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RESUME

Pour faire face a 'augmentation des émissions @e dans I'atmosphere a cause de la
production électrique dans des centrales a chatbargptage en post-combustion au moyen
d’'un procédé VSA est une solution envisageable ddserbants utilisés dans notre étude sont
la TEPA imprégnée sur Sides oxydes de terre rare et le MOF (Metal Org&n&meworks)
SIM-1. Pour chaque adsorbant, une étude du pemageale la régénération a été effectuée a
partir d'une alimentation composée de 15%e CQ et de N. De ces essais, les conditions
opératoires des cycles VSA ont été établies (dulléssphases courtes, pas de circulation de
purge). En cycle, les performances sont comparéssié du procédé d’absorption avec la
monoéthénolamine. La pureté du désorbat varie @89 a 97,2%, selon les adsorbants et
les conditions opératoires. Elle est inférieurelieadu procédé d’absorption (99%p mais est
correcte pour le transport et le stockage. Le tdexcaptage évolue de 87,2% a 94,9%
(absorption : 98%). La consommation énergétiqueirdétieure a celle du procédé avec la
MEA (de 1,53 & 3,45 MJ kg, pour notre procédé et 3,7 MJkg" pour I'absorption) Enfin
la productivité est du méme ordre de grandeur cglee @’autres procédés VSA de la
littérature. Avec le modele numeérique, une étudallde I'adsorbeur a été menée. Puis grace
a une étude paramétrique, des conditions optinealeycle ont été déterminées. Les résultats
obtenus ont permis de mettre en évidence des pwafares comparables avec les autres
procédés VSA de la littérature. De plus, notre @dgcest beaucoup moins énergivore que le
procédé d’absorption mais la pureté du désorbde édaux de captage en GQestent
inférieurs.

Mots-clés: captage de CL post-combustion, adsorption, VSA, amines imprégnéOFs,
oxydes de terre rare, étude expérimentale, étuahengue



RESUME EN ANGLAIS

To deal with the C@emissions increase in the atmosphere due to ielgciproduction,
CO, post-combustion capture by VSA process is a priogpisolution. The adsorbents used in
this study are impregnated TEPA on fi@nthanide oxides and the MOF (Metal Organic
Frameworks) SIM-1. For each adsorbent, a studyrefkihrough and regeneration was
carried out from a feed composed of 15%0, and N. From these experiments, the cyclic
operating conditions of VSA have been establisisbort duration phases, no purge). Cyclic
performances are compared to that of the absorpiioness with monoethenolamine. The
desorbate purity varies from 89.2% to 97.,@%according to adsorbent and operating
conditions. It is less than that obtained with apgson process (99%) but it is correct for
transport and storage. The recovery varies from%7@ 94.2% (absorption: 98%). The
energy consumption is less than that the proce$stiié MEA (from 1.53 to 3.45 MJ.kg;*
for our process and 3.7 MJdg* for absorption). . Finally, the productivity is tfe same
order of magnitude as that of other VSA processas fiterature. With the numerical model,
a local study of the adsorber was carried out. iMéeds, through a parametric study, cycle
optimal conditions were determined. The cycle sshighlighted comparable performances
with the other VSA processes from literature. Moexowur process needs less energy than
absorption process but the desorbate purity angr€&very remain lower.

Keywords CO, capture, post-combustion, adsorption, VSA, impatgd amines, MOFs,
lanthanide oxides, experimental study, numeriaad\st
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NOMENCLATURE

Notations latines

aire d'adsorbant occupée
constante d'affinité
concentration en phase gazeuse

capacité thermique massique a pression constante

capacité thermique molaire a pression constante

diamétre

coefficient de dispersion axiale
énergie

coefficient d’échange thermique convectif
coefficient de cinétique

masse

masse molaire

guantité de C@en phase adsorbée
pression

guantité de C@en phase adsorbée
énergie d'activation

constante des gaz parfait (8,314)
température

parametre isotherme de Toth
temps

vitesse

volume

débit volumique

Pa
mdl.m
kgt

mol3.K*

g.mol*
Chid

Pa



coordonnée spatiale

Notations grecques

o

parametre isothermes de Toth

rapport Cp/Cv

chaleur d’adsorption/désorption molaire

porosité

conductivité thermique
potentiel chimique
pression d'étalement
masse volumique
taux de captage

parametre isothermes de Toth

Indices et exposants

ads
atm
]
lit

mur

prod
ref
sat

vol

adsorbant
atmosphérique
COMpOSE i, |

lit

paroi

particule
productivité

état de référence
état de saturation

volumique

10
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Depuis la révolution industrielle, la concentrataben CQ dans I'atmosphere est passée de
280 a 370 ppm et la température moyenne sur ndaeeie a augmenté de 0,6°C. Ce
réchauffement rapide est d0 a I'accélération diéefale serre qui régule la température sur
terre. Les spécialistes du climat affirment quephénomeéene est lié aux activités humaines
provoquant d'importantes émissions de,C8l rien n’est mis en ceuvre pour endiguer cela, la
concentration en C{pourrait dépasser 1000 ppm d'ici la fin di"ZIsiécle d’aprés le GIEC
(Groupe d’experts Intergouvernemental sur I'Evantidu Climat). Cela entrainerait une
augmentation de la température pouvant aller jusgecC.

Les besoins mondiaux sont en constante augmentdtiofait de la croissance de la
population mondiale et du développement économigpéde de pays émergents peuplés
comme la Chine ou I'Inde. La mise en place de sgieernationales sur les rejets de gaz a
effet de serre semble donc trés compliquée tartélzendance aux énergies fossiles est
considérable. En effet, 85% de la consommation digeelépend des combustibles fossiles
actuellement. Cela provoque actuellement le rege2@milliards de tonnes de G.@&n 2050,
ces émissions pourraient dépasser 50 milliard®wiees si le développement économique et
démographique poursuit le rythme actuel. Lors ddé@ences internationales, les spécialistes
du climat ont essayé de mettre au point des rgglaslimiter les émissions de GGDn peut
retenir la premiere conférence en 1992 (conventies Nations Unies sur le changement
climatique) et surtout la conférence de Kyoto en71§8i vise a réduire de 5% les émissions
de gaz a effet de serre en 2010 par rapport a ¥9Qellement pratiguement tous les pays
ont ratifié le protocole de Kyoto a I'exception desmts-Unis et du Canada.

La provenance des émissions de,@@thropique est multiple. La premiere cause d rej
est la conception d’énergie via des centrales (3®#3uite, 21% proviennent des processus
industriels divers puis 14% sont dues au transpertsecteur du tertiaire est responsable de
13% des émissions. Enfin, 9% ont pour origine lleitption des terres agricoles et 8%
concernent I'extraction et la distribution des @mes fossiles. Plusieurs stratégies peuvent
étre mises en place pour limiter ou réduire lesséions :

- Diminuer la consommation énergétique

- Améliorer 'efficacité énergétique

- Promouvoir les énergies non émettrices de (E@ergies renouvelables et nucléaire)

- Recycler et transformer le GO

- Capter et stocker le GO

L’augmentation incessante des besoins énergétiqumsdiaux laisse penser que les
émissions de C{Qcontinueront d’augmenter pendant encore quelgneées. La diminution
de la consommation énergétigue semble donc étrequuee impossible a réaliser. Le
développement des énergies renouvelables est etréardent et I'énergie nucléaire pose
d’autres problemes environnementaux (gestion delsed€). L’idée du captage et stockage du
CQO, parait donc intéressante dans la mesure ou landépee aux énergies fossiles est encore
importante. Ce moyen permettrait donc de limiterrigets tout en continuant les études sur
les autres stratégies (développement des énergiesvelables, amélioration des rendements
énergétiques, bonne utilisation de I'énergie, ef@g plus, le développement du captage et
stockage du COpeut permettre de continuer a utiliser les résedespétrole, gaz et charbon.

Les techniques et procédés de captage de dowent d’adapter a sa provenance. Les
moyens de captage ne sont pas les mémes sijd&i€@ d’'une centrale a charbon ou d’'une
usine sidérurgique. La production d’électricité @des centrales a charbon étant la premiére
cause d’émission, c’est au €@e ces fumées que nous nous intéressons. De naxmbre

13



procédés ont déja été mis au point: absorptiomcué de référence), technologies
membranaires, cryogénie et adsorption. C’est anigleque ce travail est consacre.

L’adsorption est un procédé utilisant un solide ed@padsorbant comme solvant. De
nombreux adsorbants existent pour le captage deis30 des fumées de centrales. Les plus
utilisés actuellement sont les zéolites et lestubrag actifs. L'inconvénient majeur est qu’ils
nécessitent une forte consommation énergétique purégénération. Des adsorbants
différents ont donc été concus dans le cadre detpie recherche ACACIA 31 piloté par IFP
Energies Nouvelles. Ce projet portait de 2008 a22€1r le développement d’'un nouveau
procédé de captage de £@ar adsorption par voie solide. Des adsorbanterdiits des
solides classiques ont donc été congus par ledreliffs partenaires : les amines imprégnées
sur silice congus par IFP Energies Nouvelles, legles de terre rare développés par Solvay
et les Metal Organic Frameworks fabriqués par ymel Ces trois solides ont été ensuite
testés a I'échelle pilote dans le cadre de cetwethe

Notre procédé de captage est une adsorption mocduiéeide (adsorption VSA). Les
performances des trois adsorbants sont évalu@esgtarées avec le procédé d’absorption, le
procédé d’adsorption modulé en température et ayprocédés d’adsorption modulé en
pression. Des objectifs de performance ont été enigplace : une pureté de désorbat de
95%,,, un taux de captage de 90% et une consommationgéiitpie inférieure a
1 MJ-kg.TOZ_lrécupéré

Le chapitre 1 de ce mémoire concerne une étudmgibphique. Nous présentons dans un
premier temps le contexte du captage et stockageQdules techniques et procédés existants
et les démonstrateurs industriels existants. Emsliaccent est mis sur I'adsorption. Les
procédés de captage existant sont présentés. lmgimevue détaillée des adsorbants pour le
captage de C{est réalisée.

Le deuxiéme chapitre s’intéresse aux tests expatang réalisés sur notre pilote avec les
trois adsorbants. Le dispositif expérimental estspnté, puis les résultats d’expérience en
opération unitaire et en cycle. Enfin les résultaist comparés aux performances des autres
procédes.

Dans le chapitre 3, une étude numérique est réalisébjectif est double : étudier le
comportement local de I'adsorbeur en phase d’adsorgt de désorption et déterminer des
meilleures conditions de fonctionnement pour aves des performances optimales. Les
résultats numériques sont aussi comparés aux perfmes d'autres procédés de captage de
CQO..

14
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Introduction

Ce premier chapitre est composeé de trois partiaasa premiere partie, une présentation
générale du contexte et des éléments du captatietockage de CCest réalisée. L'accent
est mis sur les procédeés et les démonstrateurtsiexdans le monde.

La deuxiéme partie concerne le procédé d’'adsormitonme procédé de captage de,CO
Les deux procédés TSA et VSA sont d'abord préseés un état des lieux des procédés
VSA et TSA pour le captage du g6st réalisé, I'accent étant mis sur le procédé VSA

Enfin, la troisieme partie traite des adsorbanistarts pour le captage du €@ans un
premier temps, nous nous intéressons aux adsorl@Entsiques puis aux adsorbants
chimiques.

1. Captage, transport et stockage du C®

Le captage et le stockage géologique de (@I, Capture and Storage — CCS) pourraient
permettre de maitriser les émissions de @@venant de certaines installations industrielles
Ces installations peuvent étre par exemple demeaiigs, des cimenteries, des installations de
sidérurgie, mais ce sont les centrales thermiquesanot au charbon qui constituent le
principal enjeu a I'échelle mondiale. Les rejetsCi& provenant des fumées de ces centrales
représentent environ 40% des émissions mondiaes k& la consommation d’énergie, soit
12 Gt.aft sur 29 Gt.af (AIE, 2010).

Deux problemes majeurs empéchent le développemdustriel d’'une chaine de captage
transport et stockage de €Q.e premier frein est le colt de la tonne de, @ité (50 a
100 £.t'cop). Etant donné qu'une centrale conventionnellehaubon émet environ une tonne
de CQ par MWh, cela revient pratiqguement a doubler latcte la production d'électricité. Il
faut donc réduire le prix de la chaine de captagesport-stockage et en premier lieu le
captage qui représente 60 a 80% du codt. Il fausi aésissir a réduire la consommation
énergétique associée a l'unité de CCS car elleligérfartement le rendement de la centrale.
Une autre contrainte concerne le stockage du :d@® site doit en garantir la sécurité et la
pérennité. (GIEC, 2005).

Généralement le captage du L£L®effectue directement en sortie de la cheminémeal’
centrale ou d’'un complexe industriel (figure 1.Whe fois séparé des autres constituants des
fumées, il est acheminé vers le lieu de stockage ales gazoducs. Plusieurs étages de
compression sont généralement nécessaires poearféaie aux pertes de charge. Le lieu de
stockage peut étre un aquifére salin, un puits éleole ou de gaz naturel épuisé ou un
gisement houiller non exploitable. L'injection d@&dans les océans est aussi envisagée.

La premiére partie de ce chapitre présente d’abocginctement les moyens de transport
et de stockage du GOPuis les schémas de procédés de captage sonuésvegcepté
'adsorption qui constitue I'intégralité de la déeme partie. Enfin, cette partie se termine par
une présentation de quelques exemples de piladestiels de captage et stockage de.CO
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Centrale
complexe industriel
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Figure 1.1 : Synoptique du captage et stockage dy ((REC, 2005)

1.1 Transport du CO-

Le transport du C@du lieu de captage vers le lieu de stockage esteahnique maitrisée
puisqu’elle est semblable a celle appliguée au p@msles autres gaz. Il peut étre transporté
selon la distance par gazoducs (des carboducgglati camion.

Dans les gazoducs, il se trouve sous forme gazeuse pression supérieure a 80 bar afin
d’éviter un écoulement diphasique et d’accroitredeasité, ce qui facilite son transport et
réduit les codts. (GIEC, 2005). Les gazoducs somisidérées comme la méthode la plus
rentable et la plus fiable pour le transport dendsavolumes de C{dHaugeret al, 2009). En
effet, des millions de tonnes de £6ont déja transportées par ce moyen dans le monde
principalement dans le cadre du procédé EOR (Emiuhiail Recovery — Récupération
Assistée de Pétrole). Aux Etats-Unis, 40 millionstalenes de C®par an sont transportées
sur plus de 2500 km de gazoducs. Des compresseu@ment et le long du gazoduc
permettent d’assurer la circulation et de faireefaox pertes de charge. Mais le gaz doit étre
séché avant le transport afin d’éviter toute caomsles carboducs. (GIEC, 2005)

Le transport par voie maritime devient intéressprand la distance entre le lieu de captage
et le lieu de stockage est importante. Il est apsoau transport commercial du GPL par
navire, c’est a dire sous forme liquide a 0,7 M@IEC, 2005). Ce mode de transport n’est
pas trés développé car la demande est faible rnasit.
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Le transport par camion ou wagon citerne est enoa@ias commun méme s'il est possible
techniqguement de transporter du £® -20°C et 2 MPa. Ce mode de transport est peu
économique par rapport aux autres modes et semitde u@iguement une solution de
dépannage (GIEC, 2005).

D’un point de vue sécurité et environnement, desnes doivent étre respectées pour le
transport du C@visant le CCS. Les carboducs actuels sont adaptggocédé EOR et ne
sont pas toujours soumis aux mémes aux normes quelg@&€CS. Par exemple, il faut une
basse teneur en azote pour le procédé EOR, cettasgiemoins important pour le CCS. Il
faut quand méme une concentration minimale ep @&B0%,,. Actuellement, les carboducs
traversent des régions avec une densité de pomulfible. Le développement du captage et
stockage du Coprovoqueraient le développement de gazoducs deszahes plus peuplées.
Dans ce cas, il faudra réduire la composition depmas@s soufrés. De plus, il faut aussi
penser a palier le risque de fuite méme si celdrestrare actuellement dans des gazoducs.
Enfin, le matériau des carboducs ou des cuves atkaie des navires doit résister a la
corrosion due au C{rhargée d’humidité. Bien slr, ces matériaux samt plus chers que les
aciers classiques carbone-manganese. L'autre @olesit de sécher le GGGIEC, 2005).

Enfin, économiquement parlant, le colt du transplutCQ dépend fortement de la
distance, du relief, et de la quantité a transpoftefaut aussi rajouter les stations de
recompression intermédiaires le long de la condligetransport étant la phase du CCS la
plus facile a mettre en place a partir de techrscgaetuelles, cela reste la partie la moins
codteuse.

1.2 Stockage du CQ

Le stockage du C{dans les formations géologiques profondes sows ter sous la mer
est la principale solution envisagée. Une autratgwsl consisterait a minéraliser le €@vec
des oxydes métalliques

1.2.1 Stockage géologique

Lors du programme australien gCRC, il a été démontré que le stockage de @fds les
formations geéologiques, qui fait appel a de noméesutechniques mises au point par les
industries de pétrole et de gaz, est économiquengalisable dans des conditions précises.
Les formations géologiques en question sont lets pi@ pétrole et de gaz naturel épuisés, les
aquiferes salins et les couches de houille inetqites (GIEC, 2005).

1.2.1.1 Stockage dans des anciens puits de pétrole ou gaarel

L'injection de CQ dans des réservoirs de pétrole est un procédé ulidigé dans
lindustrie pétroliere. Il aide a la récupération gétrole et améliore la productivité des
champs d’exploitation. C’est le procédé EOR (Enkdn©il Recovery — Récupération
Assistée de Pétrole). Il est donc envisageablefaiades champs de pétrole ou de gaz naturel
épuisés, de stocker du g®l'intérieur. Il présente plusieurs avantages :

* Le colt d’exploration est faible car la géologie@snue

* |l existe la preuve que les réservoirs ont piége ghez et des liquides pendant des
millions d’années

* Les équipements déja en place pourraient servir [fiojection du CQ

* Les réglementations existent déja.
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Par contre, de nombreux inconvénients sont a @écies capacités de stockage sont
limitées : 1000 milliards de tonnes de £apres le GIEC (2005), ce qui équivaut a stocker
le CO, émis pendant une trentaine d’années en considguantes rejets n‘augmentent pas.
De plus, leur répartition mondiale est tres inéglléaut aussi contrdler les puits existants
afin d’éviter une remontée éventuelle du CDla surface. En effet, le G@st stocké sous
forme liquide a plus de 800 m de la surface. Saitiess situe entre 50% et 80% de celle de
'eau ce qui crée des forces qui ont tendance faife remonter. La roche au-dessus du
réservoir doit donc étre parfaitement étanche (GIEID5). Un rejet de C{a la surface peut
étre tres dangereux pour les personnes se troawadessus du site de stockage: une
concentration au-dessus de4%n CQ dans I'air met en péril la vie d’un individu. llaussi
des risques de pollution des nappes phréatiqueseguouvent dans I'environnement du site.
Pour diminuer tous ces risques, les sites de specldoivent étre surveillés de fagon
permanente.

1.2.1.2 Stockage dans les aquiféres salins profonds

Les aquiféres salins sont des couches géologiquasl’depace poreux contient de I'eau
d’'une salinité supérieure a I'eau de mer. lIs abtiquelques fois des gisements de pétrole ou
de gaz naturel quand lI'eau de I'espace intergrineulde la roche est remplacée par des
hydrocarbures. lls peuvent aussi contenir dy 8@ naturel. D’ou l'idée de stocker du €0
dans les pores des roches pour imiter ce stockatgesh

Ce moyen de stockage offre les capacités les pipsrtantes, dix fois supérieures a celles
des réservoirs de pétrole ou de gaz naturel (10060Gards de tonnes de GQpour 29
milliards de tonnes émises par an!). De plusgfaartition géographique est étendue ce qui
favorise le rapprochement des sources dg €Qles sites de stockage. Pour ces raisons, le
stockage de C£en aquifére salin profond est I'option la plusdéfe.

Les risques pour I'environnement et les étres hnssont les mémes que pour le stockage
dans les anciens puits de pétrole et de gaz naturel

1.2.1.3 Stockage dans les veines de charbon inexploitables

L’affinité du CO, avec le charbon permettrait de produire le gamreh{méthane) piégé
dans les veines de charbon. Il s’agit de la réaipér assistée de méthane (ECBM -
Enhanced Coal Bed Methane)

Le potentiel du stockage de €@ans le charbon tourne seulement aux alentour0de
milliard de tonnes de COEnN effet, seules les formations jamais exploi&®# concernées
car la présence de nombreuses galeries dans les mé charbon provoquerait des fuites
importantes de Ca la surface.

1.2.2 Minéralisation

Il est possible de fixer le COavec des oxydes d'alcalins ou d'alcalino-terrepar (
exemple les oxydes de magnésium ou de calciumy@urouvent a I'état naturel dans des
roches silicatées (comme la serpentine ou I'olivibha réaction chimique donne du carbonate
de magnésium ou du carbonate de calcium. Les gésuatioxydes métalliques présents dans
la crolte terrestre sont supérieures aux quanti&sessaires pour fixer tout le €0
anthropique. Ce procédeé offre la possibilité de lode CQ quasi définitivement et en
sécurité. (Allen et Brent, 2010). Mais il s’agitud’ processus trés lent qui doit étre accéléré
pour qu’il soit considéré comme une méthode deksige de CQ(GIEC, 2005).
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Qu'importe le site ou le moyen de stockage, le diz étre fortement concentré en £0
Une pureté supérieure a 9Qyest préconisée. En général, le gésent dans les fumées de
centrale est dilué parmi les autres gaz (dg.A4&015%,). Le procédé de captage doit donc
permettre de concentrer fortement le .C&in qu’'il puisse étre stocké dans de bonnes
conditions. La partie suivante traite des schémagwarédés de captage qui permettent de
purifier le CQ présent dans des fumées de centrale.

1.3 Captage du CQ

1.3.1Schémas de captage

Il existe trois modes de captage de.,G€présentés sur la figure 1.2 : le captage en post
combustion, en pré-combustion et en oxycombustion.

POST-COMBUSTION

v Combustion »| Séparation du cOs
I C:
Adr »

r

Chaleur

>

PRE-COMBUSTION

Combustibles | Gazéification/ .| Séparation de COs
fossiles/Biomasse 7] Reformage | I'H; et du CO: h

|

Air'On + vapeur

H»

OXY-COMBUSTION

Combustion D—b COn

» Chaleur

¥

Séparation de

1'0:

Alr
Figure 1.2 : Les différents schémas de captage de CO

En post-combustion, le G@st capté directement dans les fumées issuescdenlaustion
du combustible primaire dans l'air. Le €@ récupérer est dilué entre gpet 14%, selon
gue les fumées proviennent d’'une centrale a cyabesbinés au gaz naturel (Natural Gas
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Combined Cycle - NGCC) ou d'une centrale a charnpoivérisé (Ammaret al, 2007). Le
principal avantage de cette solution est qu'elsslapte aux centrales existantes. Cependant,
elle est colteuse et trées consommatrice d’éneegieeffet, le CQ est dilué dans de grandes
guantités d’effluent, il faut donc beaucoup d’émengour atteindre les puretés supérieures a
celles requises pour le transport et le stockad@®%,). Le procédé le plus développé
actuellement pour le captage du £ post-combustion est I'absorption par des amines

Le captage en pré-combustion consiste a séparerC@® apres I'étape de
gazéification/reformage et avant la réaction detmastion. Pour cela, le combustible primaire
est traité avec de la vapeur d’eau et de I'air gwoduire un mélange constitué de CO et H
(gaz de synthése). La réaction du CO avec la vagans un deuxiéme réacteur donne
davantage de +et du CQ. Ces deux composés sont ensuite facilement sépangs flux de
H, qui peut étre utilisé comme vecteur d’énergiee(f@l combustible) et un flux de €O
facilement séparable grace aux concentrations éedé CQ (35 a 40%,) et de la forte
pression (supérieure a 20 bar). La pré-combustsbrm@aptée aux centrales a cycle combiné
avec gazéification intégree (IGCC). (Amnmeiral, 2007)

En oxy-combustion, I'Q est utilisé a la place de l'air afin de faire lambustion du
combustible primaire. L'effluent gazeux issu deeegaction est constitué de vapeur d’eau et
de CQ. Par rapport a une combustion classique avecaite [ non présence de; [germet
d’obtenir une concentration élevée en Dpérieure a 80% (Pireset al, 2011). De plus,
aucun NQ ne se forme durant la combustion (Kather et Skhetfht, 2009). Cependant, la
séparation de I'@de l'air qui se fait par distillation cryogénigest un procédé tres colteux
gui nécessite beaucoup d’énergie (Burdyny et Struph2010 ; Zhwet al, 2010).

1.3.2Procédés de captage

Les procédés de captage de ,C@s plus communs sont I'absorption, la distillatio
cryogénique, la séparation membranaire et I'adswrptes trois premiers procédés sont
décrits dans ce paragraphe. L'adsorption seragdusloppée dans la deuxieme partie de ce
chapitre.

1.3.2.1 Absorption

L’absorption est un procédé de dissolution ou detién chimique pendant lequel des
molécules de gaz sont dissoutes dans un solvaabsbiption de gaz acides en faible
concentration (C& NGO, H,S) avec des amines comme la monoéthanolamine (MEAR
diéthanolamine (DEA) est un procédé connu depuigtéonps dans l'industrie chimique
(Majchrowiczet al, 2009). L'adapter au captage du £i€su des effluents de cheminée de
centrale thermique est donc une solution envisagealnsque la concentration en £6€xst
faible. En effet, elle varie de 4%a 15%, selon le type de centrale. Le solvant le plusagili
pour cela de nos jours reste la MEA.

Le procédé est représenté sur la figure 1.3. llcesstitué de deux colonnes, une pour
'absorption du CQ (I'absorbeur) et l'autre pour la régénération @éVIEA (régénérateur ou
colonne de stripping). La séparation du solvandetCQ dans la colonne de régénération
s’effectue grace a une distillation obtenue pautfage. Le solvant propre est ensuite recyclé
dans la colonne d’absorption.
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Fumées traitées CO, vers stockage

Solvant
Absorbeur Régénérateur
Fumées Energie:
g = 3.7 Mi/kg CO,

Figure 1.3 :Procédé de captage de £ar absorption avec des amines.

Avec ce procedé, il est possible de récupérer 98% @ avec une pureté supérieure a
99%,, (GIEC, 2005). Mais ce procédé est source de nambr@convénients. La
régénération du solvant nécessite une forte deméndegétique (3,7 MJ.kg,", Knudsen
etal, 2011). Il y a des risques de perte de solvamhikekg®, GIEC, 2005) qui entrainent
des risques de pollution environnementale. De gisVIEA est un solvant corrosif et sa
capacité d’adsorption diminue avec le temps (Knndgeal, 2009). Malgré tout, le procédé
d’absorption du C@issu des fumées par la MEA est celui qui poutie¢ disponible en
premier dans les prochaines années (Kétell.,2009). Plusieurs projets semi-industriels ont
été ou sont en cours de reéalisation. Par exempls, du projet européen CASTOR
(2004-2008), un pilote d’absorption permettant dpter 1 t.if de CQ en post-combustion
issu de fumées de centrale a été mis en place aenizak. Pendant 4000 h, I'efficacité
énergeétique de la MEA et de solvants constitué80% de MEA et d’autres amines a été
évaluée. Les résultats ont montré que I'énergiessasire a la régénération du solvant valait
3,7 MJ.kgos" et que la consommation de MEA était de 1,4dg:t Ces essais ont souligné
aussi le probleme de corrosion da a la MEA par edpgux amines secondaires et tertiaires
(Pireset al, 2011).

D’autres études ont porté sur l'utilisation de méks d’amines primaires, secondaires et
tertiaires. Leeet al. (2008) ont utilisé une unité d’absorption pourtea2 t.j* de CQ a l'aide
de la MEA et de mélanges d’amines. lls ont monte IguMEA était la plus efficace pour le
captage de C£ le taux de récupération est de 98% alors quillge de 84% a 93,5% avec
les mélanges d’amines. Freenetral. (2010) ont étudié I'absorption de €@es fumées en
utilisant de la pipérazine aqueuse. lls ont remaugue la dégradation du solvant en captant le
CQO; était négligeable en-dessous de 150°C.

Des études avec des solvants différents des amitiesissi été menées. La société Alstom
a construit aux Etats-Unis un pilote permettantcdpter 35 tf de CQ en utilisant une
solution d’'ammoniaque comme solvant. Il s’agit daggédé CAP (Chilled Ammonia Process)
(Kozak et al, 2009). L’'ammoniaque réagit avec le £gar une réaction acido-basique. Les
résultats de ces essais ont montré que I'énergiessaire a la régénération était moindre que
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celle qu'il faut avec la MEA. Des équipes danoistallemandes (Dardat al, 2010, 2011 et
2012 ; Linnenberget al, 2012) ont expliqué que I'absorption avec le pdéc€AP a lieu a
basse température (2-10°C) et la régénération &60eC et 200°C. Ills ont aussi montré que
la consommation énergétique pour la régénérationaltamoniaque ne dépassait pas
2 MJ.kg-0;" (Dardeet al, 2010).

Des solvants physiques peuvent étre aussi utilif®s. exemple, le Purisol (N-
meéthylpyrrodione), le Rectisol (méthanol) et le €él (dimethylether de polyéthyléne
glycol) sont adaptés pour des fumées ayant unsiprepartielle en Coélevée (>500 kPa).
Ce procedé est donc adapté pour le captage depfE@ent dans les fumées d’une centrale
IGCC (Integrated Gasification Combined Cycle) coarg 35 a 40% de CQ (Aaron et
Tsouris, 2005).

Malgré une consommation énergétique qui reste éJelVabsorption chimique par la
monoéthanolamine est le procédé de référence paiaptage de CCar il permet d’obtenir
un excellent compromis entre taux de captage (98%pureté du COrécupéré (99%,).
Méme si beaucoup d’industriels pensent que ce déoeét le seul qui pourra étre développé a
grande échelle, d’autres techniques de séparaBistent envisageables. L'utilisation de
membranes, la distillation cryogénique et I'adsiorpisont des procédés déja connus pour la
séparation de composeés gazeux.

1.3.2.2 Distillation cryogénique

Avec plusieurs étapes de condensation et refr@disst, le CQ est séparé du gaz sous
forme liquide ce qui est intéressant pour le transpes températures cryogéniques sont
obtenues avec un cycle frigorifique de Joule-Tham{&daff et Kather, 2009).

Cette technologie est utilisée dans I'industriarglila concentration du G@ans le gaz
initial est supérieure a 90% dans le domaine de la production d’ammoniac pample. La
séparation cryogénique présente deux inconvéniemdgeurs : elle nécessite beaucoup
d’énergie pour les étapes de refroidissement dwegaertains composés comme les,N€s
SO et I'eau doivent étre enlevés.

Tuinieret al. (2010) ont développé un procédé de captage decOgénique utilisant des
lits & garnissages. L'eau et le £€bnt séparés quand le point de rosée de I'eau@pigint
de sublimation du C©sont atteints. Ce procédé n’a besoin ni de solwade forte pression.
Mais il faut que la teneur en humidité dans le dgjalimentation soit réduite a cause du risque
de formation de glace. Le colt de la réfrigératemt le point le plus pénalisant pour ce
procéede.

1.3.2.3 Séparation membranaire

La séparation par des membranes est un procéd® w#ns I'industrie dans de nhombreux
domaines. Elles présentent de nombreux avantagpardeur colt mais aussi par leur forte
efficacité de séparation et par le peu de placess&ire a leur installation. Ce procédé est
déja utilisé pour la séparation des composés ite faur la séparation de I'hydrogéne et du
CQO, issu du gaz de synthése obtenu apres gazéificaioreformage du gaz naturel
(Bounaceuret al, 2006). Cette technologie pourrait donc s’adagtarn captage en pré-
combustion. Naturellement, il a aussi été evoquéilder des membranes pour le captage de
CO, venant des fumées de centrales en post-combuBtnm.cet usage, une membrane doit
posséder plusieurs propriétés. Il faut qu’elle wie bonne perméabilité au ¢€@t une
sélectivité C@/N, importante. La membrane doit aussi résister aillisgement, aux effets
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thermiques et a la pression du gaz (Brunettial, 2010). Malheureusement, les débits
importants mis en jeu nécessitent l'installation membranes ayant des surfaces trés
importantes. Cela fait augmenter considérablementolit du process (Piret al, 2011).
Généralement, la pression en aval de la membrari®&sde celle de I'alimentation. Le GO
diffuse a travers la membrane grace a un tiragadsu Les autres gaz sont retenus en amont.
En général, les impuretés (@O, H,O) sont séparées avant d’atteindre la membrane. Les
performances de cette derniére se basent don@ séldctivité C@No,. Il existe plusieurs
types de membranes qui peuvent étre adaptées aorgclpération du COvenant des
centrales.

Il y a d’abord les membranes polyméres ou la séipardes gaz est basée sur la capacité
d’interaction entre la membrane et la moléculetanie Ces membranes sont peu colteuses,
leur capacité a séparer est importante, ellesfaoités a concevoir et elles sont stables (Pires
et al, 2011). Pour la séparation du £ntenu dans les effluents de centrale, il fautlgue
gaz soit refroidi pour ne pas altérer la membr&iles sont intéressantes pour la séparation
CO,/H, que l'on retrouve dans les schémas de pré-conaoustieur utilisation pour le
captage de Cfdans une centrale IGCC est évoquée par Matkal. (2012). Brunettiet al.
(2010) présentent un listing des matériaux polys@aivant étre utilisés pour le captage de
CO, en post-combustion. lls ont montré qu’avec des hrames commerciales ayant une
sélectivité CQ/N, inférieure a 50, il était compliqué d’obtenir erémme temps un taux de
captage et une pureté corrects. Les simulatioresteffes par I'équipe italienne ont montré
gue la sélectivité C&N, minimale pour atteindre une bonne pureté et unthox de captage
était de 100 a condition que le rapport entre &sgion en amont de la membrane et celle en
aval soit d’au moins 50. Faved al. (2009a, 2009b) ont travaillé sur la séparationCd®
présent dans des fumées venant d’'une oxy-combugti@t une membrane, ils obtiennent
une pureté et un taux de captage supérieurs a 90%.

Il existe aussi des hybrides combinant les caratigues des membranes et de
I'absorption. Ce sont des membranes qui sont inm@@g sur une des faces avec un solvant.
Le CO, va diffuser a travers la membrane puis étre algspdb le solvant. La présence de ce
solvant rend la sélectivité de la membrane peu itapte pour le captage de €Q.e
principal enjeu de ce systéme est de réduire lie ¢ 'unité d’absorption. En effet, une
membrane prend moins de place qu’une unité d’alisarpvec deux colonnes. L'application
de ces membranes au captage de €Ca comparaison avec l'absorption font 'objet d
nombreuses études notamment au Laboratoire Réaato@&nie des Procédés de Nancy
(Favre et Svendsen, 2012 ; Bounacstual, 2012 ; Chabanoet al, 2013).

Les procédés membranaires pour le captage den€@ont pas encore opérationnels. Un
travail important de recherche doit étre encore éngour améliorer les performances et en
particulier la sélectivité CEN..

1.3.2.4 Autres procédés

D’autres voies ont été étudiees pour le captage@e Par exemple, il est possible de faire
réagir du CQ avec des solutions de sels d’acides aminés. Utipite solide se forme au
contact du C@ Ce dernier est récupéré par chauffage et avételd’'un gaz de purge,
généralement de 'azote. (Aromti al, 2010). Ce solvant présente I'avantage d’étrelestaiy
comparaison avec la MEA et d’avoir la méme capat@écaptage en GOMais I'énergie
nécessaire a la régénération reste élevée (Majatr@ival, 2009).
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Il est possible aussi de capter du LC&¥ec des cycles de carbonation-calcination. Ce
procédeé est constitué de deux lits fluidisés appaiésorbeur et réegénérateur fonctionnant a la
pression atmosphérique. Dans I'absorbeur rempGa®, une réaction de carbonation avec le
CO, donne du CaC{a 600-700°C (Abanadet al, 2011). Le CaCg@est ensuite calciné par
chauffage a 900°C, c'est I'étape de régénératioes Heux lits fonctionnent de facon
simultanée : quand l'un est en phase d’absorptiaoire est en phase de régénération.
D’aprés Luet al. (2008), il est possible d’atteindre une efficadiéécaptage de 90%.

En conclusion, I'absorption reste le procédé lesmavisageable pour le captage de, CO
malgré ses inconvénients. Les procédés membranaoes encore loin d’atteindre des
sélectivités suffisantes et la cryogénie nécessie forte demande énergétique a cause du
refroidissement. Les autres procédés restent dgestigns qui doivent étre approfondies.

Le dernier procédé de captage de,CCadsorption est abordée en détail dans le

paragraphe 2. Les scientifiques s’y intéressentidépumilieu des années 1990 dans le cadre
du CCS.

1.4 Démonstrateurs de captage et stockage de GO

Le captage et le stockage de £Z0nt expérimentés industriellement depuis le mites
années 90. Plus de la moitié des projets ont emitgri’objectif de stocker du COD’autres
sont destinés a la récupération assistée de pdiwke la production de méthane dans les
veines a charbon, mais ils contribuent aussi adaction des émissions de £0

En 1996 sur le site de la société norvégienne iBtaeoSleipner en mer du Nord, un
million de tonnes de C{par an sont stockées dans un aquifere a 1000 srssius le fond de
la mer. Du gaz naturel contenant 4 a 1)%de CQ est exploité sur ce site, une unité
d’absorption avec de la MEA permet de séparer cediiDest ensuite injecté dans l'aquifere.
Le systeme de CCS de Sleipner est représenté figuia 1.4.

En 2001, un programme de recherche internationétéamis en place pour étudier
comment une opération de récupération assistéétdadgpar injection de C{peut étre mise
a profit pour stocker a long terme une quantitédrtgnte de C@ Un pipeline de 330 km
achemine le C®provenant d’'une unité de gazéification du charbitué dans le Dakota du
Nord aux Etats-Unis jusqu’au site de récupératien pétrole de Weyburn au Canada.
L’injection de 1,8 millions de tonnes de g@ar an pendant 15 ans (2001 a 2016) permettrait
de stocker 20 millions de tonnes de L£éh produisant 130 millions de barils de pétrole
supplémentaires.

