:

(4.6)

toluéne ytoluéne

En combinant les équations (4.5) et (4.6), on peut tracer 1’évolution de la température de
rosée en fonction de la fraction molaire pour une pression totale donnée. La figure 4.8
représente cette évolution pour une pression totale de 101325 Pa, qui est la pression a laquelle
est récupérée la sortie dans le procédé TSA étudié. Pour le mélange avec une fraction molaire
de toluene égale a 0,001 la température de rosée est de 243 K (-30 °C) alors qu’elle n’est plus
que de 318 K (45 °C) pour un mélange avec une fraction molaire de 0,1. Un mélange
fortement concentré permettra donc une condensation & moindre cotit énergétique.
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Figure 4.8 : Evolution de la température de rosée en fonction de la fraction molaire (P = Pyyy)

Contrairement a 1’étude sur le mélange CO,-C,Hs, une phase de pré-refroidissement est
utilisée. Cette phase est obligatoire du fait de la désorption incompléete du lit, avec des
quantités adsorbées résiduelles importantes sur I’ensemble de I’adsorbeur. En effet, en raison
de cette désorption incomplete, I’enchainement direct de la phase d’adsorption apres la phase
de désorption entraine un pergage immédiat. La phase de pré-refroidissement permet
d’augmenter la capacité d’adsorption grace au refroidissement de 1’adsorbant, donc
d’adsorber le toluéne encore présent dans la phase gazeuse et donc d’éviter un percage
immeédiat lors du passage a la phase d’adsorption. Pour cette phase, la température de
refroidissement est de 285 K, le débit de gaz de purge de 2 NL/min a une température de
293 K. Elle est interrompue lorsque la température moyenne de 1’adsorbeur est inférieure a
293 K.

Pour I’obtention du régime cyclique les critéres suivants ont €té retenus : la différence
entre les durées de deux phases d’adsorption successives est inférieure a 10 min et pour les
phases de pré-chauffage, régénération et pré-refroidissement inférieure a 1 min. La valeur
pour la phase d’adsorption a été choisie élevée pour tenir compte de la longue durée de cette
phase. D’autre part, afin de diminuer le temps de calcul, la simulation démarre par une
opération de désorption du lit initialement saturé par un mélange avec une fraction molaire en
toluéne de 0,001 a une température de 285 K.

3.2.2  Resultats

La convergence est obtenue au bout de trois cycles. La durée de la phase d’adsorption est
de 1324 min, celle du pré-chauffage de 6 min, celle de la régénération de 163 min et celle du
pré-refroidissement de 19 min. Le taux de travail est donc de 88% grice a un temps
d’immobilisation de la colonne (pré-chauffage, régénération et pré-refroidissement) faible
devant le temps d’adsorption.

La figure 4.9 représente 1’évolution de la fraction molaire en sortie en fonction du temps.
Durant la phase d’adsorption la fraction molaire en toluéne reste inférieure a 2.10™ pendant
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1271 min avant d’augmenter pour atteindre la valeur de fin de phase de 10”. Le flux de sortie
remplit les critéres réglementaires de concentrations maximales admissibles. En effet, pour le
toluéne, la VME (concentration moyenne maximale admissible, qui représente la teneur
pondérée pour 8 h/j et 40 h/semaine de travail) est de 100 ppm. La VLE (concentration
moyenne maximale, qui représente la teneur maximale ne pouvait étre dépassée pendant plus
de 15 min) est quant a elle de 150 ppm (Le Cloirec, 1998).
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Figure 4.9 : Evolution de la fraction molaire en sortie en fonction du temps

Bien que le lit ne soit pas totalement régénéré (en raison du critére retenu pour la fin de la
phase de désorption), la fraction molaire en sortie au début de la phase d’adsorption reste
faible du fait de la présence de 1’étape de pré-refroidissement. En effet, a la fin de la phase de
désorption, la fraction molaire en toluéne en entrée (qui sera la sortie lors de la phase
d’adsorption) est de 1,2.107, ce qui est effectivement au-dessus du critére de fin d’adsorption
(107). Le pré-refroidissement permet de ré-adsorber le toluéne résiduel dans la phase gazeuse
et ainsi d’atteindre une fraction molaire de 2,4.10™ avant le début de la phase d’adsorption
pour d’éviter un percage immédiat.

