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Introduction

Il est admis aujourd’hui que le dioxyde de carbjme un rble prépondérant dans I'effet de
serre. Les émissions de €Q@roviennent schématiquement de deux niveaux :cssude
pollution diffuse (transports, chauffage domestiqug¢ et sources de pollution concentrée
(industries). La demande en énergie va continuaraire dans les prochaines décennies avec
I'émergence des pays en voie de développement.driég Internationale de I'Energie estime
que la consommation mondiale d’énergie devrait aurger de 70% entre 2000 et 2030. Les
énergies renouvelables, a elles seules, ne poupraaurer, du moins a moyen terme, les
besoins énergétiques indispensables au monde.dnelsustibles fossiles devraient répondre a
90% de ces besoins en 2030. Les émissions dea@@ropogéniques devraient passer de 23
milliards de tonnes en 2000 a 38 milliards de tsrere 2030. En 'absence de mesures visant a
limiter les émissions de GQla concentration de ce gaz dans I'atmospherergoutoubler a
I’horizon 2100 (Figure 1).

Variation de la concentration en CO,
dans I'atmosphére (en ppm)

750
2100 —=

2001 —=

n n I 1 I
-400000 -300000 -200000 -100000 0

150

Source : IPCC
Figure 1. Variation de la concentration en CQ dans I'atmosphere en absence de mesures
environnementales (Intergovernmental Panel on Climiz Change)

Pour lutter contre le réchauffement climatiquefallit limiter ces émissions. L'efficacité
thermique des industries et des batiments doitatréliorée pour réduire leur consommation
énergeétique. Mais, étant donné I'urgence de lasitn, il faudra aussi capter le g@vant son
émission vers I'atmosphére pour le stocker a l@mmé dans des réservoirs souterrains. Une
facon de valoriser le Crapté est de I'injecter dans des réservoirs digahbures en fin de
vie pour en augmenter la production. En termesrdéyttivité, Nsakala et al. (2004) rapportent
que l'injection de C@est deux a trois fois plus efficace que l'injectide vapeur. En effet le
CO, se dissout dans le pétrole en le faisant gonfldmeinuant sa viscosité. Le pétrole s’écoule
alors plus rapidement vers le puits de production.

Les efforts doivent se concentrer sur les industripii sont les plus grands émetteurs de
CO.. Les centrales thermiques alimentées au gaz hatuae charbon constituent la principale
cible car elles émettent a elles seules 40% desséns mondiales de dioxyde de carbone
d’origine anthropogénique. La part croissante darlmhn au détriment du gaz naturel comme
combustible impliqguera que le secteur électriqueetém de plus en plus de €O
L'accroissement des rendements thermiques va dasscartaine mesure collaborer a la
diminution des rejets de G(Qpour chaque kilowattheure produit. Mais il est essaire de

13



concevoir, dans le méme temps, des procédés pannet réduire de fagon significative les
émissions de ce gaz a effet de serre.

D’un point de vue captage du Qe procédé de référence dans le domaine de ka pos
combustion reste indubitablement le lavage des dégngar absorption chimique, réalisé en
faisant appel a un solvant liquide du type amineorn@@thanolamine (MEA),
méthyldiéthanolamine (MDEA)...). Cependant, a la @lifince du traitement du gaz naturel
pour lequel cette opération permet d’éliminer stamugment les composés indésirables pour le
transport en gazoduc (G®t HS principalement), I'application de ce procédé eélaupération
du dioxyde de carbone d’'une fumée conduit a un padhibitif. Les travaux récents conduisent
a un colt de captage de l'ordre de 60 $/taxpgJensen et al., 2005), considéré comme trop
élevé. Traduit en termes énergétiques, le lavageamines demande 4 milliards de Joules par
tonne de C@récupérée, dépensés principalement lors de |laééagion du solvant (Bolland et
Mathieu, 1998).

D’autres voies que l'absorption chimique ne doiveas étre négligées. L'oxy-combustion
ne s'applique pas directement au captage dir@&s permet d’en faciliter la récupération. Le
combustible est directement brulé avec I'oxygereajablement séparé de I'air. Cela permet
d’augmenter la concentration du £@ans les des fumées, augmentant I'efficacité qtage.
Etant la grande concentration du £dans les fumées, un procédé frigorifique est unéligour
liquéfier le CQ afin de séparer ce composé des autres constitgaztsux (azote, argon,
oxygene...). La température minimale du procédé ¢¢age est limitée par le point triple du
CO, au-dela duquel ce constituant risque de se sielidif

Il est aussi envisageable de capter le E@amont du systeme de production électrique. Ce
type de captage est appelée captage en pré-combuké reformage du gaz naturel ou la
gazéification du charbon permettent de convertiraembustibles en un gaz de synthése riche
en CO et H qui constitue I'élément énergétique. Le CO estvedi en CQ qui est alors séparé
de I'hydrogéene avant le systéeme de production ridgie.

L’objectif de cette étude est de comparer les perdmces techniques de différents systemes
de captage du GOappliqués aux centrales électriques afin de gétewtr les meilleures
options pour diminuer les émissions de ce gazet dff serre. Deux types de centrales ont été
étudiés : les cycles combinés alimentés au gazelafNGCC) et les centrales au charbon
pulvérisé (CP). Une partie de ce travail a bén&fdu soutien d’'EDF. L’autre partie s’est
déroulée dans le cadre d’'une Action Concertéaatii « PROCAP » qui releve du Programme
Interdisciplinaire ENERGIE du CNRS. Ce projet apohjectif la conception et I'évaluation de
procédés de captage du L£@® partir d’émissions post-combustion. Cette étadessemblé
quatre laboratoires :

e Le Laboratoire des Sciences du Génie Chimique (LS@Gaht I'objectif est de
concevoir un procédé de captage dw, @ar adsorption

* Le Laboratoire d’'Ingénierie Moléculaire pour la Ségion et les Applications des
Gaz (LIMSAG) qui explore I'adsorption du GGsur des matériaux a base de
polyamines

« Le Centre d'Energétique et Procédés - Ecole deesvir Paris (CEP)

e L’'Institut de Physique du Globe de Paris (IPGP)&tuidie I'influence des impuretés
dans le flux de C&(azote, Q...) lors de la séquestration

Les différents procédés de captage ont été compgéés au logiciel de procédés Aspen
Plus™.

14



1 Etat de I'art

Le captage du C{est devenu primordial d’'un point de vue environaetal mais aussi d’'un
point de vue économique. Cela motive de nombrenesderches pour abaisser son co(t.

Au niveau national, on peut citer plusieurs actions

Le Club CQ, qui réunit de nombreux industriels ainsi que deganismes de
recherche publics, oriente les efforts de recherfcapcais sur le captage et la
séquestration du GO

Total, en partenariat avec des instituts et dedreerde recherche nationaux et
internationaux, a construit un pilote d’oxy-comboistsur une de ses unités de
production de vapeur a Lacq. L'objectif de ce progst d'améliorer les

connaissances sur la technique d’oxy-combustiate etérifier la validité du site de

stockage de Lacq.

Au niveau européen, de nombreux projets ont viole ¢es derniéres années (Dechamps,

2004) :

Le projet AZEP, par exemple, a pour objectif deadépper des procédés innovants
liés au captage post-combustion du,@@si que de réduire le colt d'un captage en
pré-combustion. Doté d'un budget de 9,3 M€ dont Bi& de la Commission
Européenne, ce projet se concentre sur le déveluputede membranes avancées.

Le projet Castor regroupe de nombreux partenairdsstriels et académiques de
onze pays européens. Il a pour objectif de captstoeker 10% des émissions de
CO, en Europe. Le budget est de 16 M€ sur quatre am¢ 85 M€ de la
Commission Européenne. La majorité de cet argerdéeiiée a la réduction du colt
de captage du GOde 40-60 € a I'heure actuelle & 20-30 € par tameCQ. Un
pilote industriel de captage post-combustion airgéallé sur le site de la centrale
d'Esbjerg au Danemark. Il s'agit de la premier&allaion au monde permettant de
capter le CQ sur les fumées d'une centrale thermique au chafennouveaux
solvants sont testés afin de diminuer la consonumagnergétique liée a la
régénération du solvant. Différentes configuratiolos procédé de captage seront
aussi évaluées avec la mise en place de nouveauacteurs & membrane et
différentes méthodes d'intégration du procédé.

Le projet Inca-C@ (International Co-operation Actions on &@apture and
Storage) rassemble six centres de recherche em®pétour de I'Institut Francais
du Pétrole (IPF). Il a pour objectif de positionrair le plan international, le savoir-
faire européen dans le domaine du captage et dkagte du CQ

Le projet ENCAP, d'un budget de 22 M€, se focakse le développement de
procédés de captage du £én pré-combustion ou s’appuyant sur la technique
d’oxy-combustion pour les systemes de productiéledricite.

Au niveau international, plusieurs projets se stivieloppés :

Le Carbon Sequestration Leadership Forum (CSLF3eman place par les Etats-
Unis, repose sur la coopération internationale pornamouvoir la recherche et
développement dans les domaines du captage, dyptndret du stockage du G.O

Le programme GHG (Greenhouse Gas) de I'Agencenktienale de I'Energie vise

a évaluer les technologies de réduction des gdfetde serre, a disséminer les
résultats des études et a identifier des cibles lpsyprogrammes de R&D.
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La présente étude se consacre aux centrales @eeitieé CQtelles que les centrales a cycle
combiné au gaz naturel (NGCC) et les centralesagbolm pulvérisé (CP). Cette partie regroupe
des résultats bibliographigues sur les procédésaggage du COen post-combustion, des
procédés utilisant la technique d’oxy-combustioagtle captage du G@n pré-combustion.

1.1 Les cycles de référence

1.1.1 Les centrales « Cycle Combiné au Gaz Naturel » (NGCC)

Une centrale du type NGCC combine deux cycles tbdymamiques (Figure 2):
e Un cycle de Joule avec une turbine a combustionQTAui comprend un
compresseur, une chambre de combustion (CC) dudiee.
e Un cycle de Hirn avec une chaudiére de récupératiola chaleur (Heat Recovery
Steam Generator HRSG) et une turbine a vapeur (TAV)

Le rendement d’'une TAC se situe aux alentours dd(85 en se basant sur le Pouvoir
Calorifique Inférieur du combustible (PCI). Ce terneprésente I'énergie libérée sous forme de
chaleur lors de la combustion en omettant la clhalégagée par la condensation de 'eau. Le
Pouvoir Calorifique Supérieur (PCS) représentengj@alui, I'énergie libérée sous forme de
chaleur lors de la combustion en tenant compteadehdleur dégagée par la condensation de
'eau. En sortant de la TAC, les fumées sont enadnaute température. Une grande partie de
I'énergie initiale se situe donc dans ces fuméescycle vapeur utilise la chaleur résiduelle des
fumées pour produire de la puissance supplémentage fumées entrent dans une chaudiére
(HRSG) ou elles cedent leur chaleur utile dans édifits échangeurs: économiseurs,
évaporateurs et surchauffeurs. Les économiseuits demnéchangeurs utilisant de la chaleur
basse qualité pour préchauffer I'eau liquide présée. Les évaporateurs produisent de la
vapeur a différents niveaux de pression. Les suftdars surchauffent la vapeur avant la
turbine a vapeur.

Cycle de Joule Cycle de Hirn

...........................................................................................................

: Gaz naturel .

---------------- .@ § g HRSG m_@ §
Compresseur TAC § § B TTTTT TIPS H g
|_, Fumées vers;

atmosphere

. .
...........................................................................................................

Figure 2. Schéma de principe de la centrale NGCC

La Figure 3 représente le cycle de Joule pour ux@ dlassique (Monteil, 2003). Ce cycle
comporte plusieurs transformations thermodynamiqluisr ambiant, constituant le fluide de
travail, est comprimé par le compresseur de la TA@pe 1-2). Le gaz naturel est ensuite
introduit dans la chambre de combustion (CC) av@c tomprimé (étape 2-3). La chaleur
dégagée lors de la combustion isobare permet uidteede hautes températures. En sortie de
chambre de combustion, les fumées sont détendues ldaturbine jusqu’a une pression
légérement supérieure a la pression atmosphérigtapg 3-4). La puissance mécanique
récupérée au niveau du rotor de la turbine estaxtieven électricité grace a un alternateur.
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Figure 3. Cycle de Joule réel (Monteil, 2003)

Le rendement de la TAC augmente avec la températuentrée de turbine (TIT). Mais la
température est limitée par les contraintes mécasidiées a la nature méme des matériaux
utilisés et au dispositif de refroidissement despers aubages de la turbine. Dans les turbines
conventionnelles, de I'air soutiré au niveau du poaaseur permet de refroidir ces aubages. La
température en entrée de turbine se situe enti@ 440500 K. General Electric a développé la
turbine 9H qui utilise de la vapeur d’eau surchéaifoutirée au cycle vapeur pour refroidir les
premiers aubages. Ce fluide est plus efficace tpie dar il permet de limiter la chute de
température du fluide de travail traversant lesnpeees ailettes de la turbine tout en limitant la
température de parois de la turbine. La températuiftuide au niveau des premiers aubages de
la turbine peut atteindre 1700 K pour la turbineQGE

Certaines TAC sont optimisées pour un fonctionndgneencycle combiné. La température
des fumées en sortie de turbine doit donc étretédagu cycle vapeur. Cette température est
directement reliée a la température d’entrée terlinau taux de compression du compresseur
de la TAC. Le taux de compression représente lgoragntre la pression de sortie et la pression
d’entrée du compresseur. Ainsi ce taux est ajustibection de la température admissible en
entrée de turbine. Les turbines les plus courammsligées, qui admettent une température
d’entrée de l'ordre de 1400-1500 K, ont un tauxcdenpression de 15. Mais les nouvelles
turbines, admettant des températures d’entrée ipipsrtantes, permettront d’atteindre une
compression plus importante. Le taux de compresd®na turbine 9H développée par GE
Power Systems est de 23 (Matta, 2000). Cependant, qu'une augmentation du taux de
compression permette d’atteindre un meilleur reretgnde la TAC, cela entraine aussi une
diminution de la puissance spécifique du systénigu(E 4). Le but étant de produire de
I'électricité, il faut trouver un compromis entendement et puissance délivrée.
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w . ] 2
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] '/ "'-, bt
E 380 t - 35 E
= 370 / — 30 &
s aa0 {7 25 &
g 150 H N 20 e
s ! Puissance spécifique
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Figure 4. Influence du taux de compression sur lesaractéristiques de la TAC (Monteil, 2003)
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La conception des chambres de combustion des Té&hwa limiter la formation des N®t
du CO. Pour les turbines fonctionnant au gaz nhtdes brlleurs en pré-mélange sont utilisés
pour limiter la formation des N(Farina et Bressan, 1998)

Les fumées récupérées en sortie de TAC constitaesdurce chaude du cycle de Hirn. Ce
cycle (Figure 5) représente I'évolution de I'étattmodynamique de I'eau. De I'eau liquide est
pressurisée puis chauffée lors de son passagdetagsonomiseurs (étape 1). Elle est ensuite
évaporée dans les évaporateurs (étape 2). La tatapde la vapeur est alors augmentée dans
les surchauffeurs (étape 3). Cette vapeur surabaud$t ensuite détendue dans les turbines a
vapeur (étape 4). Suivant les caractéristiquedudages et le niveau de pression de la vapeur
produite, cette derniére peut étre resurchauffé@sagétente pour étre détendue dans une autre
turbine a vapeur. L’étape 5 représente la condiemsdé la vapeur.

600
500 3/

400

300 - <
200 ;/ N !
100 /] IS

” 5 ~
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‘
'I
\

0 1 2 3 4 5 6 7 8
Entropie S [kJ/(kg - K)]

Figure 5. Cycle de Hirn (Monteil, 2003)

Le rendement de la centrale dépend du degré dediegfie de la turbine a combustion et du
cycle vapeur. Il est calculé par I'équation 1-1.

,7é|ec—net(% / PCI) = w 5

m.PClI

oU ngecnetreprésente le rendement électrique net de laatemar rapport au PCI du combustible
(% /PCI), WT est la puissance récupérée au niveauutbines (W)2Pertesest la somme des

puissances consommées dans la centrale (pomperessapr...) (W) em représente le débit de
combustible (kg:¥.

Une centrale a cycle combinée profitera d’une arefion de la TAC mais aussi du cycle
vapeur. Les cycles combinés utilisant une turbio@ventionnelle avec une température
d’entrée turbine de 1400 K affichent des rendempotsant atteindre 55% (PCI). Alors que la
turbine GE9H promet des rendements de l'ordre dé @BCI). Les émissions de GQont
typiqguement comprises entre 300 et 400 g.RWh

1.1.2 Les centrales au charbon pulvérisé (CP)

Le fonctionnement d’une centrale électrique a oanbulvérisé (Figure 6) s’appuie sur le
cycle de Hirn présenté précédemment (Figure 5)senpremier temps le charbon est broyé
en fines particules qui sont injectées a travers série de brlleurs dans la chaudiére. Les
fumées vont transférer, dans un premier temps,dlealleur par rayonnement a des tubes ou de
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la vapeur d’eau est produite. Puis elles vont tsereune série d’échangeurs permettant de
surchauffer la vapeur et de préchauffer I'eau antdans le circuit. La vapeur produite dans la
chaudiere est détendue dans une série de turbinapetur délivrant la puissance électrique
utile. En sortie de chaudiere, les fumées subisseatsérie de purifications pour respecter les
normes en vigueur avant d'étre rejetées vers I'aphére. Les fumées sont ainsi traitées en
post-combustion a travers un procédé limitant jetrde NQ (Selective Catalytic Reduction
SCR), un dépoussiéreur électrostatique (ElectrizSttecipitator ESP), un procédé de
désulfurisation (DeS. Des procédés d’absorption du mercure ou dy @vent aussi étre
ajoutés.

Préchauffage air

Charbon —i— Fumée: /

— | CC HRSG || scr ESP DeSQ
7y
Cycle TAir — >
: vapeur Fumeées vers

............. .ﬂ : atmosphére

Figure 6. Schéma de principe de la centrale CP

La vapeur produite peut avoir différents niveaux mhession et de température. Les
limitations proviennent des contraintes mécanigaasniveau des matériaux utilisés. Les
centrales sont classées suivant le niveau maxim# gression du cycle vapeur. Une centrale
est dite sous-critiqgue si cette valeur n'excéde pad2 MPa et supercritique au-dela. Les
anciennes centrales au charbon étaient du type-csiigsle, avec des températures de
surchauffe de 840 K. Des progrés ont été réalisétagésistance mécanique et thermique des
échangeurs gaz-vapeur d'eau. Les cycles dits gitimres admettent des pressions de
28,5 MPa avec des températures de surchauffegdima 900 K. Des études sont en cours sur
les centrales ultra-supercritiques avec des pmessitant jusqu’a 34,3 MPa et des températures
de resurchauffe de 1033 K (Viswanathan et al., 2003

Les centrales au charbon sous-critiques ont urereadt moyen de 33% (PCI) alors qu’une
centrale supercritique peut atteindre des rendestsemtérieurs a 40% (PCI). Jordal et al. (2004)
rapportent que des centrales supercritiques catestrentre 1997 et 2002 ont des rendements
compris entre 42,6 et 49,7% (PCI) sans captage@u Ces mémes auteurs prévoient que les
rendements nets dépasseront 50% (PCIl) aprés 2040 llamélioration des matériaux
permettant des niveaux de pression et de tempénalius importants.

Les centrales alimentées en charbon peuvent étraymlel « chaudiére a lit fluidisé
circulant ». Le charbon n’est plus pulvérisé mais lerGlé dans un lit de particules solides
maintenu en suspension par un courant d'air. brpéeature de combustion est plus basse que
dans une centrale CP, de l'ordre de 1120 K, linhiginsi la formation des NODe plus le
soufre contenu dans le charbon est fixé par cordmnaavec du calcaire ajouté. Des
combustibles de basse qualité peuvent étre utilBédait d’'une température des fumées plus
basse, ce type de centrale est moins exigeantvaawnides matériaux des échangeurs qu'une
centrale CP (Claverie et al., 2000). Il sera dolus facile d’utiliser un cycle vapeur avancé.
Cependant Bozzuto et al. (2001) rapporte que laefgiuissance développée par ce type de
centrale (entre 20 et 400 MW) n’est pas suffisgder I'utilisation d’'un cycle supercritique.
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Des développements sont nécessaires pour augmlantaille des centrales a lit fluidisé
circulant.

Les centrales CP émettent énormément de (@@bleau 1), aux alentours de 850 g.kWh
pour les centrales CP sous-critiques et 790 gkWhur les centrales CP supercritiques.
L'augmentation du rendement permet de diminueéhassions de COmais aussi des autres
polluants.

Tableau 1. Emissions de polluants - CP sous-critiguet supercritigue (Bozzuto et al., 2001)

UNités CP sous-critique CP supercritique

(660 MW) (660 MW)
Rendement % (PCI) 40,8 43,6
CO, g.kwh* 845 791
NO, g.kWH* 2,36 2,21
SO, g.kwh* 6,3 5,9
Particules g.kWh 0,158 0,148

1.1.3 Les centrales a cycle combiné et gazéificatio  n intégrée (IGCC)

Une IGCC (Figure 7) est constituée d'un gazéifieurs’opére la combustion partielle du
charbon a l'oxygeéne pour produire un gaz de symthiézhe en hydrogene et monoxyde de
carbone. La gazéification du charbon permet la misplace d’'un cycle combiné améliorant le
rendement de la centrale en comparaison avec umaleeCP classique. Les poussieres et les
composés soufrés du gaz de synthése son retirés$ lavéurbine a combustion. Le gaz de
synthése traité est saturé en eau, puis diluézatéapour limiter la formation des oxydes
d’azote (Farina et Bressan, 1998), avant d’entagisda turbine a combustion. Une Unité de
Séparation de I'Air (ASU) fournit I'azote et 'oxgge au procédé.

T Cheminée
Vapeur i oamemammne CYCLE COMBINE |
| Chaudiére Vapeur !
Vapeur | de récupération i
Charbon : e H
Gaz de . P .
N 2 i
synthése E !
W 1

Turbine
a vapeur

B i - S S ] ) o
Préparation | Gazéificati i l Refroidissement || Turbine g | Alternateur '
du charbon azeihication gt épuration | 4 a combustion l !
: : 5 !
Production | AR MR KT S e e R S D

[} 1

de soufre
Unité de ] R
séparation d'air |
i 1
Air Cendres Soufre Air

Figure 7. Schéma de principe d'une IGCC - (Klaeylé1997)

Contrairement aux centrales au charbon pulvégségéntrales IGCC permettent l'utilisation
d’un cycle combiné permettant d’atteindre des reretgs supérieurs, de I'ordre de 45%.
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1.2 Revue de différents procédés de captage

La lutte contre les émissions de gaz a effet de semotivé de nombreuses recherches sur
les procédés de captage du CQui constituent la partie la plus pénalisante terme
énergétique de la chaine captage-transport-stockage

La séparation du COdes autres constituants présents dans les furagete( argon et
oxygene) est nécessaire pour deux raisons majeures
» Limiter la consommation d’énergie lors de la comspien du C@avant le transport
» Limiter la quantité de gaz injecté dans le liewstickage

Trois concepts majeurs liés a la récupération duyseQiémarquent (Figure 8) :

* Le captage du COen post-combustion a partir des fumées grace &olrant
chimique.

e L’'oxy-combustion qui consiste a brdler le combustibvec de I'oxygene séparé
préalablement de I'azote de l'air. Ce procédé pedmeconcentrer le CQlans les
fumées et d’en faciliter la récupération.

* La décarbonisation du combustible : conversionandg synthese ¢H CO) suivi
d’une conversion du CO en G@ans un réacteur shift. Le captage dy, €@ffectue
en pré-combustion, c’est a dire en amont du systE@oduction d’'électricité.

Fumées
(!\12! COZ .
Production [ 2 15 vol.%9) Captage CQ | compressionet [CO:
d’électricité | Post-combustion deshydratation CO

Résidus gazeux @NAr ...)

[
L

5 A, ..

Air N, N
—» ASU [—> I

Oxy-combustion co,
O, T Production | (20 vol o Déshydratation co,
»  délectricité — Sﬁpa,(f“AO” 8202 —
e N, Ar,
. H,0
Air ou G, —
l Gaz de synthese
(HZ! C()Z .
Décarbonisation +|15 & 40 vol.%)|  captage €@ | H> | Production [Nz HO ...
: : > = : > \x S e 2
Conversion shift pre-combustlonl d’électricité
CO,
Gaz naturel,
charbon

Figure 8. Les différentes configurations liées auvaptage du CQ dans les centrales thermiques

1.2.1 Captage du CO , en post-combustion

1.2.1.1  Principe

Le captage en post-combustion est une option eyeddde a court terme. Le lavage de gaz
par un solvant chimique ou physique est utiliséugege nombreuses années pour la production
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d’ammoniaque et la purification du gaz naturel. fidncédé de captage post-combustion peut
étre mis en application sur des centrales exigasdas modifications majeures du systeme de
production électrique.

L'objectif du captage du CQLen post-combustion est de récupérer le @@sent dans les
fumées en sortie de chaudiere. Le principe repasd'ilisation de deux colonnes: une
colonne d’absorption permettant de séparer lg @3 autres constituants gazeux a l'aide d’'un
solvant et une colonne de régénération permetantaclpérer le C{sous forme gazeuse et de
régénérer le solvant.

La concentration en GQlans les fumées dépend du combustible utilisésDmeas d’'une
centrale NGCC, la concentration sera de I'ordre€evol.%, alors que pour une centrale CP
elle pourra atteindre entre 10 et 15 vol.%. Le lbbarcontenant plus de carbone par unité de
masse, la quantité de g@rmé durant la combustion est plus importantes fLanées étant
récupérées a pression atmosphérique, la pressitiellpaen CQ est tres faible. |l existe deux
types de solvants pour séparer le,@6s autres constituants :

* Les solvants physiques séparent le,@€s autres constituants gazeux par différence
de solubilisation. Le Cg plus soluble, se retrouve sous forme moléculdénes le
solvant. Pour une concentration en &onnée dans le solvant, la thermodynamique
associe une pression partielle du,@¥équilibre via la loi de Henry.

Pe

Avec PCOZ la pression partielle en GO HCOZ la constante de la loi de Henry

o, = Hco, Coo, 1-2

associée au CCet CCOZ la concentration en GQlans le solvant.

Le flux d’absorption physique peut alors s’écrive@la formule suivante :

oC
¢8o2 = _Dcoz( a()i(Oz j = kL '(CCOZ,i - Ccoz,s) = HL-(PCOZJ - Pcoz,s) 1-3
i Co,

Avec ¢° le flux spécifigue moyen d’absorption par unitéict interfaciale gaz-
liquide en I'absence de réaction chimique (mdlsh), D le coefficient de diffusion

(m*s?), k_le coefficient de transfert de matiére coté liguidm.s’), C.o ; la

concentration en COa linterface gaz-liquideC, , la concentration en GCau
sein du liquide, PCOZ,i la pression partielle en GG l'interface gaz-liquide en

etP

équilibre avecC o, s

la pression partielle en G@ I'équilibre avecC

CO,.i CO,.s°

Ainsi il y a absorption du CQant que la pression partielle en £l'interface est
supérieure a cette pression partielle a I'équilibre flux d’absorption est alors
proportionnel & la différence entre ces deux poessiC’est pourquoi les solvants
physiques sont généralement utilisés pour lessgntessions partielles. En pratique,
les procédés utilisant des solvants physiques neuwiisés que pour des pressions

partielles en C@supérieures a 1,4 MPa (Jensen et al., 2005).

* Les solvants chimiques permettent, quant & euxponae séparation du Géme
a faible pression partielle. Le GQous forme gazeuse se solubilise dans le solvant
puis réagit avec une autre molécule (amine, catbamha potassium...). La réaction
chimique permet de limiter la présence du,&0us forme moléculaire dans le
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du gaz |
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Le modéle de transfert de matiere entre la phaseuga et la phase liquide le plus simple est

celui du

solvant et donc de diminuer la pression partieleC&, a I'équilibre. Cela permet
une séparation du GOnéme a faible pression partielle. La réaction aipim est
reliée au facteur d’'accélération E qui représenta@apport entre le flux moyen
d’absorption en présence de réaction chimique dlule moyen d’absorption en
I'absence de réaction chimique :

Peo, = EK .(CCOZJ - CCOZ,S) = El—kl'-(Pcoz,i - Pcoz,s) 1-4
CG,

Avec ¢ le flux spécifigue moyen d’absorption par unit@ic® interfaciale gaz-
liquide en présence de réaction chimique (mdlsh.

La réaction chimique permet d’augmenter le gradamtconcentration du GG
l'interface gaz-liquide (Figure 9) et donc d’augrterre flux d’absorption.

Absorption physique Absorption chimique
Interface Interface
Gaz Liquide
' Liquide 1
Film Sein Film
. ¢ du gaz stagnant i - i
_‘:agnun Film stagnant Sain du liquide 7 — Film stagnant Sein du liquide
—~——] A ‘h-“-\"--‘ Cp:

Pajl s Pai
I : \ Cos
™~ - a0 L wezl’ Cas
| 8

Figure 9. Absorption physique — absorption chimiqugRoizard et al., 1997)

film de Whitman. Cette théorie considéuve de transfert de matiére par diffusion se

fait dans un film mince situé entre l'interface dapide et la phase liguide homogéne.

- - - Solvant physique
— Solvant chimique

Pression partielle en CO, a I'équilibre

Quantité totale de CO, solubilisée dans le solvant

Figure 10. Pression partielle en C@a I'équilibre pour un solvant physique et un solvat chimique

23



La Figure 10 représente I'évolution de la presartielle en C@ a I'équilibre au-dessus
d'un solvant physique et chimique en fonction degleantité totale de CQdissous dans le
solvant. Contrairement au solvant physique, lagioespartielle en C@au-dessus d’un solvant
chimique ne varie pas linéairement avec la quacktéCQ dissoute. La réaction chimique
permet d’'abaisser la pression partielle en,.GCependant, au-dela d’'une certaine quantité de
CO, solubilisée, la réaction a consommée la majeurdepde I'agent actif expliguant une
augmentation rapide de la pression partielle ep CO

Pour les faibles pressions partielles en,d@itilisation d’'un solvant physique n’est donc
pas envisageable. En effet, pour des fumées aigmeatmosphérique contenant de faible
guantité de C@ l'utilisation d’'un solvant physique résulteraibh &n débit de solvant trop
important.

En ce qui concerne I'absorption chimique, le précéé captage du G@st basé sur la
réversibilité de la réaction chimique par apporpdesance thermique. Les solvants chimiques
sont sélectifs par rapport aux gaz inertes tels'qaete et permettent de récupérer jusqu’a 95%
et plus du C@présent dans les fumées tout en ne contenantagugates des autres composes
gazeux.

1.2.1.2 L’absorption chimique

12121 Les solvants chimiques

Les solvants chimiques sont généralement des sofuthqueuses a base d'amines. Les
amines sont des molécules organiques comportanbwrpusieurs fonctions amines (—N). Le
groupement amine assure la basicité de la soluoessaire a la réaction avec les gaz acides.
Ces amines sont classées suivant le degré detatibatde leur atome d’azote.

Amine primaire Amine secondaire iAetertiaire
N"l: N"lu i\]
- ey - " o IN"nR3
R\ R\ rR\ R
R2 R2

Avec R, R, R® chaines carbonées.

Pour le captage du GQes amines les plus utilisées sont :

* Primaire : la monoéthanolamine (MEA) et la dighamine (DGA). Ce sont des
amines trés réactives avec les gaz acides et quiettent des séparations de grande
pureté. Cependant leur capacité d'absorption du €8 relativement faible :
I'absorption d'une mole de G@écessite deux moles d'amine car le carbamateform
par la réaction entre le GGt I'amine est tres stable. Un carbamate est an io
contenant un groupement CO@e carbamate n’est donc que peu hydrolysé sous
forme de bicarbonate. De plus I'utilisation de aesines entraine des problémes de
corrosion et de dégradation. En ce qui concermdHA, il y a réaction irréversible
avec le COS et le GSdégradant encore la capacité d’absorption. Uvastla base
de MEA est aussi trés corrosif, notamment lorsguedncentration en amine est
supérieure a 20 mass.% et que le taux de chargazacides est élevé. Le taux de
charge représente le rapport entre la quantitéadexgides dissous dans le solvant et
le nombre de mole d'amine. Il existe cependant ihgbiteurs de corrosion
permettant I'utilisation d’'une solution aqueuse teoant 30 mass.% de MEA. La
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DGA a des performances similaires a la MEA maigawee pression de vapeur plus
faible entrainant une diminution des pertes desstlpar évaporation.

» Secondaire : la diéthanolamine (DEA) et la diisparmlamine (DIPA). Elles sont
moins réactives que des amines primaires et nedmnt a utiliser que pour des
objectifs moins exigeants en termes de pureté égaadiation avec le COS et le LS
est aussi moindre que pour les amines primaireterision de vapeur de la DEA est
assez faible, limitant les pertes par évaporat®ar contre, il existe plusieurs
réactions irréversibles avec le ¢@rmant des produits de dégradation corrosifs.

» Tertiaire : la N-méthyldiéthanolamine (MDEA) et Taiéthanolamine (TEA). Ces
amines sont encore moins réactives que les amewsdaires mais leur capacité
d’absorption est plus grande. Pour une solutioreasgl de MDEA, il faut une mole
d'amine pour absorber une mole de,CiGa MDEA n’agit pas directement avec le
CO, mais comme un catalyseur pour I'hydratation du.@@ solution aqueuse peut
contenir 60 mass.% de MDEA sans que les pertesépaporation soient trop
importantes. De plus elle est tres résistante aégradiations thermiques et
chimiques. Puisque la vitesse de réaction des an@rdaires avec le GQest tres
lente, ces amines sont parfois activées avec degamprimaires ou secondaires afin
d'augmenter leur réactivité vis-a-vis du £O

Ces dernieres années, des nouvelles amines odéetdoppées pour diminuer le surcolt
énergétique lié au captage du L0 s’agit d’'amines a encombrement stérique. Lactién du
CO, avec ces amines forme un carbamate instable & daus configuration géométrique de la
molécule. L'amine a encombrement stérique la ptumae est la 2-amino-2-méthyl-1-propanol
(AMP). Des solvants utilisant de telles amines,mtansous le nom de KS-1, KS-2 et KS-3, sont
aussi développés par Mitsubishi Heavy Industryc&mparaison avec la MEA qui est 'amine
de référence, ces derniers solvants permettentaaiwkr d’environ 20% I'énergie nécessaire a
la régénération (Jensen et al., 2005). Le débisaleant est aussi réduit car leur capacité
d’absorption est plus élevée. En effet, avec césgsts, il ne faut qu’'une mole d’amine par
mole de CQ.

Avec I'utilisation d’'un solvant chimique, il y a de caractéristiques principales a prendre en
compte.

» La cinétigue de la réaction d’absorption du,C{@s amines primaires sont plus
réactives que les amines secondaires, elles-méloesgactives que les amines
tertiaires. La vitesse d’absorption du O6fluera sur le dimensionnement de la
colonne d’absorption et donc sur le colt d'investisent du procédé de captage.

» La solubilité du C@dans le solvant : une amine réactive avec lg @Pmettra
d’avoir une trés bonne solubilité du ¢Qmais sera plus difficilement
régénérable. Choisir une amine plus facilementrm@&gible est tentant mais cela
se fait au détriment de la vitesse de réactioredadolubilité du C® La taille
de linstallation sera donc plus importante et dphus codteuse.

1.21.2.2 Cinétique de la réaction d’absorption

* Les réactions chimiques
Il est généralement convenu que les amines primairgecondaires vont réagir directement
avec le CQ pour former un carbamate. La molécule de, @@ réagir avec la fonction amine
pour former un groupe COt libérer un proton. La théorie la plus connuecedle de la
formation d’'un zwitterion, espéce chimique possédamultanément des charges positives et
négatives, suivie d'une déprotonation de ce zvidttepar une base pour former un carbamate.
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La formation d'un zwitterion entre I'amine et le €@ur une amine primaire et secondaire
ky . ko5, K,

CO,+R'NH, o R'NH,COO (R-1)
CO, + R'R®NH “ RRINHCOO" (R-1I)
La déprotonation du zwitterion — formation du camlate

RINHICOO +B o RNHCOO + BH" GID
RRINH'COO +B " RIRZNCOO +BH"* (R-IV)

Avec B et B’ une base : 4, amine, OH HCO; et CO;”

Les amines tertiaires ne réagissent pas directemest le CQ mais vont favoriser la
réaction de formation du bicarbonate suivant latiéa suivante :

Ky Ky, K

CO,+RRERIN+H,0 « RRRNH®+HCO; (R-V)

Avec R, R, R® chaines carbonées.

e Constante cinétique
Dans ce qui suit, on se contentera de prendredne drpour le C@et I'amine pour le calcul
des vitesses de réactions.

La détermination de la constante cinétique dépandnddele choisi. Dans le cadre de la
réaction du C@avec une amine, le modele le plus simple reposkhypothése d'une réaction
rapide irréversible du pseudo-premier ordre (Roizdral., 1997).

Feo,-am = Ko [COZ]i '[Am]i 1-5

AVeC I, _ay la vitesse de réaction du g@vec 'amine (mol.i.s?) et k constante d’ordre
2 du pseudo-premier ordre {mol's?), I'indice i représente l'interface gaz-liquide.

Mais ce modele ne permet pas de prendre en cooytiestles réactions entre les molécules
ainsi que la réversibilité des réactions. Des meslsimplifiés mais plus complexes prennent en
compte I'ensemble des réactions chimiques toutaisidérant un régime du pseudo-premier
ordre (Blauwhoff et al., 1984 ; Versteeg et al.9@P Le régime du pseudo-premier est un
régime de réaction rapide entre le € I'amine ou la concentration en amine au sein du
liquide est beaucoup plus grande que celle du&lnterface gaz-liquide. La concentration de
I'amine dans le film liquide est donc constanteégale a sa concentration au sein du liquide.
L’équation 1-5 devient alors :

Feo,-am = Ko [Coz]i -[Am]s = kpo[COZ]i 1-6
Avec k,, la constante cinétique du pseudo-premier orde (s

Le modele de détermination de la cinétique, valapteir les amines primaires et
secondaires, se base suppasoximation de I'état quasi-stationnaghe zwitterion. La vitesse
de réaction est donnée par I'équation 1-7. Le teamndénominateur représente la déprotonation
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du zwitterion par les différentes bases. En comaitéun déprotonation instantanée, on retrouve
I'expression de la vitesse de réaction précédente.

k,[co,] [Am],
- elCOL LA

WAC)

Des modeles numériques plus ou moins complexe®téninis au point pour améliorer la
précision sur la détermination des constantes iqued. Ces modeles utilisent les équations
différentielles de diffusion-réaction. Ces équasisont utilisées avec un modeéle de transfert de
matiere, type théorie du film de Whitman ou théaléela pénétration de Higbie. Dans le film, a
I'instant t et & une distance x de linterfaceglétion bilan pour I'espéce i est décrite par
I'équation de Nernst-Planck. Cette équation perdeeprendre en compte le flux des espéces
ioniques dans le film dd au phénomeéne diffusifiegeadient du potentiel électrique créé par les
charges ioniques:

26 but) -, °C048) 29, E 2 (¢ (et R )

R; est la vitesse de production de I'espéce i (makh) etd le potentiel électrique (V.1).

R (x,t) Z)l”k Hcﬁ“ 1-9

Avec NR le nombre de réactiors; le coefficient stoechiométrique du composant i dans
réaction j, kla constante cinétique de la réaction j, NC le Im@mrde composants gi; I'ordre
partiel du composant k dans la réaction j.

z q (xt)

Ax.t) = RT = 1-10
F ZZquCq(x,t)
q=1

Avec 7, la charge électrique du composant q.

Le terme du potentiel électrique est parfois onas lps auteurs. La résolution nhumérique
permet de déterminer différentes constantes cungtiget d’'accéder au profil de concentration
des différentes espéces dans le film.

Les premiéres études se sont portées sur lesquieétdes amines primaires, secondaires et
tertiaires les plus connues telles que la MEA, DGEA, DIPA, MDEA et TEA. Dans le cas
de la MEA, il existe d'importantes divergences enés résultats de la littérature (Aboudheir et
al., 2003). Versteeg et al (1996) ont répertoriendmbreuses études sur les amines et leurs
mélanges afin de comparer les résultats entre2ams le cas de la MEA, ils ont proposé une
expression de la constante cinétique d’ordre 2shugo-premier ordre valable jusqu'a 313 K,
basée sur I'ensemble des résultats de la littérgéquatiori-11).

Kk, = 4,4.108.exp(_5_:00j (me.mol.s?) 111
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Les résultats concernant la MDEA sont moins diggermais dépendent du schéma
réactionnel choisi. Cadours (1998) a montré qusesie la réactiorR{V) est considérée, alors
l'influence de la MDEA sur 'absorption du G@st surestimée, car la réaction entre le €0
les ions OHainsi que la réaction de protonation de la MDEAsaonst pas prises en compte. La
constante cinétique déterminée est alors plus grgné si I'ensemble des réactions est utilisé
(Rinker et al., 1995).

A cause des limitations de ces amines (vitesse éadetion avec le Cf importante
consommation énergétique lors de la régénératiorotitant, corrosion...), la recherche s’est
ensuite portée sur les amines a encombrementségigles mélanges d’amines. Le Tableau 2
rapporte différentes études sur I'absorption du, @@ns des solvants aqueux a base d'un
mélange d’amines.

Tableau 2. Revue bibliographique sur I'absorption d CO, dans des solvants aqueux a base de
mélange d’amines

Auteurs Appgr_elllage Amines Température  Méthode de calcul
expérimental
Hagewllzz%he etal, Jet laminaire MDEA/MEA 313K Modéle numérique
Mandal et al., < s MDEA/MEA R L
2001 Colonne a film tombant AMP/MEA 313K Modéle numérique
Homg Stth Colonne afilmtombant  TEAMEA ~ 303-313K  Modeleplifié
Hao et Colonne & film tombant ~ MDEA/MEA ~ 303—-313K  Moddfenplifié
Mandal et
Bandyopadhyay, Colonne & film tombant AMP/MEA 313K Modéle numérqu
2006
Ramacggg‘gra” etal, ot jaminaire MDEA/MEA  298-333K  Modele simplifié

Tous ces auteurs ont noté que I'ajout d’une faijplentité d’amine réactive telle que la MEA
dans une solution aqueuse de MDEA, TEA ou d’AMP naeigtait sensiblement le flux
d’absorption du C@ Les appareillages du type jet laminaire et caboarfilm tombant ont un
temps de contact trés faible entre la phase gaztuaephase liquide. Cela permet de négliger
les réactions lentes par rapport aux réactionantshées et rapides.

1.2.1.2.3 Solubilité du CQdans les solutions aqueuses d’amines

La connaissance de la solubilité du L£@ans les solvants est nécessaire pour le
dimensionnement des colonnes ainsi que pour déterrd chaleur de régénération du solvant.
De nombreuses mesures ont été effectuées poumleesles plus connues. Le Tableau 3
regroupe différentes mesures sur la solubilité @4 dans de solutions aqueuses d’amine.

Tableau 3. Revue bibliographique sur la solubilitédu CO, dans des solvants aqueux a base
d’amines

Auteurs Amines Température Pression
MDEA/MEA '
Austgen et Rochelle, 1991 MDEA/DEA 313-353K Jusqu’a 0,26 MPa
Jou et al., 1994 MDEA/MEA 298 - 393 K 0,1 -20 MPa
Jou et al., 1995 MEA 273 -423 K Jusqu’'a 20 MPa
Xu et al., 1998 MDEA/PZ 313-373K 0,876 — 101&kP
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L’enthalpie de solutiodAH ¢ représente la quantité de chaleur échangée aweérieur lors

de la réaction chimique. Elle est caractéristigad'@hergie a fournir pour inverser la réaction
chimique entre le COet I'amine. Elle dépend du taux de charge en,@® la concentration en
amine et dans une moindre mesure de la tempéra&illeeest généralement évaluée grace a la
relation de Gibbs-Helmoltzt :

0 In(pcoz ) _ AH S,.Co, 1-12

1
T
Les courbes de solubilité permettent alors de réenanl’enthalpie de solution. Le Tableau

4 rapporte les enthalpies de solution intégralésro@nées a 311 K pour un taux de charge en
CO, compris entre 0 et 0,4 mol GOmol amine (Kohl et Nielsen, 1997).

Tableau 4. Enthalpie de solution de différentes amis avec le C@(Kohl et Nielsen, 1997)

MEA DGA DEA DIPA MDEA TEA

Enthalpie de solution
(kJ.mol* COy) 84,4 83,9 71,6 73,7 58,8 47,6

Jou et al. (1994) ont aussi regardé l'influencéajeut de MEA dans des solutions aqueuses
de MDEA sur I'enthalpie de solution (Figure 11)fable taux de charge, la chaleur de solution
des solvants a base du mélange d’amines se sitteecetie de la MDEA (limite inférieure) et
celle de la MEA (limite supérieure). Il peut doriceéintéressant d'utiliser un solvant a base
d’'un mélange d’amines pour accélérer la cinétigee la réaction d’absorption tout en
conservant une chaleur de solution suffisammerstebpsur la régénération.

90 T
O 30 wt% MEA
@ 20 wt% MEA + 10 wt% MDEA
v 10 wt% MEA + 10 wt% MDEA 4
v 3.0 wt% MEA + 27 wt% MDEA

0 1.5wt% MEA +28.5 wt% MDEA
Y = 30wt% MDEA

80

60

50 -

40

~AHgo, (kJ/mol of CO,)

301

20 . R N N . L
00 02 04 06 08 10 12 14

aco, (molof COy/mol of amine)

Figure 11. Enthalpie de solution avec le C&pour divers solvants (Jou et al., 1994)

1.2.1.3 Procédé de séparation du CO, par absorption chimique

La Figure 12 représente un procédé de traitemefurdées avec absorption du £gar un
solvant chimique et régénération du solvant papepje chaleur.
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Figure 12. Procédé d'absorption chimique (Aroonwila et Veawab, 2007)

Par la suite on désignera par le taux de charge en GQr'est a dire le rapport entre la
guantité de C@présent dans le solvant sous forme moléculail@néjue et la quantité d’amine
présente initialement sous forme moléculaire atiom (Equation 1-13).

= _C% 1-13

Lors de la séparation du GQe taux de charge passera d’'une valeur minimaiespondant
a la quantité résiduelle en g@ans le solvant jusqu’a une valeur maximale apbssrption du
CO,. Le qualificatif « pauvre » associé au taux dergheou au solvant fera référence a la
guantité minimale du COdans le solvant tandis que le qualificatif « richelésignera la
gquantité maximale du GQlans le solvant apres absorption.

Les fumées a traiter sont généralement compriméntale procédé de captage pour
compenser les pertes de charge dans la colonneodf#ion. Elles sont ensuite introduites en
pied de colonne d’'absorption et le solvant pauwrééee de colonne. Tout au long de la colonne,
les amines vont réagir avec le £Qe gaz récupéré en téte de colonne d’absorptbépiré en
CO.. Le taux de captage dépend des caractéristiquiescdéonne, du solvant, du gaz a traiter et
des débits des effluents. Le taux de charge riaghdadsolution est limité par la capacité
d’absorption de I'amine. En effet plus le taux dearge en CQaugmente plus la pression
partielle du CQ@ a I'équilibre augmente, limitant ainsi la vitess@bsorption. De plus, une
valeur limite du taux de charge riche peut étrédiren pratique pour éviter des problemes de
corrasion. Le solvant enrichi en @®ortant en pied de colonne d'absorption est englayé la
colonne de régénération apres avoir été préchpaffée solvant régénéré sortant de la colonne
de régénération. Ce préchauffage permet de lindtguuissance thermique nécessaire pour
amener la température du solvant riche jusqu’angtrature de la colonne de régénération. La
colonne de régénération est composée d'un rebouited’un condenseur. Le rebouilleur, situé
en pied de colonne, récupére la chaleur de contiemsie la vapeur basse pression (BP) pour
inverser la réaction entre I'amine et le £0e condenseur, situé en téte de colonne, condanse
vapeur d'eau du flux gazeux et la réinjecte danscdéonne. L'énergie nécessaire a la
régénération du solvant est appelée chaleur ded¢éation ou encore chaleur de rebouillage en
référence au rebouilleur de la colonne. Le solvagénéré est renvoyé vers la colonne
d'absorption apres avoir préchauffé le solvanteridte gaz récupéré en téte de colonne de
régéneération est essentiellement composé dee€@e vapeur d’eau. Ce flux gazeux est alors
totalement déshydraté et comprimé. Le,Q0it étre a I'état supercritique pour augmenter sa
densité et diminuer les codts liés au transpatiettockage.
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Les conditions opératoires de quelques amines, qirgsleurs capacités d’absorption, sont
répertoriées dans le Tableau 5. Bien que les arpif@sires soient plus réactives, elles ont une
capacité d'absorption plus faible que les aminersdaires, en particulier la MEA pour
laquelle une limite est imposée sur le taux degdanaximal et sur la concentration en amine
afin de limiter les problemes de corrosion.

Tableau 5. Conditions opératoires d’amines primairs et secondaires (Butwell et al., 1982)
Plage de concentratiortaux de charge en gaz Capacité de solution

(mass.%) acide (mol/mol)  (m® gaz / m solution)
amines MEA 10-20 0,15-0,35 6,0 -27,7
primaires DGA 50-65 0,15-0,35 16,5-524
amines DEA 20-40 0,50 -0,85 22,4 -74,8
secondaires DIPA 20 - 40 0,50-0,85 18,0 - 60,6

La puissance thermique a fournir lors de la régdigdr peut se décomposer en trois
éléments:

* La puissance de chauffage : puissance nécessaireapeener la température du
solvant riche jusqu’a la température du rebouilleur

Qchauf = (Fm,am )'(Cp,am )‘(AT)soIvant 1-14

e La puissance de réaction: puissance nécessairne ipeoerser la réaction entre
'amine et le CQ

Q = (VdescoZ )'(AH 5,.CO, ) 1-15

Avec Vyes cozla vitesse de désorption du g:(mol.s'l).

» La puissance de vaporisation qui permet de vapouse partie de I'eau du flux
entrant dans la colonne de régénération afin deedie CQ dans cette colonne.
Cela permet d’assurer d’'une force motrice pospiwar la désorption du GO

Qvap = (\/deSCOZ )'(ratiovap)'(AH v,HZO) 1-16

La somme de ces trois composantes donne la puéssatate a fournir.

1.2.1.4 Les procédés d’absorption chimiqgue commerciaux

Bailey et Feron (2005) récapitulent les principaprocédés d’absorption chimique
commerciaux :

* Le procédé Kerr-McGee/ABB/ Lummus Crest utilise gpition aqueuse contenant
entre 15 et 20 mass.% de MEA. La régénération eepemtre 5 et 6,5 G3.CO..