A In Salah en Algérie, un projet industriel dévegdepar BP, Sonatrach et Statoil consiste
a récupérer du CQOssu d'une unité de gaz naturel avec le procédésrption avec des
amines. Le C@est ensuite envoyé dans un aquiféere ayant uneitdpm® stockage de 17
millions de tonnes. Depuis 2004, un million de tanpar an ont pu étre stockées. Il s’agit du
premier projet qui n’est motivé ni par des consatiéns économiques, ni par la récupération
améliorée d’hydrocarbures mais uniguement dans tiddvecherche et d’amélioration de la
technique du CCS.
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Figure 1.4 :Schéma de captage et stockage du §i@le site de Sleipner (Statoil,‘ 2008)

A Hammerfest en Norvege, le GQrésent dans le gaz naturel liquéfié issu du chdenp
Snghvit est récupéreé par Statoil. La séparatioeuasiur les cotes a 160 km du champ de gaz.
Il est ensuite transporté par pipelines jusqu’a domnation géologique proche de la
plateforme de Snghvit. 700000 tonnes de €@t stockées par an.

En mer du Nord prés de cotes hollandaises, le gisene gaz naturel K12B est presque
épuisé. Les dernieres tonnes de,@&traites de ce gisement sont réinjectées afidiér les
capacités de stockage de ce réservoir qui pouaiateillir d’autre CQ extrait d’autres
plateformes. Le potentiel d’injection du gisemestt@e 480000 tonnes de €far an pour un
colt de 8 euros la tonne.

Les projets cités ci-dessus ont été menés parahegagnies pétrolieres ou gazieres qui ont
déja un savoir-faire en matiére de gestion et datgiion des sous-sols ainsi qu’en technique
de séparation de GODepuis le milieu des années 2000, les indusémesttrices de grandes
guantités de CO comme les compagnies de production d’électricittésessent aux
technologies de captage et de stockage de. Glusieurs projets sont en cours de
développement en particulier pour capter le,@8u des centrales thermiques a charbon.

En Allemagne, le groupe suédois Vattenfall a caitsie 2006 a 2008 une centrale
thermique pilote de 30 MW qui n’émet pas de,COne unité de captage du ¢£@ar oxy-
combustion a été incorporée. Le £@cupéré est ensuite liquéfié et stocké sous. terre

En janvier 2010, une unité pilote de captage de & oxycombustion et de stockage a
éete démarrée dans le bassin de Lacq par la sdaée Une unité cryogénique permet de
récupérer I'Q pur contenu dans l'air. Le G@ur est ensuite acheminé par gazoduc jusqu'a un
ancien puits de gaz naturel a 4500 m de profondeur est stocké. Un schéma de ce pilote
est décrit figure 1.5.
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Figure 1.5 :Schéma du pilote de captage de stockage ded€@otal a Lacq (Total,
2008)

Outre la production d’énergie, la mise en placealations de captage et stockage dy, CO
intéresse d’autres industries car cela leur pedeetoncilier développement et maitrise des
émissions. Cela concerne la sidérurgie, la prodoate ciments et le traitement des déchets.

Dans le secteur de la sidérurgie, le projet eunopeCOS (Ultra Low CQ Steelmaking)
engage les industriels a réduire leurs émissionS@ede 30 a 70%. En effet, ce secteur est
un gros émetteur : la production d’'une tonne diaeregendre le rejet de 1,8 tonne de,CO
Pour atteindre I'objectif ambitieux, de nouveaux ecapts sont a I'étude. D’abord, si les gaz
en sortie des hauts fourneaux étaient séparéssetolmposants utiles réinjectés, ceux-ci
serviraient d’agents de réduction et la quantitécdke nécessaire serait réduite. C'est le
recyclage des gaz de gueulard. Ensuite, Hlsarnanegtocédé fondé sur le principe du bain
de fusion. Il combine trois technologies: le pradfege du charbon et la pyrolyse partielle
dans un réacteur, la fusion du minerai par le bdais cyclone de fusion, et, finalement, la
réduction du minerai et la production de fer dans auve de fusion. Ce procédé de fusion
requiert beaucoup moins de charbon, ce qui rédsiemissions de GODe plus, le charbon
peut étre remplacé par la biomasse le gaz naturéhpdrogéne. Un autre procédé appelé
ULCORED suggeére I'utilisation de fours a arc éliegte a la place des hauts fourneaux pour
la réduction du minerai. L'agent de réduction esdpit & partir d'un dérivé du gaz naturel.
Les enjeux actuels concernent la diminution du abéitfonctionnement des fours a arc
électrique ainsi que de la quantité de gaz natuéekssaire a la fabrication de I'agent de
réduction. Enfin, le denier axe de recherche dabS@BE concerne I'électrolyse du minerai
de fer. Elle permet sa transformation en métal ga@aide de I'énergie électrique. Cela
permettrait de supprimer les fours a coke et legshfmurneaux (ULCOS, 2004).

Les émissions de GQOdues a la production de ciment représentent 7 ad8%orejets
anthropiques mondiaux (IPCC, 2005). Le groupe lggfateader mondial des matériaux de
construction) s'était engagé a réduire de 20% sesséons entre 1990 et 2010. Les rejets ont
été reduits de 18,4% entre 1990 et 2008. Pourearéivses fins, Lafarge utilise quatre leviers :
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la réduction de la consommation énergétique grdaeneodernisation des usines et procédeés,
I'utilisation de matieres premiéres de substitutpmur la production de ciment, l'utilisation
de combustibles & base de biomasse et |'utilisatiajouts au clinker (résultat aprés cuisson
de 75% de calcaire et 25% de silice) comme desresnolu des pouzzolanes lors de la
fabrication du ciment. Le captage et stockage dy €D a I'étude pour continuer a réduire
ces émissions.

Il est possible aussi de capter et stocker dy @@is lors du traitement des déchets. La
société Veolia Environnement envisage de constuuirgilote pour récupérer 200000 tonnes
issues de l'usine de fabrication de biogaz de C&yailly en région parisienne. Il doit étre
injecté dans un aquifere a 1500 m de profondeur.

Le captage et le stockage du £6st un moyen qui peut participer a la réductiors de
emissions de gaz a effet de serre. Ce n’est paslldion idéale mais cela peut étre un levier
complémentaire au développement des énergies relatles. De nombreuses techniques et
procédés sont connus pour le captage et stockages el probleme principal réside dans le
colt de I'ensemble du CCS, le captage étant lagaqui reste la plus chére (environ 70% du
prix). Cela s’explique par les consommations éneggés des procedés qui sont importantes
(3,7 MJ.kgos " pour le procédé d’absorption avec la MEA). L’ohjegrincipal lors des
études sur les procedeés de captage dy €Dde trouver un process permettant de récupérer
presque tout le COavec une pureté proche de 100% (comme c’est ladagllement avec
'absorption) et ayant une consommation énergétidpgaucoup plus faible (moins de
1 MJ.kgos" serait intéressant).

Le procédé d’adsorption a longtemps été considénéne peu compétitif par rapport a
I'absorption (IPCC, 2005) pour le captage de,GDest depuis une vingtaine d’années que ce
procédeé est a I'étude pour notre application. Ceeitbnique est détaillée dans la deuxieme
partie de ce chapitre.

2. Procédé d’adsorption

L’adsorption est un procédeé qui se base sur l@ttma entre un gaz et la surface de solides
appelés adsorbants. Il existe deux technologidsde pour les procédés d’adsorption :

e L’adsorption modulée en température (Temperaturm@wdsorption — TSA) ou
l'adsorption se fait a la pression atmosphériquea ébasse température et la
désorption en augmentant la température ;

* L’adsorption modulée en pression (Pressure SwingoAation — PSA) et sa
variante l'adsorption modulée au vide (Vacuum Swidsorption — VSA):
'adsorption a lieu a haute pression (ou a la poesatmosphérique en VSA) et a
faible température. La pression est réduite pendantégénération (pression
atmosphérique en PSA, pression inférieure a lsspmesttmosphérique en VSA).

Dans ce paragraphe, les deux procédés d’adsommimrdécrits. Des études trés détaillées
sont présentées dans les ouvrages de Ruthven (B@hyvenet al. (1994), Yang (1997) et
Do (1998). Pour chaque procédé, un état de I'atédiedes liées avec le captage du, €S
présente.
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Quatre criteres de comparaison sont considérés gmactériser les performances d'un
procédé d’adsorption en cycle : la pureté en, @&ns le gaz récupéré apres la désorption, le
taux de captage, la productivité volumique et lasconmation énergétique.

2.1 Adsorption modulée en température

2.1.1Principe du procédé TSA a contact direct

L’adsorption modulée en température (Temperatura@wdsorption — TSA) se divise en
deux phases principales : I'adsorption et la désor par chauffage. En général, une phase
de pré-refroidissement permet de refroidir 'adsarljasqu’a une température proche de la
celle en phase d’adsorption. La figure 1.6 represks trois étapes du procédé TSA.

Durant la phase d’adsorption, le soluté (ou adspest capté par I'adsorbant et le ou les
inertes se retrouvent en sortie de colonne a péfetée. Pendant la désorption, I'adsorbant
est régénéré a contre-courant par chauffage doectndirect afin de libérer I'adsorbat
préalablement piégé. La désorption se passe généat a contre-courant de I'adsorption
pour garantir une désorption parfaite de I'entr@ei (est la sortie lors de la phase
d’adsorption). Lors d’'un chauffage direct, le lgyt étre chauffé avec un gaz neutre chaud
appelé gaz de purge ou a l'aide d'une vapeur dsaahauffée. Le débit de gaz doit étre
important pour que la désorption soit rapide mhig a un risque de dilution du désorbat.
Dans le cas ou la vapeur d’eau surchauffée estéadille débit de purge sera plus faible car la
vapeur a une capacité calorifigue importante. Negsproduits récupérés ne doivent pas étre
miscibles avec l'eau sinon leur éventuelle récupmrasera complexe et codteuse.
L’adsorbeur devra étre aussi séché avant la phasisaiption pour éviter une adsorption
compétitive entre I'eau résiduelle et les prodaitsaiter. Ces problémes peuvent étre évités si
le fluide caloporteur n'est pas en contact dire&cal’adsorbant, c’est le chauffage indirect.
L’échange de chaleur se fait a I'aide d’'un échangBe la vapeur surchauffée ou un autre
gaz chaud peuvent étre utilisés. Un gaz de purge tpetefois étre ajouté pour aider a la
régénération malgré le risque de dilution du ganpéré.

Un des enjeux d’'un procédé d’adsorption TSA estvalfades longueurs de lit inutilisé
(LUB, Length of Unused Bed) faibles pour que laam@e d’adsorption soit maximale. Pour
cela, le procédé TSA est généralement constitudrale lits. Le premier est en phase
d’adsorption, le troisieme en régénération et lexdame sert de lit de garde entre les deux
autres. Quand la concentration a la sortie esthgrde celle en entrée, les lits sont permutés :
le lit de garde devient I'adsorbeur principal,iteoll la régénération a lieu devient lit de garde
et 'adsorbeur principal devient lit de désorptibe.LUB est ainsi toujours contenu dans le lit
de garde et l'adsorbeur principal est toujours réat@s 100% de sa capacité lorsque la
régénération débute, permettant une meilleure satibn de I'énergie de désorption.
Cependant, l'ajout d'un troisiéme lit engendre upQtc supplémentaire pour son
fonctionnement.

Le procédé TSA permet de désorber plus facilemest abmposés fortement adsorbés
(COV sur charbon actif, etc.) que le procédé PSANVBne variation de température sera
plus efficace qu’une variation de pression poumgea I'état d’équilibre thermodynamique.
De plus, les procédés TSA peuvent utiliser la alralésiduaire pour la régénération ce qui est
prometteur pour la valorisation de la source chaatlede ce fait réduit les codts de
fonctionnement.

30



Adsorbat + inerte a Désorbat (Purge + Inerte 3 T=T)

T=T, Adsorbat) a T:=T,
Inerte 3 T=T; Purge (inerte) a To=T) Inerte 3 T=T;
. l PRE-
ADSORPTION DESORPTION REFROIDISSEMENT

Figure 1.6 :Les différentes étapes d’'un procédé TSA

Cependant, les temps pour chauffer et refroidddtabeur sont importants ce qui empéche
un fonctionnement en cycle rapide. Cela entrainernoms bonne utilisation de la capacité
de l'adsorbant. De plus, les adsorbeurs sont dle taiportante ce qui augmente le codt de
construction. Les pertes thermiques doivent aussi lénitées afin d’utiliser efficacement
I'énergie. A cause de la durée importante pourHauffage, la régénération est I'étape
limitante.
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2.1.2 Etat de I'art sur le captage de CQ par le procédé TSA

Les premieres études en TSA ont eu pour objeciifcimal de réduire les durées de
régénération et de dissiper la chaleur dégagéedersa séparation par adsorption. Des
systemes de chauffage indirect ont été dévelopmis fa séparation des composés
organiques volatils (Le Cloirec, 1998) ou de l'isgpanol (Saldert al, 1998). L'application
du procédé TSA au captage du LXeffectue a partir du milieu des années 2000plLpart
des études sont réalisées avec un chauffage indécvia I'électricité, soit avec un fluide
caloporteur dans un échangeur.

Ettlili et al.(2006) ont utilisé la régénération TSA par effatl@oUn systeme de chauffage
électrigue axial réalisé par des conducteurs égets métalliques permet de chauffer le lit. |l
s’agit d’'un procédé ETSA (Electrical Thermal SwiAdgsorption). Leur procédé, composé
d’'un lit de zéolithe 5A, opére en adsorption a 28%&c un mélange gazeux/N0, (13,2%
de CQ) et en désorption a une température de 150°@btisnnent des taux de récupération
de 30% avec des puretés supérieures a 90%. Magisocédé utilise I'énergie électrique, ce
qui élimine un des avantages du TSA : l'utilisaténla chaleur résiduaire peu colteuse pour
la régénération.

Grande et Rodrigues (2008) ont utilisé I'effet @ouddirect pour chauffer leur colonne.
C’est le cycle ESA (Electric Swing Adsorption). Uslisent un charbon actif monolithe ayant
une faible résistivité électrique. Le courant gaztmsté et constitué de 4,5]yde CQ dans
de I'hélium. Une résistance électrique permet drutfer 'ensemble de la colonne a 150°C.
lls obtiennent un taux de récupération de 89% resaidement une pureté de 1gPoPour
ameliorer les performances, des adsorbants avemailleure capacité d’adsorption tout en
ayant une faible résistivité électrique doivene éttilisés.

Ahn et al. (2011) font remarquer que l'utilisation du procé@8A est beaucoup plus
fréequente pour la séparation des composés organiglatils (COV) de I'air que pour le
captage du C® Plusieurs parameétres sont a optimiser pour ameéliefficacité énergétique
durant la phase de désorption du procédé ESA eyxample la conductivité électrique du
matériau chauffant ou la présence d’'un gaz de purge

Tlili et al. (2009) ont comparé les performances en TSA, VSXT&A. Le chauffage du
lit & 150°C se fait de facon indirecte via de landm chauffante qui entoure la colonne.
L’adsorbant utilisé est la zéolite 5A. Le gaz aifeentation a une concentration de 13%e
COu. En TSA, la colonne est chauffée a différentesptatures : 130°C, 150°C, 170°C et
210°C. Tlili et al. atteignent une pureté de 9¥guelle que soit la température. Le taux de
récupération varie linéairement avec la températae 45% a 130°C a 79% a 210°C. lls
obtiennent en VSA aussi une pureté de 29% le taux de captage atteint 85% en utilisant
une pompe a anneau liquide.

Un procédé a été développé au Laboratoire De Géege Procédés pour I'Energie,
'Environnement et la Santé pour fonctionner en T&Acontact indirect. Il s’agit d’'un
adsorbeur muni d’'un échangeur interne. Il a danpramier temps fait I'objet de recherches
sur le captage des composés organiques volatilgd@oet al, 2002, Clausset al, 2003).
L’adsorbeur est un échangeur co-axial dans leqaedkdrbant est disposé dans le tube
concentrique et de I'eau ou de la vapeur circulesda tube interne. La circulation d’eau
pendant la phase d’adsorption permet d’évacuehddear dégagée due a I'exothermicité.
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Pendant la régénération TSA, le lit est chauffécdaevapeur d’eau saturante qui passe dans
le tube interne. Cela assure un contact indireced¥idsorbant et le fluide caloporteur.

Cet adsorbeur a ensuite servi pour des rechercinds saptage de GCn TSA avec des
zéolites 5A et 13X (Méredt al, 2006, 2008). Dans un premier temps, les zédligset 5A
ont été comparées pour déterminer laquelle estuka gerformante pour le captage duO
Le courant gazeux utilisé est composé de 3086 CQ et 90% de N.. De ces expériences,

il a été conclu que la zéolite 5A présente de maifl résultats que la zéolite 13X. Le taux de
captage en CLavec la zéolite 13X est de 65% alors qu'’il estiévale 76 a 83% avec la 5A.
La productivité¢ volumique est de 25dgm>.ssh” pour la zéolite 13X et elle est de
30 kgroo.M>,gsh™ pour la 5A. La consommation énergétique spécifiguelue de 6,4 a
7,1 MJ.kgos" pour la zéolite 5A alors qu'elle est de 8,8 M3 avec la zéolite 13X. Les
puretés du désorbat trouvées sont du méme ordregrdedeur: 94% et 97%q
respectivement pour les zéolites 13X et 5A.

La zéolite 5A a été choisie pour la suite des arpEntations ou l'influence de différents
parameétres est étudiée : composition du mélangenénée de I'adsorbeur, pré-chauffage,
débit de purge, température de désorption. A pdes résultats en cycle, il a été conclu que
I'étape de régénération avec un débit de purge2l&D.min* de N est plus efficace qu'un
préchauffage sans purge pendant la désorptiontaue de captage passe de 83 a 98%
respectivement sans et avec purge, la productivikumique augmente de 30 a
41 kgeoam3gsh™ et la consommation énergétique spécifique est riiénide 6,4 a
4,7 MJ.kgos' avec la présence d’une purge. Les puretés obtesmmssensiblement les
mémes 98%, sans purge et 97%pavec purge. Il a ensuite été montré que la teryrérae
régénération (de 130°C a 180°C) a peu d’influencdestaux de captage (de 73% a 75% avec
une purge de 0,2 NL.mim et sur la pureté (96%). Mais elle induit une diminution de la
productivité volumique (39 & 34 kg.m>.4sh™) et une augmentation de la consommation
énergétique (4,8 & 5,9 MI&g™). L'augmentation de la masse cyclée avec la teatpér ne
compense ni 'augmentation de la durée des cydles (ine diminution de la productivité) ni
la quantité d’énergie supplémentaire nécessail@ éhauffe (d’'ou une augmentation de la
consommation énergétique). Enfin, l'influence dedamcentration en COa 'alimentation a
ete verifiee. La concentration en €@ l'alimentation a été variée respectivement §.4%
7%,0, 10%0 et 14%,. Les expérimentations ont été effectuées avec punge de
0,2 NL.min', avec une température de désorption de 150°Cnettempérature de I'eau
pendant I'adsorption de 12-15°C. Il s’avere qu’aVaagmentation de la concentration en
alimentation, le taux de captage (de 57% a 84%p giroductivité volumique (de 18 a
56 kgroaM>agsh®)  augmentent; la consommation énergétique dimifde 6,3 a
4,0 MJ.kgos?) et la pureté reste constante (96-9f6Ces résultats s'expliquent par des
masses cyclées plus importantes quant on augmeerm@ntentration en alimentation et des
durées de cycle plus courtes.

Une étude numérique se basant sur ce procédépmldiée par Clausset al. (2011). La
température de désorption et le débit de purgeét@nétudiés. L'alimentation est composée de
10%,, de CQ dilué dans du N Il a été montré qu’une pureté de désorbat de,Q59ut étre
atteinte avec un taux de captage de 81%. La privitécest de 57,7 kegom>agsh™ et la
consommation énergétique peut atteindre 3,23Kddos*, valeur inférieure a celle de
I'absorption par la MEA.

Ce procédé a été modifié pour pouvoir fonctionme¥8A et VTSA dans le cadre de cette
these. Les modifications et le fonctionnement d@roeedé sont présentés en détail dans le
chapitre 2 de ce mémoire.

De maniere générale, le procédé TSA est peu ufilaé le captage de CQOssu des
effluents de centrale. Le procédé PSA/VSA préstarié la partie suivante lui est préfére.
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Cela est principalement di aux temps longs néaessaour les étapes de chauffage et de
refroidissement. De plus, beaucoup de procédésseril I'énergie électrique pour le
chauffage éliminant un des avantages des procé@#s: Tutilisation directe de chaleur
eventuellement résiduaire. La technologie utilisamt adsorbeur muni d'un échangeur
interne permettant un échange de chaleur indiretteel’adsorbant et le fluide caloporteur
peut étre une solution pour obtenir de bonnes peréorces en TSA. En effet, la circulation
d’eau pendant la phase d’adsorption permet d’évataiehaleur dégagée et ainsi de réduire
la durée du refroidissement. Les performances soméliorées sans utilisation d’énergie
électrique ou mécanique.

2.2 Adsorption modulée en pression

2.2.1Principe du procédé PSA/VSA

Il existe deux versions de I'adsorption modulég@rsssion :

e L’adsorption modulée en pression (ou Pressure Swidgprption - PSA) ou la
phase d’adsorption s’effectue a une pression seynéria la pression atmosphérique
et la phase de régénération a la pression atmagpaér

e L’adsorption modulée au vide (ou Vacuum Swing Agsion — VSA) ou la phase
d’adsorption se passe a la pression atmosphériglze plhase de régénération en
tirant au vide.

Il est possible que la phase dadsorption se passane pression supérieure a
'atmosphérique et la désorption sous vide. Onepdd procédé VPSA (Vacuum Pressure
Swing Adsorption).

Une modulation de température peut étre aussiégoa procédé PSA/VSA. Il s’agit des
procédés PTSA et VTSA (Pressure Temperature Swigpiption et Vacuum Temperature
Swing Adsorption).

Le procédé PSA/VSA est souvent utilisé pour la st fractionnée de mélanges
gazeux. La régeénération de la colonne devient saoesa cause de la saturation du lit
d’adsorbant. Pour fonctionner de fagon cycliquéautt donc utiliser au moins deux colonnes
en paralléle. Le cycle de base mis au point parrsBken est composé de 4 étapes
élémentaires : en PSA, l'adsorption a haute pres&odépressurisation, la désorption a la
pression atmosphérique et la repressurisation ; V&A, l'adsorption a la pression
atmosphérique, la dépressurisation, la désorptian gide et la repressurisation. La figure 1.7
représente le cycle de Skarstrom appliqué a unédé¥SA avec deux lits. (Ruthven al,
1994)

La figure 1.7 montre que lors de la premiere étappremier lit est en phase d’adsorption
car il est alimenté a la pression atmosphérigue deuxiéme lit est en désorption sous vide.
Pendant la deuxiéme étape, le lit 1 qui était esoudion est dépressurisé et le lit 2 qui était
en désorption est repressurisé géenéralement avedeit non adsorbé (production sur la
figure 1.7). Ces deux actions se passent a cootmauts. Ensuite, lors de la troisieme étape,
c’est la premiere colonne qui est en désorptiofaaeleuxieme est en phase d’adsorption.
Enfin, les courants sont de nouveau inversés, éasppn remonte a I'atmosphére dans le
premier lit et elle chute dans le deuxieme.
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Alimentation Dépressurisation Désorption Produit non Repressurisation

P=P,, i I P=P,]ﬁ Ta dsorbé

1] (2 1|2 1 2 1 2
Produit nml Llésurptiun I Lﬁmentaﬁun i
adsorbé P=P. Repressurisation P=P,,., Dépressurisation
ETAPE1 ETAPE2 ETAPE 3 ETAPE 4

Figure 1.7 : Cycle de base de Skarstrom en VSA

Les procédés VSA et PSA ont subi de nombreusesitdvad depuis la mise au point du
cycle de Skarstrom pour s’appliquer a de nombreogesations industrielles comme par
exemple, la séparation des gaz de I'air ou la séipardes mélanges,KCO, (Mérel, 2008). II
s’agit du procédé d’adsorption le plus étudié deuraptage du CODe nombreuses études
ont été menées sur ce sujet. Le paragraphe sudaiahobjet d'un descriptif de celles-ci.

2.2.2 Etat de I'art sur le captage du CQ par adsorption VSA

Les premiéres recherches sur le captage dep@fadsorption PSA/VSA ont lieu au Japon
et en Corée du Sud dans le secteur électrique lsurdes années 1990 (Cheieal, 1995 ;
Ishibashiet al, 1996). lls utilisaient des procédés a 2 lits asles zéolites. L'ajout d’'une
modulation de température (procédé PTSA) facilitait régénération et réduisait la
consommation énergétique.

Naet al.(2001) utilisent un procédé expérimental VSA a8 du des étapes d’égalisation
de pression et de recyclage ont été ajoutées &@ dgcSkarstrom (Tableau 1.1). Pendant que
le premier lit subit les étapes de repressurisd¢tierD,1 atm a 1,5 atm), adsorption (a 1,5 atm)
et dépressurisation (de 1,5 atm a 0,1 atm), le idene it et régénéré en recyclant du L£O
produit et le troisieme lit est régénéré sous villda fin de cette étape, le premier et le
troisieme lit sont interconnectés afin d’égaliss pressions. Cela permet au lit qui va passer
en phase de désorption d’étre déja a une pressissebl’adsorbant utilisé est du charbon
actif et le mélange gazeux est constitué de-N90, a 17-79-4%,. Les effets du débit
d’alimentation, du recyclage et de la pression aiégtion sont étudiés. Le produit est
fortement concentré en GQuand le temps d’adsorption et de recyclage du yitrazst
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augmenté avec une égalisation des pressions patiaibbtiennent une pureté maximale de
99,8% mais avec un faible taux de captage de 34%.

Tableau 1.1 :Fonctionnement cycle VSA 3 lits de Maal. (2001)

Lit1 | REP| AD | DEP| EGP Recyclage du Desorptlon SOUS | Ecp
produit vide
Lit 2 Recyclage du Desorptlon SOUS | eop| REPI AD| DER EGP
produit vide
Lit 3 Désorption sous | c~5| repl AD| DEF EGP Recyclage du
vide produit

(REP : repressurisation — AD : adsorption — DERprdssurisation — EGP : égalisation de
pression)

Chou et Chen (2004) ont comparé le fonctionnemen¥®A de plusieurs configurations
avec 2 et 3 lits.

Avec 2 lits, ils ont d’abord travaillé avec un ayctlassique de Skarstrom a 4 étapes
(Figure 1.7). Puis ils ont mis en place un cycké&tapes représentées sur la figure 1.8. Dans
la configuration classique la colonne en phasestgation est ouverte en entrée et en sortie
alors que pour le cycle a 6 étapes, I'entrée palisdrtie sont tour a tour fermées (sur la
figure 1.8, étapes 1 et 3 pour le premier lit apés 4 et 6 pour le deuxieme lit).

Pour le cycle avec 3 lits et 6 étapes, Chou et Ch@d4) ont travaillé avec les procédés A
et B schématisés sur les figures 1.9 et 1.10.

ALIM DES ALIM DES EEP DES ALIM DES ALIM EEF

ALIM : alimentation — PR : production — DES : dgstion — REP : repressurisation
Figure 1.8: Fonctionnement cycle VSA 2 lits 6 étapes de Gitohen (2004)
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AL DES AL AL FROD AL FROD AL DEF AL FROD AL AL

FRO FROD

AL : alimentation — PROD : production — DES : dé¢xtmm
Figure 1.9: Procédé A a 3 lits de Chou et Chen (2004)

DE3 DES DES
FROD FROD FROD FROL FROD FROD
ETAFE1 ETAFE 2 ETAFE 3 ETAFE 4 ETAFE 5 ETAFES

AL : alimentation — PROD : production — DES : d¢stimmn
Figure 1.10: Procédé B a 3 lits de Chou et Chen (2004)

A la différence des procédés a 2 lits, ceux as3ddntiennent des phases de recyclage.
Dans le procédé A, le recyclage se fait avec latd#b gaz qui n'a pas été capté dans la
colonne lors de la phase d’adsorption. Il s’agitrdfaible recyclage. Pour le procédé B, le
recyclage se fait a partir d’'une partie du désorbatipéré lors de la régénération sous vide
qui a un débit important. L'intérét est d’essayemdéliorer la pureté en CO2 du désorbat.

L’'adsorbant utilisé est une zéolite 13X. Le gazidiantation est constitué de 2Q%ode
CO; et 80%, de Nb. Dans la configuration a 2 lits sans recyclagepbtiennent une pureté
de 43% a 48% et un taux de récupération de 88%@ Rds résultats sont plus performants
en terme de pureté dans la configuration a 3 Viex ain fort recyclage (procédé B): Chou et
Chen obtiennent une pureté de 63% contre 58% avéaihle recyclage (procédé A). Mais le
taux de récupération est meilleur dans la confimaa faible recyclage : 75% contre 70%
avec un fort recyclage. Chou et Chen montrent gquednfiguration a 3 lits est plus
performante que celle a 2 lits méme si l'utilisatabun recyclage important nécessite I'ajout
d’'un compresseur.

Les performances cycliques en VSA peuvent étre iam@és en ajoutant des étapes
d’égalisation de pression. Cette méthode permebdédler la pression a laquelle se trouve
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'adsorbeur au début de la désorption. Par exempiap et al. (2008) ont étudié
numeriquement le fonctionnement d’'un cycle VSA l#s3de zéolite 13X avec 9 étapes puis
avec 12 étapes. Ces cycles contiennent plusieare®td’égalisation des pressions. Des
étapes de recyclage avec le gaz non adsorbé oapoétées dans le procédé a 12 étapes. Les
principes de fonctionnement de ces cycles sonéseptés sur les figures 1.11 et 1.12. Le
mélange a l'alimentation est composé de JR%e CQ et 88%, de N et est envoyé dans
I'atmosphére a une pression Iégérement supéridlarisphére : 1,2 bar.

FROD EGF EGFE EGF FROD EGF
AL DES DES AL AL DES DES AL
ETAPEL ETAPE! ETAFE 3 ETAPE 4 ETAPE S ETAPES
FROD
EGP EGF
AL DES AL DEs
ETAPET FTAPES ETAPE®

AL : alimentation — PROD : production — DES : dégmm — EGP : égalisation des pressions
Figure 1.11: Procédeé 3 lits-9 étapes de Xigtoal (2008)

Le procédé VSA a 9 étapes de Xiab al. (2008) est constitué de quatre phases:
'adsorption, I'égalisation de pression, la désiamptet la repressurisation. L’égalisation de
pression se passe en connectant un lit sous pnessio lit sous vide. Elle remplace I'étape de
dépressurisation de l'adsorbeur sous pression. egardant la premiére colonne sur la
figure 1.11, on voit que la premiére étape esthlasp d’adsorption classique ou le £#3t
adsorbé et le gaz non capté& @l traces de C4p se retrouve en sortie. Pendant ce temps, les
deux autres adsorbeurs sont interconnectés : Ieicdea termine sa dépressurisation et le
troisieme commence a étre repressurisé. Lors dapbé2, le troisieme lit continue d’étre
pressurisé mais cette fois-ci, c’est le premieqlit est utilisé pour cela. Le deuxiéme lit se
trouve en phase de désorption et le,@8X récupéré. Pendant la troisieme étape, la piésor
continue dans le deuxiéme adsorbeur et le troisidmié@ sa repressurisation avec
'alimentation (la sortie est fermée). Pendant emps-la, I'entrée et la sortie du premier lit
sont fermées. La quatrieme étape est similairepadmiére sauf que c’est le troisieme lit qui
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est en phase d’adsorption et le premier est dapiségpour commencer la repressurisation du
deuxieme (égalisation des pressions). De mémeapkéb est similaire a I'étape 2 et I'étape 6
a la 3 avec un décalage des colonnes vers la dt@setrois dernieres étapes sont similaires
aux précédentes en décalant encore le fonctionnamhesritts vers la droite. Ce procédé a été
modélisé pour étudier les effets des pressionglit et finales de vide, de la durée de la
désorption et de la température d’alimentation.

FEOD EGE FEOD FROD EGP EGE FROD FEOD FROD
AL EEC DES DES AL AL REC
ETAFE1 ETAFE? ETATE FTAFE4 ETAFES ETAFES
FROD
EGP FROD FROD EGE
DES DES AL AL REC DES AL DES
ETAFET ETAFES ETAFE % ETAFE 1 ETAFE 11 ETAFEL!

AL : alimentation — PROD : production — DES : dggmn — EGP : égalisation des pressions
REC : recyclage avec la production
Figure 1.12: Procédé 3 lits-12 étapes de Xetaal (2008)

Le procédé a 12 étapes de Xe&tal. (2008) differe du précédent par I'ajout d’une étde
purge a l'aide du gaz non adsorbé (recyclage sfiglae 1.12). Cette étape de purge qui se
passe aprés I'égalisation de pression permet d’antgn la pression partielle du g@t
d’expulser en sortie les traces de dNii ont été adsorbées. Cela améliore donc la unet
CO, du désorbat récupéré.

Des simulations, il ressort qu’une pureté de Qp%i un taux de captage supérieur a 70%
peuvent étre atteints avec une pression de videiénire a 30 mbar et une étape de purge de
CQO,. Une pression de vide supérieure a 100 mbar asttaie diminution de la pureté et du
taux de captage. Pour la zéolite 13X utilisée glapgérature optimale de fonctionnement se
situe autour de 80°C. La pureté du {3t de 95%, quand la pression au début de la phase
de désorption est de 200 mbar (égalisation desipres. La concentration n’est plus que de
82% quand la pression au début de la phase deptiésoest de 1,2 bar. Cela fait ressortir
'importance de cette étape.
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Zhanget al. (2008) ont utilisé un pilote constitué de 3 litsrgs de zéolite 13X. lIs le font
d’abord fonctionner avec 6 étapes dont deux étdjgemlisation des pressions. llIs travaillent
ensuite avec un cycle en 9 étapes auquel deuxsati@pepressurisation et une étape de purge
avec le gaz non adsorbé ont été ajoutées. Le Baat@e du pilote est constitué de 1206le
CQ.. lIs obtiennent des puretés entre 90% et 95% stalex de récupération de £€mpris
entre 60% et 70% a une température comprise erireet450°C. La consommation
énergétique déterminée par Zhatgal. est comprise entre 9. 4@t 15.10* MJei.kgcoz,capté
(soit 6 a 10 kVM,.tcoz,capt;él.j'l). Cette valeur est trés intéressante en compansat celles
obtenues avec d’autres procédés VSA, en TSA ou latesorption par la MEA car elle est
bien plus faible (Mérel, 2008). Zhamg al. expliquent que cela est di a la faible pression du
courant gazeux durant lI'adsorption (1,30 bar) ahavide poussé (50 mbar). A partir de ces
consommations énergétiques, Zhastgal, ont déterminé un colt de captage entre 18 et
32 US$.toz,evité

Ces essais ont été complétés par le développementribdéle spécifique pour le captage
du CQ en VSA (Zhang et Webley, 2008). lls ont identl&é régimes et cycles optimaux afin
d’obtenir les meilleures performances possibles.r Rmla, ils ont étudié l'influence de
plusieurs parametres dont la pression de videyriaentration a I'alimentation, la température
de fonctionnement, le débit de purge et la presgiégalisation. Les simulations ont montré
gue la présence d’'une étape de purge permettamedés le N adsorbé avant la désorption
fait augmenter la pureté de 88,0 a 95,0%0it un écart de 8,0% (les essais expérimentaux ont
montré une augmentation de 11,1%). Par contre Ug the captage diminue légéerement
numériquement (de 78,6% a 77,6% soit -1,3%) et pdueement expérimentalement (de
77,6% a 66,9% soit -13,8%). En effet, du £&3t perdu lors de I'étape de purge car il est
entrainé par le gaz vers la sortie. La consommaéoargétique augmente de 0,55 a
0,77 MJ.kgoz* soit de +39,1% avec le modéle alors quelle augenelet 23,5% avec le
pilote de Zhanget al. (de 0,85 & 1,05 MJ.kg,"). Ce besoin énergétique supplémentaire est
lié a la diminution du taux de captage. D’aprésrighat Webley (2008), il faut ajuster la
durée de I'adsorption pour palier a ces deux probk

L’ajout d’'une étape d’égalisation de pression artiar a permis de montrer que la pureté
du désorbat augmente (de 88,5% 95,2%, Soit +7,6%). En effet d’apres Zhang et Webley
(2008), pendant cette étape, le front de matiers dia colonne subissant la diminution de
pression se déplace vers la sortie. Du gaz a fadrleentration en C{sort de la colonne et le
gaz adsorbé restant se retrouve plus concentré.c&aséquent, lors de la phase de
régénération qui suit, la pureté du désorbat rééupét améliorée. Mais si trop de £O
s’échappe de la colonne qui se dépressurise ledmwaptage est réduit. C’est le cas dans les
travaux de Zhanget al. ou il passe de 68,8% a 66,9% (soit -2,7%) lors dssais
expérimentaux et de 78,1% a 77,6% (soit -0,6%) thassnulation.

Les travaux de I'équipe de Zhang ont montré I'im@nce mais aussi les limites de I'ajout
de purges et d’égalisations de pression sur lderpesinces en VSA. lls ont montré qu’'une
parfaite optimisation de ces options de fonctioneempeut permettre d’atteindre des
performances optimales.

Delgadoet al. (2011) ont utilisé un modele mathématique pour étullis performances
d'un procédé VSA sans recyclage du C&vec du charbon actif. Pour cela ils simulent le
fonctionnement de 3 lits avec 12 étapes représemtiéa figure 1.13.