Durant la phase de désorption la fraction molaire du toluéne atteint des valeurs élevées
(0,42 au maximum). La fraction molaire moyenne, calculée pour la phase de désorption plus
la phase de pré-refroidissement, vaut 0,16 soit un enrichissement de 160. Cette valeur trés
¢levée démontre la capacité de ce procédé a fortement concentrer un COV initialement dilué.
Il est & noter que cette valeur est largement supérieure a celle obtenue pour des procédés TSA
a désorption par gaz chaud. Ainsi dans I’étude de Yun ef al. (2000) la valeur maximale
d’enrichissement instantané, qui représente la valeur maximale de la fraction molaire en sortie
divisée par celle en entrée, est inférieure a 3 dans le cas du traitement d’un effluent avec une
fraction molaire de 0,003 en benzéne. Cette fraction molaire moyenne de 0,16 correspond a
une température de rosée de 330 K (57 °C). En fin de désorption, I’effluent a une fraction
molaire en toluéne de 0,05 ce qui correspond a une température de rosée de 304 K (31 °C).
Ces températures de rosée sont élevées si bien que la condensation du toluéne peut se faire au
moyen d’un condenseur alimenté avec de ’eau du réseau (285 K, 12 °C). Le procédé permet
donc de récupérer le toluéne par condensation sans installation d’un groupe de
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refroidissement, ce qui était le cas pour I’alimentation initiale a 1000 ppm qui correspondait a
une température de rosée de —30 °C.

La consommation énergétique est de 855kJ par cycle. La répartition de cette
consommation est représentée sur la figure 4.10. Contrairement a 1’étude pour le mélange
CO,-C,Hg ou la part d’énergie utilisée pour la désorption ne représentait que 9% de I’énergie
totale (cf. chapitre 2, paragraphe 5.4), elle représente ici 24%. Ceci est dii a la plus forte
quantité¢ de composé adsorbée. Méme en ajoutant la contribution des pertes thermiques, soit
environ 30% de la consommation totale pour notre installation (cf. chapitre 2), I’énergie de
désorption équivaut encore a 16% de la consommation totale.

tube interne

tube externe )
+ ailettes

24%
adsorbant
désorption

Figure 4.10 : Répartition de la consommation énergétique

La consommation spécifique s’¢éléve a 3,7 MJ/kgtuene (5,33 MI/kgoluene, €n tenant compte
des pertes). Cette valeur se situe dans la partie basse des valeurs relevées par LeVan et
Schweiger (1989) qui s’échelonnent de 2 a 45 MJ/kg et proche des valeurs indiquées par
Le Cloirec (1998) pour des procédés industriels utilisant 1’adsorption sur charbon actif. Par
exemple, un procédé de récupération d’heptane installé dans une usine de 3M France, utilisant
le balayage direct par vapeur d’eau a 130°C pour la phase de désorption, a une
consommation spécifique de 8,1 MJ/kgheptane-

4 Conclusion

Deux perspectives ont été¢ abordées dans ce chapitre. La premiére a permis de montrer la
faisabilit¢ d’un cycle de type 3 lits avec seulement deux adsorbeurs. Les performances
énergétiques sont meilleures que pour un cycle a 1 lit, la consommation spécifique diminuant
de 27%. La poursuite de cette étude impliquerait la recherche des paramétres d’influence afin
d’optimiser le design de I’installation a I’application et d’appliquer ce type de cycle a la
capture de COV. De plus, il serait intéressant de comparer les performances de ce cycle a
celles d’un cycle a plusieurs adsorbeurs fonctionnant en parallele pour différentes
applications.
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La deuxiéme perspective concerne 1’application du procédé d’adsorption a chauffage et
refroidissement indirects présenté dans cette thése a la capture de COV, le tolueéne étant pris
comme modele. Les performances énergétiques obtenues sont de 1’ordre de grandeur des
procédés industriels de capture de COV par adsorption TSA classique. De plus, la phase de
désorption permet d’obtenir une forte concentration avec un enrichissement de 160. Ce fort
enrichissement facilite la condensation et donc la récupération du toluene. En effet, grace au
procédé d’adsorption, pour une alimentation a 1000 ppm en toluéne, la température de rosée
passe de —30°C a +57 °C. Cette augmentation de la température de rosée permet donc
d’utiliser I’eau du réseau pour la condensation du toluéne a la place d’un groupe frigorifique.
Cette étude pourrait étre poursuivie en étudiant 1’intégration globale de 1’ensemble des
procédés nécessaires a un traitement complet des COV (déshumidification, adsorption,
condensation, etc.). Cette application finale nécessiterait, comme pour le cas du cycle multi-
lits, une étude sur le changement d’échelle afin d’adapter la géométrie de la colonne a
I’application.
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L’objet de ce mémoire est un procédé d’adsorption TSA (Temperature Swing Adsorption).
Apres un rappel des différents mécanismes régissant le phénomene d’adsorption, les procédés
TSA et PSA (Pressure Swing Adsorption) ont été présentés. Les procédés TSA souffrent de
deux inconvénients majeurs : leur consommation énergétique et des temps de cycle
relativement longs. Différentes solutions ont été proposées pour améliorer les performances
de ces procédés mais elles font généralement appel a de 1’énergie électrique. Le nouveau
procédé étudié dans ce travail, fait appel a un adsorbeur équipé d’un échangeur interne. Grace
a cet échangeur, il est possible de chauffer -par condensation de vapeur d’eau- ou de refroidir
-par circulation d’eau- de manicre indirecte 1’adsorbeur.

