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F débit molaire total entrant dans un flash (mol.s-1)
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G énergie libre de Gibbs molaire (J.mol-1)
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h coefficient d’échange thermique d’un fluide (W.m-2.K-1)
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m molalité (mol.kg−1

H2O)
ṁ débit massique (kg.s-1)
M masse molaire (kg.mol-1)
n quantité de matière (mol)
NApp nombre de constituants apparents
Ni flux molaire spécifique de i (mol.m-2.s-1)
NC , NE , NR nombre de constituants, d’éléments atomiques, de réactions
Nu nombre de Nusselt (-)
NA nombre d’Avogadro (6,022.1023mol−1)
q paramètre de surface de Van der Waals du modèle e-UNIQUAC (-)
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q̇ puissance thermique (W) ou puissance thermique spécifique (GJ/tCO2)
Q débit volumique (m3.h-1)
P pression (bar) ou production électrique (MW)
P production annuelle d’électricité (MWh/an)
Pr nombre de Prandtl (-)
r paramètre de volume de Van der Waals du modèle e-UNIQUAC (-)
rk vitesse de la réaction k (mol.m-3.s-1)
R constante des gaz parfait (8,314 J.mol-1.K-1)
Re nombre de Reynolds (-)
Ri flux de production de i dû aux réactions (mol.m-3.s-1)
S surface (m2)
Sc nombre de Schmidt (-)
Sh nombre de Sherwood (-)
t temps (s)
T température (K)
u paramètre d’interaction binaire du modèle e-UNIQUAC (-)

ou vitesse de phase (m.s-1)
U coefficient d’échange thermique global (W.m-2.K-1)
W travail électrique spécifique (kWh/tCO2)
x fraction molaire en phase liquide (-)

ou variables d’optimisation
y fraction molaire en phase gaz (-)
z coordonnée spatiale (m)
zcoo coordinance (-)

Lettres grecques
α taux de charge (molCO2/molAmine)
γ coefficient d’activité (-)
δ épaisseur du film liquide (m)
η rendement net de centrale ou taux de captage (%)
θ fraction de surface du modèle e-UNIQUAC (-)

ou fraction de vapeur pour les flashs
ε0 permittivité du vide (F.m-1)
εr permittivité relative (-)
ε tolérance numérique
λ paramètre de Lagrange

ou conductivité thermique (W.m-1.K-1)
µ potentiel chimique (J.mol-1)
ν coefficient stœchiométrique (-)
ξ coordonnée dans le film liquide (m)
ρ masse volumique (kg.m-3)
τ taux de dégradation (%)
ϕ coefficient de fugacité (-)
Φ fonction objectif
φ fraction de volume du modèle e-UNIQUAC (-)
ψ paramètre d’interaction énergétique du modèle e-UNIQUAC (-)

Indices
abs absorption
comb combinatoire
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comp compression
D −H Debye-Hückel
e électrique
e f f effectif
f formation
mod module de contacteur
r é f référence
r eb rebouilleur
r e f r oi d refroidissement
r es résiduel (e-UNIQUAC)
r esi d chaleur résiduelle
ss − r e f sous-refroidissement
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CHAPITRE 1

Introduction générale

1.1 LE CAPTAGE ET STOCKAGE DU CO2

1.1.1 Contexte général

La croissance démographique couplée à la croissance économique et à l’augmentation du niveau de

vie moyen par habitant ont induit une augmentation constante de la demande énergétique mondiale.

En particulier, entre 1990 et 2010 la demande de production d’énergie a augmenté de 62 % (Figure 1.1).
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FIGURE 1.1.: Demande de production d’énergie en 1990, 2010 et trois scénarii de projections en 2035 ;
données World Energy Outlook (IEA, 2012b)

Comme toute activité humaine, l’usage de l’énergie conduit à des impacts sur l’environnement depuis

l’extraction des matières premières, leur transport et leur transformation jusqu’à la gestion des rejets et

déchets. La progression vers un usage raisonné des énergies passe alors notamment par la maîtrise des

impacts environnementaux sur l’air, l’eau, les sols et les populations. Alors que les effets climatiques

deviennent mieux compris, l’origine anthropique du changement climatique fait l’objet d’un consensus
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scientifique (Cook et al., 2013) et les émissions atmosphériques de CO2 en constituent la principale

contribution. La comptabilisation des émissions anthropiques de gaz à effet de serre (en équivalent CO2)

indique que le CO2 contribue à hauteur de 77 % aux émissions totales de gaz à effet de serre (GIEC, 2007).

En 2010, les émissions anthropiques de CO2 atteignirent 31,7 GtCO2 (IEA, 2012b), dont 12,5 GtCO2

(40 %) pour la production d’électricité à partir de ressources fossiles (gaz, fioul, charbon). La

réduction des émissions de CO2 nécessite alors d’adapter les politiques énergétiques pour passer à des

modes de production moins émetteurs de CO2 tout en satisfaisant la demande énergétique. L’agence

internationale de l’énergie (IEA) a notamment réalisé trois scénarii de projection de la demande et

du mix énergétique en 2035 (Figure 1.1), le premier scénario Politiques actuelles ne présuppose aucun

changement de politique, le scénario Nouvelles politiques tient compte des volontés affichées par les

états pour réduire les émissions de gaz à effet de serre, et le scénario 450 considère des politiques

volontaristes cohérentes avec la limitation à 2 °C d’augmentation de la température moyenne du globe

en stabilisant la concentration atmosphérique de CO2 à 450 ppm. Dans chacun de ces scénarii, la part

d’énergie fossile demeure importante.
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FIGURE 1.2.: Projections de réductions des émissions de CO2 liées à l’énergie par technologie à l’horizon
2050 (IEA, 2012a)

L’IEA a proposé plusieurs voies de réduction des émissions de CO2 (Figure 1.2). La réduction

des émissions liées à l’énergie peut se faire via les économies sur l’énergie finale utilisée, la

substitution de combustibles fossiles (e.g. co-combustion biomasse), l’amélioration des moyens de

production (centrales à l’état de l’art), le passage aux énergies décarbonées (nucléaire et renouvelables)

et via le Captage et Stockage de CO2 (CSC ou CCS en anglais). La majorité des scénarii de
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projections énergétiques juge d’ailleurs le CSC indispensable pour atteindre la cible de concentration

atmosphérique de CO2 à 450 ppm (Page, 2012).

1.1.2 La chaîne de captage, transport et stockage géologique du CO2

L’idée de base du CSC consiste à capter le CO2 au niveau d’une source d’émission fixe, concentrée et

de fort tonnage, de le comprimer sous forme de phase dense supercritique (pression critique : 73 bar)

pour le transporter vers un site de stockage géologique. Le CO2 n’est alors plus émis vers l’atmosphère

et ne contribue plus aux émissions de gaz à effet de serre. Sachant que la production d’électricité par

ressources fossiles représente 40 % des émissions anthropiques de dioxyde de carbone, déployer les

technologies de CSC à grande échelle reviendrait à réduire substantiellement les émissions de CO2 liées

à l’énergie. Cette filière peut alors jouer un rôle prépondérant dans la gestion de la transition énergétique

en offrant du temps pour le développement et le déploiement de modes de production exempts de

l’utilisation de ces ressources fossiles.

Le captage de CO2 sur un site industriel peut être réalisé à l’aide de plusieurs technologies dont le

GIEC (2005) a proposé une classification selon trois principales voies pour la production d’électricité : la

postcombustion, la précombustion et l’oxycombustion (Figure 1.3).

FIGURE 1.3.: Aperçu des trois voies de captage du CO2 pour la production d’électricité (crédits : EDF)

La post-combustion consiste à capter le CO2 après la combustion de la ressource fossile, les fumées de

combustion à traiter sont alors principalement constituées d’eau, d’azote et de dioxyde de carbone avec
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une teneur en CO2 variant selon le combustible, de l’ordre de 13 % pour le charbon et 4 % pour le gaz.

Parmi les technologies envisagées dans cette filière, on compte l’absorption dans un solvant physique ou

chimique, la séparation cryogénique par distillation ou condensation solide, la séparation membranaire

par perméation ou contacteurs membranaires, ou encore l’adsorption sur des solides fonctionnalisés ou

non. La dépense énergétique liée au captage de CO2 est alors induite directement par l’unité de captage.

La pré-combustion consiste à brûler un combustible déjà décarboné : l’hydrogène (H2). Dans

l’exemple du charbon, un tel système passe alors par la gazéification préliminaire du combustible solide

pour récupérer un gaz de synthèse (mélange H2/CO) qui subit ensuite une réaction chimique pour

convertir le monoxyde de carbone en dioxyde de carbone, qui est alors séparé par les mêmes types

de procédé que ceux de post-combustion, mais opérant à haute pression partielle en CO2. De telles

centrales, dites à cycle combiné à gazéification intégrée du charbon (IGCC, Integrated Gazeification

Combined Cycle) existent déjà sur ce principe sans la conversion du CO et le captage du dioxyde de

carbone. La dépense énergétique de cette voie est répartie entre la conversion du CO (perte d’énergie

chimique) et le captage.

L’oxy-combustion consiste à s’affranchir de la dilution à l’azote dans les fumées de combustion.

Pour ce faire, l’oxygène de l’air est séparé à l’aide d’une unité de séparation d’air, généralement par

distillation cryogénique. L’oxygène sert alors de comburant dans la chaudière au lieu de l’air et les

fumées de combustion sont essentiellement composées de CO2 et d’eau. Le CO2 est alors récupéré

par condensation de l’eau. La consommation énergétique est en majeure partie due à la distillation

cryogénique et dans une moindre mesure à la purification du CO2.

D’autres technologies ne rentrent pas exactement dans la classification à trois voies proposée par le

GIEC mais peuvent être vues comme des variantes. Par exemple, la combustion en boucle chimique

(CLC, Chemical Looping Combustion) consiste à apporter l’oxygène pour la combustion par un oxyde

métallique afin de fournir des fumées de combustion exemptes d’azote, se rapprochant alors d’un

fonctionnement en oxy-combustion. Le métal est ensuite recirculé dans un autre réacteur pour être

réoxydé avec de l’air.

Une fois capté, le CO2 est déshydraté, comprimé en phase dense et acheminé via un réseau de

transport de pipelines ou par des bateaux. À l’heure actuelle, ce type de transport existe déjà pour les

besoins de l’industrie ou pour réaliser de la récupération assistée d’hydrocarbures. Le déploiement du

CSC nécessiterait la construction de nouvelles infrastructures à même de gérer ces nouveaux volumes

très importants.

Les sites de stockage géologique compatibles avec une rétention du CO2 sur le long terme incluent

les champs de gaz ou de pétrole en fin d’exploitation et les aquifères salins. Ces formations rocheuses

disposent d’une couche étanche ayant permis la rétention des fluides pendant des millions d’années
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et peuvent garantir la rétention du CO2 dans le sous-sol. Les périodes de vie d’un site de stockage

comprennent : une période de conception au cours de laquelle le site est identifié et caractérisé, une

phase d’injection pendant laquelle le CO2 est injecté et le système de surveillance mis en place, une

période d’abandon après fermeture des sites pendant laquelle le site est surveillé pour identifier le risque

de fuites (INERIS, 2010).

1.1.3 Le captage en post-combustion par absorption chimique

Parmi les voies de captage proposées dans la littérature, le captage en post-combustion est à l’heure

actuelle la filière la plus mature et parmi les technologies envisagées, les procédés de post-combustion

sont les plus adaptés au mélange gazeux de la post-combustion. Les autres technologies comme

l’adsorption ou les membranes nécessitent a priori une pression partielle en CO2 plus élevée et la

cryogénie est difficile à mettre en œuvre du fait des larges quantités de poussières, impuretés comme

les SOx et NOx et des gaz incondensables (Kanniche et al., 2010). L’absorption chimique bénéficie d’une

grande expérience industrielle liée au traitement du gaz naturel et la synthèse de l’ammoniac depuis des

décennies (Kohl et Nielsen, 1997). De plus, cette voie a l’avantage d’être utilisable sur des installations

déjà existantes sans lourdes modifications puisque la séparation a lieu en fin de processus.

Les Figures 1.4 et 1.5 présentent un schéma de procédé simplifié d’une centrale supercritique au

charbon pulvérisé. Le charbon est pulvérisé dans des broyeurs et injecté avec de l’air préchauffé dans

la chaudière où s’opère la combustion. La chaleur, radiative et convective, est récupérée par des tubes

écrans et des échangeurs suspendus pour servir de source chaude et fournir la vapeur à un cycle de Hirn

avec resurchauffe pour produire l’électricité. Les fumées de combustion sortant de la chaudière sont

d’abord dénitrifiées par réduction catalytique sélective, dépoussiérées dans des filtres électrostatiques

et désulfurées par absorption chimique dans une suspension de calcaire. Les caractéristiques complètes

d’une centrale de 1 GW et des fumées de combustion peuvent être consultées dans l’Annexe A.

Sur une telle centrale, il est possible de rajouter une unité de captage et de compression du CO2

entre l’unité de désulfuration et la cheminée (Figure 1.5). La régénération du solvant nécessitant un

apport d’énergie, un prélèvement de vapeur est alors effectué entre les corps Moyenne Pression et

Basse Pression du cycle vapeur de la centrale. Cette vapeur prélevée va se condenser dans le procédé

de captage en libérant son enthalpie de condensation et le condensat est réinjecté dans le cycle au

niveau de température idoine. Une vue d’une telle installation de captage par absorption chimique est

présentée en Figure 1.6 où les équipements ont été dimensionnés pour traiter les fumées d’une centrale

sous-critique de 600 MW. Deux trains en parallèle sont installés du fait de la limitation à 20 mètres de

diamètre des colonnes à garnissages (Reddy, 2008).

Dans ce type de procédé, il est nécessaire de purifier les fumées avant de séparer le CO2 pour réduire
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FIGURE 1.4.: Schéma de procédé d’une centrale supercritique au charbon pulvérisé
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FIGURE 1.6.: Vue représentant un procédé de captage de CO2 par absorption chimique pour une centrale
de 600 MW (crédit : Hevok - EDF)

la dégradation du solvant en abaissant les teneurs en oxydes d’azote et de soufre. Elles sont alors mises

en contact à contre-courant avec une solution de soude dans une colonne appelée conditionneur afin

d’en réduire les teneurs en-dessous de 10 ppm (Rao et Rubin, 2002) puis refroidies autour de 45 °C et

saturées par contact direct avec de l’eau. Les fumées passent alors dans un ventilateur compensant les

pertes de charge dans l’installation de captage, ce ventilateur peut également être positionné avant le

conditionneur voire avant l’unité de désulfuration pour réduire les coûts (Priest et al., 2012). Dans une

deuxième colonne à garnissage appelée absorbeur, les fumées sont mises en contact à contre-courant

avec un solvant chimique, usuellement une solution aqueuse d’aminoalcools, dans lequel le CO2 va

se solubiliser puis réagir avec les molécules actives, ces réactions chimiques permettent d’accélérer le

transfert de matière et donc de réduire la taille des colonnes d’absorption. Le solvant de référence utilisé

pour les procédés aux amines est la monoethanolamine (MEA), une amine primaire de formule brute

C2H7NO. Les fumées une fois décarbonées passent alors dans un laveur de gaz souvent positionné

en tête d’absorbeur afin d’équilibrer le bilan en eau et de limiter les émissions de composés volatils

(amine et produits de dégradation). Le solvant chimique est dit solvant pauvre lorsqu’il contient peu

de CO2 et riche dans le cas contraire, respectivement en tête et en pied d’absorbeur. Le taux de charge

du solvant permet de quantifier cette concentration et s’exprime en mole de CO2 par mole d’amine.

Le solvant riche est pompé puis réchauffé dans un échangeur de chaleur appelé économiseur avant

d’être injecté en tête d’une troisième colonne à garnissage appelée strippeur. Dans cette colonne, la

condensation de la vapeur va fournir l’énergie nécessaire pour inverser la réaction d’absorption et le

CO2 est ainsi relargué en phase gaz. La vapeur de strippage est produite par ébullition du solvant en
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pied de strippeur dans un rebouilleur, dont la puissance thermique est fournie par condensation d’une

fraction de vapeur prélevée sur la centrale. Cette puissance au rebouilleur est usuellement rapportée

au débit de CO2 capté et s’exprime en gigajoules par tonne de CO2. Le solvant pauvre résultant de la

régénération est alors recyclé vers l’absorbeur après avoir cédé sa chaleur sensible dans l’économiseur.

Le mélange CO2 / vapeur sortant du strippeur est partiellement condensé dans un condenseur, l’eau est

recyclée en tête de strippeur et le CO2 envoyé vers l’unité de compression et déshydratation du CO2. Pour

une centrale d’1 GW, il est nécessaire de traiter environ 3 millions de Nm3 par heure (environ 3800 t/h),

ce qui correspond à deux absorbeurs de 18 mètres de diamètre pour 30 à 40 mètres de haut.

Les deux principales limitations technologiques du captage par absorption chimique sont la pénalité

énergétique d’un tel procédé et la dégradation des solvants utilisés. En effet, les solvants aminés se

dégradent sous l’effet de la température et des oxydants en présence (oxygène et oxydes d’azote et de

soufre) pour donner des produits de dégradation comme de l’ammoniac, des aldéhydes, des acides

carboxyliques ou des sels organiques (Gouedard et al., 2012). Cette dégradation conduit à une perte

de solvant qui devra être compensée et qui représente un coût opératoire supplémentaire. De plus,

certains produits de dégradation, comme les nitrosamines, sont nuisibles à l’environnement et à la santé

et il faudra en contrôler les émissions avant rejet dans l’environnement. Des études sont en cours pour

identifier précisément les produits de dégradation et leurs mécanismes de formation afin de déterminer

les solvants les moins néfastes pour l’environnement et de proposer des dispositifs de réduction de ces

émissions.

La pénalité énergétique de ces procédés est principalement due au prélèvement de vapeur sur le cycle

de la centrale, vapeur qui ne va pas turbiner et donc qui ne va pas fournir de travail. La compression du

CO2 jusqu’à sa pression de transport (environ 110 bar) va également contribuer à hauteur d’un tiers à

la pénalité énergétique du procédé de captage et compression du dioxyde de carbone. Pour un procédé

conventionnel constitué d’un absorbeur, d’un économiseur et d’un strippeur et opérant avec le solvant

de référence, une solution de monoethanolamine (MEA) à 30 % massique, la pénalité énergétique a

notamment été déterminée sur le pilote industriel du projet européen CASTOR, opéré à Esbjerg au

Danemark, sur une centrale DONG Energy. Pour la centrale de référence utilisée dans cette thèse et le

procédé du projet CASTOR à la MEA, la pénalité énergétique est estimée à 11 %-pts pour un rendement

net de 46,1 %PCI sans captage, ce qui amène le rendement net de production à 35,1 %PCI avec captage et

compression. En conséquence, pour produire la même quantité d’électricité, il est nécessaire de brûler

environ 24 % de charbon supplémentaire.
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1.2 VOIES DE RÉDUCTION DE LA PÉNALITÉ ÉNERGÉTIQUE

1.2.1 Répartition de la pénalité énergétique

Avant de s’intéresser aux moyens de réduire la pénalité énergétique, il convient d’analyser les

différents pôles de dépense énergétique du procédé conventionnel. La Figure 1.7 représente un tel

procédé avec les différents types de dépenses énergétiques ainsi que leurs ordres de grandeur.
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FIGURE 1.7.: Ordres de grandeur des différentes dépenses énergétiques (thermiques et électriques) du
procédé conventionnel opérant à la MEA

Les dépenses thermiques correspondent aux besoins en chaleur au niveau du rebouilleur du strippeur,

une partie de cette quantité de chaleur sert à fournir l’énergie de séparation, et l’autre partie est dissipée

dans des puits de chaleur (besoins en froid du procédé). Les dépenses électriques correspondent

aux consommations des machines tournantes du procédé pour fournir le travail mécanique aux

fluides, c’est-à-dire le ventilateur des fumées, les pompes de solvant et d’eau de refroidissement, les

compresseurs de CO2 et éventuels compresseurs additionnels du procédé.

La dépense énergétique totale du procédé doit alors prendre en compte des énergies de natures

différentes, bien que les dépenses électriques soient sommables, ce n’est pas le cas des dépenses

thermiques dont le contenu énergétique dépend de leur niveau de température. Puisque cette dépense

énergétique totale va in fine se répercuter sur la production électrique de la centrale et représente un

manque à produire, il est commode d’exprimer celle-ci en termes de perte de production électrique de
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la centrale à charbon.

Plusieurs auteurs expriment ainsi la pénalité énergétique en termes de travail équivalent (notamment

Lucquiaud et Gibbins 2011; Liebenthal et al. 2011; Kanniche et al. 2010), exprimée en kWh/tCO2 et

décomposable en plusieurs termes :

Wtot al [kWh/tCO2] =Wpar asi te +Wauxi l i ai r es +Wcompr essi on (1.1)

où Wtot al est la pénalité énergétique totale, Wpar asi te le travail équivalent à la charge parasite, c’est-

à-dire l’impact du prélèvement de vapeur sur la production d’électricité, Wauxi l i ai r es l’ensemble des

travaux électriques auxiliaires du procédé et Wcompr essi on le travail de compression du CO2 jusqu’à 110

bar. Ce travail équivalent permet de calculer directement la perte de rendement de la centrale.

1.2.2 Influence du solvant sur les performances du procédé

Une autre mesure de la performance d’une technologie de captage est l’impact sur le coût de revient

de l’électricité. Celui-ci fournit plus d’informations que la seule pénalité énergétique puisqu’il englobe

non seulement les coûts opératoires supplémentaires liés à la dépense énergétique, mais également

le coût de l’appoint de solvant pour fournir le surcoût opératoire du procédé de captage (OPEX,

OPErating EXpenditures) ainsi que les investissements supplémentaires nécessaires (CAPEX, CAPital

EXpenditures). Ce coût requiert la précision des hypothèses macro-économiques et la définition d’une

centrale de référence (Rubin et al., 2013b) et peut se mesurer soit en termes de coût actualisé de

l’électricité (LCOE, Levelized Cost of Electricity) ou de coût du CO2 évité.

La pénalité énergétique tout comme le coût du procédé va bien entendu dépendre fortement du

procédé et particulièrement du choix d’une architecture, des conditions opératoires et des dimensions

des équipements. Ces grandeurs vont elles-mêmes différer en fonction du solvant utilisé, et la

performance d’un procédé donné va fortement en dépendre. Ce point a été clairement mis en

lumière sur le pilote industriel Esbjerg des projets européens CASTOR et CESAR (Knudsen et al.,

2011) où plusieurs solvants ont été testés sur différentes modifications de procédés et ont montré

des performances énergétiques très différentes. L’influence des principales propriétés des solvants

sur le procédé de captage est schématisée en Figure 1.8 où cinq catégories de propriétés ont été

choisies : enthalpie d’absorption, solubilité du CO2, cinétique réactionnelle, volatilité et résistance à la

dégradation. La cinétique réactionnelle, la solubilité du CO2 et l’enthalpie d’absorption sont les trois

grandeurs les plus étudiées et utilisées pour la sélection de solvant puisqu’elles sont les principales

grandeurs impactant la pénalité énergétique d’un procédé. La volatilité et la résistance à la dégradation

sont elles liées aux limites du procédé et constituent plutôt des contraintes sur les conditions opératoires
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du procédé. L’influence de ses cinq propriétés sur le dimensionnement des équipements (en vert) d’une

part et les principales grandeurs du procédé de captage (en orange) d’autre part y est représentée. Les

éléments constitutifs du coût du procédé y sont également présentés.

Analyse technico-économique

Propriétés des solvants
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FIGURE 1.8.: Influence des principales propriétés du solvant sur les dimensions et conditions opératoires
du procédé et répercutions sur le coût du CO2 évité

◦ La volatilité du solvant va conditionner une partie de la perte de solvant dans les écoulements gaz-

liquide. Plus le solvant sera volatil, plus il faudra mettre en place des systèmes de lavage des fumées

performants pour limiter la perte.
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◦ La résistance à la dégradation aura un effet similaire, plus le solvant sera résistant à la dégradation

thermique et oxydante, moins la perte de solvant sera importante. À noter que la résistance à la

dégradation thermique va directement conditionner la pression maximale au niveau du strippeur,

celle-ci devra être choisie de sorte que la température de bulle du solvant à cette pression soit

inférieure à une valeur seuil, Freeman et Rochelle (2012) ont estimé cette valeur limite pour

différents solvants en comparant les taux de dégradation thermique.

◦ L’enthalpie d’absorption fixe la quantité d’énergie à apporter pour inverser la réaction d’absorption

et va donc impacter l’énergie à apporter au rebouilleur. Cet effet est discuté ci-après.

◦ Les courbes d’équilibre liquide-vapeur (VLE, Vapor-Liquid Equilibria) vont déterminer la solubilité

du CO2 dans le solvant et ainsi conditionner à la fois la hauteur de l’absorbeur et le débit de

solvant. La hauteur de l’absorbeur est en effet conditionnée par la facilité de la séparation. D’autre

part, la solubilité du CO2 à la pression partielle considérée (environ 13 kPa en pied de colonne)

va déterminer le taux de charge maximal atteignable dans ces conditions, d’où le débit de solvant

nécessaire pour atteindre l’efficacité de captage imposée.

◦ La cinétique réactionnelle va similairement influencer la hauteur de l’absorbeur et le débit de

solvant. Si la solubilité du CO2 fournit la limite thermodynamique du solvant en terme de capacité

d’absorption, la cinétique va en déterminer la faisabilité.

Pour analyser l’influence de l’enthalpie d’absorption (incluant les enthalpies de solubilisation, de

réaction et d’excès du mélange), il faut tout d’abord considérer les trois différentes contributions de la

puissance thermique à apporter au rebouilleur q̇r eboui l l eur (en GJ/tCO2) :

q̇r eboui l l eur = q̇sensi ble + q̇str i ppag e + q̇désor pti on (1.2)

où q̇sensi ble est la chaleur sensible nécessaire pour élever le solvant de la température d’entrée en tête de

strippeur à la température du rebouilleur en pied ; q̇str i ppag e est la puissance nécessaire pour produire

la vapeur de strippage qui ne se condense pas le long du strippeur ; q̇désor pti on est la puissance requise

pour désorber le CO2. Il est évident qu’une augmentation de l’enthalpie d’absorption va directement

conduire à une augmentation du terme de désorption mais le sens de variation n’est pas aussi simple

concernant l’effet de l’enthalpie d’absorption sur le terme de strippage. Comme expliqué par Oexmann

et Kather (2010), la focalisation sur la puissance au rebouilleur et plus particulièrement sur l’enthalpie

d’absorption des solvants n’est pas suffisante pour réaliser une sélection de solvant à l’échelle du

procédé. En effet, la quantité de vapeur nécessaire pour régénérer une quantité donnée de CO2 va

fortement dépendre de la température et de la valeur de l’enthalpie d’absorption du CO2 par rapport à

l’enthalpie de vaporisation de l’eau. Oexmann et Kather (2010) ont réalisé une analyse en supposant que
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la vapeur sortant du strippeur est à l’équilibre thermodynamique avec la solution y entrant, ils expriment

alors le rapport des pressions partielles d’eau à saturation p sat
H2O et de CO2 à l’équilibre p éq

CO2
comme :

p sat
H2O

p éq
CO2

=
p sat

H2O,r é f

p éq
CO2,r é f

exp

[(
T −Tr é f

RT Tr é f

)(|∆Hvap,H2O |− |∆Habs,CO2 |
)]

(1.3)

où ∆Hvap,H2O est l’enthalpie de vaporisation de l’eau et∆Habs,CO2 l’enthalpie d’absorption du CO2 dans

le solvant considéré.

Ainsi, la puissance au rebouilleur évolue différemment en fonction de la valeur de l’enthalpie

d’absorption par rapport à l’enthalpie de vaporisation de l’eau (Figure 1.9). Un solvant avec une

enthalpie d’absorption élevée pourra bénéficier d’une diminution du terme de strippage à mesure que

la pression du strippeur (et donc la température) augmente.
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FIGURE 1.9.: Évolution relative de la puissance au rebouilleur en fonction de la pression au strippeur
pour deux solvants à faible et forte enthalpie d’absorption, adapté de Oexmann et Kather
(2010)

Une fois connues toutes les grandeurs représentatives du procédé de captage, il devient possible

de déterminer la pénalité énergétique totale ainsi que les dimensions des équipements requises pour

réaliser les opérations de captage et compression du dioxyde de carbone. En définissant une stratégie

d’intégration énergétique avec le cycle vapeur de la centrale et au moyen d’hypothèses économiques, le

coût de l’électricité produite avec captage et compression du CO2 peut être calculé ainsi que le coût de

la tonne de CO2 évitée.
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1.2.3 Identification de leviers énergétiques

Dans ce contexte où la pénalité énergétique résulte des interactions complexes entre solvant et

procédé, il apparait nécessaire de considérer l’ensemble du procédé de captage et son intégration

avec la centrale de production électrique pour l’analyse des performances des procédés par absorption

chimique.

Dans la recherche d’un solvant optimal, certaines propriétés ont un effet assez tranché. Il est par

exemple toujours bénéfique que le solvant soit résistant à la dégradation et peu volatil pour en réduire les

pertes, que le CO2 soit très soluble dans celui-ci et que la cinétique réactionnelle soit élevée pour réduire

la taille de l’absorbeur et qu’il ait une grande capacité cyclique (différence entre les taux de charge riche

et pauvre) pour réduire le débit de solvant. En revanche, son enthalpie d’absorption aura une influence

positive ou négative en fonction du procédé considéré et de ses paramètres opératoires et il devient

nécessaire de travailler directement à l’échelle du procédé. Un des points essentiels pour l’étude de ces

procédés est le compromis entre la qualité de la vapeur (température du rebouilleur) nécessaire et la

quantité (énergie de régénération) couplée au travail de compression qui diminue avec la pression au

strippeur.

Afin d’identifier des marges de réduction de la pénalité énergétique, il est possible de s’appuyer sur

les principes énoncés par Leites et al. (2003) pour réaliser des économies d’énergies sur les procédés du

génie chimique. En résumé, des économies d’énergie peuvent être réalisées en limitant les irréversibilités

dans les procédés en réduisant par exemple la force motrice (e.g. gradients de pression, température,

potentiel chimique) le long des échanges ou en appliquant le principe de contre-action (e.g. principe

de Le Chatelier). L’illustration la plus simple des principes expliqués par Leites est de considérer un

échangeur de chaleur à contre-courant. Dans ce cas simple, la force motrice du transfert est la différence

de température entre le fluide chaud et le fluide froid. Le fait de réduire cette force motrice le long de

l’échangeur (par ajustement des débits par exemple) permet un meilleur usage de la chaleur échangée.

Dans le cas de colonnes de séparation, qui plus est réactive, l’analyse est moins intuitive, mais tout aussi

efficace.

Afin d’identifier les zones du procédé où il est possible d’agir pour réduire la consommation

énergétique, le diagramme Température-Enthalpie des opérations unitaires du procédé peut être utilisé.

Ce diagramme est présenté en Figure 1.10 pour le procédé conventionnel à la MEA représenté en

Figure 1.7. Ce type de diagramme représente les profils de température en fonction de la chaleur

échangée dans les opérations unitaires du procédé et permet d’identifier les gains potentiels ; Kishimoto

et al. (2011) ont notamment utilisé ces diagrammes pour proposer un procédé exergétiquement intégré.

Les traits rouges indiquent le fluide chaud de l’équipement et les bleus le fluide froid, les traits en
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pointillés correspondent aux colonnes d’absorption et de strippage et ne correspondent pas aux profils

réels, mais fournissent une indication sur les entrées et sorties des colonnes. Les données utilisées

pour tracer ce diagramme proviennent des simulations effectuées pour le procédé conventionnel (voir

Chapitre 4).
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FIGURE 1.10.: Allure du diagramme Température-Enthalpie des différentes opérations unitaires du
procédé conventionnel à la MEA

La lecture de ce diagramme montre tout d’abord que le rebouilleur constitue le principal pôle de

dépense thermique du procédé. Il est cependant difficile de réduire les irréversibilités de cet équipement

puisque les profils de température sont déjà quasi parallèles du fait du palier de condensation de la

vapeur d’un côté et de l’évaporation du solvant de l’autre. Hormis réduire le pincement thermique du

rebouilleur (pris égal à 10 K ici), il semble difficile d’économiser de l’énergie sur cet équipement. Le

deuxième constat apparaissant de la lecture du diagramme est la quantité importante d’énergie dissipée

pour le refroidissement des flux du procédé, presque autant que l’énergie apportée au rebouilleur. Bien

que les pincements soit corrects dans le condenseur, la quantité d’énergie dissipée est importante, de

même pour l’échangeur de refroidissement du solvant pauvre et le laveur de gaz en tête d’absorbeur.

Réduire ces puits énergétiques en valorisant la chaleur en d’autres points du procédé permettrait

directement de réduire la consommation énergétique globale du procédé. Au niveau de l’économiseur,

l’échange thermique est réalisé avec un pincement satisfaisant mais améliorable puisqu’il est de 10 K

d’un côté mais presque de 15 K de l’autre. Finalement, il est envisageable d’intervenir sur les profils dans

les colonnes à l’aide d’échangeurs de chaleur externes afin de limiter les irréversibilités.

De cette simple analyse du diagramme à l’aide des principes de Leites et al. (2003) peuvent alors se
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dégager quelques idées générales à appliquer pour l’étude de modifications de procédés pour réduire

les différentes contributions de la pénalité. L’excédent de chaleur sensible apportée au rebouilleur et

non récupérée dans l’économiseur est perdue. Ce puits de chaleur peut être réduit de plusieurs façons :

en réduisant le débit de solvant par augmentation la capacité cyclique ; en diminuant la différence de

température dans le strippeur par exemple en préchauffant le solvant riche en tête à une température

proche de celle en pied ; en intégrant thermiquement la chaleur résiduelle directement ou via une

pompe à chaleur pour relever son niveau de température.

Le terme de strippage de la puissance au rebouilleur est liée à la quantité de vapeur d’eau à

haute température sortant du strippeur. Cette quantité de chaleur est intégralement perdue dans le

condenseur du strippeur et cette perte doit être évitée soit en valorisant la chaleur pour préchauffer

un autre fluide du procédé, soit en limitant la quantité d’eau contenue dans le gaz sortant du strippeur.

De façon générale, améliorer l’échange thermique dans les échangeurs de chaleur pour avoir

un pincement le plus faible et le plus constant possible est toujours bénéfique d’un point de vue

énergétique, ce qui peut être réalisé par ajustement des débits ou des températures.

1.3 ÉTAT DES PERFORMANCES

La section précédente proposait un aperçu des grandeurs caractéristiques d’un procédé de captage

par absorption chimique avec des principes généraux concernant l’appréhension et l’amélioration des

performances énergétiques de ces procédés. Cette section synthétise les différentes modifications de

procédé et catégories de solvants proposées dans la littérature pour améliorer les performances du

captage par absorption chimique.

1.3.1 Classes de solvants chimiques

La séparation du CO2 dans les fumées en post-combustion se déroule dans des conditions peu

favorables puisque les fumées sont à pression atmosphérique et peu concentrées en CO2 (entre 12 et

15 % pour des fumées de charbon), soit des pressions partielles assez faibles. Les solvants physiques

utilisés pour le lavage de gaz sous pression tel le méthanol (procédé Rectisol de LINDE) ne sont alors pas

adaptés du fait de la trop faible force motrice et il devient plus intéressant de travailler avec un solvant

chimique pour accélérer le transfert.

Parmi les solvants chimiques, on peut faire la distinction entre les solvants basés sur des molécules

déjà connues et utilisées dans le traitement du gaz, les solvants basés sur des mélanges de molécules

choisies pour bénéficier de synergies entre elles et les solvants innovants impliquant des ruptures

technologiques. Le Tableau 1.1 présente quelques exemples de solvants chimiques proposés pour le
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captage de CO2 avec les bailleurs correspondants et les tendances en termes de cinétique réactionnelle

et enthalpie d’absorption.

Tableau 1.1.: Quelques solvants chimiques pour le captage de CO2

Type Exemple Bailleur Cinétique Régénération
Amines primaires Econamine (MEA),

HiCapt (MEA)
Fluor Daniel,
Prosernat

+ -

Amines stériquement encombrées AMP, KS-1, KS-2,
KS-3

MHI = =

Amines tertiaires MDEA, TEA BASF, DOW - +
Ammoniac NH3 Alstom = =
Sels amino-acides DECAB, CORAL TNO,

Siemens
= +

Carbonate de potassium K2CO3 CO2CRC - +
Amines démixantes DMX, MAPA+DEEA,

BDA+MAPA
IFP = +

Concernant les amines, différentes réactions globales sont considérées en fonction de la classe de

l’amine. Pour les amines primaires et secondaires possédant un hydrogène lié à l’amine, la réaction de

captage consiste en la formation d’un carbamate et la réaction globale s’écrit :

2R−NHi +CO2 
R−N−COO−+R−NH+
i+1 (1.4)

où R−NHi est l’amine primaire (i=2) ou secondaire (i=1), R−NH−COO− le carbamate et R−NH+
i+1

la forme protonée de l’amine. En fonction de l’amine, plusieurs mécanismes ont été proposés dans la

littérature, principalement des mécanismes avec passage par un zwitterion (Capflow, 1968; Danckwerts,

1979) ou mécanismes termoléculaires (Crooks et Donellan, 1989; Versteeg et al., 1996).

Les amines tertiaires ne pouvant réagir directement avec le CO2 à pH inférieur à 12 (Benitez-Garcia

et al., 1991), on assiste à un effet catalytique de la molécule sur l’hydrolyse du dioxyde de carbone aqueux

(Donaldsen et Nguyen, 1980) :

R−N+CO2 +H2O
HCO−
3 +R−NH+ (1.5)

Les amines dont l’encombrement stérique empêche la formation d’un carbamate stable réagissent

également selon cette réaction globale. Là encore, on peut utiliser le schéma réactionnel avec passage

par un zwitterion pour expliquer la catalyse de l’hydrolyse. Yu et al. (1985) ont proposé un mécanisme

de type zwitterion pour caractériser la réactivité des amines tertiaires avec formation d’un complexe

instable R−N−COO−, qui s’hydrolyse directement. da Silva et Svendsen (2007) notent que ce type de

mécanisme apparaît avec toutes les amines mais celui-ci est plus marqué avec la basicité de l’amine.

Ce type de mécanisme peut en effet aussi bien s’appliquer à toute base suffisamment forte, mais dans
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le cas des amines primaires et secondaires, le pKa n’est pas suffisamment élevé (stabilisation par les

groupements insuffisante) et la formation de carbamates sera dominante.

La tendance générale observée est que les solvants présentant une cinétique réactionnelle élevée

possèdent également une grande enthalpie d’absorption qui pénalise la régénération. C’est pourquoi

les solvants modernes consistent en des mélanges de solvants de façon à bénéficier des avantages des

deux solvants, comme l’AMP+PZ (Knudsen et al., 2011) ou la MDEA+PZ (Clossmann et al., 2009).

La monoethanolamine (MEA) constitue le solvant de référence pour le captage de CO2 des fumées

à pression atmosphérique. Cette amine primaire possède une cinétique réactionnelle rapide facilitant

l’absorption, mais sa régénération thermique est gourmande en énergie. D’autres solvants ont alors

été proposés et caractérisés dans la littérature (voir par exemple les revues de Puxty et al. 2009 et

Dubois et Thomas 2012). Plusieurs critères peuvent être utilisés pour identifier des solvants prometteurs

en fonction de considérations énergétiques, économiques et environnementales. Pour des études

énergétiques et économiques, les quatre critères suivants peuvent être retenus pour le choix de solvants :

la cinétique réactionnelle, l’enthalpie d’absorption, la capacité cyclique et la résistance à la dégradation.

◦ La cinétique de la réaction entre le CO2 est l’amine impacte directement la hauteur d’absorbeur

nécessaire pour atteindre l’efficacité de captage, soit le coût d’investissement de l’unité de captage.

◦ L’enthalpie d’absorption contribue à la demande en vapeur au niveau du bouilleur, avec la chaleur

sensible et la chaleur de strippage.

◦ La capacité cyclique (différence entre le taux de charge riche et le taux de charge pauvre) détermine

le débit de solvant nécessaire, impactant la puissance au rebouilleur via la chaleur sensible, le travail

de pompage et les coûts opératoires (inventaire de solvant, appoint nécessaire).