Dans un premier temps, un mélange . a 40-60°C est injecté a la pression
atmosphérique, les deux autres lits sont fermésddixieme étape consiste a faire le vide
dans le troisieme lit et égaliser les pressions des deux autres lits en les connectant entre
eux. Le CQ est réecupéré dans le troisieme lit qui en phasgéderption. En troisieme étape,
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un compresseur est mis en fonctionnement entredéesx premiers lits (étape « over-
equalization step »). La pression dans le preniieditninue et celle dans le deuxiéme lit
augmente jusqu'a ce que la différence de pressibre des deux lits atteigne une valeur
voulue. Cette difféerence de pression est reprégentée degré « over equalization » (degree
of over-equalization — DOE). Lors de la quatrienegpé, le deuxieme lit est pressurisé avec
'alimentation et le premier et le troisieme lit $@onnectés entre eux pour une égalisation de
pression. Ensuite le deuxieme lit recoit le mélaB@e/N, a traiter. Les autres étapes sont les
mémes que les quatre premieres avec un décalagjesdess la droite.

ETAPE1 ETAPE2 ETAPE 3 ETAPE 4 FTAPE= ETAPES
i m ﬁ | m
AL Qjﬂﬁs AL AL Dﬁsj
HP BPE BPE HP BPE BPE = HPE HPE BP  BPOEHPOE EP BPE HP BFE EPE HP EPE

vY YO V¥ vy vy
HPEHPE EBP  BPOE HPOE BPE HP EPE BF HPE HPE
D
DES AL
BP HPE HFE  EPBPOEHPOE  BPE BPE HP BPE BPE HP HPE BP HFE HPOEEP EPOE
vY v vy vy oy AR EE,
BPOE HPOE EPE EPE HP HPE BP HPE HPOE BPOE HP BPE BFE
ETAFET ETAPES ETAFE® ETAPE LR ETAPE1l ETAPE 11

AL : alimentation — DES : désorbat — PROD : Proauct- HP : haute pression — BP :
basse pression — HPE : haute pression d’égalisatB®iRE : basse pression d’égalisation —
HPOE : haute pression aprés égalisation — BPOEseharession aprées égalisation

Figure 1.13 :Procédé 3 lits 12 étapes de Delgatial (2011)

Delgadoet al. (2011) étudient I'influence de la longueur du dig la pression de vide, du
DOE, de la durée de la phase d’adsorption, de fxeamdration en alimentation et de la
température de I'alimentation.

De leurs simulations, il apparait que 'augmentatie la longueur du lit a un effet négatif
sur la consommation énergétique, le taux de capttgdéa productivité a cause du
renforcement de la perte de charge dans le litadse du gradient de pression qui augmente
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avec la longueur du lit, plus de g@este adsorbé lors de la phase d’extraction cdaji
chuter le taux de captage et la productivité. Ligieenécessaire a la régénération est aussi
plus imortante. En effet, avec une alimentation posée de 13% de CQ a 40°C, la
consommation énergétique est de 0,41 Msbkg quand le lit mesure 0,3 m et elle est de
0,50 MJ.kgos* avec une longueur d'adsorbeur de 1m. La prodt&tivest de
21,6 kgoam3.h! et 34,4 kgoo.m>.h" respectivement avec une longueur de lit de 1 m et
0,3 m. Le taux de captage diminue aussi légéremerdugmentant la longueur du lit (de
91,3% a 90,0% respectivement avec 0,3 m et 1 m-$gi®6). Enfin la pureté du désorbat
n'est pas influencée par ce parameétre, elle résbdesa 93,8%,.

Delgadoet al ont fixé la longueur de la colonne a 0,3 m et@® gnsuite intéressés a la
pression de vide et au DOE. lls ont observé qudinmenution de la pression de vide améliore
le taux de captage et la productivité au détringlena consommation énergétique. En effet, le
taux de captage est de 96,9% avec une pressionddede 10 mbar et chute a 85,0% a
30 mbar. La productivité volumique est de 34,4dsan>h’ et 30,4 kgom>.h?
respectivement a 10 mbar et 30 mbar. Par contrerlsommation énergétique varie de 0,39 a
0,49 MJ.kgoz* entre 30 et 10 mbar. D'aprés Delgastoal, 'augmentation du DOE induit
une augmentation du taux de captage mais une diminwe la productivité et une
augmentation de la consommation énergétique. Rangbe, quand la pression de vide est de
20 mbar, la concentration de €@ l'alimentation de 13% et la température de 40°C ; le
taux de captage passe de 87,8% a 92,0% quand ledaé&de de 50 a 75. La productivité
chute d'un tiers quand le DOE est augmenté d'ums ti€8,0 et 30,4 kgom>h
respectivement avec un DOE de 50 et 75) et la comsdion énergétique varie de 0,36 a
0,44 MJ.kgoz* pour la méme évolution du DOE. Delagadb al. ont observé que la
température en sortie du lit en dépressurisatiomaunte avec le DOE. Il y a donc plus de
chaleur évacuée dans le lit en repressurisatiomdgjua DOE devient important. Par
conséguent sa température moyenne s’accroit. Gets ¢fiermiques tendent a rallonger la
durée de la désorption ce qui a un effet négatif lauproductivité et la consommation
énergétique.

Delgadoet al. ont observé que si la durée de I'alimentationt &kdngée, la pureté du
désorbat et la productivité étaient amélioréesaetdnsommation énergétique légerement
réduite. Ces évolutions s’expliquent par l'utilisat d’'une plus grande partie de la capacité
d’adsorption du lit. Par contre, une plus grandangite de CQ@ est perdue lors de la phase
d’adsorption ce qui fait diminuer le taux de captur

Enfin Delgadoet al. ont observé que I'ensemble des performances dsitrquand la
concentration en C{a l'alimentation diminue. En effet, la quantité @&, mise en jeu est
moins importante ce qui signifie que moins de,@6&t cyclé (diminution de la productivité et
de la pureté) et plus dénergie est nécessaire aélorption (augmentation de la
consommation énergétique). Les simulations montggahd méme qu’avec une composition
a l'entrée en C@de 5%, on peut atteindre une pureté de 934%in taux de captage de
80,9% et une consommation énergétique de 0,66 wbbégg[él ce qui est intéressant si on
compare avec le procédé d’absorption.

Ces travaux de Delgada al. (2011) ont montré que la maitrise de la phaseatisgion
de pression permettrait d'obtenir des performanoptimales avec des productivités
intéressantes.

Shen et al. (2011 et 2012) ont comparé expérimentalement ehéniguement le
fonctionnement du procédé VPSA avec des billeshdebon actif. Pour leur premiére étude
(2011), ils ont travaille avec un cycle classique Skarstrom (pressurisation avec
I'alimentation, adsorption, dépressurisation efgpuaivec du B. Le cycle de base fonctionne
& 30°C avec un débit d’alimentation de 2 NL.thavec de 15% de GQlilué dans du N La
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pression lors de I'absorption est de 1,3125 baebé lors de la désorption sous vide est de
100 mbar. Le débit de purge de Bkt fixé pour toute I'étude a 0,15 NL.nfinla durée de
'adsorption a 360 s et celle de la purge est de.&M®rs de chaque essai, un parametre est
modifié pour voir son influence sur les performance

Quand le débit d’alimentation évolue de 1 & 3 Nhhila pureté du désorbat évolue de
43,6% a 50,4% et la productivit¢ de 56,7 & 76@km>ht. Comme la durée de
'adsorption est inchangée (360 s), la quantité @&, cyclée est plus importante en
augmentant le débit d’alimentation. Cela provoque wéduction du taux de captage (de
85,0% a 40,7%) car du G@st perdu pendant la phase d’adsorption.

Une augmentation de la concentration de, E@alimentation de 15% a 50% améliore les
performances (pureté de 48,5% a 90,0% ; taux degeapute 55,4% a 57,8% et productivité
de 71,0 kgoom?>h' & 200,9 kgoom3h'). Ces concentrations en alimentation ne
correspondent pas a celle des fumées des centataslles mais ce résultat peut étre
intéressant pour le captage en pré-combustion.

La pression lors de la phase d’adsorption dansrocédé VPSA est importante car elle a
un effet sur la consommation énergétique. En efidis la pression au début de la
dépressurisation est importante et plus il faunef§ie pour atteindre la pression de vide.
Shenet al. (2011) ont montré que les performances sont coraitEment meilleures quand
la pression lors de I'adsorption augmente : qudledoasse de 1,31325 a 3,2424 bar, la pureté
évolue de 48,6 a 93,7%, le taux de captage de ®38,2% et la productivité de 71,0 a
104,8 kgoom3.ht. Une augmentation de la pression permet de cpblerde CQ ce qui va
ameliorer la productivité (durée des phases d’gdor et de désorption fixées) et la pureté.

Si la température évolue de 30°C a 60°C, le tausagi¢age et la productivité chutent et la
pureté du désorbat reste constante (la pureté stsdde aux environs de 48%, le taux de
captage évolue de 55,4 a 41,8% et la productiét@d0 & 57,2 ke.m>.h™. La diminution
de la productivité et du taux de captage est daechute de la capacité d’adsorption quand la
température devient plus grande.

Enfin, Sheret al. (2011) ont montré que quand la pression de vidalesissée (de 100 a
30 mbar), la pureté et le taux de captage dw, G@nt meilleurs au détriment de la
productivité. La pureté passe de 48,6% a 54,1%ue de capture évolue de 55,4% a 69,1%
et la productivité de 71,0 kgom=>.h' & 66,7 kgom>3h*. En effet, la durée de la
dépressurisation est plus longue quand la pressatteindre est plus basse ce qui a un effet
négatif sur la productivité.

Ce travail expérimental a surtout souligné qu’ihietdifficile d’atteindre des puretés,
productivités et taux de captage performants enen@mps avec les billes de charbon actif.
Cela est di a la moins bonne capacité d’adsorpt@ies solides en comparaison avec les
zéolites.

Pour essayer de contrer ce probleme, $hexh. ont pensé dans leur deuxiéme publication
(2012) que faire fonctionner le procédé VPSA enxd&iages peut étre une solution. lls ont
d’abord simulé expérimentalement cet étage en aliam¢ leur adsorbeur avec des courants
gazeux ayant une concentration variant entre 460@6. La température est de 30°C, la
pression d’'adsorption est de 2,0265 bar, la prasdéovide de 100 mbar et le débit de purge
de 1 NL.min".lls réussissent & obtenir des puretés finales 6880 et 94,1%, le taux de
captage variant de 86,0 & 94,4% et la productbétéituant entre 136,9 et 169,3kgm>.h ™.
Shenet al. (2012) ont ensuite dimensionné et simulé le fametement d’'un procédé VPSA a
deux étages. Le premier étage est un cycle de tBkarslassique a deux lits et le deuxieme
étage est un cycle a deux adsorbeurs incluant gaks&tion de pressions. Un schéma du
procédé est représenté sur la figure 1.14.
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Figure 1.14 :Procédé VPSA a 2 étages de Sheal (2012)

Leurs simulations ont montré que deux étages pé&entad’obtenir des puretés satisfaisant
les contraintes de transport du £lles varient de 85,3 a 96,8%. Mais le taux aj@age a
tendance a étre moins intéressant dans la mesumduoGQ est perdu lors des étapes
d’adsorption des deux étages. Skeal. suggerent de recycler une partie du produit isslad
phase d’adsorption du deuxiéme étage vers l'aliatemt du premier étage (pointillés sur la
figure 1.14). Les pertes de @@t la durée nécessaire pour faire fonctionner dsukes
entrainent une diminution de la productivité pgsp@art au procédé décrit dans la premiére
publication (Sheret al, 2011). La productivité évolue de 25,6 a 41,3dsgn™>.h™ soit une
diminution de moitié. Enfin, la consommation énd¢iqée de ce procédé varie de 0,73 a
0,91 MJ.kgoz", ce qui est comparable avec de nombreux caslif&étature.

Dantaset al. (2011) ont comparé des résultats expérimentanxmeriques pour un VSA
avec de la zéolite 13X. Le courant gazeux est dagstle 15%, de CQ et le reste de N
Deux températures de fonctionnement sont étudié€sC et 100°C. Pour leurs essais
expérimentaux, ils utilisent un lit unique leur pettant de fonctionner avec un cycle
classique de Skarstrom. Il est constitué d’'une @liEspressurisation a 1,3 bar, d’'une phase
d’adsorption, d'une phase de désorption a contmeards et enfin une phase de purge a
I'azote (débit: 0,5 L.mitl). La pureté augmente avec la température (de 3336°C a
36,8% a 100°C). Elle est aussi améliorée quand lgeddle la phase d'adsorption est
augmentée (26,8% pour 100 s d’adsorption et 33,86 p20 s a 50°C). Par contre la pureté
chute quand la durée de la phase de purge augroenggii est normal puisque la purge
provoque une dilution du désorbat. L’évolution dux de captage du G@st inverse a celle
de la pureté : il diminue quand on augmente la teatpée de 50°C a 100°C (91,8% a 90,0%
pour une durée d’adsorption de 120 s) et la dutadsdrption de 100 s a 120 s (de 93,7% a
91,8% a 50°C) mais il augmente quand on augmenmterée de la purge.

Liu et al. (2012) ont utilisé un pilote constitué de trois lfempli de zéolite 5A. Le gaz
envoyé dans ce pilote est constitué de 15,08e CQ, 76,5%, de N et 8,5% d’'O,. Le
débit d’alimentation évolue entre 533 et 767 NL™i{32,1 a 45,9 Nrhh'), le débit de
désorbat recyclé est de 25 NL.Mit celui de la purge d'inerte varie de 20 & 35 NhinLe
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cycle testé est constitué de sept étapes : unsupiggtion+adsorption a 1,2 bar, une premiéere
dépressurisation, une étape de régénération a khisherecyclage d’'une partie du désorbat
(gaz concentré en GI) une autre étape de dépressurisation grace aégalksation de
pression, une étape de désorption permettant deéeger une premiere partie de I'adsorbat,
une purge a basse pression avec le gaz inerteietugre repressurisation via I'égalisation de
pression. Ce cycle est présenté sur la figure 1.15.

&

e i e i

10 | 180 60| 10| 10| 180 60  1( 10 180 60 10
Lit 1 PRES+ADS DEP REC EQP DES PUREQP
Lit 2 DES | PUR| EQP PRES+ADS DEP REC EQP
Lit3 | DEP| REC EQP DES | PUREQP PRES+ADS

PRES : pressurisation — ADS : adsorption — DERpressurisation — PUR : purge avec le gaz
inerte — EQP : égalisation de pression — DES :rgéiso — REC : recyclage avec le désorbat

Figure 1.15 :Procédé VPSA trois lits-sept étapes dedtial (2012)

Avec ce procédé VPSA a trois lits et sept étapeset.al. récuperent 86 a 91% du €@
une pureté allant de 71%a 81%. Une augmentation du débit d’alimentation induie un
augmentation de la pureté mais une diminution dwx @ captage due a des pertes plus
importantes lors de la phase d’adsorption. Quandéleit d’alimentation croit, le front de
matiere se déplace plus loin dans le lit d'adsarb@qui pousse le et 'O, restant vers la
sortie. La pureté va donc étre meilleure. leti al. trouvent aussi une consommation
énergétique variant de 2,37 a 3,12 Mdd¢d pour un débit d’alimentation décroissant de 767
a 533 NL.mift. Il est intéressant de remarquer que éfial. obtiennent avec leur modéle des
valeurs allant de 0,535 & 0,562 M&kg'. Ils expliquent que c’est en fait I'énergie minimum
nécessaire pour la dépressurisation, les étapepudges et de recyclage et pour la
repressurisation. Des facteurs correctifs relatifs appareils (pompe a vide, ventilateur) sont
a appliquer.

Les équipes sino-portugaises ont aussi etudié laveanodéle plusieurs configurations a
2 ; 3 et 4 lits (Liuet al, 2011). lls y ont incorporé des étapes de recgcldgggalisation de
pression et de purge. Leur gaz d’alimentation estppnsé de 15% de G@t 85% de Met
'adsorbant utilisé est la zéolite 5A. lls ont m@ngu’une étape de recyclage est nécessaire
pour dépasser une pureté de 50% et qu'il n'étatpmssible de dépasser 77% avec un seul
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étage. Avec un procédé a 3 lits et 2 étages, ilsgr@ obtenir une pureté de 96% avec une
productivité de 10,73 kg, m>.h* et une consommation énergétique de 0,6457 NdKg

La plupart des études ont été realisées avec desogatitué uniquement de gét de N
(ou air). Il est donc supposé que l'eau et lesegate SQet NQ, ont été enlevées par des pré-
traitements divers. Quelques études ont été réaliagec des gaz humides et en présence des
impuretés.

Li et al. (2008) travaillent avec une zéolite 13X et un gaatenant 12%, de CQ et 95%
d’humidité relative a 30°C. lIs utilisent un disgtdsexpérimental constitué d’un adsorbeur et
d’un systéme d’humidification du gaz et fonctionnantVSA (cycle adsorption — désorption
— repressurisation). L'adsorption d’'un mélangeEi30/N, montre un effet significatif de
'eau sur la capacité d’adsorption de la zéoliten été observé qu’un front d’eau se stabilise
dans le lit ce qui modifie le profil thermique &t eonséquence les performances. En effet, le
taux de récupération passe de 78,5% a 60,4% ebthugtivité chute de 22% : elle passe de
183,9 & 144,2 kg, m>.h™. En ce qui concerne I'eau, elle est récupérée adésorbat en
totalité et constitue 27% de celui-ci.

Pour résoudre ce probléme de co-adsorption de €edu CQ, Li et al ont pensé charger
un tiers de leur adsorbeur avec de I'alumine CD3tidée a capter I'eau et le reste avec de la
zéolite 13X (Liet al, 2009). Le gaz d’alimentation contient 10-13f¢6le CQ et 3,4% d’eau
a 30°C. Le cycle est un VSA a trois étapes comme der I'étude précédente. Les profils
thermiques le long de la colonne ont montré quaul’était principalement adsorbée dans
lalumine et le CQ dans la zéolite. Le désorbat récupéré en VSA eoni6,9% du C®
introduit et a une pureté de 67%. Cette étude anddm potentiel des lits multi-couches pour
capter 'ensemble des constituants des fuméesrdeake

L’équipe australienne a continué ses recherchekeslits remplis de plusieurs adsorbants
pour le captage du G@t des impuretés (Zhamg al, 2009). lIs ont étudié I'influence des lits
avec plusieurs adsorbants pour la capture des etgmurprésentes dans les fumées des
cheminées de centrale »®, SQ et NQ.. Les adsorbants utilisés sont I'alumine CDX et la
zéolite 13X. Dans un premier temps, un gaz hummaposé de 13% de CQ dans de
I'azote est testé. Le front d’eau peut étre conmutilisant un lit avec de I'alumine CDX et
de la zéolite 13X a condition que sa teneur damgmted’alimentation reste raisonnable. Une
pureté en C@aux alentours de 7Q%ppeut étre alors obtenue. Une désorption VSA avec un
pression de vide inférieure a 30 mbar est nécespaiir obtenir une bonne pureté et un bon
taux de récupération. Ensuite, des tests ont &éteés avec un gaz constitué de,Sfe NO,
de CQ, de HO, de N et d’'0,. Le SQ s’adsorbe tres rapidement et se désorbe lentement
dans l'alumine CDX et la zéolite 13X. La désorptiemte du S@ est due a I'adsorption
chimique dont il est I'objet. NO et ’adsorbent lentement et se désorbent plus faeilem
De nombreuses études doivent étre effectuées pmuprendre les mécanismes de co-
adsorption et les interactions qui ont lieu entrgtds ces impuretés. Cet axe de recherche est
important car il permettrait de traiter directemks®t gaz en sortie de cheminée de centrale. |l
n’y aurait pas besoin d’enlever tous les compogétea et sulfurés ni besoin de sécher le gaz,
ce qui pourrait réduire le colt du captage.

Xu et al. (2011) ont conduit un travail expérimental darguld ils ont étudié I'effet de
’humidité sur le captage du G@n VSA. lIs travaillent avec un courant gazeux posg de
12%,, de CQ et 7,2%, d’H,0. Les expériences sont effectuées avec la mémearmique
Li et al. (2008) mais cette fois-ci remplie de charbon dgyifirophobe. Il apparait que la
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présence de vapeur d’eau dans le courant gazetfgatéaque trés peu I'adsorption du £0
La vapeur et le COpeuvent étre facilement désorbés du charbon aciif vide important et
en une faible durée. Cela est intéressant car dauptivité peut étre améliorée et la
consommation énergétique est réduite. La puret€@natteinte est de 44% et le taux de

captage est supérieur a 80%.

Les principaux résultats obtenus en VSA sont résaifans le tableau 1.2.

Tableau 1.2 :Récapitulatif des principaux résultats des étwie¥SA cités préecédemment

Concentration L .
Température CO, Pureté CQ  Taux de captage Produc_nvne C‘?”SO“T“?""“O”
Etude Adsorbant ° . . o o volumique énergétique
(°C) alimentation (Yovar) (Yoco2) (Kgcon M sl (MJ Kgkos?)
(Yova) - ® :
Naet al. .
(2001) Charbon actif 15-55 17 99.8 34 X X
Chou et
Chen Zéolite 13X X 20 58-63 70-75 X X
(2004)
Li et al. )
(2008) Zéolite 13X 30 12 X 60.4-78.5 144.2-183.9 X
Xiao et al. L
(2008) Zéolite 13X 80 12 82-95 70 X X
Zhanget -
al. (2008) Zéolite 13X 40-50 12 90-95 60-70 X 0.34-0.86
Zhang et
Webley Zéolite 13X 40 12 88-95 66.9-78.6 X 0.55-1.05
(2008)
Li etal Alumine
(2009)' CDX/ 30 11 67 76.9 X X
Zéolite 13X
Alumine
jhf‘zno%eg) CDX / 30 13 70 X X X
' Zéolite 13X
Dantaset L
al. (2011) Zéolite 13X 50-100 15 33.3-36.8 90-93.7 X X
Delgadoet . o actif  40-60 13 85-96.9 80.9-92.0 21.6-48.0 0.39-0.66
al. (2011)
Liu et al. -
(2011) Zéolite 5A 25 15 96 X 10.7 0.65
S?;g;’tl?' Charbon actif 30 15 43.6-63.0 40.7-96.1 56.7-104.8 X
Xu et al. .
(2011) Charbon actif 30 12 43 80 X X
Sr(‘ggitzi" Charbon actif 30 15 85.3-96.8 86-94.4 25.6-41.1 0.73-0.91
Liu et al. .
(2012) Zéolite 5A 25 15 71-81 85-91 X 2.37-3.12

A la vue des résultats présentés dans le tabl@aul h'est pas toujours facile de savoir

pourquoi un cycle particulier est plus performantuguautre ; excepté lorsque c'est évident
comme lors de I'absence de recyclage ou de I'atib® d’'un cycle de Skarstrom classique a
4 étapes pour concentrer le £Mais dans certains cas, certains facteurs pezntattobtenir

de meilleurs résultats méme sans recyclage ouwavéable recyclage. Ces facteurs (taille de
lit, durées des cycles, capacité de I'adsorbant @O, etc.) sont tous interdépendants, ce
qui rend la compréhension et l'interprétation desultats difficile.

L’ensemble des résultats exposés dans le tabl@amdntre qu’il est compliqué d’obtenir

en méme temps une pureté suffisante pour le trandpadCQ, un bon taux de captage, une
productivité satisfaisante et une consommationgéreue faible.

En résumé, le procédé VSA est de loin le plus dpaour le captage de GQpar
adsorption. De nombreuses études ont porté suraeede. Plusieurs options techniques ont
été mises en place : égalisation de pression, faggcavec le C@produit, purge de N Les
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trois principaux adsorbants utilisés sont les z2éslil3X et 5A et les charbons actifs, ce sont
les solides commerciaux les plus accessibles entias chers. Les résultats obtenus dans
plusieurs études ont montré que le captage de D adsorption VSA est prometteur du
point de vue des puretés (jusqu’a 99,8%) et taugaggage (jusqu’a 96,1%) obtenus. Mais
des recherches plus approfondies sur les structuies adsorbants doivent étre encore
effectuées pour atteindre les puretés et taux géage obtenus avec le procédé d’absorption
avec la MEA. Le point intéressant concerne la comsation énergétique pour la
régénération des adsorbants qui tend a étre inféedjusqu’a 0,34 MJ.kg,") & celle pour
régénérer la MEA (3,7 MJ.kg;"). Le probléme de la co-adsorption de l'eau et des
impuretés doit aussi étre souligné. Il faudrait darancevoir des adsorbants qui captent
uniguement le COet qui aient des performances aussi intéressagtesles zéolites. De
nombreuses études sont en cours ou ont été réalmae trouver le matériau qui allie a la
fois bonne capacité d’adsorption et non adsorpties impuretés. Ces études sont présentées
dans la partie suivante.

3. Adsorbants

Les adsorbants sont des solides microporeux ayastsdrfaces par unité de masse
importantes (de 100 mz'gx 1000 m2.9g) afin de maximiser la capacité d’adsorption. Eietef
la surface interne de I'adsorbant détermine la ciédpd’adsorption. Les pores des adsorbants
sont classés selon leur diametre selon la normeéA@JAnternational Union of Pure and
Applied Chemistry) en macropores (d > 50 nm), mésep(2 nm < d < 50 nm) et micropores
(d < 2nm) (Yang, 1997). Il existe une grande \ariéadsorbants, de nature carbonée ou
inorganique, avec leurs propres caractéristiquamighes et structurelles. Le choix de
'adsorbant se fait en fonction de I'adsorbat etdoutype d’opération désirée. Il repose sur
plusieurs criteres (Samardghal, 2011) :

» La capacité d’adsorption en GQpour étre compétitif avec le procédé d’absorption
avec la MEA, elle doit &tre comprise entre 1307t d.kgqs™ (Grayet al, 2008)

* La sélectivité du C@par rapport aux autres composés adsorbés. Ceecatan
impact direct sur la pureté du désorbat récupéré.

* Les cinétiques d’adsorption et de désorption :selieivent étre rapides. Elles
contrblent la durée des cycles et par conséquerit Iges a la productivité de
'adsorbant.

» La stabilité chimique et la tolérance aux impureties adsorbants pour le captage
de CQ doivent étre stables dans I'environnement oxydiast fumeées. Ils doivent
supporter la présence des composés azotés etsoufré

 La chaleur d’adsorption: il faut qu’elle soit leupl basse possible. Elle est
généralement comprise entre 25 et 50 kJ'neal physisorption et 60 et 90 kJ.fmol
en chimisorption.

* La régeénérabilité : les adsorbants doivent Etrelefaent régénérables pour
maintenir de bonnes capacités d’adsorption.

e Le colt: bien sir, I'adsorbant ne doit pas éter.chB’apres Tarkat al. (2006), son
prix navigue entre 5 et 15 $kg" selon I'adsorbant et le procédé.

Les adsorbants utilisés pour le captage de @Divent étre divisés en deux groupes. Les

adsorbants physiques vont piéger le ,Q8ar physisorption et les adsorbants chimiques
agissent par chimisorption. Chacun d’eux sontésaitans les paragraphes suivants.
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3.1 Adsorbants physigues

Avec les adsorbants physiques, le ;,C&st capté au moyen du phénomene de la
physisorption. Il est basé sur les forces intermdbires faibles entre les molécules
d’adsorbat et la surface de I'adsorbant. La phypigm est faiblement énergétique, rapide et
réversible. Ce phénomene est la conséquence désedibs interactions physiques entre
'adsorbant et I'adsorbat : les forces de Van deaW et les interactions électrostatiques.

Les interactions de Van der Waals sont dues ausradtions dipolaires induites et
permanentes entre les molécules. Ces forces agisserdes distances inter-moléculaires
relativement grandes. A courte distance, lorsqunndécule d’adsorbat se rapproche de la
surface de l'adsorbant, les nuages électroniquss déeix molécules interagissent. Cela
provoque une force de répulsion (Ruthven, 1984).

Les forces électrostatiques ne s’exercent que quiaddorbant possede une structure
ionigue (comme les zéolites). Le champ électrigat important pres de la surface de
ladsorbant. En conséquence, des forces de pdiansa&t des interactions des champs
dipolaires et quadripolaires interviennent lord’ddsorption.

Il existe de nombreux adsorbants physiques sudteptde capter du GOlls peuvent
avoir une structure cristalline ou amorphe. Lesmiees ont des structures d’atomes et de
pores rangées de fagcon ordonnée (zéolites et wrgfahic frameworks) tandis que les autres
ont une structure désordonnée (charbons actifss taumléculaires carbonés).

3.1.1Charbon actif

Le charbon actif a une structure microporeuse ca@pale cristaux de graphites associés
dans des directions aléatoires. Il est fabriquédgmomposition thermique et activation de
matériaux carbonés. Sa surface est non polaireucduigpermet de capter les composés
organiques et non polaires par rapport aux comppsésres comme l'eau. Il est donc
intéressant pour des environnements humides.

Les charbons actifs sont utilisés comme adsorbdats de nombreux domaines de
l'industrie (purification des gaz, traitement desue, etc.) car ils sont disponibles a bas prix.
Pour le captage du GQles charbons actifs ont été utilisés dés le mities années 1990
(Chueet al, 1995). De nombreuses études ont montré que &citéml’adsorption était basse
en comparaison avec les zéolites a basse pres&sha dire dans les conditions d’'un cycle
VSA (Siriwardaneet al.,2001). Les capacités d’adsorption du Qfdterminées lors de ces
études varient de 5 & 33 gl & partir d’'un courant gazeux constitué de 15% @e.C
Maroto-Valer et al. (2005) obtiennent une capacité d'adsorption de .BGg' avec un
charbon actif congu a partir d’anthracite. Radedz al. ont montré que de bonnes
performances pouvaient étre obtenues avec un pFacéghelle pilote utilisant des charbons
actifs : un désorbat avec une pureté de 90% etuwx de captage de 90%. De nombreuses
autres études font apparaitre l'utilisation du bbar actif pour le captage de €@n
PSA/VSA (Sheret al.,2011 et 2012 ; Delgadst al, 2011 ; Xuet al, 2011).

De maniere générale, le charbon actif présentertage d’étre hydrophobe et pas cher.

De plus, comme I'énergie de liaison adsorbat/adsdrieat faible par rapport a d’autres
adsorbants, I'énergie nécessaire a la désorptiohasse. Un autre avantage est la cinétique
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d’adsorption rapide. Cependant, a cause de sa ldigjgbution de taille de pores, la
sélectivité reste basse ce qui altére la puret€@ndu désorbat récupéeré (Samaataal,
2011 ; Hediret al, 2013).

3.1.2 Tamis moléculaires carbonés

Les tamis moléculaires carbonés (Carbon MoleculaveS CMSs) sont des matériaux
carbonés ayant une structure microporeuse. lIs l@nspécificité d’avoir une capacité
d’adsorption sélective d’'un composé parmi d’autlass un mélange. Quand un mélange
composé de molécules de taille differente est &ddsole tamis moléculaire sépare les
molécules en fonction de leur taille. Seules cefjas sont plus petites que les pores sont
adsorbées. Les CMSs sont congus a partir de compmasbonés comme la cellulose, les
charbons, les fibres de carbone ou les résineshifwat al, 2012). Deux méthodes de
fabrications existent. La premiere se base suydalyse d'un composé carboné et I'autre sur
la modification de la structure des pores existpatela technique de la déposition en phase
vapeur (Carbon Vapor Deposition — CVD). En pratigles tamis moléculaires carbonés
commerciaux sont produits par déposition du carkiese de la pyrolyse sur les pores du
matériau initial. Les CMSs sont utilisés dans llisttie pour la séparation dy Bt de I'G de
I'air, pour la séparation d’hydrocarbures et lassépon du CQ d’autres constituants (Hedin
et al, 2013).

En ce qui concerne le captage du,CBikshapathiet al. (2011) ont étudié le percage avec
des CMSs fabriquées a partir de fibre de carbolseomt fait varier dans de lair la
composition de COde 500 a 5000 ppm. A ces trés faibles concentsatiide obtiennent
néanmoins une capacité d’adsorption variant de & 88 g.kgqs*. Cela montre la capacité de
cet adsorbant a récupérer duQf@s dilué dans un gaz (sélectivité importante).

Dans leurs travaux, Wahbgt al. (2011) ont étudié les capacités et les chaleurs
d’adsorption du C@par des tamis moléculaires fabriqués a partir iférdnts composeés
carbonés. La capacité d’adsorption varie de 1300gXkgas™ & 0°C, de 49 & 80 g.kg" a
25°C et de 35 & 55 g.kg* & 50°C. La chaleur d’adsorption évolue de 10 &2&ol* selon
le matériau carboné de base utilisé. Les perforemrde ces adsorbants semblent étre
prometteuses en particulier a basse températusechaleurs d’adsorption sont basses pour
des adsorbants physiques.

3.1.3Z¢éolites
Les zéolites sont des cristaux micro-poreux d’ahosilicates de formule générale :
My[(AIO 2)x (SIO)y], z HO
ou X, y et z dépendent du type de zéolite et dallenee du ou des cations M.
Le cation M compense la charge négative due adlsepce d’aluminium. C’est en général
un élément alcalin ou alcalino-terreux commé Na', Mg**, K* et C4. Il est possible qu'un

proton H remplace ce cation. L’eau est ainsi éliminée gshgdratation.

La structure primaire d’'une zéolite est un résaalomné de tétraedres de i€ AlO,. La
réunion d’atomes d’oxygéne permet de former unesire secondaire en forme de cubes ou
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d’'octaedres. L'assemblage de ces unités secondagreset d’obtenir la structure cristalline
finale réguliere. La taille des pores est détermipar cette structure et non par la préparation
comme pour les adsorbents carbonés. La structueaigmiest donc réguliere au contraire des
autres solides qui ont une distribution de lagailés pores.

D’aprés Ruthven (1984), les zéolites sont clasg®eguatre catégories : les zéolites de
type A, de type X et Y, de type mordenite et destpentasil. Les deux premiéres catégories
sont présentées sur la figure 1.16. On voit que poizéolite A, ce sont quatre structures
secondaires qui sont liées sur le méme plan aloes ppur les zéolites X et Y, on a 6
structures.

12.3A

= 1234 =

_—

Figure 1.16 :Représentation schématique de la zéolite A et éelies X et Y
(Ruthven, 1984)

Les zéolites du méme type ont des propriétés de basmmunes mais different de
quelques spécificités : cations, taille des poets, Par exemple, les cations, KNa et Cd
sont utilisés respectivement pour les zéolites 8A,et 5A. Certains cations peuvent servir
pour des zéolites de type différent "Nt le cation de la zéolite 4A et de la 13X.

Les zéolites sont des solides ayant une forte d@g@pdi@dsorption du C@car ce sont des
composés polaires. Cette propriété rend la zéblwrophile, ce qui est un inconvénient
majeur lors du captage du €@su de fumées humides.

Dans le domaine du captage duf£la zéolite 13X (ou NaX) est I'adsorbant le pladise.
Le ratio Si/Al est de 1,3. La sélection du £6ur le N s’opére par des mécanismes
d’équilibre. Le CQ est physisorbé sur la zéolite et a trés bassaiprepartielle, le C@est
chimisorbé (Hediret al, 2013). Il a été démontré dans de nombreuses £ty la zéolite
13X a une meilleure capacité d’adsorption que lapgit des charbons actifs a basses
pressions (dans les conditions de fonctionnemenydie VSA) (Zhanget al, 2010).

La nature hydrophile de la zéolite 13X reste lebfme principal lors du captage de £O
issu des fumées. De petites quantités d’eau peueelire considérablement la capacité
d’adsorption (Brandani et Ruthven, 2004 ; Wangefan, 2010).

Les études a échelle pilote en VSA avec les z&oli8X sont tres nombreuses. Quelques
unes ont été présentées dans la deuxieme parte clepitre.
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La zéolite Y differe de la zéolite X par le rati@/ qui varie de 2 a 3. Elle est moins
utilisée pour le captage du GO

Les zéolites A sont aussi beaucoup utilisées ppaaptage du CODes études en VSA
avec des pilotes ont été effectuées et sont pesedans la deuxiéme partie de ce chapitre.

Certaines zéolites peuvent étre hydrophobes. Raay it faut que la quantité de silice soit
beaucoup plus importante que celle d’aluminium.é¢xample Yangt al. (2010) utilisent une
zéolite avec un ratio Si/Al de 7,4. lls comparentapacité d’adsorption du G@e plusieurs
zéolites avec des cations différents. lls ont aomgle les ions Ket Na permettent d’avoir
les meilleures capacités d’adsorption (respectiveeriié et 48 g.kgs') que des ions comme
Li* ou B&* & 25°C. D’autres zéolites hydrophobes sont adéties résultats sont attendus
prochainement.

3.1.4 Metal Organic Frameworks (MOFs)

Les Metal Organic Frameworks (MOFs) sont des adstsb@éveloppés récemment pour
le captage du COCe sont des solides résultants de 'assemblageitfs inorganiques et de
ligands organiques. Leur combinaison donne desaassporeux. La possibilité de varier
facilement les liants organiques permet de conttéléaille et la forme des pores ainsi que le
potentiel chimique et en conséquence la sélectilatéinétique et la capacité d’adsorption.
Des milliers de structures ont déja été mises aut pour le captage de GOu d’autres gaz.
Sumidaet al. (2012) exposent dans leur publication les résuttatcapacité d’adsorption et de
sélectivité de plusieurs dizaines de MOFs.

Les MOFs fonctionnalisés avec des groupes orgasiqaetés sont tres étudiés pour le
captage du CQ En effet, ces groupes se rapprochent des stasctiure I'on trouve dans des
amines. La nature de ce groupe azoté et la poslesratomes d’azote définissent la capacité
d’adsorption en C®du MOF. D’apres Sumidat al. (2012), quand le groupe azoté est un
hétérocycle, la capacité d’adsorption est favoridéar exemple, avec le bio-MOF-11
(Figure 1.17) synthétisé & partir d’adéninate, dpacité d'adsorption est de 58 gdd a
25°C et 0,15 bar et la chaleur d’adsorption de AfkI* ce qui est proche des valeurs des
zéolites (Wilmeret al, 2011).