* Le procédé ECONAMINE de Fluor Daniel utilise undusion aqueuse contenant
30 mass.% de MEA avec un inhibiteur de corrosionpprmet ['utilisation d'un
acier conventionnel dans le procédé ainsi que &sgmce doxygene dans les
fumées. La régénération requiert 4,2 GTO,.

* Le procédé Kansai Electric Power Co., Mitsubishatdelndustries. Ltd est basé sur
les solvants KS-1, KS-2 et KS-3. Ce procédé pemeetiminuer la quantité de
vapeur requise lors de la régénération du solaed. pertes et la dégradation du
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solvant sont aussi plus faibles que pour la MEAss@&cessiter I'ajout d’additifs. La
régénération requiert 3,2 GIE0,.

1.2.1.5 Dimensions du procédé de captage

L’installation d’'un procédé de captage du 3t un investissement conséquent, notamment
en raison des dimensions des colonnes. Yokoyam@4)2@ui se base sur une étude de
faisabilité sur une centrale au gaz naturel liquite 600 MW, rapporte qu'un procédé de
captage, a base de MEA et dimensionné pour réauf&@0 tonnes de GOpar jour,
comprendrait 4 trains de colonnes d'absorption eetddsorption. Les colonnes d’absorption
auraient un diamétre de 4,7 metres et une hauteu#dd metres. Quant aux colonnes de
régénération, leur hauteur serait limitée a 25 @eséttes colonnes représentent la majorité du
colt du procédé de captage (Abu-Zahra et al., 200I7bst donc primordial de trouver des
solvants assez réactifs avec le;@Our limiter la taille des installations.

1.2.1.6 Impact sur le rendement

Liliedahl et al. (2001) ont étudié deux procédéscdptage post-combustion du C@our
une centrale CP sous-critique existante. Le prentitise de la MEA et le second un mélange
MEA-MDEA. Pour le premier procédé, les auteurs @at $asés sur un procédé d'absorption
fonctionnant avec de la MEA a 20 mass.% commeségtiar Kerr-McGee/ABB. L'unité de
désulfurisation a été modifiée pour limiter la cenication en S®avant I'entrée du procédé
d’absorption. Un second absorbeur de 8@onc été ajouté pour limiter la concentratiorcele
constituant & 10 ppmv. Le cycle vapeur de la centle référence a aussi été modifié pour
fournir la chaleur de régénération au procédé geage du CQ Ainsi 79% de la vapeur sortant
de la turbine moyenne pression a été soutiréetendiée jusqu’a 0,45 MPa. La température de
la vapeur est alors de 521,15 K. Le procédé pedeeiapturer plus de 96% du £€Qa pureté
du CQ final est de 99,95 vol.%. La baisse de rendemigeing 15,2%-points pour une perte de
puissance nette de 41%. Avec le second procédégdmération du solvant est plus économique
mais il faut éliminer tout I'oxygéne présent daas fumées. Pour cela, les auteurs brdlent du
gaz naturel avec I'oxygene présent dans les funhiéepuissance thermique augmente alors de
20% par rapport a la centrale de référence. Leeaha@égagée permet de produire de la vapeur
haute pression surchauffée qui sera détendue densauvelle turbine. La vapeur détendue est
utilisée pour fournir une partie de la chaleur égénération diminuant ainsi & 45% la quantité
de vapeur soutirée au cycle vapeur. Ce procédégpetenrécupérer 91% du GQa baisse de
rendement atteint 13%-points pour une perte despnie nette de 23% (Tableau 6).

Tableau 6. Captage post-combustion sur une centraleP sous-critique (Liljedahl et al., 2001)
Liliedahl et al., 2001 Liljedahl et al., 2001

unites MEA MEA/MDEA
Rendement net (PCI) 36,7 36,7
Puissance turbines a vapeur MW 3314 431,3
Auxiliaires MW 25,6 27,8
Capture du CQ MW 50,4 67,5
Taux de captage du GO % 96 91
Puissance nette MW 2554 336
Rendement net (PCI) % 21,5 23,7
CO, évité g.kKWH 848 782
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Aroonwilas et Veawab (2007) ont étudié I'intégratibe plusieurs procédés de captage post-
combustion dans une central CP supercritique. Ltsues ont comparé trois types de solvants :
un a base de MEA et deux autres utilisant un mélatigmines MEA-MDEA. lls ont aussi
regardé deux configurations du procédé de captigpremier procédé est conventionnel et le
deuxieme, plus évolué, est basé sur une régémegitielle du solvant qui est alors réintroduit
au milieu de la colonne d'absorption (Figure 13e procédé permet de réduire la
consommation énergétique au niveau de la colonmégimération. Les auteurs rapportent une
baisse de rendement par rapport a leur centratéféeence de 9,7%-points avec un procédé a
base de MEA conventionnel consommant 4,8 GZO, Avec le procédé évolué, cette
consommation diminue jusqua 3,1 GJ.€O, et améne & une baisse de rendement de
6,4%-points. Le procédé utilisant le mélange d’asisonsomme entre 1,2 et 2,4 GL0..

Ces ordres de grandeur semblent étonnamment faildasleur des différentes consommations
énergétiques sont tirées du travail de Sakwattargapbal. (2005). La baisse de rendement est
respectivement de 2,6 et 4,8%-points. Il sembleyagt ces valeurs ne tiennent pas compte de la
compression des fumées avant le procédé de captdgda compression du flux de €O

Colonne Colonne de
d'absorption régénération
X =
<>
e
2 =

_6_.
Ventilateuﬁ a_ ~ | %

Figure 13. Procédé de captage post-combustion avan@roonwilas et Veawab, 2007)

Davison (2007) a évalué deux procédés de captagfecpmbustion sur une centrale CP
supercritigue et une centrale NGCC (Tableau 7)ptemier procédé est du type Econamine
Fluor FG+, une version améliorée du procédé Ecamandie Fluor Daniel, permettant de
diminuer la chaleur de régénération et le secondéute utilise le procédé commercialisé par
Mitsubishi Heavy Industries (MHI) utilisant le salnt KS-1. La baisse de rendement est plus
importante pour une centrale CP (entre 8,7 et $a¥its) que pour une centrale NGCC (entre
6,0 et 8,2%-points). En effet la consommation égt@ge y est plus importante car plus de,CO
est capté, le charbon contenant plus de carboneirps de masse que le gaz naturel. Les
auteurs rapportent que plus de la moitié de lesbaie rendement est due a la consommation de
vapeur BP pour la régénération du solvant.

Tableau 7. Rendement des centrales avec captage teasmbustion du CO, (Davison, 2007)

NGCC NGCC
CP (Fluor) CP (MHI) (Fluor) (MHI)

Rendement centrale sans captage (% PCI) 44,0 55,6
Rendement centrale avec captage (% PCI) 34,8 353 74 4 49,6
Baisse de rendement (%-points) 9,2 8,7 8,2 6,0

Kvamsdal et al. (2007) ont simulé le fonctionnem#ane centrale NGCC simplifiée avec
captage du CPen post-combustion a partir d'une solution aquedese80 mass.% MEA. La
quantité de chaleur nécessaire a la régénératiosolant a été fixée a 3,4 GI€O,. En
considérant que les fumées contenaient 3,9 vol.%@ge les auteurs ont trouvé que le captage
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du CQ conduisait a une baisse de rendement de I'ord&&%-points, dont 2,3%-points pour
la compression du Gt 0,3%-points pour les pompes du solvant. Leiisme de vapeur basse
pression pour la régénération du solvant représelotec une baisse de rendement de
6,2%-points.

1.2.1.7 Axes de progres

Les domaines de progres sont nombreux :

Au niveau des solvants, on peut citer I'attraitplies en plus important pour des mélanges
d’amines, qui permettent de cumuler les avantagededix amines. Ainsi I'ajout d’'une amine
primaire ou secondaire & une amine tertiaire pediseticélérer la vitesse d’absorption du L£O
tout en limitant la consommation énergétique lagslal régénération du solvant. La capacité
d’absorption du solvant est, a ce titre, trés irgur Une grande capacité d’absorption
diminuera le débit de solvant et donc la consononaénergétique liée au préchauffage du
solvant avant la colonne de régénération. L'utii@ade diamines est donc tres intéressante car
leur capacité d’absorption du G8st, théoriquement, deux fois supérieure a celladEA. A
titre d’'exemple, Ma’'mun et al. (2007) ont trouvéeda diamine 2-(2-aminoéthyl-amino)éthanol
(AEEA) était tres réactive avec le @&t que sa capacité d’absorption est supérieusdié ae
la MEA. L'utilisation d’'une solution de carbonate gotassium activée par de la pipérazine
(PZ) a aussi montré des résultats intéressants jgdimt de vue énergétique (Cullinane et
Rochelle, 2004 ; Cullinane et Rochelle, 2005). Ckvant permet de cumuler la vitesse de
réaction du C@ avec la pipérazine avec la faible demande énerg&tpour régénérer le
carbonate de potassium.

La configuration des procédés peut aussi étre ardéli On peut citer en autre la
régénération sous vide ou encore le soutirage arge en milieu de colonne d’absorption
pour une régénération partielle (Babatunde et Rsch2006). Les conditions opératoires
peuvent aussi étre améliorées (concentration enearpression de régénération...). Abu-Zahra
et al. (2007a, 2007b) ont simulé les performancess procédé de captage a base de MEA. lIs
ont étudié I'impact de plusieurs parametres tebslgwconcentration en amine, le taux de charge
pauvre du solvant ou encore la pression dans lannel de régénération. Leurs résultats
montrent qu'une augmentation de la concentration aemine permet de diminuer la
consommation énergétique lors de la régénératicsobiiant. De méme une augmentation de la
pression dans la colonne de régénération perm&diiére la consommation énergétique lors de
la régénération du solvant, de limiter la taille ldecolonne et de diminuer les efforts de
compression du flux de GOCe sont des parameétres clés car 'augmentatiorwodii de
I'électricité induite par le captage du g¢@st directement liée a la puissance thermique
nécessaire a la régénération du solvant. Une mesli@tégration du procédé de captage dans la
centrale devrait permettre aussi de réduire la@ongtion énergétique. Ainsi, on peut citer
I'utilisation de la chaleur de refroidissement devhpeur BP pour préchauffer le solvant riche
en CQ et I'utilisation de vapeur d’eau pour entrainey tifférents compresseurs et pompe du
procédé de captage (Alie, 2004). Soave et FeliQZp0nt proposé qu’une partie seulement du
solvant riche en COsoit préchauffée avant la colonne de régénérgiiour diminuer la
consommation énergétique.

L’amélioration peut venir aussi du type de colomb@bsorption. Tan et Chen (2006) ont
utilisé un lit & garnissage rotatif qui donne uneé&ération centrifuge au solvant. L'intérét de ce
type d’appareillage est d’augmenter le transfenndg¢iere entre la phase gazeuse et liquide. En
comparaison avec une colonne a garnissage classapuesystéme permet d’augmenter
sensiblement le transfert de matiere. Cependaciiaommation énergétique pour accélérer le
solvant entraine un co(t supplémentaire. De pldiauil que ce principe soit applicable a des

colonnes ayant une hauteur de plusieurs dizainesgties, ce qui est loin d’étre évident.
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Le développement de membrane de séparation ouadf#lms pourrait aussi permettre de
réduire les codts de purification des fumées.

1.2.2 Captage du CO , grace a I'oxy-combustion

Avec une combustion a I'air, la concentration du,@@ns les fumées est de l'ordre de 3 a
15 vol.% suivant le type de combustible. L'azotégaent dans I'air constitue le principal diluant.
Les procédés d'absorption chimique, permettantsdéparation CON,, entrainent des surcodts
énergétiques importants. L'oxy-combustion a poujedif d'éviter la dilution a I'azote en
bralant le combustible avec de I'oxygéne quasinmmt La combustion donne des fumées
riches en C@et H,O. La récupération du dioxyde de carbone est gllus aisée. Le concept
d’oxy-combustion appligué aux centrales thermicggscommunément appelé concepiGD,.

1.2.2.1  Principe

Lorsque I'oxy-combustion est appliquée a une céntkectrique, type NGCC ou CP, il faut
gu’une partie des fumées sortant de la chaudier@algération de chaleur soit recyclée pour
contréler la température de flamme dans la chamiéreombustion. Dans le cas d’'une centrale
NGCC, environ 90% des fumées sont recyclées cait¥e pour une centrale CP. Une petite
partie des fumées est alors traitée pour sépare®lepermettant une réduction de la taille des
installations.

La Figure 14 représente le schéma de principe dasrgrale NGCC convertie pour un
fonctionnement en oxy-combustion. La centrale ébpoe peut étre découpée en quatre
éléments principaux: ’ASU qui fournit 'oxygene agessaire a la combustion du gaz naturel, la
turbine & combustion (TAC), la chaudiére de récafpgm de la chaleur avec les turbines a
vapeur (TAV) et le procédé de séparation du, Gffué en aval du systeme de production
d’électricité. L'oxy-combustion a lieu dans la chHame de combustion (CC) de la turbine a
combustion.

I\'IZ—ESE | Chaudiére Aj?—ﬂ»_' Captage du CO,
Gaz 0 HO J' l

naturel 4 CO, Autres gaz

TAV
Fumées recyclées

Figure 14. Schéma de principe du cycle £iLO, appliqué a une NGCC
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1.2.2.2 Le procédé de captage du CO;

Les fumées sortant de la chaudiere sont riches@nndais il faut encore les purifier et
compresser le flux de GCinal. Etant donné la grande concentration en,,GM procédé
frigorifique fonctionnant aux alentours de 223 K &t indiqué pour séparer le ¢@es gaz
non-condensables a cette température tels quetialgxygene ou encore l'azote.

Dans la littérature, il existe peu d’'études déatill le procédé de séparation du ,CO
Wilkinson et al. (2000) ont proposé un procédé émagation frigorifique (Figure 15) faisant
intervenir un train de compression et deux séparsitgaz-liquide a 257,15 K et 220,15 K.
Aprés I'étage de compression a 3,4 MPa, une pdesdumeées est envoyée vers le dernier étage
de compression et I'autre partie est completemésitygtratée avant d’entrer dans un échangeur
thermique ou elle est refroidie a 257,15 K. Celuefit entre alors dans le premier séparateur
gaz-liquide. Le flux gazeux, appauvri en £@st refroidi a 220,15 K. Il rentre alors dans le
deuxiéme séparateur gaz-liquide pour subir une idme purification. La phase gazeuse,
principalement constituée de gaz non condensabézke ses frigories avant d’'étre rejetée a
I'atmosphere. Les frigories complémentaires nédesssau fonctionnement de ce procédé sont
fournies par détente des flux liquides enrichi<Cé® recueillis aux pieds des deux séparateurs
gaz-liquide. Ces flux sont alors réintroduits densircuit de compression. La fraction envoyée
vers la compression finale n'est pas spécifiéelgmmauteurs. De plus la place du procédé de
déshydratation ne semble pas appropriée puisagit’'p@ssible que la fraction d’eau dans le flux
de CQ final ne soit pas suffisamment petite pour satisfles spécifications liées au transport.
Finalement il faut s’assurer que, lors de la déteht flux quittant le séparateur gaz-liquide a
220,15 K, le C@ne se solidifie pas lorsque la température baldee.possibilité serait que le
flux cede dans un premier temps ses frigories quiis soit détendu pour produire des frigories
complémentaires. Ainsi la température du flux necdedrait pas en dessous de 220,15 K
limitant les risques de solidification du €O

Wilkinson et al. (2001) ont proposé un autre schémaséparation du GOsimilaire au
précédent (Figure 16). lls compressent les fuméeguja 3,4 MPa et les déshydratent
complétement pour éviter la formation de cristaaxglle procédé frigorifique. Elles passent
alors dans un premier échangeur a contre-couraut l@g gaz non condensables, qui vont étre
rejetés a I'atmosphere, et les flux enrichis en, €@tant des deux séparateurs gaz-liquide. Les
fumées refroidies sont ensuite envoyées vers unipreséparateur gaz-liquide afin de récupérer
un flux riche en C@en pied de colonne et un flux appauvri en téteadenne. Ce dernier flux
entre alors dans un nouvel échangeur pour étrersfrnasdi pour améliorer la séparation du
CO, et augmenter le taux de captage. Le flux entresalans un nouveau séparateur gaz-
liquide. Le flux récupéré en téte de colonne, casépprincipalement de gaz incondensables,
sert a refroidir les flux entrant dans les dewasé&gurs gaz-liquide et pourra étre détendu pour
fournir de la puissance supplémentaire. Quant axi fécupéré au pied du séparateur, il est
détendu pour fournir les frigories nécessaires eacqué. Apreés passage dans les deux
échangeurs, il est recomprimé pour étre mélangeé lavyeremier flux soutiré au pied du premier
séparateur. Les frigories du procédé sont donaifesipar un procédé de compression-détente
du flux riche en C@ Les niveaux de température et de pression dé&gatits flux ne sont pas
spécifiés par les auteurs. On peut remarquer gfiedeécupéré au pied du premier séparateur
ne subit pas d'autres purifications. Il n'est pasdént que la pureté du flux de ¢Qoit
suffisante pour satisfaire les spécifications liégesransport et au stockage.
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Figure 16. Procédé frigorifique de séparation du C@(Wilkinson et al., 2001)

1.2.2.3 Impact sur le rendement

1.2.2.3.1 Cas de la centrale NGCC

Bolland et Mathieu (1998) ont appliqué le prinoggel’oxy-combustion avec captage du 0O
une centrale NGCC utilisant une TAC type 9FA efcyole vapeur a trois niveaux de pression.
Leur ASU consomme 250 kWh par tonne d’oxygéne, 38@ kWh.t en tenant compte de la
compression de I'oxygéne de 0,1 & 3,0 MPa. Ce unideapression correspond & la pression de
fonctionnement de la TAC. 93% des fumeées sont g¥éas en sortie de chaudiére et redirigées
vers le compresseur de la TAC. L'autre partie éshée et directement comprimée jusqu'a
15,0 MPa sans purification. Les auteurs ont déte¥rgue le rapport de compression optimal de la
turbine se situait aux alentours de 25-30 poutuwidd de travail composé essentiellement dg. CO
L'augmentation du taux de compression est bénéfigueendement de la TAC mais la puissance

développée par le cycle vapeur diminue. Cela est diie température plus basse des fumées en
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entrée de chaudiere. Le cycle vapeur est donc nefiicace. Ce taux de compression joue aussi
un rdle sur la puissance nécessaire a la compnedsidlux d'oxygéne avant d’entrer dans la
chambre de combustion. Pour un taux de compreskioB0, le rendement net de la centrale
atteint 44,9%, soit une baisse de 10,3%-pointggggort a la centrale NGCC de référence. La
part de 'ASU dans cette baisse est de 7,9%-peintglle du procédé de captage de 2,4%-points.
Les différents résultats sont répertoriés dansldehu 8.

Bolland et Undrum (2003) ont évalué le rendemenhe’centrale NGCC avec captage du
CO, en considérant la consommation énergétique deuehpqrtie de la centrale, a savoir
I’ASU et le procédé de captage du £0es auteurs ont considéré une consommation gjpéeif
de 'ASU comprise entre 250 et 277,8 kWhd’oxygéne produit a 0,1 MPa. Pour la
compression du flux d’oxygene jusqu’a 3,5 MPa, gims de sortie du compresseur de la TAC,
une valeur de 150 kWH.tO, a été utilisée. Pour le captage du,C@s ont simplement
considéré une séparation de I'eau et dy @@c un taux de récupération de 100%. Pour une
compression jusqu’a 10,0 MPa, ils ont considéréaamsommation énergétique de 0,33 MJ.kg
! CO.. Ces hypothéses conduisent & une baisse de remdden@0,8%-points par rapport a la
centrale NGCC de référence. L’ASU représente,easgllle, une baisse de rendement d’environ
8,8%-points. Le procédé de captage est donc reaplend’'une baisse de rendement de 2,0%-
points, loin derriere I'ASU. Les différents résaitgont répertoriés dans le Tableau 8.

Dillon et al. (2004) ont proposé de prendre dewbines a combustion de type 9FA
alimentées par deux ASU fournissant chacune 342t@etwd’'oxygéne par jour. La pureté de ce
flux a été fixée a 95 mol.%. 92% des fumées saryctées pour contrdler la température de
flamme et I'autre partie est compressée de fac@batique jusqu’a 3,0 MPa avant purification
et élimination des gaz non-condensables. Le fluxXCdg est finalement comprimé jusqu'a
11,0 MPa. Avec un taux de captage du,@® 97,2%, le rendement de la centrale est de 44,7%
(PCI), soit une baisse de rendement de 11,3%-pqatsrapport & la centrale NGCC de
référence. La production de I'oxygene est moindeuse que pour Bolland et Mathieu (1998) et
Bolland et Undrum (2003). Elle entraine une batseendement de 6,6%-points. Le procédé
de captage est, quant a lui, plus onéreux avebaisee de 5,0%-points. Les différents résultats
sont répertoriés dans le Tableau 8.

Kvamsdal et al. (2004, 2007) ont simulé le fonatiement d'une centrale NGCC de
400 MW modifiée pour I'oxy-combustion. lls ont ig# une ASU produisant de I'oxygene
gazeux (95 mol.%) a 0,238 MPa. La consommation ifigpge de cette unité est de
225,5 kWh.t O,. Cette consommation spécifique ne tient pas cordptéa compression de
I'oxygene jusqu’a 3,5 MPa. Les fumées sont direeteincomprimées jusqu’a 20,0 MPa grace a
un compresseur multi-étagé a quatre étages auweidistement intermédiaire. Le flux de €0
final contient approximativement 90 mol.% de £One déshydratation et une purification de
ce flux pourraient étre nécessaires. Le taux deageu C@est égal a 100%. Le rendement de
la centrale baisse de 9,7%-points par rapport adentrale NGCC de référence. La production
de I'oxygéne a 3,5 MPa est le point le plus péaatiscomptant pour une baisse de rendement
de 7,3%-points contre 2,5%-points pour I'unité dptage du CQ Les différents résultats sont
répertoriés dans le Tableau 8.

Davison (2007), qui s’est basé sur le travail detdrnational Energy Agency (IEA), a
présenté I'impact du captage du £gir une centrale NGCC convertie pour un fonctiomsret
en oxy-combustion. L'auteur a considéré qu'une tgurde 95 mol.% du flux d’oxygéne
correspondait au cas optimal entre la productiaxydjéne et la séparation du £des fumées.
94% des fumées sont recyclées vers la TAC. Le esstenvoyé dans un procédé frigorifiqgue ou
les gaz non-condensables sont retirés. La contentralu CQ passe de 88,3 mol.% a
95,9 mol.% apres séparation. Le rendement de laaterNGCC passe de 55,6% (PCl) sans
captage a 44,7% (PCI) avec captage, soit une bdés80%-points. La baisse de rendement est
principalement due a la production d’oxygene. Lérnts résultats sont répertoriés dans le
Tableau 8.
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A I'exception de 'ASU de Dillon et al. (2004), |&sSU proposées par les différents auteurs
sont trés consommatrices d’énergie. Cela est déffart de compression de I'oxygene, celui-ci
étant produit & faible pression sous forme gazelsdilisation d’'une pompe Il est donc
nécessaire de comprimer ce gaz jusqu’a la pregsida chambre de combustion de la TAC. La
production d'oxygéne liquide combiné a [l'utilisatiad’'une pompe moins énergivore qu’un
compresseur (Arpentinier et al., 2001). A l'averl&t, consommation énergétique liee a la
production d’'oxygéne pourrait étre réduite avetetzhnologie ITM (lonic Transport Membrane)
qui permettrait de réduire le colt de productiofiae/gene de 30 % (Dillon et al., 2004).

Quant au procédé de captage du,Glui de Dillon et al. (2004) est bien plus pé&szait
que ceux des autres auteurs. Cela est sGrement dditague les auteurs aient choisi une
compression adiabatique des fumées, moins effigatame compression avec refroidissements
intermédiaires. Il est a noter que seul Davisor0{2(rend en compte la purification du £0
avant la compression finale. Dans I'ensemble, laseade rendement par rapport a la centrale
de référence est sensiblement la méme pour I'erisaedeb auteurs, entre 9,7 et 11,3%-points.

Tableau 8. Comparaison des performances des centegl NGCC avec oxy-combustion

BI\(A)"?Q.d et BS"gnd et Dillon et al. Kv?mzsggélle Davison
(1%9;36)au (gogg)n (2004)  * é(()07) © (2007)
Type de turbine 9FA 9FA GE9351FA 9FA
ge”deme”t €lectrique nety, noy 555 58,0 56,0 56,7 55,6
e la centrale de référence

Puissance gaz naturel MW 984,5
Puissance brute MW 76 575
Rendement brut % 59,6 58,4 60,9
Pureté Q mol.% 97 95 95 95,0
Puissance ASU MW 14,4 70
Conso. Spécifique ASU KWhtO  390,0 400 245,6 2285
Puissance captage ¢O MW 3,1 49
Auxiliaires MW 1,3 18
Puissance électrique nette MW 57,2 440
Rendement électrique net % (PCI) 44,9 47,2 44,7 047, 44,7
Baisse de rendement %-point 10,3 10,8 11,3 9,7 10,9
Pénalité ASU %-point 7.9 8,8 6,3 (5,3+2,0f 8,1
Pénalité captage GO %-point 2,4 2,0 5,0 2,5 2,8
Taux de captage % 100 100 97,2 100 97,2
Emissions CQ g.kWh* 11,4
CO, capturé g.kwHh 403

2 es résultats sont donnés pour un débit de 1@0 kg.niveau du compresseur de la turbine & combustio

® La consommation spécifique de I'ASU ne tient pampte de la compression de I'oxygéne de 0.238
MPa jusqu’a 3.5 MPa.

¢ La chute de rendement dans le tableau est reéalpalr rapport a celui de la centrale de référealoes
que les auteurs la donne par rapport au rendematndd la centrale convertie.

4 La premiére valeur correspond & la pénalité d&UAproduisant un flux d’oxygéne gazeux a 0.238 MPa
et la deuxieme valeur fait référence a la péndlig a la compression du @O

1.2.2.3.2 Cas de la centrale CP

Allam et Spilsbury (1992) ont mené une étude poirRxoducts sur la conversion d’une
centrale au charbon pulvérisé de 500 MW. Leur ABikktfionne a 1,2 MPa et délivre un flux
d’'oxygene pur a 99,5%. Ce niveau de pureté a aiésichour limiter la présence d’'azote et
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d’argon dans les fumées. La pression des flux piogar 'ASU est de 0,4 MPa. Les effluents
produits par I'ASU sont détendus pour fournir legdries nécessaires au procédé de captage.
Ce procédé consiste en deux colonnes de distillatia premiére fonctionnant a 250,15 K
permet la séparation du G@vec I'oxygéne. La deuxieme colonne, fonctionrearg,8 MPa,
produit deux flux liquides : I'un essentiellemeniposé de S 413,15 K et 'autre de G@
293,15 K. Le rendement de la centrale baisse d&-Bdints par rapport a la centrale de
référence. Les différents résultats sont répegatans le Tableau 9.

Liliedahl et al. (2001) ont mené une étude con@imnt entre Alstom Power Inc. et
plusieurs laboratoires pour estimer I'impact dutagp du C@sur une centrale CP sous-
critique. Les auteurs ont utilisé un flux d’'oxygémer a 99 mass.%. lls ont considéré que les
infiltrations d’air dans la chaudiéere correspondaig 1% du flux d’oxygene. L'efficacité de la
chaudiere augmente avec I'oxy-combustion car unhandffage du flux d'@a été ajouté ainsi
gue plusieurs économiseurs. L'unité de productionydiéne est composée de trois trains pour
assurer la production de 8924 tonnes d’oxygéngopar Les auteurs ont calculé que la surface
nécessaire au sol pour la production doxygene itsalors d’environ 4000 m2. La
consommation spécifique de '’ASU est de I'ordre288 kWh.t* O,. Le procédé de captage du
CO; ne fait intervenir qu'une simple compression giasétion par réfrigération entre 228 et
266 K. 94 % du C@est alors capturé et le flux de £€ontient 97,8 vol.% de GOCependant,
les auteurs précisent que la concentration, dd@ns le flux de C©(9300 ppmv) est trop
importante pour le transport en pipeline. Le flx @G final est compressé a 13,9 MPa. Le
rendement de la centrale avec captage atteint 2@%4) soit une baisse de 13,1%-points par
rapport a la centrale CP de référence. Les difféngsultats sont répertoriés dans le Tableau 9.

Quant a Andersson et al. (2002, 2003), ils ontiétlistégration des différentes unités lors
de la conversion d’'une centrale fonctionnant avecycle vapeur supercritique. La puissance
nette de la centrale de référence est de 2 x 865av¥urnit 2 x 115 MW sous forme d’eau
chaude. Le rendement atteint 42,6%. La centraleextie se décompose en trois parties :

e une ASU qui produit 451100 jth™ d’oxygéne pur & 95%. La consommation
énergétique de cette ASU est de I'ordre de 240 kafmtonne d’'Q produite. Cette
consommation est basée sur un compresseur d'airudreq étages avec
refroidissement intermédiaire. Les auteurs ont iagssisidéré le choix dun
compresseur adiabatique : 140 MW thermiques pantailors étre utilisés mais
cela augmenterait la consommation électrique devi¥d. Les auteurs ont aussi
envisagé une pureté de 99,7% mais cela conduisaiteasurconsommation de
8 MW au niveau du compresseur d’air et a une réalucte seulement 4 MW pour
la compression du CQinale.

» Le systeme de production d’électricité : enviro®6des fumées sont réintroduites
dans la chaudiéere. Ce taux de recirculation n’agp@eptimisé par les auteurs.

» Le procédé de purification des fumées : les funséed dépoussiérées, condensées
pour retirer la majeure partie de la vapeur d’¢as. fumées subissent une premiére
compression avant d'entrer dans le procédé de désdayion totale (triéthylene
glycol) qui nécessite une pression de 3,0 MPa ptrer efficace. La quantité d’eau
résiduelle est fixée & 60 mg,f Les problémes de corrosion lorsque du, @0du
SO, sont en présence d'eau et les problemes de fanmalthydrates sont ainsi
évités. Puis les fumées sont compressées a 5,8bRgouvoir liquéfier le Coet
le SQ a 293,15 K. Le flux liquide est alors sous-refr@d288,15 K pour pouvoir
séparer les gaz non-condensables (Ar,NOy...) du CQ et SQ. Les auteurs ont
retiré I'unité de désulfurisation en supposant BuUSQ pouvait étre séquestré avec
le CQO, si le flux était déshydraté.

Avec ce type de centrale, le rendement baisse @f#-Bpints. En ce qui concerne les
émissions de polluants, la centrald@D, est plus efficace que la centrale de référenageSe
les émissions de NQestent stables. Comme le colt d’'une ASU devtedt iéférieur a celui
d’une unité de désulfurisation, les auteurs ragmbrjue le colt d’investissement de ce type de
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centrale devrait donc étre légérement inférieurefuicd’'une centrale CP classique. Les
différents résultats sont répertoriés dans le Bab8

Davison (2007) a présenté l'impact du captage dy €@ une centrale CP supercritique
convertie pour un fonctionnement en oxy-combustidaux tiers des fumées sont recyclées
vers le foyer de la chaudiére. La concentrationCdy dans les fumées est inférieure a ce
gu’elle était pour la centrale NGCC avec une vatlu75,7 mol.% (basse seche). Le procédé de
séparation permet d’augmenter la concentration@nj@qu’a 95,8 mol.%. Le rendement de la
centrale CP passe de 44,0% (PCI) sans captagd® 3BCI) avec captage, soit une baisse de
8,6%-points. La baisse de rendement est équitablepagtagée entre la production d’oxygene
et le procédé de séparation du CO semblerait que la plus faible baisse de reretgnen
comparaison avec la centrale NGCC s’explique ptaiteue I'’ASU produit de I'oxygene basse
pression. Par contre le procédé de captage espphadisant car la quantité de C€#paré est
plus importante.

Tableau 9. Comparaison des performances des centegl CP avec oxy-combustion

Allam et o Andersson et .
Spilsbury Liljedahl et Maksinen Davison
(1992) al. (2001) (2002) (2007)
Type de centrale sous-critique sous-critique sufigue  supercritique
Rendement net % (PCI) 38,0 36,7 42,6 44,0
centrale de référence
Flux d'oxygéne t} 8377 15258
Puissance brute MW 572,7 463,1 945
Taux de captage % 98,0 94 100 90,8
Puissance ASU MW 95,8 137
i 196,4
Compressonsl w2 m
Auxiliaires MW 29,7 45
Puissance nette MW 376,3 273,3 690
Rendement net % (PCI) 28,6 23,5 34,0 35,4
Baisse de rendement  %-point 9,4 13,1 8,6 8,6
Pénalité ASU %-point 9,0 5,3 4,3
Pénalité captage GO  %-point 4,1 3,3 4,3
Débit de CQ tj? 9780 19526

Wilkinson et al. (2000, 2001) ont examiné l'infleende la pureté du flux d’oxygéne sur les
performances de la centrale électrique. Pour uneten oxygéne de 95 mol.% et en prenant
en compte les infiltrations d'air dans la chaudidle ont déterminé que la tonne de £O
capturée revenait a 20,9 dollars, pour un coltédiectricité de 4,35 c/kWh. Pour une pureté du
flux d'O, de 80 mol.%, ce prix augmente de 17% a cause grisagrande part d’'impuretés
dans le flux de C® Et pour une pureté de 99,5 mol.%, il diminue @é. 1La hausse de
consommation de I'’ASU est compensée par la dimonutie la consommation du procédé de
séparation. Pour cette méme pureté et sans itifilisad’air, ils ont calculé que le colt de la
capture était réduit de 8%-points. Cette réduotisihnotamment due au fait que les auteurs ont
retiré le procédé de purification du gQes contraintes sur la qualité du flux de GEant
satisfaites.
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1224 Modifications des installations

1.2.24.1 Cas de la centrale NGCC

En ce qui concerne les TAC, il sera nécessaire &eldpper des turbines adaptées au
changement du fluide de travail. En effet, pourtdier la température de flamme dans la
chambre de combustion de la TAC, environ 90 % degés récupérées en sortie de chaudiere
seront renvoyées vers le compresseur de la TACcdmpresseur, qui sert normalement a
comprimer de I'air dans une centrale NGCC classigui¢a turbine devront étre modifiés pour
étre adaptés a un fluide riche en £0a chambre de combustion de la turbine restentgaia
elle, assez classique si une partie des fumées@siée pour limiter la température de flamme.
De plus la production des N®era réduite lors de la combustion.

Les propriétés thermo-physiques de ce type de fame@®nt différentes de celles de fumées
riches en M Ainsi, pour un méme taux de compression, un fiicke en CQ aura une
température en sortie de compresseur inférieurella d'un flux d'air. Dans le cas d'une
détente, la température des fumées sera par ceupeérieure. Cela est caractéristique de la
chaleur spécifiqgue des fumées : celle-ci est sapggidans le cas de fumées riches ep C®
niveau technologique requis pour concevoir uneiterbidaptée a ce type de fluide devrait étre
du méme niveau qu’une turbine existante, mais sé&ees un long travail de conception. Il faut
donc un intérét industriel, tel qu'un faible cole¢ daptage du COen comparaison avec les
autres options, pour que les concepteurs de turtitines développent une turbine fonctionnant
avec ce type de fluide de travalil.

Pour la chaudiere, les transferts thermiques demr@tre plus importants du fait de la nature
méme des fumées. L'optimisation de la chaudiera smut-étre différente de celle des
chaudieres existantes et nécessitera des cal@ds @ux niveaux des échangeurs de chaleur.
L’agencement des échangeurs ainsi que les difeneineaux de température au niveau des
échangeurs thermiques doivent étre étudiés poimisgr I'utilisation de la chaleur des fumées.

Si un procédé de séparation du 83t placé en aval de la chaudiere, seulement % d
fumées récupérées en sortie de chaudiére seraénways ce procédé pour étre traitée. La
diminution du débit des effluents a traiter permgetine réduction de taille des installations.

1.2.2.4.2 Cas de la centrale CP

Comme dans le cas d'une NGCC, il faut recycler padie des fumées pour controler la
température de flamme dans la chambre de combu&iodron deux tiers sont ainsi renvoyés
vers le foyer de la chaudiére.

Jordal et al. (2004) rapportent que la chaudiénetionnant avec de I'oxygene quasiment
pur aura un degré de liberté supplémentaire pgrora@ une chaudiere alimentée en air car
l'injection d'O, pourra étre ajustée pour contréler le processusod@ustion, ce qui n'est pas
possible avec de I'air. Cela permettra notammeiinaiger la formation de polluants comme les
NOy et de contréler la répartition de températureirdidtieur de la chaudiére. Pour réduire la
température de flamme, une solution serait de aésrrecirculations internes a la chaudiere.
De plus étant donné que les fumées ne sont plugedil par I'azote, les différents polluants
seront plus concentrés. Les unités de désulfwisatie récupération des N®eront donc plus
compactes et plus économiques.

Wilkinson et al. (2000, 2001) ont utilisé le logitide conception de chaudiere de Mitsui
Babcock qui prend en compte la dynamique des fu@d’intérieur de la chaudiére pour
simuler les transferts de chaleur a I'intérieutadehaudiére. Ils ont déterminé que la quantité de
chaleur absorbée par le cycle vapeur est 10% pharslg que dans le cas d’'une combustion a
I'air. Cela est principalement d0 a une augmentatle 4 & 6% de la puissance radiative des
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fumées au niveau du foyer de la chaudiere. Aingr ppméme débit combustible, la production
de vapeur est augmentée de 5%. De plus 'augmentde la quantité de chaleur absorbée
associée a un plus grand débit d’évaporation pedméitniter I'augmentation de la température
au niveau des parois de la chaudiére. La duréeigeler la chaudiére devrait alors étre
équivalente a une chaudiere classique avec corohustiair.

Liljedahl et al. (2001) ont, eux aussi, étudié pmet du changement des propriétés des fumées
sur les transferts de chaleur dans la chaudieretslLesultats sont en accord avec ceux de
Wilkinson et al. Au niveau du foyer de la chaudiées flux de chaleur sont de 6 a 11% plus grands
pour une combustion a I'oxygéne que pour une cotidous I'air. Les échanges de chaleur
convectifs (surchauffeurs et resurchauffeurs) sagimentés de 5 a 8%. Seuls les échanges de
chaleur au niveau de I'économiseur restent stavles une Iégere augmentation de 1%.

1.2.2.5 Axes de progres

Les ASU sont le moyen le plus courant pour proddé@egrande quantité d’'oxygéne. Mais il
existe d’autres solutions pour séparer I'oxygenéaiie

En particulier, le cycle AZEP (Advanced Zero Enossi Power plant) utilise un procédé
membranaire (MCM reactor) pour récupérer I'oxygélee l'air (Figure 17). La chambre de
combustion de la TAC est remplacée par une memlogpaingermet de récupérer I'oxygéne tout en
chauffant I'air appauvri en OCet air alimente un cycle combiné. Le combusti#sebrilé avec
I'oxygene. Les fumées sont détendues dans une¢ualveint condensation et compression dut CO

Recycle ~

. l MCM reactor
Pressurized 1
NG S i| HRSG |—

COy/steam
turbine

O, depleted
air Condenser

i a1

COE to
{ bar Compression

Generator H,0

Figure 17. Concept AZEP (Kvamsdal et al., 2007)

Le cycle CLC (Figure 18) est basé sur le transgerf’oxygene par un métal solide. Le
principe repose sur l'utilisation de deux réactews réacteur pour I'air (OX) ou le métal (Me)
est oxydé (réaction R-VI) et un réacteur pour Imigostible (RED) ou le métal oxydé (MeQ)
est réduit grace au combustible (réaction R-VIB. éaction d’oxydation est exothermique et
chauffe I'air appauvri en oxygene. Cet air alimemtecycle combiné. Les fumées sont, quant a
elles, détendues avant condensation et compredsi@©Q. Naqgvi et Bolland (2007) ont évalué
différentes configurations de cette technique eitisamt plusieurs réacteurs CLC avec
resurchauffe de I'air. Leur centrale utilisant de@acteurs CLC aurait un rendement de 53%,
Soit une augmentation de 2%-points par rapport@yale CLC classique.

1
Me,O, , +§O2 - MeO, (R-VI)
Me,O, + fuel ~ MeO,, +H,0+CO, (R-VII)

43



CO,to
compression

Le concept SOFC-GT est particulierement intéressamc ['utilisation d'une pile a
combustible & oxyde solide (Figure 19). Le gaz mehtest converti en hydrogéne dans un four
de reformage avant d’étre envoyé vers la pile dbemtible. Le fonctionnement de cette pile est
représenté sur la Figure 20. L'air céde son oxyganaiveau de la cathode. Cet oxygene est
chargé en électron (réaction R-VIII) et va réagie@l’hydrogéne au niveau de I'anode pour
former de I'eau (réaction R-I1X), libérant ainsi ddectrons. La réaction globale est donnée par
la réaction R-X. Pour récupérer de la puissancpléagentaire, le combustible restant est brdlé,
permettant de préchauffer I'air appauvri en oxygenesortie de pile. Les fumées et l'air vont
étre détendus dans une turbine. Les fumées sorst @dmdensées pour récupérer un effluent
riche en CQ Kvamsdal et al. (2007) rapportent un rendemer® ¥ alors que le rendement

|Me0
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|
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NEC-SUWZE ;fff'\-,\\ \_J RED COpfsteam
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X | alr HRSG  |——»
Condenser kT W J}
/
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Figure 18. Concept CLC (Kvamsdal et al., 2007)

de la centrale NGCC de référence n’était que de.57%
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Figure 19. Concept SOFC-GT (Kvamsdal et al.
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O, +4e” - 207 (R-VIII)
2H, +20* - 2H,0+4e” (R-IX)
2H, +0, - 2H,0 (R-X)

Duan et al. (2004) ont étudié I'intégration de {esombustion dans une centrale IGCC. Le
principe de leur nouvelle centrale repose sur pesgion membranaire de I'hydrogéne présent
dans le gaz de synthese. Cette séparation perotgedir un gaz riche en hydrogéne et un gaz
riche en CO. Chacun de ces effluents est utilisé pooduire de I'électricité. Le gaz riche en
CO va alimenter un cycle combiné fonctionnant epraxmbustion. Le Cg) concentré dans les
fumées, peut alors étre simplement séparé. En iceoquerne le gaz riche em,He niveau
technologique de la membrane utilisée fixera leef@ien hydrogene. Dans le cas d’une faible
pureté, il sera envoyé vers une turbine convenéb@ra I'air. Pour une trés grande pureté
(99,99%), il pourra étre utilisé dans une turbinéH plus efficace. Remplacer l'injection d’eau
liquide dans la chambre de combustion de la turbiydrogene par une injection de vapeur,
permet d’augmenter sensiblement [lefficacité du leyclLes auteurs avancent que, en
comparaison avec une centrale IGCC classique satage, la baisse de rendement due au
captage est inférieure a 1%-point dans leur cyedmee. Il faut bien sOr tenir compte que cette
configuration est bien plus avancée qu’'une centcddssique avec notamment ['utilisation
d’'une membrane de séparation de I'hydrogene tnésrpeante.

1.2.3 Captage du CO , en pré-combustion

1.2.3.1  Principe

Le combustible (charbon ou gaz naturel) est conhvauant le systeme de production
d’électricité, en un gaz de synthése composé €@ et CQ. Il est alors possible de séparer le
carbone de I'élément énergétiquedth amont de la chambre de combustion.

Dans le cas du charbon, la conversion du combassbl fait dans des gazéifieurs ou se
déroule la combustion partielle du charbon a I'exyg On parle alors de centrale Cycle
Combiné a Gazéification Intégrée (IGCC). Dans kdagaz naturel, on fait appel & un four de
reformage, procédé bien connu dans les usinesodieigtion d’ammoniaque et de dihydrogene.

L’étude sur les IGCC a déja été realisée par Degsahal. (2007) et ne sera pas détaillée
dans cette partie. Seul le reformage du gaz natstelbordé.

1.2.3.2 Reformage du gaz naturel

Le reformage du gaz naturel consiste en la coromeides hydrocarbures en gaz de synthése
contenant du CO et du,HCette opération se déroule dans un four catalgtiqQuand le
reformage est associé au captage dy, ©@Es réacteurs catalytiques de conversion shift so
utilisés pour convertir, en présence d’eau, le GQE, et H. Le gaz de synthese est alors tres
riche en CQet H.. Dans la suite, on assimilera, pour simplifierdesotations, le gaz naturel au
méthane, composant majoritaire. Il existe troiesygde reformage :

 Le reformage a la vapeur qui consomme beaucoup apew (rapport molaire

H,O/C > 2, en général 3). Ce reformage nécessitepporad’énergie externe pour
produire la vapeur alimentant le four de reformammyr fournir la chaleur nécessaire a
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la réaction endothermique entre I'hydrocarbure’edu et les pertes thermiques. Les
réactions R-XI et R-XIl sont les deux réactions ahdrmiques principales. Elles sont
complétées par les réactions endothermiques sdcemd:Xlll & R-XV et la réaction
exothermique de conversion du monoxyde de carbeX¥ R

CH,+H,0 « CO+3H, AH (298K ) = 206 kJ.mol™ (R-XI)
CH, +2H,0 « CQ, +4H, AH (298K ) =165kJ.mol™ (R-XII)
CH,+CO, ~ 2CO+2H, (R-XIII)
CH, +2CO, ~ 3CO+H,+H,0 (R-XIV)
CH, +3CO,  4CO+2H,0 (R-XV)
CO+H,0 —~ CO,+H, AH (298K ) = —41kJ.mol™ (R-XVI)

¢ L'oxydation partielle consiste en la combustion deslrocarbures avec un apport
d’oxygeéne limité. Cette réaction est exothermigDe.procédé a un rendement modéré,
comme le montre la réaction R-XVII ou seules dewle® de H sont produites par
mole de méthane.

CH, +%o2 - CO+2H, AH (298K ) = 36 kJ.mol™ (R-XVII)

« Le reformage auto-thermique combine les deux teglas citées ci-dessus. On injecte
dans le four de reformage le gaz naturel, la vagkemu et 'oxygéne. L'oxygéne
provient soit d’'une ASU soit d'un flux d’'air. Le riéane réagit alors avec I'oxygéne. La
réaction exothermique fournit la chaleur nécessaiperéactions endothermiques R-XI
a R-XV. La réaction R-XVI est peu avancée car tapérature régnant dans le four de
reformage est trop importante.

Le reformage a la vapeur est depuis longtempsséitifians les industries de production
d’ammoniague mais n'est pas adapté a une centledtrigue a cycle combiné puisque ce
procédé consomme une grande quantité de vapeuu,dpEmalisant le cycle vapeur. Le
reformage par oxydation partielle n’est, quantiadas tres rentable et est donc a éviter. Le four
de reformage auto thermique (ATR) est celui quilfabjet des études les plus récentes, études
portant sur les niveaux de pression et de tempéradinsi que la possibilité d’alimenter le four
directement en oxygéne a la place d'un flux d’@ftest une technologie déja utilisée pour la
production d’ammoniaque, de méthanol et d’hydrogdree rapport molaire &C se situe
généralement entre 0,5 et 0,65 (Mazaud, 1996).aCanetre permet d'ajuster la température de
sortie du four de reformage. Le méthane non oxygit alors avec la vapeur d’eau pour
former de I'hydrogéne et des oxydes de carbonejuaatité de vapeur d’eau injectée doit étre
suffisante pour éviter la formation de carbone spiidéposerait sur le catalyseur. Le gaz de
synthése sortant du four de reformage est prirmipaht composé de CO, €€t H, (+ N, et Ar
si 'oxygene provient d’un flux d’air). La réactidR-XVI de conversion du CO en G@st trés
importante puisqu’elle va permettre de produire Hiusupplémentaire. C'est une réaction
exothermique qui se déroule dans des réacteursmiersion Shift.
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Ces sept équations suffisent & définir complétengesysteme méthane-vapeur a I'équilibre.
De ces équations, il ressort qu'un exces de vagieau est favorable au reformage du méthane
et a la conversion du CO. Une augmentation de ipressst, par contre, défavorable au
reformage. La réaction (R-XVI) étant équimolaigeptession ne devrait pas jouer sur le taux de
conversion du CO. Une augmentation de températstefayorable au reformage mais
défavorable a la conversion du CO.

Le four de reformage est un four catalytique. Ltechtalytique est exposé a de fortes
températures (1373 K & 1673 K). Des catalyseuldestan trés hautes températures sont donc
nécessaires. lls sont souvent composés doxydesNidkel déposés sur des supports
réfractaires : aluminates et silicates de calcialomninates de calcium ou oxydes de magnésium
et d’aluminium. Les catalyseurs réfractaires (galirs céramiques) sont plus adaptés que les
catalyseurs a base de silice pour des conditionsefdemage a hautes pressions et a hautes
températures.

Christensen et Primdahl (1994) rapportent que flermeaige a basse pression (inférieure a
1,2 MPa) est a éviter pour empécher la formatiorsule. Ces auteurs signalent aussi que la
température maximale de préchauffage des hydroeslast de 923 K et celle de I'oxygene de
873 K. La température de sortie est comprise erit8 et 1373 K. La pression de reformage
est généralement située entre 2,0 et 7,0 MPa. lgmasit, le rapport molaire B/C se situe
entre 2 et 3,5 donnant un gaz de synthese riclh& @apport molaire HICO = 3,3 & 4). Mais la
quantité de vapeur injectée peut étre diminuée frouver un compromis entre la quantité de
H, produite et la quantité de vapeur d’'eau déperis@ere 21). Il est clair que, pour un rapport
O,/CH, fixé, il faut injecter plus de vapeur pour augneere rapport HCO. Cependant, dans
le cas d’'un cycle combing, cette consommation éstlsante car la vapeur est prélevée au
niveau du cycle vapeur. Il faut donc trouver un pamentre la qualité du reformage et le
soutirage de vapeur.

La conversion du CO en G@t H, se fait dans des réacteurs catalytiqgues fonctitnaa
différents niveaux de température : en généralréacteur haute température (HT) et un
réacteur basse température (BT). La températurgrde du réacteur HT est comprise entre
600-620 K et la température de sortie entre 750-K70Les catalyseurs utilisés sont
généralement a base d’oxyde de fer et d’'oxyde denwdr Pour les réacteurs BT, les catalyseurs
utilisés sont généralement a base de cuivre (déievis] 1993). La température d’entrée est de
I'ordre de 570 K.
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Figure 21. Conversion du méthane en fonction des pports molaires H,O/CH,4 et O,/CH,4
température d’équilibre = 1173 a 1273 K — pression 2,5 MPa (Christensen et Primdahl, 1994)
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1.2.3.3 La centrale NGCC avec reformage du gaz naturel

La centrale NGCC avec reformage du gaz naturelu(Bi@2) est composée d’'un four de
reformage produisant le gaz de synthése, d’'uné deitconversion shift permettant d’améliorer
la production d’hydrogene et de €én convertissant le CO avec la vapeur d’eau, systeme
de captage du GOen amont de la turbine a combustion et du systdmeproduction
d’électricité. L’'oxygene nécessaire au proceédé efermage provient soit d'une ASU soit
directement d'un flux d’air.
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0, H,0O Shift .| Captage

—_— . >
Reformage conversiory du CGQ

CG,

CGO, a 15 MP.