Deux parties composent I’approche expérimentale. La premicre est axée sur le
comportement thermique de 1’adsorbeur. Malgré la présence de gradients thermiques radiaux,
le chauffage de I’adsorbeur peut étre considéré comme rapide, et s’effectue simultanément sur
toute la hauteur de la colonne. Les gradients thermiques axiaux sont quant a eux faibles avec
des écarts de température inférieurs a 10 K entre le haut et le bas de 1’adsorbeur. Durant la
phase d’adsorption, le débit d’eau limite 1’échauffement du lit di a I’adsorption des composés.
La valeur de ce débit n’a pas d’influence sur les temps de pergage en opération unitaire. En
cycle, une valeur de débit trop faible entraine une dégradation des performances a cause d’une
descente en température de 1’adsorbeur trop lente.

Dans le second volet de 1’étude expérimentale, différents résultats sur des opérations de
percage, de désorption et de cycles en mono et multiconstituants (le dioxyde de carbone et/ou
I’éthane étant les composés adsorbables) ont permis de montrer I’intérét d’un tel adsorbeur.
En effet, du fait du chauffage indirect, seul un débit de purge réduit est requis pour la phase de
désorption. Ce faible débit, associé a un chauffage simultané de I’ensemble de la colonne,
contribue a I’obtention d’une sortie fortement enrichie en désorbat. Ainsi, pour une colonne
initialement saturée avec 1% d’éthane, la fraction molaire moyenne en éthane durant la
désorption est de 18%. Des bilans énergétiques systématiques sur les expériences montrent
néanmoins que les consommations énergétiques spécifiques (quantité d’énergie nécessaire
pour désorber 1 kg de désorbat) de ce nouveau procédé sont €levées par rapport aux valeurs
de la littérature. Ce résultat s’explique par I’importance des pertes thermiques sur
I’installation expérimentale (30% de 1’énergie totale) et des faibles quantités adsorbées du fait
du choix de I’éthane et du CO, comme composés adsorbables. Ces performances seraient sans
doute différentes avec un adsorbeur de taille industrielle, les pertes thermiques ne représentant
alors que quelques pour cent de la consommation énergétique totale.

Un mode¢le numérique a également été présenté et validé. Deux objectifs étaient associés a
’utilisation de ce modéle : (1) la compréhension du comportement local de 1’adsorbeur et la
comparaison avec un adsorbeur adiabatique utilisé pour les cycles TSA classiques, et (2) la
mise en évidence I'influence de différents paramétres caractéristiques de la gestion des cycles
sur une large plage de valeur.