Figure 1.17 :Représentation schématique d’'une portion de latstrel cristalline du
bio-MOF-1. (Cercles turquoises, gris, bleus et esugatomes de Co, C, N et O et
tétraédres turquoises : ions €D
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Des amines aromatiques peuvent aussi servir datligaur la conception de MOFs
pouvant capter du GQen particulier 'acide 2-aminoterephtalique (NBDC). A 25°C et
1,1 bar, le ZgO(BDC); ou IRMOF-1 adsorbe 46 kggs' de CQ et sa variante ZO(NH,-
BDC);ou IRMOF-3 récupére 50 g.kg* de CQ (Millward et Yaghi, 2005).

La présence d’'un groupe amine permet d’amélioreafzacité d’adsorption de nombreux
MOFs mais il a été aussi démontré que ce groupeait’gu’un petit effet sur la capacité
d’adsorption a basse pression. Dans certains M@Rsme le NH-MIL-53(Al), il a été
montré que la liaison N-H est perturbée lors dédéaption du CQ (Sumidaet al.,2012).

D’autres études ont porté sur des MOFs dont lesigjorganiques ne sont pas des groupes
amines. La capacité a adsorber le,Q@pend principalement de la polarité du groupe de
liaison (Sumideet al, 2012). Les MOFs de type ZIF (Zeolitic Imidazol&eameworks) ont
été mis en valeur pour le captage du,C@r ils sont stables thermiquement et chimiquement
ils sont facilement fonctionnalisables et sont lopdiobes. Les ZIFs sont constitués de cations
(CU, Zr?*, &™) liés de facon tétraédrique par des liants & Hisedazole. Samantat al.
(2011) rapporte que les ZIF-8 et ZIF-69 sont paligcement intéressants pour le captage du
CO.. Banerjeeet al. (2008) compare les capacités d’adsorption ep £80°C et 200 mbar de
plusieurs ZIF représentés dans le tableau 1.3.

Tableau 1.3 :Capacité d’adsorption en G@Qe différents ZIF a 30°C et 200 mbar

ZIE Formule Capacité d’aglsorption
(9.KGud:")
ZIF-68 Zn(bim)(nlm) 18,5
ZIF-78 Zn(nbim)(nlm) 41,8
ZIF-82 Zn(cnlm)(nim) 30,8
ZIF-8 Zn(mimy 6,6

Figure 1.18 :Représentation schématique des MOFs ZIF-8 ZIF-BMt1

L'un des adsorbants testé en VSA dans cette étsdere MOF appelé SIM-1 qui est
isostrucutral au ZIF-8 commercialisé par AldricraatZIF-90 publié par Yaghi. Il differe par
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la position des substituants méthyle et carbonyiemgisont plus entre les deux azotes. Cette
caractéristique structurale confere au SIM-1 uneicBire poreuse particuliere. Une
représentation schématique des ZIF-8, ZIF-90 et-SKé trouve en figure 1.18.

Une autre stratégie afin d’améliorer I'affinitélatsélectivité en C@par rapport au Ndes
MOFs consiste a fabriquer des structures ou désnsamétalliques se trouvent sur la surface
des pores. Le CQest ainsi plus fortement adsorbé par rapport alLé&l premier MOF ayant
cette configuration utilisé pour le captage du,@® post-combustion est a base de cuivre, il
s'agit du Cy(BTC), (ou HKUST-1). Sa capacité d’adsorption varie d® #5184 g.kgis* &

1 bar et 25°C. Celui a base de chromgQQH,O);sF(BTC), ou MIL-100) a une capacité de
400 g.kges? & 50bar. Mais les capacités d'adsorption ont tecelad diminuer
considérablement a basse pression (Millward et Yagii5 ; Kayeet al, 2007).

Une autre famille de MOFs est aussi connue pourpstentiel de captage de ¢Oles
M.(dobdc) ou M est un cation métallique pouvant &m&" ou M¢*. A 1 bar et 23°C, leur
capacité d'adsorption est de 198 et 260 gXgrespectivement pour le Zdobdc) et le
Mga(dobdc). Elle reste assez élevée a basse pressionepdOF a base de Zn : 162 gk
a 150 mbar et 50°C.

De maniére générale, beaucoup de données sur daitgap’adsorption des MOFs sont
présentées a des hautes pressions. Il est diffleilzouver des données d’isotherme a basse
pression. Malgré tout, les quelques résultats semlhisser paraitre que les MOFs sont des
solides prometteurs pour le captage du, €@ post-combustion. L'immense nombre de MOF
pouvant encore étre congu laisse espoir de trdasalide idéal.

3.1.5 Adsorbants a base de nanotubes

Les adsorbants & base de nanotubes (ou Carbon blzeF CNTS) sont une nouvelle
génération de matériau pour la séparation des Eazptimisant la taille et la forme des
pores, les CNTs peuvent s'adapter au captage gu l@@nget al (2007) ont montré que la
capacité d’adsorption avec ces solides varie eitfeet 400 g.kg selon la taille des pores
(de 1 & 5 nm) pour un gaz composé de 15% dg Casélectivité du COpar rapport aux
autres composés des fumées est aussi bien meitjelaneec les autres solides physiques.

Ces adsorbants sont susceptibles d'étre améliondesr de développement des
nanomateériaux.

Les adsorbants physiques sont les matériaux les udilisés pour le captage du G@ar
adsorption, en particulier les zéolites et les dimrs actifs. Cela s’explique par leur facilité
d’acces dans le commerce et leur conception aildéeintérét récent est a signaler depuis
peu de temps sur les MOFs. Le fait de pouvoir nesdés ligands organiques qui relient les
entités inorganiques permet de mettre en placenfirété de structures adaptées au captage
du CQ. L’inconvénient majeure des adsorbants physiqéesitd dans cette partie est qu'ils
ont souvent une faible capacité d’adsorption qukngdression partielle en C{est basse, ce
qui est le cas dans les fumées de centrale. La fivaiihn chimique des surfaces des
mateériaux poreux est une solution pour améliorecégpacité d’adsorption. Cela donne les
adsorbants chimiques qui sont présentées dansrteEalivante.
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3.2 Adsorbants chimigues

Les adsorbants chimiques se basant sur la chimi@orpour capter le COpeuvent étre
fabriqués. La chimisorption est la formation d'ufiaison chimique par un transfert
d’électrons. La présence de fonctions de surfatedessaire sur 'adsorbant pour avoir ce
phénomene. Le nombre de ces fonctions peut étnmenté aprés une imprégnation ou une
oxydation du support. La chimisorption est un pmeéone ne favorisant pas la désorption, lent
et fortement énergétiqgue. Les chaleurs d’adsorptiea adsorbants chimiques dépassent
souvent les 50 kJ.mdl

3.2.1 Carbonates de métaux alcalins

Les carbonates de métaux alcalins,Q@; avec M = K, Na, Li) sont considérés depuis
guelques temps comme un adsorbant possible pocaptage de C£en post-combustion.

Le CG, est d’abord adsorbé par une réaction de carbonatiamilieu humide (MCO; +
H,O + CGQ = 2MHCG;) et est désorbé par décarbonation qui est la ioBadhverse
(2MHCO; = M,CO; + H,O + CQ). La chaleur d’adsorption de la carbonation est de
135 kJ.mof quand M = Na et 140 kJ.mbhuand M = K. L'adsorption se passe entre 60°C et
110°C et la décarbonation entre 100°C et 200°Cf(htfiet al, 2001). Avec le carbonate de
sodium NaCO;, ils obtiennent une capacité d’adsorption de 4kg.gs".

Ces adsorbants doivent étre imprégnés dans desorssipfes chercheurs coréens
(Leeet al, 2006 et 2007) ont étudié avec quel support JE®; était le plus efficace pour
capter le C@ lls ont montré que les capacités d’adsorptiort sen119, 88 et 84 g.kg'
respectivement avec du MgO, du charbon actif, dd, Bt du AbOs. Mais la capacité avec
MgO et ALOs; diminue aprés la décarbonation car un composérdiit de KCO; se forme.
Lee et al. ont modifié leur adsorbant ,KOs/Al,O; (Lee et al, 2011) et obtiennent une
capacité d’adsorption de 128 guki qui reste constante en cycle.

Ces adsorbants chimiques ont I'avantage d’avoibalenes capacités d’adsorption et de
régénération du C{aux températures des procédés VSA et TSA. De fduse sont pas tres
chers. Des progrés doivent étre encore effectugs ldastabilité des performances en cycle
(Samantaet al, 2011).

3.2.2 Amines immobilisées sur un support

Les amines immobilisées sur un support est I'adsurbn vogue de ces dernieres années
pour le captage du GOCette méthode s’approche de la chimie des angnesolution. Le
CO, est chimisorbé sur les fonctions amines et la &ion d'un carbamate ou d'un
bicarbonate garantit une forte sélectivité pouC.

Les supports d'immobilisation sont trés nombreuaxatériaux carbonés, matériaux a base
de zéolite, alumine, silices. Les amines utilisgest aussi tres variées : amines linéaires ou
ramifiées, amines cycliques, aminosilanes. Les asrig® plus usuelles sont présentées sur la
figure 1.19 (Samantet al.,2011).
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Figure 1.19 :Liste des amines utilisées pour I'immobilisatiom 8o support
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3.2.2.1 Amines immobilisées sur des matériaux carbonés

Les amines peuvent étre greffées ou imprégnées diemmatériaux carbonés comme les
charbons actifs, les nanotubes en carbone ou $isesdsolides. L'idée est de coupler les
capacités d’adsorption en @@e ces solides avec celles des amines.

Plusieurs solides constitués d’amines imprégnéas das charbons actifs congus a partir
de poussieres de charbon ont été étudiés poumplagandu C@ Zhanget al. (2004) ont
montré que l'imprégnation avec une polyetylheneen{REI) peut faire passer la capacité
d’adsorption de 10 & 94 gkg'. Tanget al. (2004) et Maroto-Valert al. (2005) ont
remplacé les poussieres par de l'anthracite. AwecPEl, ils obtiennent une capacité
d’adsorption de 94 g.kg'. Mais il a été observé de facon générale que [zadité
d’adsorption diminuait quand la température augaienuand une amine était immobilisée
sur du charbon actif commercial.

Des études ont portées sur l'imprégnation d’amidess des nanotubes de carbone
(Carbon Nanotubes sorbents — CNT). Une capacitsdiation de 92 g.kgs* a été obtenue
par Dillon et al. (2008) avec une PEI imprégnée dans un CNT a 2A78Capacité observée
par Suet al. (2009) s'évalue & 114 g.kg' & 20°C avec un 3-aminopropyltriethoxysilane
(APTES) imprégnée dans un CNT.

3.2.2.2 Amines immobilisées sur des matériaux zéolitiques

Comme il a été vu dans le paragraphe 3.1.3, ldgeeont les adsorbants les plus utilisés
pour le captage de GOa échelle semi-industrielle bien qu’ils soient lomhiles. Leur
potentiel en tant que support d'imprégnation d’amiaeaussi été évoqué.

Jadhawet al. (2007) ont montré que la capacité d’adsorptiomé’rméolite 13X pouvait étre
multipliee par 1,6 a 30°C en l'imprégnant de MEAouUP ces solides, la chimisorption
compléte le phénoméne de physisorption et pernaghéliorer la capacité d’adsorption des
zéolites. Par exemple, en imprégnant de la TEPA das zéolites commerciales Y, &ual.
(2010) atteignent une capacité d’adsorption deglBgqs* & 60°C.

3.2.2.3 Amines immobilisées sur des alumines

Les alumines peuvent aussi servir de support carsare des solides trés stables
thermiquement et mécaniquement. Platzal. (2008) ont testé six amines (DETA, DIPA,
TEA, AMPD, PEHA et PEI) greffées sur la surfacerdualumine. La DETA imprégnée a
40% massique présente la meilleure capacité d’ptisor: 80 g.kgqs* & 100°C.

3.2.2.4 Amines immobilisées sur de la silice

La silice est le support le plus couramment utipsér 'immobilisation d’amines. Deux
méthodes sont couramment utilisées : le greffadiergirégnation.

3.2.2.4.1 Amines greffées sur de la silice

Dans ce cas, I'amine est greffée au support a asslice par une ou plusieurs liaisons
chimiques. La nature microporeuse de ces suppertsgi une bonne diffusion des molécules
de CQ dans les pores. Les amines les plus courammdiseati pour le greffage sont les
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amino-silanes (APTS, APTES, AEAPTS, DAEAPTS, EHARTSEHAPTS d'apres la
figure 1.19).

De nombreux travaux ont été réalisés pour le capthgeCQ avec ces adsorbants.
Knowles et al. (2006) ont utilisé I'aminosilane DAEAPTS qu'ils ogteffée sur une silice
HMS. lls obtiennent une capacité d’adsorption dey&8.s* & 20°C. C'est 27% de moins
que la valeur obtenue avec les aminosilanes APTEEAPTS (73 g.kgus?). Knowleset al.
signalent que ces adsorbants se dégradent facilemegmésence d’oxygene.

Hiyoshi et al. (2004 et 2005) ont utilisé I'aminosilane DAEAPT&f¢es sur de la silice
SBA-15 pour étudier le captage de £des fumées humides. lls ont montré que si laesilic
était traitée avant le greffage par chauffage, dpacité d’adsorption en GGy 60°C et
150 mbar était plus importante en présence d'easaue: 79 g.kgs® contre 70 g.kgis.

Serna-Guerreret al (2010c) ont utilisé des silices MCM-41 avec desepclargis (Pore-
expanded MCM-41 ou PE-MCM-41). L'aminosilane greéfét la DAEAPTS. La capacité
d’adsorption du C@est de 90 g.kgs* avec un gaz sec constitué de 5% de €0de N &
25°C et 1 atm. lls ont montré aussi que dans dedittons séches, 'adsorbant est de moins
en moins efficace car de l'urée se forme au couss ayeles d’adsorption-désorption, en
particulier en-dessous de 20°C. La capacité d'adicor est altérée au bout de 700 cycles.
Cela montre donc que ces adsorbants sont prometfteur I'adsorption de C{présent dans
des fumeées humides. Les réactions chimiques ayantlirant la chimisorption du G@vec
ces adsorbants dans des conditions séches et lsusoidieprésentés sur la figure 1.20.

RNHCOO "NH4R L2(RNHCOO" NHLR)
Carbamale Carbamatle
/ \ / H,0 \ o
2RNH, + 00y = = (RNH},CO + H,0O RNH; + COy RNH, HCO;
Urea (stable) Bicarbonale

Figure 1.20 :Relations entre I'amine, le CO2, le carbamate, ¢arbonate et I'urée lors des
cycles adsorption-désorption dans des conditiocisese(a gauche) et humides (a droite)
(Belmabkhout et Sayari, 2010)

Les études utilisent pour la plupart des aminosgaat une grande majorité des silices
utilisées sont de type SBA-15 ou SBA-16. Les capacil’adsorption obtenues varient de
17,6 & 70 g.kgs' & sec selon les conditions de température et ipreska capacité
d’adsorption est généralement améliorée en présefeau grace a la formation du
bicarbonate. Elle évolue de 22 & 79 gikly Un prétraitement de la silice avant le greffage
améliore généralement la capacité d’adsorptionméBdaet al., 2011). L'utilisation d’autres
silices comme MCM-41, MCM-48 ou HMS permet d’amétiorégerement la capacité
d’adsorption (de 32 & 117 gkg'). Malgré leur potentiel, ces adsorbants resteerscia

concevoir a cause du codt des silices et des adergseffage.

3.2.2.4.2 Amines imprégnées sur de la silice

Le premier adsorbant de ce type est une polyetbiytgne (PEI) imprégnée dans de la
silice MCM-41 (Xuet al, 2003 et 2005). La capacité d’adsorption la ptapartante obtenue
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avec ce solide est 133 g4 a 75°C et 1 atm. Mais elle chute & 90 g:Kgquand la
pression partielle en G&st de 100 mbar.

Ma et al. (2009) ont remplacé la MCM-41 par la SBA-15 enisdnt la méme amine. La
capacité d’adsorption est légérement améliorée ¢lifl.s") & 75°C et une pression partielle
de CQ de 150 mbar. Mais une légére chute de la pregmaimelle (120 mbar) entraine une
division par deux de la capacité (60 gd9) & 75°C.

L’équipe de Serna-Guerrerro (Franehtial 2005) a réutilisé la silice a pores élargis PE-
MCM-41 décrite dans le paragraphe précédent. dist impréegné de I'amine DEA. A 25°C,
ils tirent les mémes conclusions que pour les asngreffées avec leur silice : la présence
d’eau améliore la capacité d'adsorption du fait ldeformation d’'un bicarbonate. lIs
obtiennent une capacité d’adsorption de,Cf® 127 g.kgis® avec un gaz humide et
124 g.kges® avec un gaz sec pour une pression partielle delB0.

Yue et al. (2006 et 2008a) ont choisi d'utiliser la silice &5 comme support et ils I'ont
imprégnée de la tétraethylenepentamine (TEPA) danpremier temps puis d’un mélange
DEA-TEPA dans un second temps. La présence de REdrite la formation de carbamate
grace a son groupe hydroxyle et en conséquenaptage du C@ La capacité d’adsorption
& 75°C et 50 mbar est de 142 gkl avec la TEPA seule et est de 159 gKglorsque le
mélange TEPA/DEA est imprégné.

Yue et al. (2008b) ont aussi imprégné la TEPA seule dandita $1CM-41 et obtiennent
la capacité de 183 g.kg' avec un gaz contenant 5% de £D75°C. lls expliquent cette
meilleure capacité par rapport aux adsorbants gedté par une meilleure répartition de
'amine dans la silice.

L'utilisation de la PElI comme amine est le chois dmuipes d’Ahret al Lors de leur
premiére étude, ils I'ont imprégnée dans de la&esiKIT-6. La capacité d’adsorption est de
86 g.kgus® & 75°C et une pression partielle en,@f@ 50 mbar. Dans les mémes conditions,
I'utilisation de monolithe comme support permet duiltiplier par deux la capacité
d’adsorption (165 g.kgsY).

Une capacité d’adsorption de 245 g&{est atteinte par @it al. (2011) avec de la TEPA
imprégnée dans des capsules de silice MC400/1@erhpérature est de 75°C et la pression
partielle en CQ@ est de 100 mbar. En phase humide, ils réussisaéntie a obtenir une
capacité d’adsorption de 350 g.kf} dans les mémes conditions.

Pirngruberet al. (2009) ont comparé I'imprégnation de plusieursrasi(PEIl, bisAPED,
bisAPPip, TEPA) sur un gel de silice commercialg€a X254). lls ont montré que la TEPA
imprégnée était la plus prometteuse car elle &iiene capacité d’adsorption (a peu pres
90 g.kgas® & 75°C) et stabilité en cycle.

La TEPA imprégnée sur silice est un des adsorldons les performances sont évaluées
en cycle VSA a l'aide de notre pilote. Les résgltsbnt présentés dans le deuxieme chapitre
de ce mémoire

3.2.30xydes basiques

Il a été envisagé d'utiliser des oxydes basiquetyple carbonate pour le captage de,CO
par adsorption. C’est la force basique qui estal@ameétre clé pour le contrdle du captage des
molécules acides comme le €€t le NQ. En effet, plus la force basique est importante et

59



plus le CQ interagit avec I'adsorbant. La désorption doit deacfaire a haute température.
Diminuer la force basique est donc le but des é&umtduelles lors de la conception de
nouveaux matériaux. Les oxydes de terre rare sesmtcdndidats potentiels car ils ont une
basicité faible par rapport aux carbonates d’atealou d’alcalino-terreux classiquement
utilisés (Lahougue, 2008).

Les oxydes de terre rare ont été étudiés par letéoSolvay dans le cadre du projet
ACACIA 31. Un oxyde de cérium a été fourni pour é&ssais en VSA sur notre pilote. Les
résultats sont présentés dans le chapitre 2 detoeire.

Les adsorbants chimiques sont une solution powalgtage du C@car leur capacité
d’adsorption est élevée par rapport a celle desoaolants physiques. Par contre, il faut plus
d’énergie pour la désorption car les liaisons clgoes entre I'adsorbat et I'adsorbant
doivent étre cassées. Les principaux adsorbantighies sont congus par immobilisation
d’'un élément (le plus souvent une amine) sur upaipCela permet d’augmenter le nombre
de fonction de surface nécessaire a la chimisonptices amines greffées ou imprégnées sur
des supports a base de silice sont les adsorbastplus fréquents pour le captage du,CO
Les oxydes basiques, solides ayant une forte foastque, sont a I'étude depuis peu de
temps. Leur capacité a adsorber le £€st excellente. Les études sont axées sur la force
basique qui doit étre réduite afin de faciliterrisgénération.

Conclusion

Cette synthese bibliographique nous a permis deeptér le captage et le stockage de CO
puis sur l'adsorption et les adsorbants.

Le captage et le stockage de {3£3t une des solutions qui pourraient contribuefdaire
les émissions de gaz a effet de serre dans I'atmospEn ce qui concerne le captage, la
séparation du COen post-combustion semble étre la voie vers ldguel se dirige car elle
s’adapte aux centrales existantes. C'est par cémfpéus difficile a mettre en ceuvre puisque
le CO; se trouve trés dilué dans les fumées (5% a 15%).

Il existe de nombreux procédés pour le captage@ee@ post-combustion. Le plus étudié
depuis le début des années 2000 est I'absorptien des amines comme la MEA. Elle
permet de récupérer 98% du £des fumées a une pureté de 99%. Ces conditionsdsahes
pour le transport et le stockage. Par contre, tedaté d’absorption est trés énergivore. La
consommation énergétique de ce procédé est de BKidd;~. De plus I'amine ne se
régénere pas parfaitement et des pertes sont t&gsstau cours des cycles. Aussi, 'amine
peut étre dangereuse pour I'environnement en cdsitte Malgré tous ces inconvénients,
'absorption est le seul procédé utilisé dans lesaléstrateurs industriels de captage en
post-combustion car il est de loin le plus maitrisé

De nombreux autres procédés ont été étudiés pammiaecryogénie, les membranes, les
lits fluidisés ou I'adsorption. Ce dernier fait pue d’intérét depuis le milieu des années 1990
avec une préférence pour les procédés PSA/VSAdésarbats issus des procedés PSA/VSA
actuels ont souvent une pureté intéressante et mnapa de captage. Toutefois, I'obtention
de ces bons critéres de performance nécessitergdiajeut d’étapes de purge, d’égalisation
de pression (présence d’'un compresseur) qui feraimtmonter le colt d’'une installation
industrielle. De plus, plusieurs lits doivent étélisés. En VSA, des consommations
énergétiques inférieures & 1 Mkkg' ont été plusieurs fois atteintes mais il est sotive
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difficile de savoir dans la littérature s'il s'aglténergie thermique ou électrique (générée par
une pompe a vide).

La plupart des études a échelle pilote en VSA thtréalisées a I'aide de charbons actifs
ou de zéolites qui sont les adsorbants les plussatiles dans le commerce. Mais ces solides
présentent plusieurs contraintes. La capacité diptisn et la sélectivité par rapport a I'azote
du charbon actif ne sont pas suffisantes. Les te&ofiont généralement hydrophile ce qui
oblige a sécher les fumées avant I'adsorption.rinfeu d’études ont été menées sur leur
réaction face aux impuretés. D’autres solides amcdété mis au point récemment pour le
captage de COLes MOFs pourraient étre intéressants car ilgy@ossibilité d’en concevoir
des milliers. Il suffirait de trouver le bon liaotganique qui permettrait au MOF de capter le
CO; en grande quantité et qui serait sélectif par repgpox autres composés des fumées.
Ensuite, les adsorbants chimiques comme les anime®bilisées sont aussi une voie a
'étude. Enfin les oxydes basiques sont des nouveaisorbants intéressants grace a leur
force basique.

Les performances de trois solides sont étudiéegrempntalement et numériguement dans
les chapitres 2 et 3 de ce mémoire. Il s’agit dEHRA imprégnée sur une silice commerciale
X254 qui a été congu par IFP Energies Nouvellesn ®MOF nommé SIM-1 fabriqué par
Ircelyon et IFP Energies Nouvelles et d'un oxyde téere rare élaboré par Solvay.
L’originalité de notre étude est que ces troisdadisont étudiés a I'échelle pilote avec des
cycles VSA. Jusqu’a présents ces types d’adsoeheamént été étudiés uniquement a I'échelle
laboratoire.
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Introduction

La premiere partie de ce chapitre présente litetah expérimentale. Les différents
éléments, appareils de mesures et systemes d’dmquides résultats sont décrits. Les étapes
des procédeés VSA sont ensuite présentées.

Lors de la deuxieme patrtie, les trois adsorbarnlisad (la TEPA imprégnée sur SiQOes
oxydes de terre rare et le MOF SIM-1) sont dédtis. caractéristiques, propriétés et données
d’isotherme y sont présentées.

Les résultats expérimentaux en opération unit@ing grésentés dans la troisieme partie du
chapitre pour les trois solides. L'effluent gazeexiant d’'une cheminée de centrale est simulé
par un mélange C&N, avec une concentration en £éntre 5%, et 15%,. Dans cette
étude, I'influence des impuretés, de I'eau et @ tontenus dans les fumées de centrale n’est
pas prise en compte. Pour un procédé réel, ilesilple de sécher les fumées ainsi que de les
nettoyer de leurs impuretés (5@t NQ). Les essais ont été menés a des températures
donnant de bonnes capacités d’adsorption d’apsesstghermes fournies par les sociétés
partenaires (IFP Energies Nouvelles, Solvay etyorg. Lors de la désorption, I'influence de
la circulation d’une purge d’azote a été étudiee.

La quatrieme partie de ce chapitre concerne lesltaés obtenus lors des opérations
cycliques. Les performances de nos solides ongétduées a I'aide de quatre criteres de
comparaison : la pureté du désorbat, le taux deagapen CQ la productivité volumique et
la consommation énergétique. Les conditions detimmeement en cycle (durées des phases,
température, présence ou absence de purge, epehdknt des résultats obtenus lors des
essais en opération unitaire.

Dans la derniére partie, les résultats obtenus awesctrois nouveaux adsorbants sont
comparés avec ceux obtenus avec un solide de mé&rda zéolite 5A. Les trois solides sont
aussi comparés entre eux et avec des résultassdeda littérature pour le captage du,CO

1. Installation expérimentale

L’installation expérimentale est a I'origine un éalgeur coaxial congu pour I'étude d’un
procédé de chauffage et de refroidissement pargemaent de phase du fluide caloporteur
(Mativet, 1997). Elle a ensuite subi des modifizasi pour I'adapter a la séparation de gaz par
adsorption en fonctionnement TSA. Dans cette candifion, I'adsorbeur a servi de base de
travail dans le cadre de deux theses : I'une sséparation des composés organiques volatils
(Clausse, 2003) et I'autre sur la séparation du 8§k des fumées de centrales (Mérel, 2008).
L’installation expérimentale a ensuite été modifg@ir pouvoir fonctionner en VSA dans le
cadre du projet ACACIA 31 et de cette thése. Unésthn simplifié de l'installation est
représenté sur la figure 2.1.
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Figure 2.1 :Schéma simplifié de l'installation expérimentale

1.1 Adsorbeur

L’'adsorbeur est un échangeur coaxial de 1 m deebaute diameétre interne du tube
externe est de 72 mm et le diametre externe du inieene est de 19 mm. De lisolant
recouvre la surface externe du tube externe afihindigéer les pertes thermiques. Le tube
interne est constitué de 12 ailettes en acier ti@saselon la géométrie représentée sur la
figure 2.2. A I'intérieur du tube interne, de I'eau de la vapeur d’eau circule selon le besoin.
L’adsorbant est disposé dans I'espace annulaire &% deux tubes. Le volume de cet espace
est de 3,8 drh

La colonne est munie de thermocouples répartidearient sur les emplacementsPR.
lls sont également répartis radialement a des ipositdifférentes nommeées de A a E sur
chacun des plans. Notons que sur les plans 2ssulles les positions C et D sont équipées.
D’autres thermocouples sont aussi disposés le ldagtube interne et en différents
emplacements au centre et au bord des ailettes.

Un collecteur de condensats est fixé en bas deltme. || mesure la masse de vapeur
condensée ce qui permet de connaitre I'énergiecoamee lors de la phase de chauffage en
TSA.
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Figure 2.2 :Schéma de I'adsorbeur avec emplacement axial etl e thermocouples

1.2 Circuits fluidiques

 FEau

Le circuit d’'eau est composé d’'un réservoir, d’'ypmenpe, d'un échangeur a plaques de
marque CIAT Exel 4-100 et d’'un groupe chaud/frdids’agit d’'un cryothermostat Ministat
230cc a recirculation de marque HUBER. Le volumelalecuve est de 3,2 litres. Le
thermofluide utilisé est de I'huile silicone pouvaravailler de —20°C a +235°C en circuit
fermé.

Le réservoir sert & un maintenir un niveau d’eaffissnt pour la circulation en circuit
fermé. Le cryothermostat a été installé pour cdetra température de I'eau en circulation
avec précision (0 & 100°C). En effet, la circulatate I'eau en circuit fermé a une certaine
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température dans le tube interne de l'adsorbeumgtede réguler la température du lit
d’adsorbant. L’eau circule en continu lors d’'unley¢SA.

e Gaz

Dans les fumées de centrales thermiques classidee§Q, et le N sont les gaz
majoritaires. La composition de ces gaz varie skddgpe de centrale (a charbon pulvérisée —
PC, au gaz naturel cycle combiné — NGCC, gazéificahtégrée au cycle combiné — IGCC,
etc.). La concentration en Gévolue de 3,7%) pour une centrale NGCC a 14,g3¥pour une
centrale PC d’'apres le rapport de Tondeur (2004).camposition en Nvarie de 72,4 a
75,5%, selon le type de fonctionnement de la centralesDas fumées, on trouve aussi le
reste d'Q de l'air qui n'a pas réagi lors de la combustide 3,2 a 12,7%)) et de l'eau,
produit de la réaction de combustion, a hauteld,8e& 10,5%,. Enfin, des traces de produits
azotés et soufrés (N@t SQ) sont présents dans les fumées (jusqu’a 0,032%ur les NQ
et 0,016%, pour les SQ).

La concentration de CQvarie dans notre étude de &9@a 15%,, une grande majorité des
essais étant effectuée avec cette derniere coatientrll est a noter que dans la littérature, la
plupart des études de captage de @@c des pilotes met en jeu des mélanges binades
N, ayant une concentration supérieure a kMérelet al, 2008 : 10%, ; Xu et al, 2011 :
12%,0 ; Sheret al.,2011 et 2012 : 15% ; Liu et al, 2012 : 15%,,).

Les gaz utilisés lors des essais proviennent deethes fournies par Air Liquide. L’azote
est I'alphagaz 1 avec moins de 5,5 ppm d'impuretds CQ est de type N45 avec moins de
25 ppm d'impuretés.

Les débits de COet de N sont régulés par des controleurs de débits (MKRQAL
associés a un contréleur MKS 247. La précisiondest 1% de la pleine échelle avec une
cohérence de + 0,2%.

Pour pouvoir travailler avec des cycles VSA, undipale I'installation peut fonctionner
sous vide. Une pompe Roots de marque Alcatel Vaclechnology ACP28G a été installée
en sortie de colonne. L'ensemble des circuits digtdsorbeur et la pompe a aussi été adapté
a un fonctionnement sous vide : des tuyauteride®traccords spéciaux ont eté mis en place.

1.3 Systémes d’'analyse de mesure

+ Mesure des températures

Toutes les mesures de températures sont faites @eecthermocouples de type K
(Chromel-Alumel). La précision sur la mesure depérature est de I'ordre delK avec une
cohérence des mesures entre elles meilleure: Gu& K.

* Mesure des pressions

Deux capteurs de pression sont implantés sur dlilasion. Le premier est un capteur de
pression différentielle, permettant de mesurereldepde charge dans le lit. C’est un capteur a
membrane de marque EFFA, série OP 63T4. Sa gamin@®lebar avec une précision de
0,2%. Le dernier mesure la pression du gaz enesdiéidsorbeur. Il s’agit d’'un capteur a
membrane Endress-Hauser, type CERABAR PMP51. Sangatle mesure se situe entre 0 et
2 bar absolus et sa précision est de 0,15%.
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* Mesure des débits

Deux débitmétres massiques pour gaz, de marquekBoost’ High-Tech B.V. (type EL-
FLOW) sont implantés en parallele a la sortie diestallation. Cette configuration a été
privilégiée pour réduire au maximum les incertitsides mesures liées, a de fortes variations
des débits (rapport de 1 a 100) et a la précismredtype de débitmetres (1% de la pleine
échelle). Le premier mesure les débits comprissehit 5 NL.mifl et le second les débits de
0 & 50 NL.mirt"

* Analyse des gaz

La mise en place d’'un analyseur InfraRouge a étéldé pour mesurer la concentration
en CQ. Ce systeme est adapté aux temps de cycle ragatesycles VSA. Un analyseur
InfraRouge de marque Horiba Series VA3000 a dogciretallé. Il permet de mesurer la
concentration en C£a une échelle de mesure de 0-20%/100%. La techiealegmesure est
I'InfraRouge Non Dispersif (ou NDIR). Cette techogie utilise I'absorption de la lumiére
infrarouge par certains gaz, chaque gaz ayant sprgrlongueur d’onde d’absorption
spécifique. Le temps de chauffe de I'appareil es2@ minutes et son temps de réponse est de
30 secondes.

L’'analyseur de gaz est accompagné d'un échantidloniioriba CSS-M qui traite I'eau
eventuellement présente. Il permet de condensertrlees d’humidité qui pourraient
endommager I'analyseur IR. La pompe péristaltiquesgmte dans I'échantillonneur permet
de récupérer un débit maximal de condensats dmiht.

Les thermocouples, capteurs de pression et desdshit reliés a une centrale d’acquisition
National Instruments SCXI. Les valeurs sont ensgeiiteoyées vers un PC ou un programme
informatique (Labview) effectue les différentes cersions. Les différents capteurs sont
échantillonnés toutes les deux secondes.

1.4 Automatisation du procédé

La mise en place des cycles VSA implique des tedapsycles beaucoup plus courts que
pour le TSA. Les vannes manuelles situées surldéepau début de la these ont toutes été
remplacées par des vannes automatiques pneumatiques

L’ensemble des vannes est commandé par un aut@magemmable Schneider Modicon
TSX 37. Il est accompagné du logiciel de progranmnat/nity Pro S. Ce logiciel permet de
programmer l'ouverture et la fermeture des vanide. se fait par horloge apres un choix
préalable du sens de circulation du gaz d’alim@rigicontre-courants ou co-courants) et du
cycle envisagé (VSA, TSA ou VTSA). Il est possillle programmer la succession de
plusieurs cycles.

En ce qui concerne la partie devant fonctionnevida, les vannes qui ont été installées
sont de marque V.A.T. Il s’agit de vannes équerresokes a soufflet & commande
pneumatique. Les autres vannes sont de marque Efiks sont aussi commandées de facon
pneumatique.
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1.5 Présentation des différentes étapes des cycles VSA

Les différentes étapes d’'un cycle VSA sont repré&sensur la figure 2.3.

| Adsorption : ij | Désorption : P<PmJ | Re-Pressurisation

N2 + C02

C02 +
traces N,

- VIS SAASS S,

N, + traces CO, N
2

eau (optionnel) ‘eau N2 eau

Figure 2.3 : Les différentes étapes du procédé VSA pour urtimmeement a contre-
courants

Durant la phase d’adsorption a la pression atmogpie un flux gazeux composé de
5%, & 15%, de CQ dilué dans du Nest envoyé dans le lit d’'adsorbant. De I'eau cecul
dans le tube interne afin de limiter les montéegeamapérature dues a I'exothermicité du
phénomene d’adsorption. En sortie, on retrouveot@azt des traces de ¢@on adsorbé. La
désorption a lieu en faisant le vide dans la caotun faible débit d’azote appelé purge peut
étre mis en circulation dans I'adsorbeur afin dellitar la récupération du CQOgrace a
I'abaissement de la pression partielle par diluti@oelques secondes suffisent ensuite pour
repressuriser la colonne. La température de I'é@ulant dans le tube interne est considérée
comme la température de fonctionnement.

Quatre criteres de comparaison sont considérés gamarctériser les performances du
procéde :

* La pureté du Cerécupére en sortie (¥pco2)

* Le taux de captage (%) qui est le rapport de la masse de,C€cupéré sur la
masse de CLOntroduit :

r= rnCOZrécupéré (21)

mCOZint roduit

« La productivité volumique du GOkgcom>.h?) qui est la masse de G@cupéré
par unité de volume d’adsorbant et par unité dgpgem

mCOZrécupéré (2 . 2)

rod =
P +t +t

2xV

% oo * s )
adsorbant tadsorptlon désorption repressursation

e La consommation énergétique spécifique &nguekgcoz'l) qui est le rapport de
I'énergie consommeée par masse de @fupére pour le procédé VSA :
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1

. P y
E\/SA = ﬁ I:)vic:jevgaz ( Patm j -1 (23)

vide

y =Cp/Cv, Cp étant la capacité calorifique du £®pression constante et Cv la capacité
calorifique a volume constant. Pour le £f=1,29 d’aprés les données de I'encyclopédie des
gaz d’Air Liquide.

L'énergie utilisée pour le procédé VSA s’exprime re@gajoules électrique car elle est
générée par la pompe a vide qui fonctionne grdedegtricité. Pour faciliter la comparaison
avec les procédés VTSA et TSA ou I'énergie estimge en mégajoules thermiques, un
facteur 3 a été considéré entre les deux valeursasommation énergétique car le
rendement des centrales a charbon pulvérisé egbséggal a 1/3 d’aprés la thése d’Amman
(2007).

2. Adsorbants utilisés

Dans le cadre de cette étude, trois nouveaux aasriont été congus par des partenaires
industriels. La société IFP Energies Nouvellesaidmé un lot d’amines immobilisées : la
TEPA imprégnée sur une silice. L'entreprise de ohide spécialités Solvay a congu un lot
d’'oxydes de terre rare. Enfin, I'Institut de Redier sur la Catalyse et 'Environnement de
Lyon (Ircelyon), spécialiste des MOFs nous a fourmiot de SIM-1 (Substituted Imidazolate
Material).