P . j .. ;
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a vapeur vers atmosphére

|

Figure 22. Schéma de principe d'une centrale NGCCvac reformage du gaz naturel

1.2.3.4  Procédé de captage du CO,

Le captage du COnécessite I'étude de I'intégration de ce procédec da centrale. Aprés
conversion du combustible en Bt CQ, la pression du gaz de synthese est comprise 20tie
6,0 MPa. Il est possible de traiter le gaz de s3sghpar un procédé d’absorption chimique,
physique ou des procédés d’adsorption. Des tauségaration importants (jusqu'a 98%)
peuvent étre atteints.

Dans le cas d’'une IGCC, Descamps (2004) a comparéa base du rendement, les résultats
disponibles dans la littérature pour un captagaraant ou en aval de la turbine a combustion.
Dans ce dernier cas, les solvants chimiques étaielbbhse de MEA et conduisaient a une
réduction plus importante du rendement par rapparh captage en amont de la turbine. Ce
dernier type de captage permet de profiter de lgeharession partielle en G@onsécutive a la
gazéification. De plus cela permet de réduire leme des gaz a traiter. L’auteur a donc retenu
I'option du captage du CCen pré-combustion. Deux procédés basés sur I'ptisnrphysique
(méthanol et N-méthylpyrrolidone (NMP)) et deux g&dés basés sur I'absorption chimique
(AMP et MDEA/MEA) ont été comparés. Le gaz de sgsth contenait environ 38 mol.% de
CO, et 52 mol.% de H La pression était de 2,36 MPa. Les pertes enastdvsont plus
importantes pour les solvants physiques, notamrmpent le méthanol. Les consommations
énergétiques de compression du,@0Ont quasiment identiques pour les quatre procdsas
contre, les résultats montrent un besoin plus éevénergie thermique pour la régénération des
solvants chimiques. La régénération du solvant sgiize une chaleur de rebouillage de
4,05 GJ.t de CQ séparé avec le mélange d’'amines MDEA-MEA et de@] %' de CQ avec
'AMP. Cependant ces résultats sont dépendantsadk tle charge pauvre en £€@ans le
solvant régenéré. La chaleur de rebouillage est bi@ins importante pour les solvants
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physiques car une plus grande partie dw, €8 récupérée par détente avant la colonne de
régénération.

Le fonctionnement des colonnes d’absorption avemé¢hanol et le NMP se fait & basse
température et exige [I'utilisation de machines drifiques. Les solvants physiques ne
présentent pas de décomposition chimique ni deadétjion amenant des problemes de
corrosion. L’auteur a donc opté pour le méthandl egt un produit toxique mais dont les
risques sont bien connus et généralement maipeekes bailleurs de licence. Le méthanol est
par contre volatil mais des procédés existants @iemt de réduire les pertes par lavage du gaz
a I'eau puis distillation. Le méthanol a aussirétinu en raison de son faible colt a I'achat et
de sa capacité d’absorption élevée a faible teriyp@réDescamps, 2004).

Comme cité précédemment, un des avantages du eaptagré-combustion est la forte
pression partielle du GOdans le gaz de synthése. Cela permet de réduitailla des
installations et d'avoir une force motrice plus omante pour I'absorption physique.
L'efficacité des solvants physiques a déja été yeLet ils sont depuis longtemps utilisés dans
les usines de production d’ammoniaque et de dilg&ive. Le procédé Rectisol a base de
méthanol, le procédé Purisol utilisant du NMP epilecédé Selexol a base de polyéthyléne
glycol sont largement utilisés en milieu industriel

Kanniche et Bouallou (2007) ont évalué le rendendéume centrale IGCC avec captage du
CO.. Le gaz de synthese entrait dans le procédé dagmplu CQa 2,7 MPa. Six solvants
différents ont été étudiés : AMP, MDEA/MEA, MDEA ta@e, Selexol, méthanol et NMP.
Leur étude confirme que les solvants chimiques soains performants que les solvants
physiques bien que la pression partielle e, @&hs le gaz de synthése soit relativement faible
pour un procédé d’absorption physique. Le procété@se de méthanol est celui affichant la
plus faible baisse de rendement parmi toutes lesicios envisagées.

1.2.3.5 Impact sur le rendement

Lozza et Chiesa (2002a, 2002b) ont évalué dewstgipereformage du méthane: reformage
auto-thermique et reformage a la vapeur d’eau. Peysremier type, ils ont évalué deux
procédés de captage en pré-combustion pour récup@¥e du CQ : un procédé d’absorption
chimique avec un solvant aqueux contenant 40 mads.%EA et un procédé d'absorption
physique type Selexol. Le flux de g@nal est compressé jusqu'a 8 MPa. Les deux pregéd
conduisent approximativement a un rendement derkode 48,5 % (PCI) soit une baisse de
7,5%-points par rapport a la centrale de référetickaut signaler que le rapport massique
H,O/gaz naturel a été pris égal a 1, soit un rappataire HO/C environ égal a 0,65. Cette
valeur est relativement faible. En ce qui concéemeformage a la vapeur, les auteurs ont choisi
une pression de reformage de 0,115 MPa pour ohiartaux de conversion des hydrocarbures
supérieur a 95%. Le rapport molaireQ4C est de I'ordre de 2. Etant donné la faible gioesdu
gaz de synthese, seul le procédé d'absorption ghama été utilisé. La baisse de rendement
atteint 10%-points, principalement due au soutirdgevapeur et au procédé d’absorption
chimique moins efficace a pression atmosphériqaar s deux types de reformage, le gaz de
synthese entrant dans la chambre de combustiohpasddilué et affiche un PCI de I'ordre de
8 MJ.kg" pour le reformage auto-thermique et 73,8 MJ.ggur le reformage a la vapeur. Un
tel niveau, notamment pour le reformage a la vapeipermet pas de controler la formation
des NQ dans la chambre de combustion.

Bolland et Undrum (2003) ont évalué une centrakctéljue avec un reformage auto-
thermique a I'air. Leurs calculs théoriques se basar les performances des différentes unités
de la centrale (cycle combiné, reformage du gadarebet procédé de séparation duCQe
captage du COse fait par absorption chimique. Le solvant chimiqitilisé n’est pas précisé
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mais la chaleur de régénération a été fixée a 3,8 GO,. Pour préchauffer les flux avant le
four de reformage, ils ont utilisé un brdleur alittéeen combustible. lls rapportent une baisse
de rendement de 12,7%-points. lls précisent quftaaion molaire de KHde 50 vol.% n’est pas
acceptable pour les chambres de combustion basMaéls ils précisent que des expériences
préliminaires avec de fortes concentrations eriit donné des résultats encourageant dans le
cas d’'une IGCC.

Ertesvag et al. (2005) ont étudié un concept déralenélectrique alimenté par un gaz de
synthese provenant du reformage auto-thermiqueidu gaz naturel. Les auteurs ont utilisé
un four de pré-reformage pour convertir les hydrogees les plus lourds avant 'ATR. La
chaleur récupérée entre le four de reformage e€bageurs de conversion shift est utilisée pour
produire de la vapeur d’'eau. Les auteurs précigatit est techniquement difficile d’utiliser
cette chaleur pour surchauffer la vapeur a causepdeblemes de corrosion qui peuvent
survenir avec un flux riche emyldt trés chaud. C’est pourquoi I'échange de chaeudait avec
de l'eau liquide, ce qui permet de maintenir umapérature de paroi assez basse. Les auteurs
précisent aussi que le flux reformé peut cédertsdear au flux entrant dans 'ATR pour
améliorer le rendement de la centrale. Mais celzessite d’avoir un échangeur capable de
supporter les hautes températures. 90% dp&3Oensuite capturé par un procédé d’absorption
chimique. La chaleur nécessaire a la régénératohachine est supposée étre fournie par la
chaleur dégagée lors du refroidissement du gazydihése avec condensation de la vapeur
d’eau résiduelle avant la colonne d’absorptionptacédé de captage du £@est pas détaillé.

La température d’entrée turbine du gaz de syntesisde 1523,15 K et la pression de 1,56 MPa
pour le cas de base. Les auteurs ont entreprigtude paramétrique sur le taux de compression
et la température de préchauffage avant 'ATR. && de base est celui décrit ci-dessus. Son
rendement est de 48,9% (PCI) soit une baisse deptddts par rapport & la centrale NGCC de
référence sans captage du LCQeurs études paramétriques ont montré que, bieung
augmentation du taux de compression soit bénéfigue un cycle combiné conventionnel, il
n'en était pas de méme pour un cycle combiné aefermage du combustible. Cela est d0 a
'augmentation des irréversibilités au niveau dwrfale reformage, une augmentation de
pression étant défavorable au reformage. Il fantdous de gaz naturel pour produire la méme
guantité de K La baisse de rendement reste assez faible, dérd’a@le 1%-point pour une
pression en sortie de compresseur de 4,0 MPa. @apepour pouvoir comparer I'impact réel
d’'un changement de taux de compression, il ausditi foptimiser le procédé pour chaque
niveau de pression. Or, dans ces simulationsyaéeature de préchauffage des effluents avant
I'ATR est fixée par la température des fumées soldie de la turbine. Une augmentation de la
pression en sortie du compresseur de la TAC seyoifie température plus faible des fumées en
sortie de turbine et donc une température de puffelye plus faible. Préchauffer les flux
entrants dans I'ATR & une température supérie@#3aK avec le flux sortant de 'ATR permet
d’améliorer le rendement. Il passe de 48,9% (PCDna température de préchauffage de
871,15 K a 50,5% (PCI) pour une température de A18/8. Mais ce niveau de température
peut poser des problémes de résistance de mat@tanixeau de I'échangeur thermique.

Kvamsdal et al. (2007) ont simulé une centrale NGR€EL reformage auto-thermique a I'air
du gaz naturel. Le CQest séparé de I'hydrogéne par absorption chimitgmeandant 3,4 GJ.t
CO,. Le taux de captage a été fixé a 90%. Leur gazyaehése en entrée de turbine a
combustion est composé a 55% d’hydrogéne et a 4a%6td. Le PCI de ce gaz se situe aux
alentours de 10 MJ.Kg Ces auteurs n'ont pas pris en compte la dilufioyaz de synthése. La
baisse de rendement de leur centrale est de 9,88sBCI). Le travail de compression du flux
de CQ représente une baisse de 2,2%-points. La convetisida centrale et le captage du,CO
compte donc pour une baisse de 7,7%-points.
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1.2.3.6  Axes de progres

Plusieurs études se sont intéressées a I'utilisatdomembrane pour séparer I'hydrogéne du
CO,. Kvamsdal et al. (2007) ont évalué une centraleCBGvec reformage du gaz naturel
utilisant un réacteur membranaire séparant coritermaent I'’hydrogéne produit du monoxyde
de carbone et du dioxyde de carbone (Figure 23xdbeept est noté MSR-H2 pour methane
steam reforming hydrogen. Le réacteur membranasara la conversion des hydrocarbures en
H, et CO ainsi que la conversion du monoxyde de cerlen CQ. De la vapeur d’eau est
utilisée pour récupérer I'hydrogene du coté perreedb la membrane. L'effluent résultant est
envoyé vers la turbine a combustion. Le ,C& la vapeur d'eau récupérés en sortie de
membrane sont détendus dans une autre turbineap@uv d'eau est ensuite condensée et le
CO, comprimé. Les auteurs ont estimé que le rendedeid centrale atteindrait 49,6% (PCI)
soit une baisse de 7,1%-points par rapport a laaleNGCC de référence.
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Figure 23. Concept MSR-H2 (Kvamsdal et al., 2007)
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Tarun et al. (2007) ont évalué, par simulation poocédé membranaire associé au captage
du CQ sur une unité de production d’hydrogene (reformeadge vapeur du gaz naturel). lls ont
utilisé une membrane « cardo polyimide » pour spdrydrogene du C® Une pompe a vide
est utilisée pour maintenir une pression bassedtkigerméable de la membrane, de 'ordre de
0,01 MPa. Cette pompe constitue le principal élémensommateur du procédé. Leur étude a
montré que ce procédé était équivalent d’'un pointyge énergétique a un procédé classique
d’absorption chimique utilisant de la MEA. Le prdééa base de MEA requiert de la vapeur
pour la régénération de I'amine tandis que le ptécénembranaire a une consommation
électrique plus importante due a I'utilisation déumompe a vide.

1.3 Caractéristiques du flux de CO

Les différents procédés de captage ne sont pasadgpis d'un point de vue pureté du flux
de CQ. Les solvants chimiques ont une excellente capalst séparation du G@es autres
constituants. La séparation avec les solvants ghgsi est généralement moins bonne. De
méme le fonctionnement d’'un procédé de séparatigorifique, utilisable avec I'oxy-
combustion, devra étre adapté pour obtenir la putetflux de C@désirée.
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Les spécifications concernant la composition du fla CQ dépend de I'utilisation finale de
ce flux. La concentration limite de certains congmis est différente suivant que le £éxt
destiné a une séquestration souterraine ou a l'angation de la productivité des réservoirs
d’hydrocarbures (Enhanced Oil Recovery EOR). Magbal. (2003) rappellent la composition
type avancée par Dakota Gasification Company pauiux de CQ destiné a une application
EOR (Tableau 10).

Tableau 10. Spécification du flux de C@destiné a une application EOR (Marion et al., 2003

Composant Unité Teneur
CO, vol.% 96,0
H,S vol.% 0,9
CH, vol.% 0,7

C, + HCs vol.% 2,3
CcoO vol.% 0,1
N> ppmv < 300
H,O ppmv <20
(0)} ppmv <50

Le champ pétrolifere de Weyburn utilise depuis 2@8@0CQ provenant d’'une usine de
combustible synthétique située a 330 km et gérédplota Gasification Company. Le €O
produit est pur a 96,0 mol.% et contient des imp@srdelles que le sulfure d’hydrogéne
(2,5 mol.%). Ces impuretés sont idéales dans ledaase application EOR car le GGe
solubilise plus facilement dans le pétrole en présal’impuretés, permettant une augmentation
de la production d’hydrocarbures.

Nsakala et al. (2004) rapportent que la spécificagin N par Dakota Gasification Company
est étonnamment faible, la société Kinder Morgagc@nisant une teneur en, khférieure a
4 vol.% pour contrdler la miscibilité du G@vec les hydrocarbures.

La teneur en @est, quant a elle, limitée en raison de la natmreosive de cet élément.
Quant & la spécification sur la teneur résiduatieeau, elle doit étre aussi faible que possible
pour limiter la formation d’hydrates lors du trangpet les problémes de corrosion en présence
de CQ ou de SQ

1.4 Conclusions

Le captage du C{est devenu primordial d’'un point de vue environaetal mais aussi d’'un
point de vue économique. Cela motive de nombreuseserches pour abaisser le colt de
captage. Toutes les options sont étudiées. A ebunbyen terme, on peut envisager :

» Des procédés de captage du,@@st-combustion avec des solvants & base d’amines.

» Des procédés de captage du ,Céh pré-combustion avec décarbonisation du
combustible grace au développement des IGCC etfdumage du gaz naturel.

» L'utilisation de I'oxy-combustion pour faciliter Iaéparation du CQOdes autres
constituants gazeux. A court terme, seules les ABUrront fournir la quantité
d’oxygéne nécessaire au procedé. De nombreusessétadt en cours sur le concept
d’oxy-combustion pour diminuer les colts associésa aproduction d’énergie
(AZEP, CLC et SOFC)
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Pour pouvoir sélectionner la meilleure optionailif déterminer avec précision les pénalités
dues aux différentes modifications (ASU, procédédptage, conversion du combustible...).
Or la majorité des études disponibles dans laditie utilisent des hypothéses grossieres pour
évaluer la baisse de rendement. Ainsi pour leséulée post-combustion, le procédé de captage
est simplement représenté par une consommatiogéiitgre globale. Ou encore avec I'oxy-
combustion, la plupart des auteurs ne considésntip procédé de purification du Cvant la
compression finale. lls se contentent de condeaseapeur d’eau et de comprimer le flux de
CO, avant séquestration. De méme avec I'utilisatiomedarmage du gaz naturel, les auteurs ne
considérent a aucun moment la dilution du gaz déhgge avant la turbine a combustion. C'est
pourtant un point essentiel pour limiter la forroatdes NQ

Ces différents points motivent cette étude. L'ofifeest double. Le premier est de
développer un solvant dédié au captage dw, €O post-combustion, pour minimiser la
consommation énergétique lors de la régénératiosotiiant tout en conservant une cinétique
suffisamment grande pour limiter la taille du prd&€éle deuxiéme objectif est de comparer, sur
des bases fiables et cohérentes, différents preciééparation du G@ppliqués aux centrales
thermiques de type NGCC et CP:

» Procédé d'absorption chimique post-combustion alescamines conventionnelles
telles que la MEA et la MDEA et le solvant dévelépp

e Procédé de séparation du L@rigorifique associé a la technique de l'oxy-
combustion

* Procédé de reformage du gaz naturel avec capta@€gen pré-combustion. Pour
cette option, seule la centrale NGCC sera utilisée.
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2 Captage par absorption chimique

2.1 Objectif de I'étude

Les procédés d’absorption chimique restent encoge ¢olteux pour pouvoir étre utilisés
pour le captage du GOLa présente étude a pour objectif de développenauveau solvant
chimique pour diminuer la quantité d’énergie néaessa la régénération, tout en conservant un
flux d'absorption suffisant pour limiter la tailldes colonnes. Des mesures expérimentales
caractérisant la cinétique de réaction ont étéséd ainsi que des mesures de solubilité dy CO
dans le solvant.

2.2 Développement d’'un nouveau solvant

2.2.1 Choix de 'amine

Des mesures d’absorption ont été réalisées suregaatines différentes. Leur originalité
réside dans le nombre de leur site amino. Les anprienaires telles que la MEA n’ont qu’un
site amino limitant la capacité d’absorption du,Cle choix s’est donc porté sur une diamine
et trois tétramines :

» L'éthylenediamine (EDA) : CAS : 107-15-3. C’est utiamine ayant une pureté de
99%, achetée chez Sigma-Aldrich.

HN NH

2 2

* La 1,2-Bis(3-aminopropylamino) éthane (APEDA) : CA30563-26-5. C'est une
tétramine commandée chez Acros avec une pureté, 809

¢ Une nouvelle amine synthétisée au Laboratoire étimgie Moléculaire pour la
Séparation et les Applications des Gaz (LIMSAG) tjoe appellera dans la suite

LIMSAG. C’est une tétramine.
’/YO
[NH Hnj

NH_'\I H _\N
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* Latriéthyléne tétramine (TETA) : CAS : 112-24-3
Cette amine est une tétramine provenant de chez Adbar. La particularité de ce produit
est qu'il est composé de 4 amines. La TETA linéageprésente a 60%. Les 40% restant sont
constitués de deux amines cycliques (DAEP et PEEB®une amine avec ramifications
(TAEA). La TETA est totalement miscible dans I'dauamant une solution alcaline. Quatre pKa
lui sont associés : 9,92 - 9,2 - 6,67 et 3,32.

Triethylenetetramine (TETA)
HNS S oW,
Linear TETA

H N/\/N N/‘\/NH2
H

DAEP

TR T AN
\_/

Piperazinylethylethylenediamine (PEEDA)

NH,

HN-"> N~ NH,
TAEA

Des mesures d’absorption du £ant été réalisées pour des solutions agueusesnzonit
chacune de ces amines afin dévaluer le flux d'giigmm du CQ ainsi que la capacité
d’absorption du solvant. Le dioxyde de carbone igewt de I'Air Liquide avec une pureté
certifiée de 99,995 vol.%.

2.2.1.1  Description de l'appareillage

L'appareil utilisé (Figure 24) est un réacteur férdu type cellule de Lewis, constitué d'une
double enveloppe en verre pyrex qui permet la keiticon d’un fluide régulateur de température.
La cellule peut supporter une pression maximal®,88 MPa et une température de 423 K. Son
diametre intérieur est de 63 x°1M. Le volume effectif de la cellule est de 3693,3 x 1¢ m".

Les extremités de la cellule sont emmanchées sux Hedes métalliques et I'étanchéité est
assurée par deux joints. La bride supérieure campon capteur de pression DRUCK
(thermostaté a 373 K pour éviter tout problémeatelensation) qui permet de suivre I'évolution
de la pression au cours du temps dans la phasesgageune vanne par laquelle se fait I'injection
de gaz pour les mesures de cinétique. La brideieof® comporte une sonde de platine qui
permet de mesurer la température de la phasediguathaque instant et une vanne de chargement
de la solution. L’'agitation de la phase gazeuseaesbmplie par une hélice a quatre pales de
40 x 10* m de diamétre. Elle est entrainée par un barremnétique située a l'intérieur de la
cellule et mis en mouvement par un agitateur magredtsitué hors de la cellule. L'agitation
magnétique de la phase liquide est assurée pauniee de Rushton & six pales de 42,5 % rt0

de diametre. La vitesse d’agitation dans la phasgde est mesurée par un tachymétre a photo
réflexion de + 0,02% de précision. Quatre bafflegéflon sont situées a l'intérieur de la cellule
pour éviter la formation de vortex et pour maintesn place un anneau central permettant de
stabiliser et donc de fixer I'aire interfaciale.
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Figure 24. Schéma de principe de I'appareillage eépimental - AC : anneau central, BM : barreau
magnétique, BT : baffle en téflon, CP : capteur deression, EV : enveloppe en verre, HE : hélice,

MA : moteur d’agitation, RG : réserve de gaz, RT régulation thermique, SP : sonde de platine,
TC : thermocouple, TR : turbine de Rushton

2.2.1.2 Etalonnage des capteurs de pression et de température

22.1.2.1 Capteur de pression

Le capteur de pression DRUCK PTX511 - 0,25 MPa inbmane a été étalonné a 378 K au
moyen d’'un étalon numérique Desgranges&Huot mo@dl@10. Une régression d’ordre 2
établie entre la pression vraie et la pressiordluene un écart type de 29 Pa et une incertitude
maximale de £ 77 Pa sur la mesure de pression @etr®,25 MPa.

P..(Pa) = 64210°.P -1970 2-1

lue

+0,99094 P

ue

2.2.1.2.2 Capteur de température

La sonde de platine 100 Ohms a été étalonnée 28Bret 353 K avec une sonde de platine
étalon modele 5187 SA de TINSLEY. La formule d’étalage est d’ordre 1. L’écart type est de
0,02 K et la précision de la mesure est de + 0,03 K

Tcalc(K) = l00065TIue - 0,03 2.2
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2.2.1.3  Principe des mesures

Au cours d’'une expérience d’absorption a tempéeatonstante, la pression dans la cellule
passe par quatre phases (Figure 25):

» La premiére correspond a la tension de vapeur ldarstoa I'équilibre (1)

» Ladeuxieme est une augmentation de pressionliiecaiuction du CQ dans la cellule (2)

» Lors de la troisieme phase, la pression diminueddiadsorption du C@par le solvant (3)

* Laquatriéme phase correspond au retour a I'égeititrermodynamique du systéeme (4)

A partir d'un bilan de matiére sur le @@ans la phase gazeuse, on détermine le flux
d’absorption a chaque instant.

25000

20000 -

15000 2
3

(1 - (4)

10000 -

Pression (Pa)

5000 -

0 T T T T
-100 0 100 200 300 400

Temps (S)

Figure 25. Courbe d’acquisition — absorption du CQ dans une solution aqueuse de 20,27 mass.%
TETA - T =313,6 K - taux de charge initial nul

Un bilan de matiére sur le G@n phase gazeuse du réacteur nous permet de ihé&term
directement le flux d’absorptiog :

__d(”coz)__VG d(PCOz)
Poo A = dt  RT  dt 23

Avec A l'aire interfaciale gaz-liquide (m?) et;\fe volume de la phase gazeusé)(m

La pression partielle en G@st déterminée a chaque instant par :

PCOZ = I:)T - Psolv 2-4

2.2.1.4  Résultats expérimentaux

2.2.14.1 Essais de reproductibilité

Les amines ont été comparées sur la base des dluxyme pression partielle en £@e
10000 Pa. Des essais de reproductibilité ont étéemeur des solutions aqueuses d’EDA a
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3,11 mol.% a 298,5 + 0,3 K. (Figure 26). Les initedes sur la mesure des flux sont de I'ordre

de 10%, ce qui est généralement admis pour ce gbmrmesure. Cette valeur représente
l'incertitude de la mesure expérimentale.

14
12 ¢ Essail
N A Essai2

— A
A 10 % {
S o ety
mE ? % A
2 “H
3
T 47

2 _

0 T T T T T

0.0 0.1 0.2 0.3 0.4 0.5 0.6

Taux de charge en CO, (mol CO, /mol amine)

Figure 26. Essais de reproductibilité — EDA = 3,1in0l.% - T = 298,5 K — P(CQ) = 10000 Pa

2.2.1.4.2 Comparaison des différentes amines

* Vitesse d’'absorption du GO
Les différentes expériences ont porté sur I'absgamptiu CQ par des solutions agueuses
d’amines a 298, 313 et 333 K (Figure 27). La cotred¢ion molaire est quasiment la méme pour

chaque amine afin de comparer les amines. Celagugle méme nombre de fonctions amine
pour les tétramines et moitié moins pour I'EDA.

[ERN
(o9}

0 EDA = 3,11 mol.%

A LIMSAG = 3,09 mol.%
X TETA = 3,04 mol.%

& APEDA = 3,06 mol.%

=
()]
I
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n
|
@)

=

N
I
O

Flux (10 mol.m?.s™)

O T T T T T T T T T
o0 01 02 03 04 05 06 07 08 09 10
Taux de charge (mol CO, / mol amine)

Figure 27. Flux d’absorption mesurés a 313 K — P(C£= 10000 Pa
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Il ressort que I'EDA est la plus réactive des geiamines étudiées bien gu’elle n’ait que
deux fonctions amine. Elle est suivie de la TETAmparable avec I'APEDA, et enfin de
I'amine synthétisée au LIMSAG. Mais il sembleraieges écarts avec I'EDA s’estompent avec
'augmentation du taux de charge. Cela est di iagd@ la capacité d’absorption de I'EDA est
inférieure a celles des trois autres amines. AEEDRA, le taux de charge maximal atteignable
avec une pression partielle de £d2 10000 Pa semble se situer entre 0,8 et 0,9 deoleQ
par mole d’amine pour les trois températures éasdigandis que pour les trois autres amines,
le taux de charge maximal atteignable pour unespmegartielle de 10000 Pa se situe entre 1,2
et 1,3 mol CQ/ mol amine. Cela s'explique par la différencerdumbre de sites actifs des
amines.

Des mesures de solubilité du £ant été effectuées dans des solutions aqueusEET&
(Figure 28) grace a l'appareillage décrit au paxpge 2.2.2.1. Par souci de comparaison avec la
MEA, le taux de charge a été ramené au nombrerdgiéms amino de I'amine. Autrement dit,
le taux de charge au sens usuel a été divisé pareqoour la TETA. Il est coutume de dire que
le taux de charge maximal théorique de la MEA eg0,6 mol CQ/ mol amine. Deux moles de
MEA sont nécessaires pour capter une mole dg 8@dela de ce taux de charge, la pression
partielle en C@ augmente rapidement. Le terme taux de charge naéthéorique constitue
donc un abus de langage puisqu’il est possibletaitaire un taux de charge supérieur en
augmentant la pression partielle en,CPour la TETA, qui a quatre fonctions amines alext
de charge maximal théorique est alors de 2, siomsidére qu'il faut 4 fonctions amines pour
capter 2 molécules de GQOr, sur la Figure 28, on s’apercoit que la sdiigbest plus faible
avec la TETA. Une augmentation de la concentrationamine a pour effet de diminuer la
solubilité du CQ. Ce n’est donc pas la plus faible concentratiossicge en TETA qui est &
I'origine de ce phénomene. Le fait que la TETA com@ quatre fonctions amines rapprochées
peut expliquer une certaine répulsion entre legtfons carbamate CO@t donc limiter le
nombre de molécule de G@ar mole de TETA. Les deux autres tétramines ag@msiblement
la méme configuration, ce raisonnement pourraitliger que le taux de charge maximal
déterminé expérimentalement soit plus faible quau& de charge maximal théorique.

1000000
>
. a "
100000 -
° [ ]
A
* |
= 10000 - . °
g'/ . u ()
N B * A
3 1000 o
%_J, )
100{ 4 = .
of
ATETA 4,99 mass.% - T =313,0K
10 - PY ® MEA 30 mass.% - T = 313,2 K (Jou et al., 1995)
.. ¢ TETA 9,99 mass.% - T =353,2 K
1 ° B MEA 30 mass.% - T =353,2 K (Jou et al., 1995)
T T T T T T T

0,0 0,1 0,2 0,3 0,4 0,5 0,6 0,7 0,8
Taux de charge en CO, (mol CO, / mol fonction amine)

Figure 28. Solubilité du CG, dans des solutions aqueuses de TETA et de MEA
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e Tension de vapeur des amines
La vitesse d’absorption est un critére de choiXataine mais il faut en plus que la pression de
vapeur saturante de I'amine soit assez faible poiter les pertes lors de la régénération de
'amine. On a comparé ces pressions de vapeurasatua 303 K, température du condenseur
d’une colonne de régénération (Tableau 11). llistexpas de données dans la littérature sur la
pression de vapeur saturante de 'APEDA et celld ISAG n’est pas connue. L'EDA est
tres volatile en comparaison avec la MEA. La TEEHReg, est tres peu volatile. Sa pression de
vapeur saturante est méme inférieure a celle MDIBA.

Tableau 11 Caractéristigues des amines
Pression de vapeur saturante

1 . , .
M /g.mol 2303 K /Pa Prix (pureté — prix)
EDA 60,1 2200 99% - 36,5 euros/2,5L
APEDA 174,29 ? 94% - 68 euros /L
60% - 45 euros/L
TETA 146,24 0.1 97% - 210 euros/50 mL
LIMSAG 174,4 ? ?
98% - 34,3 euros/2,5L
MEA 61,09 74,8 99% - 138 euros/2L
MDEA 119,17 1,6 98% - 25,4 euros/0,5L

2215 Conclusion

Les 4 amines sont trés réactives avec le, @0ont une capacité d’absorption du L£O
supérieure a celle de la MEA. Cela permet de dietina débit de solvant dans un procédé
d’absorption chimique. Cependant la régénérationadvant devrait étre colteuse a cause de la
forte affinité des amines avec le €@e constat conduit & envisager un mélange d’asréne
base de MDEA activée par une des amines étudiées.

Etant donné que la TETA a une bonne capacité d'pben du CQ et que sa pression de
vapeur saturante est tres faible en comparaisanlaseutres amines étudiées, c’est cette amine
qui a été sélectionnée. De plus le prix d’'achatestivement faible pour la version la moins
pure.

L'objectif de ce mélange d’amines est de cumulgrlantages des deux amines :

- Faible quantité dénergie a fournir pour inversarréaction chimique liant la
MDEA et le CQ, limitant la consommation de vapeur lors de laérégation du
solvant.

- Réactivité de la TETA avec le G(permettant de limiter le débit de solvant,
parametre majeur pour le dimensionnement des cetonn

2.2.2 Le systeme MDEA-TETA-H ,0-CO,
2.2.2.1  Description du montage expérimental

Pour ces expériences, un nouvel appareillage a détéeloppé au laboratoire de
Thermodynamique et des Equilibres entre PhasesdtreCEnergétique et Procédés des Mines
de Paris. L'appareillage (Figures 29 et 30) perg@ide d’absorption de mélange gazeux. Le
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principe est de mesurer le flux d’absorption d'wiut dans un solvant connaissant l'aire
interfaciale constante entre la phase gazeusepbtke liquide.

La cellule est un réacteur fermé du type celluld_elis de diamétre 6,00 £an. Elle est
composée de trois éléments : une bride supériegtalligue, un tube en quartz dimensionné
pour une pression maximale de 1,0 MPa et une imfdeéeure métallique. L'étanchéité de ces
trois éléments est réalisée au moyen de jointgues en polymere. La cellule est entierement
immergée dans un bain liquide d’eau ou d’huile lsgtique pour assurer une bonne régulation
de la température. La température maximale esDd8ek4 L'introduction du solvant se fait par
une vanne a pointeau non tournant située sur di mférieure. Une presse en acier inoxydable
est montée sur un support équipé d’une régle aggttséhique (capteur de déplacement) reliée a
une électronique de visualisation. Le déplacemenfpidton lors du chargement permet de
contrbler précisément le volume de solvant intrbdans la cellule. L'introduction du mélange
gazeux est effectuée au moyen d’un réservoir régulempérature et instrumenté (capteurs de
pression et température). Le volume du réservoduetircuit jusqu’a la vanne d’entrée de la
cellule étant connu, la connaissance de la pressida la température du réservoir de gaz avant
et apres chargement suffit a déterminer la quadétgaz introduite dans la cellule. Une sonde
de platine 100 ohms permet de mesurer la tempéraur sein du liquide. Des mobiles
d’agitation assurent I'homogénéisation des phasgside et gazeuse. lls sont entrainés
magnétiquement pour limiter les problemes d'étaitéhét de dégagement de chaleur.
L’agitation de la phase liquide, assurée par ungirie de Rushton de diamétre 4,20 ¢ 19,
doit étre contrdlée pour assurer une homogénéisatms déstabilisation de l'interface gaz-
liquide. L’agitation de la phase vapeur est réalisér une hélice. Un échantillonneur ROI¥SI
version électromagnétique est connecté a la brigérgeure pour le prélévement d’échantillons
gazeux. Cet échantillon est analysé par un chragregpbe Stang Instruments modéle ST200.
Un tube de faible diameétre intérieur, en hastelfait, la liaison entre la bride supérieure et un
capteur de pression 1,0 MPa. Ce capteur est régulémpérature pour éviter les phénoménes
de condensation. L'ensemble des capteurs de pnessibe température est relié a une centrale
d’acquisition Agilent 34970 munie d’'une carte d'aisition 20 voies. L'aire interfaciale de la
cellule est de 11,78 x TGt 0,05 m? et le volume de la cellule de 303,42

PC

Chromatographe [=

Réservoir Gaz 1
Capteur de
pression Echantillonneur ts
I%l phase gazeuse
d
Hla
:E: z I
Sonde de —y R _% ] _
température Réservoir Gaz 2
[
;l Cellule de —] t z
Lewis Mélange
de gaz Presse de chargement
Bain liquide du solvant
thermostaté Il I 1

= |
Figure 29. Schéma de principe de I'appareillage paues mesures sur les solutions aqueuses de
MDEA-TETA
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Figure 30. Appareillage expérimental pour les mes@s sur les solutions aqueuses de MDEA-TETA

2.2.2.2  Etalonnage des capteurs de pression et de température

22221 Capteur de pression de la cellule

Le capteur de pression DRUCK PTX511 - 1 MPa a mamibr été étalonné a 373 K au
moyen d’un étalon numérique Desgranges&Huot moaé610 entre @t 0,4 MPa et avec une
balance a poids mort Desgranges&Huot modéle 52(R$HB311 (piston 2374) entre 0,3 et
1,0 MPa. Deux corrélations d’étalonnage ont étérdéhées. La premiére est utilisée entre 0 et
0,4 MPa et donne un écart type de 14 Pa et uneitnde maximale de + 29 Pa sur la mesure
de pression. La deuxiéme, utilisée entre 0,4 etMR@, donne un écart type de 22 Pa et une
incertitude maximale de + 51 Pa sur la mesure esspon.

Entre O et 0,4 MPa

P..(Pa) = 15107°R2 + 099453 P, — 25420 9.5

Entre 0,4 et 1,0 MPa

P..(Pa)=-510"P2 +0,99784 P, —17430 2.6
2.2.2.2.2 Capteur de température de la cellule

La sonde de platine 100 Ohms a été étalonnée 28® et 353 K avec une sonde de platine
étalon modele 5187 SA de TINSLEY. La formule d’étalage est d’ordre 1. L'écart type est de
0,015 K et la précision de la mesure est de + K,03

T.ao(K) = 421107°T,5, +0,99941T,

*Vlue

- 009 2-7

ue
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2.2.2.3 Détermination de I'hydrodynamique de la cellule

Pour passer du flux dabsorption a la cinétique, et nécessaire de connaitre
I'hnydrodynamique de la cellule. Pour caractérisettec hydrodynamique, on mesure le flux
d’absorption physique de N dans des solutions aqueuses de MDEA. La mesuriuxiu
d’absorption permet de remonter au coefficient dadfert de matiere cété liquide kia
I'équation 1-3 (paragraphe 1.2.1.1). LeCNa été choisi par analogie avec le,GQersteeg et
van Swaaij, 1988) : structure moléculaire semblaibkesse molaire équivalente...On utilise des
solutions aqueuses de MDEA car les propriétés pyahimiques de ce systéme sont bien
connues (densité, viscosité, constante de la Iblatey pour NO ...).

Le flux peut étre déterminé soit par un bilan deiéna dans la phase gazeuse (Equation 2-8)
soit en utilisant la définition utilisant le coefiient de transfert de matiére cété liquide (Equmatio
2-9). Ce coefficient est caractéristique de I'hytimamique de la cellule. Le principe de ces
mesures est d’obtenir une corrélation de tran§igrtiation 2-10) reliant le nombre de Reynolds
(Equation 2-11), le nombre de Schmidt (Equatior2R-t le nombre de Sherwood (Equation
2-13) qui fait intervenir le k

¢o=__ 0 _ _ 2 2-8

$° =k, '(CNZO,i - CNZO,S) 2-9
Sh=a'.Re".S¢ 2-10
N, D2

Re= u 2.11
U

Sc= H 2-12
IODgaz

Sh= % 2.13

gaz

En supposant que I'équilibre est atteint a chagqgéant a l'interface, la concentration en
N.O a l'interface est calculée en utilisant la loi ldenry (Equation 2-14). Si on néglige la
résistance au transfert coté gaz, la pressionetiarén NO a l'interface gaz-liquide peut étre
confondue avec la pression partielle au sein du. daette hypothése sera vérifiee
ultérieurement. La concentration de ce soluté audieliquide est déduite par un bilan matiére
entre la phase gazeuse et la phase liquide (Equatib). En combinant les équations 2-8 et
2-9 et en intégrant la formule obtenue, on obtig&guation 2-16. Nous avons considéré que
I'instant t = O correspond au maximum de la presgiartielle de MO (Equation 2-18).

PNZO,i PNZO

H N,O H N,O

Cyoi = 2-14
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_Ny,00 _ PNZO Ve

C =
YA RTV,

‘ﬂ.t:ln{ FroVe | FoVe ( Fiuo Vo —1}} 2-16
n

2-15

Moo RT  RTV, oo RT
AvecB = AK,. i+i 2-17
H N,O Vo VL
Nyo RT
At=0,P oo =—— 2-18
VG

Pour couvrir un large domaine de Re, Sc et Sh, avoss fait varier plusieurs paramétres:
- la concentration en MDEA (eau pure, 25 et 50 rfapss
- la température (de 297 a 362 K)
- la vitesse d’agitation de la phase liquide)(N

La vitesse d’'agitation de la phase gazeuss) éNaussi été modifiée pour veérifier son impact
sur la résistance au transfert de matiére cété gaz.

Les parameétres physico-chimiques du system@®-MDEA-N,O sont donnés dans
’Annexe 1.

L’équation 2-16 représente une droite en fonctientemps (Figure 31). La courbure
observée prés de t = 0 correspond & une périodsitosie et n'est pas prise en compte pour la
détermination def3. La détermination de ce coefficient permet de meewoau coefficient de

transfert de matiére cété liquide k

Pour déterminer les coefficients a’, b’ et ¢’ dectarélation de transfert (Equation 2-10), le

Sh s . . , ) . L

terme; a été tracé en fonction de Re (Figure 32). Enrtbgtes points expérimentaux
¢

doivent suivre une loi du typey=a'.Reb'. Les coefficients a' et b’ sont déduits de la

régression pour une valeur du coefficient c fixée.dernier coefficient est calé pour obtenir la
meilleure régression sur les données expérimentales

La corrélation suivante a été obtenue :
Sh = 0,544 RE*© 5346 2-19
Le domaine de validité de cette corrélation est : 215 < Re < 5666

46 < Sc< 21710
378 < Sh <985
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Figure 31. Détermination dep (Equation 2-16) - solution aqueuse avec 24,09 m&ésMDEA,
N, = 52,6 tr.min?, Ng = 200 tr min*, T = 298,1 K
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Figure 32. Corrélation de transfert de matiére

Les résultats expérimentaux sont donnés en Annexe 2

L’influence de la vitesse d’agitation de la phaapeur a été évaluée en vérifiant son impact
sur la détermination de la résistance phase ligange les équations précédentes. Les essais ont
porté sur I'absorption deJ® dans de I'eau distillée. La vitesse d’agitatienla phase liquide a
été maintenue au minimum, aux alentours de 40rt'r1,npiour éviter la formation d’ondelette au
niveau de linterface, la viscosité de I'eau étanriérieure a celle d’'une solution aqueuse de
MDEA. Trois vitesses d’'agitation de la phase vapenir é&té testées pour trois températures
(Tableau 12). L'écart-type sur la moyenne est dd%2Zpour les essais effectués entre 296 et
299 K. L'essai 6 semble incohérent vis a vis deseawaleurs trouvées. Pour ceux réalisés a
328 K et 330 K, I'écart-type sur la moyenne attéifi%. Pour les essais effectués au-dela de
353 K, cette valeur est de 4,8%. La vitesse d'tigitade la phase gazeuse n'influence pas
I'absorption de MO dans la solution, a l'incertitude expérimentatésp Le coefficient de
transfert de matiere c6té gaz est donc négligeabkuse de I'agitation phase gazeuse. On peut
donc bien considérer que la pression partielle djam a I'interface gaz-liquide est égale a la
pression partielle de ce gaz au sein de la phasmuga. Par la suite, la vitesse d’agitation de la
phase gazeuse a été fixée a 200 tf'min
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Tableau 12. Influence de la vitesse d’agitation da phase gazeuse

T (K) Ng (tr.min™) N, (tr.min™) k. (10° m.s")

Essain® 1 297,5 302 39,4 1,26
Essain®°5 296,4 600 39,4 1,15
Essain® 6 296,3 150 39,2 1,54
Essain® 7 298,5 150 39,4 1,35
moyenne (m) 1,32
écart-type §) 0,16
o/m 12,4%
Essain® 2 329,1 302 39,4 2,71
Essain® 8 328,5 150 37,3 3,04
Essain®9 328,6 150 37,0 3,17
Essain® 11 329,8 600 38,0 2,77
moyenne (m) 2,92
écart-type ¢) 0,22
o/m 7,5%
Essain® 3 354,5 302 39,4 5,10
Essain® 4 355,1 595 39,6 0,24
Essain® 10 361,0 150 38,6 4,8
moyenne (m) 5,10
écart-type §) 0,24
o/m 4.8%

2.2.2.4  Validation de l'appareillage

Des essais d'absorption de £@ans des solutions aqueuses de MDEA ont été effect
pour, d'une part, valider I'appareillage et d’aupart comparer les flux d’absorption avec et
sans TETA. La MDEA a été commandée chez Sigma &idaivec une pureté de 99%. Des
mesures a 314,0 K et 333,4 K ont été effectuées poa solution aqueuse de MDEA a
19,95 mass.%. L'absorption du €@ans des solutions aqueuses de MDEA a été largemen
étudiée : Blauwhoff et al. (1984), Littel et al9@D), Rinker et al. (1995), Versteeg et al. (1996),
Pani et al. (1997) et Ko et Li (2000). La constaitettique dépend du modéle de transfert ainsi
que du mécanisme réactionnel. Cadours (1998) iaéutih modele numérique pour résoudre le
systeme d’équation (1-8) (paragraphe 1.2.1.2.23. déterminé la constante cinétique entre le
CO, et la MDEA en se basant sur les données expératesntie Pani et al. (1997) et en ne
considérant que la réaction réversible entre lg €T MDEA :

Ky k5K

CO, +H,0+MDEA - MDEAH" +HCO; (R-XVIII)

Cadours (1998) a utilisé une constante d’équillrégale a 132 a 313 K. La constante cinétique
de la réaction d’absorption entre le £fla MDEA est donnée par la loi d’Arrhenius suiea:

m3.mol‘1.s‘1) 2-20

K, = 296.105.ex;{—@j (

Pour valider I'appareillage expérimental, nous avoalculé le flux d’absorption grace au
modéle numérique développé par Cadours et Bouélle88). Le code numérique utilise un
schéma itératif implicite pour assurer la stabitied la résolution. Pour plus de détails sur le
modéle de résolution, on peut se reporter suralair de thése de Cadours (1998). Ce modele
numérique a été validé par rapport aux données ditdrature sur les systemesHMEA-
H,S, HO-MDEA-CQO,, H,O0-MDEA-MEA-CO, et HO-MDEA-DEA-COQO..
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Pour I'absorption du COpar une solution aqueuse de MDEA, nous avons deéresile
méme chemin réactionnel que précédemment, la ménwante cinétiquelainsi que la méme
constante d’équilibre K Le flux d’absorption expérimental et le flux d&vption calculé pour
une pression partielle en G@e 10000 Pa sont donnés dans le Tableau 13. uiertative est
inférieure a 9%, dans les limites de lincertitudgpérimentale. Les mesures des flux
d’absorption sont donc cohérentes.

Tableau 13. Validation de I'appareillage

MDEA Flux expérimental Flux calculé .
(maSS.%) T (K) (10-4 mglrn-Zs-l) (10—4 mol.mZ'S-l) ErrEUr relat|Ve (%)

19,95 313,97 4,07 3,70 -8,95

39,98 313,32 3,37 3,51 3,97

2.2.25 Dénomination des différents solvants étudiés

Les différentes mesures de flux d’absorption oatedtectuées a 298, 313 et 333 K dans des
solutions aqueuses de MDEA activée par de la TEH@ur chaque amine, deux valeurs de
concentration ont été sélectionnées. Pour la MDA, est I'élément de base du solvant, la
concentration est approximativement de 17,5 mas$.40 mass.%. Pour la TETA, elle se situe
aux alentours de 3 mass.% et 6 mass.%.Quatre caiopssont donc été évaluées a chaque
température (Tableau 14).

Les essais d'absorption entre 298 et 333 K fouenisaussi des données d’'équilibre sur le
systeme. Pour compléter ces données d'équilibie naEsures ont été réalisées a 363, 373 et
393 K. Par la suite, on nommera les différentestgnis aqueuses d’amines par solvant 1 a 4,
correspondant a une concentration en amines doAnéiee indicatif, les solvants 3 et 4 sont
les plus concentrés en MDEA et les solvants 2les $lus concentrés en TETA.

Tableau 14. Composition des différents solvants éliés

Solvant 1 Solvant 2
TIK? Cuvpea (Mass.%) GeTa (Mass.%) Goea (Mass.%)  Gra (Mass.%)
298 17,36 3,14 17,67 5,97
313 17,36 3,14 17,62 5,95
333 17,64 3,32 17,62 5,95
363 17,64 3,32 17,67 5,97
373 17,52 3,19 17,65 5,96
393 17,52 3,19 17,65 5,96
Solvant 3 Solvant 4
T/K Cuvpea (Mass.%) GeTa (Mass.%) Goea (Mass.%)  Gera (Mass.%)
298 39,98 3,00 40,03 6,01
313 39,98 3,00 40,03 6,01
333 39,99 3,01 39,99 6,01
363 40,05 2,99 39,99 6,01
373 39,98 3,00 39,97 6,00
393 39,96 3,00

% Les températures sont données a titre indicatiérigpérature expérimentale pouvant étre légérement
différente de la température recherchée.
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2.2.2.6 Tests de repétabilité et de reproductibilité

Un essai de répétabilité a été réalisé sur le sbla 333,3 K (Figure 33). Cela consiste a
effectuer deux expériences distinctes en utilisamhéme préparation de solution. La quantité
de solvant préparée est donc suffisante pour depsriences. Aprés le premier essai, la cellule
est vidée, nettoyée et rechargée avec le solvangesi On réalise alors les mémes mesures.
Entre les deux expériences, le flux mesuré estimeas le méme quelque soit la pression
partielle en CQet le taux de charge. A 5000 Pa, I'écart entreléas flux est de I'ordre de 9%
pour le faible taux de charge et 8% pour le fouktde charge. Les barres d'incertitude sur la
figure correspondent a une incertitude de 10%esfluk mesuré.

Un essai de reproductibilité a été réalisé sur dvamt 3 a 313,4 K (Figure 34).
Contrairement a l'essai de répétabilité, I'essairdproductibilité suppose que la solution
aqueuse d'amine soit la méme pour chaque expérianaes qu'elle soit préparée
indépendamment pour chaque expérience. Les dexpdfabsorption mesurés se superposent
parfaitement quelque soit la pression partiell&C€h, méme lorsque le taux de charge ern, CO
augmente. L'incertitude sur la reproductibilité esiximale a faible pression partielle. Elle est
inférieure & 8% pour une pression partielle en, @®I'ordre de 5000 Pa. L'incertitude sur la
reproductibilité est du méme ordre que celle dépettabilité.

o
faw}
I

+ Ez=ai 1
<Essai 2

o
fan}
1

Taux de charge = 0,015 mol / mol

s

2.0 4

104 4 Taux de charge = 0,3 mol / mol

a P(CQ) = 0,05 MPa)

Flux d'absorption {10° mol.m? 5™

0,0 . .