(1) De nombreuses différences de comportement avec 1’adsorbeur adiabatique ont pu étre
ainsi établies. Grace au refroidissement du lit, I’influence de I’augmentation de température
due a l’adsorption est limitée. En particulier, dans le cas du traitement de mélanges,
I’adsorption du composé le plus fortement adsorbé se déroule a une température proche de la
température de refroidissement du lit. Ainsi, la capacité d’adsorption pour ce composé n’est
pas affectée par l’augmentation de température liée a I’adsorption du composé le plus
faiblement adsorbé. L’emploi d’un adsorbeur muni d’un échangeur limite également I’impact
de la température d’entrée de I’alimentation. En effet, I’échangeur permet de refroidir le débit
d’alimentation et donc de conserver des performances proches de celles obtenues pour une
alimentation a basse température. Le refroidissement par 1’échangeur permet enfin de

151



tel-00011559, version 1 - 8 Feb 2006

Conclusion générale

s’affranchir de I’influence de la température initiale du lit pour des cas ou elle gréve les
performances de I’adsorbeur adiabatique. Du fait de la complexité des phénomenes mis en jeu
pour le nouvel adsorbeur, un critére simplifié -car basé¢ uniquement sur I’efficacité du
refroidissement du lit par 1’échangeur- est proposé. Bien que validé pour diverses conditions
de fonctionnement en opération unitaire, il est apparu, lors de 1’étude en cycle, que pour des
températures ¢élevées un pré-refroidissement était nécessaire alors que le critére était vérifié.
Ce critére devra donc a terme étre complété pour prendre en compte d’autres parametres
comme la capacité d’adsorption a température ¢élevée.

En phase de désorption, contrairement a 1’adsorbeur adiabatique, 1’augmentation de la
température de désorption permet de diminuer notablement le temps de désorption. En
revanche, I’augmentation du débit de purge ne permet pas de diminution sensible du temps de
désorption dans le cas du nouvel adsorbeur.

(2) Une plage de température de désorption a été recommandée pour nos conditions
opératoires. Une température inférieure aboutit a une phase de désorption inefficace. Une
température supérieure empéche, quant a elle, I’omission du pré-refroidissement. A 1’intérieur
de la plage, I’augmentation de la température de désorption conduit & une augmentation de la
productivité et du taux de travail mais au prix d’une consommation énergétique accrue.

L’augmentation du débit de purge de régénération améliore les performances en terme de
consommation énergétique et de productivité au détriment de I’enrichissement des composés.
Au final, le choix du débit de purge doit se faire en fonction des contraintes d’utilisation.

Bien que les résultats présentés ici ne soient valables que dans le cas de notre application,
les mémes tendances devraient se retrouver pour d’autres conditions opératoires. En revanche,
le calcul des plages de fonctionnement doit étre effectué¢ pour chaque nouveau cas, le
comportement et les performances ¢étant fortement dépendants de la composition de
I’alimentation.

Deux pistes sont évoquées pour la poursuite de cette étude. Tout d’abord, du fait du
chauffage par condensation de vapeur, la durée de la phase de désorption est largement plus
courte que celle de la phase d’adsorption pour certaines conditions opératoires. De ce constat,
un cycle de type 3 lits (1 lit en adsorption, 1 lit de garde et 1 lit en désorption) mais n’utilisant
matériellement que deux lits est propos€. Pour une consommation énergétique par adsorbeur
identique a celle obtenue pour un cycle a 1 lit, la consommation énergétique spécifique de ce
nouveau cycle est inférieure de 27%. Ce nouveau cycle permet donc une meilleure utilisation
de I’énergie. Pour compléter ces premiers résultats, la premiére étape serait la recherche des
parametres d’influence. La seconde consisterait a I’application de ce cycle a la capture de
COV et au passage a I’échelle vers une installation de taille industrielle.

La deuxiéme porte sur 'utilisation du nouvel adsorbeur pour la capture de COV avec le
toluéne comme COV modéele. Les performances énergétiques obtenues sont de 1’ordre de
grandeur des procédés industriels de capture de COV par adsorption TSA classique. De plus,
la phase de désorption permet d’obtenir une forte concentration avec un enrichissement de
160. Ce fort enrichissement résulte en une €élévation de la température de rosée qui facilite la
mise en place d’une étape de condensation pour la récupération du toluéne. Ainsi, I’emploi
d’eau du réseau est suffisant pour assurer la condensation du toluéne alors qu’un groupe
frigorifique est normalement nécessaire. L’étude de 1’intégration globale de 1’ensemble des
procédés nécessaires a un traitement complet des COV (déshumidification, adsorption,
condensation, etc.) constitue la poursuite naturelle de ce travail.
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Conditions opératoires pour le chromatographe en phase gaz
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Matériel de détection

e Chromatographe Hewlett-Packard 5890 Series II associ¢ a un intégrateur
Hewlett-Packard 3396 series 111

e Colonne garnie SUPELCO HaySep D de longueur 2 métres et de diamétre
interne 0,75 mm.

e détecteur de type TCD (Thermal Conductivity Detector)

Conditions opératoires

gaz vecteur : azote (débit 24 ml/min)

L’azote plutdt que I’hélium a été retenu comme gaz vecteur du chromatographe afin que
I’azote présent dans les échantillons prélevés sur la colonne ne soit pas détecté. Ainsi, les
chromatogrammes obtenus sont simplifiés.