◦ La résistance à la dégradation thermique et oxydante détermine la perte de solvant qui doit être

compensée par un appoint, impactant les coûts opératoires ainsi que les émissions de produits

de dégradation dans l’environnement. L’usage de solvants thermiquement résistants permet

également de travailler à des pressions plus élevées.

Dans ce travail de thèse, quatre solvants ont été identifiés comme intéressant en plus du solvant de

référence, la monoethanolamine. Un cinquième critère inhérent à la modélisation à l’échelle du procédé

est la quantité d’informations disponibles sur ces amines. Il est en effet nécessaire que les amines soient

entièrement caractérisées expérimentalement avant d’envisager une modélisation fine. Ce cinquième

critère a donc orienté le choix des solvants vers des molécules pour lesquelles on dispose d’informations

permettant de calculer toutes les propriétés thermochimiques, cinétiques et de transport nécessaires à

la modélisation.

Sur la base de ces critères, plusieurs amines ont été sélectionnées : MEA (référence), MDEA, AMP

et les mélanges MDEA+PZ, AMP+PZ. Des ordres de grandeur des quatre critères sont donnés dans le
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Tableau 1.2. Les constantes cinétique apparentes proviennent de Dubois et Thomas (2012), les taux

de dégradation thermique de Lepaumier (2008), les enthalpies d’absorption et capacités cycliques

proviennent de Kim et Svendsen (2011), Aronu et al. (2011b), Bedel et Baburao (2012), Dash et al. (2012)

et Chen et al. (2011).

Tableau 1.2.: Critères pour la sélection de solvants et ordres de grandeur pour les solvants sélectionnés
MEA AMP MDEA AMP+PZ MDEA+PZ

30 %mass 30 %mass 30 %mass 15+15 %mass 15+15 %mass

Constante cinétique apparente logkApp

à 25°C (s−1)
4,63 3,35 1,33 5,12 5,12

Plage d’enthalpie d’absorption (kJ/mol) 80-85 50-90 50-60 60-90 60-80
Capacité cyclique (molCO2/molAmine) 0,25 0,5 0,2 0,4 0,35
Taux de dégradation thermique 5,3 0 1,7 0 (AMP) 1,7 (MDEA)
à 140°C (% par semaine) 0,25 (PZ) 0,25 (PZ)

La N-methyldiethanolamine (MDEA) est une amine tertiaire historiquement utilisée dans le

traitement du gaz naturel (Kohl et Nielsen, 1997) à des pressions partielles de CO2 relativement élevées

(20-30 bar). Sa faible enthalpie d’absorption permet une régénération thermique peu coûteuse en

énergie au détriment d’une cinétique réactionnelle très faible qui réduit le taux d’absorption.

La 2-amino-2-methyl-1-propanol (AMP) est une amine primaire stériquement encombrée possédant

une cinétique réactionnelle moyenne et une grande capacité cyclique. Cette amine est particulièrement

intéressante, car elle est très résistante à la dégradation oxydante (Gouedard et al., 2012) et thermique

(Lepaumier, 2008). De plus, son carbamate n’est pas stable dans les conditions de pression de la post-

combustion (Chakraborty et al., 1986) de sorte que seuls des bicarbonates et carbonates se forment, d’où

une enthalpie d’absorption relativement faible.

La Piperazine (PZ) est une molécule cyclique comportant deux groupements amine secondaire avec

une cinétique réactionnelle élevée. Ce solvant peut être utilisé concentré (Freeman et al., 2010) mais

avec le risque de cristallisation (composé solide à température ambiante) ou dilué comme activateur

(Xu et al., 1992).

Les deux mélanges AMP+PZ et MDEA+PZ apparaissent alors comme intéressants de manière à

disposer d’une vitesse d’absorption élevée tout en bénéficiant des propriétés favorables d’une amine

principale. Ces deux mélanges ont déjà été identifiés comme prometteurs dans la littérature (par

exemple par (Puxty et Rowland, 2011)), le mélange AMP+PZ a été testé sur le pilote industriel d’Esbjerg

dans le cadre du projet européen CESAR (Knudsen et al., 2011).

1.3.2 Un foisonnement technologique

Depuis le premier dépôt de brevet par Bottoms (1930), les procédés de traitement de gaz acides ont fait

l’objet de nombreux développements afin de réduire la dépense énergétique requise pour la séparation.
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La recherche de procédés plus efficients, conjointement à la recherche de nouveaux solvants, s’est tout

d’abord accélérée après les chocs pétroliers de 1975 et 1979 avec une augmentation du nombre de

brevets déposés. Ces procédés étaient alors principalement utilisés pour la séparation du gaz naturel,

la synthèse de l’ammoniac ou encore la production d’engrais (Kohl et Nielsen, 1997).

Les discussions autour du réchauffement climatique et l’évocation du Captage et Stockage géologique

du CO2 comme solution pour la réduction des émissions de gaz à effet de serre (IPCC, 2005) ont amené

de nouveaux développements technologiques. Cette tendance est observable à partir des années 2000 à

la fois dans les brevets déposés et dans la littérature ouverte (Figure 1.11).
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FIGURE 1.11.: Distribution temporelle des 80 brevets et 24 articles sélectionnés pour la revue de procédés
réalisée par Le Moullec, Neveux, Hoff, et Chikukwa (2013)

Une revue des brevets portant sur les modifications de procédés réduisant la consommation

énergétique du captage de CO2 par absorption chimique a été réalisée dans le cadre du projet

européen OCTAVIUS (Le Moullec, Neveux, Hoff, et Chikukwa, 2013). En recherchant à l’aide de mots-

clefs génériques liés au captage de CO2 et des principaux développeurs de technologies, environ 500

brevets ont été trouvés dont 80 ont été retenus comme pertinents ainsi que 24 articles de la littérature

scientifique. Une version condensée de l’étude est présentée dans cette section.

La revue de procédés a permis d’identifier les modifications individuelles et de proposer une

classification selon trois catégories en fonction du mode d’action : amélioration de l’absorption,

intégration énergétique, et utilisation d’un effet de pompe à chaleur. Dans la plupart des cas, les

procédés avancés proposés par les développeurs de technologies utilisent plusieurs modifications de

procédés pour obtenir des synergies positives et réduire sensiblement la demande énergétique. La

classification complète des modifications individuelles de procédés est présentée en Figures 1.12 à 1.14.

Ces modifications relèvent de l’application directe des principes énoncés plus haut.
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Amélioration de l’absorption

InterCooled Absorber (ICA) InterHeated Absorber (IHA) Split Flow Arrangement (SFA)
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c.w.

c.w.
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steam steam steam

CO2 CO2 CO2

FIGURE 1.12.: Modifications individuelles de procédés relevant de l’amélioration de l’absorption
(Le Moullec, Neveux, Hoff, et Chikukwa, 2013)

L’amélioration de l’absorption consiste à maximiser la concentration en CO2 en pied de colonne. Le

débit de solvant nécessaire pour atteindre une efficacité de captage donnée s’en trouve ainsi réduit, d’où

une réduction du terme de chaleur sensible à apporter au rebouilleur. Cette maximisation fait intervenir

la compétition entre les phénomènes cinétiques favorisés à haute température et thermodynamiques

favorisés à basse température. À l’aide d’échangeurs de chaleur, il est possible de soutirer une fraction

du solvant au niveau de l’absorbeur, de le refroidir pour favoriser la thermodynamique (ICA, brevet

Union Carbide Butwell et Kubek 1980) et de le renvoyer dans l’absorbeur. Un brevet de l’Université

de Régina (Aroonwilas et Veawab, 2011) propose également de réchauffer le solvant en certains points

de la colonne (IHA), le profil de température étant ainsi contrôlé à différents niveaux de l’absorbeur.

De cette manière, le transfert de matière est amélioré par refroidissement dans les zones à limitation

thermodynamique et par chauffage dans les zones à limitation cinétique.

En plus du contrôle de la température, il est possible de contrôler les profils de concentration à

l’aide d’arrangement à écoulement fractionné (SFA). L’arrangement en écoulement fractionné split

flow a été conçu initialement pour la séparation du H2S mais le concept est adaptable au captage

de CO2. Le principe général est d’opérer à deux, ou plus, taux de charge pauvre : un taux de charge

pauvre alimentant le haut de l’absorbeur et un semi-pauvre alimentant le milieu de l’absorbeur. Cette

modification permet de réduire l’énergie à fournir pour régénérer le solvant puisque moins de solvant

riche entre dans la section basse du strippeur. L’économiseur est divisé en plusieurs parties pour

récupérer la chaleur aux niveaux de températures adéquats. Les solvants pauvre et semi-pauvre peuvent

être produits dans un seul strippeur (brevet de Shoeld, 1934) ou dans deux strippeurs séparés pour plus

de facilités opérationnelles (Mak, 2008).

Dans ce type de systèmes à maximisation de l’absorption, les paramètres supplémentaires à prendre

en compte pour un bon fonctionnement sont les hauteurs, débits, ainsi que les températures et taux de

charge des prélèvements et des injections.
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Intégration énergétique
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FIGURE 1.13.: Modifications individuelles de procédés relevant de l’amélioration de l’intégration
énergétique (Le Moullec, Neveux, Hoff, et Chikukwa, 2013)

Les modifications impliquant une intégration énergétique consistent à améliorer l’échange thermique

entre les différents fluides du procédé pour réduire les puits de chaleur et in fine la puissance au

rebouilleur.

Il peut s’agir d’opérer le strippeur sous vide (VOC) afin de réduire la qualité de la vapeur à soutirer du

cycle vapeur (Oyenekan et Rochelle, 2005). Cette modification est plus efficace pour des solvants pour
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lesquels l’enthalpie d’absorption du CO2 est inférieure à l’enthalpie de vaporisation de l’eau pour réduire

à la fois la qualité et la quantité de vapeur nécessaire. Des arrangements avancés de l’économiseur (IEA)

peuvent également être utilisés pour maximiser la quantité totale de chaleur échangée, par exemple en

minimisant le pincement thermique en créant une zone d’écoulement biphasique, augmentant ainsi

le coefficient d’échange thermique. Ce type d’arrangement de procédé est très couramment utilisé

conjointement avec d’autres modifications de procédés. De très nombreuses configurations entre 2 et 5

échangeurs ont été proposées dans les brevets notamment par MHI (Iijima et al., 2005), Alstom (Baburao

et al., 2010) et l’université de Regina (Gelowitz et al., 2010). L’alimentation étagée du strippeur (SSF)

permet d’égaliser les pincements dans l’économiseur et réaliser une précondensation de la vapeur en

tête de strippeur (Van Hecke, 1977). Le préchauffage du solvant riche (RSP) valorise la condensation de

la vapeur sortant du strippeur pour préchauffer le solvant riche et réduire à la fois la chaleur sensible et

la perte au condenseur (Herin, 1989). Le flash du solvant riche (RSF) récupère l’éventuel CO2 désorbé

par changement de pression, cette modification n’est intéressante que si la pression du strippeur est

inférieure à celle de l’absorbeur (brevet Union Carbide de Butwell et Kubek, 1980). Le strippage à l’aide

de ballons flashs en série (MFS) proposé par Van Wagener et Rochelle (2011) consiste à remplacer le

strippeur par des ballons flashs en séries pouvant opérer à différentes pressions, le but étant de réduire

les coûts. L’implémentation d’un contournement du condensat du strippeur (OCB) vers l’absorbeur

permet de réduire la quantité d’eau envoyée au rebouilleur (Gelowitz et al., 2010). Le strippeur avec

chauffe intermédiaire (IHS) consiste à prélever une partie du solvant en milieu de strippeur, à le

chauffer et à le réinjecter afin de réduire les irréversibilités en lissant les profils de température et se

rapprochant d’une marche isotherme (brevet MHI, Iijima et al., 2005). De façon similaire, le strippeur

intégré thermiquement (HIS) implique l’intégration complète de l’économiseur dans le strippeur pour

rapprocher au maximum les courbes opératoires et d’équilibres dans le strippeur (Leites et al., 2003), il

s’agit d’une version améliorée du IHS mais vraisemblablement plus chère en investissement. Le principe

du strippeur multieffets (MES) est de fournir la puissance au rebouilleur d’un strippeur à basse pression

en intégrant la quantité de chaleur perdue d’un deuxième strippeur à haute pression (Giammarco et

Giammarco, 1976).

Pompes à chaleur

Lorsque de la chaleur est disponible à un niveau de température trop bas pour pouvoir être valorisée

ou plus généralement lorsqu’il est souhaitable d’augmenter la qualité de cette chaleur, il peut être

intéressant d’utiliser un effet de pompe à chaleur pour en augmenter la qualité au moyen d’un travail

mécanique supplémentaire. La recompression de la vapeur pauvre (LVC) et riche (RVC) exploite cet

effet de pompe à chaleur en détendant le solvant dans un ballon sous vide relatif et en recomprimant
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FIGURE 1.14.: Modifications individuelles de procédés utilisant un effet de pompe à chaleur (Le Moullec,
Neveux, Hoff, et Chikukwa, 2013)

la vapeur résultante à l’aide d’un compresseur ou d’un éjecteur de vapeur pour utilisation à la place de

la vapeur du rebouilleur. Le LVC (brevet Elf Aquitaine de Bateux et Godard, 1983) convertit la chaleur

sensible du solvant pauvre en pied de strippeur alors que le RVC (brevet Alstom de Koch et Naumovitz,

2012) convertit la chaleur sensible du solvant riche en tête de strippeur. La compression de la vapeur du

strippeur (SOC) exploite le même principe en utilisant la condensation de la vapeur pour faire bouillir le

solvant (Woodhouse, 2008). Le strippeur multipression (MPS) consiste à opérer le strippeur en pression

croissante à mesure que le gaz s’écoule de manière à bénéficier d’un rebouilleur à basse pression au

prix d’un travail de compression supplémentaire, mais avec intégration complète de la chaleur de

compression (Rochelle, 2007). Enfin, les pompes à chaleur intégrées (IHP) utilisent une pompe à chaleur

en circuit fermé en choisissant le fluide de travail et des conditions de pression pour correspondre

aux températures des besoins et disponibilités de chaleur (brevet Toshiba de Yamashita et al., 2010 et

CO2CRC de Hooper et al., 2008).

Comme indiqué par Lucquiaud et Gibbins (2011), ce genre d’amélioration est uniquement intéressant

lorsque le coefficient de performance (COP) de la pompe à chaleur est supérieur à celui du cycle

équivalent au prélèvement de vapeur, c’est-à-dire que le travail électrique utilisé par la pompe à chaleur

est inférieur au travail équivalent au prélèvement de vapeur économisé grâce à ce système.
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1.3.3 Réalisations industrielles

Des pilotes industriels de captage de CO2 ont d’ores et déjà été implémentés sur des fumées de

centrales à charbon afin de tester différents solvants et/ou architectures de procédé. Le Tableau 1.3

donne une liste sélective de telles implémentations par absorption aux amines sur des fumées de

centrale à charbon ainsi qu’une estimation de la perte de rendement obtenue après intégration avec

la centrale électrique (stratégie d’intégration détaillée dans le Chapitre 4).

Tableau 1.3.: Liste sélective de constructeurs et d’associations solvant/procédé testés sur des fumées de
centrales à charbon

Constructeur Capacité1 Hôte1 Solvant1 Procédé1 Puissance au
rebouilleur1

Perte
estimée2

Projet CASTOR 1 t/h DONG (Esbjerg, DK) MEA Conventionnel 3,6 GJ/tCO2 11,2 %-pts
Projet CESAR 1 t/h DONG (Esbjerg, DK) AMP + PZ ICA + LVC 2,4 GJ/tCO2 8,4 %-pts
Fluor Daniel 0,6 t/h SaskPower (Boundary

Dam, CA)
MEA ICA + LVC 2,6 GJ/tCO2 8,6 %-pts

Prosernat 2 t/h ENEL (Brindisi, IT) MEA Conventionnel 3,0 GJ/tCO2 8,8 %-pts
MHI-KEP 0,4 t/h J-Power (Nagasaki, JP) KS-1 ICA+HIS 2,3 GJ/tCO2 7,3 %-pts
LINDE-BASF 0,3 t/h RWE (Niederaussen, DE) OASE Blue ICA+IHS 2,4 GJ/tCO2 7,3 %-pts
ALSTOM-DOW 1,1 t/h EDF (Le Havre, FR) UCARSOL

FGC 3000
Intégration
avancée

2,2 GJ/tCO2
(annoncé)

7,2 %-pts

1 Données collectées aux congrès PCCC’1 (17-19 mai 2011, Abu Dhabi) et GHGT’11 (28-22 novembre 2012, Kyoto)
et communications des constructeurs
2 Pertes de rendement estimées pour une intégration avancée avec la centrale

Le cas de référence d’un procédé conventionnel à la MEA a été testé lors du projet CASTOR et amène

une puissance au rebouilleur de 3,6 GJ/tCO2 pour une perte de rendement (compression inclue) de

11,2 %-pts. Lors du projet CESAR, deux modifications de procédés ont été ajoutées : un refroidissement

intermédiaire de l’absorbeur (ICA) et une recompression de la vapeur pauvre (LVC) ; l’économiseur a

également été amélioré en passant d’un pincement de 10 à 5 K. En opérant avec de l’AMP+PZ, des

puissances au rebouilleur de 2,4 GJ/tCO2 ont été obtenues pour une perte de rendement incluant la

consommation du LVC de 8,4 %-pts.

A l’heure actuelle, trois constructeurs partagent des performances énergétiques similaires : MHI-

KEP, LINDE-BASF et ALSTOM-DOW. Mitsubichi Heavy Industry (MHI) avec Kansai Electric Power (KEP)

proposent le solvant KS-1™ en association avec un refroidissement intermédiaire de l’absorbeur (ICA)

et un strippeur intégré thermiquement (HIS). LINDE et BASF proposent une configuration similaire

avec le solvant OASE-Blue™ en association avec un refroidissement intermédiaire de l’absorbeur (ICA)

à écoulement gravitaire et un strippeur avec chauffe intermédiaire (IHS). ALSTOM et DOW proposent le

solvant UCARSOL FGC3000™ en association avec une maximisation de l’absorption et une intégration

avancée (architecture précise non publiquement accessible).
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1.4 PROPOS ET DÉMARCHE DE LA THÈSE

1.4.1 Propos de la thèse

Cette thèse s’inscrit dans le projet de recherche d’EDF R&D ”Vers des centrales zéro émission”,

principalement centré autour du captage, transport et stockage du CO2 émis par les centrales

thermiques à flamme. Les différentes voies de captage de CO2 sont analysées à la fois en termes de

pénalité énergétique sur la production d’électricité mais également en termes d’impact sur le coût de

revient de l’électricité (Kanniche et al., 2010). Les procédés par post-combustion y font l’objet d’une

attention particulière et plus spécifiquement les procédés aux amines (Le Moullec et Kanniche, 2011),

qui sont à l’heure actuelle la filière technologique la plus mature et compatibles avec un déploiement à

court-terme.

Ce chapitre introductif a permis de mettre en exergue la complexité des procédés de captage de CO2

par absorption chimique aux amines avec un accent mis sur les interactions entre le design du procédé et

les propriétés du solvant. Compte-tenu de ces interactions, la détermination précise du potentiel d’une

configuration donnée est complexe, à savoir une architecture de procédé associée à l’utilisation d’un

solvant. Au regard des différentes modifications présentées précédemment, il convient de considérer de

nombreux paramètres pour l’évaluation de la performance d’une configuration. En effet, les paramètres

opératoires du procédé ainsi que les grandeurs dimensionnantes des équipements vont directement

impacter la pénalité énergétique des procédés mais également le coût de l’électricité produite. Les

grandeurs dimensionnantes des équipements principaux sont par exemple :

◦ les hauteurs de garnissage des colonnes d’absorption et de strippage,

◦ les pincements thermiques des échangeurs de chaleur (ou surfaces d’échange),

◦ les spécifications de pression de refoulement des compresseurs, ventilateurs et pompes du procédé.

Les paramètres opératoires du procédé sont par exemple :

◦ le débit de solvant,

◦ le taux de charge pauvre du solvant,

◦ la ou les pression(s) au(x) strippeur(s),

◦ la puissance au rebouilleur,

◦ le taux de captage,

◦ les niveaux de températures,

◦ les taux de recyclage.

Dans ces conditions, il apparaît comme difficile de déterminer les paramètres apportant les pénalités

énergétiques ou coûts de revient de l’électricité les plus faibles.
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Cette thèse vise donc à concevoir et valider une méthodologie à même d’évaluer précisément le

potentiel d’un procédé de captage, dans le but d’aboutir à un code de calcul permettant la conception

rationnelle de procédés. Pour ce faire, il est tout d’abord nécessaire de comprendre la phénoménologie

de ces procédés pour quantifier l’impact de ces phénomènes sur les performances énergétiques, et

d’en déduire une représentation rigoureuse en utilisant le niveau de complexité adapté aux besoins de

simulation. Il devient alors essentiel de conserver le contrôle sur tout le corps d’hypothèses.

Ces considérations ont motivé le choix du développement en propre d’un outil de simulation et

d’optimisation dédié à l’étude de ces procédés. Par rapport à l’utilisation d’une solution commerciale,

ce choix permet de disposer d’une grande liberté de développement et d’usage. Ainsi, il est possible

de bénéficier de la connaissance que l’utilisateur a du système pour développer des méthodes

spécifiquement adaptées aux procédés étudiés. Le langage Fortran 90 est utilisé pour la réalisation d’un

tel code de calcul.

Tout au long de la thèse, les fumées à traiter seront issues de la combustion de charbon et la

centrale considérée sera une centrale à charbon pulvérisé supercritique. La méthodologie est toutefois

transposable à d’autres types de système industriel similaires (cycles combinés gaz, cimenterie etc.) en

modifiant les conditions d’entrées et l’intégration énergétique entre le procédé de captage et l’unité

industrielle.

1.4.2 Étapes de la thèse et articulation du manuscrit

Un point important de cette thèse est le fait que certains phénomènes physico-chimiques à l’œuvre

à une échelle spatiale (et temporelle) réduite conditionnent fortement les performances à l’échelle du

procédé complet, comme par exemple les interactions thermodynamiques non-idéales ou le transfert

aux interfaces gaz-liquide. La représentation fine des phénomènes physico-chimiques limitants à

l’échelle du procédé est alors de rigueur ; la thèse a alors suivi une démarche classique de génie chimique

(Figure 1.15).

Une telle démarche, que l’on peut qualifier de bottom-up ou ascendante, consiste à partir de la

représentation de l’échelle spatiale la plus petite et à construire progressivement des représentations

des échelles spatiales supérieures en s’appuyant sur les échelons inférieurs. Ainsi, il convient d’abord

de représenter les interactions moléculaires, notamment la thermodynamique, les réactions chimiques

et la diffusion moléculaire à l’œuvre dans des mélanges multiconstituants. Puis, les phénomènes de

transfert entre phases gaz et liquide peuvent être représentés, considérant l’équilibre thermodynamique

à l’interface gaz-liquide, le transfert couplé de matière et de chaleur dans les films ainsi que

l’accélération du transfert due aux réactions dans le film liquide. Sur la base de cette représentation

phénoménologique, des modèles d’opérations unitaires 0D ou 1D sont élaborés, s’appuyant par exemple
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FIGURE 1.15.: Représentation de la démarche de développement de la thèse, partant de la représentation
phénoménologique vers la modélisation d’opérations unitaires puis de procédés pour
aboutir à l’optimisation à l’échelle du procédé

sur les équations de transport avec transfert entre phases pour les colonnes. Les opérations unitaires

peuvent alors être utilisées pour construire un modèle de procédé, basé sur la résolution en régime

permanent des bilans de matière et d’énergie. Enfin, des optimisations de procédés peuvent être

réalisées en cherchant les paramètres opératoires et dimensions des équipements amenant les meilleurs

performances.

Ce manuscrit décrit l’ensemble de cette démarche et s’articule selon le plan qui suit. La thèse a par

ailleurs fait l’objet de plusieurs communications détaillées en Annexe F.

Le chapitre 2 détaille l’approche adoptée pour la représentation de la thermodynamique du captage

par absorption chimique. Les paramètres du modèle utilisé sont identifiés à l’aide de données

expérimentales de la littérature pour quatre amines. L’utilisation de la thermodynamique dans les

différentes opérations unitaires du procédé de captage est également présentée : calculs d’équilibres

chimiques, d’équilibres liquide-vapeur et d’échangeurs de chaleur.

Le chapitre 3 présente la modélisation des deux opérations unitaires limitées par le transfert couplé

de matière et d’énergie en présence de réactions chimiques, à savoir les colonnes d’absorption et

de strippage. Ces modèles sont alors validés avec succès sur des données expérimentales provenant
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d’un pilote industriel et d’un pilote de laboratoire. L’influence des différents phénomènes sur les

performances a été mise en lumière afin de conclure sur les phénomènes les plus limitants pour cette

application.

Le chapitre 4 aborde succinctement l’approche utilisée pour la résolution des bilans à l’échelle

du procédé. Une méthodologie est ensuite détaillée d’une part pour l’évaluation de la performance

énergétique d’un procédé de captage et de compression intégré avec la centrale électrique, et d’autre

part pour l’estimation du coût du CO2 évité à l’aide d’une analyse technico-économique. Une méthode

d’optimisation est proposée pour la détermination des paramètres d’un procédé donné, optimaux vis-

à-vis de la fonction objectif choisie.

Le dernier chapitre utilise la méthodologie et l’outil développés pour évaluer le potentiel de

différentes configurations de procédés. La stratégie d’intégration énergétique avec la centrale

électrique est discutée et son impact quantifié. Un nouveau dimensionnement du procédé

conventionnel à deux colonnes est proposé avec les paramètres opératoires associés, de même que pour

quatre modifications de procédé proposées dans la littérature ; ces nouveaux paramètres amènent des

gains énergétiques et économiques conséquents.

Des conclusions et remarques générales sont alors tirées de ce travail, en particulier concernant

l’intérêt de l’approche technico-économique couplée à une méthode optimisation systématique, et des

perspectives d’études et d’amélioration de l’outil développé sont proposées.



CHAPITRE 2

Thermodynamique de l’absorption chimique du CO2

Les procédés de captage de CO2 par absorption chimique reposent sur la séparation préférentielle du

dioxyde de carbone contenu dans le gaz à traiter dans un solvant dit chimique. Dans ce type de solvant,

le CO2 commence par s’absorber en phase liquide (absorption physique) puis réagit avec certains

composés du solvant en fonction de sa réactivité. La thermodynamique va conditionner d’une part la

solubilité maximale du CO2 dans le solvant, c’est-à-dire la quantité maximale de CO2 que le solvant

peut absorber, et d’autre part la spéciation de la phase liquide au travers des constantes d’équilibres

chimiques. En termes de phénomènes limitants, la thermodynamique affecte alors à la fois la force

motrice de l’absorption mais également la cinétique réactionnelle à travers les compositions des espèces

réactionnelles en phase liquide. Sur ce constat, il est alors crucial d’avoir une représentation précise

des phénomènes et de choisir un modèle à même de décrire rigoureusement la thermodynamique des

systèmes étudiés.

Ce chapitre a pour objectif de présenter l’approche retenue pour la modélisation thermodynamique

des solutions électrolytiques ainsi que sa mise en œuvre dans les différentes opérations unitaires du

procédé de captage : calculs d’équilibres chimiques, d’équilibre liquide-vapeur et d’échangeurs de

chaleur.

2.1 APPROCHES DE MODÉLISATION

La littérature scientifique fournit de nombreuses données thermodynamiques expérimentales pour

des solutions d’amines pour différentes teneurs en amine, températures et pressions partielles de CO2.

Ces données permettent tout d’abord de déterminer l’intérêt d’un solvant en termes de solubilité du

CO2, de capacité cyclique et d’enthalpie d’absorption comme spécifié dans le chapitre d’introduction

générale (page 17). Outre la sélection de solvants, ces données permettent de valider et/ou de développer

des modèles thermodynamiques utilisables dans des simulateurs de procédés pour la détermination des

équilibres liquide-vapeur.
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Le solvant, une fois chargé, est constitué de plusieurs espèces moléculaires et électrolytiques

provenant de l’eau, du CO2 et des amines. Les équilibres chimiques génériques permettant de décrire

la spéciation des espèces pour un système H2O-CO2-Amines peuvent s’écrire de la façon suivante :

Auto-protolyse de l’eau 2H2O
HO−+H3O+ (2.1)

Dissociation du CO2 CO2 +2H2O
HCO−
3 +H3O+ (2.2)

Dissociation du bicarbonate HCO−
3 +H2O
CO2−

3 +H3O+ (2.3)

Dissociation de l’amine protonée AmH++H2O
Am+H3O+ (2.4)

Réversion du carbamate AmCOO−+H2O
Am+HCO−
3 (2.5)

(amines primaires et secondaires seulement)

où Am, AmH+ et AmCOO– représentent respectivement l’amine moléculaire, la forme protonée de

l’amine et le carbamate issu de l’amine.

On peut distinguer principalement trois types d’approches pour la modélisation des phénomènes

thermodynamiques : l’idéalité thermodynamique supposant un état de dilution infinie, une approche

corrélative estimant la solubilité du CO2 de façon empirique et les approches plus fondamentales basées

sur des théories phénoménologiques.

2.1.1 Approche idéale

L’approche idéale considère le système comme suffisamment dilué pour se trouver un état de dilution

infinie. Afin d’étudier la validité de cette hypothèse, considérons les données expérimentales de Aronu

et al. (2011a) fournissant la solubilité du CO2 dans de la MEA à 30%mass pour différentes températures et

comparons-les à des simulations effectuées en utilisant un modèle idéal (Figure 2.1).

Le modèle idéal n’utilise pas de coefficients d’activité ni de fugacité et utilise la constante de Henry à

dilution infinie pour représenter l’équilibre liquide-vapeur du CO2. Dans la zone d’absorption (pressions

partielles CO2 inférieures à la pression partielle d’entrée des fumées, de l’ordre de 15 kPa), l’écart

entre les prédictions du modèle idéal et les données expérimentales peut atteindre une décade sur la

pression partielle (voir la comparaison entre expériences et résultats de simulation en Figure 2.1), les

constantes de Henry utilisées sont reportées en Annexe B. Par exemple, pour un taux de charge pauvre de

0,20 mol/mol à 40°C (condition représentative en tête de colonne), Aronu et al. (2011a) ont mesuré une

pression partielle de 12,3 Pa et le modèle idéal prédit une pression partielle de 1,6 Pa, soit une valeur dix

fois inférieure. Cet écart se répercute immédiatement sur la force motrice d’absorption, ce qui aura pour

conséquence, à l’échelle du procédé, d’induire des biais sur les hauteurs de colonnes nécessaires à la

séparation ainsi que les taux de charge riche et pauvre du solvant, et donc sur la chaleur de régénération.

L’approche idéale ne permettant pas de représenter convenablement la solubilité du CO2 dans les
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FIGURE 2.1.: Comparaison de la solubilité du CO2 dans de la MEA (30%mass) obtenue expérimentalement
(données de Aronu et al. 2011a) et celle simulée avec une approche idéale (dilution infinie)

solutions d’amines, il est nécessaire de s’orienter vers des modèles thermodynamiques plus élaborés.

2.1.2 Approche purement corrélative

Le modèle idéal n’offrant pas une prédictibilité suffisante de la solubilité du CO2, il est alors

envisageable de dériver des corrélations purement mathématiques à partir des données d’équilibre

liquide-vapeur comme celles de la Figure 2.1 afin de prédire les pressions partielles de CO2 à partir

de la température et du taux de charge. Bruder et al. (2011) ont par exemple proposé une expression

mathématique reliant la pression partielle en CO2 à la température et au taux de charge pour des

solutions aqueuses de 2-amino-2-methyl-1-propanol (AMP) + piperazine (PZ) et de monoethanolamine

(MEA), de la forme suivante :

PCO2 [kPa] = A lnα+k1 + k2

T
+ B

1+exp(k3 +k4/T )exp
(
lnαexp(k5 +k6/T )

) (2.6)

où α est le taux de charge (molCO2 /molAmine), T la température (K), A, B , k1, k2, k3, k4, k5 et k6 des

constantes déterminées pour chaque amine et chaque concentration en solvant.

Cette approche fournit de très bons résultats en termes de solubilité du CO2 dans les solvants

considérés. En revanche, elle n’offre aucune extrapolabilité et n’est valable que pour les concentrations

en amines et dans les gammes de températures et de taux de charge utilisées pour la détermination des

coefficients.
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De plus, ce type de relation n’offre aucune garantie sur la détermination des grandeurs autres que

la solubilité du CO2, comme la volatilité de l’amine, la spéciation ionique de la solution ou encore

l’écart à l’idéalité de l’enthalpie (terme d’excès). À partir d’un modèle d’équilibre liquide-vapeur, il est

théoriquement possible de remonter à une estimation de l’enthalpie d’absorption du CO2 par la relation

de Gibbs-Helmholtz mais cette méthode ne fournit pas une valeur suffisamment précise d’après Kim et

Svendsen (2007) puisqu’une erreur de l’ordre de 2 à 3% sur les données de solubilité conduit à un écart

de 20 à 30% sur la valeur de l’enthalpie.

Les approches corrélatives sont donc intéressantes pour disposer facilement d’une expression de la

solubilité du CO2 dans les solutions d’amines et réaliser des analyses préliminaires pour la sélection

de solvant. Toutefois, elles n’offrent pas le fondement théorique nécessaire pour l’obtention d’une

prédictibilité suffisante afin d’être utilisées en simulation de procédé pour des besoins exploratoires, en

particulier lorsque le procédé opère en dehors des concentrations en amines et gamme de température

et taux de charge utilisés pour la détermination des coefficients.

2.1.3 Approche fondamentale

Afin d’offrir une prédictibilité satisfaisante, des méthodes plus fondamentales ont été proposées pour

représenter l’absorption des gaz acides dans des solutions d’amines. On peut distinguer deux approches

pour caractériser l’équilibre liquide-vapeur : l’approche homogène, diteϕ−ϕ, qui utilise des coefficients

de fugacité pour les deux phases et l’approche hétérogène, dite γ−ϕ, qui utilise des coefficients de

fugacité pour la phase gaz et des coefficients d’activité pour la phase liquide.

L’approche homogène nécessite l’emploi d’une équation d’état à même de représenter correctement

les deux phases (espèces ioniques inclues). La plupart des approches sont basées sur l’équation d’état

présentée par Furst et Renon (1993); Vallée et al. (1999) l’ont par exemple utilisée pour représenter

l’absorption de gaz acides dans une solution de DEA. Button et Gubbins (1999) ont eux étendu la théorie

SAFT pour pouvoir traiter des mêmes systèmes.

L’approche hétérogène est l’option la plus couramment employée pour les systèmes électrolytiques,

elle repose sur l’évaluation de l’énergie de Gibbs d’excès de laquelle sont déduits les coefficients

d’activité de la phase liquide pour la représentation du ternaire Amine-eau-CO2. Des modèles basés

sur la théorie de Debye-Hückel corrigée par un terme d’interaction empirique furent d’abord employés.

C’est le cas du modèle de Kent et Eisenberg (1976), ou celui de Deshmukh et Mather (1981) régressé

pour des amines usuelles par Weiland et al. (1993) (MEA, MDEA, DEA, DGA) ou encore le modèle

de (Pitzer, 1973) notamment utilisé par Böttinger et al. (2008). Ces modèles semi-empiriques ont

l’inconvénient d’être utilisables uniquement pour des teneurs en amines et températures proches

de celles utilisées pour la régression des termes d’interaction. Les modèles basés sur la composition
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locale du mélange fournissent eux un fondement théorique plus abouti et permettent de représenter

correctement l’ensemble de la gamme des concentrations. Ainsi, Austgen et al. (1989) ont appliqué le

premier un modèle NRTL électrolytique (noté e-NRTL) pour prédire la solubilité du CO2 dans de la

MEA et MDEA et ce type de modèle est très employé depuis (Posey, 1996; Hilliard, 2008). Le modèle

NRTL électrolytique (Austgen et al., 1989) tend à s’imposer comme référence à l’heure actuelle pour

la modélisation des procédés de captage dans une solution aqueuse d’amines, en partie de par son

implémentation dans le simulateur de procédé Aspen Plus™. Il prend en compte les interactions de

courte portée complétées par un terme de Pitzer-Debye-Hückel pour les interactions électrostatiques

et un terme de Born pour tenir compte des variations du potentiel chimique quand la permittivité

diélectrique du solvant change ; un solvant mixte eau-amines est donc considéré. Le modèle UNIQUAC

étendu aux solutions électrolytiques (noté e-UNIQUAC) tel que formulé par Sander (1984) puis Thomsen

et Rasmussen (1999) apporte également le cadre théorique nécessaire à la représentation de ce type de

mélange. Il a été utilisé pour représenter l’absorption du CO2 dans de l’ammoniac (Darde et al., 2010),

de la monoéthanolamine (Aronu et al., 2011a; Faramarzi et al., 2009), de la N-methyldiethanolamine

(Faramarzi et al., 2009) et de la piperazine (Mehdizadeh et al., 2013).

2.2 LE MODÈLE UNIQUAC ÉTENDU AUX SOLUTIONS ÉLECTROLY-

TIQUES

L’approche γ−ϕ a été adoptée dans ce travail avec l’équation de Peng-Robinson pour caractériser la

phase gaz et le modèle e-UNIQUAC pour la phase liquide (Figure 2.2).

CO2

N2H2O O2

Amines

Espèces 

moléculaires

Phase gaz

Phase liquide

Espèces 

ioniques

équation d'état P=f(v,T)

       coefficients de fugacité φ

modèle de GE

       coefficients d'activité ɣ

équilibre liquide-vapeur  

FIGURE 2.2.: Représentation schématique de l’approche γ−ϕ, basée sur une équation d’état pour la
phase gaz et un modèle d’énergie de Gibbs d’excès pour la phase liquide

Les modèles d’énergie de Gibbs sont basés sur la composition locale du mélange. Ce type de modèle

distribue l’énergie de Gibbs en différentes contributions pour les interactions de courte, moyenne et

longue portée. Les interactions de courte portée (potentiel énergétique en 1/r6) sont liées aux forces de

répulsion et d’attraction entre les molécules non chargées. Les interactions de longue portée (potentiel

proportionnel à 1/r) correspondent aux interactions entre les espèces ioniques. Les interactions ion-
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dipole (potentiel en 1/r2) et dipôle-dipôle (potentiel en 1/r3) sont des interactions de moyenne portée et

sont négligées la plupart du temps.

Le modèle UNIQUAC (pour UNIversal QUAsi Chemical) initialement formulé par Abrams et Prausnitz

(1975) est aussi un modèle d’énergie de Gibbs d’excès basé sur la composition locale du mélange.

Il a été étendu aux solutions électrolytiques par Sander (1984) afin de tenir compte des interactions

électrostatiques entre les espèces chargées via un terme de Debye-Hückel.

Dans les procédés de captage, le CO2 s’absorbe dans un mélange d’eau et d’amines, la prise en compte

de ce solvant mixte complexifie la caractérisation thermodynamique des mélanges. Pérez-Salado Kamps

(2005) a développé un modèle d’énergie de Gibbs pour des systèmes électrolytiques de plusieurs solvants

dans lequel la masse volumique et la constante diélectrique du solvant sont les grandeurs du mélange et

dépendent de la composition. Toutefois, considérer l’eau comme unique solvant se révèle beaucoup

moins complexe à mettre en œuvre et fournit une représentation suffisamment fidèle du système

(Faramarzi, 2010).

Ce travail utilise le modèle UNIQUAC étendu aux solutions électrolytiques (noté e-UNIQUAC) tel

que formulé par Thomsen et Rasmussen (1999). Ce modèle a été choisi car sa formulation a recours

à moins de paramètres que le modèle e-NRTL tout en offrant la même base théorique. L’eau est

considérée comme unique solvant et les coefficients d’activité sont déterminés en utilisant la convention

asymétrique.

2.2.1 Expressions du potentiel chimique

Les grandeurs énergétiques telles que l’énergie libre de Gibbs G ou l’enthalpie H ne peuvent pas

être exprimées de façon absolue, c’est pourquoi la modélisation des phénomènes thermodynamiques

fait toujours intervenir des variations par rapport à un état connu. Le choix de cet état de référence

va dépendre du système à représenter et de notre connaissance de celui-ci. Les gaz sont ainsi souvent

modélisés en termes d’écart par rapport au gaz parfait dans les mêmes conditions de température et de

pression. Pour des liquides, on peut soit prendre comme référence le gaz parfait, le constituant liquide

pur ou encore le constituant pris dans un état de dilution infinie.