2.1 TEPA imprégnée sur silice

Comme cela a été mentionné dans le premier chagétree mémoire, I'immobilisation
d’amines sur un support de silice est une techniquietend a se développer pour la
conception d’adsorbants captant le L@ existe deux méthodes d’immobilisation : le
greffage et I'imprégnation. Le greffage se fait g@dnéral avec des amino-silanes. Pour
limprégnation des amines diverses peuvent étrdiségis : polyethyleneimine (PEI),
monoéthanolamine (MEA), diéthanolamine (DEA), téthglélenepentamine (TEPA).

Dans le cadre de ce travalil, les équipes d’IFP gteeMNouvelles (Pirngrubet al., 2009)
ont congu plusieurs amines immobilisées sur un @i ont mesuré leur capacité a adsorber
le CQ.. Elles se sont d’abord intéressées au greffageoteamino-silanes (APS, AEAPS et
TA) sur une silice commerciale (Grace X254). Laame d’adsorption en Cne dépasse
pas 33 g.kgis* avec une AEAPS, ce qui reste faible en comparaisea la littérature. Les
chercheurs d’IFPEN ont ensuite imprégné des amiiREs$, TEPA, tetramines bisSAPED et
bisAPPip) sur différentes silices commerciales. dtmix final s’est porté sur la TEPA
imprégnée dans une silice commerciale fournie pamt$sobain. Ce couple TEPA-Si@st
celui qui donne la meilleure capacité d’adsorptiba. TEPA est une amine qui donne de
bonnes performances d’apres la littérature (tieal, 2008 ; Qiet al, 2011) et qui est
disponible dans le commerce a prix abordable. li;cescommerciale de Saint-Gobain a été
choisie car elle est fournie sous forme d’extrudés.

Les principales caractéristiques de la TEPA impéégsur la silice fournie par IFP
Energies Nouvelles pour nos essais sont présetddsde tableau 2.1.
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Tableau 2.1 :Propriétés de la TEPA imprégnée sur silice foupaielFP Energies Nouvelles

Propriété
Forme et couleur Cylindres blancs
Diametre moyen (mm) 1,5
Masse volumique du lit (kg.m®) 526
Porosité 0,37
Masse dans lI'adsorbeur (kg) 2,03
Chaleur d’adsorption (kJ.mol™) 65
Capacité calorifique (J.kg".K%) 1400

Les données d’isotherme pour le £dht été mesurées par IFP Energies Nouvellesutl fa
noter que ces mesures ont été réalisées a partirlof de TEPA imprégnée qui n’était pas
mis en forme. L’'ajout d’'un liant est nécessairerpibriquer un lot sous forme de cylindres
adapté au test sous pilote. Au final, la présereedalliant résulte en une réduction de la
capacité d’'adsorption de 20% par rapport aux danmddenues avec de la poudre. Cette
donnée a été décidée en accord avec IFP EnergieseMNss et est prise en compte lors des
essais en colonne.

Plusieurs modéles ont été testés pour obtenir [leome prédiction a partir des données
corrigées. L'isotherme de Toth est celui qui a doanéeilleure prédiction. Son équation est
présentée ci-apres.

bP
q =0 ( (2.4)

1+ (bP)t)%

Avec :
- qla quantité de COadsorbé (g.k9

- (. la quantité de Coadsorbé a saturation (g:Rg

- b la constante d'affinité (Pa
- P la pression partielle du GQPa)
- tun parametre d’ajustement

L’évolution des paramétres de I'équation en fonctienla température est donnée par les

éguations suivantes :
T
qsat = qref,sat eXF{X(l‘—H (25)
Tref

_ Q Tref _
b=Db, ex;{ RT. ( = 1)} (2.6)

Tref
t=t, +a|ll- = (2.7)




Avec :
- Q I'énergie d’activation (J)

- R la constante des gaz parfaits (8,314 JKot)
- o ety des parametres de I'isotherme de Toth

Les valeurs des parametras G; ber: ter: Tref; Qe RTrer; o €t Sont reportées dans le
tableau 2.2. Une minimisation des écarts entreuvalexpérimentales et valeurs numériques
sur les isothermes a 60°C, 90°C et 120°C par ldnodét des moindres carrés a été utilisée
pour leur détermination.

Tableau 2.2 :Parametres du CGQour I'isotherme de Toth sur la TEPA imprégnéessiice

Parametre
Oref,sat (g . kgads-l) 75,7
bret (Pa™) 6,95.10°
tref 0,64
Tret (K) 333,15
Q/RT et 32,97
a 1,48
x 1,18

Les isothermes expérimentales et corrigées ainsileurs prédictions par le modeéle de
Toth pour le CQ sont représentés sur la figure 2.5. Les pointcaoent les données
expérimentales et les traits pleins la prédiction.

100 .
| ——données brutes
90 - données corrigées
¢ 60°C
] 90°C

80 1 x 120°C

70 1
60:
50: % X
40: X

30 1

Quantité adsorbée (g co2.kgtags)

20 T

10 A

0 —————r —_————s
1000 10000 100000

Pression CO , (Pa)

Figure 2.5 :Isothermes du COsur la TEPA imprégnée sur silice (modéle de Tothoanées
expérimentales IFP Energies Nouvelles)
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D’apreés la figure 2.5, a 60°C, 90°C et 120°C, lesrbes se superposent pour des pressions
partielles en C@inférieures a 50000 Pa, ce qui est intéressant ophase d’adsorption
l'alimentation étant a pression atmosphérique aescconcentrations en @@omprises entre
5%.,01 €t 15%, (Soit des pressions partielles variant de 500009Q%a). Pour des pressions
partielles plus élevées, I'écart maximum entrevidsurs expérimentales et prédictives est de
6,0% a 120°C. Par contre, les données d’isothernesa pressions partielles en £0
supérieures a 70000 Pa n’ont pas pu étre détermparelFP Energies Nouvelles, cela a peu
d’'impact puisque la pression partielle en &0 VSA évolue de 15000 Pa a 100 Pa.

2.2 Oxydes de terre rare

Les oxydes basiques de type carbonate sont compussdongtemps pour leur capacité a
adsorber les molécules acides comme le @®Dle NQ du fait de leur force basique. Plus la
elle est importante et plus le g@st adsorbé facilement. Par contre, cela rendsarpgtion
de plus en plus difficile & température ambiante.

Pour la société Solvay, I'un des enjeux du proje&& 1A 31 est de fabriquer un adsorbant
type oxyde ayant une force basique suffisante poeaptage du COmais pas trop élevée
pour que la désorption en VSA ne soit pas tropiailéf Les équipes de Solvay se sont
dirigées vers les oxydes de terre rare qui ontaasecité plus faible que les carbonates.

Les principales caractéristiques du solide fourar @olvay sont présentées dans le
tableau 2.3 :

Tableau 2.3 :Principales caractéristiques des oxydes de taree r

Propriété

Forme et couleur Cylindres bruns
Diameétre moyen (mm) 2,0
Masse volumique du lit (kg.m®) 965
Porosité 0,4
Masse dans I'adsorbeur (kg) 3,67
Chaleur d’adsorption (kJ.mol™) 40
Capacité calorifique (J.kg".K%) 450

Les isothermes expérimentales ont été fournies Sm@vay. Comme pour la TEPA
imprégneée, les isothermes ont été mesurées shastlpermettant de les mettre en forme. La
capacité d’adsorption du lot d’oxyde est réduite20@6 a cause de ce liant. Cette valeur est
une donnée de Solvay et est prise en compte lereskais. Le modele de Langmuir a trois
coefficients est celui qui donne la meilleure pcédn.

Son équation est présentée ci-dessous.

_ Qe 10.P + Osat,20, P + Oset 0P (2.5)
1+blP 1+b2P 1+b3P

q

Avec
- gla quantité de C@adsorbée (g.kgs")
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0yl@ quantité de CQadsorbé a saturation (gkg)

- P la pression partielle en G(Pa)
- b la constante d'affinité (Pa

L’évolution des paramétres de I'équation en fonctie la température est donnée par les

éguations suivantes :
T
qsat,i = qref sat,i EXF{ |[1__]:| (26)
Tref

r{ Q (Tref j:|
bl = bref i €X : —-1 (27)
’ RTer \ T

Les valeurs des parametreg:&i; breri . Trer; Q/RTwes €t y sont reportées dans le
tableau 2.4. Comme pour la TEPA imprégnée sur silingjtilise la minimisation des écarts
entre valeur expérimentale et numeérique a toutestéenpératures par la méthode des
moindres carrés.

Tableau 2.4 :Parametres du CQour I'isotherme de Langmuir a trois coefficients s
oxydes de terre rare

Parametre
Oref,sat,1 (g-kgads_l) 14,28
brer1 (Pa™) 1,15.10°
Ql/RTref 5,90
11 1,15
Oref,sat,2 (g-kgads_l) 19,33
bret 2 (Pa™) 1,51.10°
Qo/RT ef 2,31
12 2,26
Oref,sat,3 (g-kgads_l) 7,89
brer s (Pa™) 3,15.10°
Q/RT ref 19,71
13 1,08
T et (K) 283,15

D’aprés la figure 2.6, les courbes se superposefie@rt maximum entre les valeurs
expérimentales fournies par Solvay et les valetégdiptives ne dépassent pas 2%.
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Figure 2.6 :Isothermes du CQLangmuir a 3 coefficients) pour les oxydes decteare

23 SIM-1

L’Institut de Recherche sur la Catalyse et 'Enmmement de Lyon (lrcelyon) est un
spécialiste de la conception de MOFs pour de nomxbd®emaines de la chimie et du génie
des procédeés. Pour rappel, les MOFs sont des saideésultent de I'assemblage par liaisons
fortes d'entités inorganiques et de ligands orgassq |l est facile de changer les ligands
inorganiques pour créer de nouveaux MOFs. Des arslliont été répertories dans la
littérature. Pour le captage de £@s plus prometteurs sont les ZIFs (Zeolitic lazidlate
Frameworks). Dans le cadre du projet, Ircelyon mgaoun MOF isostructural aux ZIF-8 et
ZIF-90 appelé SIM-1 (Subsituted Imidazolate Matgri@e solide inventé par le CNRS a été
breveté (Aguadet al, 2011).

Les principales caractéristiques du lot de MOFs rfisur au CNAM par
IFP Energies Nouvelles et Ircelyon sont énoncéas tiatableau 2.5.

Tableau 2.5 :Caractéristiques du lot de SIM-1 fourni par Ircglyau CNAM

Propriété

Forme et couleur Cylindres blancs
Diameétre moyen (mm) 2,7
Masse volumique du lit (kg.m®) 482
Porosité 0,4
Masse dans lI'adsorbeur (kg) 1,83
Chaleur d’adsorption (kJ.mol™) 34
Capacité calorifique (J.kg".K%) 1030
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Comme pour les deux autres adsorbants, I'ajout damt pour la conception du lot a
I'échelle pilote entraine une réduction de 20% aecdpacité d’adsorption par rapport aux
données d’isotherme fournies par Ircelyon. Cettende a été choisie en accord avec
Ircelyon. De plus, la mesure des isothermes agéliésée en présence de 20% d’humidité dans
le solide. Ces 20% doivent étre aussi retranchés da&leur de capacité d’adsorption.

La prédiction du modele a partir des données dimmhes expérimentales corrigées a
montré que le modele de Toth est le plus convenable

Les valeurs des parametras G; brer: ter: Tref; Qe RTrer ; a0 €t Sont reportées dans le
tableau 2.6.

Tableau 2.6 :Parametres du CGQour I'isotherme de Toth sur le SIM-1

Parametre
Oref,sat (g-kgads-l) 15118

bret (Pa™) 6,19.10°

tref 0,36
Tret (K) 283,15

Q/RT et 9,89

o 6,0
X 6,39

Les isothermes déterminées expérimentalement gelydm et issues du modeéle de Toth et
leur correction sont représentées figure 2.7, laéstpaoncernant les données expérimentales
et les traits pleins les prédictions.
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Figure 2.7 :1sothermes du C{Toth) pour le SIM-1
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L’écart entre les valeurs expérimentales fournigslgalyon et les valeurs prédictives est
généralement inférieur a 1% et atteint 2% a 30UD& pression partielle en G@roche de
1 bar.

La figure 2.8 représente I'allure des isothermasigées pour la TEPA a 60°C, les oxydes
et le SIM-1 & 30°C.
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Figure 2.8 :Isothermes du C{pour les trois adsorbants

La figure 2.8 montre que les isothermes de la TERAes oxydes sont beaucoup plus
raides que celles du SIM-1. Les adsorbants ayamisotherme raide adsorbent facilement le
CO, mais sont difficiles a régénérer. C’est le comérgiour ceux ayant une allure allongée.

3. Etude en opération unitaire

Dans un premier temps, des essais en percage@ptiés ont eté réalisés avec les trois
solides. Le but de ces essais est de détermireplacité des solides a adsorber le; @0a
étre régénérés. Cela permettra de mettre en maaedilleures conditions de fonctionnement
pour les essais en cycle.

3.1 Etude de I'adsorption

Les essais d’adsorption ont été réalisés a 60G% pour la TEPA imprégnée, 30°C et
50°C pour les oxydes de terre rare et 30°C po@®iNe-1. Ces températures ont été choisies
afin d’obtenir le meilleur compromis entre adsavptiet désorption. Le débit d’alimentation
est de 20 NL.mith. Le gaz a I'alimentation est constitué d’un mékunig 15%, de CQ et
85%,, de N. Il s’agit de la composition maximale en £€@résent dans des fumées de
centrale en post-combustion (cas des centralearbam pulvérise).
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La figure 2.9 représente les courbes de percade stasse de Gadsorbée a 60°C pour
la TEPA et a 30°C pour les oxydes et le SIM-1. emps est exprimé en coordonnées

réduites : temps divisé par le temps de perca@®a 5
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Figure 2.9 : Courbes de percage et de la masse dea@€brbée cumulée pour les trois
adsorbants

Le tableau 2.7 présente les principaux résultagslstrption du C® pour chacun des
adsorbants.

Tableau 2.7 :Principaux résultats d’adsorption du £€r les trois solides

Oxydes de terre

Adsorbant TEPA imprégnée rare SIM-1
Température (°C) 60 75 30 50 30
Temps de percage a 50% (min) 26 23 10,6 9,1 4,2
Temps d’apparltlpn du CLCen sortie 21 20 10 7.9 1.3
(min)
Masse CQadsorbé (g) 158 143 71,2 53,6 41,2

Capamte_ massique obFlenue avec |le 79.0 715 19.4 14.6 225
pilote (o2KGags )

Capacite massique obtenue avec les 70.4 X 20.6 16.8 24.3
isothermes corrigéesdgp.-kgads™)
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Les courbes de masse adsorbée sur la figure 28 dbnnées sur le tableau 2.7 montrent
que la TEPA imprégnée est le solide qui adsorl@ua grande quantité de GQle 143 g a
158¢g respectivement a 75°C et 60°C). La masse meskans I'adsorbeur étant de 2,03 kg
(tableau 2.1), la capacité  d'adsorption est donc lplus importante :
79,0 Go2kgaas® +4,0 g.kgas* & 60°C d’aprés le tableau 2.7 (cas représentéadigure 2.9)
et 71,5 gookauas + 3,9 g.kges & 75°C.

Si on compare la valeur de capacité a 60°C troavée notre pilote avec celle issue de
lisotherme corrigée représentée sur la figure 2064 go2Kgais™ pour une pression partielle
en CQ de 15000 Pa en tenant compte des incertitudesedars I'écart minimal est de 6,1%
et I'écart maximal de 10,9%. Le calcul de I'ensesnbles incertitudes de mesure sur
l'installation est expliqué en annexe A.1.

Enfin, les résultats de percage présentés danableau 2.7 confirment, comme il est
visible sur les isothermes (figure 2.5), que la capamassique de la TEPA et des oxydes de
terre rare diminue avec la température. En effiet,chute de 9,4% entre 60°C et 75°C.

Concernant les oxydes de terre rare, d’apres ladig.9 et le tableau 2.7, la masse de CO
adsorbé (53,6 et 71,2 g respectivement a 50°C ¥2)38st moins importante que pour la
TEPA et plus importante que pour le SIM-1 (41,2 30aC). Mais comme la masse de solide
dans l'adsorbeur est grande (3,67 kg d’aprés léedal?.3), la capacité d’adsorption se
retrouve la plus faible des trois adsorbants : §%dqs’ + 0,7 g.kges® et 14,6 g.kgis"

+ 0,8 g.kgus® respectivement & 30°C et 50°C.

Les valeurs de capacité obtenues avec les isotbecoreigées lues sur la figure 2.6 et
écrites dans le tableau 2.7 sont de 20¢.K0.qs” et 16,8 goxkgaas® respectivement & 30°C
et 50°C pour une pression partielle en,@® 15000 Pa. L’écart entre les valeurs obtenss lor
de nos essais et celles issues des isothermegéasvarie de 2,5% a 9,2% a 30°C et de 8,3%
a17,8% a 50°C.

Enfin, tout comme avec la TEPA, on voit sur le ¢zl 2.7 que la capacité d’adsorption
chute de 24,7% entre 30°C et 50°C.

Pour les essais de percage avec le SIM-1 a 30°@akse de COadsorbée est moins
importante qu'avec les oxydes de terre rare (-42,4f4is la capacité d’adsorption est plus
importante (+16,0%) car la masse de MOF dans |'bdsorest plus basse que celle des
oxydes (1,83 kg de SIM-1 contre 3,67 kg d’'oxydas deux fois moins).

Si on compare avec la valeur de capacité lue ®atlierme corrigée a 30°C représentée
sur la figure 2.7 avec celle issue des essaigaité&st de 7,4%.

La figure 2.9 montre que l'allure des percages aldEPA imprégnée sur silice et des
oxydes de terre rare sont presque équivalents glede percage du GQ@vec le SIM-1 est
beaucoup plus dispersif. Cela est lié a I'allure dennées d’isotherme représentées sur la
figure 2.8. Les isothermes de la TEPA imprégnéelest oxydes de terre rare sont donc
beaucoup plus raides que celle du SIM-1. L'affirdtére les pores de I'adsorbant et le,CO
est donc plus importante avec les deux premierglesl Cela laisse supposer que des
résistances externes différentes pour chaque saotieleiennent lors de I'adsorption.

L’'adsorption est un phénoméne exothermique ce govggue la génération d’ondes

thermiques qui se propagent le long du lit. Lawation de I'eau dans le tube interne de
'adsorbeur permet de contenir ces élévations mpéeature.
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La figure 2.10 représente les élévations de tenyoérdors des percages a 60°C pour la
TEPA imprégnée sur St a 30°C pour les oxydes de terre rare et le SIMe temps est
exprimeé en coordonnées réduites.
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Figure 2.10 :Elévations de températures dans le lit d’'adsorbardnt le percage pour les
trois adsorbants
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Pour les essais avec la TEPA imprégnée sur siliEsexydes de terre rare, la figure 2.10
montre que I'écart entre les ondes thermiques @sstant. Le front de chaleur se déplace
donc a vitesse constante dans le lit.

Les élévations de température dues au déplacemdrardude matiére dans le lit sont trés
importantes pour la TEPA : +55 K a 60°C. Elles sooindres pour les oxydes de terre rare :
+41 K au plan 1 a +26 K au plan 5. En ce qui camedes essais de percage avec le SIM-1,
d’apres la figure 2.10, I'élévation de températese bien plus faible qu’avec les deux autres
solides : de +1,3 K a +2,1 K. Ce phénomene dépend dapacité d’adsorption du solide, de
sa chaleur d’adsorption et de sa capacité calagfid.a chaleur d’adsorption est supérieure
pour la TEPA par rapport aux deux autres solid&sk@mot* pour les amines, 40 kJ.rffol
pour les oxydes et 34 kJ.rfopour le SIM-1 d'aprés les tableaux 2.3, 2.4 e}.Z® plus, la
capacité d’adsorption en G@e la TEPA imprégnée sur silice est plus impoeante celle
des deux autres solides d’aprés les isothermes @&tbleau 2.7. Et méme si la capacité
calorifique est la plus importante (1400 3&g.K! pour les amines contre 1030 tkg.K*
pour le MOF et 450 J.kg;.K' pour les oxydes selon les tableaux 2.3, 2.4 8t Peffet
combiné d’'une chaleur d’'une capacité d’adsorptiopdrtante cause de grandes variations de
température lors du passage du front de matiérelddihs

Sur la figure 2.10, on voit que les amplitudeseatagérature sont proches pour les 5 plans
lors d’'un percage avec la TEPA imprégnée sur sili¢é5 K au plan 1, +52 K au plan 5)
alors qu’'elles sont décroissantes avec les oxyddsroerare (+41 K au plan 1 et +26 K au
plan 5). Dans le cas de I'adsorption par la TEPArggnée, le front de matiére se déplace de
facon homogéne assez lentement. Le front de ma@méplace plus rapidement lors d’'un
percage avec les oxydes, ce qui le rend non isathdiou le profil décroissant observé sur la
figure 2.10. Enfin, dans le cas du SIM-1, les éiéve de température ont lieu presqu’en
méme temps. Le percage dispersif en est la causagale.
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Malgré la présence d’ailettes, un gradient radéatednpérature est observé dans le lit quel
gue soit le solide utilisé. L'élévation radiale desnpératures a mi-hauteur de la colonne
(plan 3) est représentée sur la figure 2.11 pautrtes adsorbants a une concentration ea CO
a l'alimentation de 15%. La température du lit au début du percage e80d€ avec la
TEPA imprégnée sur silice et de 30°C avec les oxgidée SIM-1.
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Figure 2.11 :Elévations des températures radiales dans leréitde I'adsorption d’'un
mélange a 15% de CQ.

D’aprés la figure 2.11, les montées en tempéraearproduisent au méme moment quelle
gue soit la position radiale avec les trois adsubala distribution du flux de matiére est
donc homogene dans la section. Cette observatioégesvalente a celle observée lors des
précédents travaux avec cet adsorbeur (Clausse3 ;200erel, 2008). Par contre, le
refroidissement est hétérogéne pour les trois ewliar exemple, lors d'un percage avec la
TEPA, il faut 20 min pour queck se retrouve a 70°C (écart de 10 K) alors qu'il #&bitmin
pour Tpz. Toutes les températures sont proches des 60fi@uiiau bout de 50 min. Des
courbes d’évolution des températures radiales Ev@EPA, on peut dire aussi que malgré la
présence d’ailettes, un gradient radial importahiobserve. En ce qui concerne les oxydes de
terre rare, le gradient est moins important cathialeur et la capacité d’adsorption sont plus
basses. On remarque sur la figure 2.11 que la tatypé devient homogéne sur toute la
section au bout de 20 min mais elle ne revientgpés température initiale (écart de 5 K).
Enfin, la figure 2.11 montre que les élévations akedi de température avec le SIM-1 sont
faibles. La température initiale est atteinte autlate 20 min pour les positions A, B et C et au
bout de 27 min pour la position D au milieu du Har contre, la température ne tend pas vers
la valeur du début du percage mais continue dendieni

Enfin, on remarque également que les augmentatdiensmpérature sont différentes selon
la position radiale. Pour tous les solides, la fmsi D est associée a I'élévation de
température la plus importante. Cela est di a ssitipnnement au milieu du lit au point le
plus éloigné des ailettes et de I'extérieur. Laitps A est celle qui subit 'augmentation la
plus faible car elle est placée a I'extérieur eicpe des ailettes.
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3.2 Etude de la désorption

Les opérations de désorption ont été effectuées lagetrois solides en mettant sous vide
I'adsorbeur saturé par un mélange d’alimentatiantermant 15%, de CQ. Les essais ont été
réalisés a 60°C et 75°C pour la TEPA, 30°C et 5000r les oxydes et 30°C pour le SIM-1.
La pression de la désorption est de 1 mbar. L'erfe d’'une purge de,Mle 0,2 NL.miff a
eégalement été étudiée. La régénération est ternyuneed le lit est propre.

Les principaux résultats de désorption sont présenéins le tableau 2.8.

Tableau 2.8: Principaux résultats obtenus lors dealdésorption avec les trois adsorbants

Adsorbant TEPA imprégnée Oxydtraasrge terre SIM-1
Température (°C) 60 75 30 50 30

Masse CQ@désorbé sans purge (g) 10,4 16,1 26,3 28,1 34,6
Masse CQdésorbé avec purge (g) 16,7 21,4 35,0 37,4 X

Les résultats présentés dans le tableau 2.8 momuente SIM-1 fourni par Ircelyon est
'adsorbant le plus facile a régénérer (34,6 g réoép a 30°C soit 84,0% du g@dsorbé
auparavant). L'allure allongée des isothermes sgmt€es sur la figure 2.8, caractéristique
d’'une désorption favorable par rapport a I'adsomtexplique ce résultat.
en VSA. A 60°C, de 6,6% a 10,6% du £&dsorbé lors du percage est récupéré (de 10,4 g
sans purge a 16,7 g avec purge sur les 158 g adsdt@pres le tableau 2.7). A 75°C, c’est a
peine mieux : de 11,3% a 15,0% du gésent dans I'adsorbeur au début de la régéaBrati
est récupére (de 16,1% a 21,4% respectivementetangc purge sur 143 g). Ce résultat est
caractéristique d’'une isotherme raide qui tradué adsorption favorable au contraire de la
désorption. De plus, l'adsorption du ¢@ar la TEPA se fait par chimisorption. Le
phénomene étant irréversible, la désorption n'astfpvorisée.

Pour les oxydes de terre rare, I'emploi d’'une pyvgemet de récupérer 49,6% du £O
initialement adsorbé au bout de 80 min. Sans peegds 39,6% sont récupérés lors de ce
temps de désorption. A 50°C, la part de ,Gfésorbé par rapport a celle préalablement
adsorbée varie de 52,4% sans purge a 69,8% avge fade 28,1 g a 37,4 g pour 53,6 g de
CO, présent dans la colonne au début). L’affinité eetgr CQ et les oxydes de terre rare est
moins forte que dans le cas de la TEPA et plu®fque dans le cas du SIM-1 d'ou cette
désorption plus favorable par rapport a la TEP#&eins favorable par rapport au MOF.

Les évolutions de la fraction molaire en £@ans le désorbat récupéré sont présentées
dans la figure 2.12 & 60°C pour la TEPA imprégi3@2C pour les oxydes de terre rare et le
SIM-1. La figure de gauche est un zoom sur les meninstants de la désorption.
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Figure 2.12 :Evolution de la fraction molaire en G@ans le désorbat pendant la
régénération des trois solides.

Sur la figure 2.12, il est observé que pour leséerpces sans circulation de purge, la
fraction molaire en C@®en sortie atteint 100% au bout de quelques sesqete22 s pour les
oxydes, 20 s pour la TEPA et 17 s pour le SIM-1) pEésence d’'une purge, il faut 30 s pour
atteindre une concentration molaire en sortie d&%8&vec les oxydes et 34 s avec la TEPA
imprégnée. Au début de la régénération, l'azotergtitiel et présent dans les tubes
(0,073 mol) est récupéré, ce qui expligue quedation molaire en Cen sortie ne soit pas
maximale tout de suite au début de la désorptianpriésence d’'un débit de purge d’'azote de
0,2 NL.min* provoque une dilution du gaz récupéré et par apresg, la fraction molaire
diminue au cours de la désorption : aprés 20 mireégénération la fraction molaire n’est plus
gue de 96,5% et elle est de 91,5% aprées 80 min.

L’évolution du rapport de la masse de {@cupéré au cours de la désorption par la masse
de CO2 capté lors de l'adsorption est représentielas figure 2.13. Les températures
opératoires sont les mémes que precédemment (6QiCgsoamines imprégnées, 30°C pour
les oxydes et le SIM-1).

La figure 2.13 montre que le SIM-1 est I'adsorbqui est régénéré le plus aisément. En
effet, 50% du C@ préalablement adsorbé est désorbé au bout deif,2in80,5% sont
récupérés au bout de 80 min. En ce qui concernexigtes de terre rare, lorsqu’une purge est
en circulation dans l'adsorbeur, 45,6% du,Gdsorbé au préalable est récupéré en 80 min.
Quand il n'y a pas de purge, un peu plus d'un tir<Q présent dans la colonne au début
de la régénération est désorbé en 80 min (36,6%fin,Een ce qui concerne la TEPA
imprégnée, seulement 6,5% du £€3t récupéré sans purge et a peine un peu plu410
avec une purge aprés 80 min. Ce résultat s’explguaine affinité moins forte entre le €O
et le SIM-1 par rapport aux autres adsorbants.rSs® référe aux allures de différentes
isothermes, celle de la TEPA imprégnée est la gaige, ce qui signifie que I'adsorption est
favorisée et la désorption défavorable. C'est I'meepour le SIM-1 qui a une isotherme
moins raide.
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Figure 2.13 :Evolution du rapport entre la masse de,@€sorbé et adsorbé au cours de la
régénération pour les trois adsorbants

La figure 2.13 montre que la majeure partie du, @t désorbé durant les premiéres
minutes. En effet, avec la TEPA imprégnée, il fseulement 2,2 min pour récupérer 3,3% du
CO, adsorbé précédemment ou 50% de ce qui est dégbrB@ récupérés en 2,2 min mais
10,4 g désorbés en 90 min et 158 g adsorbés pracéeiat).Si on régénere avec une purge,
il faut 7,5 min pour récupérer 5,1% de la quardidéorbée ou 50% du G@ésorbé (8,3 g de
CO, désorbés en 7,5 min et 16,7 g en 100 min pour XHggrbes).

En ce qui concerne les oxydes de terre rare, lardi@®.13 montre que 2,0 min sont
nécessaires pour récupérer 24,5% de ce qui a étébédou 50% du CLQdésorbé au total
(13,1 g récupérés en 2,0 min ; 26,3 g en 85 mitre®38,6 g adsorbés d’apres le tableau 2.8).
Avec l'aide d’'un gaz de purge, il faut 2,6 min palésorber 32,7% du GGdsorbé lors du
percage ou 50% du GQiésorbé au total (17,6 g de £f@cupérés en 2,6 min et 35,1 g en
134 min pour 53,6 g adsorbés lors de I'adsorption).

Enfin, la méme observation est visible pour le SIMgu’il faut 5,8 min pour récupérer
42% du CQ adsorbé lors du percage ou 50% du,@®@sorbé au total et 12,2 min pour
désorber 56% du CQOadsorbé ou deux tiers de la quantité désorbé@ (Lvécupérés en
5,2min; 23,1gen 12,2 min; 34,1 g en 120 miarptl,2 g adsorbés lors du percage).

A la vue des résultats graphiques présentés ddigute 2.13, on peut conclure que pour
le fonctionnement en cycle, la phase de désorgtiginétre rapide car c’est au début de celle-
ci que la plus grande quantité de £&3t récupérée. Désorber plus longtemps permetigait
récupérer plus de GO(augmentation du taux de récupération et de latpulors d'un
fonctionnement sans purge) mais contribuerait airdier a priori considérablement la
productivité.
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De plus, l'effet de la purge sur la quantité de,Qf@sorbé est intéressant quand la
désorption dure longtemps. Au bout de 10 min oréoapere que 12,5% de €én plus avec
la purge pour la TEPA et 18,6% avec les oxydescButre, aprés 1 h de régénération, 33,1%
de CQ sont récupérés en plus avec les amines impregiéd3,1% avec les oxydes. Lors
d’un fonctionnement en cycle, un allongement ddueée des phases aurait un impact sur la
productivité et la circulation d’'une purge induiteudilution du désorbat et en conséquence
une diminution de la pureté.

L’évolution de la pression pendant les premiertaims de la désorption est représentée sur
la figure 2.14.
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Figure 2.14 :Evolution de la pression au début de la désorgtiat les trois adsorbants

La figure 2.14 montre que la chute de pressiorragstie au début de la régénération lors
des essais avec les trois solides. En effet, pampbe pour les essais avec la TEPA, la
pression de vide atteint 10 mbar aprés 50 s et bmbhar au bout de 1 min de régénération.
Pour les oxydes de terre rare, il faut 50 s potgiratre 10 mbar la pression de 1 mbar est
atteinte apres 60 s. Cette évolution de la presssbisemblable a celle qu’on retrouve dans la
littérature pour des essais de désorption et die &¥8A a deux colonnes pour le captage de
CQO,. Par exemple, dans la publication de kual. (2012), la pression passe de 1 bar a
10 mbar en 30 s et est de 5 mbar au bout de 1 enn@égénération. Lors des essais présentés
par Li et al (2008), la pression passe de 1200 mbar a 10 mba@0eecondes. De plus, la
chute de pression dépend fortement de la puissetnde la taille de la pompe. La nétre est
importante par rapport a 'adsorbeur donc la cllet@ression est rapide.

L’évolution de la diminution de température lors ldedésorption est représentée sur la
figure 2.15. La majeure quantité du £@st récupérée lors des premiéres minutes. La
régénération est donc plus intense a ce momenitadadésorption étant un phénomene
endothermique, cela explique I'allure des courbesed®wérature sur la figure 2.15. En effet,
la température diminue brutalement (-2 K avec |®@AE-3 K avec le SIM-1 et -4,5 a -5K

86



avec les oxydes) au début de la régénération pigisdance a se stabiliser car le phénoméne
de désorption est beaucoup moins important.
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Figure 2.15 :Evolution de la différence de température au cderka désorption pour les
trois solides

Ces résultats lors des essais en désorption emesasiortir deux points importants pour les
essais en cycle. D’'abord les temps des phasesrpédsoet désorption) doivent étre courts
car le CQ est principalement récupéré au debut de la régtogér Cela permet d’avoir une
bonne productivité. Une durée d’adsorption trop lengn cycle entrainerait un percage total
responsable de la perte de £0e taux de captage serait reduit. Le deuxiematpmincerne
I'absence de purge. En effet, les essais en désogitnple ont montré que la purge a un effet
intéressant sur la quantité de £f@cupéré (donc sur le taux de captage) aprés mpste
relativement long. La circulation d’une purge deddns I'adsorbeur avec des temps de cycle
courts ne permettrait pas de réecupérer beaucoup daduCQ et entrainerait la dilution du
désorbat (diminution de la pureté).

4. Etude en cycle

Les essais en cycle ont été menés en VSA avecér@ies : adsorption, désorption sous
vide et repressurisation (figure 2.3). Les réssiléat cycles sont présentés séparément pour les
trois adsorbants dans les parties 4.1, 4.2 et 4.3.

4.1 FEtude avec la TEPA imprégnée sur Si©

Pour toutes les configurations, le débit d’aliméntaa été fixé & 20 NL.mihlors de la
phase d’adsorption comme pour les essais en opératiitaire. Les deux températures de
fonctionnement sont aussi les mémes que précédemme@it et 75°C. La concentration en
CO;, a I'alimentation est de 15%pet un essai a été effectué a,5%
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Comme vu au paragraphe 3, la durée de la phasé@steption doit étre limitée. Deux
configurations ont été testées :
* la «configuration 1» ayant une durée d’adsorptin 1 min, un temps de
régénération de 5 min et une phase de repressomish 20 s.

* la «configuration 2 », dont la phase d'adsorptaure 1,5 min, la phase de
désorption 10 min et la phase de repressurisatian 2

La figure 2.16 présente I'évolution de la pressibaja concentration en G@n sortie, du
débit de gaz en sortie et des températures aws (faet 5 une fois que I'état cyclique
permanent est atteint pour une température deifometment a 60°C et la configuration 2.
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Figure 2.16: Evolution de la fraction molaire en G@n sortie, du débit de gaz, de la
pression en sortie de colonne et des températureglans 2 et 5 au cours du temps
(configuration 1 a 60°C)

Si on s’intéresse a I'évolution de la courbe detfoen molaire, on voit que la valeur en
sortie durant la phase d’adsorption n’atteint pas (@% a 0,7%). En effet, le lit est déja
partiellement saturé au début de la phase d’adearpar la phase de régénération est stoppée
avant le nettoyage complet du lit. De plus la phdserepressurisation se fait en faisant
circuler un débit de Nqui cause la désorption d’'une petite quantité @e que I'on retrouve
en sortie d’adsorbeur. Une partie du Li@jecté n'est donc pas adsorbé. Cela a peu
d’'importance car I'objectif de ce type de procédeshpas de capter 100% du £0

Au bout d’'une minute au cours de la phase d’adsnrpbn observe une augmentation de
la concentration en CQusqu’a 5,8 qui correspond au début du percagka €erespond a
l'arrivée du front de matiére en sortie de colorreeCG; sortant du lit lors de ce percage a un
impact négatif sur le taux de captage. L'idéaldestionc de régler le temps afin que le front
de matiére se trouve juste a la sortie de l'adsorldela fin de I'adsorption. D’aprés la
figure 2.16, on peut suggérer qu'une durée dadsmrpentre 0,9 et 1,1 min serait
intéressante.
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Comme lors des essais en opération unitaire, ent digbdésorption, le COrécupéré en
sortie de colonne est dilué par I'azote residugd{® mol) au moment du changement de
phase. Une fois cet azote récupéré, la courbeadtidn molaire stagne a une valeur proche
de 100% ce qui est logique vu qu’il 'y a pas degpu

La température le long de la colonne varie de 5Y8@dant la phase de désorption a 61°C
lors de l'adsorption. Cette faible variation de p&rature s’explique par les masses cyclées
faibles si on compare avec la masse adsorbée lanspgrcage. En effet, on ne cycle que
7,7 g de CQalors qu’on adsorbe lors d’'un percage en opératiotaire 158g a 60°C avec
une concentration en GQ@ l'alimentation de 15% (soit 4,9% de la masse totale adsorbée
lors d’'un percage). Ceci est valable pour tougssis et toutes les configurations.

Comme observé lors des essais de désorption eatigpeéunitaire, la pression atteint en
guelques secondes 1 mbar.

Comme expliqué dans le paragraphe 1.5 de ce chagitatre criteres de comparaison sont
considérés pour les expériences en cycle en V&&puteté du Coen sortie (%oy), le taux
de captage (%), la productivité volumique (k@.m>.gsh?) et la consommation
énergétique (Mdkgeoz ).
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Figure 2.17 :Comparaison des performances pour les configuraticet 2
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Les résultats des criteres de comparaison en pgeieles deux configurations testées sont
présentés sur la figure 2.17.