0 10000 20000 30000 40000 50000
Pression partielle en CO, (Pa)

Figure 33. Essai de répétabilité - T = 333,3 K — b@nt 2

* Premier essai
45 9 - Essaide reproductibilité

341 Taux de charge = 0,054 mol / m
3{ aP(CQ)=0,1 MPa)

Taux de charge = 0,102 mol / mol
a P(CQ) =0,1 MPa)

Flux d'absarption (1 o? mul.m'2.3'1)

T 1
0 20000 40000 60000 80000 100000
Fression partielle en CO, (Fa)

Figure 34. Essai de reproductibilité — T = 313,4 Kk solvant 3
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Etant donné que la pureté de la TETA linéaire @bld, un essai de reproductibilité avec de
la TETA fourni par Alfa Aesar et par Sigma Aldriehété effectué. La pureté de la TETA
linéaire est de 60% dans les deux cas. L'essaiedmductibilité a porté sur des solutions
aqueuses contenant respectivement 4,94 et 4,98%naes TETA a 333,4K (Figure 35). On
constate immédiatement que les résultats sontidgerst L'incertitude sur la composition de la
TETA due a la faible pureté de la forme linéaira pas d'influence sur le flux d’absorption du
CO.. De plus, le fait que la TETA provienne de deuwxrfasseurs différents permet de conclure
quant a la régularité des performances de I'amiee & CQ.

|+ Sol. ag. TETA 4,94 mass. % (Alfa Assar)
= Sol. ag. TETA 498 mass. % (Sigma Aldrich)

Flux d'absorption (10% malm?s™
[es]

] 50000 100000 150000
Pression partielle en CO, (Pa)

Figure 35. Essai de reproductibilité — T= 333,4 K - Premier essai : 39,99 mass.% MDEA +
3,01 mass.% TETA — Essai de reproductibilité : 39® mass.% MDEA + 3,01 mass.% TETA

2.2.2.7 Reésultats expérimentaux pour le flux d’absorption

2.2.2.7.1 Influence de la pression partielle du €O

Sur la Figure 36 est représentée I'évolution dx fitebsorption en fonction du taux de
charge et de la pression partielle en,@0ur le solvant 1 & T = 313,4 K. Le flux d’absaopt
n'est pas proportionnel a la pression partiell€dCé€» contrairement a ce qui peut étre observé
avec de la MDEA seule. L'accélération de la réacttabsorption est d’autant plus importante
que la pression partielle en gQst faible, phénomene déja observé par Mandal et
Bandyopadhyay (2006).

3,5
e P(CO2) = 5000 Pa
301 a = P(CO2) = 10000 Pa
— 4 P(CO2) = 20000 Pa
© 251 4 A
E
3 2,01 [
IS (] A
S 15 A
\F_‘/ ° | ] A
A
510 " N
E ! | ] A
[ ] ™ A A
0,5 1 ° . "o . A R
[ ] ] A
0,0 : : L -
0,0 0,1 0,2 0,3 0,4 0,5 0,6

Taux de charge (mol CO, / mol amine)

Figure 36. Evolution du flux en fonction du taux decharge et de P(CQ) - solvant 1 - T = 313,4 K
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Ce résultat peut s’expliquer au moyen de l'équatieB. En régime permanent et en
négligeant le terme du potentiel électrostatiqa&ecdquation devient :

2
0= Dia?—(zx’t)+ R (x,t) 2-21
X

Pour la MDEA, le terme de consommation chimiquefable, & cause de la faible réactivité
du CQ avec cette amine. Par conséquent le profil deesdrattion de cette amine dans le film
ne présente pas de grandes variations. La contienteal’interface est sensiblement la méme
que celle au sein du liquide. Pour la TETA, quitestucoup plus réactive avec le £I@ terme
de consommation chimique est plus important. Ldilpte concentration de cette amine dans le
film dépendra fortement de la quantité de,@@sente, via le terme(Rt). Par conséquent, la
concentration de cette amine a l'interface gazidiguest d’autant plus faible que la pression
partielle en CQ@est importante. La diffusion de 'amine vers l&rface est trop lente par rapport
a la réaction chimique. La concavité du profil atrs plus marquée. L'effet de la TETA est
d’autant plus important que la pression partiei€C€) est faible.

La Figure 37 représente I'évolution du facteur d&ération E en fonction de la pression
partielle en C@ L'influence de la TETA sur I'accélération de Eaction est largement visible
pour les plus faibles pressions partielles en @Dle facteur d’accélération est décuplé. Comme
prévu, ce facteur diminue avec la pression pagtiefi CQ due a la raréfaction de la TETA a
l'interface gaz-liquide.

250
——Solvant 1
-#- Solvant 2
-4 Solvant 3

200 A - Solvant 4
-o- MDEA 39,98 mass.%

150 ~

w
100 -
50 ~
0 T T T T

0 20000 40000 60000 80000 100000 120000
Pression partielle en CO, (Pa)

Figure 37. Evolution du facteur d’accélération endnction de la pression partielle en CQ- T = 313 K
taux de charge < 0,03 mol C®/ mol amine

Le flux d'absorption diminue avec le taux de chacge la concentration en amine libre
diminue dans le solvant. Le taux de charge maxomél est possible d’atteindre est d’autant
plus grand que la pression partielle en,@6t grande. C’est un résultat attendu, caradtgrest
de I'équilibre thermodynamique du systeme. L'endemibe ces conclusions peuvent étre
transposées aux trois autres solvants et poueles altres températures.
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2.2.2.7.2 Influence de la température

La Figure 38 montre l'influence de la températurels flux d’absorption pour une pression
partielle en C@de 10000 Pa. A faible taux de charge, le flux saption est d’autant plus
important que la température est grande, la cinétide la réaction étant améliorée par une
hausse de la température. Au-dela d’'un certain teugharge, cette tendance s’inverse. Bien
que la cinétique soit plus rapide a haute tempeata force motriceR,, ; — R o, diminue

car la pression partielle du G@ I'équilibre augmente avec la température.

45

40 - ©298,9 K

' ® 3134 K

~ 351 A3352K
o 3,0
E
© 2,54 A
E | ]
% 2,0 -
2 °
5 157 . i
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1,0 4 ® "

05 Lefen,,

S " 'Y
0,0 T T T T T s
0,0 01 0,6 0,7

0,2 0,3 0,4 0,5
Taux de charge (mol CO, / mol amine)

Figure 38. Evolution du flux en fonction du taux decharge et de la température, solvant 1,
P(CO,) = 10000 Pa

Le taux de charge pour lequel il y a égalité ergseflux de deux températures augmente
avec la concentration en TETA (Figure 39). En effiepression partielle en G@ I'équilibre
diminue avec une augmentation de la concentratiofEETA, ce qui permet d’augmenter la
force motrice de I'absorption. Ces remarques sossiavérifiées pour les deux autres solvants.

4,5 ® 208,8 K
m 313,4K
4 333,4K

Flux (10° mol.m?.s™)
[ ]

Aopg
0,5 - . e .
0,0 ; ; ; ; ; ; ‘ n_°
00 01 02 03 04 05 06 07 08 09 10
Taux de charge (mol CO, / mol amine)
Figure 39. Evolution du flux en fonction du taux decharge et de la température, solvant 2,

P(CO,) = 10000 Pa

Dans un procédé de captage du,d® température d’absorption devra donc étre apéen

suivant la concentration en G@ans les fumées, le solvant utilisé et la valeutadix de charge
pauvre.
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22273 Comparaison des différents solvants

La Figure 40 compare les flux d’absorption mesupésr les différents solvants afin
d’évaluer I'impact de la concentration en MDEA & TA. Pour comparaison, les mesures de
flux d’absorption avec une solution aqueuse comtB8,98 mass.% MDEA et 30,05 mass.%
MEA ont été ajoutées.

Il apparait clairement sur cette figure que I'ajdet TETA a un impact positif sur le flux
d’absorption, quelgue soit la concentration en MDBAuUs la concentration en TETA est
grande plus le flux d’absorption est important yaot 1 a solvant 2 et solvant 3 a solvant 4).
Ceci est d'autant plus vrai pour les plus faiblemoentrations en MDEA (solvant 2). A
313,4 K, pour P(Cg) = 10000 Pa et a taux de charge quasiment nuluked’absorption
augmente de plus de 60% entre les solvants aydadéaaible concentration en TETA (solvant
1 et solvant 3) et ceux avec la plus forte conegioin en TETA (solvant 2 et solvant 4). Ce gain
augmente avec le taux de charge en.@@ TETA joue son rble d'activateur quelque seit |
taux de charge, méme élevé.

Contrairement a la TETA, l'augmentation de la conicion en MDEA a une influence
négative sur le flux d'absorption. En effet, cemaplique une viscosité plus importante qui
annule le bénéfice di a l'augmentation de la comagon en MDEA. Les réactifs, en
particulier la TETA, diffusent plus lentement véiaterface gaz-liquide. L’influence de cette
amine sur le flux d’absorption du G®e fait donc moins ressentir. A taux de chargeshpbur
P(CQ) = 10000 Pa, le flux est divisé par 2,5 a 313 dnite les solvants 1 et 3 et les solvants 2
et 4.

10,0
& Solvant 1
9,0 1" m Solvant 2
+ O Solvan t3
8,0 1 + ® Solvant 4
O MDEA 39,98 mass.%
7,0 4 + MEA 30,05 mass.%

6,0 |
50
40 m
3,0 | -

2,0 R e
100 ° ey o,
0,0 ‘ ol o"n® o % . = o

0,0 0,1 0,2 0,3 0,4 0,5 0,6 0,7 0,8
Taux de charge (mol CO, / mol amine)

Flux (10 mol.m?.s™)

Figure 40. Evolution du flux en fonction du taux decharge pour les différents solvants, T = 313,4 K,
P(CO,) = 10000 Pa

Le flux d’absorption du C@©diminue avec le taux de charge car la quantiténitia libre
diminue. L’ajout de TETA permet d’augmenter le talex charge maximal qu’il est possible
d’'atteindre en comparaison a une solution agueesMDOEA. Le taux de charge maximal
correspond au taux de charge pour lequel le flabsbrption s'annule. La pression partielle du
CO, dans la phase gazeuse est alors égale a la pressteelle du C@a I'équilibre au taux de
charge donné. Pour une pression partielle ep @¥010000 Pa et a T = 313,4 K, le taux de
charge maximal est de I'ordre de 0.25 mol,Z@ol amine pour une solution a 39,98 mass.%
MDEA contre respectivement 0,5 — 0,8 — 0,3 et 04 @GO, / mol amine pour les solvants 1, 2,
3 et 4. Cela est d0 a la forte affinité entre le,@Dla TETA qui permet d’augmenter la
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solubilité de ce gaz dans la solution aqueuse di@miParmi les solvants étudiés, ce sont ceux
avec la plus grande concentration en MDEA (solvahtst 4) qui affichent la plus faible
solubilité.

En comparaison avec une solution aqueuse cont8famiss.% MEA, le flux d’absorption
du CQ avec le mélange d’amines est inférieur. Il fayteselant garder en mémoire que, en
fonctionnement, la variation du taux de charge e pas la méme pour les deux types de
solvant. Ainsi un solvant a base de MEA sera étibsvec des taux de charge supérieurs a
0,15 mol CQ/ mol MEA, limitant le flux d’absorption. Alors gule mélange d’amines pourrait
fonctionner a plus faible taux de charge comme fpMDEA. Il faut aussi tenir compte de la
forte concentration en MEA dans I'expérience réalisn comparaison avec celle de la TETA.

D’un point de vue cinétique, le solvant 2 est lélle@r choix parmi les solvants étudiés, et
ceci pour toutes les températures et pressionséétidCependant un procédé d’absorption
chimique inclus une colonne de régénération daffidacité est fortement liée aux données
d’équilibre du systeme ainsi qu’au fonctionnemestalcolonne d’absorption (débit de solvant,
valeur minimale et maximale du taux de charge en CQ Le choix d’un solvant ne peut donc
pas simplement se baser sur des critéres cinétidgiresilan global doit étre réalisé pour
déterminer la consommation énergétique totale dogue.

Les résultats des essais expérimentaux sont dennésnexe 3.

22274 Influence de la présence d'azote

Dans les expériences précédentes, seul duétd injecté dans la cellule de Lewis. Or les
fumées industrielles comportent une grande prapordiazote. Nous avons évalué l'influence
de la présence d’'azote sur le flux d’absorptioCdu.

Nous avons effectué des prélevements de la phaseigg pour I'analyser au moyen d’un
chromatographe gaz STANG 200 utilisant une coldd@&APAK Q 80/100 d’'une longueur de
3 metres. Un échantillonneur RAISi (brevet Armines) est utilisé pour prélever de tpeti
guantités de la phase vapeur. Cela permet de déterta composition de la phase vapeur sans
perturber I'équilibre. Le Rolsi est un échantilleom-injecteur a capillaire et sans volume mort.
Il est parcouru en permanence par un gaz vectaucanduit les éléments prélevés vers le
chromatographe gaz. Le gaz vecteur utilisé dansxXpériences est de I'hélium. La ligne reliant
le Rolsi au chromatographe est chauffée pour m@imtéchantillon sous forme gazeuse. La
phase vapeur constituée de £& d'eau a été analysée par un détecteur a cavitiict
thermique (TCD). La température du four du chrometphe a été fixée a 353,15 K. Cette
température permet une séparation rapide dpef@e I'azote. La température du TCD est de
423,15 K.

L’étalonnage du TCD nous donne la relation suivantee le nombre de mole calculg et
le nombre de mole réeln:

2 +Bn

vrai * vrai

n, = An +C 2-22

La fraction molaire en CQdans la phase gazeuse est calculée par :

__ fMeo, 993

Yeo,
Neo, + Ny,

74



La pression partielle du G@ I'équilibre est alors déterminée par :
Peo, = Yoo, * P 2-24

Pour le CQ, le TCD a été étalonné entre 4,15 H 2,07 16 mole. L'écart relatif maximal
est de 1,0% (Figure 41) avec un écart-type deréod® 0,5%. Pour Nle TCD a été étalonné
entre 1,03 18 et 1,03 16 mole. L’écart relatif maximal est de 2,9% (Figd® avec un écart-
type de I'ordre de 1,0%. Les parametres d’'étaloarsamt donnés dans le Tableau 15.

Tableau 15. Corrélations pour I'étalonnage du CQet du N,

A B C
CO, -2,7310'® 7,38 10" -3,59 107
N, 0,0 6,83 10° 8,29 10°
1,5
1,01 1 .
[ |
< 0,5 .
S - ]
= .
B 00 = e .
g 00 05 10 & 15 = 2,0g 2,5
w -0,5 n u
1 :
u n
-1,0
-1,5
Nombre de mole (10 mole)
Figure 41. Ecart relatif sur I'étalonnage du TCD paur le CO,
2,0
]
]
1,5 s
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10{f & 1 .
< a | .
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E= ] |
B 00 ‘ ‘ ‘ ‘ ‘
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Figure 42. Ecart relatif sur I'étalonnage du TCD par le N,
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Le nombre de mole de,Nbrélevée dans la phase gazeuse grace a I'écbanéglir se situe
dans la gamme d’étalonnage. En ce qui concern®jeilfaut noter qu’au fur et a mesure de
son absorption, la quantité prélevée diminue, j@sgortir de la gamme d’étalonnage. Une
seringue de 50 pL a été utilisée pour I'étalonndgeCG. Prendre une seringue plus petite
n'aurait pas amélioré la précision de I'étalonndgeur le calcul du nombre de mole de,CO
prélevée, nous avons donc considéré une interpoldé la corrélation d’étalonnage.

Sur la Figure 43, trois essais expérimentaux ssollant 4 sont représentés :

« Un essai avec injection de ¢€&eul dans la cellule. La pression partielle dy €S
alors directement déterminée par I'équation 2-4ageaphe 2.2.1.3).

» Deux essais avec injection d’'un mélangeQ®, dans la cellule pressurée par de
I'hélium. La pressurisation de la cellule est née@e pour le bon fonctionnement
du Rolsi. Un essai d’absorption dans la cellulesgpueisée a montré que la présence
de I'hélium n'avait pas d'influence sur le flux #sorption a lincertitude
expérimentale prét. Dans ces deux essais, la pregatrtielle du CQest déterminée
analytiguement grace au chromatographe gaz. Avgettion, la concentration en
CQ, était de I'ordre de 10 mol.% dans le mélange gazeu

L’évolution de la pression partielle en gf@ste sensiblement la méme avec ou sans azote. Il
est difficile de dire si les légéres différenceseanvables a trés faibles pressions partielles sont
dues a l'incertitude expérimentale ou une dilugtus importante du CQlans la phase gazeuse
résultant en I'apparition d’une résistance au fiethg6té gaz. On peut donc considérer, en toute
vraisemblance, que la présence d’azote ne rafggibu Iégerement I'absorption du £O
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Figure 43. Influence de la présence de gaz inertéide, N,) sur I'évolution de la pression dans la cellule

2.2.2.8 Détermination de la cinétique de réaction entre le CO, et la TETA

22281 Hypothése sur le chemin réactionnel

La TETA est une tétramine pouvant réagir de m@sdacons avec les autres constituants.
Pour le chemin réactionnel, nous nous sommes Isagde taux de charge maximal théorique
qu’il est possible datteindre. Dans le cas de |&AV ce taux de charge est de
0,5 mol CQ / mol MEA. Il faut donc théoriguement deux molesMEA pour fixer une mole
de CQ. Par analogie, la TETA, qui a quatre fonctionsraasj devrait permettre d’atteindre un
taux de charge théorique de 2 mol Q0nol TETA. Deux moles de GGseraient fixées par
mole de TETA. Nous n’avons considéré que la réactle formation d'un bicarbamate
(Réaction R-XIX). Un ordre 1 a été choisi pour ©,@insi que pour la TETA.
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Ky, k1, Ky
co, +%TETA - %TETA(COO‘ ), +H* (R-XIX)

La formation du monocarbamate et la protonatiohiasieine ont été négligées.
Pour le systeme 40-MDEA-CO,, plusieurs réactions sont en jeu :

Kok 5, Ko

H,0+CO,+MDEA ~ MDEAH" +HCO; (R-XX)
CO,+OH™ « HCO; (R-XXI)
CO” +H,0 - HCO; +OH" (R-XXII)
2H,0 - OH™ +H,O" (R-XXII)

Cadours (1998) a montré qu'il fallait tenir comple toutes les réactions pour déterminer
avec précision la constante cinétique de la réactiatre le C@ et la MDEA. Etant donné
l'incertitude sur le chemin réactionnel avec la PETous avons décidé de ne considérer que la
réactionR-XX. Un ordre 1 a été choisi pour le €@insi que pour la MDEA. Cela permet en
outre de diminuer le temps de calcul nécessama@sblution du code numérique.

2.2.2.8.2 Le code de calcul

Nous avons utilisé le code de calcul développéQaatours et Bouallou (1998) qui se base
sur la résolution du systéme d’équation 2-25.

2. but) - p 260l b 9 (6 (eahelt)+ Rix)

Cette équation est discrétisée suivant le temgaret le film liquide. La méthode numérique
utilisée est implicite pour assurer la stabilitéla@eésolution. La théorie du film modifiée a été
utilisée. La théorie du film, valable en régimerpanent, stipule que le transfert se fait dans une
couche limite liquide par diffusion moléculaire. Mlela de cette couche laminaire, la
composition de la phase liquide est supposée hameagg&ause de la turbulence. Cette théorie a
été modifiée pour améliorer le caractere prédigiifur les grandes valeurs du facteur
d’accélération. Chang et Rochelle (1982) ont aiwmistaté que corriger les facteurs de
diffusions suivant I'équation 2-26 permettaient ddrouver les résultats obtenus par des
modeles plus précis, tels que la théorie de latpgtign, sans compromettre la simplicité du
modéle du film.

2-26

Avec D . le coefficient de diffusion corrigé du constittan

Le film liquide a une épaissew . Dans la théorie du film, I'épaisseur du film esiculé
par :

o=—>2  (m) 2-27
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Le film est discrétisé en NM points. Il faut que garametre soit suffisamment grand pour
augmenter la précision du calcul. Dans les diffi@gsimulations, NM a été pris égal a 1000
points. Etant donné que I'épaisseur du film seeséux alentours de T0m, cela donne un
espacement entre les différents nceuds du maillad®dm. Cet ordre de grandeur se retrouve
dans la littérature (Mandal et al., 2006). La dise@aentre deux nceuds du maillage est définie
par :

ax =9 2-28
NM

L'introduction d’'un temps fictifAt est nécessaire pour déterminer le régime permaben
critére de convergence du code de caledst basé sur la variation des concentrations des
différents constituants entre deux itérations em point du film.

max |Cik+1(j)_'cik(j)| <¢ 2.99
el | ck(j) |
j=LNM

Avec € = 5107, NC étant le nombre de constituants du systémereprésente la'®*®
itération.

Nous n’avons utilisé que deux réaction chimiquesréaction entre le G&t la MDEA (R-
XX) qui est considérée comme réversible et la iéa@ntre le CQet la TETA (R-XIX) qui est
considérée comme irréversible.

Pour la MDEA, la constante cinétique utilisée démgprogramme provient de Cadours
(1998).

Ky = Koo, pen = 296.105.exp{—@j (e .mol ™ s?) 2.30
La constante d’équilibre de cette réaction chimigse obtenue par combinaison de deux

autres réactions chimiques :

K

CO, +2H,0 < HCO; +H,0° (R-XXIV)
Kq
MDEAH" + H,0 - MDEA+ H,O" (R-XXV)
Dot K, -5 2-31
K,

La constante d’équilibre fest tirée de Barth et al. (1984).
log(K,) = -1401+ 0,0184T 2-32
La constante d’équilibre Jest tirée de Edwards et al. (1978).

1209210

In(K,) = 235482- -36,7816In(T) 2-33
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Pour la TETA, nous avons choisi pour la constamétiue indirecte k une valeur trés
faible pour simuler une réaction irréversible;: & 10° m®.mol*.s™. La constante cinétique k
est le seul parametre modifiable pour faire cowwadpe le flux calculé au flux d’absorption du
CO, expérimental. Le flux calculé est déterminé paguiation :

aCc Cc X=DX Cc x=0
co, = Deo, (—Ozj = -Dgo, — 2 . 2-34
X ) o AX

Ou x = 0 correspond a l'interface gaz-liquide et XX correspond au point de maillage
adjacent a l'interface.

2.2.2.8.3 Résultats de la modélisation

Pour chaque expérience, la constante cinétigde ka réaction (R-XIX) a été calée pour que
le flux d’absorption calculé soit égal au flux dsaloption expérimental.

* Systeme HO-TETA-CO,

Des essais dabsorption du &€@ar des solutions aqueuses contenant de faibles
concentrations en TETA ont été réalisés entre 3B5& K. Le taux de charge moyenné sur les
trois températures étudiées était de 0,228 mal [QGol TETA. L'influence du taux de charge
sur les propriétés physico-chimiques n’est paemiscompte. Des mesures de viscosité ont été
réalisées entre 293 et 333 K pour des solutionsumgs de TETA (Annexe 1). Les constantes
cinétiques ont été déterminées pour ces essaisngiazées avec la loi d’Arrhenius proposée
pour la MEA par Versteeg et al. (1996) et cellerdauMDEA déterminée par Cadours (1998).
La loi d’Arrhenius pour la MEA est rappelée équati®-35 ainsi que celle pour la MDEA
équation 2-36. La Figure 44 compare les constaniggiques obtenues avec la TETA et celles
de la MEA et de la MDEA. Il apparait clairement deg constantes cinétiques obtenues pour la
TETA peuvent étre exprimées par une loi d’Arrher{laguation 2-37). L’énergie d’activation a
été déterminée a 52,5 kJ.Mote qui est comparable a celle de la MEA (44,t&l") et celle
de la MDEA (44,3 kJ.md). Au vu des résultats sur la constante cinétidmeé[ETA serait
moins réactive que la MEA. Mais la réaction chingquilisée considére la réaction entre deux
molécules de COavec une molécule de TETA.

La loi d’Arrhenius déterminée pour la TETA est ymmemiére approximation car, d'une part,
elle ne correspond pas a une cinétique d’absorpticBQ dans une solution vierge, c’est a dire
a taux de charge nul. D'autre part, il manque beapcde propriétés physico-chimiques
relatives au systeme,8-TETA-CO,, telles que la constante de la loi de Henry peut@ et
la densité des solutions. Il faut aussi rappeler Iqofluence du taux de charge sur la viscosité
de la solution n'a pas été prise en compte.

Keo,-vea = 4,4.108.exp{—@j (m3.mol‘1.s‘1) 2-35
Ko, -vpea = 296.105.exp{—@j (m3.mol’1.s’1) 2-36
K, =Keo,-rera = 1,98.109.ex;{—%j (m3.mol‘1.s‘1) 2-37
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Figure 44. Constante cinétique kdéterminée pour le systeme D-TETA-CO , et comparaison avec
la MEA et la MDEA

Le code permet d’accéder aux profils de concentradies différentes espéces. Les résultats
obtenus pour la solution aqueuse de 9,99 mass.%A\BEJ13,18 et 353,40 K sont représentés
sur la Figure 45. La pression partielle en,@St de 9966 Pa pour la plus faible température et
9652 Pa pour la seconde température. La figureepeésente la concentration des différentes
espeéces qu'a proximité de l'interface gaz-liquider @u-dela les différents profils sont
guasiment stationnaires. Il y a un décalage poyrddil de concentration de chaque espéece
entre les deux températures. Cela s’explique paslda faible solubilité du CPOet de la
réactivité plus importante de la TETA avec le G&haute température.

700 3.0
L e O?E
@ mT T =
. COZEIIH)
= 500 A 19g EN — - TETA[313K)
2 T — —TETACO0-)Z (313 K)
= 400 - 1 - He (313K)
5 115 2 —cor@san
% 00 YD — - TETA(ES3K)
5 8 — - TETACO0-Z (353 K)
5 410 B - HeE5IK)
S 200\ AL DT =
T T R E e e e m e e e e e e aeaa wm
IS o
100 e I
————————— 0
0 . 0,0

0 005 0,1
Epaisseur du film (adimensionnellg)

Figure 45. Profil de concentration dans le film ligiide — solution aqueuse de 9,99 mass.% TETA
P(CO,) = 10000 Pa
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* Systeme HO-MDEA-TETA-CO,

Pour ce systeme, seules les constantes cinétida@tiextaux de charge ont été déterminées
(Figure 46). Sur la figure, la courbe « TETA » kgmnte la loi d’Arrhenius trouvée
précédemment (Equation 2-37). Les pointillés somt extrapolation de cette équation jusqu’a
298 K.

100

o Solvant 1
m Solvant 2
o Solvant 3

a e Solvant 4

g —TETA

©

£ 10

E

~
T lm

\‘\". e
T el “\&
l T T T T
2,9 3,0 3,1 3,2 3.3 3,4

1000/T (K™Y

Figure 46. Constante cinétique kdéterminée avec les solvants 1 a 4

Les constantes cinétiques déterminées pour lerstalveont celles qui se rapprochent le plus
de celles déterminées précédemment (Equation 2k37)oi d’Arrhenius correspondante est
représentée par I'équation 2-38. L'énergie d’atidraest de 52,9 kJ.mdl

k,(solvantt) = 2,587.109.exp{—@j (m®.mol™.s*) 2-38

Pour le solvant 2, I'énergie d’activation est indére a celle déterminée par le solvant 1. Elle
est de 33,1 kJ.modl Cela provient siirement du fait que les constacitetiques déterminées
par le code numérique sont en fait des constaimésiques globales. Le systemgQHMDEA-
TEAT-CO, a été représenté par deux réactions chimiquesuentrréversible. La complexité
du systéme est donc représentée par un paraméqreeula constante cinétique ICe décalage
par rapport a la réalité peut expliquer le changerd&nergie d’activation. La loi d’Arrhenius
correspondante est représentée par I'’équation 2-39.

k,(solvant2) = l535.106.exp{—@j (m®.mol.s*) 2-39

Les solvants 1 et 2 sont ceux se rapprochant e ¢iis résultats obtenus pour le systeme
H,O-TETA-CQ, car ce sont les solvants ayant la plus faibleomcentration en MDEA.
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Les résultats obtenus pour les solvants 3 et 4dsaralés par rapport a ceux obtenus pour les
solvants 1 et 2. Cela n’est pas dd a une errewrarpntale sur la mesure du flux d’absorption.
Pour le solvant 3, la constante cinétique a 333&€aléterminée pour deux essais distincts. Les
résultats obtenus sont du méme ordre. Le décalageapport aux solvants 1 et 2 s’explique
donc par le systeme réactionnel utilisé et/ou parihcertitudes sur les propriétés physico-
chimiques des solvants ayant une forte concentratioMDEA. Les lois d’Arrhenius obtenues
pour les solvants 3 et 4 sont données par les i6gaa2-40 et 2-41. L’énergie d’activation
obtenue pour les solvants 3 et 4 est respectived®e0,3 et 22,1 kJ.mal

k, (solvant3) = 5,311.103.exp(—@j (m3.mol’1.s’1) 2-40

k, (solvant4) = ],413.104.exp(— @j (m3.mol‘1.s‘1) 2-41

Pour le solvant 4, nous avons regardé l'influeregldsieurs paramétres physico-chimiques
a 333,12 K, (Tableau 16 et Figure 47). Les barresalir sont décalées du point expérimental a
333 K pour plus de clarté. La constante cinétigsterecalculée pour chaque cas. La variation
par rapport & la constante cinétiquecklculée initialement (4,5 tmol™.s") est donnée pour
évaluer I'impact de chaque paramétre. Un changehert 20% de la constante de la loi de
Henry du CQ entraine une variation importante de la valeukgle&eomprise entre -40,0% et
+55,6%. Une modification de la viscosité #e€20% aboutit, quant & elle, a une variation de k
comprise entre -17,8% et +24,4%. Lorsque le cdefftade diffusion du C@change det 20%,
la valeur de kvarie de entre -17,8% et +33,3%. Par contre, ware&aton de+ 20% sur le
coefficient de diffusion de la TETA n’a quasimenicane n’'influence sur la détermination de
ki. La précision des paramétres physico-chimiquesi@st primordiale pour déterminer avec
exactitude la constante cinétique. La constanta dts de Henry du C@et, dans une moindre
mesure, la viscosité du solvant et le coefficieat diffusion du C@ ont une importante
influence sur la détermination de la constantetigjoé k.

10
® Solvant 4
— Constante de la loi de Henry du CO2
— Viscosité du solvant
—— Coefficient de diffusion du CO2
;U? = [ é — Coefficient de diffusion de la TETA
i
2 o
[32)
E
X
K
1 T T T T
2,9 3,0 3,1 3,2 3,3 34

1000/T (K™

Figure 47. Variation de k1 avec les parametres phic-chimiques
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Tableau 16. Influence des paramétres physico-chimigs sur le calcul du flux - solvant 4 - 333,12 K

Variation  k (m’.mol™*.s?) Variation par rapport

au k initial
+20% 7,0 +55,6%
Constante de la loi de Henry du €O ' '
y £ -20% 2,8 -40,0%
. ., +20% 5,6 +24,4%
Viscosité
-20% 3,7 -17,8%
+20% 3,7 -17,8%
Coefficient de diffusion du ' ’
CO -20% 6,0 +33,3%
+20% 45 0,0%
Coefficient de diffusion de la TETA ' '
-20% 4.6 +2,2%

A titre d’exemple, I'évolution des concentratiorend le film pour le solvant 1 a 313,45 K et
pour une pression partielle en £@e 9961 Pa est donnée dans la Figure 48. Sugueefila
concentration en CQest adimensionnalisée par sa concentration &ifate gaz-liquide. La
concentration des autres constituants est adimeradieée par leur concentration au sein du
liquide. La décroissance de la concentration dy s le film liquide est tres rapide. Cela est
caractéristique d’'un flux d’absorption élevé. Omaeque aussi que la TETA est consommeée a
I'interface par sa réaction avec le £@ontrairement a la MDEA dont la concentrationtees
guasiment constante.

« CO2

2 - = WMDEA
MOEAH+

1.5 1 HCOS-

= TETA

1 4? e —— ] TETA(COO-]Q

+ H+
05 -\

0 0.2 04 0.8 0.8 1

Epaisseur du film (adimensionnelle)

crc”

Figure 48. Evolution des concentrations dans le fit liquide - solvant 1 - T = 313,45 K
P(CO,) = 10000 Pa

L’évolution de la concentration en G@ans le film avec le solvant 1 a été comparée eaie
déterminée dans le cas de I'absorption dy @4hs une solution aqueuse contenant 19,95 mass.%
de MDEA a 10000 Pa (Figure 49). L'influence de EBTRA sur I'évolution de la concentration en
CO; est évidente. Le gradient de concentration dy EQinterface gaz-liquide est bien plus
important.

83



- = MDEA 19,95 mass.%
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0 0,2 0,4 0,6 0,8 1
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Figure 49. Evolution de la concentration du CQdans le film liquide T = 313 K - P(CQ) = 10000 Pa

2.2.29 La solubilité du CO,

Les données d'équilibre sont obtenues par ajoutsessifs de Cg) permettant d’augmenter
graduellement le taux de charge en,CO faut attendre I'équilibre thermodynamique du
systéme pour relever la pression partielle du, @O’équilibre. Elle est alors calculée en
retranchant la tension de vapeur du solvant avgattion de CQ (Pso) & la pression dans la
cellule a I'équilibre (Pey). Cette équation a eté validee par chromatogrg@meexe 4).

PC

P, —P

solv

Oeq = Freq ™ 2-42
Pour chaque solvant, des mesures d’équilibre éntédlisées entre 298 et 393 K (Figure
50). Cependant les données de solubilité manquefiabilité notamment aux faibles pressions
partielles. L'incertitude vient d'une part de laépision du capteur de pression et d’autre part
des conditions d’équilibre. En effet, de |égéresatimns de température peuvent générer des
variations de pression de quelques centaines dmlP&ela est di au fait que la cellule est
plongée dans un bain de régulation thermique dedgraapacité (30 litres) ou le profil de
température a I'intérieur du bain, et donc autautedcellule, dépend du régulateur thermique.

A titre de comparaison, nous avons choisi une iitade + 200 Pa pour montrer la précision
des mesures. Sur la Figure 50, les barres d'iteeetiont été représentées pour les données a
313 K. L’incertitude sur la solubilité du GCGaux faibles taux de charge peut étre assez
importante, notamment aux plus faibles températiResr les températures les plus hautes, la
pression partielle du GQOa I'équilibre augmente beaucoup plus rapidemeet de taux de
charge en C@ limitant I'influence de cette incertitude.

Comme attendu, la solubilité du @Q@ugmente avec la pression et diminue avec la
température.

Pour une concentration en MDEA donnée, une augriemtde la concentration en TETA
améne a une plus grande solubilité du,@Oceci pour chaque température (Figure 51). C'est
un résultat attendu car la TETA est une amine plastive avec le COque la MDEA. Ceci
permet d’atteindre un taux de séparation plus itapor Pour une pression partielle en,Gie

10000 Pa, le solvant 2 permet d’atteindre un tauglthrgea, de 0,65 mol C®/ mol amines,
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suivi par le solvant 1 avea; de 0,51 mol C®/ mol amines. Avec le solvant 4, le taux de
charge se limite & 0,42 mol GOmol amines. Et le solvant 3, dans lequel le, €& le moins
soluble, affiche une valeur, de 0,34 mol C®/ mol amines.

1000000
100000 - o .t Lot
§ 10000 ° - e
S L
Q1000 - . 2 393,1 K
o f « 373,2K
- 3632 K
100 - . 3332K
- 3133K
+ 298.4 K
10 " T T T T T

0,0 0,1 0,2 0,3 0,4 0,5 0,6 0,7 0,8
Taux de charge (mol CO, / mol MDEA + mol TETA)

Figure 50. Solubilité du CG dans le solvant 3

Par contre, pour une concentration en TETA donuge,augmentation de la concentration
de MDEA diminue la solubilité du CQlans le solvant. La aussi, c’est un résultat dtteyar il
est connu qu’une augmentation de la concentratio@reine diminue la solubilité (Kohl et
Nielsen, 1997). Dans le cas de la TETA, 'augméomatle la concentration était trop faible
pour que cet effet se fasse sentir. L'affinité alecCG était prépondérante par rapport a la
diminution de solubilité.

. 20000
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Figure 51. Capacité d’absorption des solvants a 313
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Les résultats expérimentaux pour le solvant 2 sbleant 4 ont été comparés a des données
de la littérature sur des systeme®OHMEA-CO,, H,O-MDEA-CO, et HO-MDEA-MEA-CO,
(Jou et al.,, 1982; Jou et al.,, 1995 et Austgen @thBlle, 1991). Sur la Figure 52 sont
représentées les différentes données a 313 K.idress| pointillées ne correspondent pas a des
modélisations, elles ne sont la que pour facilisetecture des graphiques. Pour des taux de
charge inférieurs a 0,6 mol GOmMol amines, la solubilité du G@st plus importante dans une
solution aqueuse de MEA que dans une solution agude MDEA. Au-dela de cette valeur,
toute la MEA présente a été consommeée par la ofaatiec le CQ Le carbamate formé se
convertit alors en bicarbonate, lui-méme a I'édpndiavec le C® La pression partielle en GO
croit alors trés rapidement (Jou et al., 1994).cAaeeMDEA, il faut une mole d’amine pour une
mole de CQ, ce qui explique 'augmentation moins brutale a@dession partielle en G@our
les forts taux de charge. La solubilité duQfans les solvants 2 et 4 se situe entre les deux.
présence de la TETA augmente la solubilité dy,@0tamment a faible taux de charge. Plus la
concentration en TETA est grande plus la solubdit€CQ est importante. A trés faible taux de
charge, les points expérimentaux montrent quellébsité du CQ dans les solvants étudiés est
inférieure a celle obtenue pour une solution agueles MDEA, alors que la présence d'une
amine trés réactive avec le €&mme la TETA devrait largement augmenter la slitélue ce
composé gazeux. Cela est d0 a lincertitude exmiale sur la pression partielle du £
I'équilibre. A titre d’exemple, la solubilité du GOdans une solution aqueuse contenant
25 mass.% de MDEA et 12 mass.% de MEA a été ajosuéda Figure 52. On s’apercoit
immédiatement que la présence de MEA permet d’aotgnede maniere significative la
solubilité du CQ a faible taux de charge.

Une meilleure solubilité permet, d’'une part, d’awgter le taux de récupération maximal du
CO, dans les fumées et, d'autre part, de diminueéhgtdle solvant en augmentant la capacité
d’absorption. Mais, en contrepartie, la chaleuroarfir pour retrouver le CQOsous forme
gazeuse lors de la régénération du solvant esirphartante.

---g3-- Solvant 2 E 1000000
---&2--- Solvant 4 + [
---+---Jou et al. (1985) - MEA 30 mass.% ‘ r
---&-- AUstgen et Rochelle (1991} - MEA 15 mass % s x & 100000
---m--- Jou et al {1982) - MDEA 50 mass.% ‘45, nls
---#--- Austgen et Rochelle (1991) - MDEA 25 mass % ,_,;:1" éf’?’ L
- Austgen et Rochelle (1991) - MDEA 50 mass. % ey %9’ L 10000
---#-- Austgen et Rochelle (1991) - MDEA 25 mass.% + MEA 12mass % .-~ ,@«4” ’k =
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R
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Taux de charge (mol CO, / mol amines)

Figure 52. Comparaison des données d’équilibre a 3K avec la littérature

La Figure 53 représente la solubilité du 893 K pour les solvants 1 a 3 ainsi que celles
obtenues par Jou et al. (1982, 1985) pour desisotuaqueuses de MEA et de MDEA. On
constate immédiatement que la solubilité du, @@ns les solvants étudiés se situe entre celle
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obtenue pour la solution agueuse de MDEA et cedieurée pour la solution aqueuse de MEA.
L'énergie nécessaire pour inverser la réaction himentre le C@et les agents réactifs se
situera donc entre les deux.

= 10000000
---#4--- Solvant 1 E
---#--- Solvant 2 . [
---#--- Solvant 3 . @ E 1000000
&+ Jou etal. (1985) - MEA 30 mass.% __,.--_;:6" Ago’ 8
0 T . r
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Taux de charge (mol CO, / mol amines)

Figure 53. Comparaison des données d’équilibre a 3K avec la littérature

Les mesures expérimentales sont données en Annexe 3

2.3 Intégration du procédé de captage dans les cent rales
NGCC et CP

Un procédé de captage du C@ar absorption chimique a été modélisé avec leiklg
Aspen PIu8”. Trois types de solvant ont été évalués : le predibase de MEA, le deuxiéme
utilisant de la MDEA et le troisieme a base du mgeaMDEA-TETA.

2.3.1 Description de I'outil de simulation de procé  dés Aspen Plus

Aspen PIu8" est un logiciel de modélisation de procédés. Cigstcode modulaire &
résolution séquentielle déterminant le fonctionnatmBun procédé en régime permanent. Le
procédé est représenté sous forme d'un diagrammpeesentant I'évolution physique et
thermodynamique de fluides & travers différentesratns unitaires (échangeur, compresseur,
colonne...) reliées entre elles par des flux de m&tide puissance thermique et de puissance
mécanique. Les simulations de procédés permetteptétliire le comportement d’'un procédé en
utilisant des relations fondamentales, telles qes kilans de matiére, énergétiques et des
équilibres de phases et chimiques. On peut alorsler des procédés de grandes complexités si
la base de données thermodynamiques est fiabllepsbcédé est bien décrit par les différentes
opérations unitaires et si les conditions opérasogont réalistes.
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Pour effectuer une simulation du procédé, il fautpeéalable renseigner les différentes
opérations unitaires (pression, température, nordt@tages pour les colonnes...) et initialiser
les flux d’entrée. Dans le cas ou le procédé cotepdes boucles de recyclage, le logiciel
déterminera le régime permanent par itération Ssioe.

Aspen Plu§8”" comporte une importante base de données afin|del@adirectement I'état
thermodynamique d’'un systéeme. Il convient de v@ri&i partir de données bibliographiques que
la représentation d’un systéme est correctemenitel@ar les parameétres par défaut du logiciel.
Dans le cas contraire, il est possible de rengsrpsopres parameétres ou de les déterminer par
régression directement avec le logiciel.

2.3.2 Description des centrales de référence
Les centrales de référence sont une centrale NGCA7 8,7 MW utilisant une turbine haute

technologie GE9H et une centrale CP sous-critigge583 MW. Ces centrales ont été
entiérement modélisées sous Aspen Plus

2.3.2.1 La centrale NGCC

La centrale NGCC est composée de la turbine a cstioloutype GE9H, de la chaudiere et
du poste d’eau qui collecte I'eau liquide du cy@@eur (Figure 54).

La turbine a combustion comprend le compressedr (Emp), la chambre de combustion
(Rgibbs) et la turbine (G-turb). L’air est pris acenditions iso (0,1013 MPa, 288,15 K et 60%
d’humidité relative). Le taux de compression dér I&st fixé pour atteindre la valeur du débit
réduit ¢ fixée par le dimensionnement de la turbine (EquaBi-43). Il est de I'ordre de 24,1
dans le cas présent.

- Qmass'\/ﬁ

P

in

2-43

Qr

ol Quass €st le débit massique des fumées en entrée dimdufky.s), P, la pression en
entrée de turbine (Pa) ef, Ta température en entrée de turbine (K).

L’air et le gaz naturel sont ensuite introduits €ltanchambre de combustion modélisée par
un réacteur type RGibbs qui utilise la minimisati I'énergie libre de Gibbs pour calculer
I'équilibre. Apres combustion, les fumées sontaiglies par de la vapeur soutirée en sortie de la
turbine haute pression (turb HP) du cycle vapeetteCvapeur sert a limiter la température au
niveau des premiers aubages de la turbine. Lesesimént alors détendues dans la turbine
jusqu’a la pression atmosphérique.

Le rendement isentropique du compressgu, et de la turbiney, sont respectivement
fonction du taux de compressipfm, et du taux de détenpg.

M eomp = ﬂcomp_noml_— lZ362X§0mp + 3,672]Xfomp - 4,2434)(62(”“p +2,395 Keomp + 0,4117] 2-44
AVEC Xgomo = Peamp_ 2-45
comp_nom
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/7turb = ”turb_noml__ 0’1399(1gurb + 0'452])(1irb - o’4979(turb + 1'186:!| 2-46

Avec X, = ~Pun 2-47

loturb_nom

Ncomp_nom€l Peomp_nomSONt respectivement le rendement isentropiqueodgession nominal
et le taux de compression nominal. Dans le caseptéfs valent respectivement 0,89 et 23.
Nturb_nom €1 Prurb_nom SONt respectivement le rendement isentropiqueetEnte nominal et le taux
de détente nominal. Dans le cas présent, ils valespectivement 0,91 et 0,04651. Le
rendement mécanique du compresseur et de la tunzoge 0,9989. Le rendement de
I'alternateur est égal a 0,985.

En ce qui concerne la chambre de combustion, fesspde charge sont égales a 2% de la pression
en entrée et les pertes thermiques correspon@e2fiiede la puissance thermique du gaz naturel.

La turbine a combustion produit 314,9 MW. Les fumé®mnt ensuite dirigées dans la
chaudiere pour alimenter un cycle de Rankine. L'estudélivrée dans la chaudiére a différents
niveaux de pression grace a trois pompes (bp),iiplhp). La chaudiére est constituée de
différents échangeurs de chaleur :

« Des économiseurs : (Itec), (ipec) et (htec). llerptent de récupérer de la chaleur
basse qualité pour préchauffer I'eau liquide a¥ésaporation.

» Des évaporateurs : (evlp), (evip) et (evhp) poartieis niveaux de pression (basse
pression BP, moyenne pression MP et haute prebsion

* Des surchauffeurs : (Ipsh), (ipsh), (hpsh2), (thfhgsh) pour la vapeur d’eau BP,
MP et HP.

La vapeur HP surchauffée est injectée dans laephifi de la turbine a vapeur (turb HP).
Aprés détente, elle est mélangée avec la vapeuetviEsurchauffée avant d’étre introduite dans
les étages MP de la turbine a vapeur (turb MPdeur sortant de la partie MP de la turbine
est directement mélangée avec la vapeur BP etdigetans les derniers étages de la turbine a
vapeur (turb BP). La pression de condensation giesitu dernier étage de la turbine est fixée a
3900 Pa, soit une température de 301,7 K. Le readeassocié a chaque étage de la turbine est
donné dans le Tableau 17. Le rendement de I'alieunaaut 0,9845.

Tableau 17. Rendement de la turbine a vapeur - NGCC

Turbine HP Turbine MP Turbine LP
Rendement isentropique 0,892 0,886 0,913
Rendement mécanique 0,988 0,989 0,988
Pression de sortie (MPa) 2,48 0,32 0,0039

La turbine & vapeur produit 163,4 MW. La vapeueddte est condensée dans I'échangeur
(cond). L’eau condensée récupére la chaleur basg#éydes fumées dans I'échangeur (rc) et
est envoyé vers (baca) qui constitue le réserwistdckage de I'eau. De la vapeur BP est
soutirée pour que 'eau liquide dans le réservoir & son point d’ébullition a 0,572 MPa, soit
430,15 K.

L’équation d’état Redlich-Kwong-Soave a été utdisgans les simulations, excepté pour le
cycle eau ou le modele STEAMNBS a été appliqué éxerb).

Les caractéristiques de la centrale NGCC de rétérsant répertoriées dans le Tableau 18.
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Figure 54. Schéma de la centrale NGCC développéeusaAspen Plus"

Tableau 18. Caractéristiques de la centrale NGCC

NGCC de référence

Pression de sortie du compresseur de la TAC MPa 4 24
Température d’entrée de la turbine K 1700
Température de sortie de la turbine K 917

Pression de sortie de la turbine MPa 0,116
Pression de la vapeur HP MPa 16,50
Pression de la vapeur MP MPa 2,27

Pression de la vapeur LP MPa 0,320
Pression de condensation Pa 3900
Température de surchauffe de la vapeur HP K 837
Température de surchauffe de la vapeur MP K 840
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Le gaz naturel est disponible a 1,953 MPa et contgpproximativement 91,2 mol.% de
méthane (Tableau 19). Le débit de combustible @416026 kg.$ et celui de I'air 585 kg's La
puissance thermique du gaz naturel est de 800 MW).(P

Tableau 19. Caractéristiques du gaz naturel

Pression MPa 1,953

Température K 294,8

Composition

CH, mol.% 91,204
CoHe mol.% 7,399

CsHs mol.% 0,739

C4H1o mol.% 0,121

N, mol.% 0,517

PCI kJ.kg" 49203

La puissance électrique nette délivrée par la akntrst de 475,7 MW soit un rendement de
59,5% (PCI). La quantité de G@mise par la centrale est de 338 g.K\Whe modeéle de la
centrale a été validé par des données construtteuendement calculé est en accord avec celui
affiché par General Electric (Matta et al., 2000).

2.3.2.2 La centrale CP

La centrale CP est composée de trois parties (@ igb) :
« Le préchauffage de l'air
e Lachaudiére de récupération de la chaleur
e Le cycle vapeur

L'air nécessaire a la combustion du charbon eathaudffé par les fumées sortantes de la
chaudiere dans I'’échangeur thermique (recup). Etique, le charbon est broyé en fines
particules puis bralé dans le foyer de la chauditeelogiciel ne peut brller pas le charbon
directement, car il est sous forme solide. Le obvarbst caractérisé par I'analyse immédiate
(humidité, cendres, matiéres volatiles et carba® fl'analyse élémentaire (cendres, carbone,
hydrogéne, oxygene, azote et soufre) et I'analyseeas composés soufrés (pyrite, sulfate et
organique). Le réacteur (decomp) permet de décosngescharbon avant injection dans la
chaudiere. En phase vapeur, on retrouve diffédataents : KO, H,, N, et Q. Le carbone, le
soufre et les cendres restent sous forme solidecdeteur (RGibbs) représente les brileurs de
la chaudiére. Ce réacteur utilise la minimisatian lénergie libre de Gibbs pour calculer
I'équilibre. Apres combustion, on retrouve prindgraent dans la phase gazeuse ;,G60, N,
et un excés d'®© La chaleur dégagée par les réactions exothermigaemet d’évaporer de
I'eau liquide dans I'échangeur (mur). Les fuméenam,tent ensuite dans la chaudiere en cédant
leur chaleur dans différents échangeurs :

« Les échangeurs (ecol) et (eco2) sont des éconamiseu

» Les autres échangeurs de la chaudiére sont ddsastfeurs de la vapeur d’eau HP
et MP. L'échangeur (sht) est le dernier surchauftula vapeur HP et I'échangeur
(rht) est le resurchauffeur de la vapeur MP. LaevaBP n’est pas resurchauffée.

La vapeur HP et MP est envoyée vers les différétages de la turbine a vapeur. De la

vapeur est soutirée en sortie de I'étage (Th7) b)Y pour préchauffer I'eau liqguide HP avant la
chaudiére (échangeurs (sbt)). De la vapeur estréewn sortie de I'étage (Th5) pour alimenter
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une turbine entrainant la pompe de compressioried® liquide (pmp2). De la vapeur est
soutirée régulierement dans les étages MP et B® tdebine (en sortie de (Thb), (Th4), (Th3),
(Th2) et (Thl)) pour préchauffer I'eau liquide awvatentrer dans la chaudiere (échangeurs
(repu), (Rel), (Re2), (Re3), (Re4) et (baca)). tesgion de condensation en sortie du dernier
étage de la turbine (echp) est fixée a 3900 Pauseitempérature de 301,7 K. Tous les flux de
vapeur d'eau sont condensés dans I'échangeur (chmd)éservoir d’eau situé aprés cet
échangeur est donc a 301,7 K. La pompe (pmpl) dorapteau liquide jusqu'a 1,204 MPa
avant d’étre injectée dans le circuit de préchageffa
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Figure 55. Schéma de la centrale CP développée sdspen Plus™

Le rendement de chaque étage de la turbine a vagedonné dans le Tableau 20 ainsi que
la pression en sortie de I'étage.