Outre le choix de l’état de référence, plusieurs échelles peuvent être utilisées pour quantifier les

concentrations, il peut s’agit des fractions molaires x, de la molalité m (mol par unité de masse de

solvant) ou encore de la molarité c (mol par unité de volume de solution). Les valeurs des propriétés
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thermodynamiques dans l’état de référence vont dépendre de l’échelle choisie.


xi = ni∑

i ni

mi = ni

nsol v Msol v

ci = xi
ρsol uti on

Msol uti on

(2.7)

avec n la quantité de matière (mol), M la masse molaire (kg.mol−1), ρ la masse volumique (kg.m−3), x la

fraction molaire (-), m la molalité (mol.kg−1
solvant) et c la concentration (mol.m−3

solution).

Prenons l’exemple de l’énergie de Gibbs G , à T et P fixé, la variation d’énergie de Gibbs molaire totale

(J/mol) s’écrit :

dnG =
NC∑
i=1

µi dni (2.8)

avec µi le potentiel chimique du constituant i à T et P (J/mol), défini par :

µi =
(

dnG

dni

)
T,P,n j 6=i

(2.9)

À partir du potentiel chimique, on définit fi la fugacité d’un constituant (sans unité) dans la phase

considérée : (
dµi

)
T = RT d ln fi (2.10)

Pour obtenir la valeur du potentiel chimique à une température et une pression données, il faut alors

choisir un état de référence (noté Θ) ainsi qu’une échelle de concentration (notée s). Par intégration de

l’équation précédente, le potentiel chimique s’exprime alors par :

µi (T,P,n) =µΘ,s
i (T,P )+RT ln

(
fi (T,P,n)

f Θ,s
i (T,P,n)

)
(2.11)

où µΘ,s
i et f Θ,s

i sont respectivement le potentiel chimique et la fugacité de i dans l’état de référence

Θ choisi et exprimés dans l’échelle de concentration s (i.e. fraction molaires x, molalités m ou

concentrations c). Cette équation peut se réécrire en termes d’activité et de coefficients d’activité :

µi (T,P,n) = µΘ,s
i (T,P )+RT ln aΘ,s

i (T,P,n) (2.12)

= µΘ,s
i (T,P )+RT ln

(
γΘ,s

i (T,P,n)si

sΘi

)

où aΘ,s
i et γΘ,s

i sont l’activité et le coefficient d’activité (sans unité) de i dans l’état de référence Θ

et l’échelle de concentration s (x, m, c), sΘi est la concentration de référence. Cette concentration de
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référence est prise égale à l’unité exprimée dans l’échelle s.

État de référence et échelles de concentrations

Pour les solutions aqueuses, deux états de référencesΘ sont couramment employés et on leur associe

deux conventions dites symétrique et asymétrique.

La convention symétrique (notée parΘ= ◦) exprime la fugacité de référence f ◦,s
i par :

f ◦,s
i = lim

xi→1

fi s◦i
si

soit en terme d’activité lim
xi→1

γ◦,s
i = 1 (2.13)

cette convention prend comme référence chaque constituant pur.

La convention asymétrique (notée par Θ = ∗) différencie le solvant des solutés et exprime la fugacité

de référence f ∗,s
i des solutés par :

f ∗,s
i = lim

xi→0
xsol v→1

fi s∗i
si

soit en terme d’activité lim
xi→0

xsol v→1

γ∗,s
i = 1 (2.14)

cette convention prend comme référence un solvant pur et les autres espèces sont considérées comme

des solutés infiniment dilués ; si plusieurs solvants sont présents, un seul est choisi comme référence et

les autres sont exprimées comme étant des solutés.

Toutes ces conventions sont équivalentes et on peut donc écrire le potentiel chimique de plusieurs

façons à partir de l’équation (2.12), par exemple :

µi = µ◦,x
i +RT ln

(
γ◦,x

i xi

x◦
i

)
(2.15)

= µ∗,x
i +RT ln

(
γ∗,x

i xi

x∗
i

)
(2.16)

= µ∗,m
i +RT ln

(
γ∗,m

i mi

m∗
i

)
(2.17)

Convention adoptée

Dans ce travail, l’échelle des fractions molaire est utilisée et la convention asymétrique est choisie

puisque le système est majoritairement constitué d’eau (donc proche de l’état pur), et d’ions dilués

(proche de l’état de dilution infinie). Afin d’alléger les notations, on notera γw et γ∗i les coefficients

d’activité de l’eau et des solutés respectivement, de sorte que

γw = 1

γ∗i = 1
quand

 xw → 1

xi 6=w → 0
(2.18)
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avec le potentiel chimique s’exprimant comme :

µi =µ∗,x
i +RT ln

(
γ∗,x

i xi
)

(2.19)

la fraction molaire de référence étant égale à 1, elle n’est pas écrite dans l’équation ci-dessus. Si besoin,

le coefficient d’activité asymétrique γ∗i peut être converti selon la convention symétrique par :

γ∗i = γi

γ∞i
avec le coefficient d’activité à dilution infinie γ∞i = lim

xi→0
xsol v→1

γi (2.20)

2.2.2 Énergie de Gibbs d’excès

L’énergie de Gibbs d’excès est définie comme l’écart entre l’énergie de Gibbs totale et celle dans l’état

de référence, cette énergie est donc fonction d’une part de l’état de référence choisi et d’autre part de

l’échelle des concentrations adoptée.

FIGURE 2.3.: Illustration des considérations géométriques de Guggenheim (1952) pour un réseau en deux
dimensions (nombre de coordination zcoo = 4), les molécules bleues occupent 2 sites et ont
6 contacts externes (r=2, q=6) et les rouges 3 sites et 8 contacts (r=3, q=8)

Le modèle UNIQUAC original repose sur les hypothèses statistiques et géométriques de Guggenheim

(1952), les molécules sont supposées s’organiser dans un réseau régulier en trois dimensions dont les

mailles sont équidistantes. La Figure 2.3 illustre le principe pour un mélange binaire dans un réseau à

deux dimensions, les molécules rouges occupent trois sites et ont huit contacts alors que les molécules

bleues occupent deux sites et ont six contacts.

Sur la base de ces hypothèses, Abrams et Prausnitz (1975) ont formulé un modèle d’énergie de

Gibbs d’excès (approximé à l’énergie d’Helmholtz d’excès) où les interactions de courtes distances sont

représentées par un terme, dit combinatoire, correspondant à l’organisation spatiale des molécules et

un terme, dit résiduel, lié au passage des molécules de l’état de référence à celui de mélange. Sander

(1984) a étendu ce modèle en rajoutant un troisième terme de Debye-Hückel, dit électrostatique, pour

tenir compte des interactions de longue portée.

L’énergie de Gibbs en convention symétrique se décompose alors comme la somme de ces trois
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termes :
GE

RT
=

(
GE

RT

)
Comb

+
(

GE

RT

)
Res

+
(

GE

RT

)
D−H

(2.21)

Terme combinatoire (
GE

RT

)
Comb

=∑
i

xi ln

(
φi

xi

)
− zcoo

2

∑
i

qi xi ln

(
φi

θi

)
(2.22)

avec zcoo la coordinence comprise entre 6 (structure octaédrique) et 12 (structure hexagonale compacte

et cubique à faces centrées) et usuellement prise égale à 10, xi la fraction molaire, φi la fraction de

volume et θi la fraction d’aire surfacique :

φi = xi ri∑
k xk rk

θi = xi qi∑
k xk qk

(2.23)

ri et qi sont respectivement les paramètres de volume et de surface de Van der Waals du composé i . Pour

l’exemple de la Figure 2.3, on aura rr oug e = 3, rbl eue = 2, qr oug e = 8 et qbl eue = 6.

Ce terme reflète la multiplicité des arrangements possibles des molécules dans l’espace géométrique

(Abrams et Prausnitz, 1975). Dans le cas de la Figure 2.3, deux arrangements possibles sont représentés.

Dans les deux cas, les fractions de volume φi et de surface θi sont les mêmes, mais les compositions

locales xi sont différentes.

Terme résiduel

(
GE

RT

)
Res

=−∑
xi qi ln

(∑
j
θ jψ j i

)
(2.24)

avec ψ j i = exp
(
−u j i −ui i

T

)
. Les paramètres u j i sont les paramètres d’interaction énergétique

assimilables à des énergies d’activation. Ces paramètres sont symétriques : u j i = ui j ∀i , j .

Ce terme reflète les interactions entre les molécules, exprimées sous forme de barrières énergétiques

à franchir à l’instar d’une réaction chimique (d’où le nom du modèle : QUAsi Chemical).

Terme électrostatique

(
GE

RT

)
D−H

=−xw Mw
4Aϕ

b3

[
ln

(
1+b

p
I
)
−b

p
I + b2I

2

]
(2.25)

avec Mw la masse molaire de l’eau (kg/mol). b est une constante égale à 1.50 (kg.mol−1)1/2. I est la force

ionique (kg.mol−1) et Aϕ le coefficient osmotique de Debye-Hückel.

I = 1

2

∑
i

z2
i mi ; mi = xi

xw Mw
(2.26)
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Aϕ = F 3

4πNA

(
ρw

2
(
ε0εr,w RT

)3

)1/2

(2.27)

avec F la constante de Faraday (C/mol), NA la constante d’Avogadro (mol−1), ρw la masse volumique

de l’eau à T (kg/m3), ε0 la permittivité du vide (F.m−1), R la constante des gaz parfaits (J.mol−1.K−1), T la

température (K) et εr,w la permittivité relative de l’eau (reliée à la pression et la température par Bradley

et Pitzer, 1979).

Dérivation d’autres grandeurs

À partir de l’énergie de Gibbs d’excès, il est possible d’exprimer les autres grandeurs thermodyna-

miques nécessaires pour la description des mélanges, comme les coefficients d’activité utiles pour la

détermination des équilibres chimiques et de phases ou l’enthalpie d’excès pour la détermination de

l’enthalpie des mélanges.

Les coefficients d’activité s’expriment par dérivation de l’énergie de Gibbs d’excès par rapport aux

compositions :

lnγi =
∂
(
nGE /RT

)
∂ni

∣∣∣∣∣
T,P,n j 6=i

= (
lnγi

)
Comb +

(
lnγi

)
Res +

(
lnγi

)
D−H (2.28)

avec les contributions des termes combinatoire, résiduel et de Debye-Hückel. Dans la convention

asymétrique adoptée dans ce travail, le coefficient d’activité de l’eau et ceux des solutés s’expriment

comme :

lnγw = (
lnγw

)
Comb +

(
lnγw

)
Res +

(
lnγw

)
D−H (2.29)

lnγ∗i = (
lnγ∗i

)
Comb +

(
lnγ∗i

)
Res +

(
lnγ∗i

)
D−H (2.30)

avec la convention : γi −→
xi→1

1 et γ∗i −→
xi→0

1. Les différents termes sont calculés à partir des paramètres

du modèle en utilisant les expressions analytiques des dérivées partielles de GE /RT par rapport aux

compositions.

De façon similaire, l’enthalpie d’excès du mélange H E (J/mol) est obtenue à l’aide de la relation de

Gibbs-Helmoltz par dérivation de l’enthalpie libre d’excès par rapport à la température :

H E =−T 2 ∂
(
GE /T

)
∂T

∣∣∣∣∣
P,x

= (
H E )

Comb +
(
H E )

D−H (2.31)

Le terme combinatoire ne dépend pas de la température, seuls les termes résiduels et électrostatiques

sont donc calculés en utilisant les expressions analytiques des dérivées partielles de GE /T par rapport à

T .
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2.2.3 Paramètres du modèle

Le modèle e-UNIQUAC nécessite la connaissance pour chaque molécule des aires et volumes de

Van der Waals ri et qi pour le terme combinatoire. Pour les espèces moléculaires, Abrams et Prausnitz

(1975) utilisent les considérations géométriques décrites par Bondi (1968). Pour les espèces ioniques en

revanche, Thomsen (1997) explique que les dimensions effectives des ions en solution sont différentes

des dimensions qu’elles auraient dans un réseau cristallin du fait de la couche de solvatation. En

conséquence, les paramètres ri et qi des espèces ioniques sont considérés comme ajustables dans le

modèle UNIQUAC étendu aux électrolytes.

Le terme résiduel de l’énergie de Gibbs d’excès requiert la connaissance des paramètres d’interaction

pour chaque binaire considéré. Ces coefficients sont considérés dépendant de la température à l’aide de

deux paramètres ajustables pour chaque binaire u0
j i et uT

j i :

u j i = u0
j i +uT

j i (T −298,15) ; ∀(i , j ) = 1, ..., NC (2.32)

Le terme électrostatique de Debye-Hückel ne nécessite aucun paramètre ajustable, la charge de l’espèce

considérée ainsi que la masse volumique de la solution et constante diélectrique de l’eau en fonction de

la température et pression suffisent.

L’ensemble des paramètres ajustables devra être identifié à partir des données expérimentales

disponibles dans la littérature, la procédure d’identification des paramètres et les résultats pour

différents solvants sont présentés en section 2.5.

2.3 ÉQUILIBRES CHIMIQUES EN PHASE LIQUIDE

Les réactions équilibrées en phase liquide vont conditionner la répartition entre les espèces

moléculaires et les espèces ioniques dans cette phase. Les équilibres réactionnels relatifs au système

CO2 −H2O-amines ont été présenté en section 2.1 de ce chapitre.

On associe à ces réactions une constante d’équilibre thermodynamique définie par :

Kk =∑
i

a
νi ,k

i (2.33)

où νi ,k est le coefficient stœchiométrique de l’espèce i dans la réaction k et ai l’activité de l’espèce.

À noter qu’il faut être très vigilant dans la définition de K par rapport à la convention adoptée pour

l’activité.

La dépendance en température est souvent corrélée à l’aide de données expérimentales selon la forme
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générale :

lnKk = a + b

T
+ c lnT +dT (2.34)

La résolution du système d’équations décrivant un ensemble d’équilibres chimiques peut se faire selon

deux méthodes numériques : stœchiométrique et non stœchiométrique. La méthode stœchiométrique

résout les relations d’équilibres chimiques (constantes d’équilibres de l’équation (2.33)) et les bilans de

matière simultanément ; il s’agit alors de trouver les racines d’un système d’équations non linéaires.

Cette méthode a d’abord été implémentée, mais ne se révéla pas assez robuste puisque trop sensible

à l’initialisation. La méthode non stœchiométrique est basée sur une minimisation de l’énergie de Gibbs

contrainte par les bilans sur chaque atome pour une température et une pression fixées.

2.3.1 Équilibre chimique

Avec la méthode non stœchiométrique, les équilibres chimiques sont résolus par minimisation de

l’énergie de Gibbs totale soumise aux bilans de matière :

min
n

G(n)

RT
soumis à A.n = b (2.35)

avec A la matrice élémentaire constituée des éléments a j i égaux au nombre d’atomes j dans la molécule

i , b le vecteur d’éléments b j égaux au nombre total d’atomes j initialement présents dans le système.

Ces contraintes expriment les bilans de matière sur chaque élément. Comme on a un nombre moins

élevé d’atomes (généralement C, N, O et H) que de constituants, écrire les bilans de la sorte permet de

réduire la taille du problème et s’affranchir des coefficients stœchiométriques.

À partir des potentiels chimiques de référence à la température T , on peut écrire le potentiel chimique

d’un composé i en termes de coefficient d’activité :

µi = µΘi (T )+RT ln
γΘi ni

nt
(2.36)

où nt = ∑
i ni est la quantité de matière totale dans le système. Θ représente l’état de référence dans

la convention asymétrique adoptée, c’est-à-dire l’état de dilution infinie. Ainsi, pour l’eau µΘi = µ◦,x
i et

γΘi = γ◦,x
i et pour les solutés µΘi =µ∗,x

i et γΘi = γ∗,x
i (voir la section 2.2.1).

L’énergie de Gibbs à température et pression fixée peut alors s’écrire de façon adimensionnelle comme

(
nG

RT

)
T,P

=
NC∑
i=1

ni
µi

RT
=

NC∑
i=1

ni

(
µΘi (T )

RT
+ ln

γΘi ni

nt

)
(2.37)

Il s’agit d’un problème d’optimisation sous contraintes d’égalités, la méthode de résolution utilisée est
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basée sur les multiplicateurs de Lagrange λk ; le lagrangien s’écrit :

L (n,λ) =
NE∑
i=1

ni
µi

RT
+

NE∑
k=1

λk

(
bk −

NE∑
i =1

aki ni

)
(2.38)

on se ramène alors à un problème non contraint en exprimant la condition nécessaire de minimum par :

∂L

∂ni
= µi

RT
−

NE∑
k=1

Akiλk = 0 i = 1, ..., NC (2.39)

∂L

∂λk
= bk −

NC∑
i=1

Aki n j = 0 k = 1, ..., NE (2.40)

comme l’énergie de Gibbs est non-linéaire en fonction de n, les dérivations par rapport à ni donnent

un système d’équations non linéaires. Les contraintes étant linéaires, les dérivations par rapport à λk

donnent des équations linéaires.

Ces conditions définissent un système de NC équations non linéaires et NE équations linéaires

de NC + NE variables (multiplicateurs de Lagrange λ et composition n). Smith et Missen (1982) ont

proposé un algorithme efficace pour minimiser le lagrangien pour une solution idéale, Austgen (1989)

l’a notamment appliqué à des systèmes non idéaux à l’aide d’une boucle itérative supérieure sur les

coefficients d’activité. L’algorithme itératif présenté ici est tiré de Michelsen et Mollerup (2007) et tient

compte de la non-idéalité du système de façon explicite. Le fait que les contraintes soient linéaires

est exploité pour obtenir des valeurs intermédiaires des multiplicateurs de Lagrange (pour l’estimation

actuelle de la composition) ; de nouvelles estimations sont alors calculées et la procédure est répétée

jusqu’à convergence sur la composition.

La linéarisation de l’équation (2.39) autour de l’estimation actuelle de la composition donne :

µi (n)

RT
+

NC∑
j=1

∂

∂n j

( µi

RT

)
n
∆n j −

NE∑
k=1

Akiλk = 0 (2.41)

À partir de l’écriture du potentiel chimique (2.36), les dérivées par rapport à la composition

s’expriment comme (avec δi j le symbole de Kronecker) :

∂µi /RT

∂n j
= δi j

ni
+ ∂ lnγi

∂n j
− 1

nt
(2.42)

En posant Mi j = δi j

ni
+ ∂ lnγi

n j
et u = ∆nt

nt
l’incrément sur le nombre total de moles, il vient :

µi

RT
+

NC∑
j=1

Mi j∆n j −u −
NE∑

k=1
Akiλk = 0 i = 1, ..., NC (2.43)

Avec les bilans de matière (2.40), ces équations définissent un nouveau système de (NC+NE ) équations
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qui peut être réduit à un système de NE + 1 équations d’après Smith et Missen (1982) en exprimant le

vecteur de direction ∆n :

∆n = M−1
(
ATλ− µ

RT

)
+nu (2.44)

Dans cette équation, il a été supposé que le produit M.n est égal à la matrice identité, c’est-à-dire que

les dérivées des coefficients d’activité sont approximées à zéro (mais interviennent quand même dans

la matrice M). Smith et Missen (1982) ont également prouvé que prendre u = 0 conduit toujours à un

algorithme de descente, comme cela a une influence très faible sur le schéma de convergence celui-ci a

été conservé.

En utilisant le vecteur de direction, le système réduit s’écrit :

A∆n = 0 (2.45)

IT∆n−∆nt = 0 (2.46)

ce qui mène au système final à résoudre sur les multiplicateurs de Lagrange λ et l’incrément u sur le

nombre total de mole :

 AM−1AT bT

b 0

 λ

u

= 1

RT

 AM−1µ

nTµ

 (2.47)

Ainsi, à chaque itération, une nouvelle composition est estimée par :

n(k+1) = n(k) +ω(k)∆n(k) (2.48)

avec ω(k) un pas compris entre 0 et 1, obtenu par une recherche linéaire minimisant G = ∑
i niµi pour

accélérer la convergence (la condition d’Armijo est utilisée ici).

2.3.2 État de référence

En utilisant cette méthode, il faut être en mesure de pouvoir calculer les potentiels chimiques de

référence µΘi à la température de travail. Ceux-ci peuvent être calculés à partir de la relation de Gibbs-

Helmoltz qui exprime la variation du potentiel chimique dans son état standard en fonction de la

température :
d

dT

(
µΘi
RT

)
=−∆ f H #

i (T )

RT 2 (2.49)
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Algorithme 2.1 Minimisation de l’énergie de Gibbs pour la résolution des équilibres chimiques

Fixé : T , P , nal i m

! Initialisation
Calcul des éléments dans le système b = A.nal i m

n(1)
i = nal i m

!—————————-

Tant que maxi

∣∣∣∣∣δn(k)
i

n(k)
i

∣∣∣∣∣≤ ε
Calcul des coefficients d’activité et des dérivées ∂ lnγi

∂n j
par le modèle e-UNIQUAC

Calcul des potentiels chimiques µ(k)
i et de la matrice M(k)

Résolution du système linéaire (2.47) par décomposition LU pour obtenir les λ(k)
i et u(k)

Calcul de ∆n(k) avec (2.44) et ω(k) par une recherche linéaire
Calcul d’une nouvelle estimation de la composition n(k+1) avec (2.48)

Fin tant que
!—————————-
Calcul des fractions molaires finales par xi = ni /nt

avec µΘi (Tr e f ) = ∆ f GΘ
i = ∆ f HΘ

i −Tr e f SΘi l’énergie de Gibbs de formation à Tr e f = 298,15 K et ∆ f HΘ
i (T )

l’enthalpie de formation du composé i à T , extrapolable à partir de l’enthalpie de formation à Tr e f via la

capacité calorifique du corps pur.

∆ f HΘ
i (T ) =∆ f HΘ

i +
∫ T

Tr e f

CΘ
P,i dT (2.50)

Ainsi, il est possible de déterminer le potentiel chimique de référence à T d’un composé en connaissant

son enthalpie de formation, son énergie de Gibbs de formation (ou l’entropie de formation) et la

variation de sa capacité calorifique en fonction de la température. Brewer (1982) a regroupé de telles

informations pour une grande quantité de composés aussi bien en phase gaz qu’en phase aqueuse. Pour

l’eau, l’état de référence va correspondre à l’état standard et pour les solutés il correspondra à l’état de

dilution infinie en phase aqueuse.

Toutefois, la connaissance des constantes de réaction peut fournir des informations beaucoup plus

précises sur la variation des potentiels chimiques de référence en fonction de la température. Celles-

ci ont en effet été régressées directement sur des systèmes réels et sont à privilégier pour affiner la

détermination de l’état de référence. Pour une réaction k, la constante d’équilibre de la réaction Kk

à T est reliée aux potentiels chimiques de référence par :

RT lnKk (T ) =−
NC∑
i=1

νi ,kµ
Θ
i (T ) (2.51)

En connaissant Nr constantes de réactions, il reste à fixer NC − NR potentiels chimiques pour obtenir

un système complètement déterminé. Pour obtenir un ensemble cohérent de potentiels chimiques, on
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peut les prendre tout simplement égaux à zéro. Il faut toutefois veiller à disposer d’au moins un degré

de liberté pour chaque réaction dans le choix des constituants. Les potentiels chimiques sont alors

déterminés par

µΘ(T ) =−RT

 νT

E

−1  lnK

0

=−RT [M ]

 lnK

0

 (2.52)

où νT est la matrice (Nr ×Nc ) transposée de la matrice stœchiométrique, lnK le vecteur des logarithmes

des constantes d’équilibre à T et E une matrice base exprimant quels potentiels chimiques sont choisis

comme nuls. La matrice E est remplie de zéros excepté un élément par ligne correspondant au potentiel

chimique fixé.

À titre d’exemple, détaillons la méthode de détermination des potentiels chimiques pour le système

réactionnel de la MEA de NC = 9 constituants et NR = 5 réactions.

H2O
HO−+H+ RT lnK1 =µΘH2O −µΘHO− −µΘH+ (2.53)

CO2 +H2O
HCO−
3 +H+ RT lnK2 =µΘH2O +µΘCO2

−µΘHCO−
3
−µΘH+ (2.54)

HCO−
3 
CO2−

3 +H+ RT lnK3 =µΘHCO−
3
−µΘ

CO2−
3
−µΘH+ (2.55)

MEAH+ 
MEA+H+ RT lnK4 =µΘME AH+ −µΘME A −µΘH+ (2.56)

MEACOO−+H2O
MEA+HCO−
3 RT lnK5 =µΘH2O +µΘME ACOO− −µΘME A −µΘHCO−

3
(2.57)

Les potentiels chimiques indiqués en bleu (H+, HO−, HCO−
3 et MEA) sont les NC − NR = 4 potentiels

chimiques choisis comme nuls et ceux en rouges sont les cinq potentiels calculés à partir des constantes

d’équilibres. Connaissant les dépendances en température des constantes d’équilibres (2.34), comme la

matrice [M ] ne dépend que du système chimique, on peut écrire chaque potentiel chimique en fonction

de la température par :
µΘi (T )

RT
= aµ,i +

bµ,i

T
+ cµ,i lnT +dµ,i T (2.58)

avec les coefficients aµ,i calculés par (expression identique pour bµ, cµ et dµ) :

aµ =−
 νT

E

−1  a

0

 (2.59)

cette procédure permet de disposer d’un ensemble de potentiels chimiques de référence cohérents avec

les constantes d’équilibres.
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2.4 ÉQUILIBRES DE PHASES

2.4.1 Condition d’équilibre liquide-vapeur

L’équilibre thermodynamique entre les phases gaz et liquide est satisfait lorsqu’il y a équilibre

thermique (température), mécanique (pression) et égalité des fugacités f G
i = f L

i . De par le choix de

la convention, la fugacité de référence de l’eau est prise égale à sa pression de vapeur saturante à

la température considérée (constituant pur) et les fugacités de référence des solutés sont égales aux

constantes de Henry à dilution infinie à la température considérée.

La condition d’équilibre liquide-vapeur donne alors pour les solutés :

ϕi yi P = γ∗i xi H
∞
i ,w (2.60)

pour l’eau (convention symétrique), l’équilibre de phase s’écrit :

ϕw yw P = γw xwϕ
sat
w P sat

w (2.61)

où H ∞
i ,w est la constante de Henry du composé i dans l’eau à dilution infinie, P sat

w la pression de vapeur

saturante de l’eau à la température T . La correction de pression de Poynting est prise égale à l’unité

compte tenu des faibles pressions où peuvent se dérouler les équilibres de phases (1-5 bar).

Les coefficients de fugacité en phase gaz ϕ sont calculés à l’aide de l’équation d’état de Peng et

Robinson (1976) et les coefficients d’activité à l’aide du modèle e-UNIQUAC en utilisant les expressions

analytiques des dérivées de l’énergie de Gibbs d’excès par rapport aux compositions :

RT lnγi =
(
∂nGE

∂ni

)
T,P,n j 6=i

(2.62)

Disposant généralement de corrélations pour la pression de vapeur saturante des amines en fonction

de la température et non des constantes de Henry, l’équilibre liquide-vapeur pour l’amine est écrit

en convertissant le coefficient d’activité asymétrique de l’amine en coefficient symétrique avec

l’équation (2.20).

ϕAm y AmP = γ∗Amγ
∞
Am xAmϕ

sat
AmP sat

Am (2.63)

Les relations d’équilibres liquide-vapeur sont souvent notées sous la forme concise yi = Ki xi , où Ki est
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la constante d’équilibre liquide-vapeur du constituant , définie par :


Ki (T,P,x,y) = γ∗i (T,P,x,y)

H ∞
i ,w (T )

ϕi (T,P,y)P
pour les solutés

Ki (T,P,x,y) = γi (T,P,x,y)
ϕsat

i (T )

ϕi (T,P,y)

P sat
i (T )

P
pour les solvants

(2.64)

Ces constantes d’équilibres liquide-vapeur servent à relier directement les fractions molaires en phases

gaz et liquide et sont utilisées dans les calculs dès lors qu’une interface gaz-liquide existe (colonnes

d’absorption et de strippage, échangeurs de chaleur diphasiques et ballons séparateurs gaz-liquide).

2.4.2 Calcul des points de bulle et de rosée

Point de bulle Le calcul du point de bulle (apparition de la première bulle de gaz) intervient

essentiellement lorsque l’on souhaite réaliser un test de phase afin de déterminer l’état physique

d’un mélange : liquide, gazeux ou mélange gaz-liquide. Les relations considérées sont les relations

d’équilibres liquide-vapeur et les conditions de continuité des phases liquide et gaz (Vidal, 1997) :

yi = Ki (T,P,x,y)xi (2.65)

∑
i

xi = 1 et
∑

i
yi = 1 (2.66)

Connaissant la température et la composition de la phase liquide x, la condition à réaliser devient :

Fbull e ≡
∑

i
Ki (T,P,x,y)xi −1 = 0 (2.67)

Ainsi, connaissant la composition de la phase liquide et la température, on peut déterminer la pression

de bulle à l’aide d’une simple méthode de Newton. De façon similaire, on peut déterminer la température

de bulle en fixant la pression de travail et en itérant sur la température. Il faut alors réaliser un calcul de

réacteur de Gibbs (équilibres chimiques) à chaque itération puisque la température est modifiée. Dans

les deux cas, quelques itérations suffisent pour satisfaire le critère de convergence |Fbull e | ≤ ε= 10−9.

Point de rosée Le calcul du point de rosée (apparition de la première goutte de liquide) intervient lui

aussi lorsque l’on souhaite réaliser un test de phase afin de déterminer l’état physique d’un mélange.

Les relations considérées sont arrangées de façon légèrement différente puisque cette fois-ci c’est la

composition de la phase gaz qui est fixée (Vidal, 1997) :

Fr osée ≡
∑

i

yi

Ki (T,P,x,y)
−1 (2.68)
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L’algorithme utilisé pour le calcul de la pression et de la température de rosée est le même que pour le

point de bulle, à la différence que c’est la composition de la phase gaz y qui est fixée donc le calcul des

équilibres chimiques est réalisé à chaque itération et la fonction Fr osée est utilisée à la place de Fbull e .

2.5 IDENTIFICATION DES PARAMÈTRES DU MODÈLE E-UNIQUAC

La littérature fournit différents types de données expérimentales pour les systèmes binaires ou

ternaires considérés, ces données sont utilisées pour identifier les paramètres du modèle e-UNIQUAC

décrit plus haut. Les paramètres du système H2O-CO2 ayant déjà été déterminés par Thomsen et

Rasmussen (1999), il reste à déterminer les paramètres pour les systèmes H2O-Amine et H2O-CO2-

Amine. Parmi les données expérimentales, les mesures d’enthalpie d’excès et d’enveloppes de phase en

fonction des températures et concentrations sont utilisées pour le système H2O-Amine. Pour le système

H2O-CO2-Amine, les mesures de pressions totales et de solubilités du CO2 en fonction des températures,

teneur en amine et taux de charge sont utilisées.

2.5.1 Procédure d’optimisation

Identifier les paramètres thermodynamiques revient à optimiser les paramètres du modèle e-

UNIQUAC pour que les prédictions du modèle représentent au mieux l’ensemble des données

expérimentales disponibles. Le problème d’optimisation est exprimé comme une minimisation selon

les moindres carrés, en utilisant la fonction objectif suivante :

Fmi n(X) =
Nd at a∑

i=1

(
Y mod

i (X)−Y exp
i

Y exp
i

)2

(2.69)

où X est le vecteur des paramètres à identifier (r , q , u0, uT ). Y exp et Y mod sont respectivement les

données expérimentales et les résultats de simulation. Les données expérimentales peuvent être de

plusieurs types. Il peut s’agir de données sur le système binaire eau-amine comme les pressions de

bulle et de rosée, les coefficients d’activité de l’eau et de l’amine, ou encore l’enthalpie d’excès, à chaque

fois en fonction de la température et de la teneur en amine. Pour le système ternaire eau-CO2-amine,

la littérature fournit des données de pression partielle en CO2 et de pression totale en fonction de la

température, du taux de charge et de la teneur en amine.

Les paramètres X du modèle sont bornés dans l’intervalle [0,1 ;20] pour les paramètres r et q et dans

les bornes [-5000 ;5000] et [-50 ;50] respectivement pour les paramètres u0 et uT .

La procédure d’optimisation repose sur l’utilisation de deux algorithmes d’optimisation : un

algorithme génétique et une méthode de quasi-Newton (BFGS). L’algorithme génétique est une
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méthode de convergence quasi-globale apte à trouver un optimum dans l’espace de recherche

complet sans nécessiter d’initialisation précise, alors que la méthode de quasi-Newton est localement

convergente et est très efficace dans le voisinage du point optimal. La première méthode est

utilisée lorsqu’aucune information n’est disponible sur les paramètres étudiés et permet d’obtenir

une très bonne approximation du point optimal. La seconde méthode est utilisée lorsqu’une

première approximation est disponible (depuis une régression précédente ou depuis la littérature).

Pour l’optimisation, l’implémentation en FORTRAN de l’algorithme génétique PIKAIA proposé par

Charboneau (1995) ainsi le code L-BFGS de Byrd et al. (1995) ont été utilisés.

L’efficacité de l’algorithme génétique est en particulier conditionnée par la taille de la population et

le nombre de générations qui évoluent. Plus il y aura de paramètres à identifier, plus ces valeurs devront

être élevées. Sur la base d’un compromis empirique entre précision et temps de calcul, la taille de la

population est fixée à 80 fois le nombre de paramètres à déterminer et le nombre de générations à 10 fois

le nombre de paramètres à déterminer. Lorsque la convergence stagne depuis au moins 10 générations,

l’algorithme est arrêté. A noter que lors de la génération aléatoire de la première génération, certains

individus ont une fonction objectif divergente à cause du terme exponentiel pour le calcul du terme

résiduel de l’énergie de Gibbs d’excès. Pour contourner ce problème, les individus divergents ne sont pas

retenus et remplacés par des candidats acceptables, une fonction objectif maximale de 500 est utilisée

comme critère arbitraire pour la sélection de la population initiale.

Comme mentionné par Aronu et al. (2011a), la régression du modèle e-UNIQUAC n’est pas

simple et la régression simultanée de l’ensemble des paramètres échoue presque systématiquement.

En conséquence, certaines recommandations sont fournies ici pour disposer d’une procédure

d’identification robuste quel que soit le solvant. La procédure repose sur une détermination séquentielle

des paramètres et sur une analyse de sensibilité pour identifier les paramètres les plus significatifs avant

d’utiliser les deux algorithmes. L’algorithme génétique est d’abord utilisé pour obtenir une estimation

des paramètres puis l’algorithme BFGS permet de converger vers une solution plus précise. La procédure

séquentielle est résumée par l’algorithme 2.2.

2.5.2 Résultats pour la MEA, MDEA, AMP et PZ

La procédure décrite ci-dessus a été utilisée pour identifier les paramètres du modèle e-UNIQUAC

pour le cas de référence, la monoéthanolamine (MEA) ainsi que pour la 2-amino-2-methyl-1-propanol

(AMP), la N-methyldiethanolamine (MDEA) et la piperazine (PZ).

Les paramètres du système binaire eau-CO2 ont été pris du travail de Thomsen et Rasmussen

(1999) de sorte que seuls les paramètres r et q des amines et ions associés ainsi que les paramètres

d’interaction u0 et uT correspondants doivent être identifiés. Toutefois, certains paramètres sont
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Algorithme 2.2 Procédure d’identification paramétrique du modèle e-UNIQUAC

Étape 1 
Identification+des+paramètres 

  
 

 

FIN  

 

 

du+binaire+H2O-Amine
&Alg.+Gén.+++BFGSv

Étape 2 
Analyse+de+sensibilité  

  
 

sur+les+paramètres+du
ternaire+H2O-CO2-Amine

Distinction+des+paramètres
les+plus+et+les+moins+sensibles

Étape 3

Identification+des+paramètres
les+plus+sensibles

&param.+binaires+fixésv

 Étape 4

Identification+des+paramètres
les+moins+sensibles

&param.+binaires+D+param.

les+plus+sensibles+fixésv

 Étape 5

Convergence+avec+tous+les
paramètres+&BFGSv

 

Méthode

Identification+des+paramètres+du+ternaire

 
Identification+sélective  

  
 

des+paramètres+r,+q et+u0

&Alg.+Gén.+++BFGSv

 
 

Identification+sélective  
  

 

des+paramètres+uT

&Alg.+Gén.+++BFGSv
 

 
Identification+des  

  
 

paramètres+r, q, u0,+et+uT

&BFGS+initialisév

imposés par les hypothèses du modèle thermodynamique (Thomsen, 1997). L’interaction H+/H+ est

prise à (u0
i j ;uT

i j )=(0 ;0), l’interaction H2O/H+ est fixée à (104;0), les interactions entre H+ et les autres

molécules sont fixées à (1010;0), et l’interaction H2O/H2O est fixée à (0;0). Toutes les interactions

cation/cation auront un couple (u0
i j ;uT

i j ) pris égal à (0;0). Également, les molécules peu susceptibles

de se rencontrer se verront fixer des paramètres d’interaction à (2500;0) ; 2500 étant une valeur arbitraire

pour négliger l’interaction, correspondant à une barrière énergétique très grande. C’est par exemple le

cas pour les ions CO2–
3 et le CO2 moléculaire qui sont peu susceptibles de se rencontrer simultanément.

Les données thermochimiques nécessaires pour l’utilisation du modèle thermodynamique sont

indiquées dans l’annexe B, en particulier les corrélations pour les pressions de vapeur saturante, la

constante de Henry dans l’eau et les constantes d’équilibres chimiques. Les paramètres issus de la

littérature ainsi que ceux déterminés par optimisation sont également regroupés dans les Tableaux de

l’annexe B.

Le Tableau 2.1 résume les plages de paramètres opératoires des expériences et les écarts obtenus entre

le modèle et les données expérimentales. Les écarts sont exprimés en termes d’écart moyen relatif pour
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tenir compte de la disparité des types de données expérimentales et de la large gamme de valeurs :

Ec. (%) = 100

Nd at a
×

Nd at a∑
i

∣∣∣∣∣Y mod
i −Y exp

i

Y exp
i

∣∣∣∣∣ (2.70)

TABLE 2.1.: Résumé des conditions opératoires des données expérimentales utilisées et écarts obtenus
entre le modèle et les mesures

Système Données T (°C)
Amine αCO2 Nb.

Ec.
(%mass) (molCO2 /molAm) points

MEA-H2O Pbull e / Pr osée 10-90 0-100 - 98 4,5 %
H 25-69 0,7-98 - 55 9,4 %

MEA-CO2-H2O PCO2 40-150 15-45 0-0,78 387 20,6 %
Ptot 60-120 15-45 0,14-0,78 99 14,9 %

MDEA-H2O Pbull e / Pr osée 40-100 3-78 - 57 0,7 %
H E 25-70 32-99 - 51 4,5 %

MDEA-CO2-H2O PCO2 40-140 18-50 0-0,99 214 15,3 %
Ptot 25-75 26-47 0-0,99 68 12,0 %

AMP-H2O Pbull e / Pr osée 20-145 0-98 - 92 7,3 %
H E 35 21-98 - 16 4,6 %

AMP-CO2-H2O PCO2 40-140 18-30 0,04-0,97 138 19,3 %
Ptot 40-80 18-36 0,15-0,99 56 27,0 %

PZ-H2O Pbull e / Pr osée 113-199 0-100 - 33 4,6 %
PZ-CO2-H2O PCO2 25-120 1,7-15 0,05-0,98 176 23,9 %

Ptot 40-60 1,7-15 0,22-0,88 62 6,9 %

Système ternaire MEA-CO2-H2O

Le modèle e-UNIQUAC a déjà été régressé pour la monoéthanolamine par Faramarzi et al. (2009) ainsi

que Aronu et al. (2011a). Les paramètres de ce solvant ont été identifiés de manière à tester et valider la

procédure de régression décrite ci-avant en section 2.5.1.

Pour le binaire MEA-H2O, les données d’enthalpies d’excès de Posey (1996) à 69 °C et de Touhara et al.

(1982) à 25 °C ont été utilisées, de même que les données d’enveloppes de phase (pressions de bulle

et de rosée) de Belabbaci et al. (2010) entre 10 et 90 °C. Pour le ternaire MEA-CO2-H2O, les mesures de

solubilité du CO2 et pression totale en fonction de la température, teneur en amine et taux de charge de

nombreux auteurs ont été utilisées (Aronu et al., 2011a; Austgen et al., 1989; Posey, 1996; Jou et al., 1994;

Lee et al., 1976; Goldman et Leibush, 1959; Ma’mun et al., 2005; Shen et Li, 1992), couvrant une large

gamme de températures (40 à 150 °C), de teneur en amine (15 à 45 % massique) et de taux de charge (0 à

0,8 mol/mol).