Pour la configuration 2, l'objectif de 95% en pureté est dépassé. Lors de la
configuration 1, on s’en approche sans toutefagidindre (plus de 90%). La pureté du
désorbat plus basse pour la configuration 1 s’guplipar la dilution due a I'azote résiduel qui
est récupéré au début de la phase de réegénérfigjore(2.16). La durée de cette phase étant
plus courte lors de la configuration 1 (5 min cert® min pour la configuration 2), la pureté
est réduite.

L'objectif de taux de captage de 90% est atteintpoesque pour les essais avec une
concentration en alimentation de 156Avec une concentration en alimentation de,p%n
n'en est pas trés loin méme si le £t adsorbé en moins grande quantité (2,5 g de CO
cyclé contre 7,7 g avec une concentration en alkiatiem de 15%,).

Les valeurs de productivité obtenues ne dépassent$6 kgoom > xsh™. La température
a peu d'effet sur ce critere. La réduction du terdpscycle fait augmenter la productivité
(+28% a 60°C et +40% a 75°C). En effet, le débiyyemode désorption en cycle (quantité de
CO, désorbé par unité de temps et par cycle) estgrlusd quand la durée de la désorption
est plus courte. Donc la productivité augmente ménies masses cyclées sont plus faibles
avec des temps de cycles plus courts (7,6 g decg€é lors de la configuration 2 et 5,1 g
lors de la configuration 1 a 60°C soit une dimiontde 32,8%).

Pour une concentration de €@n alimentation de 15%, les valeurs de consommation
énergétique sont en deca de I'objectif de 1.Mdtos" et sont comparables & celle trouvées
par Liuet al (2012). Elle est tout de méme inférieure a laecedls procédeés d’absorption avec
la MEA. La consommation énergétique augmente coratEment quand la concentration en
alimentation est de 5%. En effet, cela s’explique par des quantités de @&orbé moins
importantes avec les expériences réalisées a umemwation en COplus diluée (5%,)
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Figure 2.18: Evolution de la fraction molaire en G@n sortie pour les deux
configurations de cycle (T=60°C, débit d’alimerati 20 NL.min*, concentration &
I'alimentation : 15%)
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L’influence des durées des cycles et de la temyérate fonctionnement sur I'évolution
des fractions molaires en cycle a été étudiée pEmideux configurations. La figure 2.19
présente I'évolution de la fraction molaire pows teeux durées de cycle étudiées.

Dans les deux cas, la fraction molaire en,@&D sortie durant la phase d’adsorption
n'atteint pas 0% (0,8% pour la configuration 1 &0 pour la configuration 2).

Quand la durée de I'adsorption est réduite, anlaé cette phase, la fraction molaire est de
1% (configuration 1) alors qu’elle est de 5,4% plauconfiguration 2. Il y a donc moins de
perte de C@ et par conséquent un taux de captage plus impof@h6% pour la
configuration 1 et 94,1% pour la configuration 2tsane augmentation de 2,7%). La
figure 2.18 montre que la durée optimale de I'apison est vraisemblablement inférieure a
1,5 min. D’aprés la figure 2.16 elle doit certairmrnse situer entre 0,9 et 1,1 min.

L'influence de la température de fonctionnementl&wolution de la fraction molaire en
cycle est représentée sur la figure 2.19 pour fdigaration 2.
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Figure 2.19: Evolution de la fraction molaire en G@n sortie pour 2 températures de
fonctionnement (T = 60°C ; 75°C) pour la configiurat2

De la figure 2.19, on déduit que le taux de captagieréduit quand on augmente la
température. En effet, a la fin de la phase d’gutgwr, la concentration molaire en €6st de
10% a 75°C alors qu’'elle est de 5,4% a 60°C. A 79&Qit d’adsorbant est en train de se

saturer donc le taux de captage est réduit (91,680°&€ et 89,2% a 75°C d'aprés la
figure 2.19).
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Ces essais en cycle font ressortir que les durédsatption et de désorption doivent étre
optimisées. Une durée d’adsorption trop longugesgtdiciable sur le taux de captage et une
durée trop courte sur la masse cyclée. Une durtée @® et 1,1 min semble étre idéale. En ce
qui concerne la désorption, si elle dure trop lengts, la productivité peut étre diminuée si la
guantité de C@désorbé par unité de temps et par cycle est &dpite. A la vue des temps
utilisés pour la TEPA (5 et 10 min) et au regard disultats présentés sur la figure 2.17, une
durée de désorption de 7 ou 8 min parait intéréssan

4.2 Etude avec les oxydes de terre rare

Les essais en cycle ont été réalisés aux mémes raimes que pour les essais en
opération unitaire : 50°C et 30°C. Le débit de gaz'alimentation est toujours fixé a
20 NL.min* et la concentration en G@ I'alimentation est de 15%

Comme pour la TEPA et comme observé paragraphéadd8rée de la désorption doit étre
limitée. Deux configurations de cycle ont été teste

* La «configuration 1 » dont la phase d'adsorptiamed2,5 min, la phase de
désorption 5 min et la phase de repressurisatia 20

* La «configuration 2 » qui est un cycle avec ungsrd’adsorption de 5 min, une
durée de régénération de 10 min et une durée dessepisation de 20 s.

L’évolution de la pression de vide, du débit de gazortie, de la concentration en D
sortie et des températures au niveau des plan® 2ait représentés sur la figure 2.20 quand
I'état cycligue permanent est atteint a 50°C paurdnfiguration 1.
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Figure 2.20: Evolution de la fraction molaire en G@n sortie, du débit de gaz, de la
pression en sortie de colonne et des températuxeglans 2 et 5 au cours du temps (cas :
température : 50°C — configuration 1)

Lors de la phase d’adsorption, la valeur de latimacmolaire n’est pas de 0% mais de
1,1%. Le lit est partiellement saturé du fait qgaedgénération est arrétée au préalable avant
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gu’il soit propre. Tout le C®n’est pas piége par I'adsorbant et par conséqleemapacité
d’adsorption est réduite.

Le lit commence a se saturer a la fin de la phasgsdrption (on a une concentration en
CO, de 3,5% en sortie de colonne) quand le front déémease rapproche de la sortie de
'adsorbeur : c’est le début du percage. Du, @6t donc perdu et le taux de captage est donc
réduit. Une durée d’adsorption entre 1,9 et 2,1 parait intéressante afin de maximiser le
taux de captage d’apres la figure 2.20.

Comme pour les essais avec la TEPA imprégnée e, da courbe de fraction molaire
monte jusqu’a atteindre 100%. En début de régénérde CQ désorbé est dilué dans 'azote
résiduel.

La température le long de la colonne varie de 4@d€nt la désorption a 53°C pendant
'adsorption. Comme pour la TEPA, les masses cgckmnt faibles par rapport a la masse
totale de CQ@ adsorbé lors d’'un percage (13,2 g .de,@€¢xrlé alors qu'on adsorbe au total
53,6 g lors d’'un percage d’aprés le tableau 2.7)

Sur la figure 2.21, sont représentés les résuliedscritéres de comparaison en cycle pour
les deux configurations : la pureté en QID désorbat, le taux de captage, la productivité e
consommation énergétique.
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Figure 2.21 :Comparaison des performances en cycle pour ledesxge terre rare
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Figure 2.22: Evolution de la fraction molaire en G@n sortie pour les deux
configurations (T=50°C, débit d’alimentation : 20Q.Win™, concentration a
I'alimentation : 15%)

Comme pour le solide IFPEN, l'influence des tempgsylde et de la température sur les
fractions molaires sont étudiées. La figure 2.2@sente I'évolution de la fraction molaire
pour les deux durées de cycle étudiées.

Dans les 2 cas, la fraction molaire en, G sortie durant la phase d’adsorption n’atteint
pas 0% (1,1% pour la configuration 1 et 0,9% pawdnfiguration 2).

D’apres la figure 2.22, le temps de pergcage a 5806e 2,5 min. Une durée d’adsorption
de 5 min est donc bien trop importante, du,@St donc perdu pendant les 2,5 dernieres
minutes ce qui réduit considérablement le taux algage. La durée d’adsorption optimale
semble donc inférieure a 2,5 min. D’apres la figi0), une adsorption se réalisant entre 1,9
et 2,1 min semble intéressante.

L'influence de la température de fonctionnementl&wolution de la fraction molaire en
cycle ainsi que I'évolution de ces températures sgprigsentes sur la figure 2.23.

De la figure 2.23, on peut déduire que la tempésatde fonctionnement n'a pas
d’influence notable sur I'évolution de la fractiomolaire et par conséquent sur la pureté du
désorbat. La variation de température est de 6°C yodonctionnement en cycle de 30°C et
de 5°C pour un fonctionnement & 50°C. Les variataimsempératures sont les mémes quelle
gue soit la température de fonctionnement. Les @esasgclées et donc les productivités sont
donc équivalentes. D’ailleurs cela est confirmélparvaleurs de productivités présentées sur
la figure 2.21 : 27,5 koM agsh™ & 30°C et 27,6 ko m>.gshta 50°C.
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Figure 2.23 Evolution de la fraction molaire en G@n sortie et de la température au plan
2 pour deux températures de fonctionnement (T €5@0°C) pour la configuration 1

Comme pour la TEPA, I'optimisation des durées dades doit étre réalisée. Il a été vu
gue l'adsorption doit durer entre 1,9 min et 2, hrafin de maximiser totalement la capacité
d’adsorption du lit. D’aprés la figure 2.21, uneré@r de désorption autour de 5 min est
intéressante car la pureté, la productivité volumigi la consommation €nergétique sont
satisfaisants.

4.3 Etude avec le SIM-1

Les essais en cycle ont été réalisés dans des tiomsdisemblables a celles du
fonctionnement en opération unitaire du point de deela température (30°C), du débit
d’alimentation (20 NL.mit) et de la concentration molaire en £®l'alimentation (15%;).
Comme on a vu au paragraphe 3.2 et comme pous$asseavec les deux autres solides, la
durée de la phase de désorption doit &tre coudex Donfigurations ont éte testées :

* La «configuration 1 » représentant un cycle damgHase d’adsorption dure 5 min,
la phase de régénération 5 min et la phase desmpigation 20 s.

» La « configuration 2 » qui est un cycle ayant uneed d’adsorption de 1 min, une
durée de désorption de 5 min et une durée de mpisation de 20 s.

L’évolution de la pression de vide, du débit de gazortie, de la concentration en D
sortie et des températures au niveau des plans 2a@it représentés sur la figure 2.24 quand
I'état cycligue permanent est atteint a 30°C pauwrdnfiguration 2.
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Figure 2.24: Evolution de la fraction molaire en G@n sortie, du débit de gaz, de la
pression en sortie de colonne et des températureglans 2 et 5 au cours du temps (cas :
température : 30°C — configuration 2)

Comme lors des essais avec les deux autres solaesleur de la fraction molaire
n'atteint pas 0% mais 1,1% lors de la phase d'qdwor. En effet, la régénération du lit
d’adsorbant n’est pas complete et donc le lit egiatie saturé au début de I'adsorption. Tout
le CO, n'est pas adsorbé et donc la capacité d’adsorptbréduite.

A la fin de l'adsorption, la fraction molaire attei3,4%,.. Comme lors des cycles avec les
amines imprégneées et les oxydes de terre rang clenhmence a se saturer et donc dy, €9
perdu. Une durée d’adsorption entre 0,8 et 0,9 pgmmettrait de maximiser le taux de
captage d’'apres la figure 2.24.

Il faut 45 s pour que la courbe de fraction molatteigne 100%, I'azote résiduel est
récupéreé en début de désorption.

Comme pour les essais de percage, 'amplitude deration de température est faible
(3K) a cause principalement de la faible chaletadsbrption du C@ sur le solide
(34 kJ.mot") et de la capacité d’adsorption basse (22,5%.kg

Les résultats des critéres de comparaison en sgadliegprésentés sur la figure 2.25.

L’objectif de pureté de 95% n’est pas atteint méme si on s’en rapproche darsslés cas
(pureté variant de 89,2% a 91,6%,). La modification du débit d’alimentation n’a pas
beaucoup d’influence sur la pureté.

Quant au taux de captage, l'objectif de 90% estirdttquand la durée de la phase
d’adsorption est de 1 minute (configuration 2) cuet soit le débit d’alimentation. Une durée
d’adsorption de 5 min est beaucoup trop importdatkt d’adsorbant se retrouve saturé car le
front de matiére est sortie de I'adsorbeur, dy €€ perdu et le taux de captage est réduit.

Une analyse plus fine des durées de cycles peaisgitrd’atteindre les deux objectifs en
pureté et taux de captage lors d’'un méme essai.

La productivité est trois fois plus importante late la configuration 1 avec un débit
d’alimentation de 20 NL.minh et six fois plus importante quand le débit d’alittaion est de
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10 NL.mir*. Par exemple, pour le cas ol le débit d’alimeoiaéist de 20 NL.mih on a une
productivité trois fois plus importante pour la €igaration 1 et la durée d'un cycle est
augmentée de 5/3 (10 min de cycle pour la configurd et 6 min pour la configuration 2).
La masse cyclée est donc multipliée par 5 (12,6 €@ cyclé lors de la configuration 1 et
2,4 g lors de la configuration 2). Donc méme sildébit moyen de désorption est plus faible
lors de la configuration 1, la masse de,Q@@clé est plus importante d’'ou une productivité
plus importante.

Pour la configuration 2, la consommation énergétigsietrés importante car la masse
cyclée est faible (de 1,4 & 2,5 gixgLorsque le débit est divisé par 2, les quantiE&LQ
sont réduites et en conséquence, la consommateygéiigque devient importante.
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Figure 2.25 :Comparaison des performances en cycle pour le S#8Q°C

L’influence des durées de cycle et de la tempéeadurdébit d’alimentation est étudiée ci-
apres. La figure 2.26 présente I'évolution de kction molaire pour les 2 durées de cycle
étudiées quand le débit d’alimentation est de 20mit*.
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Figure 2.26: Evolution de la fraction molaire en G@n sortie pour deux durées de cycle
(T=30°C, débit d’alimentation : 20 NL.mifn concentration a I'alimentation : 159%

Dans les 2 cas, la fraction molaire en, G sortie durant la phase d’adsorption n’atteint
pas 0% (2,4% pour la configuration 1 et 1,1% pawdnfiguration 2).

Dans le cas de la configuration 1, lors de la phi#iadsorption, le front de matiére se
retrouve en sortie de colonne au bout de 20 sesoetde lit est saturé au bout de 3 minutes.
Les pertes en C{Osont donc importantes et le taux de captage pa&sisatisfaisant. De plus,
la masse cyclée est faible car 'adsorption senmbémse seulement pendant 15 secondes.

L’influence du débit d’alimentation sur I'évolutiate la fraction molaire en cycle ainsi que
I'évolution de ces températures est représentéla sigure 2.27.

D’apres la figure 2.27, on constate qu’une variatthn débit d’alimentation n’'a pas
d’'influence notable sur I'évolution de la fractiomolaire et des températures lors d’'un état
cyclique permanent.

Une optimisation de la durée des cycles doit aéssi réalisée pour le SIM-1. La durée
idéale de la phase d’adsorption pour ne pas awpeaite de CQest comprise entre 0,7 et
0,9 min d'aprés la figure 2.24. Concernant la ddé$om, une durée inférieure a 5 min
permettrait d’améliorer la productivité¢ a conditigue la masse cyclée ne soit pas trop
réduite.
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Figure 2.27: Evolution de la fraction molaire en G@n sortie et de la température au
plan 2 pour 2 débits d’alimentation 4@ = 20 NL.mir" ; 10 NL.miri*-configuration 2)

5. Comparaison des performances

5.1 Comparaison avec un solide de référence : la zé@ibA

Les zéolites sont les adsorbants commerciaux lesuillisés actuellement pour le captage
du CQ. La plupart des expériences sur pilote ont étliséEs avec des zéolites 13X et 5A. I
parait donc intéressant de comparer les perforrsadeenos adsorbants avec celle d’'une
zéolite commerciale : il s’agit d’'une 5A fournierpaxens (filiale d'IFP Energies Nouvelles).
2,58 kg ont été introduit dans I'adsorbeur.

Les caractéristiques et propriétés de la zéolitesdAt présentées dans le tableau 2.9. Les
valeurs de porosité, chaleur d’adsorption et capacalorifique sont celles données par
Clausseet al. (2011).

L’étude des isothermes des zéolites 5A est réadigesatir des données de Wang et LeVan
(2009) citées par Clausseal.(2011).

Le modéle de Toth est celui qui donne les meilleupeédictions. Les valeurs des
parametres sont données dans le tableau 2.10.
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Tableau 2.9 :Propriétés de la zéolite 5A (Clausgeal, 2011)

Propriété

Forme et couleur Cylindres blancs
Diamétre moyen (mm) 1,6
Masse volumique du lit (kg.m®) 679
Porosité 0,38
Masse dans lI'adsorbeur (kg) 2,58
Chaleur d’adsorption (kJ.mol™) 45
Capacité calorifique (J.kg".K%) 920

Tableau 2.10 :Parameétres du C(our l'isotherme de Toth sur la zéolite 5A

Parametre
Oref,sat (g . kgads-l) 15,6
bret (Pa™) 6,03.10°
tref 0,20
Tret (K) 273,15
Q/RT et 22,31
o 0,23
1 1,18

Les isothermes déterminées par Wang et LeVan et ssus du modele de Toth sont
représentées figure 2.28. Les points décriventtemées de la littérature et les traits pleins
les prédictions.

Les données d’isotherme a forte pression partel€Q ne sont pas fournies. Cela a peu
d’'importance dans la mesure ou elle atteint raré¢roes valeurs. Une bonne prédiction est
trouvée pour des pressions partielles inférieur@®@00 Pa a 25°C, 50°C et 75°C. L’écart
entre les valeurs prédites et celles données pag\WaleVan ne dépassent pas 6% d’apres la
figure 2.28.

Pour les essais avec la zéolite 5A, un courantwyazempose de 15% de CQ et 85%;,
de Nb & un débit de 20 NL.mihest utilisé. La température de fonctionnementdes50°C.
L’allure du percage et de I'évolution de la masseCQi® adsorbé est représenté sur la
figure 2.29 pour la zéolite et nos adsorbants.

D’apres la figure 2.29, on voit que l'allure desgages de la zéolite 5A ressemble a celle

de la TEPA imprégnée et des oxydes de terre ra®résistances externes pour les zéolites
semblent étre comparables a celles des amines elxgides.
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Figure 2.29 :Courbes de percage et de la masse dead€brbée a 50°C pour les oxydes
et la zéolite 5A, a 60°C pour la TEPA et a 30°Crdel5IM-1

La quantité de C@adsorbé avec le lot de zéolites 5A est supériaurelle adsorbée avec
les autres solides : 265 g de £€&bnt adsorbés soit de 67% a 85% de plus que IAATEP
imprégneée, de 3,7 a 4,9 fois plus que les oxydeme rare et 6,4 fois plus que le SIM-1.
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Cela donne une capacité d’adsorption de 102, ZgKgvec une masse de zéolite de 2,58 kg
dans I'adsorbeur). L'isotherme & 50°C (figure 2.8#)ntre une capacité de 102 gdg soit

un écart de 0,7%. Ces graphiques montrent queoldez&A a de loin une meilleure capacité
d’adsorption que les oxydes de terre rare. (4,5 phus de C@sont adsorbés par la zéolite
5A).

Les évolutions des pics de température provoquéle pplacement du front de la matiéere
dans l'adsorbeur sont présentées dans la figure @0 la zéolite 5A, les oxydes de terre
rare et la TEPA imprégnée.
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Figure 2.30 :Elévations de températures dans le lit d’adsorbardnt le percage pour la
zéolite 5A, les oxydes et la TEPA imprégnée

La figure 2.30 fait ressortir des élévations degérature moins importantes que pour la
TEPA imprégnée (de +40 K au plan P1 a +11,1 K an 5 contre +55,0 K pour la TEPA
imprégneée). Cela s’explique par une chaleur d’gagor moindre dans le cas des zéolites
(45 kJ.mol) par rapport a la TEPA imprégnée méme si la capatiadsorption est plus
importante pour le premier matériau. Si on compaseélévations de température dues au
percage entre les oxydes et les zéolites, on voéllgs ont la méme allure décroissante
(oxydes : de +41 K a +26 K de P1 a P5; zéolitde :+40 K a +11 K de P1 a P5). Les
chaleurs d’adsorption sont proches (40 kJhpmur les oxydes et 45 kJ.rifopour la TEPA
imprégneée) et la capacité d’adsorption de la ekt supérieure a celle des oxydes.

La désorption avec le lot de zéolites s'est demwé50°C apreés l'adsorption totale
présentée précédemment. Aucune purge n'a été misgreulation. La désorption a été
arrétée apres nettoyage complet du lit d’adsorbant.

La figure 2.31 compare I'évolution de la fractiomlaire en CQ dans le désorbat lors des
premiers instants. Elle montre que pour la zédWecomme pour les trois autres adsorbants,
seul I'azote résiduel du pilote provoque la dilutcthndésorbat.
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Figure 2.31 :Evolution de la fraction molaire en sortie d’adssur au début de la
régénération de la zéolite 5A et des autres adstgba

La figure 2.32 compare I'évolution du rapport e&renasse désorbée et la masse adsorbée
au cours de la régénération entre la zéolite S#ostadsorbants.
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Figure 2.32 :Evolution du rapport entre la masse de,@€sorbé et adsorbé au cours de la
régénération

La figure 2.32 montre que le SIM-1 et les oxydesteee rare sont régénérés plus
facilement que la zéolite 5A au contraire de la ABRprégnée. En effet en 80 min, 19,3%
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du CQ adsorbé au préalable est récupéré sans purge &nh&% avec le SIM-1, 36,6% avec
les oxydes et 6,5% avec la TEPA imprégnée.

Il a été choisi de comparer les performances deetdite 5A en cycle avec celles des
oxydes de terre rare a 50°C. Dans cet optiquedigées des phases d’adsorption et de
désorption sont les mémes que lors d'un essai Bsewoxydes: 2,5 min pour la phase
d’adsorption et 5 min pour la régénération. Le tdlalimentation est encore de 20 NL.fin
et la composition de 15%en CQ.

Sur la figure 2.33, sont représentées les évolsititenla pression, du débit de gaz en sortie,
de la concentration en G@n sortie et des températures au niveau des plans.
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Figure 2.33: Evolution de la fraction molaire en G@n sortie, du débit de gaz, de la
pression en sortie de colonne et des températureglans 2 et 5 au cours du temps pour la
zéolite 5A

Les évolutions sont similaires a celles déja vuesirples trois autres adsorbants
(figures 2.16, 2.20 et 2.24). Les températuresuardl de 46,1°C a 54,7°C au plan 2 et de
49,0°C a 54,1°C au plan 5 car la masse de 6@lé est faible (13,2 g). Pour les mémes
raisons qu’avec les trois nouveaux adsorbants gssprisation avec du,Net désorption
incompléte du lit), la fraction molaire en sortiatteint pas de 0 (on a 1,1%) au cours de la
phase de d’adsorption. Ensuite, il faut 25 s par la fraction molaire en GG3oit maximale
du fait que I'azote résiduel est récupéré.

Cet essai en cycle VSA avec les zéolites 5A a pedmirécupérer 91,1% du g@vec une
pureté moyenne de 92,65 Ces résultats un peu faibles par rapport aux ctifge
s’expliquent par des temps qui ne sont pas bighréal Le but était la comparaison avec les
performances des oxydes de terre rare et pas W&wah des performances de ce lot de
zéolites. La productivité volumique est de 28,4degn>.ssh® et la consommation
énergétique est de 3,16 MJdkg’. La comparaison de ces performances avec cellesuds
avec les trois autres adsorbants est effectuéelelpasagraphe 5.2.

104



5.2 Synthese des trois solides développés

Le tableau 2.11 présente I'ensemble des perfornsaeoecycle pour les trois nouveaux
solides testés dans le cadre de cette thése amsetjas obtenues avec la zéolite 5A.

Tableau 2.11 :Comparaison des performances en cycle des soéd&st

Durée phases

adsorption- Concentra- Débit Taux de Productivité Consomma-
Soli désorption- Température tion CG, . . Pureté en volumique tion
olide . N . - alimentation captage L1 e
repressurisa- (°C) alimentation (NL.min’) CO; (%ovol) (%con) (kgcozm™.h energeétique
tion (Yovor) : oo ) (MJ.kgeoz")
(min)
1,5-10-0,33 60 15 20 96,1 91,6 10,6 2,76
TEPA/ 1-5-0,33 60 15 20 93,7 94,1 13,6 3,25
SIio, 1,5-10-0,33 75 15 20 97,2 89,2 9,6 1,53
1-5-0,33 75 15 20 91,4 92,3 13,4 3,45
1,5-10-0,33 60 5 20 93,2 87,2 6,5 11,4
2,5-5-0,33 30 15 20 92,6 90,8 27,5 2,84
Oxydes de 5-10-0,33 30 15 20 96,6 55,0 17,0 1,80
terre rare 2,5-5-0,33 50 15 20 92,7 91,5 27,6 3,15
5-10-0,33 50 15 20 96,8 54,5 16,7 1,85
2,5-5-0,33 50 15 20 92,7 91,6 27,6 2,98
1-5-0,33 30 15 20 89,2 90,5 12,9 4,03
SIM-1 1-5-0,33 30 15 10 90,8 94,9 6,7 10,1
5-5-0,33 30 15 20 90,9 40,7 38,1 1,55
5-5-0,33 30 15 10 91,6 68,3 33,1 2,27
Zéolite 5A 2,5-5-0,33 50 15 20 92,8 91,1 28,4 3,16

Pour rappel, les objectifs de performance qui ¢tdfiges dans le cadre de cette étude sont
une pureté du désorbat d’au moins 9%%n CQ, un taux de captage de 90% et une
consommation énergétique inférieure & 1 MJoko.

Si on s'intéresse aux essais réalisés avec la Tiaiprégnée sur SiDfournie par IFP
Energies Nouvelles, on voit que I'objectif de 95%st atteint quand la durée de la phase
d’adsorption est de 1,5 min et celle de la désonpéist de 10 min aux deux températures de
fonctionnement testées. Comme, il n’y a pas dedgapurge lors des essais cycliques, seul
I'azote interstitiel a une influence sur la purdtédésorbat. Par conséquent, si la durée de la
désorption est augmentée, la pureté 'est aussi.

En ce qui concerne le taux de captage, dans leleds TEPA imprégnée, I'objectif de
90% est dépassé dans trois cas et presque atteintgs deux autres (essais avec un temps
d’adsorption de 1,5 min et une durée de désorpteoh0 min). On peut remarquer que quand
I'objectif de pureté est atteint, le taux de captag situe autour de 90% (de 89,2 a 91,6%
quand le débit d’alimentation est de 20 NL.Miralors que quand la pureté est inférieure a
95%, I'objectif de taux de captage est dépass®2dedo a 94,1%). En effet, lorsque la durée
de la phase d’adsorption est longue, la durée dég@nération I'est aussi. La pureté en,CO
est donc améliorée. Par contre, si la phase d’ptisnordure longtemps, le G(perce et en
conséguence il y a des pertes. Le taux de captagenc diminuer.

Lors des essais avec la TEPA imprégnée sur sileeproductivité volumique est
relativement basse (de 9,6 & 13,8d¢gqn>.4sh™). On peut dire dans un premier temps que les
masses cyclées sont faibles : de 2,6 gddors des essais avec des temps de cycle courts &
3,9 g.kggs' quand les durées des cycles sont plus longuegirélglie plus de CGsoit cyclé
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lors des essais avec des temps de cycles plus, llengsoductivité est réduite car le temps
supplémentaire est trop important par rapport guiantité de Ce@cyclé supplémentaire. La
réduction du temps de cycle provoque donc l'augatant de la productivité (Par exemple,
de +28% a 60°C et +40% a 75°C avec la TEPA imprégoér le débit moyen de désorption
en cycle (quantité de GQlésorbé par unité de temps et par cycle) estgriarsd quand la
durée de la désorption est courte.

Enfin, la consommation énergétique lors des essais la TEPA imprégnée reste élevée
(de 1,53 & 3,45 MJ.kgs;') mais reste en-dessous de celle obtenue avecol®g# de
référence a la MEA.

En ce qui concerne les oxydes de terre rare, ledat®2.11 montre que I'objectif de pureté
est atteint quand la durée de la désorption gdtialongue (10 min). Cependant, dans ce cas,
le taux de captage est bien trop bas car la dueékadsorption est trop longue. Le lit se
retrouve donc saturé et le g@est plus adsorbé. Dans le case des oxydesgtbobge taux
de captage est dépassé quand la pureté rechetgrészpie atteinte (a 30°C, taux de captage
de 90,8% et pureté de 92,69 a 50°C, taux de captage de 91,5% et pureté F&H).

Les résultats de productivité volumique sont meibepour les oxydes de terre rare que
pour la TEPA imprégnée. En effet, comme la régéinéraest réalisée plus facilement avec
les oxydes, il faut moins de temps pour cycler &ama quantité de GOPar exemple, il faut
11,5 min (1,5 min d'adsorption et 10 min de désomt pour cycler 3,8 g.kgs* avec la
TEPA et 7,5 min (2,5 min d’adsorption et 5 min dgénération) pour récolter 3,6 gukg.

Les valeurs de consommation énergétiqgue sont duenw@dre de grandeur que pour la
TEPA imprégnée : entre 1,80 et 3,15 M3 .

D’apreés le tableau 2.11, la valeur cible pour leeptia 95%, n’est jamais atteinte avec le
SIM-1. Mais les résultats de pureté sont intéresseant ils se situent aux alentour de 9§%
Comme avec les deux autres adsorbants, le taukcdpération en C{est satisfaisant quand
la durée de la phase d’adsorption est courte ().rhorsqu’elle est de 5 min, le taux de
captage chute considérablement (jusqu’a 40,7%).

La productivité volumique reste basse car les nsasgelées sont faibles (dans le cas ou la
durée de I'adsorption est de 1 min).

Enfin, en ce qui concerne la consommation énenggtiglle est plus importante que celle
des autres adsorbants quand I'adsorption dure Icarita masse cyclée est faible (de 1,4 a
2,5 g.kg"). Elle est satisfaisante lorsque I'adsorption dultes longtemps car plus de g€st
cyclé (de 5,7 46,3 g.Ky.

Le tableau 2.11 présente aussi les résultats dsai @avec la zéolite 5A & 50°C avec une
durée d’adsorption de 2,5 min et une durée de gdésorde 5 min. Les résultats obtenus sont
proches des performances des oxydes de terre rame ks mémes conditions de
fonctionnement (pureté : écart de 0,2%, taux deagapt écart de 0,3%, productivité : écart
de 3,2% et consommation énergétique : écart 8894, On peut noter que méme si la
zéolite 5A présente une capacité d’adsorption bigrerieure a celles de nos adsorbants, les
performances en cycle VSA restent proches de caftiEsiues avec nos solides.

Si on regarde I'ensemble des résultats obtenuslpquureté et le taux de captage reportés
dans le tableau 2.11, on peut penser qu'une ogiiois des durées de cycle permettrait
d’atteindre facilement les objectifs de performafigés au début de la thése. Par exemple,
pour les oxydes de terre rare, on obtient une gug@périeure a I'objectif de 95%oquand la
durée de la phase d’adsorption est de 5 min at della régénération est de 10 min et un taux
de captage supérieur a I'objectif pour l'autre ogunfation (durée adsorption de 2,5 min et
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durée de régénération de 5 min). Un paramétrage piecis des durées de cycle permettrait
d’atteindre sans doute les deux objectifs a la fbserait intéressant de pouvoir programmer
le changement de phase lors d'un cycle en fonctienla pureté en sortie au lieu de

programmer des durées de cycle.

La circulation d’'une purge lors de la phase de gdEor permettrait aussi d’améliorer la
productivité et le taux de captage mais poserafirtdleme de la dilution du désorbat qui
induit la diminution de la pureté. Il serait intésant de faire circuler la purge quelques
secondes a la fin de la désorption pour récupérepaw plus de COtout en atténuant la
contrainte de dilution.

L’ajout d'une étape de recyclage pourrait étre iasasisagé afin de récupérer plus de
CO,. Le taux de captage serait meilleur sans que lat¢woit réduite. La productivité peut
aussi étre améliorée si la quantité de,@&aupérée supplémentaire est importante par rappor
au temps en plus nécessaire a I'ajout de cetteephas

5.3 Comparatif avec les procédés concurrents

Le procédé de référence pour le captage de €post-combustion est I'absorption par
des amines et en particulier la monoéthanolaminEAM Ce procédé permet d’obtenir une
pureté en C@supérieure a 99% et un taux de captage de 98%. Mais I'énergie sanes
pour régénérer le solvant se situe aux alentougssiblJd.kgos* (Knudseret al, 2011)

Le tableau 2.12 présente un comparatif de nos teésuken cycle avec le procédé
d’absorption par amines et des procédés VSA d'étudmivées dans la littérature. Pour
faciliter la comparaison, les consommations €élgags dues a la pompe a vide sont
converties en énergie primaire. La valeur de 1li3edsnue.

Dans le tableau 2.12, les performances de capta@Ogen VSA de notre procédé sont
aussi comparées avec celles d’autres études enss84s de la littérature.

La plupart des études de captage de @Opost-combustion par adsorption sont effectuées
a l'aide des zéolites car il s’agit des adsorbantamerciaux ayant la meilleure capacité et la
meilleure sélectivité au GO

L'objectif de pureté du désorbat de 9%Pmeécessaire aux étapes de compression et
stockage du Cg@est atteint ou approché (>9Q0% avec nos adsorbants sur notre pilote. Cette
valeur de pureté est aussi atteinte dans pluséudes (Naet al. (2001), Xiaoet al. (2008),
Zhanget al. (2008), Zhang et Webley (2008), Delgastal. (2011), Liuet al. (2011), Shemt
al. (2012)). Dans certains procédés comme ceux dest_al. (2011) et Shert al. (2012),
deux étages sont nécessaires pour obtenir de bpaoretesPar exemple, dans I'étude de Liu
et al. (2011), la composition en GOdu désorbat est de 7286 (la concentration a
alimentation est de 15%) et elle est de 96% apres recompression du désorbat dans une
nouvelle unité avec deux lits. Parfois, un gaz dey@ est utilisé pour faciliter la récupération
du CQ etdonc augmenter la productivité. Ce gaz provoquediloion du désorbat et donc
une diminution de la pureté. Cela est visible daagprocédés de Iat al. (2008) (69% avec
des zéolites 13X) et Liet al. (2012) (85%. avec des zéolites 5A). Si on s’intéresse aux
valeurs de taux de captage, les résultats queobtient sont meilleurs que les valeurs de la
littérature avec des zéolites (+10,4% a +58,1%).nOte qu’il y a un percage important du
CQ; lors de la phase d’adsorption dans la plupartedssis de la littérature ce qui provoque
une diminution du taux de captage due aux pert&3e
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Tableau 2.12 :Comparaison des performances en cycle des soidEstavec la littérature

Concentration Productivité Consommation
Etude Solvant ou CO, Pureté en C®  Taux de captage volumique énergétique
Adsorbant  alimentation (Yovr) (%bco2) (KgcozM3ash™) (MJ.KgeozY)
(o/ovol)
Absorption avec
amines
Knudseret al (2011) MEA 5-15 99 98 X 3,7
VSA
Naet al (2001) Charbon actif 17 99,8 34 X X
Chou et Chen (2004) Zéolite 13X 20 58-63 70-75 X X
*Li et al (2008) Zéolite 13X 12 X 60,4-78,5 144-184 X
Xiao et al (2008) Zéolite 13X 12 82-95 70 X X
Zhanget al (2008) Zéolite 13X 12 90-95 60-70 X 0,34-0,86
Zhang et Webley (2008)  Zéolite 13X 12 88-95 66,9-78,6 X 0,55-1,05
*Li et al(2009) Alumine+13X 11 67 76,9 X X
*Zhanget al (2009) Alumine+13X 13 70 X X X
Dantaset al (2011) Zéolite 13X 15 33,3-36,8 90-93,7 X X
Delgadoet al (2011) Charbon actif 13 85-96,9 80,9-92,0 21,6-48,0 0,36-0,66
Liu et al (2011) Zéolite 5A 15 96 X 10,7 0,65
Shenet al (2011) Charbon actif 15 43,6-63,0 40,7-96,1 56,7-104,8 X
Liu et al(2012) Zéolite 5A 15 71-81 85-91 X 2,37-3,12
Shenet al (2012) Charbon actif 15 95,3 74,4 25,0 0,724
TSA (notre procédé)
Mérel et al (2008) Zéolite 5A 10 96-97 73-98 30-40 4-4,9
VSA (notre procédé)
TEPA - SiQ 15 91,4-97,2 87,2-94,1 6,5-13,6 153-114
Cérine 15 92,6 — 96,8 54,5-91,6 16,7 - 27,6 1,80 - 3,15
SIM-1 15 89,2-91,6 40,7-94,9 6,7-38,1 1,55-10,1
Zéolite 5A 15 92,8 91,1 28,4 3,16

*: alimentation en gaz humide

En ce qui concerne les productivités,etial. (2008) et Shewet al. (2011) obtiennent une
valeur trés intéressante bien supérieure aux n{t280% et +530%). Litet al (2011) et
Shenet al. (2012) ont des valeurs similaires a nos résultasproductivité dépend de la
masse de CQOcyclé, de la durée des cycles et de la masse allzalst. Dans 'étude de
Shenet al (2011), la masse d’adsorbant et la durée des<gdet moindres que dans notre
cas (183,3 g d’adsorbant avec des durées de plasgdant pas 3 min), les masses cyclées
étant proches des notres, cela explique leur ptivitécobtenue meilleure. Dans leur étude de
2012, la durée des cycles est plus longue donc dduptivité est réduite (méme masse
d’adsorbant et méme masse de,@§clé). La productivité est susceptible d’'étre bonée
par I'ajout d’'un recyclage ou d’'une purge qui pettnomit de cycler plus de GG condition
toutefois que la durée supplémentaire pour ces tapsoit pas trop longue.