Tableau 20. Caractéristiques des étages de la turla a vapeur —CP sous-critique

Rendement isentropique Pression de sortie (MPa)
Th7 0,79 3,7381
Thé 0,97 2,2297
Th5 0,93 1,1103
Th4 0,92 0,4136
Th3 0,86 0,1059
Th2 0,86 0,0431
Thl 0,84 0,0147
Echp 0,72 0,0039

L'équation d’état Redlich-Kwong-Soave a été utidisians les simulations, excepté pour le
cycle eau ou le modele STEAMNBS a été appliqué éXerb).
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Les caractéristiques de la centrale CP de référsmaerépertoriées dans le Tableau 21.

Tableau 21. Caractéristiques de la centrale CP sousitique

Centrale CP de référence

Débit de charbon kg's 56,0
Température en sortie du foyer K 1499
Débit de vapeur HP kg's 459,5
Débit de vapeur MP kg's 424.9
Pression de la vapeur HP MPa 17,1
Température de surchauffe de la vapeur HP K 806,5
Température de surchauffe de la vapeur MP K 813,0
Pression de condensation Pa 3900

Le charbon utilisé est du type sud-africain. Samasition est donnée dans le Tableau 22.

Tableau 22. Composition du charbon Sud-Africain

Analyse immédiate (mass.%) Humidité 7,06
Cendres 15,47
Matiéres volatiles 30,00
Carbone fixe 47,47
Analyse élémentaire Cendres 16,65
(mass.%, sur sec) C 69,35
H 4,45
0] 7,51
N 1,04
S 1,00
PCI kJ.kg" 25756
PCS kJ.kg 26851

Le débit de charbon est de 56 Kget celui de I'air de 581,4 kg'sLa puissance thermique
en entrée de chaudiéere est de 1442,3 MW (PCI) ptisance échangée dans la chaudiere de
1281,8 MW. En sortie de chaudiére, les fumées 8@02 K. Apres préchauffage de l'air, les
fumées sont 387 K.

La puissance électrique nette délivrée par la akntrst de 555,6 MW soit un rendement de
38,5% (PCI). La quantité de G®mise par la centrale est de 857 g.KWh

2.3.3 Description du procédé de captage

Le procédé de captage du £a@ilisé est conventionnel (Figure 56). Les fuméest tout
d’abord compressées (CPR1) pour compenser lesmirteharge dans la colonne d’absorption.
Elles entrent dans un échangeur thermique (ECH8lleg sont refroidies jusqu’a 313,15 K,
température de la colonne d’absorption. Elles ators lavées a contre-courant par une solution
aqueuse d’amines. Pendant I'absorption, le taushdege en C@dans le solvant augmente de

sa valeur la plus faibler en téte de colonne jusqu’a sa plus haute vateyr au pied de la

pauv
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colonne. Les fumées épurées en,Q@cupérées en téte de colonne, vont servir aidafiles
fumées entrant dans le procédé. Le solvant enenhCQ est, quant a lui, pompé avant la
colonne de régénération pour compenser les pegeteharge dans la colonne et minimiser le
travail de compression du flux de €C.e solvant riche est préchauffé dans un second
échangeur thermique (ECH2) par le solvant récupéngied de la colonne de régénération. Une
température de pincement, de 10 K a été choisie petu échangeur. La température de
pincement est I'écart minimal observé entre la tmare de deux flux lors d’'un échange
thermique. La puissance thermique requise pouédénération de I'amine est fournie par la
condensation de vapeur d'eau BP au niveau du rdaauile taux de charge en g@evient

alors a sa valeur nominate ., . Le solvant régénéré pourra alors étre réutilesésda colonne

d’absorption apres pompage et refroidissement. badenseur en téte de colonne de
régénération fonctionne a 303,15 K et permet deerela majeure partie de I'eau du flux de
CO.. Le flux de CQ est alors comprimé jusqu’'a 6,5 MPa dans un corsptes(MCPR) a 4
étages avec refroidissements intermédiaires a 308,11 est déshydraté grace a un procédé de
triethyléne glycol (TEG). La fraction molaire résalle a été fixée a 20 ppm pour minimiser le
risque de formation d’hydrates et de corrosion thrdransport en pipeline. Le flux de &£€xst
enfin compressé jusqu’'a 15 MPa (CPR2). Il est iéfrd 310 K pour augmenter la densité du
CO,, nécessaire au transport.

COq vers CPR2 TEG
stockage o @ ,'Ebij_Rf‘Ej Fluz de T4

Colonne
) . . . Colonne de
Fumées lavées d’absorption P

& regeneration

&

=olvant pauvre o

Fumées
ECHZ

| P OgE |

Solvant riche

Solvant régeneré

Figure 56. Procédé de captage du G@ar absorption chimique

Le rendement isentropique du compresseur CPRIaka®,72, celui du compresseur étageé
0,85 et celui du compresseur finale de 0,87. Umemke charge de 0,01 MPa a été considérée
dans la colonne d’absorption ainsi que dans lanc@ale régénération.

2.3.4 Disponibilité de la vapeur d’eau BP

Le procédé de captage aux amines peut étre apphbgueé deux types de centrales
électriqgues : NGCC et CP. Alie (2004) a montré lgétait préférable, d'un point de vue
énergétique, de soutirer de la vapeur BP au nigieagycle vapeur pour la régénération du
solvant plutét que de produire cette vapeur spéciaht pour le procédé de captage, méme si
cela permet d’augmenter la flexibilité du procégélon le type de centrale, la vapeur d’eau ne
sera pas disponible au méme niveau de pressiomt Eanné que seule la chaleur de
condensation est utilisée pour la régénératiosstiinécessaire que la pression de la vapeur soit
suffisante pour que la température de rosée depauwr soit supérieure a la température du
rebouilleur.
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La vapeur BP peut étre extraite a 0,32 MPa pourcemirale NGCC et a 0,414 MPa pour
une centrale CP (Tableau 23). Pour cette derniéng¢rade, il est impossible d'utiliser de la
vapeur d’eau a plus basse pression car la tempérdéucondensation ne serait pas suffisante
pour la régénération. En considérant les perteshdege, la pression de la vapeur BP au niveau
de la colonne de régénération a été prise égaj@2aNdPa pour la centrale NGCC et 0,3 MPa
pour la centrale CP. La température de condensat®na vapeur est respectivement de
396,43 K et 406,7 K. Cette température fixe le aivemaximal de la température de
fonctionnement de la colonne de régénération.

Tableau 23. Caractéristigues de la vapeur BP dispdie

NGCC CP
Vapeur BP Vapeur BP
Débit kg.s' 106,3 337,0
Pression MPa 0,32 0,414
Température K 566,5 514,8

Etant donné que seule la chaleur de condensatisnépe utilisée pour la régénération du
solvant, la vapeur BP est refroidie jusqu’a sompde rosée avant la colonne de régénération.
La chaleur dégagée peut étre récupérée pour dsaapplications (intégration dans le cycle
vapeur, préchauffage du solvant avant la colonneédénération, chauffage de I'eau dans le
réservoir, production d’'eau chaude...). Dans le casgnt, cette chaleur a été inutilisée.

L’eau liquide, récupérée apres avoir été condeaséaveau de la colonne de régénération,
est encore chaude, supérieure a 380 K.

Pour la centrale NGCC, cette eau est mélangée laveondensat récupéré en sortie du
condenseur situé en aval de la turbine a vapeuteirgpérature du condensat est a environ
302 K. L'effluent résultant est pompé puis est gr@veers I'échangeur (rc) (Figure 54) pour
récupérer la chaleur basse qualité des fumées catangela centrale NGCC de référence. Plus
le débit de vapeur soutiré est important moinsafede température entre I'eau et les fumées est
grand. Une température de pincement minimale degbété spécifiée dans cet échangeur. La
température des fumées en sortie de chaudiére atgmenc avec le débit soutiré. L'eau est
ensuite envoyée vers le réservoir d'eau. Comme tlarentrale NGCC de référence, de la
vapeur BP est soutirée pour que I'eau liquide danéservoir soit a son point d’ébullition.

Pour la centrale CP, I'eau condensée est directeneenwoyée vers le réservoir d'eau a
301,7 K. La chaleur contenue dans cette eau est perdue. Elle pourrait étre utilisée pour
préchauffer I'eau liquide au niveau de I'’échandg®e&4) sur la Figure 55 (Alie, 2004).

2.3.5 Modéeles thermodynamiques

Le choix du modéle thermodynamique est tres imptrtAspen propose des inserts pour
certains systémes électrolytiques permettant derméter I'équilibre liquide-vapeur des
systémes eau-amine-GQLes inserts sont des sauvegardes réalisées panfsch regroupant
différents parameétres. Dans les cas de systemesoffques, les inserts comprennent :

* Les réactions chimiques avec les constantes diBrpiil

* Le modéle thermodynamique utilisé

 Les paramétres d'interaction entre les composamidatifs aux modeles
thermodynamiques)

e Les paramétres du modéle de la constante de Henry.

e La constante diélectrique pour les amines
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Suivant l'insert utilisé, les parameétres sont tidéssources différentes (AspenTech, 2003b).
L'estimation des équilibres liquide-vapeur seraadifférente.

2.3.5.1  Solution aqueuse de MEA

En ce qui concerne la MEA, deux inserts ont étéuéga EMEA et MEA. Ces deux inserts
utilisent le modele NRTL électrolyte pour calcules propriétés du systeme®MEA-CO,-
H,S pour des températures allant jusqu’a 393 K. bagiens aqueuses d’amine sont limitées a
une concentration en MEA de 50 mass.%.

Les réactions chimigues mises en jeu sont :

2H,0 - OH™ +H,O" (R-XXVI)
MEAH" +H,0 - MEA+H.O" (R-XXVII)
MEACOO +H,O - MEA+HCO; (R-XXVIII)
CO, +OH™ « HCO; (R-XXIX)
COZ +H,0 o HCO; +OH - (R-XXX)

Le calcul de la solubilité du GQlans une solution aqueuse de MEA a 15,5 mass.8 a é
comparé avec les données d’Austgen et Rochelleljl@gure 57). Pour une solution a
30 mass.%, les données de Jou et al. (1995) ontutdigées pour valider le modéle
thermodynamique (Figure 58). Les modeles représtites bien les données de Austgen et
Rochelle (1991), pour les deux températures et @nsijusqu’a un taux de charge de 0,7 mol
CO, / mol MEA. Des divergences apparaissent entreléex inserts pour les plus faibles taux
de charge, notamment a 313 K. Pour une solutidd0deass.% en MEA, les deux inserts sous-
estiment la solubilité du CGCa 313 K pour des taux de charge supérieurs a 61@, / mol
MEA. Cela aura pour conséquence un débit de salyglas important & un taux de charge
donné et une diminution de la valeur du taux degeha I'équilibre. A 393 K, l'insert EMEA
représente correctement les données de Jou &B8b)(contrairement a l'insert MEA. L'insert
EMEA a donc été utilisé dans la suite de I'étude.

1000
100 -+ A
= 10
o
<
N 1 7
O
O
o
0,1 & ® Austgen et Rochelle (1991) - 353 K
/,/j./' —insert EMEA - 353 K
S R insert MEA - 353 K
0,01 - a alivnd A Austgen et Rochelle (1991) - 313 K
// —-— insert EMEA - 313K
—-—-insert MEA - 313K
0,00l T T T T T T 1

0 0,1 0,2 0,3 0,4 0,5 0,6 0,7 0,8
Taux de charge en CO, (mol CO,/mol amine)
Figure 57. Solubilité du CQ dans une solution aqueuse de MEA (15,5 mass.%) a3K et 353 K
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Figure 58. Solubilité du CG, dans une solution aqueuse de MEA (30 mass.%) a 3K3t 393 K

2.3.5.2  Solution agueuse de MDEA

Pour la MDEA, trois inserts ont été testés: EMDBA)EA et PMDEA. Les deux premiers
inserts font appel au modéle NRTL électrolyte tandue le dernier utilise le modéle
thermodynamique SYSOP15.

Les réactions chimiques mises en jeu sont :

2H,0 - OH™ +H,0" (R-XXXI)
MDEAH" +H,0 - MDEA+H,0" (R-XXXIN)
CO, +2H,0 » H,0" + HCO; (R-XXXIIN)
CO” +H,0 - HCO; +OH - (R-XXXIV)

La solubilité du C@ dans une solution aqueuse de MDEA déterminéeepkgiciel a été
comparée aux données de Jou et al. (1982) et Austgdrochelle (1991). La Figure 59
représente la solubilité du G@ans une solution aqueuse contenant 25 mass.%DdsAMt la
Figure 60 la solubilité du CQlans une solution aqueuse contenant 50 mass.¥%D#AM_es
différents inserts représentent de facon trésfasdmte les données expérimentales, excepté
l'insert MDEA qui présente une déviation importaat@13 K aux taux de charge élevés pour
une solution aqueuse contenant 50 mass.% de MD&u. IBs simulations, I'insert EMDEA a

eté utilise.
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Figure 59. Solubilité du CQ dans une solution aqueuse de MDEA (25 mass.%) a3K et 393 K
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Figure 60. Solubilité du CG, dans une solution aqueuse de MDEA (50 mass)% 313 K et 393 K

2.3.5.3  Solution agueuse de MDEA-TETA

Les données d’équilibre obtenues pour les différesavants étudiés (Annexe 3) ont été
modélisées avec le modéle NRTL électrolyte (Anriéxd’Aspen Plu§”. Ce logiciel posséde
un module de régression (DRS : Data Regressiore@yspermettant d’'ajuster les différents
parametres d'un modele thermodynamique pour repié&sées équilibres liquide-vapeur. Ce
module a déja utilisé avec succes dans la litteggtroua et al., 2002).

2.3.53.1 Le systeme réactionnel

Les réactions chimigues mises en jeu sont cellatives a la MDEA (Réactions R-XXXI a
R-XXXIV) auxquelles sont ajoutées la réaction dssdtciation de la TETA et la réaction de
réversibilité du bicarbamate en bicarbonate. Latié@a directe entre la TETA et le GQe
déduit par combinaison des réactions R-XXXIII eKRXVI.
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Ko

TETAH® +H,0 » TETA+H.O" (R-XXXV)
KR

TETACOO ), + 2H,0 < TETA+ 2HCO; (RXXXVI)

L'insert EMDEA qui a été sélectionné pour les siatighs de captage du GQ@ar des
solutions aqueuses de MDEA constitue la base dweladtiermodynamique de ce mélange
d’amines. Les parametres relatifs au systén@-MDEA-CO, sont inclus dans le modele et
n'ont pas été modifiés lors de I'ajustement desup@tres thermodynamiques.

2.3.53.2 La fonction objectif

La fonction objectif est du type Maximum likelihoagli est une généralisation de la
méthode des moindres carrés. Avec cette fonctigectf) les paramétres sont régressés sur
'ensemble des données expérimentales : presstonpérature, fraction molaire en phase
liquide et en phase gazeuse. Elle définie par :

2 2 2
ND, — — NC,-1 —
F = I\ERP G zn Tcal,i Texpj + I:)cal,i I:)expj + . Xcal,i,j Xexpj,j +
obj — n z
n=1 i=1 Ot Op, j=1 Oy j
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2
Ni_l( ycal,i,j - yexpi,j ]

Uy,i |

Avec Ry, la fonction objectif, NGR le nombre de groupesidanées, PEe poids du groupe n,
ND, le nombre de points expérimentaux dans le growpaahnées n, NCle nhombre de

composes présents dans le groupe de donneegy, da déviation standard au point i pour la
variable Z.

Les données expérimentales sont rentrées sous ARjpelf sous forme de groupe de
données. Une déviation standard peut étre spégifidgechaque point expérimental. Pour notre
systeme, quatre groupes de données ont été creeppwr chaque solvant. Nous avons
considéré un poids équivalent pour chaque groumew Raciliter la convergence de la
régression, la pression partielle du &' équilibre a été utilisée a la place de la pims totale.
Une fraction molaire du CQen phase gazeuse de 1 a donc été spécifiée dagmolegpes de
données. La déviation standard pour chaque varigiléa méme dans les différents groupes
(Tableau 24). Les déviations standards peuvendémaées en valeur absolue ou relatives. Une
déviation suffisamment grande pour la pressionéachoisie pour améliorer I'estimation de la
température, variable pour laquelle les incertitustent bien moindres que pour la pression. Des
essais avec une déviation plus faible conduisaietés écarts de température entre la valeur
calculée et la valeur expérimentale supérieurela.10

Tableau 24. Déviation standard pour chaque variable

o (K) Tp (%) g, (%) g, ()

0,2 10% 0,1% 0,0001

La régression des données est effectuée en neléoansi que les compositions apparentes,
et non pas les compositions réelles. Seuls 'eaC@, la MDEA et la TETA sont considérées
lors de la régression.
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2.3.5.3.3 Résultats

Vingt-deux parametres ont été régressés sur 19spexpérimentaux. Ces parametres sont :
* Les constantes d’équilibre de la réaction R-XXXVdet la réaction R-XXXVI. Elles
s’écrivent sous la forme :

K= exp{A+$) 2-49

e Les parametres d'interaction binaire entre la MDE&Ala TETA et des parametres
d’interaction de paires électrolytiqgues relatifs emodéle NRTL électrolyte. Ces
paramétres s’écrivent sous la forme :

T:A+$ 2-50

Les parametres ajustés sont disponibles dans ledaR5. La constante d’'équilibre; kst
tres grande, impliguant que le bicarbamate estldst Le dioxyde de carbone se trouve
principalement sous forme de bicarbonate. Ce @sudt représente pas forcément la réalité. Le
schéma réactionnel simplifié pourrait étre a I'ovegde ce constat. Il aurait peut-étre fallu
décomposer la formation du bicarbamate en deux estaipcluant la formation du
monocarbamate. De plus il faut signaler que legrpatres thermodynamiques ainsi que les
constantes d’équilibre du systéemgCHMDEA-CO, n'ont pas été modifiés. Le risque est que
l'influence de la TETA sur ce systeme ne soit pasgletement prise en compte. Plusieurs
auteurs ont ainsi recalculé des constantes d'égeilsupposées connues pour ameéliorer la
précision du modéle thermodynamique (Austgen ehBite; 1991 ; Dang et Rochelle, 2001).

Tableau 25. Parameétres ajustés

Paramétres A B (¥

Ko -18,53 -2023,7

Kg 18,568 -2599,4
T DEATETA -1,37169927 -139,71015
L LeTAR® HCOs 1,0 -7,92985057 989,230292
T ETaH" HCGE CO, -0,12491408 -1694,26649
T LETAH® HCO; MDEA -0,94768997 -637,188235
TMDEAH+,HCO§ ,TETAH+,HCO§ '10,5336211 3533,47469
I 10,1586675 -233,252918

TETAH* ,HCO; ,MDEAH* ,HCO;

La précision du modeéle thermodynamique est reptésqrar la déviation relative moyenne

(DEV). Dans le cas de la pression, elle se calpate

100



D Pca i Pex j
1003 - o
i=1

o) (%) 2-51

DEV(P) = 5

La déviation relative moyenne sur la pression acétéulée pour chaque solvant (Tableau
26). Elle est acceptable pour tous les solvantsleaauméro 2, avec une valeur comprise entre
12,8 et 23,2%. L'ordre de grandeur que I'on peuwtuter dans la littérature se situe
généralement autour de 15% (Austgen et Rochell@]l 12i et Mather, 1994). Nous avons
remarqué que la solubilité a 298 K était en géndral représentée par le modele
thermodynamique. La déviation relative moyenne laupression a été recalculée sans ces
valeurs. La précision est meilleure sauf pour lwasud 2. C'est la solubilité du Glavec le

solvant 4 qui est la mieux représentée.

Tableau 26. Précision de la modélisation

DEV(P) (%) sans

0,
DEV(P) (%) valeurs a 298 K

Solvant 1 19,0 14,6
Solvant 2 38,2 40,9
Solvant 3 23,2 19,0
Solvant 4 12,8 11,7

La Figure 61 représente la solubilité du,Qfans le solvant 4, les valeurs expérimentales et
'estimation par le modéle thermodynamique. Les emoyes et hautes pressions sont bien
représentées par le modele. L'erreur devient phymitante a faible taux de charge. Cela pourrait
étre d0 a lincertitude sur la mesure pour desswas partielles en GQrelativement faible.
Conformément a ce qui a été dit dans le paragr2jai2.9 lors de la comparaison avec un solvant
a base de MDEA, il semblerait que les pressiongefias en CQ mesurées soient surestimées a
faible taux de charge. Les barres d’incertitudegmées sur le graphique sont a + 200 Pa.

1000000

100000

10000

1000

P(CO,) (Pa)

100

10

T I Y T B I W 1| W R AR

1 e —
0,01 0,10 1,00
Taux de charge (mol CO, / mol MDEA + mol TETA)

Figure 61. Solubilité du CQ dans le solvant 4 (expérimental et modélisation)
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2.3.6 Caractéristiques des fumées

Deux types de fumées ont été étudiés (Tableau L&7)premier type correspond a une
centrale NGCC de 480 MW et le second une centrétesQus-critigue de 600 MW avec
désulfurisation. La concentration en £dans les fumées est de 4,97 mol.% pour la cerdrale
gaz naturel et de 14,0 mol.% pour la centrale anbzin.

Tableau 27. Caractéristigues des fumées

NGCC CP
Composition /mol.% 28] 11,02 6,4
CO: 4,97 14,0
O, 9,73 3,8
N, 74,28 75,6
Pression /IMPa 0,1015 0,0913
Température /K 373 369

2.4 Reésultats des simulations

Avec Aspen Plus™, il est possible de simuler I'apson du CQ a partir des données
d’équilibre. L’équilibre thermodynamique est suppasteint en chaque endroit du procédé.

Pour chaque centrale, le captage dy @@té évalué avec une solution aqueuse de MEA, de
MDEA et du mélange MDEA-TETA. Dans ce qui suit, sas sont distingués suivant le type de
centrale et le type de solvant : NGCC-MEA, NGCC-MDBENGCC-MDEA-TETA, CP-MEA,
CP-MDEA et CP-MDEA-TETA. Le taux de captage du &St compris entre 85 et 98%.

L'éventail de concentration en MEA varie de 10 an®i5s.% avec un taux de charge pauvre
a compris entre 0,1 et 0,3 mol de £0mol MEA. Il n'est pas approprié de diminuer la

pauv

valeur dea en-deca de 0,1 mol/mol car la chaleur de régéoérdevient trop importante

pauv

comme le montrera les résultats suivants. La cdrat@n en MEA a été limitée a 30 mass.%
pour tenir compte des limitations due aux éventpetblémes de corrosion. Pour la MDEA,
trois concentrations ont été étudiées : 30, 400emass.% avec un taux de charge pauvre
compris entre 0,01 et 0,08 mol €Omol MDEA. Des valeurs assez basses pour le tiux
charge pauvre ont été choisies pour pouvoir atteidds taux de captage supérieurs a 85%. En
effet & chaque taux de charge correspond une prepaitielle en C@a I'équilibre. Or il est
nécessaire que cette pression partielle dy @fs les fumées soit supérieure a la pression
partielle a I'équilibre pour gu’il y ait absorptio@oncretement, si la pression partielle dans les
fumées est de 10000 Pa et que I'on souhaite c@ptérdu CQ, alors la pression partielle en
CO; en téte de colonne d’absorption devra étre apmratwvement de 1000 Pa. Si le solvant
pauvre arrive en téte de colonne avec un taux degehrop élevé, alors la pression partielle en
CO, associée a ce taux de charge sera supérieurprasision partielle du GGspécifiée pour
atteindre le taux de captage. Le Q@ sera plus absorbé par le solvant. Au contaa®t le
solvant qui va libérer du GQvers la phase gazeuse. Etant donné que lee€@Qmoins soluble
dans la MDEA que dans la MEA, il est nécessairéideénuer le taux de charge pauvre. Pour
les solvants développés dans cette étude, seutsliemts 3 et 4 ont été évalués car la chaleur
de régénération diminue avec la concentration enea(dbu-Zahra et al., 2007a, 2007b).
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2.4.1 Optimisation du procédé de captage
2.4.1.1  Colonne d’absorption

24.1.1.1 Compression des fumées

Les fumées issues de la centrale NGCC sont a preainosphérique alors que celles de la
centrale CP sont en dépression. Elles doivent é&imprimées pour compenser la perte de
charge dans la colonne d'absorption. Une étudeedsilslité a été effectuée pour évaluer
l'impact de la compression sur le débit de solvdmbis pressions ont été examinées :
0,114 MPa, 0,12 MPa et 0,13 MPa pour un taux déeagepdu C@ de 85%. Le cas NGCC-
MEA a été choisi pour cette étude. Un solvant amemé 30 mass.% de MEA avec

a = 0,2 mol CQ/ mol MEA a été utilisé. Une compression de 0,MHa a 0,13 MPa

pauv *
conduit a une consommation électrique supplémentir 12 MW, soit une augmentation de
117%. Dans le méme temps, le débit de solvant diente 25,7 kmolsa 25,5 kmol.3. Le
bénéfice sur le débit de solvant reste négligealale rapport au travail de compression.
L'augmentation de la pression des fumées n'esfapasable au fonctionnement du procédé.
Dans la suite, les fumées ont été comprimées aeauniVe plus faible soit 0,114 MPa. Ces
résultats sont valables pour tous les solvanessdiuimées issues d’'une centrale CP.

24.1.1.2 Nombre d’'étages théoriques de la colonne d’absonpti

Une étude de sensibilité a été effectuée sur lebnord’étages théoriques de la colonne
d’absorption afin de minimiser le débit de solvdPbur le cas NGCC, I'évolution du débit de
solvant ainsi que celle de la chaleur de régéméraibnt représentées sur la Figure 62 pour un

solvant aqueux contenant 30 mass.% de MEA a;weg, = 0,2 mol CQ/ mol MEA.

30 4.3
+ Débit de solvant

m Chaleur de régénération
-4.2
MEA 30 mass.%

a = 0,2 mol/mol

28 pauv 4.1 .

(GJ.t' COy)

27 " - 4.0

26 A . - 3.9

. °

Débit de solvant (kmol.s™)
*
Chaleur de régénération

25 T T T T T 3.8
0 2 4 6 8 10 12

Nombre d'étages théoriques - colonne d'absorption

Figure 62. Influence du nombre d’étages théoriquede la colonne d’absorption

L'augmentation du nombre d’étages théoriques estfiue au procédé. En effet la chaleur
de régénération diminue similairement au débit aleasit. Cependant, a partir d’'un certain
nombre d’étages théoriques, la variation deviegtigéable. Ceci se vérifie pour les deux types
de fumées ainsi que pour tous les solvants. Dansagila, nous avons considéré un nombre de
plateaux constants pour chaque solvant étudié. lRosmlvant a base de MEA, huit plateaux
théoriques ont sélectionnés et six pour les sadvarftase de MDEA. Quant au solvant aqueux a
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base de MDEA et de TETA, huit plateaux ont étécsi@enés. Au-dela, la variation de débit est
inférieure a 1%.

2.4.1.2 Colonne de régénération

24.1.2.1 Pression de la colonne de régénération

Avant d’entrer dans la colonne de régénératiorsolgant est pompé afin de compenser la
perte de charge dans la colonne de régénératida @minuer le travail de compression finale
du CQ. Pour le cas CP-MEA, une étude de sensibilitéatiectuée sur le niveau de pompage
pour évaluer l'impact de ce parametre sur la poggstghermique a fournir pour la régénération

du solvant. Pour cette étude, un solvant conteBanhass.% de MEA ave@ = 0,2 mol
CO, / mol MEA a été utilisé.

pauv

La puissance thermique diminue avec la pressiaqu(gi63). Mais, dans le méme temps, la
différence de température entre la vapeur satnégessaire a la régénération du solvant, et le
rebouilleur diminue. Etant donné que la températigréa vapeur doit étre plus haute que celle
du rebouilleur, la pression en sortie de pompdimitée. Dans les simulations, cette pression a
été calculée pour avoir une différence de tempézatel 5 K.

420 25
—— Puissance thermique

400 - —&- T(vapeur)-T(rebouilleur)
g - 20
= 3
@ 380 - B
g 153
£ - £
S 360 o
S -10
8 340 - 2
S g
@ [
0

-5

2320 -
o

300 ‘ ‘ ‘ 0

0.1 0.15 0.2 0.25 0.3

Pression colonne de régénération (MPa)

Figure 63. Impact de la pression de la colonne dégénération sur la chaleur de rebouillage et sur
la différence de température entre la vapeur et Isolvant régénéré

La Figure 64 représente la pression dans la coldernggénération en fonction du taux de
charge pauvre pour les différents cas étudiés.dowmntation de la pression avec le taux de
charge est a relier avec les données d'équilibee.tdmpérature étant fixe au niveau du
rebouilleur de la colonne, la pression partielleG&ly augmente avec le taux de charge. Ainsi,
moins la régénération est poussée plus la pregsibgrande. Il faut tenir compte de ce point
pour limiter les efforts de compression du flux@ig,.
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Figure 64. Influence du taux de charge pauvre sualpression de reformage

2.4.1.2.2 Nombre d’étages théoriques de la colonne de régdioér

Comme pour la colonne d’absorption, une étude dsilsiéité a été effectuée sur le nombre
de plateaux théorique de la colonne de régénératom réduire la chaleur de régénération.
Cette chaleur diminue jusqu’a un certain niveawcdeenombre de plateaux. Pour les solvants
avec 10 mass.% de MEA, 15 plateaux théoriques ne [E@s suffisants pour minimiser la
chaleur de régénération. Cependant ces solvanteesin@ une chaleur de régénération trop
importante par rapport a des solvants plus conéentts ne sont donc pas appropriés pour
l'absorption du C® Dans la suite, nhous avons considéré 15 platdagprijues pour les cas
utilisant de la MEA. Une étude similaire pour le$vants a base de MDEA et de MDEA-TETA
a conduit a choisir 10 étages théoriques.

2.4.2 Influence de la concentration en amine et du taux de charge
pauvre

2421 MEA

Les effets de la concentration en MEA etalg, , sur le débit de solvant et la chaleur de

régénération ont été évalués. Les conclusions sigisarelatives au cas CP-MEA, peuvent étre
appliquées au cas NGCC-MEA.

Les différentes études de sensibilité ont montré lgudébit de solvant est d’autant plus
faible que la concentration en amine est grandpietr est faible. Cela s’explique par le

pauv

) ne varie que légérement avec la
pawy = 0,2 mol CQ/ mol MEA

et des fumées de la centrale NGQf,,, atteint 0,501 mol C©/ mol MEA pour un solvant

aqueux contenant 30 mass.% MEA et 0,556 mo} C@ol MEA pour un solvant aqueux
contenant 10 mass.% MEA. Le débit molaire d’amiéeassaire a la séparation du,®® varie
donc que tres Iégerement, de I'ordre de 15% (Egui&i52).

fait que la capacité d’absorption du solvamt( - &

pauv

concentration en amine pour les fumées étudiéesi pbur a
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_ QmoI—COZ *T
Qmol—amine - a —a

rich pauv

(mol.s‘l) 2-52

Avec T le taux le taux de séparation du Q&) et Quo.co2 le débit molaire de CQOlans les
fumées (mol.3).

Le débit massique de solvant est, en premiéere &ppation, inversement proportionnel a la
fraction massique en aming\(Equation 2-53).

2105 Qe Man (55) 253

am

Qmass—solvant

Cependant un débit faible ne signifie pas nécessaint une faible chaleur de régénération.
En effet cela va limiter la puissance thermiqueesséaire au chauffage du solvant (Equation
1-14), mais il faut aussi tenir compte la puissaméeessaire pour récupérer le L0us forme
gazeuse, donc de la qualité de la régénératiorsi Airon considére que I'enthalpie de solution
ne varie pas a faible taux de charge, alors laspoie de réaction (Equation 1-15) reste
quasiment constante a taux de captage fixé. Pdre¢cda puissance nécessaire a I'évaporation
de I'eau va augmenter avec une diminution du tauxtthrge pauvre en GCEn effet plus le
taux de charge pauvre est faible plus la pressiotieie en CQ est faible. Par conséquent la
quantité d’eau qui doit étre évaporée augmente pesurer une dilution suffisante du £O

Ainsi plus a ., est faible plus la puissance de vaporisation estdg. Les essais aveq,,, -

0,1 mol CQ / mol MEA sont ceux demandant la plus grande dalecln de régénération
(Tableau 28), méme avec les plus fortes concemimén amine.

Tableau 28. Chaleur de régénération pour les diffémts solvants a base de MEA
Taux de captage = 85%

Chaleur de régénération

(GJ.t: COy)
a
(m%hg?%) (mol CO» 7mo| MEA) nece cP
10 0,1 7,35 5,28
0,2 4,89 4,62
0,3 5,30 4,84
20 0,1 8,77 6,29
0,2 4,00 3,79
0,3 4,19 3,99
30 0,1 10,12 7,27
0,15 5,97 4,40
0,16 5,44
0,2 3,94 3,38
0,25 3,56 3,44
0,3 3,67 3,55

La forte augmentation de la consommation énergétayec la diminution de la valeur du
taux de charge pauvre a déja été observée par 8akegpong et al. (2005). Ills ont mesuré que,
a température et pression fixées, le taux de clEagere qu'il est possible d’atteindre atteint un
minimum avec la puissance fournie au rebouilleudadeolonne de régénération. Au-dessus
d'un certain taux de charge, la consommation étigrggne varie que légéerement avec le taux
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de charge pauvre. Alors que, en-deca de cette rydBeilconsommation énergétique est tres
sensible aux variations du taux de charge pauvmmtnant une perte d’efficacité de la

régénération du solvant. Cela est principalemerd tHifaible variation de la pression partielle
en CQ a faible taux de charge, résultant en une augrienteonsidérable de la vapeur d’eau
vaporisée pour diluer le GO

Pour une concentration donnée en amine, les seleaeca égal 4 0,2 et 0,3 mol GO

mol MEA donnent approximativement les mémes réwultae plus faible débit obtenu pour
a = 0,2 mol CQ/ mol MEA est compensé par une augmentation deofgsommation

pauv

pauv

énergétique par unité de masse de solvant. La nonation énergétique est inférieure pour la
centrale CP car le procédé de captage bénéficimedilus grande pression partielle en,CO
dans les fumées. La capacité d’absorption du sbl@agmente avec la pression partielle en
CO.. De plus, il faut signaler que I'étude concernlantentrale CP avait une température au
niveau du rebouilleur supérieure aux cas NGCClacaapeur d’eau est disponible a plus haute
pression. Cette augmentation de température pedaussi d’abaisser la consommation
énergétique pour la régénération.

En comparant les différents solvants, on s'aperqoé le minimum de la consommation
énergeétique est atteint pour les plus grandes otratiens en amine et pour des valeursadg,,

supérieures a 0,15 mol G@ mol amines. Dans le meilleur des cas étudiésshieur de
régénération atteint 3,56 GJEO, pour la centrale NGCC et 3,38 GJQ0, pour la centrale CP.

2422 MDEA

Pour les cas MDEA, la concentration en amine gtalaur dea ont un impact limité sur

pauv
la consommation énergétique (Tableau 29). Contrene & la MEA, la capacité d’absorption
d’'un solvant aqueux a base de MDEA est fortemepenéante de la concentration en amine.

Pour des fumees type centrale NGCC et poyy,, = 0,05 mol CQ/ mol MDEA, a ., atteint

0,178 mol CQ/ mol MDEA pour un solvant aqueux contenant 50318%4sVIDEA et 0,271 mol
CO, / mol MDEA pour un solvant aqueux contenant 30 S¥asMDEA. Le débit molaire
d’amine diminue donc de plus de 35% (Equation 2-b2)débit de solvant (Equation 2-53)
reste donc stable, 'augmentation de la concentrath MDEA étant compensée par une plus
faible capacité d’absorption. Le meilleur solvastt &elui avec la concentration la plus élevée en
MDEA. Cela permet de limiter la quantité de chal@dournir lors de la régénération.

Tableau 29. Chaleur de régénération pour les diffémts solvants a base de MDEA
Taux de captage = 85%

Chaleur de régénération

(GJ.t' CO)
Cwmpea @ pau NGCC CP
(mass.%)  (mol CQ, /mol MDEA)

30 0,01 3,93 3,33
0,05 3,99 3,28
40 0,01 3,70 3,20
0,05 3,80 3,12

50 0,01 3,65 3,17
0,05 3,75 3,04

0,08 4,03 2,99
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2423 MDEA+ TETA

Seuls les solvants avec les plus fortes concemtiatn MDEA ont été évalués : solvant 3 et
4. Les différents résultats sont répertories dansTdbleau 30. Le solvant 4 est le plus
performant. Dans le cas optimal, ce solvant perdiatoir une chaleur de rebouillage de
2,68 GJ1 CO, dans le cas d'une centrale NGCC et de 2,38'GJ®, dans le cas d'une
centrale CP. Pour la centrale NGCC, cela représaméebaisse de 25% par rapport a une
solution aqueuse de MEA ou de MDEA. Pour la ceat@®, la baisse est de 20% par rapport a
la MDEA et 30% par rapport a la MEA. Ce solvantrpet d'améliorer grandement ['efficacité
du procédé de captage. La diminution du débit deasbdue a I'ajout de TETA couplée a la
faible chaleur de régénération de la MDEA permattdindre des consommations énergétiques
tres acceptables. De plus, il faut rappeler querteédé de captage post-combustion reste
classique. Des configurations plus évoluées dewrgiermettre de diminuer encore cette
consommation énergétique.

Il faut cependant noter que ces valeurs découl@ectdment de la modélisation des
équilibres liquide-vapeur. Or l'incertitude a falthux de charge est importante, impliquant une
certaine méfiance a I'égard des ces chiffres. Lalgws obtenues pour le solvant 4 avec

a = 0,1 mol CQ/ mol amines ont donc été utilisées lors de tarddination de la baisse de

pauv
rendement de la centrale. Cela représente quanc méenbaisse de 15 a 18% pour la centrale
NGCC en comparaison avec les deux autres solvardis et entre 15 et 25% pour la centrale
CP. Ces chiffres sont du méme ordre que ceux asgoaeér le solvant KS-1 (Jensen et al.,

2005).

Tableau 30. Chaleur de régénération pour les diffénts solvants a base de MDEA+TETA
Taux de captage = 85%

Chaleur de régénération

(GJ.t' COy)
Cuvipea + Greta & pau NGCC CP
(mol CQ, /mol amines)
Solvant 3 0,01 4,17 3,12
0,02 3,05 2,65
0,03 3,08 2,67
0,04 3,13 2,69
0,05 3,19 2,70
0,075 3,32 2,72
0,1 3,45 2,72
0,15 2,74
Solvant 4 0,01 6,47 5,01
0,02 3,55 2,78
0,03 2,82 2,38
0,04 2,68 2,38
0,05 2,71 2,41
0,6 2,76
0,7 2,81
0,75 2,49
0,8 2,87
0,9 2,94
0,1 3,00 2,55
0,12 3,14
0,15 3,54 2,66
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La Figure 65 représente la chaleur de régénératidenue pour les trois types de solvant
pour chaque type de centrale. Le solvant a baséliteA et de TETA est celui affichant la plus
faible vapeur.

11
3 —~MEA-NGCC
010 MEA-CP
9 = MDEA-NGCC
S s -=- MDEA-CP
s -+ MDEA-TETA-NGCC
= -~ MDEA-TETA-CP
O
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<))
®)
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@©
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1 T T T T T T

0 0,05 0.1 015 02 0,25 03 035

Taux de charge pauvre (mol CO, / mol amines)

Figure 65. Chaleur de régénération (30 mass.% MEAO mass.% MDEA, 40 mass.% MDEA +
6 mass.% TETA)

2.4.3 Compression des fumées et du flux de CO

Il'y a trois lieux de compression dans le procégépremier correspond au compresseur des
fumées avant la colonne d‘absorption, le deuxiempanpage du solvant enrichi en £ le
dernier a la compression du €€én sortie de colonne de régénération.

La puissance consommée par la compression des dujpéqu'a 0,114 MPa dépend
évidemment de la pression des fumées en entréerdpresseur. En utilisant les valeurs de
pression données dans le Tableau 27, la compressimiere 5,0 kWh par tonne de fumées
pour la centrale NGCC et 9,15 kWhpour la centrale CP.

La puissance requise par la pompe du solvant reégjigeable par rapport au travail de
compression des fumées et du,CO n'est pas nécessaire d’'en tenir compte dankilén
énergétique du procédé.

La puissance consommée lors de la compressionudud# CQ dépend du débit de GO
ainsi que de la pression en entrée de compresS€alie-ci est fixée par la pression de
fonctionnement de la colonne de régénération. UeleBar 31 donne quelques valeurs de la
consommation énergétique de la compression du deixCQ. Méme si la consommation
énergétique est sensiblement la méme pour lestgpas de centrale, la puissance consommée
sera bien supérieure dans le cas d’'une central&ERRffet, les fumées étant plus concentrées
en CQ, le débit de C@récupéré en sortie de colonne de régénératiorpesamportant a taux
de captage identique. Conformément a ce qui aagtgorté dans le paragraphe 2.4.1.2.1, la
consommation énergétique liée a la compressiotudude CQ diminue avec le taux de charge.
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Tableau 31. Consommation énergétigue de la compréss du flux de CO,
Compression COkWh.t' CO,)

T paun NGCC-MEA (30 mass.%) CP-MEA (30 mass.%)
(mol CG, /mol MEA)
0,15 87,3 81,8
0,3 84,6 75,5
T paun NGCC-MDEA (50 mass.%) CP-MDEA (50 mass.%)
(mol CQG, /mol MDEA)
0,01 87,4 79,3
0,08 74,4 64,3
a
pauv Solvant 4 Solvant 4
(mol CG, /mol MDEA+TETA)
0,04 86,4 78,5
0,1 83,7 75,4

La Figure 66 représente les différentes consommatde puissance dans le procédé de
captage pour chaque cas pour un débit de fuméad@l&g.s. Elle permet de se représenter
concrétement les différents points de consommadioleur importance. Ainsi le compresseur
des fumées compte pratiguement pour la moitié grmiissance électrique consommée dans le
procédé. Alors que la puissance consommeée pami@g@du solvant est négligeable par rapport
aux deux autres consommations. On peut remarquetagpuissance de compression du, CO
est plus faible pour les procédés utilisant un aulva base de MDEA car la pression de
régénération est plus importante.

8 4 = Compression CO2
B Pompe solvant
7 4 il Compression fumées

Puissance (MW)
o

-

-

MGCC-MDEA MNGCC-MDEA+TETA CP-MDEA CP-MDEA+TETA
. 50 mass.% Solvant 4 . &0 mass. % Solant 4
a(pawd = 0,2 malfmol  a{paw) = 0,08 molimol  afpawd = 0,1 molimal ofpawd = 0,2 molimol  ofpau) = 0,08 molimal — aipawd = 0,1 molimol

Figure 66. Puissance consommée par compression déaprocédé de captage du Cpar
absorption chimique — débit fumées = 100 kg’s- taux de captage = 85%
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2.4.4 Impact sur le rendement
2.4.4.1 Cas de la centrale NGCC

L'impact du captage du GGsur le rendement de la centrale a été analysé gasieurs
solvants (Tableau 32) : trois solvants a base dé leNec différentes valeurs du taux de charge
pauvre, un solvant a base de MDEA et le dernidisatit le solvant 4 développé dans cette
étude. Le taux de captage du £0&té fixé a 85%.

Parmi les solvants a base de MEA, c’est celui daqulus haute valeur du taux de charge
pauvre qui donne la plus petite baisse de rendefnéh?%-points. Cependant Alie (2004) a
montré qu’une augmentation de la valeur du tauxcdarge pauvre s‘accompagne d'une
augmentation des pertes de charge dans la coloabsodption, entrainant des efforts de
compression supplémentaires. Dans cette étudeettEs de charge ont été considérées constantes
quelque soit la valeur du taux de charge pauvreplDe cette valeur du taux de charge pauvre
semble relativement élevée et pourrait entrainerpeblémes de corrosion. Dans la pratique,
cette valeur se situe aux alentours de 0,15 - ®dl6CO, / mol MEA. La baisse de rendement
associée est bien plus grande, entre 10,3 et 1gd8s. Bien que voisine, choisir 'une ou l'autre
valeur n’est pas anodin. En effet I'écart entredesx rendements atteint 0,7%-point. Cela vient
d'un plus grand soutirage de vapeur BP au niveawcydle combiné. Pour le cas le plus
défavorable, plus de 97% de la vapeur BP dispouihies le cycle combiné est soutirée pour les
besoins de la régénération du solvant. Il est arropte I'influence du soutirage sur le rendement
isentropique de la turbine BP du cycle vapeur a'sgté prise en compte.

Le solvant a base de MDEA améne a la méme baisserdkement que le cas le plus
favorable avec la MEA. Cependant la MDEA étant péactive avec le CQ la taille des
installations sera plus importante. Pour compangaipour un taux de captage de 85%, le débit

pour le solvant a base de MDEA aveg,,, = 0,01 mol CQ/ mol MDEA est de l'ordre de
1285 kg.8 alors que, pour le solvant contenant 30 mass.% Mk a = 0,25 mol CQ/

mol MEA, il n’est que de 777 kg's

pauv

Le solvant a base du mélange MDEA-TETA représeatentilleure solution avec un
rendement de 52,6% (PCI), soit une baisse rédug@%-points par rapport a la centrale de
référence. Le débit de solvant est de 1223 kdldaut bien garder a I'esprit que la baisse de
rendement la plus faible obtenue avec la MEA néteesn taux de charge pauvre en Geve,
pouvant poser des problémes de corrosion et litnigavitesse d’absorption du GDe méme,
un solvant & base de MDEA améne a une baisse dememt limitée mais la cela nécessite des
installations importantes dues a la faible réagtivie la MDEA avec le COLe nouveau
solvant développé devrait permettre, d’une partirditer la taille des installations et de réduire
les problémes de corrosion.

La compression des fumées et la compression du d@@somme approximativement la
méme puissance aux alentours de 11 - 12 MW. Ladais rendement associée est de I'ordre
de 1,5%-point. Mais la plus grosse perte proviensautirage de la vapeur BP qui compte pour
une baisse de rendement comprise entre 4,1 et |80if8s selon le solvant utilisé. Ce résultat
montre qu'il faut privilégier une minimisation da khaleur de régénération plutét qu’'une
minimisation de la puissance requise pour la cosgina du CQ

Le Tableau 32 présente aussi la variation du reedemet lorsque le taux de captage passe
de 85% a 95%. La baisse de rendement est de I'ater&%-point, principalement due au
soutirage de la vapeur BP. La compression du, @® compte que pour 0,2%-point

supplémentaire. Le cas MEA aveq,,,, = 0,15 mol CQ/ mol MEA ne permet pas d’atteindre
un taux de captage de 95% car le débit de vapeuigp®nible n’est pas suffisant.
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La quantité de C@eévité correspond a la différence entre les émissite CQ de la centrale
de référence et celles de la centrale avec capta@9. Elle est de 'ordre de 280 g.kWh

Tableau 32. Impact du captage du C@par absorption chimique - centrale NGCC - taux deaptage = 85%

Amine MEA MEA MEA MDEA MI’IEE)TE:
Concentration amine mass.% 30 30 30 50 Solvant 4
a pauy mol/mol 0,15 0,16 0,25 0,01 0,1
W(TAC) MW 319,7 319,7 319,7 319,7 319,7
W(TAV) MW 99,8 105,7 126,5 125,6 132,7
% vapeur BP soutirée % 97,4 88,7 58,0 59,5 48,9
Compression fumées MW 10,9 10,9 10,9 10,9 10,9
Soutirage vapeur BP MW 65,2 59,3 38,8 39,8 32,7
Compression C® MW 11,9 12,3 11,8 12,0 11,4
Puissance électrique nette MW 387,7 393,2 414,2 1413  420,6
Nélec-net % (PCI) 48,5 49,1 51,8 51,6 52,6
Baisse de rendemenAn %-point 11,0 10,3 7,7 7,8 6,9

An (compression fumées) %-point 14 14 14 14 1.4
An (compression C§) %-point 15 15 15 15 1.4
An (soutirage vapeur BP) %-point 8,1 7,4 4,9 50 4,1
CO, émis g.kKWH 62,3 61,4 58,3 58,5 57,4
CO, évité g.kwh' 276,1 277,0 280,1 279,9 281,0

Variation derendement pot

0/4- i - - -
un taux de captage de 95% /6-point L1 038 1.3

2442 Cas de la centrale CP

Les remarques faites pour la centrale NGCC sordrenalables pour la centrale CP. Pour
un solvant a base de MEA (30 mass.%) ameg,, = 0,15 mol CQ/ mol MEA, la baisse de

rendement atteint 13,6%-points. Le cas MDEA perteetéduire cette baisse a 9,7%-points. Et
le solvant a base de MDEA-TETA conduit a la pluditpebaisse de rendement avec
9,3%-points. Le rendement électrique net de laraknest de 29,2% (PCI) avec ce dernier
solvant. La encore, c’est le soutirage de la vap&uqui est le plus pénalisant.

La baisse de rendement est plus importante que pwircentrale NGCC. Cela s’explique
par la plus grosse quantité de O&ité, de I'ordre de 680 g.kWhAvec une centrale NGCC,
cette valeur n’atteignait que 280 g.kWhPour des baisses de rendement comparables, le
procédé de captage appligué a une centrale CP lest gfficace d'un point de vue
environnemental.
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Tableau 33. Impact du captage du C@par absorption chimigue - centrale CP - taux de gatage = 85%

Amine MEA MEA MDEA MFEE:\
Concentration amine mass.% 30 30 50 Solvant 4
a pauy mol/mol 0,15 0,2 0,08 0,1
W(TAV) MW 441,0 474,2 490,4 500,7
% vapeur BP soutirée % 63,9 49,0 41,7 37,1
Compression fumées MW 20,9 20,9 20,9 20,9
Soutirage vapeur BP MW 142,0 108,9 92,6 82,3
Compression C® MW 33,1 31,9 26,0 30,5
Auxiliaires MW 27,5 27,5 27,5 27,5
Puissance électrique nette MW 359,6 393,9 416,1 ,8421
n(élec-net) % (PCI) 24,9 27,3 28,8 29,2
An %-point 13,6 11,2 9,7 9,3

An (compression fumées) %-point 14 1.4 1.4 14
An (compression C§) %-point 2,3 2,2 1,8 2,1
An (soutirage vapeur BP) %-point 9,8 7,5 6,4 5,7
CO, émis g.kWH 199 181 172 169,3
CO; évité g.kwH 658 676 685 687,6
Variation de rendement %-point 15 1.2 13 11

pour taux de captage 95%

2.5 Conclusions

Un appareillage a été développé pour faire des megstiabsorption sur des mélanges
gazeux. Une série de mesures préliminaires noesmipde sélectionner une amine parmi trois
autres. L'amine choisie, la triethyléne tétramiest, tres réactive avec le @lle a, de plus,
une tres faible tension de vapeur, ce qui permditdier les pertes dans un procédé de captage
du CQ. Cette amine a été utilisée comme activateur darssolution aqueuse de MDEA pour
cumuler la réactivité de cette amine avec le €Qa facilité de régénération de la MDEA.