Les différents parameétres et temps de rétention sont résumés dans le tableau suivant :

Composés séparés CO,/C,H¢
Température du four 100 °C
Température du détecteur 150 °C
Fréquence d’échantillonnage 2,5 min
Durée de I’analyse 2 min
Temps de rétention

CO, 1 min

C2H6 1,3 min
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Résultats expérimentaux complémentaires en monoconstituant
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Figure A.2.5 : Percage 350 ppm CO, — 20 NL/min (fraction molaire)
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Figure A.2.6 : Percage 350 ppm CO, — 10 NL/min (fractions molaires)
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Figure A.2.7 : Désorption d’un lit saturé a 350 ppm CO; (chauffage continu)
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ANNEXE A.3

Calcul de la consommation énergétique d’une machine
thermodynamique réversible effectuant la séparation de deux gaz
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La figure A.3.1 représente un systéme thermodynamique réversible permettant de séparer
un flux (1) composé d’un mélange gazeux (A+B) en un flux (2) comportant A et B, avec A
concentré, et un flux (3) ne comportant que B. Les pressions et températures en entrée et en
sortie sont égales (Py et Ty). Ce systeme fonctionne entre deux sources de température Ty et T

avec Ty <T;.
IQQ Q1

A+B
I
Po; To N2, Ya2
> Po; To
A+B B
N1 Yai ‘ »
n3

Figure A.3.1 : Schéma d’un systéme thermodynamique permettant la séparation d’un flux
gazeux bi-constituant en un flux monoconstituant et un flux bi-constituant

En régime permanent, le premier principe appliqué a ce systéme se met sous la forme
suivante :

Q,+Q, +Z(nﬁ)ejs =0 (A.3.1)

De plus, les pressions et températures en entrée/sortie étant égales, le bilan des flux

enthalpiques de ce systéme est nul(Z(nﬂ) = O] .

e,s

Le deuxiéme principe s’écrit sous la forme suivante :

Qo Q > (ns), +AS,, =0 (A.3.3)
T, T, s

e,s
Comme on cherche 1’énergie minimale nécessaire a la séparation, les différentes
transformations se feront de maniére réversible (AS;; = 0). On obtient :

Q, Q = - < = <
T_O"‘?l =MNpySgy TN po84p FNp3Sg3 —MNy S NS (A.3.4)
0 1

Comme nuy; = na, €t que ng3 = ng; — npp, I’équation (A.3.4) peut se mettre sous la forme :

%+% =151 (Sa2 = Sar) + 0y (Sp3 = S ) + g (S — Sp3) (A.3.3)
o L

En prenant comme hypothése que les gaz se comportent comme des gaz parfaits idéaux, on
peut écrire :
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soit

s i,8

comme pour le systeme étudié Te = Ts = Ty et que Pics = yi.sP on obtient :

S, -5, =-Rin2
Yi,s

En remplagant dans (A.3.5), on obtient :
Q +& —R(nAl InYA2 | ng, In YB3 | ng, In=82 Y82 ]
T, T, Y1 YB1 YB3
De plus,ona:
Y3 =1; Yai zl_yAl > Yo =1—yA2

Ny =Yaly s N = (l_yAl)nl > Ny = (l_yA2) Y n,

A2

soit :

Q=T ( %"‘RHF(YADYM)J

1

avee

(A.3.6)

(A.3.7)

(A.3.8)

(A.3.9)

(A.3.10)

(A3.11)

F(YAI’YAZ) (yAllnyAl (l_yAl)ln(l_yAl)+(1_yA2)yA] In

Ya2 Ya2

_YAz)

J(A.3.12)

En substituant Qq dans (A.3.1) par son expression déduite du second principe (A.3.11),on a :