Des comparaisons entre modèle et expériences sont données en Figure 2.4. De façon générale, le

modèle e-UNIQUAC arrive très bien à représenter les données expérimentales pour le binaire eau-
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FIGURE 2.4.: Résultats de la régression du modèle e-UNIQUAC pour la MEA

MEA (Figures 2.4a et 2.4b). On note que le modèle tend à surestimer l’enthalpie d’excès du mélange

binaire à 25 °C et à la sous-estimer à 69 °C. La solubilité du CO2 est correctement prédite par le

modèle (Figures 2.4c et 2.4d) dans une large gamme de température et concentrations. Le modèle

tend légèrement à sous-estimer la pression partielle en CO2 pour des taux de charges inférieurs à

0,25 mol/mol mais la concordance entre les données mesurées et les résultats de simulation est tout à fait

acceptable puisque l’écart moyen est de l’ordre de 20 % pour la pression partielle de CO2 (Tableau 2.1).

En guise de comparaison avec d’autres régressions de la littérature, Aronu et al. (2011a) obtenait le même

ordre de grandeur avec 24 % d’écarts sur les pressions partielles de CO2. Avec le modèle e-NRTL, Zhang

et al. (2011) obtiennent des écarts de l’ordre de 26 % sur les pressions partielles de CO2 dans les mêmes

gammes expérimentales.

La procédure d’identification adoptée a permis d’obtenir un ensemble de paramètres du modèle
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e-UNIQUAC, permettant de représenter de façon très satisfaisante la thermodynamique du système

H2O-CO2-MEA, avec des écarts à l’expérience inférieurs à ceux déjà proposés dans la littérature. Cette

procédure est alors validée sur le solvant de référence, la monoethanolamine, et elle peut ensuite être

utilisée pour déterminer les paramètres thermodynamiques d’autres solvants aminés.

Système ternaire MDEA-CO2-H2O

De façon similaire, les données du binaire MDEA-H2O proviennent de Kim et al. (2008) pour les

enveloppes de phase de 40 à 100 °C et Posey (1996); Maham et al. (1997); Maham et Mather (2000) pour

les enthalpies d’excès de 25 à 65 °C. Le modèle représente très bien ces données dans la totalité de la

gamme de concentration en amine et de température avec des écarts de 1 et 4 % respectivement à 25 °C

et 65 °C (Figures 2.5a et 2.5b).

Les données expérimentales de solubilité du CO2 et pression totale sont tirées des travaux de Austgen

et al. (1991); Kuranov et al. (1996); Sidi-Boumedine et al. (2004); Ma’mun et al. (2005); Derks (2006);

Ermatchkov et al. (2006). Les données expérimentales couvrent des températures de 25 à 140 °C, des

teneurs en MDEA de 18 à 50 % massique et des taux de charge de 0 à 1 mol/mol. Là encore, le modèle

représente les données expérimentales de façon très satisfaisante avec un écart moyen de 15 % pour les

pressions partielles de CO2 (Figures 2.5c et 2.5d).

Système ternaire AMP-CO2-H2O

Concernant le binaire eau-AMP, les données de pressions de bulle de 20 à 145 °C proviennent de

Belabbaci et al. (2010); Pappa et al. (2006) et les mesures d’enthalpie d’excès à 35 °C de Mathonat et al.

(1997). Les mesures de solubilité du CO2 et de pression totale proviennent de Roberts et Mather (1988);

Li et Chang (1994); Seo et Hong (1996); Silkenbäumer et Lichtenthaler (1998); Park et al. (2002); Kundu

et al. (2003); Yang et al. (2010), couvrant des températures de 40 à 140 °C, des teneurs en AMP de 18 à

30 % massique et des taux de charge de 0 à 1 mol/mol.

Bien que l’AMP soit une amine primaire, le carbone en alpha du groupement amine rend le carbamate

instable à cause de l’encombrement stérique. L’ion carbamate n’a pas été détecté expérimentalement

dans les conditions représentatives de post-combustion d’après Tontiwachwuthikul et al. (1991). La

forme carbamate de l’AMP n’est donc pas considérée dans le modèle.

Les données expérimentales du mélange binaire eau-AMP sont correctement représentées avec des

écarts moyens de l’ordre 7 % pour les enveloppes de phase et 5 % pour les enthalpies d’excès (Figures 2.6a

et 2.6b). Les mesures de solubilités sont également bien prédites avec des écarts de l’ordre de 20 % pour la

pression partielle de CO2 (Figures 2.6c et 2.6d) et 27 % pour la pression totale. Le modèle tend néanmoins

à surestimer la pression partielle en CO2 pour les faibles taux de charge.
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Ermatchkov et al. (2006)

(d) Courbe de parité de la pression partielle de CO2

pour toutes les données de PCO2

FIGURE 2.5.: Résultats de la régression du modèle e-UNIQUAC pour la MDEA

Système ternaire PZ-CO2-H2O

Bien que la piperazine ait été plutôt bien caractérisée en mélange avec d’autres amines, peu

d’informations sont disponibles sur le binaire eau-PZ si ce n’est les mesures de pressions de bulle à

113 et 199 °C rapportées par Wilson et Wilding (1994). Les mesures de solubilité du CO2 et de pression

totale utilisées pour la régression proviennent des travaux de Perez-Salado Kamps et al. (2003); Derks

et al. (2005); Ermatchkov et al. (2006); Hilliard (2008) en ne retenant que les points obtenus avec de la

piperazine relativement peu concentrée (en dessous de 15 %mass).

La piperazine possède deux groupements amine secondaire qui peuvent chacun réagir pour donner

une forme protonnée ou un carbamate. La valeur du deuxième pKa de la piperazine étant de 5,4, la forme
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FIGURE 2.6.: Résultats de la régression du modèle e-UNIQUAC pour l’AMP

diprotonée n’est pas observée expérimentalement dans les conditions de post-combustion (Derks, 2006)

et n’est pas considérée dans le modèle.

Le modèle prédit convenablement les pressions d’équilibre pour des températures relativement

basses (Figure 2.7), que ce soit les pressions de bulle à 113 °C ou la solubilité du CO2 dans des

solutions peu concentrées en piperazine. En revanche, le modèle sous-estime les pressions de bulle

du binaire eau-PZ à 200 °C et fournit des prédictions très atypiques pour les solutions de piperazine

concentrée (15 %mass) à 120 °C et fortement chargées en CO2 (Figure 2.7c). Ce comportement à

haute température provient vraisemblablement d’un manque de données expérimentales puisque les

simulations représentent bien les points expérimentaux, mais l’extrapolation fournit des prédictions

étranges, seules les mesures d’Ermatchkov et al. (2006) donnent des mesures de solubilités au-delà de
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(c) Solubilité du CO2 dans de la PZ 15 %mass,

données de Derks et al. (2005)
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pour toutes les données de PCO2

FIGURE 2.7.: Résultats de la régression du modèle e-UNIQUAC pour la PZ

70 °C (6 points à 120 °C uniquement) pour des solutions de PZ inférieures à 15 %mass.

2.5.3 Amélioration de la prédictibilité

On peut noter qu’il est difficile de représenter correctement les données expérimentales dans

l’ensemble de la gamme de température. Ce point pourrait être amélioré de deux manières.

Premièrement, la dépendance en température des coefficients d’interactions binaires ui j est supposée

linéaire dans la formulation du modèle utilisé ; il est alors envisageable de rajouter des termes

supplémentaires (par exemple en lnT , T 2 etc.) à l’instar du modèle e-NRTL. Ces rajouts augmenteront

significativement le nombre de paramètres à déterminer. Deuxièmement, on observe de façon générale

un manque de données expérimentales à haute température pour la plupart des solvants. Les
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équilibres liquide-vapeur sont généralement très bien caractérisés jusqu’à 80 °C environ, mais moins

de données sont disponibles au-delà, ce qui est probablement dû aux limites en pression des dispositifs

expérimentaux. Ces données sont pourtant de première importance pour une représentation correcte

de la régénération du solvant, opérée à haute température.

2.6 OPÉRATIONS UNITAIRES À L’ÉQUILIBRE THERMODYNAMIQUE

Cette dernière section présente des modèles thermodynamiques d’échangeurs de chaleur et

les opérations dites flash dans lesquelles les phases gaz et liquide sont séparées et à l’équilibre

thermodynamique, tout en fixant deux grandeurs intensives.

2.6.1 Calcul de flashs

Un flash est une opération unitaire en sortie de laquelle les phases sont à l’équilibre

thermodynamique, c’est-à-dire à l’équilibre chimique et de phases. Pour obtenir une représentation

de l’opération, il faut également tenir compte des réactions chimiques en phase liquide en plus des

équilibres liquide-vapeur. Une telle opération est représentée en Figure 2.8. Un courant d’entrée de débit

molaire total F (mol/s) et débits molaires partiels f (mol/s), température T F (K) et pression P F (Pa) subit

une transformation thermodynamique pour fournir un gaz de débit molaire V (mol/s), composition y

et un liquide de débit molaire L (mol/s), composition x, tous deux à la température T et pression P . La

transformation peut être diabatique et faire intervenir une puissance thermique échangée q̇ (W). F∗ et

f∗ représentent le débit molaire total et les débits molaires partiels (en mol/s) au sein du ballon flash, qui

ne sont pas nécessairement égaux à F et f du fait des réactions chimiques.

F, f, TF,PF

V, y, T, P

L, x, T, P

q
F*, f* 
T, P

FIGURE 2.8.: Représentation schématique d’équilibre flash
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Équations constitutives

Les équations à résoudre sont les mêmes que précédemment, à savoir une minimisation de l’énergie

de Gibbs pour la phase liquide ainsi que les relations d’équilibre liquide-vapeur, mais la mise en œuvre

est un peu plus complexe que pour le calcul de la pression de bulle. À ces équations s’ajoutent les

bilans de matière afin de déterminer les flux molaires de liquide et de vapeur L et V . Ainsi, les équations

suivantes permettent de décrire le fonctionnement du flash (Chen, 1980).

Réactions chimiques :

f ∗
i = fi +

NR∑
k=1

νi kξk i = 1, ..., NC (2.71)

Équations de sommation :

F∗ =
NC∑
i=1

f ∗
i (2.72)

NC∑
i=1

xi =
NC∑
i=1

yi (2.73)

Équilibres de phases :

yi = Ki xi i = 1, ..., NC (2.74)

Bilans de matière partiels :

L.xi +V.yi = f ∗
i i = 1, .0..NC (2.75)

Bilan de matière total :

F∗ = L+V (2.76)

Bilan d’énergie :

F.H F + q̇ = L.H L +V.HG (2.77)

avec νi k le coefficient stœchiométrique de l’espèce i dans la réaction k, ξk l’avancement de la réaction

k, H F l’enthalpie molaire de l’alimentation, H L et HG les enthalpies molaires des phases liquide et gaz.

Degré de liberté et types d’opération

Les avancements de réaction sont calculés par une boucle interne par minimisation de l’énergie de

Gibbs (section 2.3) pour les débits molaires partiels fi , de la température T et de la pression P et ne sont

alors pas considérés comme des variables pour le calcul des flashs. Les variables restantes sont alors au

nombre de 3NC + 6 : température T , pression P , débits molaires totaux des phases L et V , puissance

échangée q̇ , flux molaire total F∗ et partiels f∗ au sein du flash ainsi que les compositions molaires des
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phases liquide x et gaz y. Les équations (2.71) à (2.77) fournissant 3NC +4 équations, le degré de liberté

est alors de 2, il est donc nécessaire de fixer deux variables pour entièrement déterminer le système, pour

une alimentation donnée (F , f, T F , P F fixés).

Parmi les spécifications les plus courantes figurent les flashs, dits TP, à température et pression du

flash fixées et les flashs, dits QP, à chaleur échangée et pression fixées. Le Tableau 2.2 regroupe quelques

utilisations de tels flashs et les spécifications associées.

TABLE 2.2.: Exemple d’opérations réalisables en fonction des spécifications des flashs

Variable 1 Variable 2 Exemple d’utilisation
TP T fixée P = P F Échangeur simple (e.g. refroidisseur)
QP q̇ = 0 P spécifiée Vanne de détente
QP q̇ spécifié P = P F Rebouilleur
QP q̇ = 0 P = P F Ballon séparateur de phase

Mélangeur de courants

Algorithme utilisé

La difficulté de résolution du problème numérique décrit par les équations algébriques (2.71) à (2.77)

réside dans la forte interdépendance des variables. En effet, les équilibres de phases dépendent de

la température, pression et composition des phases liquide et vapeur via les constantes d’équilibres

liquide-vapeur Ki . De même, les équilibres chimiques se déroulent uniquement en phase liquide et la

composition finale de la phase liquide va également dépendre des équilibres de phases.

Boston et Britt (1978) ont proposé un algorithme efficace pour traiter les problèmes d’équilibres

multiconstituants pour les problèmes, non réactifs, de flash à deux ou trois phases. Cet algorithme,

dit inside-out, repose sur une simplification des calculs complexes d’équilibres liquide-vapeur et

d’enthalpies. Les constantes d’équilibres liquide-vapeur ainsi que les enthalpies des phases sont

supposées suivre des modèles linéaires en T ou 1/T et les paramètres de ces modèles simples deviennent

les variables d’itération d’une boucle externe. Les bilans de matière et équilibres de phases sont alors

résolus dans une boucle interne en utilisant ces modèles simplifiés ; aucun calcul complexe n’est

nécessaire dans cette boucle interne. Enfin les variables externes (coefficients des modèles simplifiés)

sont actualisées dans la boucle externe à l’aide des valeurs calculées dans la boucle interne jusqu’à

convergence. Cet algorithme permet de traiter des problèmes fortement non idéaux en supprimant les

interactions entre certaines variables.

Chen (1980) a étendu l’algorithme de Boston et Britt (1978) pour traiter des équilibres chimiques

faisant intervenir des électrolytes en rajoutant une autre boucle itérative en charge des équilibres

chimiques. Il a montré que cette approche était plus robuste et plus rapide que de résoudre
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simultanément les équilibres chimiques et de phases, comme la procédure proposée par Sanderson et

Chien (1973).

L’algorithme utilisé dans ce travail reproduit essentiellement l’algorithme proposé par Chen (1980)

mais en utilisant les modèles complets des constantes d’équilibres et des enthalpies dans la boucle

extérieure plutôt que des modèles simplifiés. Les variables externes (Ki , H L et HV ) sont alors actualisées

à partir des grandeurs calculées dans les boucles intermédiaire et interne à l’aide d’une méthode de

quasi-Newton (Broyden, 1969). L’algorithme pour un flash TP est détaillé en Algorithme 2.3.

Pour la résolution des équilibres de phase dans la boucle interne, les constantes d’équilibres Ki sont

connues (boucle externe) ainsi que la solution des équilibres chimiques F∗, f∗(boucle intermédiaire) ;

il reste alors à déterminer les débits (L, V ) compositions (x, y) des phases liquide et vapeur. Pour ce

faire, l’équation de Rachford et Rice (1952) initialement proposée pour un flash non réactif est utilisée.

Rachford et Rice (1952) ont réduit les équations de bilans de matière et équilibres entre phases en une

seule équation sur le taux de vaporisation θ =V /F∗ :

FRR (θ) ≡
NC∑
i=1

yi −
NC∑
i=1

xi =
NC∑
i=1

(Ki −1)

1+θ(Ki −1)

f ∗
i

F∗ = 0 (2.78)

Les compositions des phases liquide et vapeur ainsi que leurs débits molaires se déterminent alors :



xi = 1

1+θ(Ki −1)

f ∗
i

F∗

yi = Ki xi

V = F∗.
V

F
L = F∗−V

(2.79)

Pour des flashs de type QP, la température n’est pas connue et constitue une variable d’itération

supplémentaire dans la boucle externe dont la valeur est actualisée pour satisfaire le bilan

thermique (2.77).

2.6.2 Échangeurs de chaleur

Les échangeurs de chaleur (Figure 2.9) sont des opérations unitaires cruciales dans un procédé de

captage pour l’intégration énergétique entre les parties froides et chaudes du procédé. Ces opérations

unitaires sont modélisées ici à l’aide des bilans d’énergie et aucune considération géométrique n’est

utilisée pour la simulation, c’est-à-dire que l’on représente l’échange de chaleur par la quantité

de chaleur échangée. Cette modélisation thermodynamique permet de réaliser une étude efficace

des performances énergétiques des procédés en s’affranchissant d’un dimensionnement complet. La
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Algorithme 2.3 Résolution d’un flash liquide-vapeur (T,P)

Fixé : Alimentation (F , f, T F , P F ) + T, P
! Test de phase
Calcul de Pbull e (T, f) et Pr osée (T, f)
Si P > Pbull e alors

Pas de gaz, calcul d’équilibre chimique et fin de calcul
Sinon si P < Pr osée alors

Pas de liquide, fin de calcul
Fin si
! Initialisation boucle externe
γi = 1 ; ϕi = 1 ; l = 0
calcul des K (0)

i à l’idéalité avec (2.64)
!——————————————–
Boucle externe : constantes d’équilibres

f∗(0) = f ; k = 0 ! Initialisation boucle intermédiaire
Boucle intermédiaire : équilibres chimiques
θ = (P −Pr osée )/(Pbull e −Pr osée ) ! initialisation
Boucle interne : équilibres de phases

Calcul de FRR (2.78)
Si |FRR | < 10−9 alors Fin boucle interne
Actualisation de θ par méthode de Newton

Fin boucle interne
Calcul de L, V , x, y avec (2.79)
k = k +1
Calcul de f∗(k+1) à partir de (x, T, P ) par minimisation de l’énergie de Gibbs
Si

∥∥f∗(k+1) − f∗(k)
∥∥< 10−6 alors Fin boucle intermédiaire

Fin boucle intermédiaire
Calcul des γi , ϕi

l = l +1
Actualisation des K (l+1)

i par méthode de quasi-Newton

Si
∥∥K(l+1) −K(l )

∥∥< 10−4 alors Fin boucle externe
Fin Boucle externe
!——————————————–
Calcul de Q à l’aide du bilan thermique (2.77)

surface totale de l’échangeur peut tout de même être estimée en fin de calcul.

D’un point de vue thermodynamique, la principale grandeur dimensionnante d’un échangeur de

chaleur est le pincement minimal dans cet échangeur, ou température d’approche. Ce pincement (5 K

par exemple) correspond à l’écart minimal de température entre le fluide chaud et le fluide froid,

ce minimum n’est pas nécessairement localisé au niveau des entrées/sorties de l’échangeur et on ne

connait pas, a priori, sa localisation. Il est alors nécessaire d’itérer sur la quantité de chaleur totale

échangée entre les deux fluides jusqu’à satisfaire cette contrainte.

L’approche retenue ici dérive simplement de l’analyse de pincement telle que proposée par Linnhoff

(1979). L’idée consiste à déterminer les courbes composites de chacun des fluides, c’est-à-dire l’évolution

de la température en fonction de la chaleur échangée. Ces courbes virtuelles représentent une évolution
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FIGURE 2.9.: Représentation schématique d’un échangeur de chaleur à deux fluides

hypothétique de la température à mesure que l’on apporte/retire de l’énergie au fluide (Figure 2.10,

gauche). Une fois ces courbes obtenues, il suffit de décaler les courbes composites jusqu’à atteindre le

point de pincement minimal (Figure 2.10, droite). On obtient alors la quantité totale de chaleur échangée

Q ainsi que les températures et l’état des deux fluides en sortie de l’échangeur. Sur la Figure 2.10, les

courbes sont représentées avec des segments de droites pour plus de lisibilité, mais les changements de

pente sont beaucoup plus doux en réalité pour des mélanges multiconstituants.

T

composite chaude

composite froide

T

H

pincement

H échange interne

Tentrée
froid

Tfroid
sortie

Tentrée
chaud

Tchaud
sortie

QTentrée
froid

Tentrée
chaud

FIGURE 2.10.: Illustration schématique de la méthode du pincement réalisée pour déterminer la quantité
de chaleur échangée dans un échangeur de chaleur

Les courbes composites s’obtiennent en observant l’état des fluides (liquide, gaz, gaz-liquide) en

entrée de l’échangeur et en calculant les changements d’état possibles. Par exemple, le fluide chaud

rentrant gazeux dans l’échangeur peut ressortir gazeux, gaz-liquide ou totalement liquide. En fonction

de l’état de l’entrée des fluides, on calcule les températures de rosée et de bulle. Chaque zone

(surchauffée, diphasique et sous-refroidie) est alors discrétisée selon ∆H en 10 segments par zone et les

variations de température correspondantes sont calculées à partir des enthalpies pour les zones sous-

refroidies et surchauffées (voir Annexe B, page 185 pour le calcul des enthalpies) et par un calcul de

flash pour la zone diphasique (voir section 2.6.1). Une fois les deux courbes construites, une simple

méthode de Newton permet de trouver directement la quantité totale de chaleur Q échangée entre les

fluides. Le séquençage des opérations est synthétisé dans l’Algorithme 2.4. La construction des courbes

composites est l’étape la plus gourmande en termes de temps de calcul, surtout lorsque des zones
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biphasiques interviennent qui nécessitent des calculs de flash en chaque point de discrétisation. Une

fois les courbes composites obtenues, la détermination de la chaleur échangée est quasi immédiate. Une

tolérance absolue de εT = 10−3 K est choisie comme critère de convergence sur le pincement minimal.

Algorithme 2.4 Résolution d’un échangeur de chaleur à deux fluides

Fixé : 2 courants d’entrée (composition, température, pression)
+ pincement minimal ∆Tmi n de l’échangeur

Détermination du fluide chaud et du fluide froid par comparaison de température
Si l’écart des températures d’entrée est inférieur à ∆Tmi n , fin de calcul
Détermination de QM AX , la quantité maximale de chaleur échangeable

(correspondant à un pincement nul à l’une des entrées de l’échangeur)
Construction des courbes composites
Calcul de la température de bulle et de rosée du fluide chaud à la pression considérée
En fonction de T entr ée

chaud , discrétisation des zones surchauffée, biphasique et sous-refroidie

Stockage des segments dans des vecteurs Qcompo
chaud , et Tcompo

chaud
Construction de la courbe composite froide (Qcompo

f r oi d ;Tcompo
f r oi d ) de la même manière

Initialisation : Q(1) =QM AX ; k = 1
!———————————–
Boucle
Construction des profils de température dans l’échangeur pour Q(k)

à l’aide de (Qcompo
chaud ;Tcompo

chaud ) et (Qcompo
f r oi d ;Tcompo

f r oi d )

Détermination du pincement minimal ∆T (k)
mi n

Calcul de la fonction d’écart F (k)
T =∆T (k)

mi n −∆Tmi n

Si |F (k)
T | ≤ εT alors Fin de boucle

Actualisation de la chaleur échangée Q(k+1) par méthode de Newton
Fin boucle
!———————————–
Renvoi de l’état des fluides en sortie
Sauvegarde des ∆Tml ,i et Qi des segments de discrétisation.

Une fois les calculs effectués, il est possible d’estimer la surface totale nécessaire en sommant

les surfaces nécessaires pour chaque zone. Pour chaque zone, on calcule la température moyenne

logarithmique ∆Tml ,i , la quantité de chaleur échangée dans la zone Qi et on estime le coefficient

d’échange thermique Ui (qui dépend de la technologie choisie et de l’hydrodynamique). La surface

totale se déduit alors simplement :

Stot =
∑

i

Qi

Ui∆Tml ,i
(2.80)

2.7 CONCLUSION

La thermodynamique des solvants pressentis pour le captage de CO2 constitue un ensemble de

phénomènes complexes à modéliser puisqu’interviennent de nombreuses espèces (moléculaires et ions

associés) sans toutefois pouvoir appliquer l’hypothèse de dilution infinie. Le modèle e-UNIQUAC a
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montré sa capacité à représenter de tels systèmes électrolytiques ; une fois les paramètres du modèle

déterminés pour un solvant, celui-ci offre d’une excellente prédictibilité des équilibres liquide-vapeur.

Le cadre thermodynamique décrit dans ce chapitre établit la première étape pour la modélisation

des procédés de captage de CO2 par des solutions d’aminoalcools. Les équilibres chimiques et de

phases intervenant au sein des opérations unitaires des procédés sont maintenant modélisés. Des

modèles d’échangeurs de chaleur et de flashs ont été présentés, s’appuyant sur la représentation

thermodynamique.

Les opérations de transfert gaz-liquide dans les colonnes d’absorption et de strippage font elles aussi

intervenir des équilibres chimiques en phase liquide et des équilibres de phases au niveau des interfaces

gaz-liquide mais également des phénomènes de transfert de matière et de chaleur en présence de

réaction chimique. Le prochain chapitre a pour objectif la description de la modélisation simultanée

de l’ensemble de ces phénomènes ainsi que la simulation des phénomènes à l’échelle de l’opération

unitaire.



CHAPITRE 3

Modélisation du transfert gaz-liquide réactif

Les procédés de captage de CO2 par absorption chimique font intervenir des colonnes à garnissage

dites d’absorption et de strippage au sein desquelles le dioxyde de carbone est respectivement

absorbé dans le solvant chimique et régénéré thermiquement. Les absorbeurs et strippeurs sont

des opérations unitaires complexes où interviennent de nombreux phénomènes tels que la diffusion

moléculaire, des réactions chimiques, du transfert de matière et d’énergie, couplés à un comportement

thermodynamique non idéal.

Ce chapitre se propose de décrire l’approche de modélisation adoptée dans le cadre de ce travail

pour les colonnes d’absorption et de strippage ainsi que la validation du modèle sur des données

de la littérature obtenues sur des pilotes de laboratoire et industriel. Le solvant de référence, la

monoethanolamine, est utilisé pour le développement et la validation de ces modèles.

3.1 APPROCHES DE MODÉLISATION

3.1.1 Type d’approches

La modélisation des opérations de séparation gaz-liquide peut être réalisée selon plusieurs approches

en fonction du niveau de détail utilisé pour chaque sous-modèle, c’est-à-dire pour chaque phénomène à

traiter. Outre la modélisation thermodynamique déjà abordée dans le chapitre précédent, il faut adopter

un modèle de transfert réactif ainsi qu’un modèle hydrodynamique.

Noeres et al. (2003) présentent une revue des différentes approches pour la modélisation de

l’absorption réactive et de la distillation réactive, qui s’applique également au strippage réactif

(Figure 3.1).

L’approche la plus simple consiste à considérer des étages d’équilibres, c’est-à-dire une série d’étages

théoriques en sortie desquels le gaz et le liquide sont à l’équilibre thermodynamique. Cette approche

peut s’avérer suffisante pour représenter une unité non limitée par le transfert pour des systèmes

binaires proches de l’idéalité (Henley et Seader, 1981). Pour corriger le fait que les sorties ne sont pas
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Transfert

Reaction

®

®

approche hors-équilibre (Deff
)

+ pas de réactions
approche hors-équilibre (Deff)
+ réactions dans le cœur

approche hors-équilibre (MS)
+ pas de réactions

approche hors-équilibre (MS)
+ réactions dans le cœur

®

étage d'équilibre
+ pas de réactions

étage d'équilibre
+ réactions dans le cœur

®®

®®

approche hors-équilibre  (Deff)
+ réactions dans le cœur
+ film de reaction-diffusion

approche hors-équilibre (MS)
+ réactions dans le cœur
+ film de reaction-diffusion

®EA

®EA

approche hors-équilibre (Deff)
+ réactions dans le cœur
+ facteur d'accélération

approche hors-équilibre (MS)
+ réactions dans le cœur
+ facteur d'accélération

Ji = - Di,eff   Ci Ji = - Di,eff   Ci Ji = - Di,eff   Ci Ji = - Di,eff   Ci 

(J) = - [D](   C) (J) = - [D](   C) (J) = - [D](   C) (J) = - [D](   C)

Modèles utilisés

FIGURE 3.1.: Vue d’ensemble des différents niveaux de complexité des modèles (modifié d’après Kenig
et al., 2001)

à l’équilibre, mais conditionnées par les flux de transfert, des efficacités comme celle de Murphree

(1925) peuvent être utilisées pour représenter les écarts à l’équilibre. Différentes formulations ont alors

été proposées pour la modélisation des colonnes à l’équilibre au cours du siècle dernier dont Seader

(1985) en fournit l’historique avant et après l’invention du microprocesseur. En revanche, Murphree

(1925) explique que le concept d’étages d’équilibre n’offre pas une base théorique satisfaisante lorsque

les mélanges font intervenir plus de deux constituants, et ne donne pas nécessairement des résultats

satisfaisants même pour des mélanges binaires. La difficulté provient principalement du fait que le

nombre d’étages d’équilibre doit être fixé empiriquement, que les efficacités peuvent varier fortement

le long des colonnes et sont difficiles à prédire en l’absence d’études expérimentales. Les colonnes à

l’équilibre n’offrent donc pas une représentation suffisamment précise des opérations d’absorption et

de strippage réactif, où la compétition entre les phénomènes de transfert et thermodynamiques est

forte. Cette approche ne permet alors pas de bénéficier d’une prédictibilité suffisante pour un travail

exploratoire de simulation, en l’absence de données expérimentales.

Taylor et al. (2003) montrent clairement l’intérêt de considérer l’ensemble des phénomènes de

transfert pour le dimensionnement et la simulation des colonnes de distillation réelles. Ces nouveaux
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types de modèle de transfert, dits rate-based, sont rendus possibles avec l’augmentation de la puissance

de calcul des ordinateurs. Ces modèles considèrent que l’équilibre thermodynamique n’est réalisé

qu’à l’interface gaz-liquide, le transfert de matière et de chaleur étant limité dans chacun des films

gaz et liquide. Ce type de modèle nécessite la connaissance de plus de propriétés physico-chimiques

que les modèles à l’équilibre, nécessitant alors plus de données expérimentales ou de modèles de

connaissances. Le choix des modèles de propriétés doit alors être fait précautionneusement pour obtenir

des résultats de simulation représentatifs (Carlson, 1993).

Krishnamurthy et Taylor (1985) ont présenté un des premiers modèles de transfert avec prise en

compte du transfert de matière dans chaque phase et de l’équilibre à l’interface, les réactions chimiques

n’étant alors pas modélisables dans le modèle proposé. Kooijman et Taylor (1995) reprirent ce modèle

en mettant en évidence ses faiblesses et améliorèrent la prise en compte du transfert thermique. Depuis,

les modèles rate-based se répandent en ajoutant la dimension réactionnelle aux équations et en se

basant, généralement, sur une des formulations des équations de Maxwell-Stefan pour le transfert

multiconstituant. Ces modèles répondent le plus souvent aux besoins en termes de modélisation de

la distillation réactive, Sundmacher et Hoffmann (1994) proposent ainsi un modèle pour la production

de MTBE par distillation réactive hétérogène et Kreul et al. (1999) un modèle pour la distillation réactive

homogène. Higler et al. (1999a) ainsi que Baur et al. (2001) ont proposé une nouvelle approche basée sur

une unique cellule de transfert capable de représenter tout type d’écoulement par ”assemblage” avec

des connectivités adaptées pour représenter aussi bien les colonnes à plateaux que les garnissages afin

d’étudier les effets de mal-distribution sur les garnissages.

Plusieurs modèles de transfert ont été proposés dans la littérature pour modéliser les procédés de

captage de CO2. La plupart d’entre eux se focalisent sur la colonne d’absorption (e.g. Pacheco, 1998;

deMontigny et al., 2006; Gabrielsen et al., 2006; Tobiesen et al., 2007; Lawal et al., 2009) et peu traitent du

strippeur (e.g. Tobiesen et al., 2008; Huepen et Kenig, 2010; Gáspár et Cormos, 2011).

3.1.2 Phénomènes physico-chimiques

Le rôle d’un modèle de transfert hors-équilibre est de fournir les valeurs des flux de matière et

d’énergie, en connaissant les températures et concentrations au cœur du liquide et du gaz. Le transfert

de matière entre les phases gaz-liquide fait intervenir deux phénomènes : la diffusion moléculaire

provoquée par le mouvement aléatoire des molécules et le transport convectif lié au mouvement

d’ensemble de la matière. Le flux de matière d’un constituant Ni selon la direction de la normale à

l’interface gaz-liquide s’exprime alors comme la somme de la contribution de diffusion et d’advection :

Ni = Ji +xi Ntot = Ji +xi

NC∑
i=1

Ni (3.1)
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Transfert de chaleur Les flux d’énergie par conduction peuvent être calculés en utilisant l’analogie

de Chilton et Colburn (1934) pour calculer un coefficient d’échange thermique pour chaque phase (hL

et hG ) à partir des coefficients de transfert de matière. Puisque les températures du gaz et du liquide

sont proches et du fait de la turbulence au cœur des deux phases, les profils thermiques sont supposés

linéaires dans chaque film et constants dans chaque cœur, de sorte que le modèle de transfert dans les

films se concentre sur la détermination des flux de matière. Les flux d’énergie s’expriment alors pour

chaque phase comme :

qG = h(T G −T L)+
NC∑
i=1

NG
i H

G
i (3.2)

qL = h(T G −T L)+
NC∑
i=1

N L
i H

L
i (3.3)

Il est important de noter qu’aucun terme d’enthalpie de réaction (∆r H) n’apparait dans le flux d’énergie

transféré en phase liquide. Ce formalisme provient du choix de la référence thermodynamique pour les

enthalpies, les enthalpies molaires partielles H i faisant déjà intervenir les enthalpies de formation des

constituants (voir Annexe B). L’enthalpie de réaction est donc implicitement prise en compte et aucun

terme spécifique n’est nécessaire.

Le coefficient d’échange thermique global h est calculé à partir des coefficients d’échange thermique

en phase liquide et gaz par :
1

h
= 1

hL
+ 1

hG
(3.4)

Les coefficients d’échanges côté liquide et gaz hL et hG sont estimés à partir des coefficients de transfert

de matière par l’analogie de Chilton et Colburn (1934) reliant les facteurs de friction des diffusions

moléculaire et thermique pour des écoulements turbulents (Bird et al., 2006) :

jD = Nu

Re Pr 1/3
= jH = Sh

Re Sc1/3
(3.5)

d’où pour les phases liquide et gaz :

hL = kLcL
totC L

p

(
LeL)2/3 = kLcL

totC L
p

(
λL

ρLC L
P DL

)2/3

(3.6)

hG = kG cG
totCG

p

(
LeG)2/3 = kG cG

totCG
p

(
λG

ρGCG
P DG

)2/3

(3.7)

où k est un coefficient de transfert de matière moyen, D la diffusivité moyenne, ctot la concentration

molaire totale, CP la capacité calorifique et Le le nombre de Lewis.
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Les profils thermiques étant supposés linéaires dans chacun des deux films, la température à

l’interface est estimée par :

T I = 1

h

(
hLT L +hG T G)

(3.8)

Hydrodynamique L’hydrodynamique des colonnes à garnissages est souvent simplifiée en génie

chimique en supposant un comportement piston pour les phases gaz et liquide. Dans une colonne

industrielle, l’écoulement ne suit pas réellement un écoulement piston idéal puisque des effets de

dispersion axiale et radiale interviennent, les fluides ne sont pas parfaitement distribués sur le garnissage

et des zones de recirculation peuvent exister. Pour représenter un comportement hydrodynamique non

idéal, Higler et al. (1999b) ont proposé une approche par de multiples cellules de transfert. La mécanique

des fluides numériques (MFN) est également un outil puissant pour l’étude des performances des

colonnes à garnissages comme l’ont montré Yin et al. (2000). Toutefois, les temps de calculs inhérents

à la simulation, tridimensionnelle et souvent instationnaire, rendent l’usage de la MFN délicat pour des

études de fonctionnement et d’optimisation à l’échelle du procédé. La MFN est, à l’heure actuelle, plutôt

réservée à la conception géométrique et la caractérisation de garnissages ou de distributeurs adaptés au

besoin (mouillage, perte de charge etc.).

De plus, puisque les corrélations de transfert de matière reposent sur l’hypothèse d’écoulement

piston, cette simplification demeure majoritairement utilisée pour la modélisation des unités de

séparation réactive. Cette hypothèse est jugée raisonnable pour des gaz de faible masse volumique et

pour des vitesses faibles (<2-3 m/s) (Tobiesen et al., 2007).

Diffusion Les mécanismes de diffusion dans des systèmes multiconstituants font intervenir une force

motrice exprimée en termes de gradient de concentration. Dans certains cas, les effets d’interaction

entre les différentes forces motrices peuvent conduire à des comportements contre-intuitifs comme

de la diffusion inverse (diffusion dans le sens inverse de la force motrice), de la diffusion osmotique

(diffusion en l’absence de force motrice) ou une barrière de diffusion (absence de diffusion malgré

une force motrice). Les équations de Maxwell-Stefan offrent un formalisme fondamental permettant de

représenter la diffusion en milieu multi-constituants en reliant les flux de diffusion à une force motrice

généralisée, voir notamment Taylor et Krishna (1993) pour le détail de ces équations et leur mise en

œuvre. Cette force motrice tient compte de toutes les forces pouvant entrainer un mouvement d’espèce

en solution, et plus particulièrement l’effet d’un gradient de potentiel chimique. Dans les systèmes

électrolytiques, un terme électrostatique peut être ajouté à la force motrice (Kucka et al., 2003) mais

Benjelloun-Dabagh et al. (2008) ont montré que ce terme a une influence négligeable sur le transfert de

matière dans le cas de systèmes d’aminoalcools.
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Une formulation particulière aux équations de Maxwell-Stefan, la méthode des diffusivités effectives

simplifie le problème posé (Taylor et Krishna, 1993). Cette approche néglige les interactions entre les

gradients de concentrations et les équations de diffusion s’écrivent alors sous la forme d’une loi de Fick

généralisée. Pour des systèmes électrolytiques, la méthode des diffusivités effectives s’avère être une

simplification adéquate des équations générales de Maxwell-Stefan (Taylor et Krishna, 1993; Kucka et al.,

2003), ce qui justifie son utilisation dans ce travail. La formulation complète serait plus adaptée dans

d’autres cas d’application comme les procédés de perméation gazeuse (Krishna et van Baten, 2010).

Réactions dans le film liquide Dans les procédés d’absorption réactive, des réactions

cinétiquement limitées se produisent dans le film liquide, conduisant à une amplification du transfert de

matière, appelée accélération chimique. Dans le film liquide, les phénomènes de diffusion et de réaction

sont alors couplés. Les deux aspects peuvent être représentés en utilisant un facteur d’accélération pour

quantifier l’influence des réactions chimiques sur le transfert de matière, ou en résolvant les bilans de

matière dans la direction du transfert avec le schéma réactionnel complet. La méthode des facteurs

d’accélération est la plus simple dans la mesure où elle n’introduit pas d’équation supplémentaire et se

contente de modifier la constante globale de transfert de matière. Un éventail de facteurs d’accélération

théoriques pour des réactions à l’équilibre est fourni par Chang et Rochelle (1982). La résolution

des équations de diffusion et de réaction dans le film liquide est notamment décrite par l’équipe de

l’Université de Dortmund pour l’absorption et le strippage en présence de réactions (Kenig et Gorak,

1995; Kucka et al., 2003; Kloker et al., 2005; Huepen et Kenig, 2010). Les deux approches sont étudiées

dans ce travail et leur formulation numérique et leur résolution sont décrites dans les sections suivantes.

Pour résumer la sélection d’une approche de modélisation, les approches suivantes sont choisies pour

ce travail :

◦ la méthode des diffusivités effectives est utilisée pour représenter le transfert de matière,

◦ l’hydrodynamique est modélisée par une approche corrélative supposant un écoulement piston-

piston idéal,

◦ les réactions chimiques dans le film liquide sont prises en compte soit avec un facteur d’accélération

soit en résolvant les équations de diffusion-réaction, les deux approches sont comparées.

3.2 FILMS DE TRANSFERT RÉACTIF

Cette section décrit la modélisation et la résolution des deux films réactifs utilisés dans ce travail : le

film de diffusion-réaction et le film utilisant un facteur d’accélération.
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3.2.1 Film de diffusion-réaction

La première approche consiste à résoudre les bilans de matière dans la direction du transfert en

considérant les équations de diffusion couplées avec le schéma réactionnel. Les bilans s’écrivent pour

chaque constituant :
∂Ci

∂t
+ ∂Ni

∂ξ
=Ri i = 1, ..., NC (3.9)

où Ci est la concentration molaire en i , Ni le flux de transfert de matière, ξ la coordonnée dans le film

variant entre 0 (interface gaz-liquide) et δ (interface film-volume liquide) et Ri le flux de production de

i dû aux réactions chimiques.