Concernant les solvants développés dans cette,étsiqromettent des codts plus faibles
gu’'avec les solvants les plus couramment utilisissque la MEA et la MDEA. De plus les flux
d’absorption expérimentaux indiquent une nette lacatton de I'absorption du GOen
présence de TETA. Il faut signaler que la compasitetenue lors des simulations ne constitue
pas forcément le cas optimal d’'un point de vue giteque.0. D’autres compositions pourraient
permettre de réduire encore la consommation érigogétlu procédé de captage du,CO

Il reste cependant de nombreux points a éclaietyr que les réactions mises en jeu. Ces
dernieres interviennent directement dans la détextioin de la cinétique de la réaction entre la
TETA et le CQ. De plus des essais de reproductibilité sur latsiité du CQ dans les solvants
devraient étre menés pour vérifier 'exactitude deanées expérimentales. Des mesures plus
précises a faible taux de charge, donc a faiblespre partielle, devraient aussi étre réalisées
pour améliorer la précision des données expérifen@éja recueillies. Avec l'appareillage
utilisé, les mesures de solubilités sont limitéas Ip capteur 1 MPa installé sur I'appareillage
expérimental. Un capteur basse pression devrati@stallé aussi pour améliorer la précision
des mesures de la solubilité a faible taux de ehdtdaudrait prévoir un systeme de vannes
permettant d'isoler le capteur basse pression bersg pression dans la cellule augmente. Enfin,
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afin de mieux représenter les équilibres liquidpeta entre le C@et les différents solvants, un
schéma réactionnel plus rigoureux devra étre étilis

Concernant la simulation, le soutirage de vapeunBRiveau du cycle vapeur a été supposé
sans incidence sur le rendement isentropique tledane. Bohm et al. (2007) rapportent que les
derniers étages de la turbine a vapeur devronaétptés pour fonctionner avec une quantité de
vapeur réduite.

Pour la centrale NGCC, la baisse de rendement &valans cette étude est du méme ordre
que ce qui peut étre trouvé dans la littératurer Rosolvant a base de MEA, Davison (2007) a
utilisé le procédé Econamine Fluor FG Plus qui grde réduire la consommation énergétique
lors de la régénération du solvant. La baisse ddement est environ 2,1%-points inférieure a
celle trouvée dans notre étude pour un solvantlagadase de MEA (30 mass.%) avec un taux
de charge pauvre de 0,15 mol £0Omol amine. Cette différence s’explique par | e le
procédé utilisé dans nos simulations était consantl. De plus chez ces auteurs, il N’y a pas
d’indication sur le taux de charge pauvre du sdlvparametre qui a un impact majeur sur la
chaleur de régénération. En effet nos simulatioéalisées avec le solvant a base de MEA
(30 mass.%) avec un taux de charge pauvre de GREB) / mol amine, donne des résultats
similaires. En utilisant le solvant 4 développé slaette étude, la baisse de rendement est
réduite a 6,9%-points, soit 0,9%-points de plusaget le procédé MHI utilisant 'amine KS-1
(Davison, 2007). Il faut cependant signaler quedacentration en amine et le taux de charge
pauvre n'ont pas été optimisé dans notre solvarmjuaine ameélioration du procédé devrait
permettre de réduire encore la baisse de renderdeatnsdal et al. (2007) ont évalué une
baisse de rendement de 8,8%-points pour un taukapéage de 85%, ce qui est encore
comparable avec nos résultats et ceux de Davisifiv}2

Pour la centrale CP, les résultats de la littéeaant un peu plus dispersés. Liljedahl et al.
(2001) avancent une baisse de rendement de 15,B¥%s-@vec un solvant a base de MEA et
13,0%-points avec un mélange MEA/MDEA. Davison (206st plus optimiste avec une baisse
de rendement de 9,2%-points pour le procédé Ecomafluor FG+ et 8,7%-points pour le
procédé MHI. Les résultats d’Aroonvillas et Veawg®07) sont comparables a ceux de
Davison (2007) pour l'utilisation d’'un solvant camtionnel a base de MEA avec une baisse de
9,7%-points. Par contre, ils rapportent des vale@sbasses pour la baisse de rendement avec
des procédés évolués utilisant des solutions agaeubase du mélange MEA-MDEA. Avec ce
solvant, la baisse de rendement serait comprise @ et 4,8%-points. Il semblerait que les
pénalités dues a la compression des fumées euxlldd CQ ne soient pas prises en compte
dans leur étude. Avec nos simulations, la baissemf#gement se situe entre 9,3 et 13,6%-points.
Les résultats obtenus avec le solvant 4 pourr@&ataméliorés si les valeurs obtenues a faible
taux de charge été confirmées. Il faudrait ausaiugr les performances du solvant avec un
procédé plus évolué tels que celui détaillé Figute

En conclusion, les différentes simulations ont m@mju’'une solution aqueuse a base d'un
mélange d’amines est une solution efficace pouareége CQ des fumées. Des procédés plus
développés devraient permettre de diminuer eneoit lié au captage du €Q.a chaleur
récupérée lors du refroidissement de la vapeurudaaant le rebouilleur de la colonne de
régénération pourrait étre utilisée pour pré-cteaufe solvant riche avant la colonne de
régénération.
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3 L'oxy-combustion dédiée au captage du CO

3.1 Modélisation des procédeés

Les deux modeles de centrale NGCC et CP, dévelsmpée le logiciel de procédés Aspen
Plus™ (paragraphe 2.3.2), ont été modifiées pour poueoictionner en oxy-combustion. Pour
passer d’'une centrale classique a une centraleaxypustion, il faut :

« modifier le cycle thermodynamique avec notammentréation d’'une boucle pour le
recyclage des fumées vers la chambre de combustion

e ajouter une ASU pour répondre aux besoins en oxygen

e développer un procédé de séparation du, @Bs autres constituants gazeux.
L'élaboration de ce procédé s’est basée sur lexdes existants dans la littérature. La
température de fonctionnement de ce procédé étanhe de celle du point triple du
CO,, il a fallu s’assurer que les températures ddgrdifits effluents dans le procédé ne
tombaient jamais en-dessous d'une température deritge afin d’éviter une
solidification du CQ. Il a aussi fallu s’assurer que le modéle thermadyique
permettait de représenter correctement le systéme.

Une fois les différents procédés construits, plusieétudes paramétriques ont été réalisées
pour évaluer I'influence de différents parametriés,ctels que la pureté du flux d’'oxygene et le
taux de captage. Les rendements sont exprimésyppont au PCI du gaz naturel ou du charbon.
La centrale convertie pour un fonctionnement en@axybustion sera appelée centra3D..

3.1.1 Modifications des centrales de référence

3.1.1.1 Conversion de la centrale NGCC

La centrale NGCC-@CO, est composée de trois parties (Figure 67): 'A&Usysteme de
production de I'électricité, qui est celui déctitaragraphe 2.3.2.1, et le systéme de captag®gdu C

4
| séparation|CO: :
duco, [ ¢

Fumées recycléex 90 vol.%

: >
Préchauffage fumées :Gaz (N, Ar, O3 ...)
: vers atmospheére

Figure 67. Modification de la centrale NGCC pour unfonctionnement en oxy-combustion
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Les différentes parties construites ou modifiéesr pm fonctionnement en oxy-combustion
sont indiquées par les cadres en pointillés skigare 67.

Pour pouvoir fonctionner en oxy-combustion, il faetycler environ 90 vol.% des fumées
pour contréler la température de flamme dans lanbin@ de combustion de la TAC (cadre 1).
Les fumées sont recomprimées dans le compressdarTd®C. A cause du changement de la
composition des fumées, la température des fumeéedrtie de compresseur est inférieure a
celle du cas de référence (paragraphe 2.3.2). Deent@ température en sortie de turbine est
plus grande que dans le cas de référence. Dansntsale de référence, la chaudiere a été
optimisée pour une température des fumées de 91l &.donc été décidé d'utiliser un
échangeur gaz-gaz entre les fumées recomprimées &meées détendues pour refroidir ces
dernieres jusqu'a 917 K et préchauffer les fuméesomprimées avant la chambre de
combustion (cadre 2). Cela permet de diminuer lantjté de gaz naturel consommeée. Les
niveaux de température et de compression du cygpeuwr restent inchangés par rapport a la
centrale de référence, seuls les débits sont gjusté

L’ASU (cadre 3) produit un flux d’'oxygéne dont larpté varie entre 85 et 97 mol.%. Cet
oxygeéne est injecté dans la chambre de combustida @AC avec le gaz naturel (GN) et les
fumées recyclées. Le débit d’air en entrée d’ASUfi®é pour avoir un exces d’'oxygéne de
5 mol.% (sur base humide) en sortie de chambreod#gstion pour assurer une combustion
complete du gaz naturel. Les caractéristiques ipates de la TAC ont été conservées par
rapport a la TAC de référence : méme niveau de oesspn, méme température en entrée de
turbine (TIT) et méme débit réduitgQéquation 2-43). Les caractéristiques de la clkntra
NGCC-Q/CO, sont répertoriées dans le Tableau 34.

Tableau 34. Caractéristigues de la centrale NGCC-£CO,

NGCC-G/CO,
Pression de sortie du compresseur de la TAC MPa 524
Température d’entrée de la turbine K 1700
Température de sortie de la turbine K i(l)gg EBﬂ;g:g g; gg mg:z;zg
Pression de sortie de la turbine MPa 0,116
Pression de la vapeur HP MPa 16,50
Pression de la vapeur MP MPa 2,28
Pression de la vapeur LP MPa 0,320
Pression de condensation Pa 3900
Température de surchauffe de la vapeur HP K 837
Température de surchauffe de la vapeur MP K 840

Le procédé de séparation frigorifique (cadre 4)p&sté en aval du systéme de production de
I'électricité. Il ne traite qu’une partie des furséBautre partie étant recyclée vers la TAC.

3.1.1.2 Conversion de la centrale CP

Le schéma de principe de la centrale CP est rapéeser la Figure 68. L’ASU produit un
flux d’'oxygéne dont la pureté varie entre 95 e638p1.%. Le débit d'oxygéne est calculé pour
avoir un exces d’'oxygene de 5 mol.% (sur base he)ngigrés combustion du charbon.
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ASU :
i3
teereeeerasieracescecansedhe O 2
> ¢ Ventilateur :
: Echangeur
E I . gaz-gaz
$ececcssscccccccccrrssesd . . 4
Charbon X : Captage| CO::
— | CC HRSG ESP —» Désulf i dupcogz —!
é .
: ECycIe Fuméesecyclées : :
: vapeur (T0VOL%)  iGaz (N, Ar, 0, )

Vers atmosphére :

Figure 68. Modification de la centrale CP pour un énctionnement en oxy-combustion

Le principal changement par rapport & la centréel€ référence consiste en la recirculation
de deux tiers des fumées pour controler la températe flamme (cadre 1) et la mise en place
d'un ventilateur pour recomprimer les fumées afen mhlier aux pertes de charge dans la
chaudiere (cadre 2). A cela, il faut rajouter 'AStadre 3) et le procédé de séparation dy CO
(cadre 4). Le cycle vapeur reste inchangé. Le dmadtilisé est le méme que celui spécifié dans
le paragraphe 2.3.2.2. Les caractéristiques den&rale CP-@CO, sont répertoriées dans le
Tableau 35.

Tableau 35. Caractéristiques du cycle @CO, appliqué a une CP

CP-G/CO,

Débit de charbon kg’s 54,5
Température en sortie du foyer K 1499
Débit de vapeur HP kg's 459,5
Débit de vapeur MP kg's 4249
Pression de la vapeur HP MPa 17,1
Température de surchauffe de la vapeur HP K 806,5
Température de surchauffe de la vapeur MP K 813,0
Pression de condensation Pa 3900

3.1.2 L’unité de séparation de l'air

L’ASU utilisée pour ces simulations (Figure 69) esnventionnelle (Arpentinier et al.,
2001; Wilkinson et al., 2000), méme si la configima change d'une ASU a l'autre. Le
principe est basé sur une double colonne de distifl qui produit de I'oxygene liquide a
0.15 MPa. Cette double colonne comporte une phdige pression permettant une premiére
purification et une partie basse pression finatidanpurification. Le principe de la double
colonne repose sur un systéme d’évaporation-coatiens Le flux d’azote en téte de colonne
haute pression (colonne HP) est condensé pourifailera chaleur a la colonne basse pression
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(colonne LP). Cette chaleur sert & évaporer I'gzotenposé plus volatile que I'oxygéne, et
ainsi a purifier le flux d’'oxygéne.

Colonne LP

3 8

FILTRE ECH2 LK |
= _— 7
e

Colonne HP

, CPRL 4 o ]J
| e S 2 2
o

17

Figure 69. Modélisation de I'unité de séparation déair (ASU) pour le cycle O,/CO,

De l'air aux conditions ISO (0,1013 MPa, 288,15 Humidité relative 60%) est d’abord
envoyé dans le compresseur a deux étages aveddisfement intermédiaire (CPR1). La
pression de sortie du compresseur se situe autoalsnde 0,5 — 0,62 MPa selon la pureté en
oxygéne requise. Un filtre permet de retirer I'eludioxyde de carbone et les hydrocarbures
présents dans l'air (3). Le flux d’air (4) est eitsiséparé en deux. Le flux primaire (8) est
envoyé dans un échangeur cryogénique (ECH1) @l fledroidi jusqu’a son point de rosée par
le flux d’azote (19) récupéré en téte de colonneldPflux d’air secondaire (5) est compressé
jusqu’a 1,14 MPa et refroidi a 303,15 K. Il est densé dans un deuxiéme échangeur
cryogénique (ECH2). Les frigories sont fournies parflux d'azote (20) provenant de
I'échangeur (ECH1) et par le flux d’'oxygéene (16¢ugéré en pied de colonne LP. Les deux
flux d'air sont introduits dans la colonne HP. Lizgsion de fonctionnement de la colonne est
fixée par la pression de sortie du compresseur (GPR1), les pertes de charge dans I'ASU
étant supposées constantes quelque soit la predsidonctionnement de la colonne HP. La
détente du flux comprimé produit des frigories dépgntaires nécessaires au procédé. Un flux
enrichi en azote (12) est récupéré en téte de welbtP tandis qu’un flux enrichi en,QL1) est
récupéré en pied de colonne LP. Cet effluent contdgproximativement 36 mol.% dOCes
deux flux liquides sont sous-refroidis dans I'éaaur cryogénique (ECHS3) par le flux d’azote
(18) récupéré en téte de colonne LP. Les deuxsitws-refroidi (13 et 14) sont envoyés dans la
colonne LP pour étre purifiés. La pression en thtecolonne LP est fixée a 0,15 MPa pour
éviter les infiltrations d’air. Dans le cas de émtrale NGCC, le flux d’oxygene liquide récupéré
au pied de colonne LP est pompé jusqu'a 2,7 MPes atoe pour la centrale CP le flux
d'oxygene est directement envoyé vers I'échang&@H2). Ce flux est alors vaporisé en
cédant ses frigories dans I'échangeur cryogéniB@HQ). La température du flux d'azote (21)
et d’'oxygene (17) en sortie de (ECH2) est fixée8,P5 K. Le débit d'air (5) est calculé pour
atteindre cette spécification.
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3.1.3 Le procédé de captage du CO

3.1.3.1  Principe

Le principe de I'oxy-combustion est de concentes fumées en GOpour diminuer le
volume de fumées a traiter et ainsi faciliter Iptage du CQ@ Mais il faut encore purifier les
fumées et compresser le flux de £@tant donné la grande concentration ern, @éns les
fumées, un procédé frigorifique est tout indiquéimpséparer le COdes autres gaz ¢NAr,
0....).

La Figure 70 représente le diagramme de phase du I&3 fumées étant disponibles a
environ 0,1 MPa a 303 K, elles sont compresséegqujas3,5 MPa et complétement
déshydratées. A cette pression, un refroidisserdestfumées en-deca de 273 K permet de
liquéfier le CQ, tandis que l'azote, I'argon et I'oxygéne restérem phase gazeuse. Ce
changement de phase permet de séparer Jal€Oautres constituants.
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Figure 70. Diagramme de phase du C&(ChemicalLogic Corporation)

3.1.3.2  Description

Wilkinson et al. (2000,2001) ont proposé deux typegrocédés de captage de,@asés
sur la différence des points d’ébullition des digféts constituants des fumées. Pour notre étude,
un procédé mettant en ceuvre un systéme de conmgresgiansion des fumées a été utilisé
pour produire les frigories nécessaires a faiblét.ch est inspiré du travail effectué par
Wilkinson et al. (2000, 2001) en fixant la températ minimale a 218,15 K pour éviter
d’éventuels problemes de solidification du£O

Le systeme de captage du L£€xt représenté Figure 71. Les fumées récupéréesrta de

chaudiére sont refroidies a 303,15 K pour retigermajeure partie de l'eau. Les fumées
refroidies (1) sont comprimées jusqu'a 3,5 MPa yarcompresseur (MCPRL1) a trois étages
avec refroidissements intermédiaires a 313,15 K. pkession de sortie du compresseur
correspond a la pression de fonctionnement detéude déshydratation (TEG) des fumées
utilisant du triéthylene glycol. La fraction molaid’eau résiduelle en sortie d'unité est fixée a
20 ppm. Il est important que cette valeur soitlies hasse possible afin d’éviter la formation de
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cristaux dans le procédé de captage et de limeeephénomeénes de corrosion et de formation
d’hydrates dans les pipelines. Les fumées déstgebatont mélangeées avec deux flux recyclés
(14 et 21). Le flux résultant entre dans un prergignangeur thermique (MECH1) ou il est
refroidi pour liquéfier une partie du G@résent dans les fumées. Le séparateur gaz-ligeide
permet de récupérer une phase liquide enrichie@n(1®) et une phase gazeuse (6) contenant
du CQ et des gaz non-condensables a cette tempéralsirgue I'argon, I'oxygene et l'azote.
Cet effluent gazeux est envoyé dans I'échangeumiee (MECH2) pour récupérer du €O
supplémentaire. La température de sortie de ce danditionne le taux de captage. Plus la
température en sortie est basse plus la quantitéGdeécupérée sera grande. La température
minimale a été fixée a 223,15 K. Cet échangeut éliphasique, une température de pincement
de 5 K entre les flux froids (8 et 9) entrant efliex chaud sortant (7) a été choisie. Pour ce
faire, le flux est détendu adiabatiquement dansélgarateur gaz-liquide (F2). La chute de
pression est calculée pour obtenir cette températarpincement. Un liquide riche en £0O)

et un effluent gazeux appauvri en £@) sont recueillis en sortie du séparateur ggzidie
(F2). L'effluent gazeux cede ses frigories suceessent aux deux échangeurs frigorifiques
(MECH2) et (MECHL1). A la sortie de ce dernier édpeur, le flux gazeux (16), principalement
composé d'azote, d’argon et d’oxygéne, est chaui§gu’'a 423,15 K en utilisant la chaleur
disponible au niveau des échangeurs du compresselirétagés (MCPR1). Ils sont alors
détendus dans une turbine a deux étages avec hasffecjusqu’a la pression atmosphérique
(18) pour récupérer de la puissance supplémentareompresseur (MCPR1) fournit assez de
chaleur pour les deux surchauffes, mais la tempérast limitée a 423,15 K. Quant au liquide
recueilli au pied de (F2), il cede ses frigorid®ahangeur (MECH2) puis est détendu par une
vanne (V1) pour produire des frigories supplémeesainécessaires a (MECH2). Une
température de pincement de 5 K entre le flux cleadcant (6) et les flux froids sortant (10, 12
et 15) a été fixée. Puis ces flux cédent leurofigg a I'échangeur (MECHL1). La température
de pincement entre les flux froids entrant (125tet le flux chaud sortant (5) est alors de 5 K.
Le flux (13) est alors recomprimé et mélangé aescflmées entrantes. Le liquide enrichi en
CO; (19) récupéré au pied de (F3) est détendu grédaevanne (V2) pour vaporiser une partie
des gaz qui se sont solubilisés dans le, Gfquide. La chute de pression est calculée pour
obtenir une pureté en G@e 99 mol.%. La partie gazeuse (20) est recyclée ks fumées
aprés recompression. Quant a la partie liquide, (28 va céder ses frigories a I'’échangeur
(MECHL1) puis étre comprimée par un compresseur saeoidissement intermédiaire a deux
étages (MCPR2). La pression de sortie est fixée MRa (24).

Le rendement isentropique des compresseurs vaue0@:lui des deux turbines 0,72.
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Figure 71. Modélisation du procédé de captage frigifique du CO,
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3.1.3.3  Modele thermodynamique

Pour le procédé de captage, il est important dessiar que les équilibres liquide-vapeur du
systtme BCO, sont bien représentés par le logiciel Aspen PlusLe modéle
thermodynamique Redlich-Kwong-Soave a été utilsgngxe 5). Le paramétre d’interaction

binaire kcoz_N2 fourni par le logiciel est tiré de Knapp et aB82) et vaut -0,0315.

Les équilibres liquide-vapeur obtenus avec cetlewaont été comparés avec les données de
la littérature. Plusieurs auteurs ont publiés demédes d’équilibre relatives au systeme, Gl
a différents niveaux de température (Tableau 363 données expérimentales de ces auteurs
sont bien représentées par ce modele thermodynamigtSahhaf et al. (1983) : Figure 72,
Weber et al. (1984) : Figure 73 et Yorizane et(&985) : Figure 74. Les données en phase
liquide sont bien représentées, mais les donnéda ghase vapeur divergent pour les plus
grandes fractions molaires en, Monfiguration inexistante dans le procédé deappt

Tableau 36. Références sur les équilibres liquideapeur du systéeme C@N,

Auteurs T/°C P /bar

Zenner et Dana (1963) 550 12> 139
Muirbrook et Prausnitz (1965) 0 55 120
Somait et Kidnay (1978) -3 32123
Al-Sahhaf et al. (1983) -53 -33 15> 167
Weber et al. (1984) 500 50-> 100
Yorizane et al. (1985) & 25 45> 120

Le paramétre d’interaction binaire du modele RKy&oantre le CQet N,, disponible dans
Aspen Plu8”, représente correctement I'ensemble des donnépérimentales. Quelques
déviations peuvent apparaitre a haute pressioner@ept le procédé de captage du, @@
fonctionne qu'a 3,5 MPa limitant les erreurs pdssibsur la détermination des équilibres
liquide-vapeur. Cette valeur a donc été conseroée lps différentes simulations.
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Figure 72. Equilibre liquide-vapeur du systeme MCO, — Al-Sahhaf et al. (1983)
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Modéle RK-Soave (Aspen) - 223,15 K
—-~- Modele RK-Soave (Aspen) - 248,15 K
14 - —--—--Modéle RK-Soave (Aspen) - 273,15 K
PR ® Weber et al. (1984) - 223,15 K
e N X Weber et al. (1984) - 248,15 K
12 - v B Weberetal. (1984) - 273,15 K
©
o
=
~~
c
.
)
%)
[¢]
p—
o
0 T T T T
0 0.2 0.4 0.6 0.8 1
X(N,), Y(N,) /fraction molaire
Figure 73. Equilibre liquide-vapeur du systéme NCO, - Weber et al. (1984)
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Figure 74. Equilibre liquide-vapeur du systeme BCO, - Yorizane et al. (1985)

3.2 Résultats des simulations

Plusieurs parametres clés du cyclgQD, ont été évalués pour choisir la configuration la
plus appropriée. L'influence de la pureté du flugxggéne a ainsi été analysée, entre 85 et
97 mol.% dans le cas d'une centrale NGCC et eriret 99,5 mol.% dans le cas d’une centrale
CP. Le procédé de captage du,@Gté optimisé pour minimiser la consommation gitégue.
L’impact du taux de captage sur le rendement égrirde la centrale a aussi été évalué.
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3.2.1 Influence de la consommation spécifique del’  ASU

L'’ASU a un impact tres important sur le rendemeatla centrale et sur la puissance de
sortie. Le compresseur d’air est le principal élénmmnsommateur d’électricité. La puissance
requise dépend du débit d’air en entrée du compuest du niveau de pression requis dans la
double colonne.

En ce qui concerne la centrale NGCC, la pressidiomnigionnement de la colonne HP passe
de 0,421 a 0,538 MPa lorsque la pureté en oxygarie de 85 a 97 mol.%. La pression en
sortie du compresseur d'air augmente similairemeodir compenser ce phénoméne. La
puissance consommée au niveau du compresseur aliginente donc avec la pureté en
oxygene. La pression de sortie du compresseur eticalculée pour avoir une température de
pincement Ti,c de 0,75 K au niveau du condenseur-évaporateuraddolible colonne. La
température de condensation du flux d’azote en d&tecolonne haute pression doit étre
supérieure a la température d’ébullition du fluwOgd’pour que le condenseur-évaporateur
fonctionne correctement. Il est donc nécessaireoifaine pression suffisante dans la colonne
haute pression pour satisfaire cette conditiorf-igare 75 représente les courbes de pression de
vapeur saturante de I'oxygene et de I'azote. Aginsine pression de 0,15 MPa est fixée pour le
flux d’oxygéne, il est nécessaire que la pressiorflax d’azote atteigne 0,53 MPa pour une
température de pincement de 0,75 K. En pratiqudjube d’oxygéne n’'est jamais pur et
comporte toujours de I'azote et de I'argon qui sdas volatiles. La température d’ébullition du
flux d’oxygene augmente donc avec sa pureté. Lsspye dans la colonne HP est donc d’autant
plus importante que le flux d’oxygéne est pur.

0.7
--02
Pression de la 0.6 1 —N2
colonne haute--...---. 'o |
pressiol <
o
=04
c
S
@ 0.3 |
: o .
Pression de la 9o Tone | ..o
colonne basse: - -teeeeees > e
pression 0.1 1 .
0.0 SEELELL - ‘ ‘ ‘
70 75 80 85 90 95 100

T (K)

Figure 75. Pression de vapeur saturante du nitroge et de 'oxygene

Suivant la pureté du flux d’'oxygéne, la consommatipécifique de I'ASU varie entre 221,3
et 283,0 kWh par tonne de flux d@Tableau 37). Ces valeurs sont en accord avealesirs
avanceées par Andersson et Maksinen (2002) et Déflat. (2004) (Tableau 38). La valeur de la
consommation spécifique de Liljedahl et al. (20p&lr une pureté de 99 mass.% est environ
10% plus petite que notre valeur a 99,5 mol.%.

Tableau 37. Consommation spécifique de I’ASU pougrlcentrale NGCC et la centrale CP

Pureté @/mol.%

85 90 95 97 99,5
Consommation (NGCC) kKWH-1O, 221,3 239,2 260,2 268,7
Consommation (CP) KWH-1O, 260,5 269,1 282,7
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Tableau 38. Consommation des ASU dans la littérater

Dillon et al. Andersson et Maksinen L'”eglahl et
(2004) (2002) (20(')1)
Pureté Q mol.% 95 90 95 97 ~ 99
Consommation kWh1o, 245,6 229.,6 243,8 250,1 257,6

La puissance consommeée au niveau de I'ASU est inggortante et représente
approximativement 13% de la puissance brute prechar la centrale NGCCAZO; et 20%
dans le cas de la centrale CREID.. Le charbon contenant plus de carbone par moldeqgaz
naturel, il est nécessaire de produire plus d’orggeour la combustion.

La pénalité due a la conversion de la central&aléterminée a partir des simulations sans
captage de COElle correspond a la différence entre le rendérélattrique net de la centrale
de référence et le rendement électrique net deetdrale Q/CO,. C'est 'ASU qui est le
principal responsable de la baisse de rendement [Bacas NGCC, cette baisse varie entre 5,4
et 6,3 %-points suivant la pureté du flux d’'oxygémableau 39) et entre 7,1 et 7,3 %-points
pour le cas CP (Tableau 40). L’ASU est donc plusapgante pour une centrale fonctionnant au
charbon car la demande en oxygene y est plus iamterpour chaque kilowattheure produit.

Tableau 39. Impact de I'ASU sur la centrale NGCC-@QCO,

Pureté @/mol.%

85 90 95 97
Débit du flux d'Q t.ht 271,7 255,7 241,4 236,8
Puissance ASU MW 60,1 61,2 62,8 63,6
Baisse de rendement %-points 54 5,8 6,2 6,3

Tableau 40. Impact de I'ASU sur la centrale CP-@CO,

Pureté @/mol.%

95 97 99,5
Débit du flux d'Q t.H' 437 428 413
Puissance ASU MW 113,9 115.1 116,8
Baisse de rendement %-points 7,1 7,2 7,3

La quantité d’oxygene requise est trop élevée pétre produite que par une seule ASU.
Dans le cas d’'une centrale NGCC, il faudra a pugfiser 2 ou 3 trains d’ASU, contre 4 ou 5
pour une centrale CP.

Une grande pureté d'oxygene n’est pas souhaitableregard des résultats obtenus.
Cependant la composition des fumées et notammerrieentration en CQest liée a cette
pureté d'oxygene. Le fonctionnement du procédéaggage est donc intimement lié a celui de
I’ASU.

3.2.2 Composition des fumées avant captage du CO

La concentration en GQlans les fumées est fonction de la pureté en oeydgen effet, en
sortie de chambre de combustion, les fumées santatit plus diluées avec I'azote et I'argon
que la pureté en oxygéne est faible. La compositemfumées aprés condensation de la vapeur
d’eau a 303 K est donnée dans le Tableau 41 paentrale au gaz naturel et dans le Tableau
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42 pour la centrale au charbon. La concentratioazmte diminue avec la pureté en oxygene
alors que la concentration en argon reste consthateoncentration en azote tend a s’annuler
pour une pureté d'©de 97 mol.% car le flux d’oxygene contient tresi pazote. Pour la
centrale NGCC, la concentration en Gigmente de 66,8 a 85,5 mol.% lorsque la pure@en
passe de 85 a 97 mol.%. Pour la centrale CP, elésepde 84,9 & 89,8 mol.% lorsque la
concentration en oxygéne varie de 95 a 99,5 mdl.%era donc d’autant plus facile de séparer
le CO; que la pureté en oxygéne sera grande. Pour lsatei@P, on peut noter que, pour une
pureté d’oxygéne de 99,5 mol.%, la quantité d’aebt@argon résiduelle devient tres faible.

Tableau 41. Composition des fumées en entrée de pédlé de captage (303,15 K) — NGCC

Pureté Q mol.% 85 90 95 97
Débit fumées kmol’s 1,48 1,32 1,19 1,14
H.O mol.% 3,1 3,0 3,0 3,0
CGo, mol.% 66,8 74,1 82,1 85,5
N, mol.% 18,9 11,0 2,5 0,4
O, mol.% 5,5 5,7 5,7 5,7
Ar mol.% 5,5 6,0 6,6 5,4

Tableau 42. Composition des fumées en entrée de pédlé de captage (303,15 K) — CP

Pureté Q@ mol.% 95 97 99,5
Débit fumées kmol5 3,44 3,36 3,26
H,O mol.% 3,4 3,4 3,4
CcCO, mol.% 84,9 87,0 89,8
N mol.% 1,8 0,5 0,5
O, mol.% 5,6 5,7 5,6
Ar mol.% 4,2 3,3 0,5

3.2.3 Optimisation du procédé de captage du CO

Pour chaque pureté d'oxygéne, nous avons évalumfluBnce de la température de
refroidissement du premier échangeur frigorifigiECH1) (Figure 71) sur le fonctionnement
du procédé de captage pour plusieurs températuriees au niveau de I'échangeur (MECH2).
Cette derniére température est le parametre pahftikant le taux de captage du €O

Par la suite, on désignera par TFR1 la températeimefroidissement du premier échangeur
frigorifique et par TFR2 la température de refresdiment du second échangeur frigorifique.

3.2.3.1  Analyse du fonctionnement du procédé

Les résultats et les conclusions suivants sontifeetala centrale NGCC-CO, utilisant un
flux d’oxygene contenant 90 mol.% d&OLes conclusions sont également valables pour les
autres puretés en oxygéene et pour la centralerbamaulvérisée.

La Figure 76 représente la puissance consomméelelamecédé de captage du £ansi
gue le taux de récupération pour une valeur de TE&®233,15 K. Le taux de séparation
diminue lorsque TFR1 augmente car la premiére aépar qui a lieu dans le séparateur gaz-
liquide (F1) (Figure 71), est mains efficace. Lasgance consommeée dans le procédé passe par
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un minimum en fonction de TFR1. Dans le cas presentninimum se situe aux alentours de
262 K. Cette température sera appelgesl, correspondant a la température optimale en terme

de consommation électrique. Cette température @stratlante du taux de captage, donc de
TFR2.
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Figure 76. Puissance totale consommée dans le prdééle séparation et taux de récupération du CO
pureté O, = 90 mol.% - TFR2 = 233,15 K
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Figure 77. Consommation de chaque élément du proac&de séparation
pureté O, = 90 mol.% - TFR2 = 233,15 K

La Figure 77 représente la part de la puissanceocomée par chaque compresseur du
procédé. La puissance récupérée par la turbinaussi représentée. La puissance consommée
par la compression des fumées (MCPR1) est indépendte la valeur de TFR1. Elle est le
principal élément consommateur du procédé, reptaéseplus de 80% de la consommation
totale. La puissance développée lors de la déegegaz non-condensables (Turbine) et la
puissance (CPR1) nécessaire a la recompressiolnduetyclé (20) (Figure 71) ne varie que
trés légerement avec TFR1. Cette derniére puiss@ste relativement faible en comparaison
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de celle requise pour la compression finale du, Q@CPR2) et celle consommée par le
deuxieme compresseur (CPR2), notamment pour lesggpaindes valeurs de TFR1.

La compression finale du G®énéficie de 'augmentation de TFR1. En effetsplFR1 est
élevée moins la détente au niveau de la vanne €¥2)mportante pour atteindre la pureté en
CO, spécifiée (Figure 78). Le taux de compression @upresseur (MCPR2) est alors moins
important limitant sa consommation électrique.

0,0

-0,5 A

-1,0

-1,5 A

Chute de pression au niveau
de la vanne (V2) (MPa)

-2,5 T T T T T

240 245 250 255 260 265 270
Température du 1°*' refroidissement TFR1 (K)

Figure 78. Détente au niveau de (V2) en fonction dé-R1 - pureté G, = 90 mol.% - TFR2 = 233,15 K

La puissance consommeée au niveau de (CPR2) auganatel FR1 et cette augmentation a
tendance a s’'accélérer pour les températures les @llevées. Cela est d0 a une forte
augmentation du débit recyclé vers le compresseBRQ). La Figure 79 représente I'évolution
de différents débits dans le procédé en fonctioTER1. Le flux (4) représente les fumées
entrant dans le premier échangeur frigorifique (MBRE le flux (19) correspond a l'effluent
liquide récupéré au niveau de (F1), le flux (6) esui entrant dans le deuxiéme échangeur
frigorifique (MECH2) et le flux (9) est le débit gest recyclé vers (CPR2). On s‘apercoit que le
débit de fumées (4) augmente avec TFR1. Dans lepoesent, le débit varie de 1,55 a
3,31 kmol.8 quand TFR1 augmente de 244,15 K & 264,15 K. @efienentation est a relier &
une augmentation du débit du flux recyclé (9). Epasation au niveau de (F1) étant moins
efficace, le flux gazeux (6) contient alors beaycale CQ qui sera récupéré lors du
refroidissement dans I'échangeur frigorifigue (MEZJHd'ou une augmentation du débit du
flux (9). Bien que, entre 244,15 K et 264,15 Kdkbit du flux recyclé (9) soit multiplié par
13,2, la puissance consommée au niveau de (CPRBR&) multipliée que par 4,9. En réalité, la
chute de pression cumulée entre le séparateure(H2)vanne (V1) est moins importante quand
TFR1 augmente, compensant légérement 'augmentdéaiébit. Le débit du flux (19) diminue
de 24% quand TFR1 varie de 245 a 265 K. Cependatatiulx de séparation reste quasiment
constant (Figure 76) car la pureté de ce flux en &@mente avec TFR1.

Pour des valeurs de TFR1 inférieures,gek, la diminution de la puissance consommeée par
le compresseur (MCPR2) due a une augmentation &1L TEmporte sur 'augmentation de la
puissance consommee par le compresseur (CPR2).aMaigla de o I'effet inverse se
produit. Choisir une température superieure gaql: n'est pas une bonne solution car cela
implique une augmentation de la puissance a foetnin taux de séparation plus faible.

127



35
— Flux (4)
3.0 7 ... Fux (19)
25 — - Flux (6) )
& — - Flux (9) /
9 ’
° 2,0
£ 0
S s,
= 1,51 s
o - /
8 -
110 I P -/. ..... /:_/_ .
R T Pt -
0,5 7 - - -
0,0 — ‘ ‘ ‘ ‘
240 245 250 255 260 265 270

TFR1 (K)

Figure 79. Variation du débit des effluents dans lprocédé de captage en fonction de TFR1
pureté O, =90 mol.% - TFR2 = 233,15 K

3.2.3.2  Détermination du point de fonctionnement du procédé

D’un point de vue énergétique, la meilleure soluttonsiste a prendre TFR1 égaleygelee
Cependant cette valeur correspond aussi a un @udcdipération relativement faible. Un autre
point de vue serait d’examiner la consommation iigée du procédé pour chaque tonne de
CO, récupérée (Figure 80). L'évolution de la consoniomaspécifique est identique quelle que
soit la valeur de TFR2. Comme la puissance cons@nla&onsommation specifique atteint un
minimum aux alentours de,ee. La température minimisant la consommation spgioifiest
sensiblement la méme pour chaque valeur de TFR2IXeun écart de quelgues Kelvin n'a
gu’une légere influence sur la consommation spefi
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Figure 80. Consommation spécifique du procédé demtage en fonction de TFR1 et TFR2
pureté O, = 90 mol.%
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La meilleure solution serait de spécifier la valeptimale de TFR1 pour chaque taux de
captage, c'est a dire pour chaque valeur de TFR&sMlans I'étude présente, une seule
température a été choisie pour tous les taux daraépn. Nous désignerons pgfo.dsqs cette
température. Ainsi, pour chaque pureté g'One valeur de Joeqe @ €t€ déterminée. Dans
I'exemple précédent, sbcegs@ €té choisi égal a 260,15 K car la consommatp@tique ne
varie que trés légerement autour de cette valeur p&-R2 comprise entre 223,15 K et
233,15 K. De plus cela permet d’'atteindre un taenséparation du Gplus important que si
Topreecavait été preférée.

Le Tableau 43 et le Tableau 44 présentent reseatint les caractéristiques du procédé de
séparation frigorifique pour les deux types de rde$ étudiées. Les températures de
fonctionnement J.csq¢ SONt Spécifiées pour chaque pureté gnaisi que les consommations
spécifiques et les taux de captage associés a TkR2différentes simulations rapportent une
consommation spécifique comprise entre 125 et MW par tonne de CQOrécupérée pour la
NGCC-G/CO; et entre 122 et 138 kWH.pour la centrale CPALO.,.

Tableau 43. Caractéristigues du procédé de séparati frigorifigue — NGCC-0,/CO,

TFR2 (K)
Pureté Q@ Tproceds
(mol.%)  (K) 253,15 248,15 243,15 233,15 223,15
85 258,15 Consommation (kwh) 167,1  157,9
Taux de captage (%) 70,8 80,9
9 260.15 Consommation (kWHh? 1566 1461 1423
Taux de captage (%) 67,0 79,7 81,7
95 263,15 Consommation (KWH3 137,6 131,2  131,7
Taux de captage (%) 74,7 87,9 91,6
97 265,15 Consommation (kwhY 131,6 125,4 128,1
Taux de captage (%) 74,2 85,4 93,4

Tableau 44. Caractéristiqgues du procédé de séparat frigorifigue — CP-0,/CO,

TFR2 (K)
Pureté Q Tprocédé
(mol.%)  (K) 260,15 256,15 253,15 243,15 223,15
95 264.15 Consommation (kWHh?% 1378 1306 1306
Taux de captage (%) 739 854 933
97 264.15 Consommation (KWh 134,9 127,0  127,7
Taux de captage (%) 74,3 88,3 94,5
99.5 264.15 Consommation (kWh% 129,9 124,2 1223
Taux de captage (%) 75,6 86,2 96,2

Pour un taux de captage donné, la températurefaedissement TFR2 augmente avec la
pureté en @ diminuant la consommation énergétique du proc#dsi que les risques de
solidification du CQ. De plus, une plus grande pureté du flux d’'oxygeeenet d’atteindre un
taux de captage maximal plus grand. Cependant daotomation énergétique au niveau de
I’ASU augmente aussi avec la pureté en,dlest donc nécessaire de faire un bilan global s
la centrale pour déterminer la meilleure configorat
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3.2.3.3 Performances du procédé de captage

Le Tableau 45 détaille les caractéristiques du gdécde captage dans différentes
configurations pour les deux types de centrale.pugssance consommée au niveau de la
compression des fumées ne dépend que du débit tede este compresseur. Elle est donc
d’autant plus faible que la pureté en oxygéne kesté. Ce compresseur représente a lui seul
plus de 80% de la consommation totale du procéde.

La puissance nécessaire pour la recompressionuwesetyclés diminue avec la pureté en
oxygene et augmente avec le taux de séparatioiifiépé@a compression du GQlépend du
débit du CQ en entrée de compresseur mais aussi de la pressientrée. Ainsi, dans le cas
NGCC-QJ/CO,, lorsque la pureté d'Opasse de 85 a 97 mol.%, la puissance consommée
diminue de 4,0 a 3,4 MW pour un taux de séparatien75%. La pression en entrée du
compresseur est d’autant plus faible que la puetBux d’'O, est basse, car la purification du
flux de CQ nécessite une détente plus importante au nivegd2)gFigure 71). Un plus grand
effort de compression est donc requis au niveagedeompresseur. Quant a la quantité de
puissance récupérée lors de la détente de I'efflgareux pauvre en GQelle dépend de la
pureté du flux d’oxygéne ainsi que du taux de ggmt&es deux parametres vont fixer le débit
et la pression en entrée de turbine.

En comparant les résultats obtenus pour les cestfdlGCC-QCO, et CP-Q/CO,, on
s’apercoit que le débit de fumées envoyé versdedaté de captage est trois fois plus important
pour la centrale CP-{ICO, alors que la puissance électrique brute de laaent’est que 20%
supérieure. La consommation électrique au niveacaopresseur des fumées pénalise donc
grandement le rendement de la centrale GG et diminue de maniére significative la
puissance nette de la centrale.

Tableau 45. Performances du procédé de captage

NGCC-G/CO, CP-GJ/CO,

Pureté @ mol.% 85 97 97 95 97 97
Taux de captage % 75 75 90 75 75 90
Débit fumées kg.s® 58,0 48,3 48,3 146,4  143,7  143,7
Compression fumées MW 17,8 13,6 13,6 42,4 41,4 41,4
Recompression MW 1,6 0,6 1,1 1,7 1,2 1,8
Compression flux C® MW 4,0 3,4 4,1 10,6 10,9 13,0
Turbine MW -4,3 2,4 -1,3 7,2 -6,7 -3,6
Puissance totale MW 19,1 15,2 17,5 47,5 46,7 52,6
Consommation kwh.t* 161,7 130 124,6 136,6 134,4 126,1

3.2.4 Performances globales des cycles O ,/CO,
3.24.1 Cas de la centrale NGCC

Pour chaque pureté d’'oxygéne, le rendement éleetmngt a été évalué. La Figure 81 révele
que le rendement électrique net est d'autant @ildef que la pureté de I'oxygene produit par
'ASU est grande. Ainsi, entre une pureté g'@ 85 et 97 mol.%, la différence entre les
rendements électriques nets est de I'ordre de @gdith- L’ASU contribue respectivement & une
baisse de rendement de 5,4 et 6,3%-points pourpuneté d’'Q de 85 et 97 mol.%. Sans
captage, la difféerence de rendement atteint do®&-oint entre ces deux puretés. Ainsi le
procédé de captage, plus efficace lorsque la puhetéux d’'oxygene augmente, permet de
réduire cet écart. Il faut cependant remarquer dume part, le rendement est meilleur avec la
plus faible pureté en oxygéne mais que, d’autrg pataux de captage du ¢@st nettement
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limité avec cette pureté. Le choix de la puretéogpgéne est donc dépendant du taux de
captage que I'on veut atteindre. Le rendement rideiet net de la centrale se situe entre 50,7 et
51,5% pour un taux de captage supeérieur a 75%.
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Figure 81. Rendement électrique net de la centraMGCC-0,/CO,

La Figure 82 représente la chute de rendementapaort & la centrale NGCC de référence
sans captage du GCLa baisse de rendement ne varie que |égérementlavaux de captage
car 'ASU et la compression des fumées en entrégrae2dé de captage sont indépendants de
ce paramétre. La majeure partie de la baisse diemsnt est imputable & 'ASU qui représente
plus deux tiers de cette chute, entre 67 et 76%astile taux de captage. La baisse de
rendement global de la centrale est comprise ehBeet 8,7 %-points selon la pureté en
oxygene et le taux de captage. Les résultats s@#iment identiques pour les deux plus fortes
puretés en oxygéne. En prenant une pureté pluke f(@80 mol.%), le rendement augmente de
0,25%-point. Le gain obtenu en diminuant la puegté@xygene tend a diminuer au-dela de cette
valeur. Le rendement n‘augmente plus que de O,1¥t-gmour une pureté d’oxygéne de
85 mol.%. La pénalité due au procédé de captageedans le sens inverse de celle de 'ASU.
Cela semble indiquer I'existence d’'une pureté,ddptimale pour laguelle la pénalité cumulée
entre 'ASU et le procédé de captage du,@& minimale. Mais cette pureté est inférieure a
85 mol.%, ce qui implique un taux de captage dy &3ez faible, inférieur a 80%.
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Figure 82. Baisse du rendement électrique net de &entrale NGCC-O,/CO,
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Le Tableau 46 récapitule les résultats pour urpeassculier : une pureté du flux d’oxygéne
de 90 mol.% associée a un taux de captage de 8u%apport a la littérature (Tableau 8), notre
ASU est moins pénalisante car elle utilise une pompur augmenter la pression du flux
d’oxygéne. Un compresseur demandant beaucoup dsgnae est ainsi évité. Le procédé de
captage développé dans cette étude est lIégéreinernpgnalisant que ce qui est avanceé par la
majorité des auteurs. Cependant, dans la plupartaig il n'y a pas de purification des fumées
avant la compression finale. Les fumées sont simgie refroidies pour condenser la vapeur
d’eau. Les fumées sont alors directement compresgear les besoins du transport et du
stockage.

La quantité de COcapturée est de I'ordre de 336 g.kWMais la quantité de GCévitée
par rapport & une centrale NGCC sans captage dun'@8 que de 279 g.kWh

Tableau 46. Résultats obtenus pour la centrale NGGO,/CO, — pureté G, = 90 mol.%

Rendement électrique net de la centrale de référenc % (PCI) 59,5
Taux de captage % 85,0
Puissance thermique gaz naturel MW 772,4
Puissance brute MW 478,6
Rendement brut % 62,0
Conso. Spécifique ASU KWHO, 239,2
Puissance ASU MW 61,2
Puissance captage €O MW 18,9
Auxiliaires MW 2,6
Puissance électrique nette MW 396,0
Rendement électrique net % (PCI) 51,3
Baisse de rendement %-points 8,2
Pénalité ASU %-points 5,8
Pénalité captage GO %-points 2,4
Emissions C@ g.kwh' 59

CO, capturé g.kwh! 336
CO, évité g.kwh! 279

3.24.2 Cas de la centrale CP

La Figure 83 montre le rendement de la central®©g@O, avec captage du GOQuelque soit
la pureté du flux d’'oxygene, le rendement électrigat est quasiment équivalent pour un taux de
captage compris entre 75 et 95%. La pénalité phmoitante de 'ASU pour les plus grandes
puretés d'Q est contrebalancée par la pénalité plus faiblprdoédé de captage. Une pureté,d’O
plus grande permet d’atteindre des taux de séparaliis élevés. Au-dela d’'un taux de captage de
90%, une pureté d’oxygeéne de 99,5 mol.% sembldidéxde plus adapté. Cependant il faudra
tenir compte des éventuelles infiltrations d’ainsléa chaudiére qui pourraient diluer les fumées et
augmenter par conséquent la pénalité due au proeéddéptage. Une pureté d’oxygéne inférieure
a 95 mol.% pourrait aussi étre envisagée pour areélie rendement de la centrale comme dans
le cas NGCC. Le rendement électrique net se sitiie 87,3 et 28,0% suivant le taux de captage.
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Figure 83. Rendement électrique net de la centraleP-O,/CO,

Pour les différents cas étudiés, la baisse de meewlevarie entre 10,5 et 11,2%-points par
rapport & la centrale CP de référence (Figure®dinme pour la centrale NGCG/QO,, c’est
I’ASU qui est I'élément le plus pénalisant, avee yénalité comprise entre 7,1 et 7,3%-points.
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Figure 84. Baisse du rendement électrique net de t@ntrale CP-G/CO,

Le Tableau 47 récapitule les résultats obtenus powentrale CP-@CO, avec un flux
d’oxygene de 95 mol.% et un taux de captage de &%Pbaisse de rendement trouvée dans
cette étude est Iégerement plus élevée que ceallecae par d’autres auteurs (Tableau 9). La
quantité de C@évitée est de I'ordre de 679 g.kWhar rapport & une centrale CP sous-critique
sans captage. Cette valeur est bien plus importgu¢edans le cas de la centrale NGCC-
0,/CO.. Ramenée au kilowattheure, la quantité de €@tée est 2,5 fois plus importante pour
une centrale CP-ICO, que pour une centrale NGCG-0O0..
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Tableau 47. Résultats obtenus pour la centrale CPALO, — pureté O, = 95 mol.%

Rendement net centrale de référence % (PCI) 38,5
Taux de captage % 85,0
Débit charbon kgs 54,5
Puissance thermique charbon (PCI) MW 1403,7
Puissance turbine a vapeur MW 586,5
Puissance ASU MW 113,9
Puissance captage €O MW 51,3
Auxiliaires MW 32,2
Puissance électrique nette MW 388,6
Rendement électrique net % 27,7
Baisse de rendement %-points 10,8
Pénalité ASU %-points 7,1
Pénalité captage GO %-points 3,7
Emissions CQ@ g.kWH* 179

CO, capturé g.kwh 1013

CO, évité g.kwnt 678

3.3 Conclusions

Dans la littérature, le procédé de séparation deedimite souvent a un compresseur et un
condenseur. Seul I'eau est réellement retirée desds, cependant sa teneur résiduelle est
encore trop importante pour les besoins du tramspes auteurs (Bolland et al., 1998 ; Bolland
et Undrum, 2003 ; Dillon et al., 2004 ; Kvamsdalagt 2007) ne tiennent pas compte de la
présence des autres constituants gazeux tels apetd’ Le taux de séparation du Gancé
par ces auteurs est alors proche de 100%. Or sameétude a montré gu’il n’était pas possible
de récupérer la totalité du G@roduit. La pureté du flux d’oxygéne a une gramdkience sur
le taux de récupération maximale duLO

Pour la centrale NGCC, la littérature donne unadside rendement comprise entre 9,7 et
11,3%-points (Bolland et Mathieu, 1998 ; Bolland Wtdrum, 2003 ; Dillon et al., 2004,
Kvamsdal et al., 2007 ; Davison, 2007). La baisserehdement due a I'ASU se situe aux
alentours de 7-8%-points alors qu’elle n'est que¥®points dans notre étude pour un taux de
captage du CoOde 85%. Les différences au niveau du procédé plaraton du C@sont peu
importantes car I'élément le plus consommateurda@stompression des fumées en entrée de
procédé. Un procédé de purification aprés cettpeétde compression n’engendre pas de
pénalité trés importante car les efforts de congimassont plus ou moins compensés par la
détente des gaz rejetés a I'atmosphére. Ainsi groee ASU plus économique, nos résultats
affichent un meilleur rendement par rapport |&tdature avec une baisse de rendement de
8,2%-points.