& _ —RT, F(yAl’yAz)

n 1_3
Tl

(A.3.13)
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ANNEXE A4

Résultats expérimentaux complémentaires en multiconstituants
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Figure A.4.1 : Percage 10% CO; — 1% C;Hs, 10 NL/min (fraction molaire)
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Figure A.4.2 : Pergage 30% CO; — 1% C,Hg, 10 NL/min (températures)
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Figure A.4.3 : Percage 30% CO; — 1% C,Hg, 10 NL/min (fraction molaire)
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Figure A.4.5 : Pergage 5% CO, — 1% C,Hg, 10 NL/min (fraction molaire)
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Figure A.4.7 : Percage 10% CO; — 1% C,Hg, 20 NL/min (fraction molaire)
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Figure A.4.8 : Percage 10% CO; — 1% C,Hg, 20 NL/min (températures)
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Figure A.4.9 : Percage 1% CO, — 10% C,Hg, 10 NL/min (fraction molaire)
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Figure A.4.12 : Désorption d’un lit saturé a 10% CO; - 1% C,Hg (des#1)
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Figure A.4.13 : Désorption d’un lit saturé a 30% CO; - 1% C,Hg (des#1)
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Figure A.4.14 : Désorption d’un lit saturé a 5% CO, - 1% C,Hg (des#1)
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ETUDE D’UN PROCEDE D’ADSORPTION TSA (Temperature Swing Adsorption)
A CHAUFFAGE ET REFROIDISSEMENT INDIRECTS

Résumé

Ce travail concerne 1’utilisation d’un nouveau procédé TSA (Temperature Swing Adsorption) pour
le traitement d’effluents gazeux. Ce nouveau procédé fait appel a un adsorbeur équipé d’un échangeur
interne. La phase de chauffage (désorption), est assurée par condensation de vapeur d’eau tandis que
lors du refroidissement (adsorption), de I’eau du réseau circule dans I’échangeur. Une étude
expérimentale en mono et multiconstituants (CO, et/ou C,Hg) a permis de mettre en évidence 1’intérét
d’un chauffage rapide de I’adsorbeur pour obtenir un enrichissement important des produits désorbés.
Le comportement local de ce nouvel adsorbeur a été comparé a celui d’un adsorbeur TSA
conventionnel au moyen d’un modéle numérique préalablement validé a partir d’expériences. En
phase d’adsorption, la température d’alimentation et de la température initiale du lit n’ont que peu
d’influence sur les performances du nouvel adsorbeur. En phase de désorption, une température de
chauffage élevée aboutit a une diminution de la durée de 1’étape, contrairement au cas d’un adsorbeur
conventionnel. Grace a une étude paramétrique effectuée pour des cycles, une plage de conditions
opératoires (température de désorption, débits de purge) a été déterminée pour une application
spécifique. Enfin, une pré-étude sur la capture de toluéne a été réalisée en vue d’évaluer 1’utilité de ce
procédé pour la capture de composés organiques volatils (COV). Le fort enrichissement (160) obtenu
en désorption permet d’augmenter la température de rosée et ainsi de faciliter sa récupération.

Mots clés : Adsorption, TSA, multiconstituants, modélisation numérique, comportement local

STUDY OF AN INDIRECT HEATING AND COOLING
TSA (Temperature Swing Adsorption) PROCESS

Abstract

This work deals with a new TSA (Temperature Swing Adsorption) process for gas purification or
recovery. This new process uses an adsorber equipped with an internal heat exchanger. The heating
step (desorption) is achieved by steam condensation. During the cooling step (adsorption), city
network water circulates through the heat exchanger. An experimental study with mono or
multicomponent (CO, and/or C,Hg) feeds showed that, owing to a fast heating of the adsorber, highly
concentrated products are recovered at the outlet. The local behavior of this new adsorber was
compared with that of a conventional TSA adsorber by means of numerical simulation, which was
firstly validated from experimental results. During the adsorption step, the feed temperature and the
initial bed temperature have only minor influence on the new adsorber performances. During the
desorption step, a high heating temperature results in a short step duration, contrarily to the
conventional adsorber case. Thanks to a parametric study on cycle operations, a range of operating
conditions (desorption temperature, purge flow rate) was defined for one specific application. Lastly, a
feasibility study on toluene capture was achieved in order to evaluate the potential of this new process
for the volatile organic compound (VOC) removal. The high enrichment (160) obtained during
desorption, allows to increase the dewpoint temperature, which will facilitate the final VOC recovery.

Keywords: Adsorption, TSA, multicomponent, numerical study, local behavior