Ri =
NR∑

k=1
νi k rk (3.10)

Ces équations aux dérivées partielles se simplifient en régime permanent et en négligeant le terme

convectif dans l’expression de Ni (3.1), ce qui fournit le système d’équations différentielles ordinaires :

0 = Di ,e f f
d 2Ci

dξ2 +Ri i = 1, ..., NC (3.11)

avec les conditions aux limites de continuité des flux à l’interface gaz-liquide (ξ= 0) :

−Di ,e f f
∂Ci

∂ξ

∣∣∣∣
ξ=0

= kG
i ,e f f cG

t

(
yi −Ki

Ci

cL
tot

∣∣∣∣∣
ξ=0

)
i = 1, ..., NC (3.12)

Pour les espèces non volatiles, le terme de droite est nul. Avec la continuité des concentrations entre le

film et le cœur de liquide (ξ= δ) :

Ci =Ci (ξ= δL) i = 1, ..., NC (3.13)

Ce type de modèle a été largement utilisé pour représenter l’absorption de gaz acides (Cadours

et Bouallou, 1998; Tobiesen et al., 2007) mais également pour obtenir les paramètres cinétiques

en absorption gaz-liquide réactive avec des dispositifs expérimentaux particuliers pour lesquels

l’hydrodynamique est parfaitement maitrisée tels des réacteurs à film tombant (Puxty et Rowland, 2011)

ou à jet laminaire (Aboudheir et al., 2003).

La connaissance de l’épaisseur du film liquide (δL) est requise afin d’intégrer les équations le long du

film de diffusion. Cette épaisseur peut être estimée en connaissant la diffusion de l’espèce produite par

la réaction (MEACOO– pour la MEA) et en supposant que l’épaisseur du film n’est pas modifiée par les

réactions chimiques (Bird et al., 2006) :

δL =
kL

ME ACOO−,e f f

DL
ME ACOO−,e f f

(3.14)
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où le coefficient de transfert de matière coté liquide est calculé par une corrélation hydrodynamique

adaptée au contacteur gaz-liquide considéré (voir Annexe B).

Les équations (3.11) à (3.13) définissent un problème de conditions aux limites en deux points.

La méthode de collocation orthogonale (Finlayson, 1980) est utilisée pour transformer les équations

différentielles (3.11) en un ensemble d’équations algébriques. Le système d’équations non linéaires

résultant est résolu en utilisant la routine Fortran hybrd de la bibliothèque libre MINPACK (More et al.,

1980), qui est une implémentation de la méthode hybride de Powell (1964).

3.2.2 Modèle à facteur d’accélération

Plutôt que de résoudre les équations de diffusion-réaction le long du film, un facteur d’accélération

peut être utilisé pour représenter le pompage chimique à l’œuvre dans le film liquide. Ce dernier modifie

les coefficients de transfert de matière pour prendre en compte l’accélération du transfert gaz-liquide par

les réactions chimiques, c’est-à-dire que les coefficients sont exprimés par :

kL,∗
i ,e f f = kL

i ,e f f Ei i = 1, ..., NC (3.15)

où kL
i ,e f f est le coefficient de transfert de matière côté liquide en l’absence de réactions (corrélations

hydrodynamiques), Ei est le facteur d’accélération du composé et kL,∗
i ,e f f est le coefficient de transfert de

matière côté liquide en présence de réactions. Pour les espèces non réactives, les facteurs d’accélération

sont pris égaux à l’unité. Le problème se réduit donc au calcul de ces facteurs d’accélération, dont les

expressions vont dépendre des réactions chimiques impliquées, c’est-à-dire des réactions simples ou

multiples, réversibles ou irréversibles.

Pour des réactions réversibles de second ordre (premier ordre par rapport au CO2), la formulation de

DeCoursey (1982) peut être utilisée :

E = −H a2

2(E∞−1)
+

√
H a4

4(E∞−1)2 + E∞H a2

(E∞−1)
+1 (3.16)

où H a est le critère de Hatta, qui décrit le régime chimique pour une réaction de premier ordre par

rapport au CO2 de cinétique globale rov = kov [CO2][Am] :

H a =
√

DCO2,e f f kOV [Am]

kL
CO2,e f f

(3.17)

et E∞ est le facteur d’accélération limite correspondant à une réaction instantanée à l’équilibre. Le
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facteur d’accélération limite d’Olander (1960) est utilisé dans ce travail :

E∞ = 1+ DC ,e f f

D A,e f f

x I
C −xC

x I
A −xA

(3.18)

Les concentrations à l’interface sont nécessaires pour calculer les facteurs d’accélération limite. Il en

résulte une procédure itérative basée sur la résolution du système d’équations algébriques définies par

la continuité des flux entre les phase gaz et liquide (3.19 et 3.20) couplées aux équations de sommation

(3.22 et 3.21) et aux équations d’équilibre liquide-vapeur (3.23).

0 = Ni −N L
i i = 1, ..., NC −1 (3.19)

0 = Ni −NG
i i = 1, ..., NC −1 (3.20)

0 = 1−
NG∑
i=1

y I
i (3.21)

0 = 1−
NC∑
i=1

x I
i (3.22)

0 = y I
i −Ki x I

i i = 1, ..., NG (3.23)

où NC et NG sont respectivement le nombre total de constituants (ions inclus) et le nombre de

constituants en phase gaz. Les flux de transfert de matière de chaque côté sont calculés par :

N L
i = Ei cL

tot kL
i ,e f f (x I

i −xi )+xi

NC∑
i=1

N L
i (3.24)

NG
i = cG

tot kG
i ,e f f (yi − y I

i )+ yi

NG∑
i=1

NG
i (3.25)

Ainsi, en connaissant les concentrations et températures dans les cœurs (bulk) de liquide et de gaz, les

(2NC + NG ) inconnues sont les flux de transfert de matière Ni , les fractions molaires à l’interface côté

liquide et gaz x I
i et y I

i . Ce système d’équations algébriques non linéaires est lui aussi résolu par la routine

hybrd de la bibliothèque MINPACK.

3.3 MODÉLISATION DE COLONNES DE TRANSFERT

La section précédente décrit la résolution des deux modèles de film étudiés dans ce travail et cette

section décrit leur utilisation en modélisation des colonnes de transfert gaz-liquide. La résolution de ces

modèles de colonnes de transfert gaz-liquide repose sur l’intégration des équations de transport le long

du garnissage, avec les flux transférés calculés en chaque point du garnissage par l’un des deux modèles
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de film présenté.

3.3.1 Équations de bilan

Le modèle mathématique présenté ici pour la résolution d’une colonne de transfert se base sur les

hypothèses suivantes pour décrire les phénomènes de transport le long du garnissage de la colonne :

◦ Les phases gaz et liquide suivent un écoulement piston sans dispersion

◦ La perte thermique latérale est négligeable, la colonne est supposée adiabatique

◦ Les réactions chimiques sont supposées à l’équilibre dans le volume liquide (équilibres acide-bases

essentiellement) et cinétiquement limitées dans le film liquide

◦ L’évaporation du liquide et la condensation de la vapeur se déroulent uniquement à l’interface gaz-

liquide de sorte que l’enthalpie de condensation soit instantanément libérée en phase liquide

◦ Les capacités calorifiques sont supposées constantes sur un élément différentiel

◦ La perte de charge dans le garnissage est considérée linéique

Les équations de transport sont résolues pour les espèces apparentes afin de réduire le nombre

d’équations. Par espèces apparentes, on entend les espèces ”molécules pures” en l’absence de réactions.

Par exemple pour de la monoethanomine, les espèces apparentes sont H2O, CO2, N2, O2 et MEA, et

les espèces vraies : H2O, CO2, N2, O2, MEA, H+, HO–, HCO–
3, CO2–

3 , MEAH+ et MEACOO–. En phase

gaz, les espèces vraies sont les mêmes que les espèces apparentes puisqu’aucune réaction chimique

n’est considérée. En phase liquide, le calcul des espèces vraies à partir des espèces apparentes dans le

cœur liquide est réalisé par calcul des équilibres chimiques (section 2.3.1). La reconstitution des espèces

apparentes à partir des espèces vraies se fait à partir du schéma réactionnel comme expliqué en détail

par Asprion (2004).

La Figure 3.2 montre une représentation schématique d’un élément différentiel de garnissage. La

théorie du double film utilisée pour la modélisation des colonnes de transfert suppose que chaque phase

est parfaitement agitée sur l’élément différentiel ainsi que deux films laminaires adjacents à l’interface.

Sur la base de ces hypothèses, on peut écrire les équations de transport sur les phases gaz et liquide :

0 = dGi

d z
+NG

i a I Ac ; i = 1, ..., NAPP (3.26)

0 = GtotCG
p

dT G

d z
+qG a I Ac (3.27)

0 = dLi

d z
+N L

i a I Ac ; i = 1, ..., NAPP (3.28)

0 = LtotC L
p

dT L

d z
+qL a I Ac (3.29)
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avec les conditions aux limites suivantes pour le garnissage :

z = 0 ; T G = T G ,i n et Gi =G i n
i (3.30)

z = Hc ; T L = T L,i n et Li = Li n
i (3.31)

où Gi et Li sont les débits molaires partiels du constituant i (mol.s−1) respectivement en phase gaz et

liquide, N L
i et NG

i les flux de matière surfaciques (mol.m−2.s−1), qL et qG les flux d’énergie surfaciques

(W.m−2), Ltot =∑
Li et Gtot =∑

Gi les débits molaires totaux, C L
p et CG

p les capacités calorifiques molaires

(J.mol−1.K−1) des phases liquide et gaz, a I l’aire interfaciale mouillée du garnissage (m2.m−3) et Ac la

section intérieure de la colonne (m2).

cœur gaz cœur 
liquide

film
liq.

film
gaz

yi
I

Ni
G

Fumées

Solvant

dz

δ

yi

xi
I

xi

Ni
L

qLqG

TG

TL

DC

FIGURE 3.2.: Modèle de double film sur un élément différentiel de garnissage

3.3.2 Modélisation des colonnes

Absorbeur

La modélisation d’un absorbeur en régime permanent ne fait intervenir que la section de garnissage,

les autres internes ne sont alors pas considérés, car ils n’interviennent pas sur le fonctionnement

en régime stationnaire idéalisé (distributeurs, dévésiculeurs, garde hydraulique, Figure 3.3a). En

conséquence, le modèle d’absorbeur consiste en la résolution des équations de transport décrites ci-

dessus avec comme conditions aux limites les fumées entrant en pied d’absorbeur et le solvant entrant

en tête.
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(a) (b)

FIGURE 3.3.: Représentation schématique d’un absorbeur (a) et d’un strippeur (b)

Le problème numérique est alors décrit par le système d’équations différentielles (3.26 à 3.29) soumis

aux conditions aux limites (3.30 et 3.31). De la même manière que pour le problème de réaction-

diffusion, ce système est transformé en un système d’équations algébriques en utilisant la méthode de

collocation orthogonale, 60 points de collocation sont utilisés. La matrice Jacobienne étant creuse, seuls

les éléments non nuls sont déterminés par différences finies de manière à réduire le temps de calcul.

Strippeur

Le modèle de strippeur est similaire à celui de l’absorbeur avec une complexité accrue du fait des

boucles de recirculation au niveau du condenseur et du rebouilleur (voir 3.3b). Le gaz sortant en tête du

garnissage est partiellement condensé et le condensat est retourné en tête du garnissage. Similairement,

la sortie liquide en pied de colonne est partiellement vaporisée dans le rebouilleur et la phase gaz

obtenue correspond à l’entrée gaz du garnissage. Le couplage est donc fort puisque les entrées liquide

et gazeuse du garnissage du strippeur sont directement reliées à ses sorties.

La section de strippage est décrite par les mêmes équations que celles de l’absorbeur : les équations

de transport dans le garnissage. Le condenseur est refroidi par de l’eau de refroidissement pour atteindre

une consigne de température (40°C par exemple), il est modélisé par un flash TP opérant à la pression

du strippeur et avec une température de consigne. Le rebouilleur est alimenté en vapeur pour fournir

l’énergie nécessaire à la vaporisation partielle du solvant. Sachant qu’une légère augmentation de
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température peut correspondre à une variation d’enthalpie massive dans le cas d’une ébullition, il est

plus stable de considérer le rebouilleur comme un flash QP, la température est alors une grandeur

calculée.

Pour les calculs de strippeur, la température élevée est en dehors des gammes de températures

utilisées pour établir les lois cinétiques et l’extrapolabilité n’est pas garantie. Toutefois, compte tenu de

la température élevée les réactions sont supposées proches de l’équilibre thermochimique. Le modèle à

facteur d’accélération est alors utilisé en considérant les réactions à l’équilibre, c’est-à-dire que le facteur

d’accélération est pris égal au facteur d’accélération limite de l’équation (3.18).

Concernant la résolution de l’ensemble du strippeur (garnissages, condenseur et rebouilleur), deux

approches peuvent être utilisées : une procédure séquentielle ou une approche simultanée. La procédure

séquentielle, notamment décrite par Tobiesen et al. (2008), consiste à appeler successivement les

différents blocs jusqu’à convergence des flux de sortie, alors que l’approche simultanée consiste à

résoudre simultanément toutes les équations.

Dans la suite de cette thèse, le strippeur ne sera plus considéré comme une unique opération unitaire

comme dans ce chapitre, mais comme un ensemble de plusieurs opérations unitaires couplées (colonne

de transfert, mélangeurs et flashs) pour plus de souplesse dans le choix de l’architecture de procédé.

Propriétés physico-chimiques

Les résultats de simulation des opérations unitaires d’un procédé dépendent très fortement des

méthodes utilisées pour l’estimation des différentes propriétés physico-chimiques (Carlson, 1993), qu’il

s’agisse de propriétés thermodynamiques, chimiques ou de transport.

Il est important de noter qu’aucune grandeur n’est considérée constante le long de la colonne

dans ce travail, et toutes les propriétés sont calculées en chaque point des colonnes en fonction

de l’état du système (e.g. température, concentrations et pression). Les méthodes d’estimation des

propriétés physico-chimiques ont été choisies parmi celles proposées dans la littérature de sorte à

sélectionner celles représentant le plus fidèlement les données expérimentales, les références utilisées

sont regroupées dans l’annexe B.

3.4 COMPARAISON AVEC DES DONNÉES EXPÉRIMENTALES

Plusieurs séries de données sont disponibles dans la littérature pour l’absorption et le strippage du

CO2 dans des colonnes de transfert, Luo et al. (2009) ont effectué une revue des données pilotes publiées

jusqu’en 2009. Les résultats expérimentaux du pilote industriel de la centrale électrique d’Esbjerg au

Danemark de DONG Energy (projet européen FP-7 CASTOR) ont été choisis pour valider le modèle. Le
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pilote d’Esbjerg était un procédé conventionnel d’absorption/strippage à deux colonnes, les données

utilisées proviennent de la seconde campagne de mesure à la MEA (2007). Des données additionnelles

produites sur le pilote de laboratoire au NTNU par Tobiesen et al. (2007) ont également été considérées.

Les résultats de simulation présentés dans cette section ont été obtenus avec le modèle de film

utilisant un facteur d’accélération. La comparaison des deux approches pour le film est donnée plus loin

en section 3.5.1. Les références des corrélations utilisées pour les propriétés de transport, cinétiques et

thermochimiques sont données dans le Tableau B.3 de l’Annexe B.

La première série de mesures réalisées pendant la campagne d’essais CASTOR avait pour but

d’optimiser le débit de solvant (essais 1A à 1E) ; la pression du strippeur était fixée à 1,85 bar(a) et

la température du rebouilleur (c’est-à-dire la puissance de régénération) était ajustée pour atteindre

l’objectif de 90% de captage. L’objectif de la deuxième série de tests (essais 2A à 2C) était de déterminer

la consommation de vapeur requise pour atteindre différentes efficacités de captage pour une pression

au strippeur de 1,85 bar(a). Dans la troisième série de tests (essais 3A à 3D), l’influence de la pression au

strippeur était étudiée en ajustant la température du rebouilleur pour atteindre les 90% de captage, le

débit de solvant était alors fixé.

Les deux parties suivantes comparent les résultats de simulation de chaque colonne, absorbeur et

strippeur, et la troisième traite des performances énergétiques de procédé global de façon à étudier la

représentativité du modèle de façon plus pertinente vis à vis de la pénalité énergétique.

3.4.1 Comparaison pour l’absorbeur

La section d’absorbeur du pilote d’Esbjerg de 17 mètres de haut et 1,1 mètre de diamètre est remplie de

garnissage vrac IMTP-50, la colonne opère à pression atmosphérique. Le solvant utilisé est une solution

aqueuse d’environ 30 % massique de MEA. Plusieurs débits de solvants ont été testés, les efficacités de

captage ainsi que les taux de charge riche et pauvre ont été reportés par Dugas et al. (2009). Néanmoins,

les incertitudes expérimentales compliquent la validation du modèle. En effet, des différences sont

observées entre la mesure de CO2 séparée de la phase gaz, la mesure de CO2 absorbée en phase liquide

et la mesure de CO2 désorbée au niveau du strippeur. L’écart moyen relatif entre ces valeurs est d’environ

6 % pour les 12 tests de la campagne. À noter qu’aucune estimation des incertitudes expérimentales sur

les différentes mesures n’a été fournie dans les études utilisées. En plus des données du projet CASTOR,

les données expérimentales de Tobiesen et al. (2007) ont été utilisées car elles couvrent une gamme de

concentration en CO2 dans les fumées plus importante (fraction molaire de 1,6 % à 15,3 % sur sec, c’est-

à-dire sans eau dans les fumées) et un garnissage différent a été utilisé (section de garnissage structuré

Mellapak 250Y de 4,36 mètres de haut et 0,15 mètre de diamètre). La composition des fumées en entrée

est déterminée en supposant les fumées saturées en eau (lavage des fumées en amont).
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TABLE 3.1.: Conditions opératoires pour l’absorbeur des essais du projet CASTOR et comparaison avec
les données simulées

Pilote Simulations

Q f umées

(Nm3/h)

yCO2

(%sec)
Qsol vant

(m3/h)

αpauvr e

(mol/mol)

αr i che

(mol/mol)

ηCO2

(%)

αr i che

(mol/mol)

ηCO2

(%)

1A 4920 13,2 23,0 0,27 0,45 90 0,45 87
1B 5010 13,4 19,0 0,25 0,46 90 0,46 87
1C 4940 13,1 16,7 0,22 0,47 90 0,47 88
1D 4930 13,5 14,8 0,19 0,47 91 0,48 88
1E 4990 13,1 12,5 0,17 0,47 90 0,47 90
2A 4880 13,3 15,5 0,19 0,46 94 0,47 90
2B 4934 13,3 15,5 0,22 0,46 84 0,48 84
2C 5019 13,2 15,5 0,27 0,47 66 0,49 70
3A 4917 12,3 15,0 0,21 0,46 90 0,47 87
3B 4771 12,5 15,5 0,21 0,47 88 0,47 88
3C 4935 11,3 17,0 0,22 0,46 93 0,45 91
3D 4874 11,4 19,0 0,24 0,45 92 0,45 90

écarts absolus moyens 0,008 2.3%
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FIGURE 3.4.: Comparaison entre les résultats expérimentaux et simulés pour les essais pilote du projet
CASTOR et du pilote NTNU opéré par Tobiesen et al.

Pour réaliser les simulations, les données en entrée des colonnes mesurées expérimentalement

ont été fixées dans le modèle, c’est-à-dire les débits, températures et concentrations du solvant et

des fumées. Les conditions opératoires ainsi que les résultats de simulations sont indiqués dans les

Tableaux 3.1 et 3.2. Les taux de captage simulés sont comparés en Figure 3.4 pour l’ensemble des

essais disponibles. Pour l’ensemble des données, des écarts moyens absolus de 0,007 molCO2/molMEA

et 2,3 % sont respectivement obtenus pour le taux de charge riche du solvant en pied de colonne et

pour le taux de captage. Les tendances et valeurs obtenues numériquement sont en excellent accord

avec celles observées expérimentalement. Les écarts sont légèrement plus grands pour les données
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TABLE 3.2.: Conditions opératoires pour l’absorbeur des essais du pilote NTNU exploité par Tobiesen
et al. (2007) et comparaison avec les données simulées

Pilote Simulations

Q f umées

(Nm3/h)

yCO2

(%sec)
Qsol vant

(m3/h)

αpauvr e

(mol/mol)

αr i che

(mol/mol)

ηCO2

(%)

αr i che

(mol/mol)

ηCO2

(%)

1 150 1,65 0,24 0,218 0,284 76,9 0,277 78,1
2 150 1,57 0,24 0,220 0,275 77,3 0,276 78,6
3 151 1,56 0,24 0,215 0,272 77,5 0,271 78,7
4 151 1,57 0,24 0,217 0,276 77,5 0,273 78,8
5 150 2,04 0,24 0,216 0,274 81,1 0,282 80,4
6 150 2,41 0,24 0,183 0,267 85,2 0,267 85,9
7 150 3,03 0,36 0,284 0,345 67,4 0,344 67,7
8 148 2,41 0,36 0,241 0,296 75,8 0,294 76,3
9 152 3,19 0,36 0,233 0,299 64,8 0,287 64,8
10 151 2,81 0,18 0,217 0,333 79,7 0,337 79,5
11 151 2,16 0,18 0,219 0,309 80,2 0,314 80,2
12 151 2,96 0,18 0,307 0,402 60,2 0,405 60,5
13 151 6,65 0,36 0,297 0,390 61,8 0,394 62,2
14 153 4,34 0,18 0,370 0,433 37,0 0,459 37,7
15 143 12,12 0,54 0,357 0,435 44,6 0,440 45,5
16 151 9,44 0,37 0,402 0,447 26,7 0,463 27,4
17 144 15,33 0,54 0,409 0,451 22,8 0,458 23,1
18 151 12,5 0,54 0,346 0,429 44,6 0,428 45,7
19 142 8,35 0,54 0,347 0,400 49,6 0,405 50,0
20 142 4,54 0,54 0,292 0,339 67,9 0,337 68,5

écarts absolus moyens 0,006 0,6%

du projet CASTOR que pour celles du pilote de laboratoire. Ce n’est pas surprenant puisque les

conditions expérimentales sont mieux maitrisées à l’échelle du laboratoire. Les incertitudes des données

industrielles sont majoritairement dues aux variations des conditions d’entrée des fumées de la centrale,

alors que les conditions d’entrées sont plus stables à l’échelle laboratoire.

Afin de valider de façon plus fiable le modèle d’absorption, les profils de température et concentration

à l’intérieur de la colonne peuvent être comparés et non seulement les données de sortie. La Figure 3.5

représente les profils de température et de fraction molaire de CO2 en phase gaz sur sec dans l’absorbeur

pour l’essai 1A du projet CASTOR. Les profils de températures sont très raides en tête de garnissage ; ceci

est principalement dû à la forte cinétique réactionnelle puisque le solvant comporte beaucoup de MEA

libre. D’autre part, l’eau contenue initialement dans les fumées et celle qui s’est évaporée à mesure que le

gaz s’élevait dans la colonne se condensent massivement en tête d’absorbeur par contact avec le solvant

froid, libérant alors leur enthalpie de changement d’état en phase liquide. Les profils de température et

les profils de concentration en CO2 en phase gaz sont en parfait accord avec les résultats expérimentaux.

La Figure 3.6 présente les profils de température et de concentration obtenus expérimentalement dans

l’absorbeur de NTNU pour l’essai 7. Cet essai correspond à une teneur en CO2 dans les fumées plus
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FIGURE 3.5.: Comparaison des profils de température et de concentration de CO2 en phase gaz dans
l’absorbeur entre les simulations et les expériences pour l’essai 1A du projet CASTOR

faible (3 %). Ici encore, la concordance entre les prédictions du modèle et les données expérimentales

est excellente.

En résumé, le modèle d’absorbeur représente correctement les valeurs expérimentales obtenues

sur un absorbeur de laboratoire et un absorbeur industriel, dans une vaste gamme de débit et

concentrations.

3.4.2 Comparaison pour le strippeur

La section de strippage du pilote d’Esbjerg pendant la campagne CASTOR était constituée d’un

garnissage vrac IMTP-50 sur 10 mètres de haut et 0,8 mètre de diamètre, opérant au-dessus de la pression

atmosphérique. La puissance de régénération fournie au niveau du rebouilleur est ajustée de façon

à désorber la même quantité de CO2 que celle absorbée. Un précondenseur (3 mètres de garnissage)

placé au-dessus de la section de strippage (Figure 3.3b) permet de récupérer une partie de l’enthalpie de

condensation qui serait sinon perdue au condenseur sans ce système.

Le Tableau 3.3 récapitule les principaux paramètres testés pendant la campagne d’essais et les

résultats de simulations. Les simulations ont été effectuées en fixant le taux de charge riche entrant

dans la colonne et le débit de solvant, la puissance au rebouilleur est alors ajustée pour respecter la

spécification sur le taux de charge pauvre en pied de colonne.

La comparaison entre les profils de température simulés et expérimentaux le long du strippeur pour
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FIGURE 3.6.: Comparaison des profils de température et de concentration de CO2 en phase gaz dans
l’absorbeur entre les simulations et les expériences pour l’essai 7 de Tobiesen et al. (2007)

l’essai 1B est présentée en Figure 3.7. Il apparait que le modèle surestime la puissance au rebouilleur,

avec un écart moyen relatif de 15%. Luo et al. (2009) ont comparé les résultats de différents codes de

calculs sur les données du pilote du projet CASTOR et ont montré que trois des quatre codes testés

surestimaient également les puissances au rebouilleur par rapport aux données expérimentales. Ceci

peut partiellement être expliqué par le fait que les taux de charge riches mesurés expérimentalement

sont différents de ceux recalculés à partir des bilans de la phase gaz (valeurs reportées par Dugas et al.

2009) ; les taux de charge utilisés ne sont pas alors entièrement représentatifs des conditions réelles.

Les écarts observés entre les données expérimentales et les résultats de simulation sont plus

importants pour le strippeur que pour l’absorbeur. Plusieurs sources d’incertitudes existent pour la

mesure de la puissance au rebouilleur, pouvant partiellement expliquer les écarts entre les simulations

et les expériences. La puissance spécifique au rebouilleur (exprimée en GJ par tonne de CO2) est

expérimentalement déterminée par la mesure du débit de vapeur alimentant le rebouilleur, corrigée par

la mesure du débit de liquide sortant du rebouilleur, la fraction de vapeur n’est alors pas précisément

mesurée ni en entrée ni en sortie. La quantité de chaleur résultante est alors divisée par la quantité

de CO2 désorbée, qui comme expliqué plus haut diffère en moyenne de 6% des autres mesures de

CO2 circulant dans le système. De plus, comme expliqué par Tobiesen et al. (2008), l’état du solvant

riche (mono- ou diphasique) n’est pas mesuré en entrée du strippeur, pouvant conduire à un écart sur

l’enthalpie du système. Pour les simulations le solvant riche est supposé à l’équilibre thermodynamique

aux concentrations, température et pression considérées et n’est alors pas nécessairement purement
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TABLE 3.3.: Conditions opératoires pour le strippeur des essais du projet CASTOR et comparaison avec
les données simulées

Pilote Simulations

Pboui l leur

(bara)

yCO2

(%sec)
αpauvr e

(mol/mol)

αr i che

(mol/mol)

q̇r eboui l l eur

(GJ/tCO2)

q̇r eboui l l eur

(GJ/tCO2)

1A 1,86 13,2 0,27 0,45 3,9 4,11
1B 1,86 13,4 0,25 0,46 3,72 3,86
1C 1,87 13,1 0,22 0,47 3,73 3,93
1D 1,87 13,5 0,19 0,47 3,63 4,46
1E 1,87 13,1 0,17 0,47 3,75 5,33
2A 1,85 13,3 0,19 0,46 3,84 4,61
2B 1,85 13,3 0,22 0,46 3,83 3,99
2C 1,85 13,2 0,27 0,47 3,91 3,86
3A 2,19 12,3 0,21 0,46 3,74 3,86
3B 1,86 12,5 0,21 0,47 3,69 4,99
3C 1,50 11,3 0,22 0,46 4,01 4,55
3D 1,23 11,4 0,24 0,45 4,19 5,30

écarts moyens 15%

liquide. Les incertitudes du modèle de strippeur sont également plus marquées que pour le modèle

d’absorbeur du fait du manque de données expérimentales dans les gammes de température du

strippeur (>100 °C), introduisant des biais dans la représentation des phénomènes. Les lois cinétiques

sont effet déterminées à basse température et moins de données d’équilibres liquide-vapeur sont

disponibles à haute température qu’à basse température, comme expliqué en Chapitre 2.

Néanmoins, les tendances observées sur l’évolution de la puissance au rebouilleur en fonction du

taux de charge sont en accord entre les expériences et les simulations. L’influence de la pression (essais

3A à 3D) est également correctement représentée par le modèle, une augmentation de pression conduit

à une réduction de la puissance au rebouilleur. Les grands écarts des essais 3A à 3D peuvent aussi être

expliquées par le choix du débit de solvant. En effet, ce débit de solvant est expérimentalement choisi

à une valeur optimale, menant à une puissance au rebouilleur réduite pour la pression considérée.

Ce débit optimal d’un point de vue expérimental n’est pas forcément le débit optimal prédit par la

simulation. En conséquence, les simulations effectuées dans cette section ne sont pas nécessairement

proches du minimum énergétique, contrairement à l’expérience.

Afin de contourner ces incertitudes, une approche plus pertinente pour la validation du code consiste

à considérer le procédé en entier (absorbeur, économiseur et strippeur) et de comparer les minima

énergétiques obtenus pour chaque pression au strippeur plutôt que de comparer certains points

spécifiques. De cette façon, l’impact des incertitudes expérimentales des pilotes est atténué dans le

modèle et seules les performances énergétiques sont comparées.
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FIGURE 3.7.: Comparaison des profils de température dans le strippeur entre les simulations et les
expériences pour l’essai 1B du projet CASTOR

3.4.3 Évaluation des performances énergétiques

Dans cette section, les performances énergétiques d’une boucle d’absorption et de strippage sont

évaluées, en se basant sur les deux opérations unitaires validées ci-dessus. L’économiseur placé entre

l’absorbeur et le strippeur est simulé conformément à la section 2.6.2 du Chapitre 2 en prenant un

pincement thermique de 10K (valeur observée pendant la campagne CASTOR).

Pour un solvant et un taux de captage donnés, la puissance au rebouilleur est principalement fonction

du taux de charge pauvre (ou débit de solvant) et de la pression au strippeur. Des simulations ont alors

été réalisées pour différentes valeurs de ces paramètres ; le débit de solvant est alors ajusté pour atteindre

90 % de captage de CO2 et la puissance au rebouilleur pour désorber le CO2 absorbé. Les résultats sont

présentés en Figure 3.8. La puissance au rebouilleur atteint un minimum à mesure que le taux de charge

pauvre augmente ; la courbe a une forme similaire pour les différentes pressions et se déplace vers les

bas taux de charge et basses puissances au rebouilleur à mesure que la pression augmente.

Le Tableau 3.4 regroupe les valeurs optimales de puissance au rebouilleur expérimentalement

mesurées sur le pilote d’Esbjerg pour 4 pressions au rebouilleur ainsi que les valeurs obtenues par

simulation. Un excellent accord est obtenu entre les données expérimentales et simulées puisque les

puissances au rebouilleurs suivent l’évolution de la pression avec un écart relatif moyen de 3,3%.

Notamment, le minimum énergétique obtenu à Esbjerg était de 3,69 GJ/tCO2 pour la pression de

conception de 1,85 bar(a) pour un taux de charge pauvre de 0,24 mol/mol. Le minimum énergétique
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FIGURE 3.8.: puissance au rebouilleur simulée en fonction du taux de charge pauvre pour trois valeurs
de pression au strippeur pour un procédé conventionnel (procédé CASTOR)

TABLE 3.4.: Comparaison des minima énergétiques simulés et expérimentaux pour les 4 pressions du
rebouilleur du pilote d’Esbjerg

Pression rebouilleur (bar) 2,19 1,86 1,50 1,23
Puissance au rebouilleur expérimentale (GJ/tCO2) 3,74 3,69 4,01 4,19
Puissance au rebouilleur simulée (GJ/tCO2) 3,52 3,67 3,86 4,07
Écart relatif 5,9% 0,5% 3,7% 2,9%

obtenu par simulation à cette pression est de 3,67 GJ/tCO2 pour un taux de charge pauvre de

0,236 mol/mol, ce qui est très proche des données expérimentales.

Pour expliquer l’évolution de la puissance au rebouilleur, il est courant de décomposer celle-ci en une

somme de trois termes :

q̇r eboui l l eur = q̇sensi ble + q̇str i ppag e + q̇désor pti on (3.32)

où q̇sensi ble est la chaleur sensible nécessaire pour élever le solvant de la température d’entrée en tête

à la température du rebouilleur en pied ; q̇str i ppag e est la puissance nécessaire pour produire la vapeur

de strippage qui ne se condense pas le long du garnissage ; q̇désor pti on est la puissance requise pour

désorber le CO2, incluant l’enthalpie de réaction, l’enthalpie de solubilisation et l’enthalpie d’excès liée

au mélange non idéal. Le terme de chaleur sensible est calculé par intégration de la capacité calorifique

du haut vers le bas du garnissage. Le terme de désorption peut être estimé à partir des mesures de

solubilité (ou d’un modèle régressé à partir de ces données) par la relation de Gibbs-Helmholtz. Mais
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cette méthode ne fournit pas d’approximation précise d’après Kim et Svendsen (2007). Ce terme est

donc calculé par la méthode proposée par Le Bouhelec et al. (2007), basée sur un bilan d’énergie interne

rigoureux. Le terme de strippage est alors calculé par soustraction des deux premiers termes. Chaque

terme est évalué en fonction du taux de charge pauvre pour deux pressions. La distribution est présentée

en Figure 3.9.
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FIGURE 3.9.: Décomposition de la puissance au rebouilleur en fonction du taux de charge à 1.2 bar
(courbes rouge) et 2.2 bar (courbes bleues)

À partir de cette décomposition, il apparait que le terme de désorption est quasiment constant dans

la gamme de taux de charge considérée. Le minimum de puissance observé est donc une conséquence

des variations opposées des termes de chaleur sensible et de strippage. Le terme de chaleur sensible est

invariant avec la pression et augmente avec le taux de charge puisqu’à mesure que ce dernier augmente,

plus de solvant est nécessaire pour atteindre un taux de captage de 90%. Le terme de strippage est élevé

à bas taux de charge du fait de la régénération poussée du solvant, nécessitant la génération de plus

de vapeur qui ne va pas se condenser totalement le long du garnissage. Le terme de strippage décroit

significativement avec la pression du strippeur, ce qui est en accord avec la tendance prédite par la

relation reliant les pressions partielles de CO2 et d’eau à l’équilibre :

dlnP éq
CO2

dlnP sat
H2O

= −∆abs HCO2,ME A

∆vap HH2O
' 2 (3.33)

Cette relation dérive de l’équation de Gibbs-Helmoltz pour le changement de phase du CO2 et de la

relation de Clausius-Clapeyron pour l’eau (voir Oexmann et Kather 2010). D’après l’équation (3.33),

lorsque la pression du strippeur augmente, le rapport des pressions partielles de CO2 et d’eau augmente
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également. Pour désorber la même quantité de CO2, il est alors nécessaire d’apporter moins de vapeur

d’eau. Pour un autre solvant que la MEA, cet effet sera différent. Pour le carbonate de potassium par

exemple le rapport des enthalpies est inférieur à l’unité, ce qui signifie qu’en diminuant la pression, il

est nécessaire d’apporter moins de chaleur.

Bien que l’énergie requise décroisse avec la pression, il est crucial de noter que travailler à haute

pression n’est pas nécessairement un choix optimal. Une pression plus élevée conduit certes à une

réduction de la quantité de chaleur nécessaire, mais également à une augmentation de la qualité de

la vapeur à prélever sur le cycle, c’est-à-dire du niveau de température, augmentant la pénalité sur la

production électrique. Par la suite, la performance énergétique d’un procédé ne sera pas évaluée en

termes de puissance au rebouilleur, mais en tenant compte de toutes les contributions énergétiques

(qualité et quantité de vapeur, compression, auxiliaires) en calculant la pénalité énergétique totale sur la

centrale, exprimée soit en kWh/tCO2 , soit en perte de points de rendement sur la centrale.

3.5 PHÉNOMÉNOLOGIE DE L’ABSORPTION CHIMIQUE AUX AMINES

Les colonnes de transfert impliquent de nombreux phénomènes comme souligné précédemment.

En conséquence, des méthodes précises pour l’estimation de ces phénomènes sont indispensables

pour correctement décrire le comportement du procédé global dans une grande gamme de paramètres

opératoires. Dans cette section, les deux modèles de films de transfert réactif (facteur d’accélération et

film de diffusion-réaction) sont comparés de manière à sélectionner le plus pertinent. L’objectif de cette

partie est de mettre en exergue le rôle de chaque phénomène dans les deux opérations de séparation

réactive. Enfin, les rôles de l’eau et du dioxyde de carbone sur le transfert global d’énergie sont explicités.

3.5.1 Comparaison entre les modèles de films

Les simulations présentées dans la partie de validation expérimentale ont été effectuées avec le

modèle de facteur d’accélération, qui suppose une réaction de pseudo-premier ordre ; cette hypothèse

est recevable si la concentration en amine libre est quasi-constante le long du film liquide, la réaction de

second ordre (ordre 1 par rapport au CO2 et à l’amine) devenant un pseudo-premier ordre. Le modèle de

diffusion-réaction permet de considérer le schéma réactionnel complet, mais demande plus d’effort de

calcul que le modèle à facteur d’accélération.

Les deux modèles ont été testés afin de sélectionner le plus approprié pour l’absorption réactive du

CO2. La Figure 3.10 compare les flux de CO2 absorbés en phase liquide entre les deux modèles pour un

fort et un faible taux de charge pauvre (essais 1A et 1E du pilote CASTOR) afin d’investiguer toute la

gamme de concentration en CO2.
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FIGURE 3.10.: Comparaison des flux de CO2 transférés le long de l’absorbeur entre le modèle à facteur
d’accélération et le modèle de diffusion-réaction

Dans les deux cas, les flux de CO2 sont extrêmement similaires entre les deux modèles. L’écart relatif

moyen est d’environ 1 % pour le faible taux de charge pauvre et 4 % pour le taux de charge pauvre élevé.

Ces écarts à plus grand taux de charge sont vraisemblablement dus à la réduction de MEA libre dans un

solvant chargé, la variation de concentration en amine est alors plus prononcée le long de la colonne et

l’hypothèse de pseudo-premier ordre devient plus discutable.

Au regard des très faibles différences entre les deux modèles, l’utilisation du modèle à facteur

d’accélération semble plus appropriée en termes de compromis représentativité/temps de calcul et sera

utilisée dans la suite de ce travail.

3.5.2 Analyse de sensibilité sur les phénomènes

Afin de déterminer les phénomènes les plus influents sur les performances globales, une analyse

de sensibilité autour d’un point nominal a été réalisée. Différentes familles de phénomènes peuvent

être identifiées en séparation réactive, par exemple les propriétés hydrodynamiques, réactionnelles,

thermiques et les équilibres thermodynamiques. Chacun d’entre eux est déterminé par un sous-modèle

adapté avec une incertitude donnée. Par exemple, les propriétés hydrodynamiques telles que l’aire

interfaciale mouillée et les coefficients de transfert de matière sont typiquement corrélées avec une

incertitude de 10 à 20% (Hanley et Chen, 2012). Les constantes apparentes de réaction sont données avec

une incertitude de l’ordre de 20 % (Aboudheir et al., 2003). Les constantes d’équilibres sont représentées

par le modèle thermodynamique avec un écart de l’ordre de 20 % (voir Chapitre 2).