Les valeurs de consommation énergétique détermuteies la littérature sont en général
inférieures a celles trouvées avec nos adsorbamdms( la littérature: de 0,345 a
1,05 MJ.kgos* ; avec nos solides: de 1,53 a 11,4 MddJsd). Seuls, Liuet al (2012)
trouvent une valeur de consommation énergétigueéme ordre de grandeur : de 2,37 a
3,12 MJ.kgoz*. Il faut noter que dans les publications ol laeualde consommation
énergétique est inférieure & 1 M&kg', il n'est pas précisé s'il s’agit d’une consomroati
thermique ou électrique.
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Enfin, si on compare les résultats obtenus en V& anotre pilote et ceux obtenus en
TSA par Mérekt al (2008), on peut dire que nous obtenons des résudkataux de captage et
pureté équivalents. La consommation énergétiqueeersgénéral inférieure (division par
1,3 & 4)mais la productivité obtenue est plus irtgrie, les masses de £€yclées étant plus
importantes.

Conclusion

Dans ce chapitre, les principaux résultats expérimuex en opération unitaire et en cycle
VSA avec des durées de phase de cycle non optimatesté présentés pour les trois solides
développés dans le projet ACACIA 31: la TEPA ingrée sur Si@ fournie par IFP
Energies Nouvelles, les oxydes de terre rare copguSolvay et le MOF SIM-1 fabriqué par
Ircelyon. Les performances de ces solides sont aofegs avec quatre criteres de
comparaison : la pureté en €@u désorbat, le taux de captage en,C@ productivité
volumique et la consommation énergétique. Dansdgecde ce travail, un objectif de puretée
de 95%o), 1de taux de captage de 90% et de consommatiorgéiitpre inférieure a
1 MJkg:oz .

Dans un premier temps, les essais ont été reais@pération unitaire afin de déterminer
les meilleures conditions de fonctionnement en ecy€les expériences ont montré que la
TEPA imprégnée a une meilleure capacité d'adsorgten71,5 & 79,0 g.kg") par rapport
au SIM-1 (22,5 g.kgis) et aux oxydes de terre rare (de 14,6 a 19,4.gRgPar contre, c'est
le SIM-1 qui est régénére plus facilement (sang@uB0,5% du C@adsorbé au préalable est
récupéré) au contraire de la TEPA imprégnée (6,8etipérés sans purge) et des oxydes
(36,6% sans purge). Cela s’explique par une alblue raide des isothermes de la TEPA
imprégneée et des oxydes de terre rare par rappeellés du SIM-1. L’adsorption est par
conséquent favorisée au détriment de la désorption.

Les essais en désorption unitaire ont montré aussia circulation d’'une purge n’est pas
indispensable en cycle car son effet est intéresgangs une durée importante. De plus, la
majeure partie du CQOest désorbée lors des premiers instants, ce qguigbeal’affirmer que
les temps de cycle doivent étre courts en VSA.

Ensuite, les essais en cycle VSA ont été réaligés ks trois adsorbants. Les durées des
phases des cycles (adsorption, désorption, represson) ont été calées a partir des résultats
en opération unitaire afin de maximiser la puré&aux de captage et la productivité. Les
essais en cycle ont montré que les objectifs det@wont facilement atteignables car il n’y a
pas de purge durant la désorption et seul le €Drécupéré. L'objectif de taux de captage est
atteint a condition que la durée de la phase d’'adisor soit optimisée de facon a ce que le
front de matiére soit passé dans l'intégralitéitisians sortir de I'adsorbeur.

Lors de tous les essais avec les trois adsorldastsjasses de GQui ont été cyclées sont
faibles ce qui fait que les productivités le samdsa par rapport a d’autres valeurs rencontrées
dans la littérature (de 6,7 & 27,&kgm>.4sh™ alors que Liet al cyclent 144 kgoam 2agsh™).

Les valeurs de consommation énergétique ne sontgasrmes a I'objectif fixé (on a
entre 1,53 et 11,4 MJ.kg,"). Cela est d{i principalement aux faibles masse&3@ecyclées.

Si on compare nos résultats avec un essai en Vigdta¢ avec un lot de zéolite 5A sur
notre pilote, on voit que les performances sontidelntes a celles de nos adsorbants.
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Dans le chapitre 3, un modeéele numérique est vabdépartir de ces résultats
expérimentaux. Ce modele permet de compléter I'éigerimentale sur I'influence des
principaux parametres, limitée pour des raisonsrtigeies, en testant numériquement d’autres
gammes de valeurs mais aussi de nouveaux paramEdresie le débit de purge, la
température de fonctionnement ou la concentratio@@ a I'alimentation.
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Introduction

La premiére partie de ce chapitre présente leérdiites équations et hypothéses retenues
pour la modélisation du procédé VSA.

La deuxieme partie traite de la validation du medebur les opérations unitaires
d’adsorption, de désorption puis en cycle poutrgs solides.

Dans un troisieme temps, une étude du comporteloeat de I'adsorbeur est effectuée
durant les phase d’adsorption et de désorptioryele.c

Ensuite la quatrieme partie s'intéresse a l'inflleedes parametres comme la température
opératoire, le débit de purge de régénération ocofecentration en COa I'alimentation.
Cette étude nous permet de faire ressortir les tiondide fonctionnement qui donnent les
meilleures performances pour les trois adsorbanisSA.

Enfin, une comparaison des performances obtenusales en VSA d’autres études ainsi
gu'avec d'autres procédés de captage de, €@mme l'absorption avec la MEA, ou
'adsorption TSA est effectuée dans la derniér¢igpde ce chapitre.

1. Présentation du modele

Le modele mathématique est basé sur les hypotbasestes :

* les gaz sont supposés parfaits

» le transfert de matiere gaz-adsorbant est décet awme équation du type LDF
(Linear Driving Force)

* les effets radiaux et angulaires (températuressé@econcentration) sont négliges,
le modéle est donc mono-dimensionnel

* les pertes thermiques vers I'ambiance sont négligéesolation thermique de la
colonne garantit un transfert de chaleur avec éeeatr faible par rapport au
transfert a travers I'échangeur

e l'adsorbant est thermalisé par la circulation duidé caloporteur dont la
température est considérée comme homogene et otsta

» |'équilibre thermique local entre I'adsorbant eglez est supposé vérifié

Le comportement d’'un adsorbeur pour les phasesarfption et de désorption est régi par
les bilans de continuité, de quantité de mouveraediénergie.

Le bilan massique pour le composant i s’écrit :

2
o _ oG . G 1% on (3.1)
d .
ot 0z * 07" g, ot
accumulation transport/convection  diffusion/dispersion terme source

Avec :
« G : concentration en phase gazeuse du gaz i (fipl.m
« Dax: coefficient de dispersion axiale {1
e gy : porosité du lit

113



pags: masse volumique du lit d’adsorbant (kg)m
« n :concentration de composant i en phase adsonbalek(yqs’)

« U : vitesse interstitielle de I'écoulement (H),ségale & la vitesse débitante divisée
par la porosité du li;.

Pour décrire la conservation de la quantité de rament, on retient la loi d’Ergun :

o 150y (1€, ) 1,75 (1¢;,) ZTVJ ¢

-— = u+ e (3.2)
2 2
._‘?E, & d, &y d,
gradient —
terme de Darcy terme inertiel

Avec :
P :lapression (Pa)
* pulaviscosité (Pa.s)
» dple diametre des billes d’adsorbant (m)

Pour le bilan d’énergie, on suppose que I'équilibrermique local (LTE, Local Thermal
Equilibrium) s’applique pour le gaz et 'adsorba@ette approche a déja été utilisée que ce
soit pour I'adsorption ou la désorption dans le dasnotre adsorbeur par Bonjoet al.
(2002), Clausset al (2003) et Mérekt al (2008) dans le cadre du procédé TSA.

La température de paroi de I'échangeur QI est supposée uniforme et constante, le
coefficient d’échange du coté fluide circulant dééshangeur étant largement supérieur au
coefficient d’échange c6té gaz. L'accumulation Haleur dans la phase gazeuse et la phase
adsorbée est négligée devant celle dans l'adsorl@tplus, en premiere approche, la
dispersion axiale thermique est négligée puisqueor&ibution aux échanges thermiques est
faible par rapport a celle de la convection et/@uld@échangeur. En prenant en compte
I'ensemble de ces hypothéses simplificatrices ulgipn de conservation de I'énergie s’écrit :

aT  _ g 1 Z_ ouCT
QL 1_€Iit Pads Cp,ads i qm 0z

accumulation

transport/convection

(3.3)
+ I’]ailhz (T _T) + 1 ZA_H ar]i

mur

(1_8Iit) pads Cp,ads Cp,ads i I at

terme échangeur terme source

Avec :
« T:température (K)
* Cpads . Capacité thermique massique a pression constdatel’adsorbant
(J.kgt.K™h
. Ep,i . capacité thermique molaire a pression constamcthposant i (J.m‘élK'l)

* Mai : rendement de la surface des ailettes

« h: coefficient de transfert de chaleur convediife la paroi et le lit (W.FAK™)
« 3 :surface d’échange thermique par unité de longdewolonne (fim™)

e Tmur: température de paroi (K)

« AHi : chaleur d’adsorption/désorption du composadtmol?)

Des équations de bouclage sont associées a cafaquaincipales (équations 3.1 a 3.3).
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Le transfert de masse a l'intérieur de I'adsorlesttdécrit par une équation de type LDF
(Linear Driving Force) :

on.
—t =k -n A4
=k n) (3.4)

Avec :
« k: le coefficient de cinétique
* nNisat: CONcentration de composant i en phase adsorbéiation (mol.kgs?)

Les nsasont déterminées en utilisant les isothermes de Tyih du CQ sur la TEPA et
sur le SIM-1 et du type Langmuir a trois coeffidtepour les oxydes de terre rare. La TEPA
et les oxydes de terre rare n'adsorbent pas leLH2SIM-1 en adsorbe en petite quantite.
Cette adsorption est représentée par une isothdenieoth. Les données d’isotherme sont
présentées dans le chapitre 2 pour les trois solide

Enfin, le fait de considérer les gaz comme parfai¢raine I'équation de bouclage
suivante :
c =" (3.5)
~ ' RT '

Dans un premier temps, le modéle doit étre validéadtir d’'un résultat d’essai
expérimental pour un fonctionnement en opératioitainta puis en cycle. Les paramétres
ajustables sont la cinétique de transfert de massaprimé en 3§ et le coefficient de
dispersion axiale R exprimée en fms’. Dans le modéle TSA initialement développé au
CNAM, le coefficient d’échange thermique convettiexprimé en W.MA.K™ faisait partie
des paramétres ajustables (Méthl 2008) et était donc considéré comme constants Dan
notre cas en VSA, la vitesse lors de la phase derpon varie beaucoup et par conséquent
le coefficient d’échange thermique convectif augsi.relation suivante est utilisée pour h
(Peterset al, 1998 cités par Delage, 2000) :

12 1/3
M:1,94x dpu,o X % (3.6)
A )7 A

Avec :

« h le coefficient d’échange thermique convectif efidr paroi et le lit (W.M.K™)
» d,le diametre des grains d’adsorbants (m)

« A la conductivité thermique du gaz (WK™

« u la vitesse interstitielle du gaz (mM)s

* W laviscosité dynamique du gaz (Pa.s)

« Cp la capacité calorifique du gaz (J'Kg™)

Ce systeme d’équations est résolu en utilisantdthade des lignes. La discrétisation en
espace est réalisée par la méthode des volumes(fitk.) : deux maillages décalés sont
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utilisés (figure 3.1), I'un pour la vitesse et I'eutpour la pression, la température et les
concentrations (en phase gazeuse et adsorbée).

o I T S R S S S N . .
! S !
EREEEEEEREERRE
' i i | | | 1 | i i 3
D
% V.F. V.F. V.F. 2 V.F
pour vitesst P, T, G, ni pour
C.L cL

Figure 3.1 : Schéma de discrétisation de la colonne

L'utilisation d’un maillage décalé permet d'évitier formation de champs de pression ou
de vitesse oscillants (Patankar, 1980). Le syst@'émuations différentielles ainsi obtenu est
résolu par le solveur DASPK. Deux volumes virtusgat utilisés pour la prise en compte des
conditions aux limites. lls sont considérés commdalzatiques et remplis d’'un matériau
poreux inerte de méme porosité que I'adsorbant.

2. Validation du modele

2.1 Validation du modéle en adsorption

La validation du modele en adsorption pour lesstamisorbants est effectuée a partir de
conditions de fonctionnement d’'un essai expérimeraur les trois solides, le débit
d’alimentation de gaz est fixé & 20 NL.fliavec 15%, de CQ. Le nombre de mailles a été
fixé a 40. La température de fonctionnement eh@f€ pour la TEPA imprégnée sur 3jO
50°C pour les oxydes de terre rare et 30°C poSiNe 1.

2.1.1Influence de la cinétique de transfert de masse

La figure 3.2 présente les courbes de percage dul@® d’'un percage pour différentes
valeurs de coefficient de transfert de matiére plagr trois adsorbants. La figure 3.2a
concerne la TEPA imprégnée, la figure 3.2b les exyde terre rare et la figure 3.2c le SIM-1.
L’évolution de la fraction molaire est représentfe coordonnées réduites sur l'axe des
ordonnées. Ces percages sont obtenus pour dessvdginétique allant de 0,005 & 05 s
pour chaque adsorbant.
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Figure 3.2 :Influence de la cinétique sur les courbes de gerda CQ pour les trois

Les profils de température dans le lit d’adsorlsamit représentés sur la figure 3.3 pour la
TEPA imprégnée (figure 3.3a) et les oxydes de teme (figure 3.3b) et sur la figure 3.4 pour
le SIM-1 pour une raison de lisibilité. Les valedss cinétiques sont les mémes que pour les
percages. Les élévations de température sont egpié&s pour les plans 1 ; 3 ; et 5 notés P1,

adsorbants

P3 et P5. Les plans 2 et 4 ne sont pas reprégamiésine raison de lisibilité de la figure.

On constante que plus la valeur de k est élevésms® modele est dispersif (figure 3.2)
et plus les pics de température sont élevés (figBu@ et 3.4) pour un percage avec les trois

adsorbants.
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Figure 3.3 :Influence de la cinétique sur la température poupercage avec la TEPA
imprégnée et les oxydes de terre rare
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Figure 3.4 :Influence de la cinétique sur la température poupercage avec le SIM-1

En ce qui concerne la TEPA imprégnée, les tempspdidtion des ondes thermiques sont
correctement prédits pour les valeurs de k sup@sewu égales a 0,03 sl'aprés la
figure 3.3a. Mais les élévations de température dierI’adsorption expérimentale sur le pilote
sont plus importantes que dans le modele. Par dreenapi plan 5, entre les maxima
numériques et expérimentauxT =29,6 K; 22,7K; 159K ; 154K ; 144K e#,3K
respectivement pour k = 0,005 ; 0,01 ; 0,05 el 0,5 &. Les élévations de température
s’expliquent par I'exothermicité de I'adsorptionlds sont liées a la chaleur d’adsorption, au
coefficient de transfert de chaleur et a la capac#iorifique de I'adsorbant. Pour la TEPA
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imprégnée, la chaleur d’adsorption prise en congstecelle mesurée et fournie par IFP
Energies Nouvelles (65 kJ.nfot'aprés le tableau 2.1 du chapitre 2) et la capasilorifique
est de 1400 J.KgK™ fournie aussi par IFPEN. Ces valeurs sont du méme de grandeur
que celles de la littérature (chaleur d'adsorptids0 kJ.mof* et capacité calorifique :
1200 J.kg.K!, pour une PEI imprégnée dans une silice: d’apbéeEet al.,2011).

Le modeéle ne permet de représenter correctemergléestions de température dues a
l'adsorption du C@ Afin de trouver un bon compromis entre la prédittdes fractions
molaires en C@en sortie et celle des températures, la valelralété fixée a 0,05'gour la
TEPA imprégnée.

En ce qui concerne les oxydes de terre rare, dafaéfigure 3.2b, une valeur de k
supérieure ou égale & 0,05mermet de bien représenter le percage obtenuimeréalement
avec notre pilote. Au niveau des élévations de teatpeé, on note sur la figure 3.3b qu’elles
sont identiques sur chaque plan avec le modéls ajoelles diminuent avec le pilote. La
valeur de cinétique choisie pour les oxydes de texre est de 0,05's

Enfin, pour le SIM-1, les maxima numériques Somésieurs aux maxima expérimentaux
selon la figure 3.4. Par exemple, au plan 1, eeemaxima expérimentaux et numeriques,
AT=0,7K; 1,4K; 1,9K et 2,1 K respectivementup k = 0,01 ; 0,02; 0,03 ; 0,058.s
D’aprés la figure 3.4, les temps d’apparition deslesnthermiques issus du modéle sont
décalés par rapport a I'expérimental. En effetauit respectivement 1,8 min et 4,5 min pour
que le front de matiére atteigne les plans 3 et &nduk =0,02% alors qu'il faut
respectivement 12s et 20s lors de l'essai supilete. Si on regarde les profils de
température, la valeur de k qui les représenteiéexrest de 0,01’smais du point de vue du
percage, c'est plutdt 0,02 sjui convient. C’est cette derniére valeur quié@rétenue

2.1.2Influence du coefficient de dispersion axiale

L’influence de la diffusion axiale sur le percage eeprésentée sur la figure 3.5 (3.5a pour
la TEPA, 3.5b pour les oxydes et 3.5c pour le SIMLE coefficient de transfert de masse
choisi est de 0,5'spour la TEPA imprégnée, 0,05 pour les oxydes de terre rare et de
0,2 §' pour le SIM-1. Les valeurs du coefficient de dispen axiale varient de 10a
10° m?.s* pour les trois adsorbants.
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Figure 3.5 :Influence du coefficient de dispersion axialelauraction molaire réduite de
CO; en sortie lors d’'un percage avec les trois adsisba

L'influence de la dispersion axiale sur la tempdmtpour les trois solides est présentée
sur les figures 3.6a, 3.6b et 3.5¢ pour les mérak=uxs de B.
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Figure 3.6 :Influence du coefficient de dispersion axialelawbempérature dans la
colonne lors d’'un percage avec la TEPA imprégnéesebxydes de terre rare
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Figure 3.7 :Influence du coefficient de dispersion axialelaubempérature dans la
colonne lors d’'un pergage avec le SIM-1

Les figures 3.5, 3.6 et 3.7 montrent que la vatkucoefficient de dispersion axiale influe
peu sur le percage et les profils de température lgsurois solides. On note seulement un
effet avec les oxydes pour une valeur dgiBportante (13 m?.s?). La valeur de coefficient
de dispersion axiale a été fixée & 1°.s* pour les simulations avec les trois adsorbants.

2.2 Validation du modeéle en désorption

La validation du modeéle pour la désorption a éaisée en comparant les résultats de
simulation a ceux issus d’'un essai en désorptimplsi a partir d’'une colonne saturée en,CO
avec un fonctionnement sans purge. La tempéraeif@rttionnement est de 60°C pour la
TEPA imprégnée, 50°C pour les oxydes de terre ea)°C pour le SIM-1. La colonne est
initialement saturée avec un gaz composé de,d5% CQ et de N. L'évolution de la
pression est représentée par I'équation de la pdoypeie par le fournisseur.

2.2.1Influence de la cinétique de transfert de masse

La figure 3.8 présente l'influence de la cinétiqie transfert de matiere sur la fraction
molaire en C@en sortie pour des valeurs allant de 0,001 A dosir les trois solides. Seule la
premiére minute de régénération est représentdéedafivisualiser la récupération de l'azote
résiduel. La fraction molaire est égale a 100% wluareste de la désorption.
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Figure 3.8 : Evolution de la fraction molaire lors d’'une désaptpour différentes valeurs
de cinétique de transfert de masse pour les tdsigrbants

La figure 3.8 montre que plus la cinétique augmepbes la désorption est rapide. En
conséquence, la fraction molaire instantanée ep &sortie atteint plus rapidement 100%.
Cela permet d’améliorer la pureté moyenne si aupuinge est en circulation.

Pour la TEPA imprégnée, une cinétique de 0,0Dfeprésente le mieux I'évolution de la
fraction molaire au début de la désorption d’apaegure 3.8a. Pour les oxydes, d’apres la
figure 3.8b, la cinétique optimale semble étre sepée a 0,055 Enfin pour le SIM-1 une
valeur de 0,005%serait la plus intéressante. Pour valider cesuvalée cinétique de transfert
de masse, il faut étudier leur influence sur ledilsrde température et de pression.

L'influence de la cinétique en désorption sur lapérature est présentée sur la figure 3.9

pour les mémes valeurs de k et pour les trois slida figure 3.9a concerne la TEPA
imprégnée, la 3.9b les oxydes de terre rare ebal8.SIM-1.
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Figure 3.9 :Influence de la cinétique sur la température d@igdion lors d’'une
régénération pour les trois adsorbants

D’apreés la figure 3.9, plus la cinétique de désorpest importante, plus la diminution de
température lors des premiers instants est impert@n voit aussi que la température lors de
Nnos essais expérimentaux ne revient pas a sa vaigale au contraire des simulations car le
modele ne prend pas en compte les échanges thesragec I'extérieur.

D’aprés la figure 3.9a, pour la TEPA, c’est uneétique de transfert de matiere de
0,005 & qui représente le mieux I'évolution expérimentdke la température. Mais cette
valeur représente moins bien I'évolution des fratimolaires d’apres la figure 3.8a.

La figure 3.9b montre qu’une cinétique de 0;bBsprésente bien la chute de température
guon a avec le pilote. Mais aucune valeur de kiégesne représente correctement
l'augmentation de la température aprés la dimimutia début. La valeur de 0,0% sst en
accord avec I'évolution de la fraction molaire egentée sur la figure 3.8b.

Enfin, pour le SIM-1, on voit sur la figure 3.9c qglaecinétique de transfert de matiere
représentant le mieux I'évolution de la températese 0,0053S. Cette valeur semble étre
aussi intéressante pour I'évolution de la fractioolaire d’apres la figure 3.8c.
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La figure 3.10 représente l'influence de la cingéiceur I'évolution de la pression de vide
lors des premiers instants de la désorption.
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Figure 3.10 :Influence de la cinétique sur I'évolution de lagsion au début de la

désorption

D’apreés la figure 3.10, la cinétique de désorptita pas d’influence notable sur la chute

de pression lors des premiers instants de la désorp

On peut donc conclure que pour trouver un bon comp entre la fraction molaire et la
température, la valeur de cinétique de transferndsse choisie pour la phase de désorption
est de k = 0,005’spour la TEPA imprégnée et le SIM-1, de 0,050®ur les oxydes de terre

rare.
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2.2.2Influence du coefficient de dispersion axiale

Le coefficient de dispersion axiale a aussi ététéjpour la désorption simple sans purge.
La température de fonctionnement est de 60°C paufHPA imprégnée, 50°C pour les
oxydes de terre rare et 30°C pour le SIM-1. Leewa de cinétique utilisées sont celles
choisies dans la partie précédente : 0,00808ir la TEPA imprégnée et le SIM-1, de 0,05 s
pour les oxydes de terre rare.

Comme pour I'adsorption, les simulations ont morguee le coefficient de dispersion
axiale n'a pas d’influence notable sur la désorptica valeur de B choisie pour les trois
solides est de 1bm*s™.

Le tableau 3.1 résume les différentes valeurs deétigue et de dispersion axiale
déterminées précédemment lors des phases d’adsogbtie désorption.

TEPA Oxydes de

Adsorbant . Ny SIM-1
imprégnée terre rare

Adsorption

Cinétique de transfert de masse (§ 0,05 0,05 0,02

Coefficient de dispersion axiale (ms?) 0,0001 0,0001 0,0001

Désorption

Cinétique de transfert de masse (§ 0,005 0,05 0,005

Coefficient de dispersion axiale (ms?) 0,0001 0,0001 0,0001

2.3 Validation du modele en cycle

Afin de valider la sélection des parameétres ajustadéterminés a partir des opérations
unitaires lors d’'un fonctionnement cyclique, lesuléats numeériques sont comparés a un essai
en cycle. Pour chaque adsorbant, la concentratl@iiraentation est de 15% en CQ et le
débit d’alimentation est de 20 NL.mfn

Pour la TEPA, un cycle avec une phase d’adsormtéh min, une phase de désorption de
5 min a été considérée et une phase de repressurida 20 s a été considérée a 60°C. Avec
les oxydes de terre rare, la durée de I'adsormgirde 2,5 min et celle de la régénération de
5 min a 50°C. Enfin, en ce qui concerne le SIMaldurée de I'adsorption est de 1 min et
celle de la désorption 5 min a 30°C.

Les valeurs de cinétique et dispersion axiale d@s phases d’adsorption et de désorption
en cycle sont celles déterminées lors de la validalu modeéle en opération unitaire et
présentées dans le tableau 3.1.

Les évolutions expérimentales et numériques deadaspn en sortie d’adsorbeur, de la

fraction molaire en sortie et de la températurelam 2 sont représentées sur la figure 3.11
dans le case de la TEPA imprégnée.
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Figure 3.11 :Evolution expérimentale et numérique de la fractiorlaire en C@en
sortie, de la pression en sortie et de la températu plan 2 a I'état cyclique permanent pour
la TEPA.

D’aprés la figure 3.11, les évolutions expérimezgalde la fraction molaire, de la
température et de la pression au cours d'un cyrielsen reproduites par le modéle.

Le tableau 3.2 présente les résultats des critbrgserformances en cycle lors d'un essai
avec le pilote et le modéle pour les trois adsoghant

Tableau 3.2 : Comparaison des performances en cycle des tromlaigs lors d’'un essai
avec le pilote et avec le modele

Critéere de performance Essai expérimental Essai nuérique
TEPA imprégnée

Pureté du désorbat (%o co2) 93,7 93,9
Taux de captage (%0») 94,1 94,7
Productivité volumique (Kgcoz.m>ash™) 13,6 13,9
Consommation énergeétique (MJ.kgoz'l) 3,25 3,19
Oxydes de terre rare

Pureté du désorbat (%o co2) 92,6 92,8
Taux de captage (%o0.) 90,8 90,5
Productivité volumique (Kgcoz-mM2sh™) 27,6 27,7
Consommation énergetique (MJ.kgoz'l) 3,15 3,11
SIM-1

Pureté du désorbat (%o co2) 89,2 89,8
Taux de captage (%0») 90,5 90,6
Productivité volumique (Kgcoz-m>ash™) 12,9 13,2
Consommation énergeétique (MJ.kgoz'l) 4,03 3,94
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Les écarts entre les résultats expérimentaux eénguoes sont faibles : ils varient de 0,22
a 0,78% pour la pureté, de 0,11 a 0,63% pour le teucaptage, de 0,36 a 2,3% pour la
productivité et de 1,3 a 2,2% pour la consommadioergétique. Cela confirme que le modéle
est bien validé par I'expérience pour les troisoaiants en fonctionnement cyclique.

Une fois le modele validé par I'expérience, et avde s’intéresser a l'influence de
différents parametres sur les performances du Y8k, une étude locale du comportement
de l'adsorbeur est réalisée dans la partie suivabedte étude nous permet de mieux
comprendre les phénoménes qui régissent I'adsarptita désorption en cycle.

3. Etude locale du comportement de I'adsorbeur

Dans ce paragraphe, le comportement local de I'adsor c’est a dire les profils de
fraction molaire en phase gazeuse, concentratiophase adsorbée et température, sont
étudiés pour la phase d’adsorption et la phase derplion a 30°C puis a 80°C. Le
comportement d’'un adsorbeur adiabatique ou un@®Euposé est adsorbable est rappelé afin
d’étre comparé a notre adsorbeur qui est refradiuym fluide caloporteur.

3.1 Comportement local d’'un adsorbeur adiabatique

Lors de la phase d’adsorption en cycle dans unradapadiabatique, deux fronts sont mis
en jeu: un front de matiere ainsi qu'un front denpérature di a I'exothermicité. Leavitt
(1962) a fait apparaitre que lors de I'adsorptionndcomposé seul, plusieurs zones sont
présentes dans la colonne : une zone avant prlaapane zone arriere secondaire. Ce profil
est représenté sur la figure 3.12.

alimentaton

alimentation —— 5

alimentaton —— —»

Figure 3.12 :Fronts combinés de température, fraction molaimetentration en phase
adsorbée pour I'adsorption d’'un seul composé adbtelaans un adsorbeur adiabatique

127



La zone | correspond a I'état initial de la colon@®ette zone se réduit peu a peu et
disparait quand les percages ont lieu. La zonst llaezone de transfert de masse et de chaleur
principale. Dans cette zone, le gradient de tentpeégaest d0 a la chaleur d’adsorption, les
fronts de matiére et de chaleur étant combinészadre Il correspond a une zone de plateau
qui est un équilibre sans aucun transfert de meisge chaleur. Cette zone se déplace dans
'adsorbeur en méme temps que les zones Il et hdule, dans la zone IV, le gradient de
température est d0 au balayage du gaz d’alimentajin est plus froid. Ce refroidissement
entraine I'apparition de gradients de concentratiophase adsorbée et de fraction molaire en
phase gazeuse. Enfin la zone V est un état d'@égailaux conditions d’alimentation, elle
représente I'état final qu’aurait la colonne siplaase d’adsorption se poursuivait jusqu’au
percage du composé puis a son refroidissemerteani@érature d’alimentation.

Sur la figure 3.13, les profils de températurefreetion molaire et de quantité de composé

en phase adsorbée sont présentés pour la phasésdgptbn a contre-courant d’'un seul
composé en VSA sans purge (Liu et Ritter, 1996).

T "

désorptione_

K

désorption «

f

désorption ¢

(

z
Figure 3.13 :Profils de quantité en phase adsorbée, de fraptmaire et de température lors
de la désorption d’'un composé

La zone | correspond a la partie de 'adsorbeud dégénérée. Il n’y a plus d’échange de
matiére et thermique. La zone Il est la zone desfteat de matiére et de chaleur principale.
Un gradient de température est provoqué par larpéso endothermique. La quantité de
composé en phase adsorbée augmente puisque led&anttiére se déplace vers la sortie.
Cela entraine aussi une augmentation de la fractiolaire du gaz puisque les fronts sont
combinés. Enfin la zone Il est la zone procheadsdrtie. La fraction molaire y est maximale
puisque le C@en train de se désorber est en train de sortdlgil n'y a pas de purge). La
température est celle de la sortie de I'adsorbeur.
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Dans la partie 3.2, I'étude locale de notre adsarbefroidi par un fluide caloporteur a
30°C puis a 80°C est realisée et comparée au cagatence adiabatique.

3.2 Analyse locale du comportement de I'adsorbeur poutn cycle VSA avec la
TEPA et influence de la température

Les profils de fraction molaire, quantité de £€nh phase adsorbée et température sont
présentés respectivement sur les figures 3.14&; 8t13.14e a 30°C avec la TEPA imprégnée
pour le premier cycle. Les figures 3.14b, 3.148.&4f concernent les profils a I'état cyclique
permanent. La durée de I'adsorption est de 1 moeke¢ de la désorption est de 5 min avec
une alimentation composée de 15%de CQ et de N, le CQ étant le seul composé
adsorbable. Les différentes zones ont été délimada fin de la phase d’adsorption.

Lors du premier cycle, la zone | occupe 78% duwali fin de l'adsorption d’apres les
figures 3.14a, 3.14c et 3.14e. Cette zone correspori’état initial de la colonne: la
température est de 30°C et la quantité de &0Ophase adsorbée et la fraction molaire dg CO
sont nulles car le front de matiére n’a pas enatteint cette zone. Entre z = 0,12 et z = 0,22,
se trouve la zone Il qui est la zone de transfenndtiere de masse et de chaleur. La chaleur
d’adsorption provoque un gradient de températut@prés la figure 3.14e, I'élévation de
température est de 16,9 K. L'arrivée du front detién@a dans cette zone provoque une
élévation de la quantité de ¢@n phase adsorbée et de la fraction molaire ep 8O
z = 0,12 m, la quantité de G@dsorbé est de 22,8 g.ki et la fraction molaire est de 7% a
la fin de la phase d’adsorption d’apres les figuddsta et 3.14c. La zone lll correspondant a
I'équilibre sans aucun transfert de masse estesitindre z = 0,06 m et z=0,12 m. On note
tout de méme une légére variation de la tempérdaman’a pas complétement un plateau)
due au refroidissement par le fluide caloportewar.zbne IV se situe de I'alimentation de la
colonne jusqu'a z = 0,06 m. La diminution de la pénature (de 46,9°C a 30°C) est due a
'alimentation dans la colonne qui est plus froi@ela entraine un gradient de la quantité de
CO, dans la phase adsorbée et de la fraction molaire.

A I'état cyclique permanent, la zone de transfertrddiere et de chaleur utilise 94% de la
longueur du lit (de z=0.06 m a z = 1 m). Par mmne gradient de température provoqué par
'adsorption est beaucoup plus faible que lors denper cycle. Cela s’explique par une
guantité de C@ cyclé faible a I'état cyclique permanent a 30°Qy &ffet, au début de
'adsorption, le front de matiere est dans la mésition qu'a la fin de la désorption.
L’'adsorbeur est déja en partie chargé en @lors que lors du premier cycle il est totalement
vierge. La zone sans aucun transfert de masse (Hprse situe sur une infime partie entre
z=0,04 met z=0,06 m. On a quand méme uneepeiiation de température due au fluide
caloporteur. La zone IV ou un gradient de tempéeaast provoqué par I'alimentation est
toujours présente jusqu’a z = 0,04 m. Mais la viemede température est faible par rapport a
celle lors du premier cycle (de 33,5°C a 30°C).
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et I'état cyclique permanent.
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La figure 3.15 présente les profils de la fractioalaire en CQ, de la quantité de GCen
phase adsorbée et de la température le long dsolaelur pour la phase de désorption a
contre-courants en cycle a 30°C. Les figures 3.38&c et 3.15e représentent les évolutions
lors du premier cycle et les figures 3.15b, 3.168.£5f celles a I'état cyclique permanent. La
durée de la régénération est de 5 min et se fast @acune purge.

La désorption se passant a contre-courants de daept’adsorption, I'alimentation en
phase d’adsorption devient la sortie en désorption.

Les fronts de matiere et de température au débla ghase de désorption sont dans la
méme position qu’a la fin de la précédente adsomptia température et la quantité de,CO
en phase adsorbée diminuent ensuite dans la zolieutilisée. Les fronts de matiere et de
chaleur se trouvent alors dans la méme positioawgdébut de I'adsorption.

D’apreés la figure 3.15a, lors du premier cycle, 7@%it n’est pas utilisé et fait partie de la
zone | : I'état initial de I'adsorbeur. La zone tidansfert de matiere et de chaleur (zone Il) se
trouve au début de la désorption a la méme posijitéa la fin de I'adsorption (entre z = 0,78
et z = 0,88). Cela est bien visible sur les figuBdsbc et 3.15e. Le gradient de température est
dd a la désorption du GCendothermique (refroidissement du lit). La zonéqdilibre
(zone Ill) se situe entre z = 0,88 et z =1 m. Seulrefroidissement est causé par le fluide
circulant dans le tube interne de I'adsorbeur.

A l'état cycligue permanent, la zone de transfertrthtiére et de chaleur occupe 94% du lit
méme si celui-ci n'est pas pleinement utilisé deaspla figure 3.15d. La zone située entre
z=0,94 m et z=1 m subit seulement un refroassnt di au caloporteur (figures 3.15d et
3.15f).

D’aprés la figure 3.15d, a I'état cyclique permanédsmtmasse de CQdésorbé est faible :
2,33 g.kges'. Cela s'explique les faibles variations de tempgea durant les phases
d’adsorption et de désorption (figures 3.14f etc8.1Cette faible masse cyclée aura une
conséguence négative sur les performances en tyclebit moyen de désorption (quantité
de CQ désorbé par unité de temps et par cycle) n'esfapasisé et donc la productivité non
plus. De plus une faible masse cyclée a un impagatif sur la consommation énergétique.

L'étude locale est effectuée maintenant a 80°C payshase d’adsorption puis pour la
phase de désorption.

Sur les figures 3.16a, 3.16c et 3.16e, les prdél$raction molaire, température et quantité
de CQ adsorbée sont présentés lors du premier cycle aepliadsorption. Les profils pour
I'état cyclique permanent sont présentés sur lggsrds 3.16b, 3.16d et 3.16f. La durée de
'adsorption est de 1 min. Le gaz d’alimentatioh s mélange C®N, avec 15%, de CQ.
Seul le CQ est adsorbable.
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Si on s’intéresse a la phase d’adsorption du precyide représentée sur les figures 3.16a,
3.16¢ et 3.16e a 80°C, les zones présentes lederngdsorbeur sont les mémes qu’a 30°C.
La zone | vierge de Cbccupe 61% de la longueur du lit. La zone Il cgpmndant a la zone
de transfert de masse et de chaleur s’étale d®,¥1=m a z=0,39 m. Le gradient de
température (augmentation de 17,1 K a la fin delsbaption) observé est causé par
'adsorption du C@ En amont, la zone Il se trouve entre z = 0,0étra = 0,11 m. Un faible
gradient de température est causé par le fluidepoateur. Enfin, 'alimentation provoque un
refroidissement visible par le gradient de tempgeabbservé sur la figure 3.16e, il s’agit de
la zone IV.

A l'état cyclique permanent, on a encore la zon@i&sente a proximité de I'alimentation,
cette fois-ci jusqu’a z = 0,05 m. Le gradient depérature est plus important qu’a 30°C (de
88,3°C a 80°C). Une zone lll se trouve entre z050n et z=0,08 m, ou seul un
refroidissement est causé par le fluide caloportearzone de transfert de matiere et de
chaleur (zone Il dans un adsorbeur adiabatique)pecte reste de I'adsorbeur. Cette zone a
éte divisée en deux : la zone Il comprise entreD208 m et z = 0,8 m est la zone de transfert
principale en cycle. C’est la que la majeure quérdu CQ est cyclé et que les échanges de
matiere et thermique se passent pour I'essentéegradient de température est provoqué par
'adsorption (augmentation de 8,3 K). Il est biém glus faible que lors du premier cycle car
une partie du lit contient déja du g€@u début de l'adsorption. Dans la zone II' alldet
z=0,8maz=1m,les échanges de matiére etaleur sont presque inexistants.