Pour la centrale CP, nos résultats affichent umnesbale rendement supérieure a ce qui peut
étre trouvé dans la littérature, 10,8%-points au lile 8,4%-points pour Davison et al. (2007),
8,6%-points pour Andersson et Maksinen (2002) d&9points pour Allam et Spilsbury
(1992). Liljedahl et al. (2001) annoncent, quantux, une baisse de rendement de 13,3%-
points, soit 2,6%-points de plus que notre résultatfait que nous obtenions une baisse de
rendement supérieure s’explique par le fait queendSU consomme plus d’énergie que celle
utilisée par ces auteurs (Tableau 38) et que neossaproposé un procédé de purification du
CO..
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La baisse de rendement de la centrale est plusriamte pour une centrale CROO, que
pour une centrale NGCCZ Q.. Cependant la quantité de ¢®vitée par kilowattheure
produit est largement supérieure dans le cas doemerale CP-gCO,. Le captage du CO
appliqué a ce type de centrale est donc bien fiicaee d’'un point de vue environnemental.

L'oxy-combustion présente plusieurs avantages.reejer est la réduction de la quantité de
fumées a traiter pour capter le £@race au recyclage d’'une partie des fumées. Gelege
concentre aussi les différents polluants permetianstréduction des installations de traitement
et une amélioration de I'efficacité des procédé&ngén et al., 2005). Le changement dans la
composition des fumées devrait aussi augmentdicbeité de la chaudiere de récupération de
la chaleur.

Cependant I'utilisation d’'une centrale/OO, engendre quelgues inconvénients. Le premier
est l'installation d’'une ASU produisant la quantiiéoxygéne nécessaire au processus de
combustion. Plusieurs unités devront étre instslfgeur assurer la demande. Dans le cas d’'un
cycle combiné, une turbine spécialement congue fanationner avec des fumées riches en
CO, devra étre développée. Bolland et Undrum (2008paeent que le développement d’'une
turbine adaptée a ce fluide de travail est un iménrent majeur pour le développement de cette
technologie. Et enfin il faudra localiser les difféts endroits ou des problemes de corrosion,
liés & la composition des fumées, sont susceptibidggparaitre. Ainsi Croiset et Thambimuthu
(2001) ont mesuré la concentration et le débit N&s et du SQ dans les fumées dans
différentes configurations (% en oxygene dans leséks, condensation des fumées avant
recyclage...).

L’ASU est un élément trés consommateur d’énergés tycles utilisant I'oxy-combustion
profiteront des avancées technologiques dans kraig de I'oxygene de l'air. La séparation
cryogénique de l'air, seule technologie a I'heustuelle & pouvoir produire de grandes
guantités d’oxygeéne, est une technologie maturgerenettant que peu d’amélioration d’'un
point de vue énergétique. Les technologies membeman plein développement devraient
permettre de réduire les couts de production. Detaal. (2004) rapportent qu’une unité de
séparation de l'air s’appuyant sur les deux teatmiek permettrait d’atteindre un gain

d’efficacité de 10% par rapport & une ASU classique

Dans cette étude, les infiltrations d’air au nivedmila chaudiére n’'ont pas été prises en
compte. Ces infiltrations vont avoir un impact faconcentration en GQlans les fumées et
donc sur les performances du procédé de captagdntikrations vont augmenter le travail de
compression en entrée du procédé de séparatiorOdetdimiter le taux de récupération du
CO.. Dans ces cas-la, il est inutile de produire ur ’oxygene tres pur, le bénéfice au niveau
du procédé de captage étant annulé par les itifiisa Hermsdorf et al. (2005) rapportent que
dans les plus vieilles centrales CP, les infilmasi d’air peuvent atteindre 10% du débit de
fumées et 3% dans les centrales plus récentes.étede a montré que, dans ce dernier cas, la
concentration en CQOdans les fumées passait de 90 mol.% sans infitraét 80 mol.%. Ce
facteur sera donc a prendre en considérationeaaibncevant des chaudiéres plus hermétiques
soit en tenant compte de ces infiltrations dandilesis matiére et énergétiques.
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4 Captage du CO, en pré-combustion a partir du
reformage du gaz naturel

4.1 Modélisation des procédeés

Une centrale électrique type NGCC peut étre transfe en utilisant le reformage du gaz
naturel pour capter le G@vant le systeme de production d’électricité. @i tde centrale est
constitué d’'une ASU (dans le cas d'un reformagéoxydiene), d'un four de reformage, de
réacteurs de conversion shift, d’'un systéeme deageptiu C@ et du systéme de production
d’électricité.

Pour cette étude, un four de reformage auto-therenayété choisi. L'oxygene requis pour
I'oxydation partielle du gaz naturel est fournitspar une ASU (reformage a I'oxygéne) soit
directement par de I'air soustrait du compresseuadurbine & combustion (reformage a I'air).

Les différents modeles ASPEN développés pour @&ttide sont basés sur le modéle EDF
décrit dans le paragraphe 2.3.2.1. Dans ce quilaugentrale NGCC avec reformage du gaz
naturel sera nommée NGCC-REF. Les rendements gpnimg&s par rapport au PCIl du gaz
naturel.

4.1.1 Description globale de la centrale NGCC-REF

Le schéma de principe de la centrale NGCC-REF mestige sur la Figure 85. Ce schéma
présente les deux options, reformage a I'air eérnefige a I'oxygéne.

(Reformage air)

.............................................................................. Em——
Dilution (Reformage @ aleau
avec N
: GN
N 0,
y Z Reformage §) _
Dilution avec ASU ATR Shift N Captage
vapeur Mi B S conversior de CQ
x (Reformage air) 4 co,
| : CO,a 15 MP.
Compressel [ @eorrrrrnnnannans H
darp;™ N Y1 ~ | b
ar | e ™ |Hrss
) . T A"
Turblne.a Tur ine N,, Ar, H,0
combustion : a vapeur

vers atmospheére

»

Figure 85. Schéma de principe de la centrale aveeformage du gaz naturel

Le gaz naturel utilisé est celui dont la componitest détaillée dans le Tableau 19. Il est
injecté avec la vapeur d’eau et 'oxygéne dansle fle reformage (ATR) et converti en gaz de
synthése constitué principalement de CO et dePdur le reformage a l'air, I'air soutiré au
niveau du compresseur de la TAC sert d'oxydant.r Reueformage a I'oxygene, l'air est
d’abord envoyé dans une ASU qui produit de I'oxygéquide a faible pression. Cet oxygéne
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est pompé jusqu’a la pression désirée puis vapaensét d'étre envoyé vers le procédé de
reformage.

Les réacteurs de conversion shift permettent deestinle CO en C®avec la vapeur d’eau
restante et de produire du, ldupplémentaire. Le gaz de synthése contient aloes part
importante de C@qui est capturé avant la turbine a combustionumaprocédé d’absorption
physique au méthanol. Ce procédé permet de tirentage de la haute pression partielle du
CO.. Une fois capturé, le G@st compressé jusqu’a 15 MPa.

Le gaz de synthese épuré en,G£3t alors tres riche en,HSon PCI est abaissé pour
contrbler la formation des N@lans la chambre de combustion de la TAC. |l estbald saturé
avec de l'eau, puis mélangé avec l'azote récupéréigeau de I'ASU (dans le cas d'un
reformage a I'oxygene) puis de la vapeur d’eawngsitée pour atteindre la spécification sur le
PCI.

La turbine a combustion est du type GE9H. Le gazyghese est injecté dans la chambre
de combustion ou il est brilé avec de I'air proverdu compresseur de la TAC. Les fumées
sont alors détendues dans la turbine. La tempérakersortie des fumées est plus importante
que dans la centrale NGCC de référence. Or la obwaud été optimisée pour une température
d’entrée des fumées de 917 K. La chaleur disposidiea préchauffer I'azote avant dilution du
gaz de synthése et I'air avant la chambre de comolouela permet I'économie d’'un peu de
gaz naturel. Les fumées entrent dans la chaude@m&alipération de la chaleur (HRSG). Les
niveaux de température et de pression du cyclewapd été conservés lors de la conversion de
la centrale. A la sortie de la chaudiere, les fusn@encipalement constituées d’eau et d’azote,
sont directement rejetées vers I'atmosphere.

Pour les besoins du reformage et de la dilutiogatide synthese a la vapeur d’eau, le cycle
vapeur a été modifié. La détente de la vapeur haugssion (HP) se fait en deux temps. La
vapeur HP est d’abord détendue jusqu'a la presséofonctionnement du four de reformage.
Une partie est prélevée pour les besoins du faarthermique. La vapeur restante est détendue
normalement jusqu’a la pression de la vapeur maygmassion (MP). La vapeur nécessaire a
'abaissement du PCIl du gaz de synthese est sputinésortie de turbine HP. En ce qui
concerne la régénération du méthanol, de la vapasse pression (BP) saturée est soutirée du
cycle vapeur aprés I'évaporateur BP. Le débit etiteau de température de cette vapeur sont
suffisants pour la régénération du méthanol.

Dans les simulations, il faut distinguer le tauxcdgtage du COau niveau du procédé de
captage et le taux de captage global de la centEaeeffet le taux de conversion des
hydrocarbures dans le four auto-thermique et acklUCO dans les réacteurs de conversion shift
sont inférieurs a 100%. Une partie des hydrocagbatele CO non converti seront donc
convertis en C@dans la chambre de combustion de la TAC, situéesdp procédé de captage.
Le taux de captage global sera donc inférieur au tde captage spécifié dans la colonne
d’absorption.

L’équation d’état Redlich-Kwong-Soave a été utdisians les simulations sauf pour le cycle
vapeur ou le modele STEAMNBS a été appliqué et poyrocédé de captage du £l le
modéle Predictive Soave-Redlich-Kwong (PSRK) auéitisé en prenant le modele UNIQUAC
pour le calcul des activités en phase liquide (Aerte).

Les caractéristiques de la centrale NGCC-REF somées dans le Tableau 48.
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Tableau 48. Caractéristiques de la centrale NGCC-RE

NGCC-REF
Pression sortie compresseur TAC MPa 2,27 -2,37
Température entrée turbine K 1700
Température sortie turbine K 937 - 974
Pression sortie turbine MPa 0,116
Pression vapeur HP MPa 16,50
Pression de condensation Pa 3900
Température de surchauffe de la vapeur HP K 837
Température de surchauffe de la vapeur MP K 840

4.1.2 Fonctionnement de ’'ASU

Pour un reformage a I'oxygéne, une ASU est néaessaiur produire un flux d’oxygéne
dont la pureté varie entre 85 et 97 mol.%. L'ASUlisde est totalement intégrée avec le
compresseur d’'air de la TAC pour faire I'économiendcompresseur d’air supplémentaire. La
guantité d’air comprimé soutirée est calculée pawoir une température en sortie de four de
reformage de 1323 K. L’ASU étant intégrée, la pmessle fonctionnement est fixée par la
pression en sortie du compresseur de la TAC.

L’ASU (Figure 86) est légérement différente de eeléveloppée pour I'oxy-combustion
(paragraphe 3.1.2) du fait de la plus haute preg#gol’air entrant dans le procédé. L’air entrant
dans I'ASU est a haute température, aux alentoai&8d K. Cet air est refroidi a 393,15 K dans
I'échangeur (ECHSAT). La chaleur récupérée esisatl lors de saturation a I'eau du gaz de
synthése (paragraphe 4.1.5). L’air est ensuit@idfa 303,15 K avant le filtre. Les principaux
changements par rapport a 'ASU utilisée pour Ergtrales @CGO, sont :

* Un recyclage d'une partie du flux d’azote récupénététe de colonne BP. Il est
nécessaire pour augmenter le taux de récupératidioxi/gene et purifier le flux
d’azote qui diluera le gaz de synthese.

e L’apparition d'un groupe compresseur-turbine quduit les frigories nécessaires
au fonctionnement de I'ASU. L'azote gazeux récupemététe de colonne BP est
utilisé comme fluide de travail. Ce systeme eseassgaire pour satisfaire les besoins
accrus de 'ASU a cause du recyclage de I'azote.

Le niveau de compression du flux dair secondaitieira 3 MPa avant I'échangeur
cryogénique (ECH2). Le flux d’azote (1) récupéréée de colonne BP céde ses frigories dans
I'échangeur cryogénique (ECH3) puis dans I'échangEeCH1) qui sert a refroidir le flux d’air
primaire jusqu’'a son point de rosée et le flux diazrecyclé (2) jusqu'a 168,15 K. Le flux
d’azote qui a cédé ses frigories (3) est alors comgpjusqu’a 3 MPa et refroidi a 303,15 K. I
est envoyé dans I'échangeur (ECH1) ou sa tempérarsortie est fixée a 213,15 K. Il est
alors détendu pour produire des frigories. La poesde sortie de la turbine est calculée pour
que le flux sortant (4) ait une pression supérieleg®,1 MPa a la pression de la colonne HP. I
cede ses frigories dans I'échangeur (ECH1). 35%uctud’azote est recyclé dans I'ASU (2), le
restant étant utilisé pour diluer le gaz de syrdhé® débit recyclé peut étre modifié pour
atteindre le niveau de purification souhaité. Alex: conditions précédentes, la pureté du flux
d’azote se situe aux alentours de 97,5 mol.%. e () recyclé est envoyé vers I'échangeur
(ECH1) ou il est refroidi une premiere fois puisigddéchangeur (ECH2) ou sa température de
sortie est fixée a 5 K au-dessus du point de rdkést ensuite réinjecté dans la colonne HP. La
pompe a oxygéne augmente la pression du flux démggusqu’'a une pression légérement
supérieure a celle du four de reformage.
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Dans cette ASU, c’est la pression dans la colonRegBi est calculée pour satisfaire la
température de pincement au niveau du condensapogateur de la double colonne, car la
pression de la colonne HP est fixée par celle dopcesseur de la TAC.

1
ECHS3
ECH1 I I,_— Colonne BP
o | 08
oy Compres_seur
Turbine
3 -
4

Air

CPR [Baavanll L
A Colonne HP
ECH2

Flux d'O,
Flux de N pour dilution

ECHSAT

Figure 86. L'unité de séparation de I'air pour le eformage du gaz naturel

4.1.3 Le reformage du gaz naturel

Le reformage auto-thermique du gaz naturel néeeshit la vapeur d'eau surchauffée
soutirée au cycle combiné et de I'oxygéne. Le délixygene produit ou le débit d’air soutiré
est calculé pour avoir une température en sortiéodu auto-thermique (ATR) de 1323,15 K.
Cela permet d’obtenir un taux de conversion du amhcompris entre 93,9 et 99,8% suivant
les configurations étudiées.

Trois pressions de reformage ont été évaluéess: MIPa, 4 MPa et 7 MPa. La premiére
valeur a seulement été utilisée pour le reformalgiracar I'air qui provient du compresseur de
la TAC est déja aux alentours de 2,3 MPa. Le gazrekbétant déja sous pression, il n'y a pas
besoin de compression supplémentaire pour cesfileuPour les deux autres pressions, le gaz
naturel est compressé. Pour un reformage a I'ox¢/gBASU produit directement un flux
d’oxygene a la pression souhaitée.

En ce qui concerne le reformage a I'air, le flugidsoutiré au niveau du compresseur de la
TAC est a haute température. En entrée de procdéfarmage, il est refroidi a 303,15 K pour
limiter les efforts de compression. La chaleurwgiisée lors de la saturation a I'eau du gaz de
synthése (paragraphe 4.1.5). L’air est ensuite domdpjusqu’a la pression de fonctionnement
de 'ATR. La vapeur d’eau est directement souttéda turbine HP & la pression de reformage
et ne nécessite pas de compression.

Deux rapports molaires @/C au niveau de I'ATR ont été étudiés : 1,4 et L& rapport
molaire Q/C est, quant a lui, situé entre 0,54 et 0,56 poureformage a I'oxygéne et égal a
0,63 pour un reformage a I'air.

La Figure 87 représente le procédé de reformagethatmique du gaz naturel développé
sous Aspen PIU¥. Le gaz naturel (GN) comprimé et la vapeur d’eant préchauffés jusqu’a
923,15 K et le flux contenant I'oxygene jusqu'a @B K. Le préchauffage a lieu dans
I’échangeur thermique (HATR) grace au gaz de swalsdrtant de I'ATR. Cet échangeur gaz-
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gaz fonctionnant a haute température est une hgpetforte car le gaz sortant de I'ATR est
riche en H et est susceptible altérer les parois de I'échan(fertesvag et al., 2005). Ces flux
sont injectés dans I'ATR ou le gaz naturel est eoiinen H, CO et CQ. Apres I'échangeur
(HATR), le gaz de synthése est encore trop chawdl pouvoir entrer dans les réacteurs de
conversion shift (SCR1 et SCR2). La chaleur didplenva servir a produire de la vapeur HP
dans I'’échangeur (HS1) dans lequel arrive de ll&guide saturée sortant du séparateur gaz-
liquide (F1) a 16,79 MPa. Le gaz de synthése sertl'échangeur (HS1) a 623,15 K,
température d’entrée du premier réacteur de coioveshift (SCR1). Le CO y est converti en
CO, et H. La réaction de conversion étant exothermiqugalede synthése va céder sa chaleur
utile dans I'échangeur thermique (HS2) en préclaauffle I'eau, provenant du réservoir d’eau
de la centrale, pompée a 17 MPa. Cette eau esttetinent envoyée dans le séparateur gaz-
liquide (F1). Le gaz de synthése sort de (HS2) 3147 K, température d'entrée du second
réacteur de conversion shift SCR2 ou la converdin@Oen CQ s’achéeve.

Vapeur d'eau HP
vers cycle vapeur

P
— J F1
HATR | | |
Py A
e HS1
Vapeur d'eau ATR |
GN Gaz de
SCRT  |Hs2  SCR2 synthése

0, (ASU) % @
Arcomprime | Eau HP

Figure 87. Modélisation du reformage auto-thermiquelu gaz naturel sous Aspen PIG¥

Les pertes de charge dans les différentes opésatioitaires représentent 3% de la pression
du flux entrant (Kvamsdal et al., 2007). Dans lg&kntes configurations étudiées, le taux de
conversion minimal du méthane est de 93,9% et delunonoxyde de carbone de 92%.

4.1.4 Le procédé de captage du CO
4.1.4.1 Choix du procédé de captage

Descamps (2004) a étudié l'intégration d'un procddéaptage du GQlans une centrale
IGCC. L'absorption chimique s’est révelée moinsf@@nante que les solvants physiques due a
une consommation énergétique trop importante aeamivde la colonne de régénération. Le
méthanol s’est révélé plus performant, profitantadgrande pression partielle du Cans le
gaz de synthése. En comparaison avec d'autresnsslyaysiques a leur température de
fonctionnement, la capacité d'absorption du méthasd plus importante. Le procédé de
captage utilisé dans cette étude s’inspire forterda travail de Descamps (2004).
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4.1.4.2  Description du procédé de captage

Le procédé de captage (Figure 88) est basé susofption physique du COpar du
méthanol. Ce solvant permet une bonne séparati@CduDe plus I’hydrogéne présent dans le
gaz de synthése est peu soluble dans ce solvaht ¢Kblielsen, 1997).

La température de fonctionnement de la colonne sdigdiion est fixée a 243,15 K, la
capacité d'absorption du méthanol pour le ,C&ant d'autant plus importante que la
température est basse. Il est intéressant de dimiautempérature de fonctionnement car la
solubilité du CQ augmente de maniére significative alors que aidled ne varie que trés
légerement. Cependant, bien que le procédé au nwdtaecepte une température minimale de
203 K, il n'est pas conseillé de descendre si bame part, 'augmentation de la viscosité du
solvant, quoiqu'assez faible avec le méthanol, auraimpact négatif sur les transferts de

matiére et de chaleur. D’autre part, le procédé&aomera trop de puissance pour produire les
frigories nécessaires.
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Figure 88. Captage du CQ@par un procédé au méthanol

Le gaz de synthése riche en £&3t refroidi par le gaz épuré récupéré en téteottenne
d’absorption. Le pincement de température a é&ig0 K entre le flux chaud entrant et le flux
froid sortant. Pour atteindre la température detionnement de la colonne de 243,15 K, le gaz
de synthése est refroidi dans deux échangeurs (EEHIECH2). Le premier échangeur
thermique récupeére les frigories du solvant enrahiCQ (S5) en sortie du séparateur gaz-
liquide (F4). Un procédé frigorifigue complémengafonctionnant a I'ammoniaque fournit des
frigories pour atteindre les 243,15 K. Ce procéigofifique est conventionnel et est composé
d’'un compresseur, un condenseur, une vanne deteéterd’un évaporateur. Le niveau de
pression de 'ammoniaque avant le compresseuixéstlé telle facon a avoir une différence de
5 K entre I'ammoniaque et les flux devant étredielis, soit 238,15 K. Le débit d’ammoniaque
est calculé pour répondre a la demande de frigadiegrocédé. Le coefficient de performance
du systeme frigorifigue a 'ammoniaque est de lLergaz de synthése refroidi (S1) est envoyé
dans la colonne d’'absorption ou il est lavé a esnturant par le méthanol (S2). Le débit de
solvant est calculé pour atteindre le taux de capspécifie. Le solvant riche en €(33) est a
haute pression. Il est détendu dans une turbineabiidue jusqu'a 1 MPa. Cette turbine fournit
une partie de la puissance nécessaire au pompagehdnt régénéré en sortie de colonne de
régénération. Le solvant riche en £f@ntre dans un premier séparateur gaz-liquide. (E)

142



fraction de vapeur est recomprimée puis refroidiesdes deux échangeurs (ECH1) et (ECH2)
avant d'étre réinjectée (S4) dans la colonne dgdtiem. Cela permet de récupérer une partie de
I’hydrogéne qui s’est solubilisé dans le métharnal’en améliorer le taux de récupération. Les
trois séparateurs gaz-liquide suivants (F2), (R3JF&) permettent de récupérer le CO®
différents niveaux de pression : 0,5 MPa, 0,27 MP@& 14 MPa. Le solvant récupéré au pied du
dernier séparateur (S5) céde ses frigories au mivka I'échangeur thermique ECHL. La
température de pincement dans cet échangeur &kKdée solvant est ensuite envoyé dans la
colonne de régénération pour finaliser la récup@radu CQ. La chaleur de régénération est
fournie par de la vapeur BP saturée récupérée amaumidu ballon BP du cycle vapeur. Le
solvant régénéré est récupéré en pied de colomig,ppmpé (S6) et refroidi dans les deux
échangeurs. Il peut alors étre réutilisé (S2) dansolonne d’absorption. La température du
condenseur au niveau de la colonne de régénéigidixée a 243,15 K pour limiter les pertes
en méthanol. Les frigories sont fournies par letessye a 'ammoniaque. Le flux de €O
récupéré en téte de colonne de régénération (Spmprimé pour étre mélangé avec les autres
flux de CQ issus des trois séparateurs gaz-liquide. Le #sxltant (S8) est refroidi a 243,15 K
pour récupérer encore du méthanol qui est renveyg ka colonne de régénération. La phase
gazeuse, quant a elle, entre dans un train de essipn a 4 étages avec refroidissements
intermédiaires et une pression de sortie de 9,5. M@aendement isentropique est égal a 87%
et le rendement mécanique a 98%. A la sortie, g fle CQ est liquide et une pompe
supercritiqgue est utilisée pour avoir une pressiioale de 15 MPa. Le rendement isentropique
des différents compresseurs vaut 85%.

4.1.4.3 Configuration du procédé de captage

Descamps (2004) a étudié I'influence de la presd®mnégénération ainsi que du nombre de
séparateurs gaz-liquide sur les performances &€t. Une augmentation de pression permet
de diminuer la puissance de compression du fluxC@s, mais la demande en frigories
augmente ainsi que la consommation énergétiqgueadmlbnne de régénération. Un bilan
énergétique montre qu'une augmentation de pressiest pas la meilleure solution. Une
pression de régénération de 0,14 MPa a donc étgeonare. Quant au nombre d'unités de
séparation gaz-liquide, il apparait que la consotiomatlectrique due a la compression du,CO
récupéré diminue avec le nombre d'unités, alors lguguantité de COrécupérée reste
sensiblement la méme. Quatre séparateurs en sgrgéosélectionnés pour cette étude. L’ajout
de séparateurs supplémentaires permettrait de umencore les efforts de compression mais
cela augmenterait aussi le colt d’investissemerprdcedé.

Une étude de sensibilité a été effectuée sur lebrom’'étages théoriques pour la colonne
d’absorption et de régénération afin d’optimiseptecédé. Cette étude a été réalisée pour un
reformage a I'oxygene (85 mol.%) a 4 MPa. Le taexadptage du COdans la colonne
d’absorption a été fixé a 85%. La Figure 89 mouauaine augmentation du nombre d’étages
théoriques est bénéfique au procédé, diminuantht de méthanol ainsi que la consommation
électrigue totale. Ce gain tend a diminuer avawimbre d'étages théoriques de la colonne. Le
bénéfice di a une plus grande colonne reste tges.|[En effet, entre une colonne avec 6 étages
théoriques et une autre avec 10 étages, la différamn niveau du rendement n’est que de
0,05%-point. La variation du débit de solvant n'ggé de 0,6% entre une colonne a 8 étages et
une a 10 étages. Dans la suite de I'étude, uneeld’absorption avec 8 étages théoriques a
été sélectionnée.

Similairement, une étude de sensibilité sur le nembétages théoriques de la colonne de
régénération a été réalisée. Le nombre d’étagewitjués de la colonne de régénération a
encore moins d’'influence que celui de la colonrebdbrption. En effet, la majeure partie du
CO, a été récupérée dans les différents séparateziligjgade. La consommation de vapeur BP
est donc trés faible (environ 2,7 k§.dans le cas présent) et l'influence du nombread@s
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théoriques est négligeable. La consommation dewap® ne diminue que 0,7% entre une
colonne a 5 étages et une a 7 étages. Dans ladsuliigtude, une colonne de régénération avec
5 étages théoriques a été sélectionnée.
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Figure 89. Influence du nombre d’étages théoriquede la colonne d’absorption sur le débit de méthanol
et la consommation électrique du procédé — reformagga I'oxygéne (85 mol.%) a 4 MPa

4.1.4.4  Modele thermodynamique

Pour calculer la solubilité des différents compogageux dans le méthanol, le modéle
thermodynamique PSRK a été sélectionné dans le&g@éode captage. Ce modele est conseillé
pour les systemes contenant des composés polainese le méthanol avec des gaz légers
comme le dioxyde de carbone (AspenTech, 2003a)r Pieux représenter la solubilité des
différents constituants gazeux dans le méthanomdeléle UNIQUAC a été utilisé pour le
calcul des coefficients d'activité en phase liquighnnexe 5) La littérature utilisée pour
déterminer les différents paramétres d’interacéistrépertoriée dans le Tableau 49.

Les parametres d’interaction binaire pour le syst®&nRCO, ont été ajustés sur les données
expérimentales de Weber et al. (1984) et de Yoeizral. (1985). Les données de Al-Sahhaf et
al. (1983) n'ont éteé utilisées que pour vérifievddidité du modéle. Comme on peut le voir sur
la Figure 90, il y a une bonne cohérence entrpdads expérimentaux et le modele.

Pour le systeme Nméthanol, les données de Weber et al. (1984), Eet&tnapp (1986) et
Laursen et Andersen (2002) ont été utilisées. Compme le systéme précédent, les données
expérimentales sont bien représentées par le mo@ejgendant, seuls Laursen et Andersen
(2002) ont considéré la présence de méthanol @apisdse vapeur. Les résultats obtenus grace
au modéle montrent que I'écart-type sur I'errelatiee de la fraction molaire du méthanol en
phase gazeuse est de 14,9%. L’erreur maximaleee6%3%. Etant donné que la quantité de
méthanol est tres faible par rapport aux autrestitaants gazeux, cette erreur reste acceptable.
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Tableau 49. Données d’équilibre liquide-vapeur sutes systemes NCO,, méthanol-N,, méthanol-
CO,, méthanol-N,-CO, et méthanol-H,

Gamme de température (K)

Gamme de pression (MPa)

N>-CO,
Al-Sahhaf et al. (1983) 220 - 240 0,6-16,71
Weber et al. (1984) 223,15 - 273,15 5-10
Yorizane et al. (1985) 273,2 - 298,2 4,5-11,45
Méthanol-N,
Weber et al. (1984) 223,15 - 300 2,1-17,93
Zeck et Knapp (1986) 240 - 260 15-75
Laursen et Andersen (2002) 298,15 - 318,15 0,67 - 10,19
Méthanol-CO,
Weber et al. (1984) 233,15 - 298,15 0,3-5,08
Méthanol-N»-CO,
Weber et al. (1984) 223,15 - 273,15 50-125
Méthanol-H,
Descamps et al. (2004, 2005) 233,15 - 300 2,19317,
18
B Weberetal. (1984) - 248,15 K
16 4 X Al(-)SZf:::tfis;E_il- (1983) - 240K ey T X X
rrrrr mogé:isation-gjgviSK X * h : * X
%
X
X
X
X
X
.
i
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,,,,,, >
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X(N,), Y(N,)

Figure 90. Equilibre liquide-vapeur du systeme BNCO,: Weber et al. (1984), Al-Sahhaf et al. (1983)
et modélisation avec le modéle thermodynamique PSRKNIQUAC

Pour le systeme méthanol-gQes parameétres d'interaction binaire ont déjaagtétés par
Descamps (2004). Les résultats obtenus par le mamdl été comparés avec les données de
Weber et al. (1984). La cohérence entre le moddeselonnées de ces auteurs est tres bonne.

En ce qui concerne le systeme ternaiseCi,-méthanol, il N’y a pas eu de régression de
parametres d’interaction binaire, seulement unéuétian a partir des parametres déja ajustes.
La Figure 91 représente I'erreur relative sur lmposition de la phase liquide avec les données
de Weber et al. (1984). La représentation du systéennaire n’est pas trés bonne. En
particulier, trois points aménent a une incertitiglgpérieure a 80%, correspondant a une
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fraction molaire élevée en G@ans la phase liquide. Cependant étant donné dgues nos
simulations, la fraction molaire du G@t du N dans le méthanol reste faible, I'erreur reste
acceptable. En écartant les trois points précédiéen®ur relative maximale sur la composition
en N, en phase liquide est de 48,9% avec une déviatmyenme de -19,2%. Pour la fraction
molaire du CQ en phase liquide, I'erreur relative maximale estl®,1% avec une déviation
moyenne de -2,1%.

100
g0 | * X(N2) .
s X(CO2)
60 |
g 40
) 20 7 A ﬁ
> . 4
s o1 ; ; e
£ 201 i : i :
® -40 - : . : ’
0 -60 -
-80
-100 :
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P (MPa)

Figure 91. Erreur relative sur la fraction molaire du N, et du CGO, dans la phase liquide entre les
données de Weber et al. (2004) et le modéle thernymémique : systéeme méthanol-MCO,

Pour le systéme méthanol;Hes paramétres d’interaction binaire trouvés Pascamps et
al. (2005) ont été utilisés et sont disponiblessdenTableau 50 avec les autres parameétres
d’interaction binaire.

Tableau 50. Parameétres d'interaction binaire des stémes N-CO,, N,-méthanol, CO,-méthanol et
H,-méthanol

(Fl’:lnrﬁg(e:rse)s unités N-CO, N,-méthanol  C@méthanol  H-méthanol
Réaression Réaression Descamps Descamps et al.
9 9 (2004) (2005)
3 - 19,687 37,918 -19,948 -58,247
ai -91,648 7,811 8,115 2,237
bj K -10000,0 -5925,5 1572,3 -2984,6
bj K 8833,6 -2385,3 -924,5 -1023,9
Cj - 12,103 -0,835 0,0 0,0
Gi 5,107 2,748 0,0 0,0
dj K* -0,185535 -0,045066 0,043883 0,0
d; K* 0,108976 -0,055871 -19,948 -58,247

146



4.1.5 Réduction du PCI du gaz de synthese

Le gaz de synthese récupéré en sortie du procédaptiege contient une grande quantité de
H, et affiche un PCI trop élevé pour la turbine a bastion. Ce gaz doit étre dilué avant d'étre
bralé dans la chambre de combustion pour conttélérmation des NQ Le gaz de synthéese
est d'abord saturé a I'eau, puis, dans le cas ddiormage a I'oxygéne, dilué avec l'azote
récupéré en sortie d’ASU (Farina et Bressan, 1898nalement dilué avec de la vapeur d'eau
pour atteindre la valeur du PCI spécifiée.

La Figure 92 représente le procédé de saturatieaih En sortie d’'unité de captage du£O
le gaz de synthése est a 298,15 K apres avoirsasifigories au gaz de synthese entrant dans
le procédé de captage. Avant la saturation a I'eapression du gaz de synthése est fixée a
2,8 MPa. Le gaz de synthése est comprimé pourféennage a I'air a 1,95 MPa ou détendu
pour une pression de reformage supérieure ou €galeMPa. Dans ces cas-la, le gaz de
synthése est préchauffé (ECH1) avant la détentégfluent sortant de la deuxiéme unité de
conversion shift. Une température de pincement@& Entre les deux flux a été choisie. La
détente du gaz de synthese permet de produire dmiitsance supplémentaire. Pour le
reformage a l'air a 1,95 MPa, le gaz de synthéseliesctement envoyé dans le compresseur.
Le gaz de synthése est ensuite préchauffé a 5R3(E&CH2) puis saturé a I'eau. Le gaz de
synthese sort de la colonne de saturation charg@enlL’eau recueillie en pied de colonne est
réchauffée (ECH3) jusqu’'a la température de I'eausdturation en entrée de colonne. Un
appoint d’eau a été ajouté pour prendre en comapterisommation d’eau lors de la saturation.
De l'eau liquide a 293,15 K et 0,1 MPa est pompésgy'a la pression de la colonne
d’absorption puis préchauffée (ECH4) jusqu’a la génature d'entrée du flux d'eau de
saturation.

ECH1
N
L 4

Gaz de synthese saturé

ECH2 .
Eau de saturation

Colonne de
saturation

Eau résiduelle -

Figure 92. Modélisation de la saturation a 'eau dgaz de synthése

La chaleur nécessaire aux échangeurs ECH2, ECHEGH4 est fournie par le
refroidissement d’air en entrée d’ASU ou du procddéeformage. Dans le cas d'un reformage
a 1,95 MPa, la chaleur recueillie dans I'échandgeGH1 lors du refroidissement du gaz de
synthése entrant dans le procédé de captage ssttlisée.

Dans le cas d’'un reformage a I'oxygene, I'azoteipécé en sortie d’ASU va étre ajouté au
gaz de synthése pour diminuer le PCI. Pour un medge a l'air, le gaz de synthese est déja
dilué avec I'azote. Pour finaliser I'abaissementRiti, de la vapeur MP récupérée en sortie de
turbine HP est prélevée. Le débit de vapeur estigapour atteindre la valeur du PCI spécifiée.
Deux valeurs pour le PCI final ont été choisiesie waleur conservative de 4,8 MJ'kg
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représente le cas de base mais une valeur plustanps (7,0 MJ.kQ) a aussi été choisie pour
évaluer I'impact de la dilution du gaz de synthgasele rendement de la centrale.

4.2 Reésultats des simulations

Plusieurs paramétres ont été modifiés dans leslaiimns afin de trouver la configuration
optimale. Dans le cadre d'un reformage a I'oxygétitieérentes puretés du flux dXdssu de
'ASU ont été testées pour évaluer l'impact de egametre sur l'unité de captage. Trois
pressions de reformage ont été testées : 1,95 MPMHRa et 7 MPa. L'influence de l'injection
de vapeur dans le four de reformage a été considéréc la comparaison de deux rapports
molaires HO/C. Un rapport molaire de 1,6 constitue le cabalge dans les simulations. Des
tests pour une valeur de 1,4 ont été réalisés. éhague configuration, la baisse de rendement a
été calculée en fonction du taux de captage duy CO

4.2.1 Influence de la pureté en oxygene

Pour le reformage a I'oxygene, plusieurs puretéxygene ont été testées, entre 85 et
95 mol.% pour un reformage & 4 MPa et un rappoftaimeoH,O/C de 1,6 (Figure 93). L'unité
de captage du G(st indépendante de la pureté en oxygene. En kdfatlution du rendement
de la centrale en fonction du taux de captagedesitique pour chaque pureté en oxygene. La
différence entre les rendements provient uniquerdertASU. En fait, le procédé de captage
est insensible aux faibles variations de la comaéinoh en CQdans les fumées. En effet lorsque
la pureté en oxygéne croit de 85 a 95 mol.%, laeotration en C@dans le gaz de synthése en
entrée de procédé de captage ne varie que de 25,4 aol.%. Dans le méme temps, le débit
de fumées diminue de 75,0 a 72,1 Rg.lse bénéfice sur la taille de l'installation restenc
assez faible alors que le rendement diminue de -p@%. Au vu de ces résultats, seule une
pureté d’oxygene de 85 mol.% a été considéréeldaramitres simulations.

45,8 - .
. -+--Pureté 02 = 85 mol.%
45,6 7 l\\ & Pureté 02 = 90 mol.%
3 45,4 \\ —— Pureté 02 = 95 mol.%
) 452 - T
g
S~ 450 -
30
© L 44,8 -
[SIRS
T 44,6
IS
3 44,4 -
3
o 44,2 -
44,0 -
43,8 \ ‘ ‘ ‘

65 70 75 80 85 90 95
Taux de captage en CO, /%

Figure 93. Influence de la pureté en oxygéne sur fendement électrique net de la centrale
pression de reformage = 4 MPa — rapport molaire bD/C = 1,6
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4.2.2 Influence de la pression de reformage
Cing configurations ont été étudiées (Figure 9élxdpour le reformage a I'oxygéne et trois

pour le reformage a I'air.

47,0
—&— 02 - P(reformage) = 4 MPa
46,5 —&— 02 - P(reformage) = 7 MPa
o -+ air - P(reformage) = 1,95 MPa
46,0 - A - - - air - P(reformage) = 4 MPa
R -3 - air - P(reformage) = 7 MPa

455 -
45,0 -
445 -
44,0 -

43,5

Rendement électrique net (% /PCI)

43,0 \ \ \

65 70 75 80

85

Taux de captage /%

100

Figure 94. Influence de la pression de reformage sle rendement électrique net
rapport molaire H,O/C = 1,6

Entre 4 et 7 MPa, la pression de reformage n'arguimfluence limitée sur le rendement
électrique net de la centrale pour des taux deagepnférieurs a 85%. Ceci est vérifié pour un
reformage a l'air et a I'oxygéne. Les inconvéniatts a une plus haute pression de reformage
sont contrebalancées par les bénéfices que celaecaereaval du procédé de reformage. Les

inconvénients sont :

Travail de compression plus important (air, gaziredtet oxygéene).

Soutirage de vapeur MP a plus haute pression {#TRI

Moins bonne conversion des hydrocarbures dans I'fiiRant le taux de captage
global du CQ.

Consommation de vapeur MP plus importante pourrdigri le PCI. La conversion
des hydrocarbures étant moins bonne dans I'ATRjale de synthese en sortie
d’'unité de captage est moins dilué avec le, @Our un taux de captage global
donné, augmentant la quantité de vapeur soutiréeyele vapeur. Ce point sera
plus détaillé dans le paragraphe 4.2.6.

Les principaux bénéfices d’'une plus haute press@reformage sont :

Taille des installations plus petites.
Débit de méthanol plus faible : pour un taux deagg de 85%, le débit de méthanol
baisse de 346 a 246 kg.guand la pression de reformage passe de 4 a4 7 MPa.
Diminution du débit de vapeur BP soutiré pour lactionnement de la colonne de
régénération.
Diminution de la puissance consommée par le systinproduction de frigories
dans l'unité de captage due a :

0 un débit de solvant plus faible.

0 une détente plus importante du solvant riche en G&nhs le premier

séparateur gaz-liquide.

Augmentation de la puissance récupérée lors détentk jusqu'a 2,8 MPa du gaz
de synthese avant la saturation a I'eau.
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Sur la Figure 94, on remarque que le rendementrigjee net déterminé pour un reformage
a l'air a 4 MPa diminue rapidement lorsque le tdaxcaptage est supérieur a 85%. Le débit de
méthanol augmente trés rapidement au-dela de geltacaptage, augmentant la consommation
électrique du systéme de production de frigories.

Le rendement électrique net obtenu pour le refoaradjair a 1,95 MPa est inférieur aux
quatre autres cas étudiés. Ce cas présente unguatibn différente par rapport aux deux
autres pressions de reformage. Il n'y a plus depecession du flux d'air ni du gaz naturel et le
gaz de synthése est comprimé en sortie du procédéaptage du COpour atteindre une
pression de 2,8 MPa. La baisse de pression dangrdeédé de captage entraine une
augmentation du débit de solvant et donc de la aonstion électrigue du procédé.
L'augmentation de la puissance consommeée par Euthit captage et pour la compression du
gaz de synthese en sortie d’'unité de captage nwapensée qu’en partie par I'absence de
compression des flux entrants dans le four autovtigie.

Pour une pression de reformage supérieure a 4 lantrale utilisant un reformage a I'air
affiche un rendement supérieur a celui d’'une céntreec reformage a I'oxygéne. Pour des taux
de captage inférieurs a 80%, I'écart entre les gemahts est de I'ordre de 0,6-0,8%-point
suivant la pression de reformage. Au-dela, la bailss rendement s’accélére plus rapidement
dans le cas d'un reformage a l'air car I'unité dptage est défavorisée par la dilution du,CO
par I'azote de l'air. En effet, alors que la cortcation du CQ dans le gaz de synthése atteint
24,7 mol.% pour un reformage a l'oxygene, elle n’phis que de 16,2 mol.% pour un
reformage a I'air.

4.2.3 Influence du rapport molaire H ,0/C
Pour un reformage a I'oxygéne a 7 MPa, le rappotaimre HO/C a été diminué de 1,6 4 1,4.

47,0
~-a-H20/C=1,4

465 - —=—H20/C=1,6

46,0 A

45,5

45,0 ~

Rendement électrique net
/% (PCI)

44,5 -

44,0 \ \ ‘ ‘
65 70 75 80 85 90
Taux de captage /%

Figure 95. Influence du rapport molaire H,O/C sur le rendement de la centrale
Reformage a 'oxygéne a 7 MPa

Le rendement électrigue net de la centrale augmehbes approximativement de
0,4%-point (Figure 95) grace a un soutirage de mapP moins important. Cependant ce cas
doit étre considéré avec précaution car une plidefguantité de vapeur peut entrainer une
formation de carbone qui, en se déposant sur tafysaurs du four de reformage, dégraderait la

150



conversion des hydrocarbures. De plus une diminudio rapport molaire }¥0/C entraine une
baisse du taux de conversion des hydrocarburesi €@ Pour le cas présent, le taux de
conversion du méthane décroit de 95,0 a 93,9%leit d@ CO de 94,1 a 92,0%. Le taux de
captage global qu'il est possible d’obtenir estaplus faible car plus de G@era formé dans
la chambre de combustion de la TAC. Les performaugieel’'unité de captage du g€estent,
quant a elles, quasiment inchangées, mis a padébit de méthanol plus important & cause
d’une diminution de l'efficacité de lu four de refilage et des réacteurs de conversion shift.

4.2.4 Influence de la valeur du PCI du gaz de synth  ése

Dans le cas de base, le PCI du gaz de synthéfigéeat4,8 MJ.kg. Un essai & 7,0 MJ.Kg
pour un reformage a I'oxygene (85 mol.%) a 7,0 MiRaatre que le rendement électrique net de
la centrale augmente de 2,3%-points quelque stéube de captage (Figure 96). La quantité de
vapeur d’eau extraite du cycle vapeur pour rédeifeCl diminue drastiquement. Pour un taux
de captage du GQle 85%, le débit soutiré passe de 78,4 & 11,3 lepis une diminution de
75,6% alors que dans le méme temps le débit dengtaael ne diminue que de 9,9% pour
respecter le taux de compression du compressela @AC. Le rendement de la turbine a
combustion diminue de 44,8 a 40,3%, soit une réaluatu rendement de 10%. La puissance
produite par la TAC diminue de 436,8 a 354,2 MWt soe réduction de 18,9%. La réduction
du débit de gaz naturel et la plus faible dilutithngaz de syntheése a la vapeur d’eau expliquent
cette baisse. Dans le méme temps, la puissancpéréeuau niveau de la turbine & vapeur
augmente de 124,2 a 175,2 MW, soit une augmentatimml1,1%, malgré un débit de
combustible inférieur.
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-4 PCl = 4,8 MJ/kg

—=—PCl =7,0 MJ/kg

47,5 -
47,0
46,5 -
46,0 -
45,5 -

Rendement électrique net
1% (PCI)

44,5 -

44,0 w w ‘ ‘
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Figure 96. Influence du PCI final du gaz de synthé&ssur le rendement de la centrale
Reformage a I'oxygéne a 7 MPa - rapport molaire KD/C = 1,6

4.2.5 Abaissement du PCI par une surproduction d’az  ote

Dans les simulations précédentes avec reformagexggéne, le débit d’air envoyé vers
’ASU était calculé pour avoir une température ertis d’ATR de 1323 K. Le débit d'azote
récupéré en sortie d’ASU servait a diluer le gazytghése avant la dilution a la vapeur d’eau.
Cependant une autre configuration peut étre endéesagnvoyer un exces d’air vers ’ASU pour
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produire plus d’azote. Le débit de vapeur d’eautig®ml pour diminuer le PCI est alors plus
faible. Des essais ont été réalisés pour une presgsi reformage de 4 et 7 MPa avec un rapport
H,O/C de 1,6. La valeur du PCI du gaz de synthésetd&adahambre & combustion de la turbine
a été fixée a 4,8 MJ.Kget le taux de captage du £ 85%. Les résultats exposés ci-dessous
sont relatifs & la pression de reformage de 4 MlBa.résultats obtenus pour une pression de
7 MPa sont tres proches de ceux obtenus pour 4 MPa.

La Figure 97 représente I'évolution du débit deexapMP soutiré du cycle vapeur pour
atteindre la spécification sur le PCI ainsi queédbit d’oxygene produit par 'ASU en fonction
du débit d’'air envoyé vers I'’ASU. Lorsque le dédbiair est calculé pour produire la quantité
d’oxygéne nécessaire au reformage, la consommdéorapeur MP est maximale & 67,6 Kg.s
Puis la production d’azote supplémentaire permetichénuer la consommation de vapeur MP.
Approximativement nous pouvons dire que chaqueagkdlmme d’azote supplémentaire permet
d’économiser un 1,2 kg de vapeur MP. Théoriquensrdque kilogramme de vapeur devrait
étre remplacé par 1 kg d’azote. Cependant I'intégradu procédé de saturation a I'eau avec le
refroidissement de I'air en entrée d’ASU permetdiomiser de la vapeur supplémentaire. En
effet, la quantité de chaleur disponible augmewnée ée débit d’air. Cela permet d’atteindre des
températures plus élevées dans le procédé detsatueadonc d’augmenter la dilution du gaz
de synthése. Quant au surplus d’oxygéene, il poétra revendu ou stocké. Cependant cette
configuration nécessite une ASU plus grande etyateme de stockage de I'oxygéne.

La TAC produit moins de puissance car l'azote esinménergétique que la vapeur d'eau.
Cependant le cycle vapeur bénéficie du soutirage fdible de vapeur MP. Globalement, la
puissance nette de la centrale reste quasimertaotasjuelque soit le taux de dilution a I'azote.
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Figure 97. Consommation de vapeur MP pour abaisséde PCI et quantité d’oxygene produit en
fonction du débit d'air envoyé vers I'ASU — reformaje a 4 MPa

4.2.6 Influence du taux de captage du CO

La baisse de rendement avec le taux de captageretier principalement au soutirage de
vapeur MP pour atteindre la spécification sur ld BC gaz de synthese avant la chambre de
combustion. Le COnon capturé par l'unité de captage dilue I'hydrogeéet abaisse par
conséquent le PCI du gaz de synthése. Ainsi, pltiaux de captage est élevé plus le débit de
vapeur d’eau soutiré est important. Le Tableau égrésente I'évolution du PCI du gaz de
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synthése depuis le procédé de captage dyj@Qu’a la dilution finale du gaz de synthése a la
vapeur d’eau. Un reformage a I'oxygéne avec unodppolaire HO/C de 1,6 et une pression
de 4,0 MPa a été choisi pour cet essai. Aprésdeéoié de captage, le PCI du gaz de synthese
passe de 33,2 MJ.Rgour un taux de captage de 70,5% a 56,1 MJpgkyr un taux de captage
de 89,4%. Cela améne a une augmentation du débitageur d’'eau soutirée de 60,5 a
74,6 kg.8. La fraction de vapeur moyenne pression soutig&se approximativement de 62 &
69%.Le rendement diminue de 1,5%-point entre les t@ux de captage.

Tableau 51. PCI du gaz de synthése dans les diffétes étapes - Reformage £4 4 MPa — HO/C = 1,6

Taux de captage du GO % 70,5 89,4
PCI du gaz de synthése MJkg

Avant le procédé de captage duLO 13,1 13,1
Apres le procédé de captage du,CO 33,2 56,1
Apres la saturation a I'eau 19,1 25,5
Aprés dilution a I'azote 6,8 7,6
Aprés dilution a la vapeur MP 4.8 4.8
Débit de vapeur MP kg's 60,5 74,6
4.2.7 Bilan

Les résultats précédents ont montré qu’'une puretkyggéne de 85 mol.% était la meilleure
solution parmi les valeurs étudiées pour le refgena I'oxygéne. Quatre configurations ont été
évaluées dans le cas d’'un reformage a I'oxygéneoet dans le cas d'un reformage a l'air
(Tableau 52).