3.5. Phénoménologie de l’absorption chimique aux amines 91

La question ici est d’estimer l’impact d’une erreur dans la détermination d’un de ces phénomènes

sur la performance du procédé de captage. Autrement dit, quels sont les phénomènes les plus limitants

dans les colonnes d’absorption et de strippage ? Pour y répondre, une analyse de sensibilité a été réalisée

en observant le changement de quantité de CO2 en phase gaz sortant des colonnes d’absorption et

de strippage lorsque chaque variable étudiée est sujette à une variation de ±10 % autour de sa valeur

nominale. Le cas de base correspond à un taux de charge pauvre de 0,22 mol/mol et un strippeur opérant

à 2 bar. Le Tableau 3.5 présente les résultats de l’analyse de sensibilité sur les principaux paramètres

identifiés comme représentatifs des phénomènes examinés.

TABLE 3.5.: Analyse de sensibilité sur les principaux paramètres physico-chimiques. Impact d’une
variation de ±10% autour de la valeur nominale sur le CO2 en phase gaz en sortie de
l’absorbeur et du strippeur

Écart relatif (%)
Absorbeur Strippeur

-10% +10% -10% +10%
Aire interfaciale mouillée 13,7 -11,4 -0,2 0,1
Coefficient de transfert de matière coté liquide 0,7 -0,6 0,1 -0,1
Coefficient de transfert de matière coté gaz 9,0 -7,4 -0,3 0,3
Constante d’équilibre liquide-vapeur du CO2 -8,7 8,3 -4,4 2,4
Vitesse de réaction (nombre de Hatta) 2,0 -1,7 0,1 -0,1
Enthalpie d’absorption 0,3 -0,2 10,4 -11,5

À partir de cette simple analyse de sensibilité, les phénomènes limitants sont clairement identifiés

pour l’absorption et le strippage. La colonne d’absorption est principalement limitée par les propriétés

de transfert et la colonne de strippage par la thermodynamique.

L’aire interfaciale déployée est un paramètre important puisqu’il définit directement la surface

d’échange totale dans la colonne et donc la quantité totale de matière échangée. Ce paramètre est

largement plus important pour la colonne d’absorption puisque cette opération est limitée par le

transfert alors que la thermodynamique est le principal phénomène à prendre en considération pour

le strippage. Le choix d’un modèle thermodynamique est crucial pour une bonne représentation à la

fois de l’absorption et du strippage, comme le montre l’influence de la constante d’équilibre liquide-

vapeur. Comme attendu dans ce type de procédé, l’efficacité de la séparation est plus conditionnée par

la vitesse de réaction qui accélère considérablement le transfert que par la diffusion côté liquide ; dans un

procédé non réactif, les coefficients de transfert de matière côté liquide auraient été plus prédominants.

Ici aussi, les variations sont moins importantes pour le strippeur que pour l’absorbeur. Enfin, l’enthalpie

d’absorption est un paramètre très significatif pour l’unité de strippage puisqu’elle détermine la quantité

de CO2 désorbée pour une quantité de chaleur donnée. Comme l’enthalpie d’absorption dérive des

données d’équilibre liquide-vapeur, la justesse du modèle thermodynamique est là encore cruciale pour
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une bonne représentation des phénomènes limitants.

3.5.3 Contributions au transfert de chaleur

La modélisation du transfert de matière et de chaleur en présence de réactions chimiques se focalise

souvent sur la détermination du transfert de matière et peu sur les différentes contributions au transfert

de chaleur. Cette partie est destinée à fournir des éclaircissements sur d’une part le rôle du CO2 à travers

l’enthalpie d’absorption (incluant enthalpie de dissolution, de réaction et d’excès), et d’autre part le rôle

de l’eau à travers son évaporation et condensation sur le transfert thermique.

−2 0 2
0

2

4

6

8

10

12

14

16

18

Flux d’énergie (kJ.m-2 .s-1 )

H
au

te
u

r 
d

e 
g

ar
n

is
sa

g
e 

(m
)

Flux total

2
O

2

Contribution H

Contribution CO

8 10

FIGURE 3.11.: Flux d’énergie total transféré en phase liquide le long des 17 mètres de garnissage de
l’absorbeur et contribution de l’eau et du CO2 à ce transfert

La Figure 3.11 représente les profils de flux thermique le long du garnissage de l’absorbeur avec les

contributions du CO2 et de l’eau. La contribution du CO2 est toujours positive du fait de son absorption

tout au long du garnissage, atteignant un maximum lorsque le flux de matière de CO2 est également

maximum (Figure 3.10). L’eau a un comportement différent en fonction de la hauteur dans l’absorbeur.

À mesure que le gaz s’élève dans la colonne, l’eau s’évapore à cause de l’augmentation de température

et la contribution de l’eau au transfert d’énergie est alors négative. En tête de strippeur, une large

quantité d’eau condense en phase liquide lorsque la vapeur d’eau saturée à une température élevée

(autour de 80°C) rencontre le solvant pauvre froid, libérant sa chaleur latente en phase liquide. Ceci

explique le profil de flux d’énergie très raide en tête de colonne et en conséquence l’important gradient

de température observé en tête d’absorbeur (Figures 3.5 et 3.6).

La Figure 3.12 montre la même courbe pour l’unité de strippage, les profils obtenus sont assez
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FIGURE 3.12.: Flux d’énergie total transféré en phase liquide le long des 10 mètres de garnissage du
strippeur et contribution de l’eau et du CO2 à ce transfert

différents de ceux de l’absorbeur. Dans ce cas, la contribution du CO2 est toujours négative puisque

l’objectif est de désorber ce constituant. La contribution de l’eau est toujours positive puisque la

régénération thermique du solvant est majoritairement permise par la condensation de l’eau le long

du strippeur. Le fait que le flux thermique de CO2 s’annule presque à environ 7,5 mètres laisse supposer

que le garnissage a été légèrement surdimensionné puisque la partie haute du strippeur contribue peu

à la désorption du CO2.

Dans les deux cas, absorption et strippage, les flux d’énergie entre les phases impactent directement

les profils de température dans les garnissages, ce qui conditionne la capacité d’absorption de

l’absorbeur (effets compétitifs de la cinétique et de la thermodynamique) et la capacité de régénération

du strippeur (principalement à travers le terme de strippage de la puissance au rebouilleur). Ces deux

exemples de profils de flux thermique avec les contributions respectives des constituants soulignent les

rôles majeurs du CO2 et de l’eau sur le transfert d’énergie et sur les performances globales des deux

colonnes, ces aspects ne doivent donc pas être négligés lors de la construction du modèle pour une

représentation rigoureuse des phénomènes et de leurs interactions.

3.6 CONCLUSION

Ce chapitre a permis de sélectionner un ensemble de modèles pertinents pour la représentation des

colonnes d’absorption et de strippage pour le captage de CO2. Le modèle de transfert considère les
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limitations du transfert de matière et de chaleur, les réactions chimiques cinétiquement limitées dans

le film liquide, une thermodynamique non idéale à l’interface et dans les phases.

Deux types de modèles ont été présentés pour la caractérisation de l’accélération chimique dans le

film liquide : un modèle utilisant un facteur d’accélération et un modèle de diffusion-réaction intégrant

les bilans de matière le long du film. Il a été montré que les deux approches sont équivalentes lorsque

la cinétique réactionnelle est de pseudo-premier ordre et le modèle à facteur d’accélération a été

sélectionné dans la suite du travail pour sa complexité moindre. Le modèle de transfert adopté a été

validé sur des données expérimentales obtenues en laboratoire et sur un pilote industriel pour de la

monoethanolamine. Le modèle représente très bien à la fois l’absorption et le strippage réactif sans

utilisation de paramètre ajustable.

L’influence des phénomènes limitants (hydrodynamique, transfert, thermodynamique) sur les

performances a été étudiée de manière à conclure sur le degré de complexité à adopter la modélisation

des phénomènes. Pour l’absorbeur, la représentation des garnissages est très importante et plus

particulièrement la détermination de l’aire interfaciale mouillée, qui est le facteur le plus sensible sur

le taux de captage. L’équilibre liquide-vapeur est très limitant à la fois pour l’absorption et pour le

strippage, il doit alors être représenté par un modèle rigoureux approprié, ce qui est ici réalisé par le

modèle e-UNIQUAC. Des éléments sont également fournis quant aux contributions de l’eau et du CO2

aux flux thermiques entre phases. La condensation et l’évaporation de l’eau le long des garnissages

impactent particulièrement l’efficacité de captage et la puissance au rebouilleur du fait de sa chaleur

latente, montrant l’intérêt de correctement prendre en compte le transfert de ce constituant.

A ce stade, l’ensemble des modèles nécessaires à la modélisation des procédés de captage a

été développé. Le Chapitre 2 a présenté le cadre thermodynamique permettant de représenter

les solutions électrolytiques d’aminoalcools ainsi que la mise en œuvre des opérations unitaires à

l’équilibre thermodynamique (flashs, échangeurs de chaleur). Le présent Chapitre 3 s’appuie sur la

thermodynamique et y ajoute la considération des phénomènes de transfert pour modéliser les colonnes

d’absorption et de strippage. Les opérations unitaires restantes sont classiques en génie chimique et leur

modélisation est présentée en Annexe D.

Le chapitre suivant va présenter la démarche adoptée pour simuler un procédé complet et

optimiser les paramètres opératoires et de dimensionnement par rapport à des aspects énergétiques

et économiques.



CHAPITRE 4

Simulation et optimisation de procédés

Les précédents chapitres traitent de la phénoménologie des procédés par absorption chimique, avec

une attention particulière portée sur le niveau adéquat de représentation de la thermodynamique

d’une part et des phénomènes de transfert de matière et d’énergie d’autre part. Cette dualité forte

entre thermodynamique et transfert est au cœur même du fonctionnement de ces procédés, et plus

particulièrement des procédés de captage de CO2 par absorption chimique. La thermodynamique fixe

en effet une limite théorique en termes de capacité maximale d’absorption et d’énergie minimale de

séparation, alors que le transfert va permettre de déterminer la faisabilité industrielle, c’est-à-dire les

dimensions requises pour atteindre les objectifs de séparation.

Le propos de ce chapitre est tout d’abord de présenter la démarche utilisée pour simuler un procédé

dans son ensemble à partir des différents modèles d’opérations unitaires. La résolution des bilans

de matière et d’énergie du procédé en régime permanent (anglicisme flowsheeting) repose sur des

mécanismes et algorithmes bien documentés dans la littérature ; on présentera alors dans ce chapitre

la formulation utilisée dans ce travail. La modélisation des opérations non abordées dans les Chapitres 2

et 3 est détaillée en Annexe D (pompe, vannes, compresseur, mélangeurs et séparateurs de courants).

En deuxième lieu, une méthode générique d’évaluation de la performance énergétique des procédés

de captage est proposée, permettant de tenir compte de l’ensemble des consommations énergétiques

et d’estimer l’impact sur la production électrique de la centrale à charbon. Ce calcul de la pénalité

énergétique du procédé fournit une première fonction objectif utilisée pour l’optimisation des procédés

de captage. Toutefois, l’aspect énergétique à lui seul ne constitue pas une évaluation suffisante du

potentiel d’un procédé puisque la pénalité énergétique ne reflète qu’une partie des coûts opératoires

du procédé. Une deuxième fonction objectif, économique, est alors choisie pour tenir compte des coûts

d’investissements et opératoires supplémentaires engendrés par l’installation d’un procédé de captage.

La procédure d’optimisation est ensuite détaillée, des modèles réduits pour les colonnes d’absorption

et de strippage sont utilisés pour réduire substantiellement le temps de calcul pendant l’optimisation.
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4.1 SIMULATION DE PROCÉDÉ

4.1.1 Approche de simulation

Deux principales approches sont citées dans la littérature (voir notamment Westerberg et al., 1979)

pour la résolution des bilans de matière et d’énergie à l’échelle du procédé : l’approche séquentielle

modulaire et l’approche orientée équations. La première approche utilise des modèles d’opérations

unitaires de façon modulaire et les appelle successivement selon une séquence dépendant des courants

reliant les opérations unitaires entre elles. La deuxième approche repose sur l’écriture et la résolution

simultanée des équations constitutives de toutes les opérations unitaires du procédé. L’approche

séquentielle modulaire présente l’avantage d’être relativement aisée à mettre en œuvre et à analyser,

mais peut s’avérer difficile à utiliser lorsque le procédé possède de nombreuses boucles de recirculation,

potentiellement imbriquées, et des spécifications de conception (Barton, 2010b). Cette approche est

utilisée par la majorité des simulateurs de procédés en régime permanent (e.g. Aspen Plus™, Pro/II™,

ProSim Plus™). A l’inverse, l’approche orientée équations offre une grande robustesse pour la résolution

de systèmes fortement interconnectés (Barton, 2010a) mais peut nécessiter la résolution d’un nombre

conséquent de variables ( > 104) et ne permet pas de bénéficier des méthodes numériques spécifiques

à chaque opération unitaire, cette approche est d’avantage usitée en simulation dynamique (e.g.

gProms™, Aspen Dynamics™)

Une approche hybride, dite modulaire simultanée, est utilisée dans ce travail (voir Biegler, 1983). Cette

approche combine la flexibilité et la robustesse des systèmes orientés équations, particulièrement dans

le cas de recirculations multiples, tout en travaillant avec les modules ”boîtes noires” pour les différentes

opérations unitaires. Les variables sont alors les variables des courants du procédé et les équations

sont les équations de connexions des courants entre les différentes opérations unitaires. Il est possible

d’ajouter des contrôleurs pour les spécifications de conception du procédé. Cette stratégie ressemble

à une approche orientée équations pour laquelle les variables des opérations unitaires sont déplacées

vers une boucle itérative interne et la boucle itérative externe traite la convergence des courants (Barton,

2010a).

Il devient alors nécessaire de définir des variables représentatives des courants du procédé, à la fois

en termes de quantité de matière, d’énergie et d’état physique. Afin de réduire le nombre de variables,

il a été choisi de travailler uniquement avec les espèces apparentes pour la description des courants, le

passage aux espèces vraies se fait alors au début de chaque module d’opérations unitaires si requis. Basé

sur un compromis entre le nombre de variables et la robustesse de la simulation, il a été choisi après

plusieurs essais de travailler avec les variables suivantes pour chaque courant :
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◦ Débit molaire partiel des Napp espèces apparentes en phase liquide : Li (mol/s)

◦ Débit molaire partiel des Napp espèces apparentes en phase gaz : Gi (mol/s)

◦ Température du courant : T (K)

◦ Pression du courant : P (kPa)

Chaque courant est alors décrit par N f lux = 2Napp +2 variables.

4.1.2 Partitionnement et séquençage

La première étape pour la résolution d’un procédé en régime permanent consiste à analyser la

connectivité des opérations unitaires entre elles. Prenons l’exemple de la Figure 4.1 représentant un

procédé à 15 opérations unitaires reliées par 23 flux.
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FIGURE 4.1.: Exemple d’un schéma de procédé avec deux contrôleurs (α et β) et du diagramme bloc
associé avec partitionnement des opérations unitaires en réseaux cycliques maximum
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Deux contrôleurs sont nécessaires pour ce procédé, le contrôleurαpermet d’ajuster le débit de solvant

du courant f afin d’atteindre 90 % de captage de CO2 entre les courants a et g . Le contrôleur β permet

d’ajuster la puissance du rebouilleur (opération unitaire 13) afin de régénérer autant de CO2 que la

quantité spécifiée (90 % du débit partiel de CO2 du flux a). A noter qu’un courant a été coupé par

construction au niveau des flux f /w ; industriellement un appoint est réalisé entre ces deux flux pour

compenser les pertes en eau et en amine dans les flux g et o. Cette coupure permet de supprimer la

résolution d’une boucle de régulation et est strictement équivalente à l’ajout d’un contrôleur ajustant

l’appoint de solvant en fonction des sorties du procédé.

Un tel procédé peut être représenté par sa matrice d’incidence, c’est-à-dire la matrice indiquant

les liens entre flux et opérations unitaires et par son graphe orienté comme représenté en bas de la

Figure 4.1. À partir de ce graphe, l’algorithme de Tarjan (1972) est implémenté pour trouver les circuits

élémentaires du procédé et en déduire une séquence de résolution.

En appliquant cet algorithme au cas de la Figure 4.1, il vient la séquence suivante de résolution

composée de 5 partitions :

1 2 3 4 5 6 7 8 9 10 11 12 13 14 15

On appelle un réseau cyclique maximal (RCM), un ”ensemble de modules reliés par des courants

formant un (ou plusieurs) cycle(s) non imbriqué(s) dans un autre cycle” (Joulia, 2008) qui doivent être

résolus simultanément dans le cadre de l’approche modulaire simultanée. Les opérations unitaires 1, 5

et 15 constituent à elles seules des RCM. Les opérations unitaires 2 à 4 d’une part et 6 à 14 d’autre part

sont fortement interconnectés et forment également deux RCM.

4.1.3 Résolution des réseaux cycliques maximum

Une fois connues les partitions du procédé, il faut résoudre celles constituées d’opérations unitaires

fortement interconnectées. Pour ce faire, il est nécessaire de faire intervenir des ”courants coupés ”

choisis de sorte que tous les autres courants puissent être déterminés une fois ces courants connus.

Le choix de ces courants peut se faire de manière automatique comme expliqué par Barton

(2010b). Dans le cadre de ce travail, les courants coupés sont choisis manuellement en fonction de la

connaissance que l’utilisateur a du procédé, de manière à initialiser ces courants au plus proche de leur

solution. Pour l’exemple de la Figure 4.1, un courant coupé est nécessaire pour la partition 2 et trois pour

la partition 4 ; les courants sont choisis en fonction des informations disponibles pour les partitions.

De façon générale, on choisira si possible des courants dont l’état (gaz ou liquide) est connu et dont

certaines grandeurs comme la température et la pression sont fixées par l’opération unitaire en amont,

par exemple en sortie d’une pompe ou d’un échangeur. Par exemple, le courant d a été choisi car on
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connait son état (liquide) et sa température exacte.

Une fois identifiés et initialisés les flux coupés du procédé, il reste à résoudre le problème numérique

défini par les équations de connectivité des courants coupés F1 :

F1(x,y) = x− f(x,y) = 0 (4.1)

avec x le vecteur des variables du courant, y le vecteur des variables contrôlées par les contrôleurs des

spécifications de conception et f le vecteur associé aux sorties calculées par les modules du RCM.

Les fonctions des contrôleurs g sont également résolues en même temps que les équations de

recyclage F2 :

F2(x,y) = g(x,y) = 0 (4.2)

Le problème numérique associé à un RCM est alors :

F(x,y) =
 F1

F2

=
 x− f(x,y)

g(x,y)

= 0 (4.3)

Ce système est de taille N f lux = Ntear +Ncont , avec Ntear le nombre de courants coupés du RCM et Ncont

le nombre de contrôleurs. Les courants coupés et contrôleurs sont illustrés en Figure 4.2 pour l’exemple

précédent.
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FIGURE 4.2.: Illustration de la résolution simultanée des courant coupés et des contrôleurs d’une
partition pour les éléments fortement connectés de l’exemple de la Figure 4.1

Le système d’équations algébriques non linéaires (4.3) est résolu par une méthode itérative de quasi-

Newton pour s’affranchir du calcul de la Jacobienne du système à chaque itération. L’inverse de la

Jacobienne est actualisée par la formule de Broyden (1969). La matrice jacobienne initiale est calculée

par différences finies concernant les fonctions des contrôleurs pour tenir compte des interactions entre

variables, la sous-matrice jacobienne associée aux équations de connectivité (4.1) est initialisée en

prenant la matrice identité.
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Cette méthode générale de simulation de procédé en régime permanent présente un excellent

compromis entre rapidité de convergence et robustesse de la résolution, et permet de traiter plusieurs

boucles de recirculation imbriquées avec existence de contrôleurs.

4.2 ÉVALUATION DE LA PERFORMANCE ÉNERGÉTIQUE

Cette section détaille la méthode retenue pour l’évaluation de la performance énergétique d’un

procédé, une fois les bilans de matière et d’énergie résolus à l’échelle du procédé par l’environnement

de simulation présenté ci-avant.

4.2.1 Choix d’une fonction objectif énergétique

Les postes de consommations énergétiques d’un procédé de captage sont de deux natures : thermique

et électrique. La Figure 1.7 du Chapitre 1 (page 10) donne un aperçu des différentes consommations

énergétiques du procédé conventionnel à la MEA. Comme précisé en introduction, il est nécessaire de

raisonner en termes de travail équivalent pour quantifier la pénalité énergétique plutôt qu’uniquement

en termes de puissance thermique à apporter au rebouilleur du strippeur. Ce travail équivalent

représente le manque à produire de la centrale électrique du fait de l’implémentation d’une unité de

captage et de compression de dioxyde de carbone.

La pénalité énergétique totale Wtot al peut s’exprimer en kilowattheures électriques nécessaires pour

capter une tonne de CO2 (kWh/tCO2 ) ou directement en perte de points de rendement sur la centrale ∆η

(%-pts). Il devient alors nécessaire de se donner une centrale de référence lorsque l’on travaille avec de

tels écarts par rapport à une production donnée, la perte de rendement s’évalue alors par :

∆η= ηr é f −ηCC S (4.4)

où ηr é f et ηCC S sont les rendements nets de la centrale de référence et de la centrale équipée de captage

de CO2 :

ηCC S = ηr é f

(
1− Wtot alηCO2 ṁCO2

Pr é f

)
(4.5)

avec Pr é f la production électrique de la centrale de référence (en MWe), Wtot al la pénalité énergétique

du procédé de captage (en MWh/tCO2 ), ηCO2 le taux de captage de CO2 (-) et ṁCO2 la quantité de CO2

émise par la centrale (tCO2 /h).
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4.2.2 Stratégies d’intégrations avec la centrale

La centrale de référence utilisée est une centrale à charbon supercritique à l’état de l’art de 46,1 % de

rendement net, cette centrale constitue la centrale de référence d’EDF R&D pour l’étude du captage de

CO2 et est modélisée sous AspenPlus, le détail des données d’entrées et hypothèses de modélisation est

fourni en Annexe A. Elle est représentée sur la Figure 1.4 du Chapitre 1 (page 6) et en Annexe A (page 179).

Les principales caractéristiques du cycle vapeur sont :

◦ Vapeur principale : 300 bar / 600 °C

◦ Vapeur resurchauffée : 60 bar / 620 °C

◦ 8 préchauffeurs d’eau : 4 basse pression, 1 désaérateur, 3 haute pression

◦ Pression au condenseur : 45 mbar

◦ Température finale de l’eau préchauffée : 315 °C

◦ Température de la source froide : 18,2 °C

Le Tableau 4.1 regroupe les performances de cette centrale ainsi que les caractéristiques de fumées

sortant de l’unité de désulfuration humide.

TABLE 4.1.: Performances de la centrale électrique de référence et fumées émises (données EDF)

Centrale Fumées sortie désulfuration
Production brute des turbines 1082,4 MWe Débit 3789 t/h
Consommation des auxiliaires 107,3 MWe Composés principaux (% mol)
Puissance nette de la centrale 975,1 MWe CO2 13,3 %
Puissance thermique de la chaudière 2112,7 MWth (PCI) H2O 9,5 %
Rendement du cycle vapeur 52,8 % N2 71,8 %
Rendement de la chaudière 97,1 % (PCI) O2 4,5 %
Rendement brut de la centrale 51,2 % (PCI) Température 45 °C
Rendement net de la centrale 46,1% (PCI) CO2 émis 755 t/h

Du point de vue de la centrale, l’ajout d’un procédé de captage de CO2 en post-combustion implique

un prélèvement de vapeur au niveau des turbines, cette vapeur va se condenser dans le rebouilleur du

strippeur et l’eau liquide ainsi condensée est retournée vers le cycle, soit au condenseur, soit au niveau

de température le plus proche pour ne pas dissiper de chaleur.

Le choix du point de prélèvement de vapeur dans le corps des turbines va dépendre de la pression

requise et du type de construction : aménagement d’un procédé de captage sur une centrale existante

(retrofit) ou nouvelle construction de deux blocs simultanément (new-build).

Dans le cas d’un aménagement sur une centrale existante, les choix de la canalisation sont limités

pour le prélèvement de la vapeur. Le plus simple est d’effectuer celui-ci au niveau de la canalisation

de connexion (crossover pipe) entre les corps Moyenne Pression (MP) des turbines et les corps Basse

Pression (BP). La pression de cette canalisation varie entre 3 et 9 bar selon l’année de construction
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de la centrale et le constructeur. La pression de cette canalisation étant supérieure à celle requise

généralement par les procédés de captage, une turbine additionnelle peut être utilisée pour amener la

vapeur aux conditions nécessaires au rebouilleur, tout en récupérant du travail (Alie, 2004). Toutefois

cette turbine représente un coût additionnel, d’autant plus que son rendement isentropique risque

d’être inférieur à celui des turbines principales, limitant la récupération énergétique. La pression du

rebouilleur correspond à la pression de vapeur saturante de l’eau à la température du rebouilleur côté

eau, c’est-à-dire la température côté solvant plus le pincement thermique de l’échangeur. La vapeur

arrivant surchauffée dans le rebouilleur, il est nécessaire de la désurchauffer pour éviter les points

chauds et l’accélération de la dégradation thermique du solvant. Cette désurchauffe peut être réalisée

par contact direct avec recyclage d’une fraction du condensat du rebouilleur (Figure 4.3 cas 1 et cas

2) ou par contact indirect à l’aide d’un échangeur de chaleur (Figure 4.3 cas 3). La deuxième stratégie

(cas 3), proposée et brevetée par LINDE (Jovanovic et al., 2012), permet de récupérer de la chaleur en

préchauffant le retour du condensat ; la suppression d’une boucle de recirculation permet également de

réduire le débit de vapeur à prélever sur le cycle.

Pour une nouvelle construction, le cycle vapeur peut être spécifiquement conçu pour s’adapter aux

contraintes du captage de CO2, ce qui offre plus de possibilités en termes d’intégration énergétique

(Romeo et al., 2008; Lucquiaud et Gibbins, 2011). Notamment, le cycle peut être conçu pour réaliser

le prélèvement exactement à la pression requise pour le rebouilleur, en considérant les pertes de charge

inévitables, et ainsi bénéficier du rendement élevé de la turbine principale plutôt que du rendement plus

faible d’une éventuelle turbine auxiliaire.

Afin d’évaluer l’impact sur la production électrique d’un prélèvement de vapeur en fonction de la

stratégie d’intégration choisie, il est nécessaire de réaliser des simulations du cycle vapeur de la centrale.

Toutefois, le cycle vapeur et le procédé de captage peuvent être traités séparément en ne considérant

que les quantités de chaleur échangées entre les deux blocs et leurs niveaux de température. Certains

auteurs ont proposé de traiter l’aspect cycle vapeur au moyen de corrélations dérivées de simulations

rigoureuses. Ces corrélations offrent une excellente représentation des phénomènes simples à l’œuvre

dans un cycle vapeur et peuvent être utilisées pour l’étude des procédés de captage en s’affranchissant

des calculs de cycle vapeur. Ainsi, Le Moullec et Kanniche (2011) ont utilisé le simulateur AspenPlus

pour proposer des corrélations dans le cas de l’adaptation d’une centrale existante ; Liebenthal et al.

(2011) ont utilisé le logiciel EBSILONProfessional pour dériver des corrélations également dans le cas

d’une centrale existante et Lucquiaud et Gibbins (2011) ont utilisé gProms pour étudier le cas d’une

construction nouvelle.

Cependant, les corrélations proposées dans la littérature souffrent de quelques insuffisances

et peuvent être améliorées. En effet, aucune étude n’a proposé de corrélations pour plusieurs
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Cas 1. Intégration avec laminage de la vapeur et désuchauffe par contact direct (cas conservatif)
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FIGURE 4.3.: Stratégies d’intégration thermique entre le procédé de captage et le cycle vapeur de la
centrale choisies pour ce travail
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stratégies d’intégration avec une base méthodologique commune, rendant les résultats des corrélations

difficilement comparables entre eux. D’autre part, toutes les corrélations supposent que le condensat

du rebouilleur retourne vers le cycle vapeur à la température d’ébullition à la pression du rebouilleur

(liquide bouillonnant). Or, certaines modifications de procédés utilisent ce condensat pour préchauffer

des courants dans le procédé, par exemple pour chauffer le solvant dans le strippeur (à l’instar de Iijima

et al., 2005, brevet de MHI). Le condensat retourne alors sous-refroidi à une température inférieure à

celle considérée par les corrélations, qui sousestiment alors la pénalité énergétique. Enfin, une large

quantité de chaleur est dissipée au niveau du procédé de captage dans de l’eau de refroidissement.

Par exemple, pour le procédé conventionnel, environ 1/3 de la puissance apportée au rebouilleur est

dissipée dans le condenseur du strippeur à des températures comprises entre 40 et 100 °C environ. Cette

chaleur peut être utilisée pour préchauffer partiellement l’eau du cycle vapeur, conduisant alors à une

réduction notable de la pénalité énergétique.

Afin de prendre en compte tous ces aspects, de nouvelles corrélations sont produites à partir de

simulations réalisées sous AspenPlus 1 pour trois stratégies d’intégrations (Figure 4.3) :

Cas 1 Il s’agit d’un cas conservatif pour l’aménagement à moindres frais d’une centrale existante. La

vapeur est prélevée entre les turbines MP et BP et laminée dans une vanne jusqu’à atteindre la

pression requise au rebouilleur. La désurchauffe de la vapeur est réalisée par simple mélange

avec une fraction du condensat. Le condensat de la vapeur est renvoyé dans le cycle au niveau

de température le plus adéquat.

Cas 2 Cas identique au cas 1, mais une turbine additionnelle est ajoutée pour récupérer du travail.

Cas 3 Cas identique au cas 2, mais la désurchauffe de la vapeur est réalisée à l’aide d’un échangeur de

chaleur entre la vapeur et le condensat du rebouilleur.

4.2.3 Dérivation de corrélations

À partir de la connaissance du système et des phénomènes à étudier, la corrélation générique suivante

est proposée pour la pénalité énergétique d’un procédé de captage :

Wtot al [kWh/tCO2 ] =Wpar asi te +Wcompr essi on +Wauxi l i ai r es −Wi nteg r ati on (4.6)

avec

◦ Wpar asi te la charge parasite, c’est-à-dire l’impact du prélèvement de vapeur sur la production

d’électricité, qui englobe l’énergie thermique de la vapeur dissipée au rebouilleur et dans les autres

1. Simulations AspenPlus réalisées par M. Hayato Hagi. Thèse CIFRE n° 2011/1528 Mines de Paris / EDF R&D : ”Optimisation
par approche globale des centrales électriques à charbon pulvérisé fonctionnant en oxy-combustion”.
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éléments du procédé (sous-refroidissement du condensat).

◦ Wcompr essi on le travail de compression nécessaire pour amener le CO2 de la pression du condenseur

du strippeur à la pression de transport (110 bar). Ce travail est fonction de la pression au condenseur

du strippeur Pcond , la pression de transport Ptr anspor t et du rendement global des compresseurs

(isentropique et électro-mécanique) ηcomp .

◦ Wauxi l i ai r es les travaux auxiliaires du procédé de captage : pompes, ventilateurs, compresseurs.

Cette valeur est calculée par le code de calcul.

◦ Wi nteg r ati on le travail récupéré en intégrant les sources de chaleur de basse qualité provenant du

procédé de captage et de compression dans les préchauffeurs d’eau du cycle vapeur. Ce travail est

fonction des niveaux minima et maxima de température Tmi n , Tmax et des quantités de chaleur

résiduelle Qr esi d .

Hormis les travaux auxiliaires qui sont calculés par le code de calcul d’absorption chimique, chaque

terme est évalué par des simulations réalisées sous AspenPlus. Les coefficients des différents termes de

la corrélation sont tout d’abord identifiés par régression ; le détail des expressions de chaque terme et

des coefficients est donné ci-dessous. Les prédictions de la corrélation et les résultats de simulation

sous AspenPlus sont ensuite comparés pour 12 points non utilisés pour la régression afin de juger de

la représentativité de la corrélation. Lors de la régression, des coefficients de corrélation R² ≥ 0,9998 ont

été obtenus pour les trois cas d’intégration. Pour les 12 points de validation, des écarts moyens relatifs

de 0,7 % et un écart maximal relatif de 1,0 % sont obtenus pour les trois cas d’intégration, montrant

la robustesse des corrélations en termes d’interpolation dans la gamme utilisée pour la régression. Ces

corrélations peuvent alors être utilisées avec confiance pour estimer la pénalité énergétique engendrée

par l’utilisation d’un procédé de captage et compression du CO2.

Charge parasite

La charge parasite se décompose elle-même en trois termes, un terme correspondant à l’énergie

dissipée par condensation de la vapeur dans le rebouilleur Wr eb ; un terme correspondant à la

récupération de travail par la turbine additionnelle (cas 2 et 3 uniquement) Wtur b ; et un terme

correspondant à l’énergie dissipée par sous-refroidissement du condensat du rebouilleur Wss−r e f :

Wpar asi te =Wr eb(Tvap,q̇r eb)+Wss−r e f (Tvap , q̇r eb ,∆Tss−r e f )−Wtur b(q̇r eb ,Tvap ,ηtur b) (4.7)

La charge parasite est donc fonction de la température au rebouilleur côté vapeur Tvap (température

côté solvant + pincement), la puissance au rebouilleur q̇r eb , la variation de température liée au sous-

refroidissement∆Tss−r e f et le rendement global de la turbine ηtur b (isentropique et électro-mécanique).
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Sachant que le travail récupéré par la turbine est directement proportionnel au rendement de celle-

ci, il est nécessaire de déterminer la dépendance de la charge parasite selon les trois autres paramètres.

Un plan d’expérience complet à trois paramètres a donc été construit et simulé sous AspenPlus, à l’aide

de l’outil de balayage paramétrique intégré, 240 simulations ont été réalisées pour chacun des trois cas

d’intégration avec des puissances au rebouilleur q̇r eb allant de 20 à 700 MW (environ 0,1 à 5 GJ/tCO2 ), des

températures au rebouilleur côté vapeur Tvap de 50 à 170 °C et un sous-refroidissement ∆Tss−r e f de 0 à

40 °C. Une perte de charge de 0,2 bar à été considéré pour les cas 2 et 3 entre la turbine et le rebouilleur.

Les formes suivantes de corrélations ont été retenues :
Wr eb(Tvap,q̇r eb) = q̇r eb

(
c0 + c1Tvap + c2T 2

vap + c ′
q̇r eb

)
Wss−r e f (Tvap , q̇r eb ,∆Tss−r e f ) = q̇r eb∆Tss−r e f

(
b0 +b1Tvap +b2T 2

vap

)
Wtur b(q̇r eb ,Tvap ,ηtur b) = ηtur bηmech q̇r eb

(
a0 +a1Tvap +a2T 2

vap

) (4.8)

avec Tvap en °C, q̇r eb en GJ/tCO2, et les travaux équivalents W en kWh/tCO2.

Les coefficients a{0,1,2}, b{0,1,2}, c{0,1,2} ont été identifiés par régression et sont présentés pour les trois

cas d’intégration au Tableau 4.2.

Cas 1 Cas 2 Cas 3
a0 0 93,349 90,106
a1 0 -0,25672 -0,18946
a2 0 -0,0016835 -0,0019406
b0 0,038378 0,038378 0,19813
b1 3,7558.10−5 3,7558.10−5 -0,0021817
b2 3,4751.10−6 3,4751.10−6 1,2221.10−5

c0 68,924 91,338 88,308
c1 0,097911 0,059701 0,13237
c2 -0,00032442 -0,00087119 -0,0012408
c ′ 0 0,37420 0,23178

TABLE 4.2.: Coefficients de l’équation (4.8) pour l’estimation de la charge parasite pour les trois cas
d’intégration

À titre d’illustration, la Figure 4.4 présente l’évolution de la charge parasite en fonction de la puissance

au rebouilleur et de la température de la vapeur pour le cas 3 d’intégration et sans sous-refroidissement

du condensat. La charge parasite augmente à la fois avec la température de la vapeur (qualité) et la

puissance au rebouilleur (quantité de la vapeur).

La Figure 4.5 présente la perte énergétique liée au sous-refroidissement du condensat du rebouilleur

avant sa réinjection dans le cycle vapeur de la centrale.
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FIGURE 4.4.: Évolution de la charge parasite sans sous-refroidissement du condensat en fonction de la
puissance au rebouilleur et de la température de la vapeur pour le cas d’intégration 3

Compression du CO2

La compression du CO2 permet l’augmentation de la pression jusqu’à la pression considérée pour le

transport du CO2, c’est-à-dire 110 bar. Le travail de compression et la quantité de chaleur intégrable ont

été corrélés pour deux types d’intégration de la chaleur de compression : un cas avec un refroidissement

intermédiaire à 42 °C et un cas à 28 °C. Le premier cas conduit à des travaux de compression plus

importants, mais la chaleur de compression peut être valorisée dans le cycle vapeur et il n’est pas

nécessaire d’utiliser d’eau de refroidissement. Le deuxième cas amène des travaux de compression plus

faibles, mais moins de chaleur intégrable est disponible, de l’eau de refroidissement supplémentaire est

également nécessaire.

Dans ce travail, les corrélations ont été obtenues à partir des simulations AspenPlus en fonction de la

pression d’entrée de 0,5 à 20 bar, le nombre d’étages de compression est ajusté pour avoir un taux de

compression de l’ordre de 2 pour chaque étage. Au-delà du point critique du CO2, la phase est dense et

une pompe est utilisée au lieu d’un compresseur pour amener le fluide jusqu’à la pression de transport.

Les corrélations obtenues sont de la forme :

Wcompr essi on(Pcond ) = d0 +d1 lnPcond (4.9)

q̇i ,comp (Pcond ) = ei + fi Pcond + gi P 2
cond i = 1,2 (4.10)
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FIGURE 4.5.: Perte énergétique engendrée par le sous-refroidissement du condensat du rebouilleur en
fonction de la différence de température et de la température de la vapeur

où Wcompr essi on est le travail de compression en kWh/tCO2, Pcond la pression d’admission en bar, et

q̇i ,comp la chaleur de compression intégrable dans le préchauffeur d’eau i du cycle vapeur en kWh/tCO2.

Les coefficients sont présentés dans le Tableau 4.3 pour les deux cas d’intégration.

d0 d1 e1 f1 g1 e2 f2 g2

Intégration (42 °C) 101,283 -26,389 130,67 -37,237 4,357 65,012 -22,945 3,188

Intégration (42 °C) +

refroidissement (28 °C)

95,824 -26,135 99,403 -18,103 1,719 31,161 -17,133 2,763

TABLE 4.3.: Coefficients pour l’estimation du travail de compression et de la chaleur de compression
intégrable

Intégration de la chaleur résiduelle

La chaleur résiduelle du procédé (par exemple au niveau du condenseur du strippeur ou des

refroidisseurs du train de compression) peut être intégrée pour préchauffer l’eau du cycle vapeur si

son niveau de température le permet, réduisant alors la pénalité énergétique du procédé de captage.

Cette chaleur est intégrée en dérivant une fraction du débit d’eau avant les préchauffeurs d’eau, l’eau de

cycle est alors préchauffée par la chaleur résiduelle plutôt que par un prélèvement vapeur avant d’être

réinjectée après le préchauffeur (Figure 4.7). Le débit dérivé est ajusté de façon à lisser les profils de

température et maximiser la récupération énergétique. Il s’ensuit immédiatement une limitation sur la

quantité de chaleur intégrable puisqu’on ne peut préchauffer plus d’eau qu’il n’y en a dans le cycle. Le
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FIGURE 4.6.: Travail de compression du CO2 jusqu’à 110 bar en fonction de la pression d’admission et de
la température de refroidissement intermédiaire

gain énergétique lié à l’intégration de la chaleur résiduelle s’écrit alors :

Wi nt ég r ati on(q̇r ési d ,{i=1,4}, q̇r eb ,Tr eb) =
4∑

i=1
ηP,i min

(
(1−xvap ).q̇max

P,i ; q̇r ési d ,i

)
−Wr e f r oi d (q̇r ési d ,i ) (4.11)

où q̇max
P,i est la quantité maximale de chaleur intégrable au niveau du préchauffeur i (en GJ/tCO2 ) ;

q̇r ési d ,i la quantité de chaleur intégrable au niveau du préchauffeur i ; et ηP,i le rendement marginal du

préchauffeur (exprimé en kWh/GJth), c’est-à-dire le gain électrique de production du cycle vapeur (en

kWh/tCO2) lorsque l’on intègre une quantité d’énergie thermique (en GJth/tCO2), incluant le travail de

pompage ; Wr e f r oi d est le travail des pompes d’eau de refroidissement permettant d’évacuer la chaleur

non intégrable ; xvap est la fraction de vapeur prélevée au niveau du crossover pipe corrélé par :

xvap = q̇r eb(α+βTvap ) (4.12)

avec Tvap en °C et q̇r eb en GJ/tCO2.