Dans la zone II' allant de z = 0,8 m a z = 1m,déble fraction molaire (figure 3.16b) et la
faible variation de température (figure 3.16f) ment que I'adsorption est quasi inexistante
dans cette zone. Cela est confirmé par la figuréd.

La zone II' allant de z=0,8m a z =1 m est aus® zone de transfert de matiere et de
chaleur mais la quantité d’adsorbant utilisé e#ildacar peu de COest présent dans cette
zone. A 80°C, le front de matiere et de chaleur esttrain d’avancer dans le.liLa
visualisation de I'évolution des fronts de matiétale température au cours des cycles permet
de mieux comprendre la forme du front a 80°C. Céitelution est représentée sur la
figure 3.17 ou on peut voir I'évolution de la frimet molaire, de la quantité de G@dsorbée
et de la température au cours des cycles a lafla ghase d’adsorption.
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Figure 3.17 :Evolution des profils de fraction molaire, de qiiténde CQ en phase
adsorbée et de température au cours des cycle€aa86c la TEPA

D’apreés la figure 3.17a, a I'état cyclique permané&nfraction molaire reste basse au-dela
de z = 0,8 m. Cela montre que la quantité de @@sente dans cette partie de I'adsorbeur est
faible. En conséquence, la quantité cyclée darne zehe est presque nulle.

Les profils de fraction molaire en GOde quantité de COen phase adsorbée et de
température sont présentés sur la figure 3.18 a §W9@ la phase de désorption. Les
figures 3.18a, 3.18c et 3.18e représentent lesutont lors du premier cycle et les
figures 3.18b, 3.18d et 3.18f celles a I'état ayei permanent. La durée de la régénération est
de 5 min et se fait sans purge.

Comme a 30°C, la sortie de I'adsorbeur en désorgtorespond a I'alimentation pendant
la phase d’adsorption puisque la régénération sgepa contre-courants.

Lors du premier cycle, on retrouve les mémes zapes lors de la phase d’adsorption
d’apres les figures 3.18a, 3.18c et 3.18e. La toterge de CQ occupe 62% du lit. Ensuite,
la zone de transfert de matiére et de chaleurtse de z = 0,62 m a z = 0,88 m. On retrouve
le gradient de température provoqué par la désorgtu CQ. La zone Il se trouve entre
z=0,88m et z=1m. On y retrouve le gradientadepérature di au refroidissement par le
fluide caloporteur.

A I'état cyclique permanent, on a encore le gradiEntempérature dd a la circulation du
fluide caloporteur entre z = 0,88 m et la sortieng Ill). La diminution de température est
moins importante que lors du premier cycle (+8,a Kétat cyclique permanent et +16,0 K
lors du premier cycle) car la masse de,@0désorber est moindre, 'adsorbeur étant déja
chargé. La zone de transfert principale Il se stéoiee z = 0,2 m et z = 0,88 m. Ensuite, dans
la zone de transfert secondaire II' située dan208% du lit les plus éloignés de la sortie, la
guantité de C@présent dans la phase adsorbée est faible et Hitguayclée aussi. Cela
explique le faible gradient de température obsewda figure 3.18f dans cette zone.
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136



Cette étude locale du comportement de l'adsorbeumous permettre dans la partie
suivante de comprendre l'influence des parametrekes performances en cycle.

4. Analyse paramétrique

L’influence de trois critéres opératoires sur lesfgrmances des adsorbants est étudiée : la
température de fonctionnement, la concentratio@@pna I'alimentation et le débit de purge
lors de la désorption.

4.1 Influence de la température de fonctionnement

Pour les trois adsorbants, huit températures deitmmement ont été testées : 20°C, 30°C,
40°C, 50°C, 60°C, 70°C, 80°C, 90°C et 100°C. Leité® I'alimentation est de 20 NL.nin
et la concentration est de 1%%& I'entrée. La pression lors de la désorptiondesii mbar.
Aucune purge n’est en circulation. Pour la TEPAdlaée de la phase d’adsorption est de
1 min et celle de la désorption est de 5 min. Emueconcerne les oxydes de terre rare, la
durée de I'adsorption est de 2,5 min et celle dédgnération est de 5 min. Enfin, les durées
avec le SIM-1 sont de les mémes que celles de RATEL min d’adsorption et 5 min de
désorption. La phase de repressurisation est sépp@sminée quand la pression dans la
colonne atteint 99% de la pression atmosphérigas.valeurs de coefficient de cinétique des
phases d’adsorption et de désorption sont cellesmuété déterminées lors de la validation
du modeéle présentée dans la premiéere partie deagatie. Pour I'adsorption, le coefficient
de cinétique de transfert de matiére est de 0'Qfosr la TEPA et les oxydes de terre rare et
de 0,02 g pour le SIM-1 et le coefficient de dispersion #iast de 1dm?.s* pour les trois
adsorbants. Pour la désorption, la cinétique desteat de matiére est de 0,004 pour la
TEPA imprégnée, 0,05"our les oxydes de terre rare et de 0,00paur le MOF.

La figure 3.19 illustre les performances du cyeaidanction de la température utilisée pour
les trois adsorbants.

A partir de la figure 3.19, on constate que surglamme de températures testées,
laugmentation de la température permet d’augmelatgoureté, le taux de captage et la
productivité et de diminuer la consommation éneggét jusqu’a une certaine température
(80°C pour la TEPA imprégnée, 90°C pour les oxyaketerre rare et 30°C pour le SIM-1).

Pour la TEPA, entre 30°C et 80°C, la pureté augeelat 5,4%, le taux de captage de
28,0%, la productivité de 147% et la consommatioergétique diminue de 20,5% d’apres la
figure 3.19a. L'amélioration des performances estsplmarquée pour des faibles
températures. En effet, la pureté augmente de 4080d la température passe de 30°C a
60°C puis elle augmente seulement de 1,0% entr€ 6080°C. Le taux de captage croit de
25,3% entre 30°C et 60°C puis de 1,4% lorsque Hgpé&ature passe de 60°C a 80°C. La
productivité volumique augmente de 88% quand lgptature est inférieure a 60°C puis de
30% entre 60°C et 80°C. La consommation énergétiquent a elle, diminue de 19,7% entre
30°C et 70°C puis seulement de 0,9% entre 70°C08C.8Entre 80°C et 100°C, les
performances commencent a évoluer dans le sens@véa pureté chute de 0,05%, le taux
de captage de 0,06%, la productivité de 3,6% eblsommation énergétique augmente de
1,9%. De la figure 3.19a, on peut donc dire queehapérature idéale de fonctionnement se
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situe aux alentours de 80°C. A cette températarputeté atteint 95,9%, le taux de captage
96,9%, la productivité 19,7 kg, m>.h™ et la consommation énergétique de 3,21 Msbky
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Figure 3.19 :Performances du procédé en fonction de la temyrérpbur les trois adsorbants

En ce qui concerne les oxydes de terre rare, lpdeature « optimale » se situe autour de
90°C avec une pureté de 94,9foun taux de captage de 98,0%, une productivitérumjue
de 30,1 kgom>h' et une consommation énergétique de 3,08 MdXKg d'aprés la
figure 3.19b. En effet, la pureté, le taux de cgptaet la productivité augmentent
respectivement de 34,4%, 4,6% et 50,0% et la comsdion énergétique décroit de 16,9%
entre 30°C et 90°C. Comme pour la TEPA, la figurE9B montre qu’une augmentation de
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température est plus significative sur les failbdeapératures : +4,4% pour la pureté, +33,4%
pour le taux de captage, +46,7% sur la productieité-16,7% pour la consommation

énergétique pour une élévation de température d€ 3070°C alors qu'on a seulement
+0,5%, +0,8%, +2,7% et -0,6% lors du passage d€ @90°C respectivement pour la

pureté, le taux de captage, la productivité etdasommation énergétique. Entre 90°C et
100°C, les performances évoluent dans le senssevda pureté diminue de 0,3%, le taux de
captage de 1,9%, la productivité de 2,5% et la@mmsation énergétique augmente de 0,6%
d’'ou une température «idéale » de 90°C lors d'anctionnement sans purge et une
concentration en alimentation de 15

Concernant le SIM-1, la figure 3.19c fait ressautie température optimale aux alentours
de 30°C. A cette température, la pureté est de 89,88 taux de captage de 90,6%, la
productivité volumique atteint 13,2kg.m>.h' et la consommation énergétique
3,94 MJ.kgoz . Entre 20°C et 30°C, la pureté augmente de 0,d%aux de captage de 7,7%,
la productivité de 1,9% et la consommation éneggétidiminue de 2,7%. Entre 30°C et
100°C, le cycle est moins performant au fur et aureque la température de fonctionnement
augmente. L'influence de la température est plwsbhM sur les performances quand la
température dépasse 60°C. En effet, le taux deagapést a peu pres stable quand la
température augmente de 30°C a 60°C (écart de OpBi$)chute de 72% entre 60°C et
100°C. La pureté subit peu l'effet températurde algmente de 2,2% quand la température
passe de 30°C a 100°C. La productivité volumiquminlie de 12,3% quand la température
augmente de 30°C a 60°C puis de 83,9% lorsqu'elesegale 60°C a 90°C. Enfin la
consommation énergétique subit une forte augmentagiiand la température dépasse 60°C.
(Elle augmente de 2,3% jusqu’a 60°C puis de 241i€g4y’a 100°C).

Comme il a été vu dans la troisieme partie de epitte avec la TEPA, une augmentation
de la température de fonctionnement permet de cpils de CQ (figures 3.14d et 3.16d)
jusqu'a 80°C. Les durées des cycles étant simiaioes de I'étude de linfluence de la
température (1 min d’adsorption et 5 min de désamjpt on peut dire que la productivité est
ameliorée et la consommation énergétique réduitecyele a 30°C avec la TEPA, lorsque
I'adsorption a lieu, le lit est plus chargé qu’a80te qui fait que le front de matiére atteint la
sortie de I'adsorbeur plus rapidement d’ou une dution du taux de captage.

Une fois que la température « optimale » est déeaskes performances sont moins
bonnes. Le front de matiere se déplace plus ragdeau fur et a mesure que la température
de fonctionnement augmente, le percage est dosa@hide et la longueur de lit inutilisée est
réduite. Quand la température est supérieure a,8@m@me la vitesse du front de matiére
devient encore plus importante, la durée de lagllgsdsorption (qui est fixe) devient trop
longue. Du CQ est perdu ce qui réduit le taux de captage (quirdie de 0,07% entre 80°C
et 90°C avec la TEPA). Moins de €®e retrouve cyclé, les temps de cycle étant tosijjou
identiques, les performances sont donc réduitegl(jativité et consommation énergétique).

4.2 Influence de la concentration en alimentation

L'influence de la concentration en @@ l'alimentation sur les performances en cycle a
eégalement été étudiée. Trois concentrations baldgagamme de pureté en g@résente
dans les fumées des centrales ont été testées,;, 15084, et 4%q. Le débit d’alimentation
est toujours de 20 NL.niih Les valeurs de cinétique de transfert de magére coefficient
de dispersion axiale sont celles déterminées lergadvalidation du modéle. Pour les trois
adsorbants, la température de fonctionnement #stloes de la validation du modeéle dans la
premiéere partie de ce chapitre : 60°C pour la TEHRprégnée, 50°C pour les oxydes de terre
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rare et 30°C pour le SIM-1. La durée des cyclesaestéme que lors de I'étude de l'influence
de la température pour les trois adsorbants.

L’influence de la concentration en alimentation B& performances est présentée sur la
figure 3.20 pour les trois adsorbants.

La figure 3.20 montre que pour les trois adsorhastsla concentration de GQen
alimentation est réduite, les performances sonhmbonnes. En effet, moins de £€3t mis
en jeu et en conséquence la quantité cyclée esiteédlomme les durées des cycles sont
identiques lors de I'étude, la productivite, le tad® captage et la pureté du désorbat
diminuent et la consommation énergétique augmente.

Cette étude montre que notre procédé VSA donneé&dedtats intéressants dans I'optique
du transport et du stockage uniqguement quand l&ltation est de 15% c’est a dire pour le
captage de Cgssu des centrales a charbon pulvérisé.
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Figure 3.20 :Influence de la concentration en alimentation earderformances en cycle
pour les trois adsorbants

4.3 Influence du débit de purge

L’influence du débit de purge sur les performandesotre procédé cyclique en VSA a
également été étudiée. La mise en circulation diébit de N de 0,1 NL.mift et
0,2 NL.miri* a été simulée lors de la phase de désorptionéhi d’'alimentation est toujours
de 20 NL.min* avec une concentration en £ 15%,,. La température de fonctionnement
est de 60°C pour la TEPA, 50°C pour les oxydesede trare et 30°C pour le SIM-1. Les
durées des phases du cycle sont les mémes quieltétude de I'influence de la température
et de la concentration en @ l'alimentation.

La figure 3.21 représente l'influence de la cirtiola d’'une purge pendant la désorption
sur les performances cycliques pour les trois ddsus.
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Figure 3.21 :Influence du débit de purge sur les performancesyele pour les trois

adsorbants

La figure 3.21 montre que pour les trois adsorhame augmentation du débit de purge
entraine une diminution de la pureté. La purge ggae une dilution du CQdans le désorbat
donnant ainsi des puretés plus faibles. Par exerdjalprés la figure 3.21a, la pureté diminue
de 3,3% entre une désorption sans purge et avepurge de 0,2 NL.mih

La circulation d’'une purge lors de la désorptionmnpet une meilleure régénération du lit.
La quantité de C@qui est réecupérée est donc améliorée. Cela abtevsur la figure 3.21 ou
on voit que le taux de captage augmente avec li¢ deélpurge : +1,5% avec la TEPA, +2,3%
avec les oxydes et +2,2% avec le SIM-1. L'augmentade la masse de GQ@yclé da a la
purge est visible si on s'intéresse a la produéigui est aussi améliorée : +7,2% pour la
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TEPA imprégnée, +3,6% pour les oxydes de terre ear€l4,4% pour le MOF. Lors des
essais expérimentaux (chapitre 2), il a été menéaque l'effet de la purge est intéressant sur
les performances (masse de €@cupéré) quand la durée de la désorption estuirigais
cela a une conséquence négative sur la puretésiubaé (dilution). C’est pour cela que les
essais expérimentaux en cycle ont été réalisés gamge. D’apres la figure 3.21,
'amélioration des performances grace a la purgeerdonc relative du fait que la durée des
cycles est courte.

5. Comparaison des performances avec les procédés corrents

Pour rappel, le procédé de référence, I'absorgiet la monoéthénanolamine permet de
récupérer un gaz avec une pureté supérieure gP&%n taux de captage de 98%. L’énergie
nécessaire a la régénération de la MEA est impert)7 MJ.kgos" d’aprés Knudseret
al., 2011)

Le tableau 3.3 présente un comparatif de nos egsulumeriques en cycle avec le procédé
d’absorption par amines, le procédé TSA utilisé pHirel (2008) et des procédés VSA
d’études issues de la littérature.

Tableau 3.3 :Récapitulatif des principaux résultats numériques mtecédés de captage de
CO,

Concentration Productivité Consommation
Etude Solvant ou COo, Pureté en C®  Taux de captage volumique énergétique
Adsorbant  alimentation (Yovo) (Yoco) (Kgcoz M %aash™) (MJ.Kgeo")
(Eyovol)
Absorption avec
amines
Knudseret al (2011) MEA 5-15 929 98 X 3,7
VSA
Naet al (2001) Charbon actif 17 99,8 34 X X
Chou et Chen (2004) Zéolite 13X 20 58-63 70-75 X X
Li et al (2008) Zéolite 13X 12 X 60,4-78,5 144-184 X
Xiao et al (2008) Zéolite 13X 12 82-95 70 X X
Zhanget al (2008a) Zéolite 13X 12 90-95 60-70 X 0,34-0,86
Zhang et Webley (2008b) Zéolite 13X 12 88-95 66,9-78,6 X 0,55-1,05
Li et al (2009) Alumine+13X 11 67 76,9 X X
Zhanget al (2009) Alumine+13X 13 70 X X X
Dantaset al (2011) Zéolite 13X 15 33,3-36,8 90-93,7 X X
Delgadoet al (2011) Charbon actif 13 85-96,9 80,9-92,0 21,6-48,0 0,36-0,66
Liu et al (2011) Zéolite 5A 15 96 X 10,7 0,65
Shenet al (2011) Charbon actif 15 43,6-63,0 40,7-96,1 56,7-104,8 X
Liu et al (2012) Zéolite 5A 15 71-81 85-91 X 2,37-3,12
Shenet al (2012) Charbon actif 15 95,3 74,4 25,0 0,724
Wanget al (2012) Zéolite 13X 15 74-84 73-76 95-166 X
TSA (notre procédé)
Mérel et al (2008) Zéolite 5A 10 96-97 73-98 30-40 4-4,9
VSA (notre procédé)
TEPA - SiQ 15 95,9 96,8 19,7 3,19
Oxydes 15 94,8 98,0 30,0 3,11
SIM-1 15 89,8 90,6 13,2 3,94

143



Les résultats numériques ont confirmé que les tifjede pureté et de taux de captage
présentés dans le chapitre 2 sont atteignablegramnt (pureté de 95% et taux de captage
de 90%) pour la TEPA imprégnée et les oxydes de terre. Les valeurs pour le SIM-1
restent en retrait comme lors des essais expéramen®©n note tout de méme que les valeurs
de pureté déterminées numériquement avec nos aagerbépassent ou sont tres proches de
la valeur nécessaire pour les étapes de compressida stockage de G@30%,, d’aprés
IPCC, 2005). Les simulations font ressortir 'agplecplus négatif de ces travaux : la faible
productivité due a la faible capacité d’adsorptide ces solides. Les consommations
énergeétiques sont quant a elles importantes a caulsefaible masse de GOyclé.

Le tableau 3.3 montre que les performances de uweide taux de captage atteintes
numeériguement en VSA avec nos adsorbants restemsnboinnes que celles obtenues avec
'absorption avec la MEA. La pureté diminue de 3,4%,3% et le taux de captage de 1,2% a
7,6%. La consommation énergétique est du méme akelrgrandeur pour le SIM-1 et est
légerement inférieure pour les deux autres solides13,8% a -15,4%)

Les résultats de simulation de notre procédé averddele sont comparés avec ceux issus
d’autres études numériques de procédés VSA traleés la littérature. Comme évoqué dans
le chapitre 2 sur I'étude expérimentale, la plupag études de captage de,@@r adsorption
sont considérées avec des zéolites et des charbctifs car ce sont les adsorbants
commerciaux ayant la meilleure capacité et séligétau CQ.

Si on s’'intéresse a la pureté, d’apres le tabledul8d spécification de 95% est atteinte
dans la littérature avec des zéolites pour Zhetngl. (2008a et 2008b) et Liat al. (2011).
Dans certaines simulations, deux étages sont reéeEspour atteindre une bonne pureté. Par
exemple, dans I'étude de Lat al (2011), le CQ est concentré de 15%0a 69%, dans un
premier étage puis la concentration passe de,$®@696%, apres circulation dans un
deuxieme adsorbeur. Dans d’autres cas, un gazrge pst utilisé pour obtenir un bon taux
de captage et une bonne productivité mais la psetétrouve réduite a cause du phénomene
de dilution. D’aprés le tableau 3.3, Dantdsal. (2011) obtiennent un bon taux de captage
(jusqu'a 94%) mais utilisent une purge provoquang fiorte dilution du désorbat (27 a
37%,). Quant au taux de captage, d'aprés le tablegudh3atteint le méme ordre de
grandeur pour le SIM-1 et de meilleurs résultatscdaeTEPA et les oxydes de terre rare
(+3% a +63%). Un percage important dans certaitedeé de la littérature provoquant une
perte de C@et donc une diminution du taux de captage estifitedans les études de Wang
et al.(2012) ou de Litet al.(2011).

D’apres le tableau 3.3, les productivités déteresnavec le modele sont supérieures de
23% a 180% a celle déterminée dans I'étude destiml. (2011). Mais elles sont inférieures
de 68 a 92% par rapport aux productivités déteresingar Wanget al. (2012). Dans la
littérature, la plupart des simulations en cyclerh@nt avec des temps proches des notres. La
masse d’adsorbant insérée dans les adsorbeurslittérkture sont aussi du méme ordre de
grandeur. La productivité dépend de la durée delesyde la masse de €€yclée ainsi que
de la masse d’adsorbant utilisé. La différenceeeldrproductivité de nos solides et celles
d’autres études s’explique par les différenceseetdss trois données. L’ajout d’'un recyclage
ou d’'une purge permet de cycler plus de,@0Odonc d’augmenter la productivité. Par contre,
il ne faut pas que la durée supplémentaire pouetzgses ne soit trop longue et il faut limiter
la dilution du désorbat qui provoque une diminutienla pureté.

Comme il a été vu lors des essais expérimentasxgliltats numériqgues montrent que la
consommation énergétique est plus importante avec satides qu’'avec les zéolites et
charbons actifs. Notons toutefois qu’il n'est pascmé dans les articles scientifiques s'il
s’agit de consommation électrique ou thermique.
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Enfin, si on compare nos résultats de simulatioecaseux obtenus par Mérel (2008) en
TSA avec notre adsorbeur, on voit dans le tableaw@e la pureté du désorbat est inférieur
en VSA par rapport au TSA (diminution de 1,1% a%)4Par contre, le taux de captage
obtenu avec les zéolites en TSA (jusqu’a 98%) esigaable avec les oxydes de terre rare.
La productivité avec nos solides reste inférieureebe des zéolites en TSA (de -25% a
-67%). Enfin la consommation énergétique est bieilleure en VSA avec nos solides
(division par 1,3 a 4).

Conclusion

Dans ce chapitre, le modéle numérique a été pegrns validé a partir des résultats
expérimentaux obtenus avec notre pilote.

Ensuite, une étude locale de l'adsorbeur a permas niettre en évidence son
comportement pendant les phases d’adsorption eéderption en cycle en fonction de la
température.

Ce modele a permis de mettre en évidence linflaedes parameétres suivants: la
température de fonctionnement, la concentratioaliementation et le débit de purge.

Une augmentation de la température entraine undéicaai®dn des performances jusqu’a
une température optimale. Ensuite, les performaraescycle diminuent quand cette
température est dépassée.

Quand on diminue la concentration de L& l'alimentation, les performances sont
réduites car la quantité de €0Qyclée est de moins en moins importante. Les Bp&ons
sont trés difficiles a atteindre quand le £&3t tres dilué dans les fumées (cas des centrales
NGCCQC).

Si un débit de gaz de purge est simulé pour aideidasorption du C£ on voit que pour
les trois solides, son influence reste relative lsearperformances. Le taux de captage et la
productivité sont améliorés de quelques pourcelgsphénoméne de dilution due a sa
présence tend a réduire la pureté.

Si on compare notre procédé avec celui d'absorpaet des amines, on voit que la
pureté et le taux de captage restent inférieur8(thé a 9,3%). La consommation énergétique
est a peu prés la méme pour le SIM-1 et est |égaremférieure pour les oxydes et la TEPA
(de -13,8% a -15,4%).

Nos résultats sont proches de ceux obtenus en \&BA k& littérature. La pureté est en
général supérieure dans notre cas a celles trowdefes la littérature, cela s’explique que
souvent une purge est utilisée dans les études.

Cette étude numeérique a permis de montrer le petelgs adsorbants testés dans le cadre
du projet ACACIA 31. Les résultats obtenus sont peétitifs avec ceux des procédeées
d’absorption avec la MEA et des études en VSA dditlérature. Une étude plus en
profondeur des conditions opératoires en cycle p#rait d'obtenir des résultats plus
satisfaisants. Il est a noter que dans notre prodesi@erformances sont satisfaisantes quand
I'alimentation est constitué de 18%cde CQ soit la concentration maximale possible dans les
fumées de centrales (cas des centrales a charlgripél). Si le CQ est plus dilué dans les
fumées, I'obtention des objectifs est plus difécil
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La production d’électricité est responsable dustiées émissions mondiales de LDes
moyens doivent étre développés afin de réduireajets. Les évolutions vers des solutions de
remplacement aux énergies fossiles sont lentecapgage et stockage du €@présente
donc un bon potentiel. Des procédés comme l'absorppar la monoéthénolamine et
I'adsorption sont possibles pour le captage dy.C® premier reste la référence malgré qu'il
soit gros consommateur d’énergie et de solvantdddgption a fait preuve d'un regain
d’intérét ces derniéres années en particulierdarntelogie PSA/VSA qui présente I'avantage
de pouvoir s'utiliser avec des cycles rapides antraore du TSA qui doit tenir compte des
temps importants de chauffage et refroidissemeatn@mbreux procédés multi-lits et multi-
étapes ont été développés expérimentalement et riquedment. Quelques-uns ont été
présentés dans le chapitre 1 de ce mémoire. De nromldsorbants physiques et chimiques
peuvent étre utilisés pour le captage du, A3 sont aussi passes en revue dans le premier
chapitre. La TEPA imprégnée sur SiO2, les oxydesede rare et le MOF SIM-1 sont les
solides qui ont été utilisés dans notre adsorbeéh . \Ces adsorbants ont été fournis par les
sociétés IFP Energies Nouvelles, Solvay et Ircelyans le cadre du projet ACACIA 31. Les
performances des cycles VSA (pureté en, @O désorbat, taux de captage, productivité
volumigue et consommation énergétique) ont étéuéeal et comparées a des procédés VSA
de la littérature avec des adsorbants classiquedjelctif du procédé ACACIA 31 est
d’obtenir une pureté de désorbat supérieure a,95%h taux de captage d’au moins 90%, une
consommation énergétique inférieure & 1 Mdakg et une bonne productivité.

L’étude expérimentale s’est divisée en deux pariesr chaque adsorbant. Dans un
premier temps, une étude en opération unitair@ aéatisée afin de déterminer les meilleures
conditions de fonctionnement en cycle : duréespleses d’adsorption et de régénération,
désorption avec ou sans purge, etc. La capacitisofption en C@de chaque solide a été
comparée avec celle tiréee des données d’isothefougries par IFP Energies Nouvelles,
Solvay et Ircelyon. Il en est ressorti que la dutés cycles doit étre courte car la plus grande
guantité du C@ est désorbé lors des premiers instants. L'utibsatd’'une purge est
intéressante quand la régénération dure longteingasjonc été décidé de ne pas utiliser de
purge en cycle. Comme le montrait les isothermr@3$HPA imprégnée sur Si@résente une
meilleure capacité d’adsorption (de 71,5 & 79,8.8:K) que les deux autres adsorbants
(oxydes : de 14,6 & 19,4 gk et SIM-1 : 22,4 g.kgs'). En ce qui concerne la désorption,
c’est le SIM-1 qui se régénére plus facilement§8©du CQ adsorbé sont récupérés) suivi
des oxydes (de 36,6% a 45,6% désorbeés) et de |A iraprégnée (de 6,5% a 10,1%).

Les essais en cycle ont dans un deuxieme tempgaligés. Les objectifs de pureté et de
taux de captage ont été atteints pour les troisrhdats. Mais les productivités et taux de
captage obtenus restent en decga des résultat®gs@éta peut s’expliquer par des capacités
d’adsorption qui sont un peu faibles en comparaeseec celle des zéolites. Mais le cycle
VSA de notre étude est le cas le plus simple. utaune étape de recyclage permettait
d’améliorer la productivité si la quantité de £@cupérée supplémentaire est importante par
rapport au temps en plus nécessaire a I'ajout tle phase. En comparaison avec le procédé
d’absorption avec la MEA, la pureté et le taux dptage restent inférieurs (de -1,8% a -10%
pour la pureté et de -3,2% a -11% pour le tauxagage) et la consommation énergétique est
légerement améliorée avec la TEPA et les oxydeteme rare. L’ensemble de nos résultats
est comparable avec ceux de la littérature. La mtdté est généralement meilleure dans la
littérature mais ce sont des zéolites ou des charlactifs ayant une meilleure capacité
d’adsorption qui sont utilisés.

Un modele numérique a aussi été présenté et valjldrtir des résultats expérimentaux,
cela en opération unitaire et en cycle. Une andtyssle du comportement de I'adsorbeur en
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VSA a été réalisée afin de comprendre les phénoméné se passent lors des phases
d’adsorption et de désorption en cycle. L'influenieela température de fonctionnement, de la
composition de C@a l'alimentation et du débit de purge a ensuiéeétdiée pour les trois
adsorbants. Il a été montré que pour chaque sditeptient des performances maximales a
une température donnée : 80°C pour la TEPA impresgd@°C pour les oxydes de terre rare
et 30°C pour le SIM-1. L’étude paramétrique sucdacentration en alimentation a démontré
gue les performances étaient satisfaisantes unigptepour le traitement des fumées issues
de centrales a charbon pulvérisé (1g%e CQ). Enfin, I'étude sur la circulation d’une purge
lors de la régénération a confirmé ce qui avait étbli lors de I'étude expérimentale :
'amélioration des performances reste relativelaadturée des cycles est courte. De plus, la
pureté du désorbat est réduite car il y a un phénende dilution.

Perspectives

D’un point de vue expérimental, il serait intéregsdiétudier plus en profondeur les durées
de cycles afin d’avoir les meilleures performandes.passage a la désorption quand la
premiere augmentation de €€n sortie est observée permettrait d'obtenir uillene taux de
captage. Les performances pourraient aussi étrdiomées en faisant un recyclage d’'une
partie du CQ produit. La pureté et le taux de captage seradiangés ainsi que la productivité
si le temps nécessaire a cette étape n’est paktrgp

Des améliorations pourraient étre aussi réalisaeeses adsorbants. Par exemple, il serait
intéressant de fabriquer d’'autres MOFs avec d’auligands organiques. Pour la TEPA
imprégneée, il faut noter que la silice utilisée péabriquer le lot fourni au CNAM est une
silice commerciale. Une étude plus approfondieuppsrt d'imprégnation pourrait permettre
d’améliorer la capacité d’adsorption ainsi que laadgtion. En ce qui concerne les oxydes
basiques, une étude de la force basique seraiegst@nte pour faciliter la désorption.

L’étude numérique pourrait servir a déterminer ldgrées optimales des phases
d’adsorption et de désorption. Les configuratiorss d/cle qu'on ne peut pas tester
expérimentalement peuvent étre simulées. Par exertigjout d'un lit de garde et d’'une
étape d’égalisation de pression permettrait d’augerda pureté. En effet, le front de matiere
subissant la diminution de pression pendant cédigeése déplace vers la sortie expulsant du
CO, faiblement concentré (Zhang et Webley, 2009). Leet@ du désorbat lors de la
régénération qui suit se trouve donc amélioréeleagaz dans la phase adsorbée est plus
concentre.

L’étude du procédé a I'échelle industrielle constitine poursuite naturelle a ce travail.
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ANNEXE A.1

Calcul de I'incertitude sur la capacité d’adsorptin
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Les données de précision et d'incertitude sur |€érdnts appareils de mesure du pilote
sont les suivantes :

- Débitmétre échelle 0-5 NL.min: précision de 1% de la pleine échelle soit
0,05 NL.min*

- Débitmétre échelle 0-50 NL.nmiin précision de 1% de la pleine échelle soit
0,5 NL.min*

- Contrdleur de débit : précision de 1% de la pléidieelle soit 0,05 NL.mih

- Analyseur de gaz : précision de 0,5% de la pleainekée soit 0,5% de CQ

- Balance qui a servi a peser I'adsorbant : incertitaiosolue de 8 g

La capacité d’adsorption est le quotient de la massCQ capté par la masse d’adsorbant
présent dans la colonne :

C= rncozcapté
madsorbant
Avec :

- C la capacité massique egogKkagsorbart
Mco2 captée)(pr'mé €n go2
Magdsorban€XPriMeé en Kegis
L’incertitude absolue globale sur la capacité deagson s’écrit donc :

ArnCOZCapté _ Amadsorbantj

rT'COanpté madsorbant

AC=CX[

Avec :
- ACet Amg,.,cles incertitudes absolues sur la capacité masstlzemasse de GO

capté. Elles résultent des incertitudes d’autreamatres
- MMy ..0 COrrespond a l'incertitude de mesure sur la ba&aelte est de 0,008 kg

La masse de C{xapté peut s’écrire :
Meoocapte = Meozentse ™ Meozsortie
Ou:
- Meozenrec®St 1@ masse de G@hjecté dans la colonne
- Meossorie €St 12 Masse de G@on capté
Soit, si on passe aux incertitudes :
AMeopeaps = BMeogentree ~ AMeozsortie

Ces incertitudes ne se lisent pas directemeng dépendent d’autres parametres.

La masse de C{en entrée dépend du débit de @ entrée :

/ M Cco2
rT'COZentrée = VCOZentrée X temp9< VIT

Avec :

- VCOZemféEIe débit volumique de COen entrée d’'adsorbeur exprimé en NL.fin

mesuré par le contréleur de débit

- Meo est la masse molaire du €(34 g.mol-1)
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- VMest le volume molaire aux conditions normales deptrature et pression

(22,4 L.mol")
L'incertitude absolue sur la masse de,@0 entrée s'écrit :
A\]COZ tré
ArnCOZentrée - rnCOZentrée>< V e
CO2entrée

L'incertitude AV,,..«SUr le débit volumique de GOntroduit en entrée dépend de la

précision du contrbleur de débit par ou passe lge &@nt d’étre mélangé awNElle est de
1% de la pleine échelle soit 0,05 NL.fin

La masse de C{en sortie se calcule selon la relation :
M CO2
rT'COZsortie = d\/COZ x

Vir
Avec :
dV o, le volume de C@récupéré en sortie dans un intervalle de tem skcondes

(I'acquisition mesure un point toutes les 2 secehé&primé en NL.

Donc l'incertitude sur la masse de £€h sortie s’écrit :

AdyV,
A = % co2
rr]COZ sortie rnCOZsorte dVCO2

Le volume de C@récupéré dans un intervalle de temps s’écrit &veglation :

dVCOZ :VCOZSortie X dt :\/totalsortie X yCOZ X dt
Avec :

V.o 1€ d€Dit volumique de gaz mesuré par le débitmearsL. miri*

Yeool@ fraction volumique de CCen sortie mesuré par I'analyseur,(¥o.)

L'incertitude s’écrit alors :

total yCOZ

Advcoz - dVCOZ(A.VtOtaI + AyCOZJ

Ou AV, est l'incertitude de mesure sur 'un des débitngttent la précision est de 1%

de la pleine échelle soit, 0,05 NL.riffipour le celui de gamme 0-5 NL.rfiret 0,5 NL. mift
pour le débitmétre de gamme 0-50 NL. thin

Ay, est l'incertitude de mesure de 'analyseur de @.précision est de 0,5% de la
pleine échelle qui est 0-10Q%o La valeur de composition volumique de £dbnnée par
I'analyseur est donc donnée avec une erreur de (h&%,005 en fraction volumique).
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Francois GUILHAMASSE

ETUDE DU CAPTAGE POST-COMBUSTION DU CO,
GRACE A UN PROCEDE VSA AVEC DE NOUVEAUX
ADSORBANTS

Résumé

Pour faire face a 'augmentation des émissions @e @ans I'atmosphere a cause de la
production électrique dans des centrales a chatbargptage en post-combustion au mqyen
d’'un procédé VSA est une solution envisageable ddserbants utilisés dans notre étude [sont

la TEPA imprégnée sur Si0es oxydes de terre rare et le MOF (Metal Org&nameworks

SIM-1. Pour chaque adsorbant, une étude du pepusigale la régénération a été effectuge a

partir d’'une alimentation composée de 15%e CQ et de N. De ces essais, les conditip

ns

opératoires des cycles VSA ont été établies (duiléesphases courtes, pas de circulation de

purge). En cycle, les performances sont comparémslé du procédé d’absorption ave¢
monoéthénolamine. La pureté du désorbat varie (B89 a 97,2%, selon les adsorbants|
les conditions opératoires. Elle est inférieurelleadu procédé d’absorption (999 mais es
correcte pour le transport et le stockage. Le tdexcaptage évolue de 87,2% a 94,
(absorption : 98%). La consommation énergétiqueirdétieure a celle du procédé ave¢
MEA (de 1,53 & 3,45 MJ.kg:* pour notre procédé et 3,7 MJkg" pour I'absorption) Enfi
la productivité est du méme ordre de grandeur celee d’autres procédés VSA de

—F

-

la
et

9%
la

la

littérature. Avec le modele numérique, une étudeallde I'adsorbeur a été menée. Puis grace

a une étude paramétrique, des conditions optinesleycle ont été déterminées. Les résul

tats

obtenus ont permis de mettre en évidence des pwfares comparables avec les auytres

procédés VSA de la littérature. De plus, notre @décest beaucoup moins énergivore qu
procédé d’absorption mais la pureté du désorbde daux de captage en GQestent
inférieurs.

Résumeé en anglais

To deal with the C@emissions increase in the atmosphere due to ielgciproduction,
CO, post-combustion capture by VSA process is a priogpisolution. The adsorbents used

ele

in

this study are impregnated TEPA on fi@nthanide oxides and the MOF (Metal Organic

Frameworks) SIM-1. For each adsorbent, a studyrefkihrough and regeneration W
carried out from a feed composed of 15%0, and N. From these experiments, the cyq
operating conditions of VSA have been establisisbort duration phases, no purge). Cyq
performances are compared to that of the absorpiioness with monoethenolamine. T|
desorbate purity varies from 89.2% to 97.,2%according to adsorbent and operat
conditions. It is less than that obtained with apgson process (99%) but it is correct for
transport and storage. The recovery varies from%7@ 94.2% (absorption: 98%). T
energy consumption is less than that the proce$stiié MEA (from 1.53 to 3.45 MJ.kg;*
for our process and 3.7 MJdp* for absorption). . Finally, the productivity is tfe same
order of magnitude as that of other VSA processams fiterature. With the numerical modé
a local study of the adsorber was carried out. riMaeds, through a parametric study, cy|
optimal conditions were determined. The cycle itsshighlighted comparable performang
with the other VSA processes from literature. Moexgwur process needs less energy

as
lic
clic
he
ng

ne

o]
cle
es
han

absorption process but the desorbate purity angr€€very remain lower.