Tableau 52. Performances de la centrale NGCC-REF po un taux de captage du CQ de 85%

Oxydant Pression Rapport PCl  Pureté CQ mgiecnet An
reformage reformage (MPamolaire HO/C (MJ.kg®) (mol.%) (% / PCIl) (%-points)
O, (85 mol.%) 4 1,6 4,8 98,6 44,6 14,9
O, (85 mol.%) 7 1,6 4,8 98,6 44,5 15,0
O, (85 mol.%) 7 1,6 7,0 98,6 46,7 12,7
O, (85 mol.%) 7 14 4,8 98,3 44,9 14,6
Air 2 1,6 4.8 95,6 43,7 15,8
Air 4 1,6 4,8 97,1 44,8 14,7
Air 7 1,6 4,8 98,2 45,2 14,3

En ce qui concerne le reformage a I'oxygene, latgudu flux de C@®est comprise entre
98,3 et 98,6 mol.%. Les impuretés correspondencipalement a un mélange dg, Mr, H,,
CO et d’hydrocarbures non convertis. Avec un refmena l'air, la pureté en GQliminue,
notamment pour les plus faibles pressions de refgenmEn effet, le débit de méthanol étant
plus important a faible pression, le solvant sdisibiplus d'azote présent dans le gaz de
synthése. L'azote est récupéré au niveau des dliti@rséparateurs gaz-liquide. Il se retrouve

alors dans le flux de GO

Pour un taux de captage global du,Gf@ 85%, le rendement de la centrale NGCC-REF
varie entre 43,7 et 46,7 % correspondant respesééa une baisse de rendement par rapport a
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la centrale NGCC de référence de 15,8 et 12,7%tgdia quantité de CQvité est de I'ordre
de 270 g.kWH.

Le Tableau 53 détaille la baisse de rendement gdeux pressions de reformage : 4 et
7 MPa. La baisse de rendement due au reformagedétdrminée grace a des simulations sans
captage. Or cette baisse dépend du taux de cagdadge vapeur d’eau extraite pour diminuer le
PCI sera détendue dans la TAC. Pour prendre entediaffet du captage du GOa puissance
délivrée par la TAC a donc été recalculée en cénaid le méme rendement de la TAC que
dans les simulations avec captage. Avec un PCI&I&4d.kg", |la baisse de rendement due & la
conversion de la centrale diminue de 0,7%-poirgdoe la pression de reformage varie de 4 a
7 MPa. Avec une augmentation du taux de captagi®éeet 90%, la conversion de la centrale
devient moins pénalisante avec une diminution delase de rendement d’environ 0,6%-point.
La turbine a combustion profite de I'addition depgar dans le gaz de synthese. La part du
soutirage de vapeur MP, nécessaire au reformagda fiaisse de rendement a été évaluée en
considérant l'injection de vapeur dans le four eéfmmage mais sans soutirage au niveau du
cycle vapeur. La vapeur injectée est donc « geatuit.e soutirage de vapeur MP, nécessaire au
reformage, représente approximativement 60% de diasé de rendement relative a la
conversion de la centrale. Le reste est d0 augrdifits compresseurs nécessaires au reformage
et la combustion partielle du combustible. L’énerdjbérée lors de cette combustion est
récupérée seulement en partie avec la productieapeur HP.

Tableau 53. Performances du reformage a I'oxygen&% mol.%) a 4 et 7 MPa

Pression de reformage MPa 4 7 7
PCI MJ.kg* 4,8 4.8 7,0
Taux de captage global % 70,5 89,4 69,0 87,7 0 6987,6
Nélec-net % (PCI) 457 44,2 45,6 442 47,8 46,6
An %-points 13,8 15,2 13,9 15,2 116 12,8
An conversion centrale %-points 6,3 57 5,6 50 /o, 8,8
Anm captage CQ %-points 7,4 9,4 8,2 10,1 2,2 4,0
dontAn compresseurs +

soutirage vapeur BP pour % 22 19 72 49

la régénération du solvant
dontAn soutirage vapeur MP

0,
pour abaisser le PCI % 78 81 28 51

Pour un PCIl de 7,0 MJ.I%g la baisse de rendement due a la conversion denftrale est
plus importante, atteignant 8,8%-points pour unxtaie captage de 87,6%. En effet le
rendement de la TAC est plus faible car le dékgirden entrée de compresseur de la TAC
augmente afin de compenser la plus faible injedatiervapeur et respecter le débit réduit de la
turbine. Le soutirage de vapeur MP, nécessaireefarmage, représente approximativement
50% de la baisse de rendement relative a la caovede la centrale.

L'analyse a porté sur deux taux de captage au nigeda colonne d’absorption : 75 et 95%.
Le taux de captage a une influence importanteesteidement (paragraphe 4.2.6). Le soutirage
de vapeur pour atteindre la spécification sur lewadu PCI représente environ 80% de la
baisse de rendement liée au captage lorsque lellP@hz de synthése est fixé a 4,8 Md.kg
Pour un PCI de 7,0 MJ.Kgla part du soutirage de vapeur sur la baisseedgement dépend
largement de taux de captage.

Pour un PCI de 4,8 MJ.Kgce n'est pas le procédé de captage & propreraelét qui est

couteux mais la vapeur d’eau soutirée pour dimitei®Cl du gaz de synthese. Pour un PCI de
7,0 MJ kg, c’est la conversion de la centrale qui est le pldteux.
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4.3 Conclusions

La baisse de rendement évaluée dans cette étudelgmoulifférentes configurations est
supérieure a celle avancée par d'autres auteurzzélet Chiesa, 2002a, 2002b ; Bolland et
Undrum, 2003 ; Ertesvag et al., 2005 ; Kvamsdall et2007). Mais I'ensemble de ces auteurs
ne considére pas I'abaissement de la valeur dudeGiaz de synthése. Or, plus le taux de
captage du CQOest important moins le gaz de synthése est déamnéepCQ. Il faut donc plus de
vapeur MP pour atteindre la spécification sur ld BC gaz de synthése avant la chambre de
combustion de la TAC.

Le cycle est pénalisé par le soutirage de vapergssaire pour le reformage et la dilution du
gaz de synthese. La meilleure configuration ede aedmettant une valeur de PCI du gaz de
synthése de 7,0 MJ.kgLe rendement obtenu est alors de 46,7% pour wnda captage du
CO, de 85%. Cela correspond a une baisse de rendateeh®,7%-points par rapport a la
centrale NGCC de référence. Le procédé de captégaraine qu’'une faible baisse de
rendement de la centrale. Par contre I'impact dmiaversion de la centrale est treés important,
notamment pour cette valeur de PCI.

Un reformage a I'air nécessite des installationss pinportantes pour le reformage du gaz
naturel et le captage du G@ais en contrepartie une ASU est nécessaire @apad d'un
reformage a I'oxygéne. Dans les deux cas, le redgemdu gaz naturel nécessitera énormément
de place et augmentera le co(t d’achat de la dentra
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Conclusions et perspectives

La lutte contre les gaz a effet de serre passerke gaptage du CQalans les grandes unités
émettrices de CQO Les centrales électriques thermiques, qui reptése 40% des émissions
anthropogéniques dans le monde, sont des lieudéuigs pour capter le GOIl faut donc
proposer des procédés permettant de récupérerjl@ @0indre codt.

Dans cette optique, des mesures préliminaires dfptien du CQ avec différentes amines
ont amené a proposer un solvant aqueux a base ldngeé@VDEA-TETA. Ce solvant permet
d’augmenter la vitesse d’absorption du Q¥ comparaison avec un solvant a base de MDEA.
Ce gain au niveau de la réactivité permet, en pledimiter le débit de solvant et de réduire la
consommation énergétique au moment de la régéme i solvant.

Les données d'équilibre du systemeO-MDEA-TETA-CO, ont été modélisées avec le
logiciel de procédés Aspen Pllls Cette modélisation permet d’évaluer la consonwnati
énergétique d'un procédé de captage du, @Ost-combustion. Deux types de centrales
électriques ont été utilisés : un cycle combin@azi naturel (NGCC) et une centrale au charbon
pulvérisé sous-critiqgue (CP). Les résultats obteawess ce solvant ont été comparés avec ceux
trouvés avec des solvants plus conventionnels a 8éadMEA et de MDEA. Pour compléter
I'étude, d’autres procédés ont été évalués. Letraten électriques ont été modifiées pour un
fonctionnement en oxy-combustion. Les fumées rd@meeisont trés riches en GQmais
contiennent encore des impuretés telles qu'azogmnaet oxygene. Un procédé d’absorption
chimique n’est pas adapté a des fumées riches gnUb(procédé de séparation frigorifique du
CO, des autres constituants gazeux a donc été dééetipgptimisé. Une derniére option a été
étudiée : la décarbonisation du combustible avargystéeme de production d’électricité. Pour
cette option, seul le reformage du gaz natureé a@ttdié.

En ce qui concerne la centrale NGCC, une comparaisire tous les procédés présentés
dans cette étude (Figure 98) montre que le refoerdaggaz naturel ne semble pas la solution la
plus appropriée au captage du L£@Qa conversion de la centrale aboutit a une cluge
rendement trop importante pour étre viable. Méme peenant une hypothése optimiste
acceptant un PCI de 7,0 MJkgour le gaz de synthése, la baisse de rendemtsintat
12,7%-points. De plus, le reformage du gaz naturgllique une grande complexité des
installations. Entre I'oxy-combustion et le captagepost-combustion par absorption chimique,
la baisse de rendement reste du méme ordre. L'omybastion pourrait étre une solution
adéquate car elle ne fait pas intervenir de réaciomique avec les problémes techniques que
cela entraine, tels que la dégradation des sohares problémes environnementaux dus aux
produits chimiques utilisés. Cependant avant destcoine une centrale NGCC pour un
fonctionnement en oxy-combustion, il faut dévelappee turbine a combustion adaptée a un
fluide riche en CQ@ Ce colt de développement pénalise fortement optien alors que, dans
le méme temps, des procédés d’'absorption chimicrievemt étre commercialisés assez
rapidement. Le procédé de captage dy G& absorption chimique est celui le plus & méme
d’étre utilisé a court terme. De plus, comme le rote solvant développé dans cette étude, le
captage du COen post-combustion par absorption chimique a enbeaucoup de marge de
progres. A plus long terme, de nouvelles techne®delles que 'AZEP (Advanced Zero
Emission Power Plant), le SOFC (Solid Oxide Fudl)@a encore le CLC (Chemical Looping
Combustion) devraient permettre d’atteindre de lew@is rendements.
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Figure 99. Comparaison des différents procédés damgtage — centrale CP

Pour les centrales CP, I'oxy-combustion donne waisse de rendement sensiblement égale
a celle obtenue avec une absorption chimique ad@$4DEA ou MEA avec un taux de charge

pauvre éleve (Figure 99). Pour un solvant utilisenta MEA aveay ,,, = 0,15 mol CQ/ mol

MEA, la baisse de rendement est environ 3%-poimpgiseure. L'oxy-combustion semble ici
une solution appropriée car elle ne nécessite @aséime niveau de développement que pour
une NGCC. Il faudra déterminer les différents li@mixdes problemes de corrosion pourraient
intervenir et s’assurer de I'étanchéité de la ciaedpour ne pas dégrader l'efficacité du
procédé de captage. La concentration des diffépmiigants dans les fumées devrait permettre
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de réduire la taille des installations de traitetrags fumées. L’absorption chimique est aussi
une solution a développer. Le nouveau solvant étpeimet de réduire la baisse de rendement a
9,3%-points.

La Figure 100 représente les émissions de d&Ds les centrales de référence et les centrales
avec captage de G@85%). La centrale NGCC avec captage n'émet guatirpas de CO
alors que la centrale CP avec captage émet enovimore 200 g de COpar kilowattheure
produit. Cependant ramené a la centrale de référdaccentrale CP avec captage représente
680 g de C@évité par kilowattheure produit contre 280 g.kifrour la centrale NGCC avec
captage. Il est donc préférable de capter lge @Ds une centrale au charbon.

CP de référence

NGCC de référence
CP avec capture [ }

Taux de captage = 8¢
NGCC avec capture [

0 200 400 600 800 1000

Emission CO; (g.kWh-1)
Figure 100. Emission de CQ

En ce qui concerne le solvant développé dans éétide, les résultats expérimentaux ont
montré que le mélange d’amines MDEA et TETA étas tintéressante. La TETA, qui est une
tétramine, a une grande capacité d'absorption pppart a la MEA. Elle permet donc
d’accélérer le flux d’absorption du G@éme lorsque le taux de charge en, @@gmente. Les
simulations utilisant ce procédé ont montré desltgts prometteurs par rapport a autres options
étudiées.

Cependant il reste de nombreux points & amélidiefaudra en outre améliorer la
compréhension du chemin réactionnel. La difficuéigide dans la complexité de la TETA. En
effet, d'une part, la forme linaire de 'amine représente que 60% de la composition, laissant
autant d'incertitudes sur le mécanisme réactiomawek le C@. Des hypotheses devront étre
avancées pour surmonter cette difficulté. D’autrg,dl n'existe quasiment aucune donnée sur
la TETA (constante de dissociation, constante dlitma avec le C®...). Il est pourtant
nécessaire de proposer un systeme de réactiongjaksreprésentant plus fidelement la réalité
pour déterminer plus précisément la constanteigueetde la réaction entre le €€ la TETA
et pour mieux représenter les données d’équililqeide-vapeur du systeme,®-MDEA-
TETA-CO,. Des tests complémentaires devront aussi étreséégbour vérifier la dégradation
du solvant au cours de cycles d’absorption-régéinéral’influence de l'oxygéne sur les
performances du procédé devra notamment étre mlaireidentifiée. En effet, la TETA, en tant
gu’amine primaire, serait susceptible d’étre dé@egalar contact avec de I'oxygene.

Le captage du CQest une solution trés colteuse mais devrait ctrendés améliorations

substantielles dans les années a venir avec ldpiimadtion des projets de recherche et de
développement.
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Annexe 1: Les parametres physico-chimiques des
solutions aqueuses d’amines

La constante de la loi d’'Henry du GO

La constante de la loi d’Henry du @@ans une solution aqueuse de MDEA est déterminée
par analogie avec le;N.

H
(H CG, )soI—MDEA = (H N.0 )sol—MDEA { H Eo; J (Eg. 1)

La constante de la loi d’Henry duw® dans une solution aqueuse de MDEA est déterminée
par la relation établie par Vinel (2003) qui s'estpiré des travaux de Wang et al. (1992). Cette
constante est considérée indépendante du tauxangecen CQ

ln((H N,O )So|_MDEA) = HE oy mpea + Xeaur In((H N,0 )eau)"' XMDEA'In((H N,O )MDEA) (Eqa. 2)
HE, .o upea = Xeau-Xupea (23378— 0,0659T — 2,427.X,0c4 ) (Eq. 3)

Les constantes de la loi de Henry diONet du CQdans I'eau pure sont données par :

Hyo)  =8740710°%ex _ 2284 Pam®.mol™ (Eq. 4)
( 2 )water T
(H Co, )Water = 2,82106€X[{—$]j (Pamg'morl) (Eg. 5)

Pour les solutions aqueuses de TETA, il n'existe gans la littérature de données sur la
solubilité du NO. La constante de la loi de Henry pour le,@&B3t calculée en remplacant la
fraction massique de la MDEA par celle de la TETRhSIEq. 2 et EqQ. 3.

En ce qui concerne les solutions aqueuses de MDEPAT la concentration en TETA reste
faible par rapport a celle de la MDEA. La constatrea loi de Henry du CQlans ce type de
solvant est approchée par celle dans une solutipreuse ayant la méme concentration
massique en MDEA. Autrement dit la TETA est négig@ur le calcul de la constante de la loi
de Henry du C@ Pour prendre en compte l'effet de la TETA, ona#tupu considérer que la
concentration massique en MDEA était égale a lans@rdes concentrations en MDEA et en
TETA. Cependant cela ne faisait varier que tréérigment la constante de la loi de Henry du
CO..

Densité

La densité d'une solution aqueuse de MDEA est &scwa partir de la corrélation
d’Al-Ghawas et al. (1989) pour une concentratiorssigue en MDEA comprise entre 0 et 50%.
Elle est considérée indépendante du taux de clear@O.

poy =103 (A +AT+AT?)  (kgm™) (Eq. 6)
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Avec
A =0,715929+ 0,395951w,,.., + 0,927974W, o, — 0,794931wW, .,

A, = 213799107 -1,9117310° W0, — 38755310 ° W, pe” + 30422810 Wy 0,
A, =-4,00912107° + 30703810 °.W,,;cs + 3,58483‘;10’6.WMDEA2 - 2,70947.10’6.WMDEA3
Pour les solutions aqueuses de TETA, il n'existe gans la littérature de données sur la

densité. La densité est donc calculée en rempldgdrdaction massique de la MDEA par celle
de la TETA.

Pour les solutions aqueuses de MDEA-TETA, des ressoint été réalisées entre 298,15 K
et 333,15 K (Tableau 54).

Tableau 54. Mesures expérimentales de densité dedvants aqueux a base de MDEA et de TETA

Densité (kg.ri)

MDEA 20 mass.% MDEA 20 mass.% MDEA 40 mass.% MDEA 40 mass.%

T(K) TETA3 mass.% TETA6mass.% TETA3 mass.% TETA 6 mass.%
298,15 K 1017,3 1019,3 1036,4 1038,5
313,15 K 1010,8 1012,4 1027,9 1029,3
333,15 K 999,9 1001,3 1014,4 1015,8

Viscosité

La viscosité d’'une solution agueuse de MDEA estuék a partir de la corrélation
d’Al-Ghawas et al. (1989) pour une fraction massigm MDEA comprise entre O et 0,5. Elle
est considérée indépendante du taux de charge gn CO

Uy = 10‘3.exp{ B, + % + B3Tj (kg.m‘l.s‘l) (Eq.7)

Avec
B, = -19,5214-233979W, o, — 31,2363W, 0, +361735W, 0’

B, = 391273+ 485880.W,,pcs +847705W, pes. —8357,76Wypen
B, = 0,021122+ 0,033389W,,5:, + 0,027798W,,.c,~ — 0,040367W, s>
Pour les solutions aqueuses de TETA, des mesuté&téréalisées entre 293,15 et 333,15 K

(Tableau 55). Pour les températures supérieur@8 A8 K, les valeurs ont été extrapolées par
une loi de puissance.

Tableau 55. Mesures de viscosité pour les solutioagueuses de TETA

Fraction
massique en Température
TETA
293,15K 303,15K 313,15K 323,15K 333,15K 35Kl
0,0 1,000 0,804 0,657 0,549 0,470
0,05 1,116 0,912 0,723 0,592 0,496 0,331
0,1 1,438 1,141 0,870 0,699 0,567 0,367
! Estimation
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Pour les solutions aqueuses de MDEA-TETA, des ressoint été réalisées entre 298,15 K
et 333,15 K (Tableau 56).

Tableau 56. Mesures expérimentales de densité dedvants aqueux a base de MDEA et de TETA

Viscosité (kg.rit.s%)

MDEA 20 mass.% MDEA 20 mass.% MDEA 40 mass.% MDEA 40 mass.%

T(K) TETA3 mass.% TETA6mass.% TETA3mass.% TETA 6 mass.%
298,15 K 2,32 18 2,74 10° 6,55 10° 8,32 10°
313,15 K 1,54 18 1,78 10° 3,79 10° 4,59 10°
333,15 K 1,00 18 1,12 10° 2,11 10° 2,46 10°

Pour les solvants 3 et 4, ces valeurs ont ét&égii. Pour les solvants 1 et 2, la concentration
en MDEA est inférieure a celle utilisée lors dessumes. Etant donné la faible concentration
massique de la TETA par rapport & celle de la MDEA, été décidé d'utiliser la corrélation
d’Al-Ghawas et al. (1989) donnant la viscosité pouoe solution aqueuse de MDEA. Pour tenir
compte de la présence de la TETA, la fraction ngagsde la MDEA dans la corrélation a été
remplacée par la somme des fractions massiques M®EA et de la TETA. Cette hypothese
conduit a une erreur relative inférieure a 6,7% mport aux mesures sur les solvants
contenant 20 mass.% de MDEA. L'erreur pour une tepluaqueuse ne contenant que
17,5 mass.% de MDEA devrait donc étre du méme ordre

Coefficient de diffusion du GO

Le coefficient de diffusion du COdans la solution aqueuse d’amine est estimé en
s'appuyant sur I'analogie J/CGO, et en utilisant la relation de Stokes-Einstein ifiée (Eqg.
9). Ce coefficient est considéré indépendant dx deucharge en GO

D
(DCOZ )sol = (DNzO )sol (D&j (Eq. 8)
N0 eau
D 08

( N20 )eau = ( Hsol j (Eqg. 9)
(DNZO )sol :ueau

Les coefficients de diffusion de,® et du CQ dans I'eau pure sont donnés par :
(Dyo).. = 5,07.10‘6.ex;(—%71j (Eq. 10)
(Deo, ). = 2,35.10’6.ex;{—¥)j (Eq. 11)

La viscosité de I'eau est donnée par :
Yow, = (— 52845+ 3703 | 5 866in(T )j (kgm™.s?) (Eq. 12)
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Coefficient de diffusion des amines

Le coefficient de diffusion de la MDEA est donné fscorrélation proposée par Pani et al.
(2997):

D ﬂ 0,2
D =(Deo, ) | =2 | | _
( MDEA)soI ( co, )So| ( DMDEAjeau ( 1, J (Eq. 13)

Le rapport des coefficients de diffusion du £ de la MDEA dans I'eau est déterminé a
partir des volumes molaires du €€ de la MDEA a leur point d’ébullition :

06

D
( COZJ — Unipea (Eq. 14)
Duoea eau Uco,

Le coefficient de diffusion de la MDEA dans la d@da aqueuse est alors donné par :

(Dcoz) H >
D - sol eau Eg. 15
( MDEA)soI 243 (’uwl (Eg. 15)
De la méme maniére, on déduit le coefficient deudibn de la TETA.
(Dcoz) H, >
D = sol eau Eg. 16
( TETA)soI 283 ( L, (Eg. 16)

Ces coefficients sont considérés indépendantswkudia charge en GO
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Annexe 2 : Caractérisation hydrodynamique

Tableau 57. Détermination de I'hydrodynamique de laellule

o C N N K
Essain® 1 tesos) T rmin) @rmind) @o°ms) K€ Sc sh
1 00 2978 302 394 1.28 1255 522 433
2 00 3294 302 39.4 2.75 2273 134 435
3 00 3548 302 39.4 4.89 3263 56 462
4 00 3554 595 396 5.37 3303 55 502
5 00 2967 600 394 1,16 1227 549 406
6 00 2067 150 392 1,55 1219 552 544
7 00 2988 150 394 1,37 1283 498 454
8 00 3289 150 373 3.08 2132 137 493
9 00 3289 150 370 3.22 2117 137 515
10 00 3614 150 386 5,05 3460 46 423
11 00 3301 600 380 2,81 2217 131 437
12 2409 2981 200 526 0,69 672 2754 497
13 2409 3305 200 520 1,96 1479 482 549
14 2409 3617 200 50,0 2.60 2258 158 378
15 2409 3298 200  130,0 3,47 3652 496 985
16 2407 3306 200 90,0 2.47 2567 479 689
17 2407 3585 200  130,0 4,54 5666 173 697
18 2407 3552 200 90,0 3,57 3772 191 584
19 2407 3090 200 90,0 1,33 1574 1410 671
20 2391 2993 200 70,0 0,77 937 2499 526
21 2391 3595 200  120,0 5,12 5313 167 771
22 27.64 2974 200  110,0 1,03 1160 3921 868
23 27.64 2973 200  110,0 0,89 1156 3947 757
24 4971 3302 200 500 073 522 2971 463
25 4971 3243 200 1280 1,05 1128 4261 803
26 4758 3580 200 1290 312 2676 668 883
27 4758 3603 200 90,0 2,55 1936 613 686
28 49.66 3305 200 90,0 1,02 949 2915 638
29 49.66 3609 200 47,0 1,52 956 674 426
30 4818 3030 200 1210 0,54 547 17334 859
31 4818 3017 200 500 0,39 215 19209 662
32 4786 2999 200 890 0,47 361 21710 853
33 4786 3597 200 90,0 2.48 1903 636 679

165



166



Annexe 3. Reésultats expérimentaux sur le systeme
H,O-MDEA-TETA-CO,

Tableau 58. Résultats des essais d'absorption du G@ans le solvant 1

T(K) (ﬁ”qgﬁﬁ% (;Em'%) Ta(ur::oc:/em%r;)a Y AP (Pa)  Re SC Sh 199 nljgf.xmz.s'l)
20883 14747 2175 0,036 10025 906 1811 581 1,62
208,87 14747 2175 0,093 9994 907 1806 581 1,30
208,88 14747 2175 0,148 10000 908 1805 581 1,04
208,88 14747 2175 0,199 9983 908 1805 581 0,85
208,87 14747 2175 0,263 10004 907 1806 581 0,64
208,86 14747 2175 0,296 10012 907 1807 581 0,57
208,86 14747 2175 0,333 9990 907 1807 581 0,47
208,87 14747 2175 0,391 10004 907 1806 581 0,34
208,86 14747 2175 0,426 10002 907 1807 581 0,28
208,88 14747 2175 0,468 10001 908 1805 581 0,21
208,00 14747 2175 0,516 10004 908 1803 581 0,13
208,00 14747 2175 0,604 9999 908 1803 581 0,03
31345 14666 2163 0,024 9961 1376 823 579 2,40
31343 14666  216,3 0,085 10021 1375 824 579 1,92
31342 14666  216,3 0,164 10004 1375 824 579 1,33
31342 14666  216,3 0,216 9982 1375 824 579 1,00
313,42 14666 2163 0,245 9996 1375 824 579 0,89
313,42 14666 2163 0,285 10008 1375 824 579 0,71
313,42 14666 2163 0,320 10012 1375 824 579 0,57
31341 14666  216,3 0,353 9993 1375 824 579 0,45
31341 14666  216,3 0,386 9993 1375 825 579 0,35
31343 14666  216,3 0,419 10005 1375 824 579 0,24
31338 14666 2163 0,462 9997 1374 826 579 0,12
335,12 14740 2259 0,009 10089 2098 332 554 4,22
335,15 14740 2259 0,062 10065 2099 332 554 2,47
33517 14740 2259 0,155 10002 2099 332 554 1,38
335,17 14740 2259 0,234 10010 2099 332 554 0,67
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Tableau 59. Résultats des essais d'absorption du G@ans le solvant 2

7K (“rﬂ?ﬁ?% (;Em'%) Ta(uéoc:/em%t?)a Y AP (Pa)  Re SC Sh 103 nfclif.xmz.s'l)
20832 15022 4132 0,014 10036 784 2432 586 2,78
20857 1502,2 4132 0,098 9972 790 2395 586 2,25
209,01 1502,2 4132 0,196 9974 801 2331 585 1,72
209,02 15022 4132 0,294 9996 801 2330 585 1,25
208,06 15022 4132 0,393 9993 799 2339 585 0,84
208,05 15022 4132 0,491 10006 799 2340 585 0,54
208,98 1502,2 4132 0,588 10000 800 2335 585 0,31
208,97 1502,2 4132 0,686 9998 800 2336 585 0,13
31317 15007 4144 0,022 10026 1164 1082 570 3,33

31346 14889 4095 0,103 9962 1194 1031 571 2,81
31344 14889 4095 0,204 10013 1194 1032 571 2,06
31341 14889 4095 0,316 10011 1193 1034 571 1,33
31340 14889 4095 0,415 9991 1192 1035 571 0,80
31341 14889 4095 0,530 10008 1193 1034 571 0,35
313,39 14889 4095 0,625 10000 1192 1035 571 0,06
33340 14742 4055 0,013 10064 1828 418 549 4,70
333,39 14742 4055 0,090 9979 1828 418 549 3,47
333,39 14742 4055 0,181 9994 1828 418 549 2,48
33326 14742 4055 0,274 9977 1823 420 550 1,60
33324 14742 4055 0,367 9997 1823 421 550 0,85
33313 14742 4055 0,459 10005 1819 423 550 0,21

Tableau 60. Résultats des essais d’absorption du G@ans le solvant 3

T(K) (xgﬁﬁ% (:nﬁfﬁ%) Ta{’rﬁodfm%'?f Y AP (Pa)  Re Sc Sh 102 nchl:f.me.s'l)
20836 34703 2124 0,008 10001 279 15923 577 0,87
208,36 34703 2124 0,051 9980 279 15922 577 0,66
208,35 34703 2124 0,101 10017 279 15923 577 0,49
208,37 34703 2124 0,151 10009 279 15922 577 0,36
208,36 34703 2124 0,202 9998 279 15923 577 0,27
208,08 34703 2124 0,251 10001 279 15948 578 0,19
20832 34703 2124 0,350 9997 279 15926 577 0,06
31343 34431 2107 0,010 9966 477 5457 563 1,07
31341 34431  210,7 0,051 9980 477 5458 563 0,77
31342 34431 2107 0,100 9993 477 5458 563 0,54
313,39 34431 2107 0,150 9993 477 5459 563 0,38
31344 34431 2107 0,199 9997 477 5457 563 0,26
31342 34431 2107 0,271 9999 477 5458 563 0,10
333,32 34022 2087 0,014 9934 848 1691 544 1,45
333,31 34022  208,7 0,060 9976 848 1691 544 1,00
33328 34022  208,7 0,109 10002 848 1691 544 0,60
33327 34022 2087 0,163 9995 848 1601 544 0,23
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Tableau 61. Résultats des essais d'absorption du G@ans le solvant 4

7K (“rﬂ?ﬁ?% (rTn'im%) Ta(ur;(oc:/em%r;)a Y AP (Pa)  Re SC Sh 103 nfclif.xmz.s'l)
20840 34745 4253 0,015 9992 219 24470 574 1,09
20840 34745 4253 0,062 9994 219 24469 574 0,85
208,38 34745 4253 0,111 10029 219 24471 574 0,68
208,35 34745 4253 0,206 10004 219 24476 574 0,41
208,28 34745 4253 0,294 10003 219 24486 575 0,25
208,34 34745 4253 0,387 10007 219 24477 574 0,13
208,35 34745 4253 0,483 10001 219 24476 574 0,04
31341 34474 4220 0,015 9986 394 7690 561 1,71
31343 34474 4220 0,063 10017 394 7689 561 1,32
31340 34474 4220 0,109 9994 394 7690 561 1,06
313,38 34474 4220 0,120 10000 394 7692 561 1,02
313,38 34474 4220 0,133 10008 394 7691 561 0,96
313,39 34474 4220 0,144 9995 657 7691 780 0,95
313,34 34474 4220 0,157 10004 394 7693 561 0,82
313,35 34474 4220 0,204 10001 394 7693 561 0,59
31340 34474 4220 0,252 9986 394 7690 561 0,43
313,38 34474 4220 0,299 10016 394 7691 561 0,28
313,36 34474 4220 0,347 10001 394 7692 561 0,14
313,35 34474 4220 0,395 10003 394 7693 561 0,03
33323 34029 4164 0,013 9979 727 2230 542 2,19
33318 34029 4164 0,058 10033 727 2231 542 1,61
33313 34029 4164 0,104 9958 727 2231 542 1,13
33313 34029 4164 0,150 10014 727 2231 542 0,76
33312 34029 4164 0,240 9996 727 2231 542 0,13
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Tableau 62. Résultats des mesures d’'équilibre - saint 1
MDEA, TETA, taux de charge  Pcozeq taux de charge Pcoz.eq

TE  (molm®  (molmi®  (mol/mol) (Pa) (mol / mol) (Pa)

298.9 1474.7 2175 0,038 243 0,392 4635
0,095 519 0,426 5154
0,150 937 0,469 5969
0,200 1383 0,516 6899
0,264 2064 0,603 9037
0,297 2791 0,660 11128
0,334 3487 0,763 16879

3134 14666 2163 0,026 379 0,355 4622
0,087 1262 0,387 5490
0,166 1889 0,420 6351
0,218 2332 0,462 7922
0,247 2664 0,506 9887
0,286 3240 0,551 12454
0,321 3767

335,3 14740 225.9 0,011 232 0,316 10823
0,063 987 0,394 17986
0,154 2414 0,474 20898
0,231 5798

3645 1445 1 2215 0,075 1522 0,621 243617
0,152 6067 0,678 327104
0,229 15610 0,754 389877
0,327 34522 0,770 487715
0,400 62153 0,792 536730
0,552 170188

373.4 14243 212.0 0,099 3717 0,616 330863
0,196 15790 0,674 437448
0,292 43309 0,716 526264
0,545 236681

3934 1397.9 208.0 0,093 10049 0,404 282265
0,178 41186 0,454 378297
0,260 97992 0,491 457915
0,334 179390
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Tableau 63. Résultats des mesures d’'équilibre - saint 2
MDEA, TETAq taux de charge  Pcozeq taux de charge Pcoz.eq

TE  (molm®  (molmi®  (mol/mol) (Pa) (mol / mol) (Pa)

298.9 1502.2 4132 0,016 47 0,588 4440
0,100 335 0,686 6492
0,198 831 0,783 10756
0,295 1718 0,878 18523
0,393 2529 0,970 35288
0,491 3231 0,527 5187

3134 1488.9 4095 0,006 56 0,621 8571
0,105 667 0,714 15246
0,205 1037 0,805 26664
0,315 1741 0,901 50975
0,414 2786 0,092 98998

3333 14742 4055 0,014 138 0,452 7687
0,090 457 0,544 15641
0,180 950 0,634 28838
0,270 1687 0,720 49488
0,362 3618 0,804 83228

363.1 1449.9 3988 0,019 130 0,431 40450
0,093 1030 0,507 74594
0,175 3099 0,583 122512
0,261 8686 0,652 183504
0,347 19442

373.7 14351 394.,9 0,043 487 0,528 123383
0,212 8531 0,598 198513
0,298 21230 0,663 281739
0,380 42941

393,7 1408 1 387.5 0,053 1497 0,432 208230
0,139 12117 0,484 286157
0,220 34345 0,525 362636
0,298 74480 0,575 459810
0,371 134703
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Tableau 64. Résultats des mesures d’'équilibre - saint 3
T (K) MDEA, TETAq taux de charge  Pcozeq taux de charge Pcoz.eq

(mol.nm®)  (mol.m?) (mol / mol) (Pa) (mol / mol) (Pa)

298,5 3470,3 212,4 0,009 163 0,459 12729
0,052 458 0,565 19048
0,101 905 0,614 22510
0,151 1446 0,662 27689
0,202 2511 0,712 36028
0,251 3472 0,751 43666
0,300 4995 0,797 57799
0,411 9913

313,3 3443,1 210,7 0,010 111 0,409 16214
0,051 445 0,456 21357
0,149 1847 0,503 27181
0,197 3383 0,560 36981
0,269 6785 0,606 46100
0,317 9084 0,657 58041
0,363 12619 0,693 70745

333,2 3402,2 208,7 0,015 205 0,395 47682
0,061 733 0,441 61186
0,110 2033 0,485 78616
0,211 10500 0,530 97981
0,257 17272 0,572 123265
0,304 25816 0,607 160019
0,350 35274

363,3 3333,2 203,0 0,014 225 0,313 157657
0,057 3598 0,350 199104
0,102 12435 0,384 247788
0,147 27196 0,417 295763
0,191 52524 0,444 340746
0,234 81313 0,469 388289
0,275 118273

373,2 3298,6 201,5 0,046 5703 0,296 245898
0,092 19968 0,331 311035
0,136 45844 0,380 414649
0,179 84033 0,438 562065
0,220 131549

393,1 3236,8 197,9 0,045 15562 0,190 271596
0,085 53839 0,217 347522
0,124 113158 0,238 418434
0,157 185033 0,267 521696
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Tableau 65. Résultats des mesures d’équilibre - saint 4
MDEA, TETAq taux de charge  Pcozeq taux de charge Pcoz.eq

TE  (molm®  (molmi®  (mol/mol) (Pa) (mol / mol) (Pa)

2983 34745 4253 0,015 19 0,483 6770
0,063 182 0,577 11672
0,111 305 0,670 21077
0,207 872 0,761 38477
0,295 1709 0,837 61477
0,387 3560

313,3 34474 422,0 0,016 54 0,300 4169
0,064 212 0,347 6013
0,110 547 0,395 8803
0,121 640 0,443 12398
0,133 703 0,490 17481
0,145 801 0,539 22967
0,158 889 0,585 31200
0,205 1473 0,632 39909
0,253 2556 0,721 67131

3331 3402,9 416.4 0,013 97 0,241 8312
0,058 390 0,409 34890
0,105 973 0,495 63481
0,150 2300 0,575 99234

363,0 33282 407.3 0,107 5289 0,365 148469
0,151 12566 0,402 191133
0,197 24953 0,470 290935
0,284 73204 0,529 407706

3732 32975 403.,6 0,036 2331 0,357 238332
0,080 6406 0,420 363946
0,124 15601 0,466 480349
0,285 131103
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Annexe 4 : Etalonnage du chromatographe gaz

Pour la validation de la détermination de la pressin partielle en CG; a
I'équilibre (cf. paragraphe 2.2.2.9)

La pression partielle du GG I'équilibre dans la cellule est déterminée mardlation
suivante :

PCOZ = I:)T - PsoIv (Eq- 17)

Nous avons vérifié que cette relation était tougowgrifiée pour les plus hautes pressions.
Nous avons effectué des prélévements de la phasaigg pour I'analyser au moyen d’'un
chromatographe gaz STANG 200 utilisant une coldd@&APAK Q 80/100 d’'une longueur de
3 métres. Un échantillonneur RAISi(brevet Armines) est utilisé pour prélever de tpeti
quantités de la phase vapeur. La phase vapeuritcé@estie CQet d’eau a été analysée par un
détecteur a conductivité thermique (TCD). La terapére du four du chromatographe a été
fixée a 433,15 K. Cette température permet uneratpa rapide du CQet de l'eau. La
température du TCD est de 453,15 K. L’étalonnagasrdonne la relation suivante entre le
nombre de mole calculé et le nombre de mole réel.p:

ncal = A'nvrai +B (Eq. 18)

La fraction molaire en C{Qdans la phase gazeuse est calculée par :

Ne

Yoo, = —2— (Eq. 19)
I‘]COZ + nHZO
La pression partielle du G@ I'équilibre est alors déterminée par :
Peo, = Yeo,-Pr (Eg. 20)

Pour le CQ, le TCD a été étalonné entre 1,65 H2 2,48 10 mole. L'écart relatif maximal
est de 0,5% (Figure 101) avec un écart-type dalréode 0,3%. Pour J@, le TCD a été
étalonné entre 5,44 f@&t 2,77 16 mole. L’écart relatif maximal est de 6,4% (Figl@2) avec
un écart-type de l'ordre de 3,7%. L’erreur relatest plus importante pour I'eau que pour le
CO.. L'étalonnage d’'un constituant liquide est pluficile. Les coefficients de I'étalonnage A
et B sont donnés dans le Tableau 66. Le paraméta@rBspond au volume mort de la seringue
utilisée.

Tableau 66. Corrélations pour I'étalonnage du CQet de I'eau

A B
CcO, 5,294 10° 5,151 10
H,O 8,786 102 7,848 10

La validité de la premiére équation a été vérifiéar un point expérimental pour le solvant
3 (Tableau 67). Le nombre de mole de,@Dd’eau a été moyenné sur treize prélévements.
L'écart entre les deux méthodes de déterminatiolageession partielle du G@ I'équilibre
est inférieur a 2%. Il est donc possible d'utilidéquation 17 pour déterminer la pression
partielle en CQ@ a I'équilibre. La précision sur I'étalonnage dungmsé HO entraine une
incertitude de + 8000 Pa.
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Tableau 67. Validation de I'équation 2-42

Psolv 178690 Pa
Pr 700390 Pa
P(CO,) (Eq. 17) 521700 Pa
Chromatographie
n(CO,) 2,12 10° mole
Ecart-type sur n(C§) 6,21 10" mole
n(H,0) 6,79 10° mole
Ecart-type sur n(kD) 3,40 10" mole
P(CO,) (chromatographie) 530090 Pa
0,6
i *
0,4 -
*
g 021 ; .
; *
3 00 —* ‘ ‘ ‘ —3
= 14 16 1,8 2,0 2,2 2,4
S *
w -0,2 TS
*
*
-0,4 - 4
-0,6

Nombre de moles (10”° mole)

Figure 101. Ecart relatif sur I'étalonnage du TCD mur le CO,

8,0
6,0 - s
4,0 - . .
S 20
= 3
g 0,0 T T T A 4 T T
b= 0,0 0,3 1,0 15 o 2,0 25 ¢
s} '2,0 N * *
Ll *
-4,0 ¢
-6,0 - §
-8,0

Nombre de moles (10”° mole)

Figure 102. Ecart relatif sur I'étalonnage du TCD mur H,0
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Annexe 5 : Modeles thermodynamiques

Redlich-Kwong-Soave

Le modéle thermodynamique Redlich-Kwong-Soave eéstpt# pour des mélanges non-
polaires ou moyennement polaires, tels que lesdogdbures et les gaz légers (C6,S, H,
N,...). Ce modele est utilisé pour les applicationswatd température et haute pression, tels que
les procédés utilisant des hydrocarbures (AspenTdfBa).

L'équation d’état de Redlich-Kwong-Soave pour urpsgur est donnée par :

RT a

P= - Eq. 21
v-b v(v+h) (Fa.2)
Avecv le volume molaire, a le paramétre de cohésionleicbvolume.
0,42747R*T?
= a(T) c (Eq. 22)

P

c

Ou a(T) représente I'écart par rapport au point critiqiiela température critique et R
pression critique.

a(1) =1+ (0,48508+ 1551710 015613072 )1~ T, )| (Eq. 23)
a(T,)=1 (Eq. 24)

Ou o est le facteur acentrique etld température réduite.

-
T =— Eqg. 25
fTT (Eq. 25)

c

_ 0,08664RT,
P

c

b (Eg. 26)

Pour un mélange, les paramétres a et b s’expripant
= (@@, )*(-x)
a=» > xxlaa, i (Eq. 27)
i
Avec k; parametres d’interaction binaire.

b=>"xb (Eq. 28)

k =k. (Eq. 29)

L'équilibre liquide-vapeur est calculé en consiaéygpour chaque composant, I'égalité des
fugacités entre la phase liquide et la phase gazeus
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f' =1 (Eq. 30)

Le modeéle thermodynamique Redlich-Kwong-Soave a approche symétrique pour
déterminer I'équilibre du systéme, c’est a direilqutilise la méme équation d’'état pour calculer
la fugacité des composants en phase vapeur etase piguide. On obtient alors le systéme
suivant :

f'=¢'yP
C =AY (Eq. 31)
fil :¢ilxip
Avec ¢ le coefficient de fugacité.
Ce coefficient de fugacité est calculé par :
1 [ OP RT
Inlg* )= —— — -—— |dv -In(zk Eqg. 32
)=o) BT avoniz) 02
Avec k=1ouv.
PV
ZK = Eq. 33
" STHFRT (Fa.39)

PSRK-UNIQUAC

Le modele PSRK (Predictive Soave-Redlich-Kwong)resbmmandé pour la prédiction des
équilibres thermodynamiques relatifs au lavage gies acides par du méthanol (AspenTech,
2003a). Il se base sur I'équation d’état Redlicheilig-Soave. La régle de mélange est celle de
Holderbaum-Gmehling qui est une modification dedgle de mélange de Huron-Vidal. Cette
modification permet de prédire la non-idéalité dsystéme a basse pression comme a haute
pression.

Le modéle UNIQUAC calcule le coefficient d'activign phase liquide. Le coefficient
d’activité est fonction de parameétres d’interactiomaire :

d z 6 6.1, 0}
Iny =In—+=In—-qg Int. — g » —2+I. +gq — > x.|. Eq. 34
1Z )ﬁz(biq.q.;tj  +0 xi;“ (Eq. 34)
g = I% (Eq. 35)
DG,
k
®, =% (Eq. 36)
Zrkxk
k
Z
| :E(ri -q)+1-r (Eq. 37)
z=10 (Eg. 38)
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= z 6,1, (Eqg. 39)
k

b,
T :exr{aIJ +—+c InT +d; Tj (Eq. 40)
T, £ 7T, (Eq. 41)
Pour chaque couple de constituant, huit paramgteesent étre régressés pour calculer

I'équilibre liquide-vapeur.

STEAMNBS
Le modéle thermodynamique STEAMNBS utilise les élations des tables de vapeur

NBS/NRC 1984 pour les propriétés thermodynamiquekese corrélations de I'International
Association for Properties of Steam (IAPS) pourdespriétés de transport.

ELECNRTL (NRTL électrolyte)

Ce modéle est adapté au calcul des coefficientstidi® de systéme électrolytique en
utilisant des paramétres d’interaction entre Idintes espéeces. Le coefficient d’activité en
phase liquide de chaque constituant est calcuta de I'énergie d’exces de Gibbs.

a(ng )
Inly, )= .
n(y,) RT{ on, lpn (Ea. 42)

L'énergie d’excés de Gibbs est la somme des intieraclocales §" et des interactions
longue distance®§".

g — gex LR gexlc (Eq. 43)

% > %z
exLR _ _| 1000 4A¢| }é Q _ 1 i 2
9 (ZKZXKJK MBJ [ 0 j (1+’d ) 2kT[£ £ j r 0 a4y

Cette derniére équation tient compte du terme teiPDebye-Huckel provenant du model
NRTL et du terme de Born.

Z XjGjBTiB z XjjS,a'chc,a‘c

gech :( X I X J
; ° Z kakB ; Z Z X Z kakc,a'c
k k

(Eg. 45)
z X j Gja,c'arja,c'a
j

X, <
g ; Z xc" Z Xkaa,c'a
k

c"
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Avec l'indice B représentant les molécules, lesdeslc, ¢’ et ¢” les cations et les indices a,
a’ et a” les anions.

Cette équation tient compte des interactions lscal@re les molécules, les anions et les
cations.

ZXG

Gp = (Eq. 46)
z X,
z X .G,
GaB (Eq. 47)
Z X,
z X aB ca
ch = acB Z (Eq- 48)
X
Z X aB ca
aBa = aaB - z (EQ- 49)
X,
s
INGg
T = (Eq. 50)
ajB
N In G]C ac (4. 50)
jc,ac .
ajc ac
In G,
_ ]a ca
Tiaca =77 - (Eq. 52)
ja,ca
TBc,ac = TcB - Tca,B + TB,ca (Eq- 53)
Tgaca = Tag “Tcap T Tgca (Eq. 54)

Les paramétres d’interaction peuvent étre régressédes données expéerimentales.
B
r:A+?+CIn(T)+ DT (Eq. 55)

T T. ., €T

B,ca’‘ c'a,c'a

Avec T =Tgg,T,

ca,B? ca',ca",
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ETUDE DE PROCEDES DE CAPTAGE DU CO, DANS LES CENTRALES THERMIQUES

Résumé

La présente étude a pour objectif d’évaluer eta@mparer entre eux divers procédés de captage gu CO
appliqués aux centrales thermiques alimentées emaarel (NGCC) et au charbon pulvérisé (CP). Ces
procédés consistent en un captage dy @3 fumées en post-combustion par des solvantsqiés, une
décarbonisation du gaz naturel avec captage due@@ré-combustion par un solvant physique et Foxy
combustion du combustible avec séparation frigqudi du CQ Ces procédés ont été évalués a l'aide du
logiciel de procédés Aspen Plligpour aider a choisir la meilleure option pour al@type de centrale.

Pour la post-combustion, une solution aqueuse bmgéan mélange d’amines (N-méthyldiéthanolamine
(MDEA) et triéthylene tétramine (TETA)) a été évidu Des mesures d’absorption ont été réalisées entr
298 et 333 K dans un réacteur fermé type celluldelgis. La pression partielle du G@ l'équilibre,
caractéristique de la solubilité du £dans le solvant, a été déterminée jusqu’'a 393eK.derformances ont
été comparées vis a vis de solvants plus convemwistels que la MDEA et la monoéthanolamine (MEA).
Pour I'oxy-combustion, un procédé de captage, Isaséune séparation des composants des fumées a
faible température, a été développé et appliquécanttales NGCC et CP. L'étude a montré que latpure
du flux d’O, avait une influence non négligeable sur la comatioh en CQ@dans les fumées et donc sur
les performances du procédé de séparation.

La derniére option étudiée est le reformage durgdarel qui permet un captage du £&h amont du
systeme de production de I'électricité. Plusiewsfigurations ont été évaluées : reformage a Baira
I'oxygéne, pression de reformage et dilution du desynthese.

La comparaison de ces différents concepts suggéreacourt et moyen terme, I'absorption chimique
soit le procédé le plus intéressant pour la centdg CC. Pour la centrale CP, I'oxy-combustion pétce
une option trés intéressante, au méme titre qoadeage en post-combustion par absorption chimique.

Mots clés : captage, dioxyde de carbone, NGCC, @B-combustion, reformage, pré-combustion,
post-combustion, N-méthyldiéthanolamine, triéthglégtramine

STUDY OF CO, CAPTURE PROCESSES IN POWER PLANTS

Abstract

The aim of the present study is to assess and aenyaaious processes aiming at recover, @Om
power plants fed with natural gas (NGCC) and pubest coal (PC). These processes are post-
combustion C@ capture using chemical solvents, natural gas m&fay for pre-combustion capture by
methanol and oxy-fuel combustion with cryogenicorary of CQ. These processes were evaluated
using the process software Aspen Plu® give some clues for choosing the best optiorefch type of
power plant.

With regard to post-combustion, an aqueous solutibased on a mixture of amines
(N-methyldiethanolamine (MDEA) and triethylene &atiine (TETA)) was developed. Measurements of
absorption were carried out between 298 and 338 & liewis cell. C@ partial pressure at equilibrium,
characteristic of the CGolubility in the solvent, was determined up t@3Q The solvent performances
were compared with respect to more conventionatesté such as MDEA and monoethanolamine
(MEA).

For oxy-fuel combustion, a recovery process, based cryogenic separation of the components of the
flue gas, was developed and applied to power pldrte study showed that,@urity acts on the CO
concentration in the flue gas and thus on the pmidoces of the recovery process.

The last option is natural gas reforming with Q@e-combustion capture. Several configurationsewer
assessed: air reforming and oxygen reforming, neffag pressure and dilution of the synthesis gas.

The comparison of these various concepts sugghsts in the short and medium term, chemical
absorption is the most interesting process for N@O®@er plants. For CP power plants, oxy-combustion
can be a very interesting option, as well as posthustion capture by chemical solvents.

Key words: capture, carbon dioxide, NGCC, PC, awl-fcombustion, reforming, pre-combustion,
post-combustion, N-methyldiethanolamine, triethglegtramine
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