Seuls les quatre premiers préchauffeurs sont considérés dans cette étude puisque la température de

sortie du dernier préchauffeur est de 172 °C et on ne dispose pas de sources de chaleur à un tel niveau

de température dans les procédés aux amines.

La quantité de chaleur intégrable Qr ési d ,i est renvoyée par le simulateur de procédé et correspond à
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FIGURE 4.7.: Valorisation de la chaleur résiduelle du procédé de captage au niveau des préchauffeurs
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l’ensemble de la chaleur disponible entre les niveaux de température des préchauffeurs d’eau modulo le

pincement thermique des échangeurs de chaleurs considérés. Le Tableau 4.4 regroupe les températures

de l’eau en entrée et sortie de chaque préchauffeur, la quantité d’énergie maximale et le rendement

marginal des préchauffeurs.

Tentr ée Tsor t i e q̇max
P,i ηP,i α β

°C °C GJth/tCO2 % kWh/GJth Cas 1 5,585e-4 1,097e-6
P-1 32 67 0,379 9,14 25,4 Cas 2 7,837e-4 -1,428e-7
P-2 67 102 0,410 20,0 55,6 Cas 3 7,145e-4 8,359e-7
P-3 102 137 0,441 22,5 62,6
P-4 137 172 0,478 27,7 77,0

TABLE 4.4.: Températures d’entrée et de sortie, quantité maximale de chaleur intégrable et rendement
marginal des préchauffeurs d’eau basse pression et coefficients pour la fraction de vapeur
prélevée

Un exemple de détermination des quantités q̇r ési d ,i est présenté en Figure 4.8. Dans le cas représenté,

de la chaleur résiduelle du procédé est disponible entre 110 et 40 °C, correspondant à un condenseur

de strippeur, un pincement de 10 K est considéré. Compte tenu de la température d’entrée du premier

préchauffeur d’eau (32 °C), seule la chaleur au-dessus de 42 °C (32 °C + 10 K de pincement) est utilisable.

La portion d’énergie de 42 °C à 77 °C est alors valorisée dans le préchauffeur d’eau n°1 (Tentr ée = 32 °C,

Tsor t i e = 67 °C), et la portion de 77 à 110 °C est valorisée dans le préchauffeur n°2 (Tentr ée = 67 °C, Tsor t i e

= 102 °C). La chaleur entre 40 et 42 °C est perdue.

La chaleur perdue devra être évacuée par de l’eau de refroidissement, c’est-à-dire la chaleur ne

pouvant pas être intégrée du fait de son trop faible niveau de température. Cette évacuation nécessite

un travail de pompage de l’eau de refroidissement Wr e f r oi d ., estimé en calculant le travail d’une
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FIGURE 4.8.: Exemple de détermination des chaleurs valorisées dans les préchauffeurs pour une
disponibilité (chaleur résiduelle du procédé) de 40 à 110 °C et un pincement thermique
de 10 K

pompe d’eau de refroidissement dont le débit est ajusté pour obtenir un pincement constant le long

de l’échangeur d’évacuation de la chaleur. Ce travail peut être estimé en reprenant la formulation de

Liebenthal et al. (2011) :

Wr e f r oi d (q̇r e f r oi d ) = 107,83

4,184.∆T
q̇r e f r oi d (4.13)

où ∆T est l’augmentation de température de l’eau de refroidissement et q̇r e f r oi d est la quantité de

chaleur à évacuer (en GJth/tCO2 ) qui n’a pas pu être intégrée dans le poste d’eau.

La Figure 4.9 montre un exemple de récupération énergétique par intégration de la chaleur résiduelle

en fonction de la quantité de chaleur disponible entre 40 et 110 °C. Le travail récupéré augmente

naturellement avec la quantité de chaleur résiduelle disponible jusqu’à ce que le premier préchauffeur

d’eau atteigne sa quantité de chaleur maximale intégrable, d’où le changement de pente sur le travail

total récupéré. Puis, le deuxième préchauffeur atteint aussi son seuil maximal et le travail récupérable ne

fait que diminuer à mesure que la disponibilité de chaleur augmente du fait de l’augmentation du travail

des pompes d’eau de refroidissement. L’intégration de la chaleur résiduelle au niveau du préchauffeur

2 permet de récupérer plus de travail puisque son rendement marginal est plus élevé que celui du

préchauffeur 1.
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FIGURE 4.9.: Exemple d’évolution du travail équivalent de la chaleur totale disponible et de ses
contributions en fonction de la quantité de chaleur disponible entre 40 et 110 °C

4.3 INTÉGRATION ÉNERGÉTIQUE ET DISPONIBILITÉ DE LA CENTRALE

Dans les trois stratégies d’intégration, la chaleur résiduelle du procédé de captage et de compression

peut être intégrée thermiquement dans les préchauffeurs de l’eau d’alimentation du cycle vapeur en

fonction de leurs niveaux de température. Le préchauffage est effectué en réalisant une dérivation de

l’eau liquide avant le préchauffeur puis mélangé avec la ligne principale après le préchauffeur (Figure 4.7

de la page 110). Le fait d’intégrer la chaleur résiduelle diminue donc la puissance échangée dans le

préchauffeur de la ligne principale ; le prélèvement de vapeur à effectuer sur les turbines du cycle s’en

trouve ainsi diminué.

Les débits de vapeur prélevés dans les turbines doivent alors être ajustés lorsque la chaleur résiduelle

du procédé de captage et compression est intégrée dans le cycle vapeur. Ce type d’intégration peut donc,

a priori, constituer une source d’indisponibilité de la centrale, limitant les avantages de cette intégration.

Ce n’est cependant pas le cas puisqu’aucune opération de contrôle-commande supplémentaire n’est

nécessaire sur le cycle vapeur. En effet, la régulation des débits de vapeur prélevés sur un cycle vapeur

ne nécessite pas de contrôle-commande puisque ces débits s’ajustent naturellement en fonction de la

température de sortie du préchauffeur associé. Pour les trois premiers préchauffeurs (BP) du cycle, un

prélèvement de vapeur est réalisé sur une turbine, il est mélangé avec de l’eau liquide (condensat du

prélèvement de vapeur suivant) pour former un mélange diphasique qui va se condenser totalement et

se sous-refroidir dans le préchauffeur afin de chauffer l’eau d’alimentation. La Figure 4.10 présente le
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schéma de procédé simplifié du préchauffeur 1 avec le diagramme température-enthalpie associé. Un

prélèvement de vapeur sèche (p1) est réalisé sur la turbine BP et mélangé au condensat du prélèvement

2, cette vapeur humide se condense et se sous-refroidit dans le préchauffeur 1 afin de préchauffer l’eau

de cycle. Le système est dimensionné, au point de puissance nominal du cycle, de sorte que la pression

du prélèvement 1 corresponde à la pression de vapeur saturante à T i n,1
chaud , c’est-à-dire la température de

consigne de l’eau d’alimentation en sortie de préchauffeur T out ,1
f r oi d plus le pincement minimal ∆Tmi n du

préchauffeur.
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FIGURE 4.10.: Schéma de procédé simplifié du préchauffeur 1 du cycle vapeur et diagramme
température-enthalpie associé. Le prélèvement vapeur p1 est mélangé au liquide

Si la température T out ,1
f r oi d augmente lors de l’opération de la centrale, la pression de vapeur saturante

va alors augmenter, diminuant naturellement le débit prélevé dans la turbine par équilibrage des

pressions. Le même raisonnement s’applique en cas de diminution de cette température. Lors des

phases transitoire de la centrale (démarrage, arrêt, changement de charge), il n’est alors pas nécessaire

de réguler les débits des prélèvements de vapeur puisque ceux-ci vont s’ajuster automatiquement.

Lorsque de la chaleur est intégrée en dérivant une fraction de la ligne principale, le débit circulant

dans le préchauffeur 1 diminue et la température T out ,1
f r oi d augmente et donc le débit prélevé au niveau

du prélèvement p1 diminue. Dans le cas du procédé conventionnel les deux premiers préchauffeurs

sont saturés, c’est-à-dire que l’intégralité de l’eau est dérivée avant les préchauffeurs, les débits prélevés

deviennent nuls.

En conséquence, le risque d’indisponibilité supplémentaire lié à la valorisation de la chaleur résiduelle

du procédé de captage et compression du CO2 dans le cycle vapeur de la centrale est limité et ce type

d’intégration devrait être favorisée.
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4.4 ANALYSE TECHNICO-ÉCONOMIQUE

L’évaluation de la performance énergétique est une étape incontournable pour quantifier l’intérêt du

procédé en termes d’impact sur la production électrique. L’optimisation des paramètres opératoires

permet de déterminer le potentiel maximal d’un procédé donné du point de vue énergétique.

Néanmoins, la consommation énergétique seule est insuffisante pour comparer des technologies entre

elles puisque les aspects économiques sont omis. Par exemple, le projet européen CESAR a montré

l’intérêt de l’ajout d’un compresseur pour réaliser un LVC (Lean Vapour Compression), conduisant à

une réduction de la demande énergétique globale de l’ordre de 7 % pour de la MEA (Knudsen et al.,

2011). Toutefois, les compresseurs sont des éléments coûteux et il convient de prendre en compte cet

aspect pour la sélection d’une technologie de captage de CO2. Le chiffrage économique d’un procédé

offre alors un complément à la consommation énergétique puisqu’est considéré l’ensemble des surcoûts

opératoires et d’investissement dans le coût final.

Plusieurs ouvrages dédiés traitent de l’évaluation technico-économique des procédés, par exemple les

ouvrages de Garrett (1989), de Perry et Green (1997) ou le livre de Chauvel et al. (2001) dans le domaine

du raffinage. Dans cette partie, la procédure adoptée à EDF R&D pour l’estimation des coûts associés à

un procédé de captage et de compression du CO2 installé sur une centrale à charbon est décrite.

4.4.1 Cadre et propos de l’évaluation économique

En général, les études de coûts relatives au captage du CO2 ont deux types de vocations distinctes

(Herzog, 2011) : l’étude technologique (utilisée en support pour le choix de technologies, priorités de

R&D, capitaux d’investissements et marketing) et l’étude décisionnelle (utilisée en support des activités

législatives, juridiques et de régulation). La première catégorie, l’étude technologique, est souvent

utilisée pour comparer les coûts attendus de procédés alternatifs de captage de CO2 (Rubin et al., 2013b)

dans le cadre d’un processus de sélection de procédé ou d’études de faisabilité. Dans ce type d’études, il

est plus important d’estimer précisément les coûts relatifs des différentes technologies de captage plutôt

que la valeur absolue du coût du projet. La deuxième catégorie, l’étude décisionnelle, se concentre sur

la détermination aussi précise que possible du coût du projet à financer. Ce coût dépend de nombreux

choix économiques comme le type de combustible utilisé, la localisation du site, la disponibilité des

ressources ou encore la culture du risque du financier. En résumé, les études technologiques sont très

efficientes pour la comparaison de procédés, mais incertaines en valeur absolue alors que les études

décisionnelles sont très précises en valeur absolue mais difficilement comparable entre elles. Il est alors

crucial d’être extrêmement précautionneux lors des examens et de l’interprétation des coûts annoncés

par des études spécifiques.
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Rubin et al. (2013a) du Global CCS Institute ont édité un livre blanc proposant une méthodologie

et des éléments de langage communs pour améliorer la transparence de ces méthodes d’évaluations

économiques. Une version résumée est également disponible dans la littérature ouverte (Rubin et al.,

2013b). Il ne s’agit pas d’un ensemble d’hypothèses économiques et de postulats technologiques, mais

plutôt de recommandations d’ordre méthodologique et de propositions concernant les informations

minimales à communiquer, le détail de ces hypothèses est indiqué ci-après et en Annexe A pour la

centrale de référence.

En résumé, les coûts calculés dans ce travail correspondent à une centrale virtuelle de type Nth-of-a-

kind (NOAK), fonctionnant en base. Le coût du transport et du stockage n’est pas pris en compte puisque

trop dépendant du site choisi, les coûts calculés sont donc des coûts de captage et de compression.

S’agissant d’une nouvelle construction, la stratégie d’intégration énergétique 3 (turbinage de la vapeur

et désurchauffe par contact indirect) est systématiquement choisie puisqu’elle amène les meilleures

performances énergétiques.

Deux coûts peuvent être utilisés pour l’optimisation économique : le coût actualisé de l’électricité

(LCOE, Levelized Cost Of Electrecity) et le coût actualisé de la tonne de CO2 évitée. Le LCOE représente

le coût de la production électrique (exprimé en e/MWh) incluant toutes les dépenses de construction

et d’opération d’une centrale tout au long de sa durée d’exploitation. Le coût de la tonne de CO2 évitée

mesure le surcoût de l’électricité engendré par l’installation d’un système de captage de CO2. Il s’agit

d’une mesure d’un écart par rapport à la production d’une centrale de référence qui indique le montant

de la taxe CO2 qui équilibrerait les coûts de production avec et sans dispositif de captage. Cette grandeur

est plus pertinente que le coût de la tonne de CO2 captée, qui représente uniquement les coûts du

captage et ne tient pas compte de l’augmentation des coûts liée à la surconsommation de charbon pour

délivrer la même puissance.

Les deux grandeurs (LCOE et coût du CO2 évitée) sont équivalentes, on utilisera préférentiellement

le coût de la tonne de CO2 évitée pour mieux refléter le surcoût lié au captage. Le fait de travailler

directement en LCOE permet de s’affranchir d’une optimisation multiobjectif sur le CAPEX et l’OPEX

(comme l’étude de Lee et al., 2013) en se ramenant à une seule grandeur, qui plus est, économiquement

représentative.

4.4.2 Étapes du calcul

Le calcul économique à partir des simulations de procédés est réalisé suivant les étapes :

1. Dimensionnement les équipements

Deux trains de captage et compression du CO2 sont utilisés pour traiter l’ensemble des fumées de la

centrale ; cette scission provient de la limitation sur le diamètre des colonnes d’absorption, les plus larges
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du procédé de captage. Sur la base de son expérience des colonnes de raffinage sous vide, la compagnie

Fluor Daniel annonce pouvoir construire des colonnes jusqu’à 20 mètres de diamètre (Reddy, 2008). Au-

delà de ce diamètre, la distribution du gaz et du liquide ainsi que le support de la structure deviennent

trop compliqués à mettre en œuvre. En conséquence, les équipements sont dimensionnés pour traiter

la moitié de la charge et le coût des équipements est ensuite doublé.

2. Coût des équipements productifs

Le coût des équipements productifs de l’Unité de Captage et de Compression du CO2 (UCC) se calcule

à partir des coûts des équipements et de leur facteur d’installation par :

C EPUCC = 2.
∑
k

fi nst ,kCk (4.14)

où C EPUCC est le coût des équipements productifs de l’unité de captage de compression de CO2

(M€2011), Ck le coût de l’équipement k et fi nst ,k le facteur d’installation de l’équipement.

Le facteur d’installation dépend de l’équipement considéré et permet d’estimer le coût d’un

équipement installé à partir de son coût de production principal, ce facteur prend en compte tous les

frais supplémentaires liés à l’installation d’un équipement (matériels additionnels, frais de montage et

frais indirects).

Le coût est multiplié par deux puisque les équipements sont dimensionnés pour traiter la moitié de la

charge. L’annexe D regroupe les facteurs d’installation ainsi que les corrélations utilisées pour calculer

le coût des principaux équipements à partir des grandeurs dimensionnantes. Ces corrélations donnent

des estimations entre 20 % et 30 % du coût des équipements productifs.

Deux matériaux sont sélectionnés pour l’unité de captage, un acier carbone ordinaire et un acier

inox. Par défaut, l’acier carbone est choisi et l’acier inox est utilisé quand le risque de corrosion est

trop élevé. Sur la base des résultats des essais long terme réalisés lors du projet européen CESAR, il est

apparu que la corrosion intervient principalement dans les zones chaudes et diphasiques du procédé.

En conséquence, on choisira un acier inox pour de telles zones lorsque l’amine est corrosive (cas de la

MEA), par exemple pour le rebouilleur, le strippeur et les échangeurs avec ébullition (type InterHeated

Stripper).

3. Calcul du CAPEX

Le coût d’investissement (CAPEX, CAPital EXPenditure) de la centrale à charbon équipée de captage et

compression de CO2 s’obtient par addition du CAPEX de la centrale de référence et du CAPEX de l’unité

de captage et compression :

C APE X [M€2011] =C APE Xcentr al e +C APE XUCC (4.15)
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où le CAPEX de la centrale de référence est C APE Xcentr al e = 2 215 M€, et le CAPEX de l’unité :

C APE XUCC [M€2011] = feC EPUCC (4.16)

avec fe le facteur d’environnement, englobant tous les frais permettant de passer du coût brut des

équipements productifs au coût d’investissement total du procédé une fois installée. Différentes

méthodes d’estimation du CAPEX sont utilisées dans la littérature (voir Rubin et al., 2013b). La liste

des frais considérés dans ce travail est résumée dans la Figure 4.11 avec les fourchettes usuelles pour

la quantification des frais ainsi que les valeurs choisies pour ce travail :

◦ les frais de site comprenant le stockage des réactifs et des produits, les services généraux pour

l’aménagement, les accès et les bâtiments du site. Le coût dépend du type de site : utilisation d’un

site existant (brownfield) ou d’un nouveau site (greenfield).

◦ les frais d’ingénierie pour les études liées au projet et le paiement des licences de brevet.

◦ les frais de l’exploitant (owner’s costs) incluant de nombreux frais liés à l’installation du site (études

de faisabilité, permis, assurances, transactions financières, etc.).

◦ les frais des aléas et contingences du projet liés aux impondérables et incertitudes du projet.

◦ les frais d’installation incluant les échéanciers intercalaires de construction et les frais de

démarrage.

Dans cette étude, le facteur d’environnement englobant la totalité de ces frais est calculé à fe = 2,35.

Coût des équipements
productifs (CEP)

Frais de site

Frais d'ingénierie

Frais d'exploitant

Aléas & contingences

Frais d'installation

E
ng

in
ee

rin
g,

 P
ro

cu
re

m
en

t
an

d 
C

on
st

ru
ct

io
n 

(E
P

C
) 10 à 15 % CEP 

10 à 30 % EPC

→  21+4 %

15 à 45 % CEP

T
ot

al
 O

ve
rn

ig
ht

 C
os

t (
T

O
C

)

10 à 30 % EPC

C
A

P
E

X
 T

O
T

A
L

5 à 30 % TOC 

→  10 %

→  30 %

→  10 %

→  25 %

FIGURE 4.11.: Empilement des différents frais pour calculer le coût d’investissement total à partir du coût
des équipements productifs et valeurs retenues en orange (Le Moullec, 2013)

4. Calcul de l’OPEX

Les coûts opératoires (OPEX, OPerationnal EXpenditure) annuels se décomposent en plusieurs

termes :
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◦ Un coût fixe OPE X f i xe correspondant aux frais de personnel, maintenance et services généraux. Ce

coût est facilement quantifiable en fonction de l’application, il est généralement compris entre 2 et

4 % du CAPEX/an, et a été fixé à 3,0 % pour une centrale à charbon dans ce travail

◦ Un coût variable OPE Xvar correspondant aux consommables, frais de licence et taxes. Ce coût est

complexe à estimer et nécessite généralement un retour d’expérience. Pour une centrale à charbon,

on prendra 3,5 €/MWh.

◦ Le coût du combustible OPE Xcomb inversement proportionnel au rendement de la centrale et

dépendant du coût du marché. On prendra un coût du charbon à 10 €/MWh (environ 55 e par

tonne de charbon), incluant les frais de déchargement.

◦ Le coût de l’appoint de solvant OPE Xsol vant nécessaire pour compenser la volatilité du solvant et

son vieillissement (voir la section 4.4.3)

OPE X [M€2011/an] =OPE X f i xe +OPE Xvar +OPE Xcomb +OPE Xsol vant (4.17)

avec

OPE X f i xe = 0,03×C APE X (4.18)

OPE Xvar = 3,5.10−6 ×PCC S (4.19)

OPE Xcomb = 10−5 ×PCC S/ηCC S (4.20)

OPE Xsol vant = Csol vant∆msol vant ×H .ηCO2 .ECO2,r é f (4.21)

où le rendement de la centrale avec captage et compression de CO2 ηCC S est calculé par la relation (4.5)

à partir de la pénalité énergétique, la production annuelle d’électricité PCC S se calcule par :

PCC S [MWh/an] = Pr é f
ηCC S

ηr é f
H (4.22)

avec Pr é f la production électrique de la centrale de référence (975 MW), ηCC S et ηr é f . les rendements

nets de la centrale avec captage et de la centrale de référence. H est le nombre d’heures de

fonctionnement de la centrale. On supposera un fonctionnement en base avec 7600 heures de

fonctionnement par an. Csol vant est le coût du solvant (en €/kg), ∆msol vant est la perte de solvant (en

kg/tCO2), ηCO2 le taux de captage de CO2 (90% typiquement) et ECO2,r é f . les émissions de CO2 de la

centrale de référence. Pour 7600 heures de fonctionnement et 90% de captage, H .ηCO2 .ECO2,r é f . = 5,157

MtCO2 /an sont captées.

5. Coût de l’électricité et de la tonne de CO2 évitée

Le coût actualisé de production annuelle d’électricité (LCOE, Levelized Cost Of Electricity) se calcule à

partir des grandeurs précédentes par :
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LCOECC S [€/MWh] = fa .C APE X +OPE X

PCC S
(4.23)

où fa est le facteur d’actualisation permettant d’actualiser l’investissement et de le répartir sur la durée

de vie de la centrale. L’actualisation permet de ramener sur une même base financière des flux financiers

disponibles à des horizons de temps différents. Est ainsi prise en compte l’aversion au risque d’aléas

économiques et technologiques ainsi que l’immobilisation des capitaux (impossibilité de placement et

d’investissements, pertes d’opportunité). Ce facteur d’actualisation est fonction de la durée de vie de la

centrale n et du taux d’actualisation a :

fa = a(1+a)n−1

(1+a)n −1
(4.24)

Le taux d’actualisation a traduit la préférence pour le court terme avec un temps de retour sur

investissement faible (taux d’actualisation élevé) ou la prise de risque sur le long terme (taux faible). Une

entreprise cherchant des projets rapidement rentables choisira des taux typiquement compris entre 15

et 18 % alors qu’une entreprise voulant s’assurer des revenus stables sur le long terme choisira des taux

d’actualisation de 8 à 10 %.

Pour une centrale de 40 ans de durée de vie et un taux d’actualisation de 8 %, le facteur d’actualisation

est de 0,0776. L’inverse de fa représente la durée de vie actualisée du projet, soit 13 ans dans le cas

présent.

A partir du LCOE, le coût de la tonne de CO2 évitée se déduit directement :

CCO2,évitée [€/t] = LCOECC S −LCOEr é f

ECO2,r é f −ECO2,CC S
(4.25)

où LCOECC S est le coût de l’électricité (en €/MWh) avec captage et compression du CO2, LCOEr é f . le

coût de l’électricité de la centrale de référence (54,1 €/MWh), ECO2,r é f les émissions spécifiques de CO2

de la centrale de référence (ECO2,r é f = 0,773 tCO2/MWh = 754tCO2.h−1/975MW) et ECO2,CC S les émissions

spécifiques de CO2 de la centrale avec captage (hors transport et stockage) :

ECO2,CC S [t/MWh] = (1−ηCO2)ṁCO2

Pr é f

ηr é f

ηCC S
(4.26)

4.4.3 Appoint de solvant

En opération, il est nécessaire de compenser les pertes en solvant par un appoint de solvant frais

qui représente un OPEX supplémentaire, ces pertes sont d’origines physique et chimique. La perte

physique de solvant est due à l’entrainement du solvant sous forme de vapeur ou d’aérosol en tête de

l’absorbeur et du strippeur dont une partie est récupérée par les laveurs de fumées. La perte chimique
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liée à la dégradation provient de deux sources principales : la dégradation thermique et la dégradation

oxydante. La dégradation thermique se déroulant à haute température et pression partielle en CO2, elle

est favorisée dans le strippeur. La dégradation oxydante étant liée à la présence d’oxygène, d’oxydes de

soufre et d’oxydes d’azote dans les fumées, elle a principalement lieu dans l’absorbeur (Gouedard et al.,

2012).

Ces deux types de mécanismes ont été largement étudiés dans la littérature, avec un accent mis sur

l’identification des produits de dégradation et des mécanismes réactionnels, dont une revue détaillée est

notamment fournie par Gouedard et al. (2012). Les essais en laboratoire se concentrent alors sur l’étude

découplée des phénomènes de dégradation, soit de la dégradation thermique seule (e.g. Lepaumier,

2008; Freeman et Rochelle, 2012) ou de la dégradation oxydante seule (e.g. Lepaumier, 2008; Clossmann

et al., 2009; Voice et Rochelle, 2011).

Afin de limiter la dégradation de l’amine, plusieurs stratégies sont proposées dans la littérature comme

l’utilisation d’inhibiteurs (Voice et Rochelle, 2011), la remobilisation de l’amine à l’aide d’un reclaimer

par distillation, de résines échangeuses d’ions ou électrodialyse (Dumée et al., 2012) ou la diminution

de la teneur en oxygène dans le solvant en utilisant par exemple de l’adsorption sur un support (Ogawa

et al., 2012) ou par désorption sous vide (Iijima et al., 2012).

Malheureusement, il semble à l’heure actuelle encore difficile de quantifier les taux de dégradation à

l’échelle d’un procédé complet compte tenu de la disparité des études et montages expérimentaux ainsi

que du manque de retour d’expérience sur les systèmes préventifs et palliatifs pour différents solvants.

Afin de réaliser une estimation économique de cet appoint de solvant, on cherchera néanmoins des

ordres de grandeurs de ces taux de dégradation à l’échelle du procédé pour tenter de représenter le

mieux possible la propension des amines à se dégrader. Pour ce faire, on dispose de mesures de perte

de solvant sur le pilote industriel des projets européens CASTOR et CESAR pour la MEA 30 %m et le

solvant CESAR 1 (AMP 19 %m + PZ 12 %m) pendant 5000 heures, la MEA conduisant à des pertes de

l’ordre de 2,0 kg/tCO2 et l’AMP+PZ à des pertes de 0,73+0,15 kg/tCO2 (voir Knudsen et al., 2011). Des

données d’autres pilote sont également disponibles dans la littérature, comme par exemple le pilote de

Nieaderhaussem où la dégradation de la MEA fut mesurée de l’ordre de 0,3 kg/tCO2 (Moser et al., 2011).

La dégradation du solvant étant variable selon le procédé utilisé (conditions opératoires) et la centrale

(polluants), les données des projets CASTOR et CESAR ont été choisies car elles permettent de comparer

différents solvants sur une même configuration.

De plus, certaines études de la littérature ont estimé les taux de dégradation relatifs de plusieurs

amines. En particulier, Voice et Rochelle (2011) ont étudié les pertes par dégradation oxydante de la

MDEA, AMP, PZ et MDEA/PZ ; Lepaumier (2008) les pertes par dégradation thermique et oxydante de la

MEA, MDEA et AMP ; Clossmann et al. (2009) les pertes thermique et oxydante de la MDEA et MDEA/PZ
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et Freeman et Rochelle (2012) la dégradation thermique de nombreuses amines dont la PZ et la MEA.

Par recoupement des différentes données de la littérature pour les phénomènes isolés avec les

données à l’échelle procédé des projets européens, on peut estimer les pertes de solvant en relatif par

rapport à la MEA à l’aide de la formule :

∆Cami ne

∆CME A
≈ 0,6

Pami ne

PME A
+1,0

τther m
ami ne

τther m
ME A

+0,4
τox

ami ne

τox
ME A

(4.27)

où ∆C est la perte en amine en kg/tCO2, et les trois termes respectivement la volatilité relative de l’amine

par rapport à la MEA à 30°C (calculée par le modèle eUNIQUAC), le taux de dégradation thermique relatif

à la MEA, et le taux de dégradation oxydante relatif à la MEA.

Le Tableau 4.5 synthétise les ordres de grandeur obtenus pour les pertes en amines à partir du

recoupement des données de la littérature ainsi qu’une estimation du coût à l’aide de données de

fournisseurs. Dans leur revue, Dumée et al. (2012) indiquent que les systèmes industriels sont capables

de régénérer entre 83 et 98 % des amines dégradées thermiquement. Pour l’estimation des taux de

dégradation globaux des amines, on considèrera donc un taux de régénération de 85 % des amines

dégradées thermiquement.

Volatilité (30°C) Thermique Oxydante Estimation Estimation du Coût de
(kg/tCO2) (kg/tCO2) (kg/tCO2) avec reclaimer coût du solvant l’appoint

MEA 0,6 1,0 0,4 1,1 kg/tCO2 4 €/kg 4,4 €/tCO2

MDEA 0,01 0,3 < 0,1 0,1 kg/tCO2 5 €/kg 0,5 €/tCO2

AMP 0,7 0 < 0,1 0,7 kg/tCO2 6 €/kg 4,2 €/tCO2

PZ 0,2 < 0,1 < 0,1 0,2 kg/tCO2 9 €/kg 1,8 €/tCO2

TABLE 4.5.: Estimation des pertes en amines à l’échelle du procédé par recoupement de données de la
littérature et estimation du coût des amines

De cette analyse simplifiée ressortent des tendances générales cohérentes avec la littérature citée ci-

dessus. La MEA reste l’amine se dégradant le plus rapidement des quatre amines présentées. La MDEA

semble être l’amine la plus intéressante puisqu’elle montre une grande résistance à la dégradation

oxydante et est peu volatile, ses produits de dégradation thermique peuvent être régénérés à l’aide

d’un reclaimer. L’AMP offre une grande résistance à la dégradation thermique et oxydante mais se

révèle la plus volatile ; il peut alors être intéressant d’utiliser un laveur de gaz opérant à plus basse

température pour récupérer plus de solvant. La PZ est également un bon candidat puisque très résistante

à la dégradation et peu volatile.

Cette approche très simplifiée permet de tenir compte de l’influence de la température sur la

volatilité via le modèle thermodynamique, mais ne tient pas compte de l’influence de la température

et des polluants contenus dans les fumées sur la dégradation thermique et oxydante du solvant. Une
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température maximale d’opération est alors imposée en fonction de l’amine (Freeman et Rochelle, 2012)

. Une approche plus fine consisterait à intégrer des cinétiques intrinsèques de dégradation au code de

calcul. Alternativement, des cinétiques apparentes à l’échelle du procédé peuvent être déterminées sur

des pilotes industriels en fonction de la température et des teneurs en polluants à l’instar de Supap et al.

(2009) qui fournissent une corrélation de cinétique de dégradation apparente, à l’échelle d’un procédé,

pour la MEA en fonction de la teneur en MEA, O2, SO2 et CO2 dans la solution.

4.5 OPTIMISATION PARAMÉTRIQUE D’UN PROCÉDÉ

En se basant sur le simulateur de procédés décrit ci-avant ainsi que sur les évaluations des

performances, un algorithme d’optimisation peut être utilisé pour minimiser la fonction objectif

choisie, énergétique ou économique, en optimisant les paramètres opératoires et les spécifications de

dimensionnement. La fonction objectif énergétique est utilisée pour trouver le minimum énergétique

du procédé de dimensions fixes. La fonction économique est utilisée pour optimiser simultanément les

paramètres opératoires et de conception par rapport au coût du procédé. Il est conseillé d’effectuer une

optimisation énergétique afin d’obtenir une initialisation correcte (au moins en termes d’OPEX) pour

l’optimisation économique.

4.5.1 Élaboration de modèles réduits de transfert

Du fait du nombre important d’itérations du simulateur de procédé et de l’optimiseur, les modèles

des différentes opérations unitaires sont utilisés très fréquemment ; le strippeur est par exemple calculé

plus de 100 fois pour le procédé conventionnel à la MEA au cours d’une optimisation.

Puisque la résolution des modèles de transfert de l’absorbeur et du strippeur peuvent parfois être

complexe (selon les conditions d’entrées) et gourmandes en temps de calcul, une réduction de modèle

a été effectuée en utilisant des réseaux de neurones articifiels pour ces deux unités. Les réseaux de

neurones permettent, une fois ”entrainés”, de fournir une modélisation d’un système complexe et

peuvent prédire les sorties de ce système en fonction de ses entrées. Ce type d’outil a déjà été utilisé

notamment par Sipöcz et al. (2011) pour représenter l’intégralité d’un procédé conventionnel à la MEA

en termes de taux de captage, de puissance au rebouilleur et de taux de charge riche afin d’incorporer ce

modèle neuronal dans un simulateur de centrale.

Le réseau de neurones choisi est un réseau feedfoward composé d’une couche cachée utilisant

la tangente hyperbolique comme fonction d’activation et d’une couche de sortie avec une fonction

d’activation linéaire. Chaque couche est composée de neurones calculant la somme pondérée de ses

entrées et passant la valeur calculée à travers une fonction d’activation (Figure 4.12).
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FIGURE 4.12.: Structure d’un neurone artificiel j , les entrées xi sont pondérées des poids wi j et ajoutées
à une valeur seuil b j , la valeur résultante passe à travers une fonction d’activation f

Les poids et valeurs seuils de chaque neurone doivent être déterminés (entrainement du réseau de

neurones) par régression à l’aide de données ”expérimentales”, ici les simulations des colonnes de

transfert. En conséquence, un plan d’expérience a été réalisé pour couvrir l’ensemble de la gamme

des paramètres d’entrée. Environ 3000 simulations ont alors été réalisées pour chaque colonne et les

données ont été utilisées pour entrainer le réseau de neurones. La boite à outils NeuralNetwork de

MATLAB™ a été utilisée pour effectuer l’entrainement. Les valeurs régressées des poids et seuils ont

ensuite été implémentées dans le code Fortran pour reproduire les réseaux de neurones entraînés.

Le nombre de neurones dans la couche cachée est empiriquement ajusté pour atteindre la précision

désirée, 20 neurones sont choisis pour chacune des couches cachées de l’absorbeur et du strippeur. Une

analyse de sensibilité a été effectuée pour déterminer les meilleures variables d’entrées et de sorties. La

Figure 4.13 présente la structure du réseau de neurones utilisé pour la colonne d’absorption, la structure

est similaire pour celle de strippage.

Les neuf paramètres d’entrées pour l’absorbeur sont : la hauteur de garnissage, les débits molaires

partiels liquide de H2O, CO2, Amine, la température d’entrée du liquide, les débits molaires partiels

gazeux de H2O, CO2, N2 et la température d’entrée du gaz. De façon similaire, les neuf paramètres

d’entrées pour le strippeur sont : la hauteur de garnissage, les débits molaires partiels liquide de H2O,

CO2, Amine, la température d’entrée du liquide, les débits molaires partiels gazeux de H2O, CO2, la

pression et la température d’entrée du gaz. Les paramètres de sortie sont les mêmes dans les deux cas :

la quantité de CO2 et d’eau échangées et les températures de sortie du liquide et du gaz.

Le Tableau 4.6 présente les ordres de grandeur de certaines grandeurs représentatives des sorties des

colonnes ainsi que les écarts moyens absolus entre les données de simulation et les prédictions du réseau

de neurones. Les grandeurs présentées sont la teneur molaire en eau de la sortie gaz, le taux de charge
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FIGURE 4.13.: Structure du réseau de neurones adopté pour la réduction du modèle d’absorbeur

TABLE 4.6.: Ordre de grandeur des sorties principales des colonnes et écarts moyens absolus entre les
réseaux de neurones et les simulations de colonnes de transfert

yH2O (%) α (mol/mol) TL (°C) TG (°C)
Absorbeur Ordre de grandeur 10-30 0,3-0,5 40-60 40-60

Écart moyen absolu 0,05 0,0004 0,10 0,12
Strippeur Ordre de grandeur 40-70 0,1-0,3 100-125 90-120

Écart moyen absolu 0,72 0,0025 0,44 0,38

de la sortie liquide et les températures de sorties. Les écarts observés sont suffisamment faibles pour

utiliser les modèles réduits des colonnes d’absorption et de strippage à la place des modèles complets.

Ce type de réduction de modèle permet alors de réduire significativement le temps de calcul et permet

d’augmenter la robustesse du code de simulation de procédé en remplaçant une opération complexe à

converger dans certains cas par un calcul direct.

4.5.2 Algorithme d’optimisation

Une fois la fonction objectif choisie et les paramètres opératoires à optimiser sélectionnés, le problème

d’optimisation à résoudre se présente sous la forme d’une optimisation non linéaire avec des contraintes

liées aux bornes des variables :

minxΦ(x) ; x ∈Rn

xi n f ≤ x ≤ xsup

(4.28)

avec Φ la fonction objectif choisie, x le vecteur des variables à optimiser, et leurs bornes associées xi n f

et xsup .
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Aucune contrainte supplémentaire n’est nécessaire puisque la contrainte de 90% de captage de CO2

est directement traitée dans le simulateur de procédé en tant que contrôleur ajustant le débit de solvant

et la régénération du CO2 est contrôlée par la puissance apportée au rebouilleur.

Deux méthodes d’optimisation sont utilisées et leurs performances comparées dans ce travail, une

méthode de recherche directe et une méthode d’optimisation quadratique successive.

Recherche directe

Les méthodes de recherche directe ne nécessitent pas d’évaluation du gradient de la fonction objectif

et sont simples à mettre en place. La plupart des méthodes dérivent de la méthode du simplexe

consistant en l’évaluation de la fonction objectif aux sommets d’une figure géométrique régulière

appelée simplexe. Le simplexe évolue au cours des itérations en remplaçant le plus mauvais point

jusqu’à encadrement du point optimal. Pour éviter la rigidité liée au simplexe, Box (1965) ainsi que

Nelder et Mead (1965) proposèrent d’utiliser une figure flexible en remplaçant le plus mauvais point

par sa réflexion par rapport au centre de gravité des autres points.

Afin de gérer les contraintes aux bornes, lorsqu’un nouveau point est en dehors du domaine de

définition, il est possible de le déplacer successivement à mi-chemin de la direction précédente jusqu’à

obtenir un point inclus dans le domaine de définition. Alternativement, un changement de variable peut

être effectué à l’aide d’une transformation sinus pour se ramener à un problème sur R comme proposé

par Box (1966). Dans ce travail, une transformation sinus a été effectuée pour s’affranchir des bornes des

variables et l’implémentation Fortran de l’algorithme de Nelder-Mead fourni par Burkardt (2011) a été

utilisée.

Optimisation quadratique successive

La deuxième méthode utilisée dans ce travail est une recherche par programmation quadratique suc-

cessive (SQP, Successive Quadratic Programming). L’idée générale consiste à réaliser un développement

de Taylor au deuxième ordre du Lagrangien du problème (4.28) à chaque itération. Les sous-problèmes

quadratiques résultants sont alors résolus par une méthode de type quasi-Newton.

Cette méthode a l’avantage d’offrir une base théorique plus solide que les méthodes par recherche

directe et permet de traiter des problèmes plus généraux avec des contraintes non linéaires

additionnelles :

minxΦ(x) ; x ∈Rn

g j (x) = 0 j = 1, ...,me

h j (x) ≤ 0 j = me +1, ...,m

xi n f ≤ x ≤ xsup

(4.29)
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où Φ est la fonction objectif, x les paramètres à optimiser, g les contraintes d’égalité, h les contraintes

d’inégalités, xi n f et xsup les bornes des variables.

La routine Fortran NLPQLP de Dai et Schittkowski (2008) a été implémentée dans ce travail, qui

utilise la méthode BFGS modifiée par Powell (1978) comme méthode de quasi-Newton. Le gradient de la

fonction objectif est calculé par différence finie avant, avec le pas recommandé par Schittkowski (2010).

Comparaison des méthodes

Les deux méthodes d’optimisation ont été comparées pour le cas d’un procédé conventionnel

à la MEA. Les deux fonctions objectifs et leurs paramètres associés ont été étudiés. L’optimisation

énergétique consiste à optimiser deux paramètres : le taux de charge pauvre du solvant et la

pression au strippeur (n = 2). L’optimisation économique nécessite l’optimisation des paramètres

de dimensionnement principaux en complément : hauteur de l’absorbeur, hauteur du strippeur et

pincement thermique de l’économiseur, du rebouilleur et du condenseur (n = 7).

TABLE 4.7.: Comparaison des performances des deux méthodes d’optimisation pour le procédé
conventionnel à la MEA en fonction du nombre de paramètres à optimiser

n = 2 (énergétique) n = 7 (économique)
NLPQLP Nelder-Mead NLPQLP Nelder-Mead

Nombre d’itérations 7 29 28 196
Nombre d’évaluations de la fonction 46 32 191 204

Les résultats sont présentés dans le Tableau 4.7, les itérations ont été arrêtées lorsque la précision sur

les paramètres à optimiser était de ε= 10−3 ; dans tous les cas, les méthodes ont convergé vers la solution.

La méthode SQP converge en moins d’itérations que la méthode par recherche directe pour les deux

cas. Pour une optimisation à 2 paramètres, la recherche directe converge avec moins d’évaluations de la

fonction que la méthode SQP, qui demande le calcul du gradient de la fonction objectif et qui effectue une

recherche linéaire à chaque itération. Pour l’optimisation à 7 paramètres, les deux méthodes convergent

avec presque le même nombre d’évaluations de la fonction. La méthode SQP est alors plus adaptée

puisque le nombre d’évaluations de la fonction augmente moins fortement que pour la méthode par

recherche directe, en plus d’être plus satisfaisante sur le plan théorique.

4.6 CONCLUSION

À ce stade, un ensemble de modèles a été développé et intégré dans un environnement de simulation

et d’optimisation dédié aux procédés de captage par absorption chimique. Un aperçu du logiciel
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développé est présenté en Annexe E avec la métrique du code, la structure générale et l’arborescence

du projet.

Une approche corrélative basée sur des simulations AspenPlus a été proposée pour étudier

l’intégration énergétique entre les procédés de captage et la centrale de production d’électricité.

Plusieurs stratégies d’intégration sont proposées en fonction du type d’intégration à réaliser, une

intégration conservative adaptée à l’installation sur des centrales existantes et deux intégrations

adaptées à de nouvelles constructions.

L’évaluation des performances énergétiques est une étape nécessaire dans l’évaluation du potentiel

d’un procédé mais insuffisante pour conclure sur sa pertinence d’un point de vue économique.

Une procédure d’analyse technico-économique a alors été présentée permettant d’estimer le coût de

l’électricité produite et de la tonne de CO2 évitée à partir des simulations de procédés. Ces estimations

économiques permettent de réaliser une sélection pertinente de procédé en termes de coûts relatifs,

mais les valeurs absolues des coûts doivent être considérées précautionneusement.

Finalement, l’ensemble des méthodes proposées dans ce chapitre permet de disposer d’un

environnement de travail flexible et robuste permettant d’étudier plusieurs procédés et de déterminer

automatiquement leur optimum énergétique et/ou économique. Le prochain chapitre, plus appliqué,

présente des études réalisées sur des procédés complets en utilisant le logiciel développé.





CHAPITRE 5

Évaluations énergétique et économique de procédés

L’objectif de ce chapitre est de montrer des exemples d’études ayant été réalisées avec l’outil

développé et présenté dans les chapitres précédents. Dans un premier temps, le procédé conventionnel

à la MEA est étudié d’un point de vue purement énergétique avec une attention particulière portée sur

l’influence de la stratégie d’intégration avec la centrale. Le procédé conventionnel correspond à une

boucle classique d’absorption et de désorption constituée d’un absorbeur, d’un économiseur et d’un

strippeur (Figures 1.6 de la page 8 et 1.7 de la page 10). Le solvant de référence utilisé pour le captage

est une solution aqueuse à 30 % massique de monoethanolamine (MEA). Dans un deuxième temps,

l’influence des paramètres de conception du procédé sur le coût est étudiée.

En second lieu, une optimisation simultanée des paramètres de conception et opératoires est réalisée

en ne présupposant pas de dimensionnement fixé, avec comme fonction objectif le coût du CO2 évité.

Les résultats des deux approches sont ensuite comparés.

Différentes modifications individuelles de procédés sont ensuite sélectionnées dans les catégories de

modifications présentées en introduction et étudiées afin d’identifier leur mode de fonctionnement ainsi

que leur potentiel.

5.1 OPTIMISATION ÉNERGÉTIQUE DU PROCÉDÉ CONVENTIONNEL

L’approche classique en évaluation technico-économique consiste à réaliser un dimensionnement

sommaire des équipements à l’aide d’heuristiques de dimensionnements, à simuler le procédé obtenu,

et à le chiffrer économiquement puis éventuellement à revenir sur certains équipements jugés sensibles.

Cette première approche est tout d’abord réalisée avec une conception conventionnelle pour laquelle les

paramètres opératoires sont optimisés d’un point de vue énergétique puis le coût du procédé obtenu est

calculé.
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5.1.1 Optimisation des paramètres opératoires

Dans un premier temps, un dimensionnement conventionnel est adopté pour étudier la dépense

énergétique et le coût associés à un tel procédé. Ainsi, l’absorbeur est constitué d’une section de 15 m

de garnissage structuré (Mellapak 250Y), le strippeur d’une section de 10 m du même garnissage, ces

hauteurs sont estimées à l’aide d’une méthode par unité de transfert HUT/NUT et par similitudes

avec des pilotes industriels réalisés. Tous les échangeurs de chaleur sont dimensionnés en prenant un

pincement thermique minimal de 10 K.

Les deux grandeurs opératoires de ce procédé sont alors : le taux de charge pauvre du solvant

en tête d’absorbeur et la pression au strippeur. L’influence de ces deux paramètres sur la puissance

au rebouilleur a déjà été discutée dans le Chapitre 3. Bien qu’il s’agisse de la dépense énergétique

majoritaire du procédé, la puissance au rebouilleur n’est pas une grandeur suffisante pour mesurer la

pénalité énergétique totale du procédé. Aussi, le travail équivalent à cette pénalité énergétique est utilisé

comme descripteur de la dépense énergétique du procédé. La Figure 5.1 présente l’évolution de cette

pénalité énergétique (à gauche) en fonction du taux de charge pauvre pour différentes pressions au

strippeur. À droite de la Figure 5.1 est reporté le coût du CO2 évité correspondant.
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FIGURE 5.1.: Pénalité énergétique et coût du CO2 évité en fonction de la pression au strippeur et du taux
de charge pauvre pour une conception conventionnelle

Quelle que soit la pression au strippeur, la pénalité énergétique passe par un minimum en fonction

du taux de charge pauvre du fait de la compétition entre les termes de chaleur de strippage et de chaleur

sensible constitutives de la puissance au rebouilleur. La pression du strippeur a un effet triple sur la

pénalité énergétique : une augmentation de la pression diminue le travail de compression du CO2 en tête

de strippeur, la quantité de vapeur nécessaire diminue également puisque l’enthalpie d’absorption du

CO2 dans la MEA est supérieure à l’enthalpie de vaporisation de l’eau, mais la qualité de la vapeur requise
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(température) augmente. Dans le cas présent, l’augmentation de la qualité de la vapeur est compensée

par les deux autres termes puisqu’on assiste uniquement à une diminution de la dépense énergétique

avec la pression au strippeur. A noter que la pression maximale tolérée au strippeur correspond à la

température au-delà de laquelle le solvant se dégrade trop rapidement, soit environ 125 °C pour la MEA

(Freeman et Rochelle, 2012), correspondant à une pression au strippeur d’environ 2,1 bar.

Le coût du CO2 évité suit la même évolution que la pénalité énergétique, ce qui n’est pas surprenant

puisque les dimensions des équipements principaux sont fixées dans cette première analyse ; une

diminution de la dépense énergétique entraîne une diminution de l’OPEX en conservant le CAPEX

quasi constant. Une pression plus élevée au strippeur permet également de réduire le coût du train de

compression et réduit la section du strippeur donc son coût, pour une augmentation d’épaisseur de

virole limitée dans cette gamme de pression.

En se fixant comme contrainte une pression maximale au strippeur de 2,1 bars, les paramètres

opératoires (taux de charge, pression) sont optimisés par la méthode présentée dans le chapitre

précédent en choisissant l’une ou l’autre des fonctions objectif. Les résultats d’optimisation sont

présentés dans le Tableau 5.1. L’optimum économique est légèrement différent de l’optimum

énergétique, mais compte tenu de la précision de corrélations du coûts des équipements, on peut

considérer que les optima sont confondus.

TABLE 5.1.: Optimum énergétique et économique pour un dimensionnement classique du procédé
conventionnel à la MEA

Fonction objectif
énergétique

Fonction objectif
économique

Taux de charge pauvre, ∈ [0;0,5] 0,245 0,241
Pression au strippeur,∈ [0,5;2,1] 2,1 bars 2,1 bars
Débit de solvant 21,0 t/tCO2 20,7 t/tCO2

Puissance au rebouilleur 3,49 GJ/tCO2 3,48 GJ/tCO2

Pénalité énergétique 307 kWh/tCO2 308 kWh/tCO2

9,9 %-pts 9,9 %-pts
CAPEX unité de captage et compression 614 Me 614 Me
LCOE avec captage et compression 86,9e/MWh 86,8e/MWh
Coût du CO2 évité 48,6e/tCO2 48,5e/tCO2

Ces résultats ont été obtenus en considérant le cas n°3 d’intégration énergétique avec la centrale,

c’est-à-dire celui correspondant à une construction récente d’une centrale avec unité de captage et

compression intégrée avec la stratégie de désurchauffe de la vapeur proposée par LINDE.

5.1.2 Stratégie d’intégration avec la centrale

La Figure 5.2 compare les trois cas d’intégration pour le procédé conventionnel à la MEA. Pour les

trois cas, le terme de rebouillage est prépondérant, la compression représente entre 20 et 25 % de la
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perte énergétique totale (76 kWh/tCO2 pour 2,1 bars de pression au strippeur). Le fait de détendre la

vapeur prélevée dans une turbine au lieu de la détendre dans une vanne permet de réduire de 20 % la

perte énergétique (94 kWh/tCO2 pour le cas 2). L’intégration de la chaleur résiduelle permet également de

gagner environ 7 % (environ 20 kWh/tCO2). Le simple fait de désurchauffer la vapeur avec un échangeur

de chaleur (cas 3) permet un gain immédiat de 2 kWh/tCO2 (0,14 %-pts) sur la centrale. Il est à noter

que le travail de compression est inférieur au travail récupéré par la turbine additionnelle, il est alors

envisageable de coupler les arbres de rotation et d’entrainer le train de compression avec la détente de

la vapeur, on s’affranchit alors du rendement électromécanique du train de compression même si celui-

ci est déjà élevé (entre 95 et 98 %).

-150

-100

-50

0

50

100

150

200

250

300

350

400

450

CAS 1 CAS 2 CAS 3

W1(kWh/tCO2)

375 kWh/tCO2

12,0 %-pts
57,0 €/MWh

312 kWh/tCO2

10,0 %-pts
49,1 €/MWh

307 kWh/tCO2

9,9 %-pts
48,6 €/MWh

compression

auxiliaires

rebouilleur

turbinage

intégration

TOTAL

charge
parasite

FIGURE 5.2.: Comparaison entre les trois cas d’intégration pour le procédé conventionnel à la MEA

Entre le cas 1 d’une part et les cas 2 et 3 d’autre part, on remarque que la charge parasite diminue

grâce à la récupération de travail dans la turbine mais le terme lié au rebouilleur augmente. Cette

augmentation est lié au type de détente, qui est isenthalpe dans le cas 1 (vanne) et quasi-isentrope dans

les cas 2 et 3 (turbine). La vapeur une fois détendue est donc plus froide en entrée du rebouilleur dans

les cas 2 et 3 et il est alors nécessaire de prélever plus de vapeur sur le cycle pour compenser cette perte.

Le travail récupéré par la turbine compense toutefois cette augmentation.

Concernant l’intégration de la chaleur de compression et de la chaleur résiduelle du procédé dans

le cycle vapeur de la centrale, il est important de noter que dans cette configuration les deux premiers

préchauffeurs d’eau sont intégralement saturés. Dans le cas d’intégration 3, il est nécessaire de prélever

environ 29 % de la vapeur au niveau du crossover pipe et seulement 50 % de la chaleur disponible
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aux niveaux de température du préchauffeur 1 (32 à 67 °C) peut être intégrée, et 45 % de la chaleur

disponible aux niveaux de température du préchauffeur 2 (67 à 102 °C). En conséquence, une quantité

non négligeable de chaleur est dissipée dans de l’eau de refroidissement, presque autant que la chaleur

intégrée. Deux solutions sont envisageables pour réduire cette perte : la première consiste à valoriser

la chaleur résiduelle du procédé de captage au sein même de celui-ci, c’est le rôle de certaines

modifications de procédés. La seconde solution consiste à augmenter le niveau de température de la

chaleur disponible pour qu’elle puisse être intégrée dans les préchauffeurs d’eau 3 (102 à 137 °C) et 4

(137 à 172 °C). Ce changement des niveaux de température peut être réalisé dans le train de compression

en ajustant les rapports de compression et les températures de refroidissement pour avoir de la chaleur

de meilleure qualité, au détriment du travail à fournir aux compresseurs. Cette solution offre d’autres

perspectives d’améliorations mais ne sera pas étudiée dans ce travail qui se focalise sur le procédé de

captage en lui-même.

5.1.3 Chiffrage économique

Cette analyse énergétique d’un procédé de captage est valable en valeur absolue uniquement pour le

dimensionnement des équipements principaux considérés ici, mais fournit d’excellentes tendances sur

l’intérêt de réaliser une intégration énergétique avec la centrale de production électrique et fournit un

coût de la tonne de CO2 évitée (sans transport et stockage) que l’on prendra comme référence pour

l’étude de procédé : 48,5 e2011/tCO2. La Figure 5.3 présente la répartition du LCOE avec captage et

compression avec la part des CAPEX actualisés et des OPEX (gauche) ainsi que la répartition du CAPEX

de l’unité de captage et compression (droite).
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FIGURE 5.3.: Répartition du coût de l’électricité avec captage et compression du CO2 et répartition du
CAPEX de l’unité de captage. Résultat de l’optimisation énergétique à dimensionnement
fixé

L’investissement supplémentaire lié à l’installation d’une unité de captage et compression représente,

une fois actualisé, 9 % du coût de l’électricité. Cette relativement faible proportion est liée à la durée
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de vie assez longue de la centrale (40 ans), aux OPEX importants de la centrale et au faible taux

d’actualisation (8 %) qui traduit la propension de l’investisseur à privilégier des revenus sur le long terme.

Le coût opératoire du charbon représente 32 % du coût total de l’électricité, cette part importante traduit

la forte pénalité énergétique du procédé de captage et compression, nécessitant un apport de charbon

supplémentaire d’environ 8 % sur les 32 %. Parmi les coûts d’investissement du procédé de captage,

la compression représente presque la moitié du CAPEX. Ce coût est élevé du fait des forts volumes à

traiter et du fort rapport de pression entre l’entrée (2,1 bar) et la sortie (110 bar). Pour un solvant donné,

ce coût est quasi incompressible du fait de la limitation en pression du strippeur. Les autres pôles de

dépenses du procédé de captage sont répartis entre le préconditionnement des fumées (lavage à la

soude, ventilateurs de tirage), la zone d’absorption (absorbeur, laveur de fumées, pompe), la zone de

strippage (strippeur, rebouilleur, condenseur et pompe) et les échangeurs de chaleurs (économiseur et

refroidisseur de solvant). Le strippage représente une part plus importante que l’absorption, malgré une

colonne plus petite, à cause du choix d’un acier inox plutôt qu’un acier carbone pour les équipements

opérant en milieu diphasique et à haute température. Pour un solvant moins corrosif, le fait d’utiliser

un acier carbone réduirait cette part. À noter également la part relativement importante de l’appoint de

MEA (4 %) sur le coût de l’électricité, cette part pourrait être réduite en utilisant les stratégies évoquées

précédemment comme un lavage avancé des fumées, l’utilisation d’additifs inhibiteurs ou encore des

dispositifs diminuant la fraction d’oxygène dans le solvant.

Ainsi, réduire les coûts économiques revient essentiellement à réduire la dépense énergétique

du procédé (OPEX charbon) tout en limitant l’augmentation du CAPEX souvent lié à l’installation

d’équipements supplémentaires et plus imposants. L’intérêt de l’analyse technico-économique en

complément de l’analyse énergétique réside justement dans la considération de ces deux aspects.

Par la suite, on désignera comme procédé conventionnel heuristique ce même procédé conventionnel

à deux colonnes opérant à la MEA, de pénalité énergétique 308 kWh/tCO2 , soit 9,9 %-pts de perte sur le

rendement net de la centrale, pour un coût du CO2 évité de 48,5e/tCO2 .

5.2 PROCÉDÉ CONVENTIONNEL ÉCONOMIQUEMENT OPTIMAL

Dans la section précédente, les hauteurs des colonnes et pincements des échangeurs étaient fixées

à des valeurs issues d’heuristiques du génie chimique. Pourtant, celles-ci influent directement sur les

performances énergétiques du procédé ainsi que sur son CAPEX. La hauteur de l’absorbeur va en

effet conditionner le taux de charge riche en pied de colonne, d’où le débit de solvant nécessaire. La

hauteur du strippeur va notamment conditionner la quantité de vapeur nécessaire pour régénérer le

CO2 pour le temps de contact imparti et la quantité de vapeur résiduelle sortant en tête du strippeur
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qui se condensera dans le condenseur. Les pincements thermiques des échangeurs vont directement

influer sur les niveaux de température aux différents points du procédé et donc les quantités de chaleur

échangées. Afin de comprendre le rôle de ces paramètres et appréhender leur impact sur le coût du

procédé, un balayage paramétrique est d’abord réalisé à partir du point énergétiquement optimal

précédemment obtenu, puis l’optimisation économique multiparamètres est présentée.

5.2.1 Hauteur des colonnes

Le balayage paramétrique sur les hauteurs de garnissage de l’absorbeur et du strippeur est présenté en

Figure 5.4. Concernant l’absorbeur, on observe un minimum économique en fonction de la hauteur de

garnissage. À mesure que la hauteur de l’absorbeur augmente, le taux de charge riche en pied de colonne

se rapproche du taux de charge maximum atteignable, réduisant le débit de solvant nécessaire. Pour

chaque taux de charge pauvre donné en tête de colonne, il existe une hauteur minimale nécessaire afin

de réaliser la séparation. Ainsi, lorsque la hauteur de l’absorbeur diminue, il est nécessaire d’augmenter

le débit de solvant nécessaire afin de réaliser l’objectif de 90 % de captage de CO2, augmentant alors la

consommation énergétique du procédé (OPEX). La hauteur en-deçà de laquelle le coût va croître quasi

exponentiellement va bien entendu fortement dépendre du taux de charge pauvre. Le coût augmente

de nouveau lorsque le CAPEX supplémentaire du garnissage n’est pas compensé par une diminution

suffisante de l’OPEX.
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FIGURE 5.4.: Évolution du coût du CO2 évitée en fonction des hauteurs de garnissage de l’absorbeur et
du strippeur (autres paramètres fixés)

De façon similaire, le coût du CO2 évité passe par un minimum en fonction de la hauteur

du strippeur. Le temps de contact entre la vapeur et le solvant augmente avec la hauteur de
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garnissage, favorisant la condensation de la vapeur pour régénérer le CO2, ce qui diminue les pertes

thermiques au condenseur. Ici encore, le coût du procédé augmente après une certaine hauteur lorsque

l’investissement supplémentaire devient prépondérant, cet effet est amplifié dans le cas du strippeur par

le choix d’un acier inox plutôt que carbone pour la zone de strippage. La position du minimum dépend

également du taux de charge pauvre, de la pression et des pincements thermiques des échangeurs qui

vont déterminer les températures des flux d’entrées.

5.2.2 Pincements thermiques des principaux échangeurs

Concernant les échangeurs de chaleur, un pincement thermique faible implique une grande surface

d’échange. Cette diminution de l’écart de température entre les fluides diminue les pertes exergétiques

liées au transfert d’énergie, mais au prix d’une surface et donc d’un coût plus important. Le balayage

paramétrique sur les pincements des échangeurs est présenté en Figure 5.5.

Pour le rebouilleur comme pour l’économiseur, le coût du procédé passe par un minimum en fonction

du pincement thermique (Figure 5.5). Ce minimum est atteint à un pincement faible pour le rebouilleur

(6 K) alors qu’il est plus élevé pour l’économiseur (17 K). Le pincement du rebouilleur impacte

directement la qualité de la vapeur nécessaire pour la régénération du solvant, d’où la préférence pour

des pincements thermiques faibles, l’investissement supplémentaire étant largement compensé par le

gain sur la pénalité énergétique. Le pincement de l’économiseur va influencer la température d’entrée

du liquide dans le strippeur donc principalement la chaleur sensible à apporter, mais également la

température d’entrée dans le condenseur et la température du solvant pauvre, c’est-à-dire la quantité

d’eau de refroidissement nécessaire.

Le pincement du condenseur du strippeur va déterminer la température du reflux du condenseur

vers le strippeur ainsi que la quantité de chaleur échangée. Une température faible va permettre une

précondensation de la vapeur du strippeur par contact direct avec de l’eau froide et limiter les pertes

thermiques au condenseur. D’autre part, il est important de noter que la chaleur dissipée dans cet

équipement est partiellement intégrée dans le cycle vapeur de la centrale, dans la limite de la capacité

maximale des préchauffeurs d’eau et des niveaux de température correspondants. Avec la stratégie

d’intégration considérée ici (cas n°3), le balayage paramétrique (Figure 5.5) révèle qu’il est toujours

plus intéressant de travailler à plus faible température dans le condenseur. Malgré tout, l’amplitude de

variation est largement réduite par rapport aux autres grandeurs de conception, rendant cet équipement

moins prioritaire à optimiser que les autres.
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FIGURE 5.5.: Évolution du coût de la tonne de CO2 évitée en fonction des pincements thermiques des
échangeurs de chaleur (autres paramètres fixés)

5.2.3 Optimisation multi-paramètres

Les balayages paramétriques permettent de fournir une initialisation assez fine des paramètres de

conception du procédé conventionnel. En partant de cette initialisation, une optimisation simultanée

de tous les paramètres du procédé est réalisée, aussi bien les conditions opératoires (taux de charge

pauvre, pression au strippeur) que de dimensionnement (hauteurs des colonnes et pincements des

échangeurs), soit 7 paramètres. A noter, que le diamètre des colonnes est ici ajusté pour opérer à 80 % de

l’engorgement (cas conservatif). Les résultats de l’optimisation sont présentés dans le Tableau 5.2.

TABLE 5.2.: Résultat de l’optimisation technico-économique du procédé conventionnel à la MEA
Paramètres optimums Résultats unité de captage et compression
Taux de charge pauvre, ∈ [0;0,5] 0,201 Débit de solvant 15,6 t/tCO2

Pression au strippeur, ∈ [0,5;2,1] 2,1 bar Pénalité énergétique 266 kWh/tCO2

Hauteur garnissage absorbeur, ∈ [5;30] 20,0 m Puissance au rebouilleur 3,04 GJ/tCO2

Hauteur garnissage strippeur, ∈ [5;30] 16,2 m Perte de rendement 8,5 %-pts
Pincement économiseur, ∈ [3;40] 28,1 K CAPEXUCC 616 Me
Pincement rebouilleur, ∈ [3;40] 5,7 K LCOEUCC 84,1e/MWh
Pincement condenseur, ∈ [3;40] 5,0 K Coût du CO2 évité 44,3e/tCO2

L’optimisation simultanée de tous les paramètres a permis de passer d’un coût de la tonne de CO2

évité de 48,5 e/tCO2 à 44,3 e/tCO2, soit un gain économique d’environ 9 %. Les paramètres obtenus

sont sensiblement différents de ceux utilisés dans le dimensionnement conventionnel ci-avant puisque

le taux de charge pauvre a diminué de 0,241 à 0,201 mol/mol, les deux colonnes ont des hauteurs de

garnissages élevées mais surtout le pincement thermique minimal de l’économiseur a une valeur très

élevée de 28,1 K. Ces résultats illustrent la préférence à certains choix opérationnels et technologiques
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lorsque l’on traite de l’analyse technico-économique plutôt qu’énergétique.

Le faible taux de charge pauvre ainsi que la hauteur de garnissage importante dans l’absorbeur

indiquent la tendance économique à favoriser les débits de solvants faibles, ce qui diminue directement

la chaleur sensible à apporter, réduit légèrement la perte de solvant et réduit la taille de tous les

équipements. Le pincement élevé de l’économiseur est un peu plus délicat à analyser et découle

très probablement du choix d’intégration énergétique avec la centrale électrique. Avec ce choix de

dimensionnement, la température d’entrée du solvant riche en tête de strippeur est plus faible (~90 °C)

que dans le cas conventionnel (~110 °C), ce qui diminue la chaleur à évacuer au niveau du condenseur

et donc la quantité de chaleur disponible potentiellement intégrable dans le cycle vapeur au niveau

des préchauffeurs d’eau. Or, le maximum de chaleur intégrable dans les deux premiers préchauffeurs

du cycle est atteint dans le cas conventionnel (Tableau 5.3) et l’excédent doit être évacué par de l’eau

de refroidissement, ce qui représente un travail de pompage supplémentaire. Dans le cas optimal,

la disponibilité de chaleur diminue drastiquement au niveau de température du préchauffeur 2 (67-

102 °C), ce qui permet tout de même d’être à saturation du préchauffeur mais en diminuant la quantité

d’eau de refroidissement.

TABLE 5.3.: Répartition des chaleurs intégrables dans les préchauffeurs d’eau et disponibilité du procédé
de captage et compression

Conventionnel
heuristique

Conventionnel
optimisé

Taux de prélèvement de vapeur du cycle 29,0 % 24,6 %
Chaleur maximale intégrale préchauffeur 1 GJ/tCO2 0,27 0,29
Disponibilité pour préchauffeur 1 GJ/tCO2 0,54 0,50
Chaleur maximale intégrale préchauffeur 2 GJ/tCO2 0,29 0,31
Disponibilité pour préchauffeur 2 GJ/tCO2 0,99 0,34

La répartition du coût de l’électricité et du CAPEX de l’unité de captage et de compression est

présentée en Figure 5.6. La répartition du coût de l’électricité n’a que très peu varié entre le cas

conventionnel et le cas optimal. En revanche, le CAPEX de l’unité de captage a évolué puisque les

colonnes ont une taille supérieure au cas conventionnel et l’économiseur voit sa taille quasiment

diminuée par trois.

Ce nouveau dimensionnement des équipements et conditions opératoires associés sera désigné

comme procédé conventionnel optimisé dans la suite, correspondant à une pénalité énergétique de

266 kWh/tCO2 , soit 8,5 %-pts de perte sur le rendement net de la centrale, pour un coût du CO2 évité

de 44,3e/tCO2 .
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FIGURE 5.6.: Répartition du coût de l’électricité avec captage et compression du CO2 et répartition du
CAPEX de l’unité de captage. Résultat de l’optimisation économique

5.2.4 Apport de l’approche économique

Pour conclure sur l’étude du procédé conventionnel à la MEA, l’optimisation couplée avec une analyse

technico-économique se révèle une méthode tout à fait pertinente pour l’étude des performances d’un

procédé. Notamment, l’optimisation conjointe des paramètres de dimensionnement du procédé et des

conditions opératoires permet un gain substantiel là où des balayages paramétriques classiques ne

permettent que difficilement de prendre en compte les dépendances des paramètres entre eux. Les

paramètres optimums trouvés sont en effet assez différents de ceux trouvés à l’aide des heuristiques

de dimensionnement, voire peu intuitifs pour le cas du pincement de l’économiseur.

Ainsi, cette approche est judicieuse autant d’un point de vue économique (9 % de réduction du coût

du CO2 évité) que d’un point de vue énergétique (14 % de réduction de la pénalité énergétique), ce qui

montre l’intérêt d’une méthodologie holistique considérant les aspects techniques et économiques de

l’ensemble de la centrale de production électrique couplée au procédé de captage et compression du

CO2.

5.3 ÉVALUATION DE MODIFICATIONS DE PROCÉDÉS

Dans cette section, quelques modifications individuelles de procédés sont choisies parmi les trois

catégories de la classification proposée en Chapitre 1 (Figure 5.7) : amélioration de l’absorption (ICA,

refroidissement intermédiaire de l’absorbeur et IHA, chauffe intermédiaire de l’absorbeur), intégration

énergétique (SSF, alimentation étagée du strippeur) et effets de pompe à chaleur (LVC, compression de

la vapeur pauvre ; et SOC, compression de la vapeur du strippeur).
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FIGURE 5.7.: Modifications individuelles du procédé conventionnel

5.3.1 Refroidissement et chauffe intermédiaire de l’absorbeur (ICA, IHA)

Le principe du refroidissement intermédiaire de l’absorbeur est de prélever le solvant à une certaine

hauteur d’absorbeur, de le refroidir et de le réintroduire dans l’absorbeur à la même hauteur. L’objectif

est de favoriser la force motrice thermodynamique par une diminution de la température et donc une

augmentation de la solubilité du CO2 dans le solvant. Des taux de charge riche plus élevés sont alors

attendus, diminuant le débit de solvant nécessaire pour atteindre l’objectif de 90 % de captage. Il s’ensuit

une réduction directe de la puissance au rebouilleur par diminution de la chaleur sensible à apporter,

au prix d’un échangeur de chaleur supplémentaire et d’eau de refroidissement. Néanmoins, la vitesse

de réaction est également réduite par la diminution de température et cette modification apparaît

alors comme intéressante lorsque l’absorption est limitée par la thermodynamique plutôt que par la

cinétique. Dans le même esprit, Aroonwilas et Veawab (2011) proposent de favoriser la cinétique plutôt

que la thermodynamique en chauffant le solvant. A l’inverse donc, cette modification est intéressante

lorsque l’absorption est limitée par la cinétique plutôt que par la thermodynamique. En conséquence,

les réductions de pénalité énergétiques obtenues seront fortement dépendantes de la compétition
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cinétique-thermodynamique du solvant utilisé.

Ces deux modifications sont en réalité identiques du point de vue de l’architecture du procédé,

seules la hauteur et la température de l’échangeur changent. Pour cette configuration, il est nécessaire

d’optimiser la position et la température de l’échangeur, en plus des paramètres du procédé

conventionnel.

La Figure 5.8 représente l’évolution de la pénalité énergétique en fonction de la température de

l’échangeur intermédiaire et pour trois positions dans l’absorbeur (à partir du pied de l’absorbeur).

Lorsque l’échangeur est positionné en pied d’absorbeur (5 %), il est plus intéressant de travailler à

basse température alors qu’en tête (75 %) il devient plus intéressant de travailler à une température

plus importante. À 25 % du pied de l’absorbeur, il existe une température optimale du point de vue

de la pénalité énergétique. Ce balayage simple sur les deux variables associées à la modification permet

de bien mettre en exergue la compétition entre thermodynamique et cinétique au sein de la colonne.

Il apparaît alors que le transfert est plutôt limité par la thermodynamique en pied de colonne pour

une solution aqueuse de MEA alors qu’en tête de colonne la cinétique est plus limitante. La cinétique

réactionnelle de la MEA étant déjà élevée, il semble plus avantageux de favoriser la thermodynamique

pour maximiser la concentration en CO2 dans la phase liquide d’après la Figure 5.8.
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FIGURE 5.8.: Illustration de la compétition thermodynamique-cinétique. Pénalité énergétique en
fonction de la température de consigne de l’échangeur pour différentes hauteurs relatives
de l’échangeur (depuis le pied de colonne)

Après ce balayage paramétrique, une optimisation économique a été réalisée en cherchant les

paramètres opératoires (taux de charge pauvre, pression au strippeur, température de consigne de

l’échangeur) et de conception (hauteur relative de l’échangeur, hauteurs des colonnes et pincements
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des échangeurs) optimums pour cette modification de procédé. Les résultats sont présentés dans le

Tableau 5.4.

TABLE 5.4.: Résultat de l’optimisation technico-économique du procédé ICA/IHA opérant à la MEA
Paramètres optimums Résultats unité de captage et compression
Taux de charge pauvre, ∈ [0;0,5] 0,198 Débit de solvant 15,2 t/tCO2

Pression au strippeur, ∈ [0,5;2,1] 2,1 bar Pénalité énergétique 264 kWh/tCO2

Hauteur garnissage absorbeur, ∈ [5;30] 21,1 m Puissance au rebouilleur 2,97 GJ/tCO2

Hauteur garnissage strippeur, ∈ [5;30] 16,2 m Perte de rendement 8,5 %-pts
Pincement économiseur, ∈ [3;40] 29,0 K CAPEXUCC 622 Me
Pincement rebouilleur, ∈ [3;40] 5,4 K LCOEUCC 84,1e/MWh
Pincement condenseur, ∈ [3;40] 5,0 K Coût du CO2 évité 44,3e/tCO2

Hauteur relative échangeur, ∈ [2;98] 5,1 %
Température de consigne, ∈ [20;80] 32,3 °C

Le point optimal obtenu confirme les tendances observées avec le balayage paramétrique puisque

l’échangeur optimal est positionné en pied de colonne avec une température de consigne basse. D’un

point de vue énergétique, l’ajout de cette modification est peu intéressant puisqu’elle n’a permis de

gagner que 2 kWh/tCO2. D’un point de vue économique, l’ajout d’un échangeur supplémentaire ainsi

que d’une hauteur de garnissage supplémentaire (1,1 m de plus) constitue un CAPEX supplémentaire (+

6 M€, soit +1 %) qui n’est pas compensé par la réduction de l’OPEX lié à la pénalité énergétique. Ainsi,

cette modification de procédé ne permet pas de diminuer le coût de la tonne de CO2 évitée lorsque le

procédé opère avec une solution aqueuse de MEA.

5.3.2 Alimentation étagée du strippeur (SSF)

L’alimentation étagée du strippeur consiste à séparer le solvant riche froid sortant de l’absorbeur en

deux courants, le premier est directement injecté en tête de strippeur et le deuxième est préchauffé

dans l’économiseur avant d’être introduit dans le strippeur à une hauteur inférieure au premier courant.

Deux phénomènes améliorant l’efficacité énergétique du procédé sont attendus, tout d’abord l’injection

du solvant froid en tête de strippeur permet une condensation partielle de la vapeur sortant du

garnissage, réduisant alors la chaleur dissipée dans le condenseur et en conséquence la puissance

au rebouilleur via le terme de chaleur de strippage. Deuxièmement, cette modification permet un

meilleur échange de chaleur en harmonisant les différences de température le long de l’économiseur.

En effet, l’écart de température n’est pas constant dans cet échangeur pour le procédé conventionnel

et le pincement minimal est localisé du côté de l’absorbeur. L’ajustement du débit de solvant circulant

dans cet échangeur permet alors d’obtenir des écarts constants dans l’économiseur, ce qui améliore

l’intégration énergétique.

Pour cette configuration, il est nécessaire d’optimiser le taux de partage du courant riche et la position

d’injection dans le strippeur, en plus des paramètres du procédé conventionnel.
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Le Tableau 5.5 regroupe les résultats de l’optimisation paramétrique. Le taux de partage optimal

du solvant riche est atteint lorsque les profils de température dans l’économiseur sont parfaitement

parallèles, c’est-à-dire pour un pincement thermique constant le long de l’échangeur et égal au

pincement minimal.

TABLE 5.5.: Résultat de l’optimisation technico-économique du procédé SSF opérant à la MEA
Paramètres optimums Résultats unité de captage et compression
Taux de charge pauvre, ∈ [0;0,5] 0,204 Débit de solvant 15,5 t/tCO2

Pression au strippeur, ∈ [0,5;2,1] 2,1 bar Pénalité énergétique 264 kWh/tCO2

Hauteur garnissage absorbeur, ∈ [5;30] 21,0 m Puissance au rebouilleur 2,97 GJ/tCO2

Hauteur garnissage strippeur, ∈ [5;30] 17,7 m Perte de rendement 8,5 %-pts
Pincement économiseur, ∈ [3;40] 30,0 K CAPEXUCC 626 Me
Pincement rebouilleur, ∈ [3;40] 5,6 K LCOEUCC 84,3e/MWh
Pincement condenseur, ∈ [3;40] 5,0 K Coût du CO2 évité 44,5e/tCO2

Hauteur relative échangeur, ∈ [2;98] 91,5 %
Taux de partage, ∈ [1;99] 3,1 %

Par rapport au procédé conventionnel heuristique (c’est-à-dire 9,9 %-pts de perte pour 48,5 e/tCO2),

cette modification se révèle particulièrement efficace car elle permet de réduire la pénalité énergétique

du procédé en ne nécessitant pas d’équipement coûteux supplémentaire. Ainsi, la pénalité énergétique

est réduite à 264 kWh/tCO2 (8,5 %-pts) et le coût de la tonne de CO2 évitée à 44,5 e/tCO2. En revanche,

elle ne permet pas d’obtenir un gain significatif dès lors que tous les paramètres sont optimisés

simultanément (cas du procédé conventionnel optimisé).

La Figure 5.9 présente les profils de différence de températures dans l’économiseur pour le procédé

conventionnel conçu avec les heuristiques de dimensionnement, le procédé conventionnel optimisé

économiquement et le procédé avec alimentation étagée du strippeur (SSF). Le pincement minimal

est localisé côté absorbeur (gauche de la Figure) pour le procédé conventionnel et le procédé

conventionnel optimisé. Les profils de température deviennent parfaitement parallèles (pincement

thermique constant) quand un SSF est utilisé, ce qui amène un gain sur la pénalité énergétique par

rapport au procédé conventionnel (de 308 à 264 kWh/tCO2, soit 15 % de gain relatif). En revanche,

le pincement de l’économiseur est élevé (près de 30 K) dans le cas conventionnel optimisé et le fait

d’améliorer légèrement l’échange thermique n’amène que peu de gain (de 2 kWh/tCO2). Le gain relatif

lié au fait de rendre constant le pincement thermique le long de l’échangeur peut être interprété comme

le rapport des surfaces entre les deux cas : aire du rectangle pour un pincement constant et aire sous la

courbe (
∫

T.dQ). Dans le cas du procédé conventionnel optimisé, l’aire sous la courbe est beaucoup

plus grande que pour le procédé conventionnel heuristique donc le gain énergétique au niveau de

l’échangeur est relativement moins important. Cette modification revient donc principalement à offrir

une précondensation de la vapeur en tête de strippeur. D’un point de vue économique, aucun gain n’est

observé par rapport au procédé conventionnel optimisé. En effet, bien qu’il soit nécessaire de rajouter
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environ 1 mètre de garnissage en tête de strippeur, sa section est réduite et le coût du strippeur est

similaire au cas conventionnel optimisé.
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FIGURE 5.9.: Profils de différence de températures dans l’économiseur pour le procédés conventionnel
heuristique, conventionnel optimisé et alimentation étagée du strippeur (SSF). Le côté
absorbeur est à gauche de la Figure et le côté strippeur à droite.

5.3.3 Compression de la vapeur pauvre (LVC)

La compression de la vapeur pauvre consiste à détendre le solvant pauvre chaud sortant en pied

de strippeur, à comprimer le gaz résultant de la détente (principalement de la vapeur d’eau) jusqu’à

la pression du strippeur afin de l’utiliser comme vapeur de strippage par mélange avec la sortie gaz

du rebouilleur. Cette modification utilise un effet de pompe à chaleur afin de convertir de la chaleur

sensible du solvant pauvre en chaleur latente de meilleure qualité en utilisant un travail mécanique

supplémentaire afin de réduire l’énergie à apporter au rebouilleur. Cette modification est pertinente

lorsque le travail mécanique apporté au compresseur est significativement inférieur au travail électrique

économisé en diminuant le prélèvement de vapeur sur le cycle.

Pour cette configuration, il est nécessaire d’optimiser la pression de détente, en plus des paramètres

du procédé conventionnel.

La Figure 5.10 présente l’évolution de la pénalité énergétique et du coût du CO2 évité en fonction

de la perte de charge appliquée au LVC pour 1,5 et 2,1 bars de pression au strippeur. À mesure que la

pression du flash diminue (augmentation de la perte de charge), la désorption de la vapeur augmente,

se substituant alors à la vapeur du rebouilleur et conduit à une diminution de la pénalité énergétique

par effet de pompe à chaleur. Toutefois, le rapport de compression augmente également à mesure que
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la perte de charge augmente, augmentant alors le travail du compresseur. Les courbes énergétiques

passent par un minimum pour une perte de charge environ égale à la moitié de la pression au strippeur.

L’optimum économique est obtenu pour une perte de charge inférieure à l’optimum énergétique.

Ceci est dû à l’augmentation du coût d’installation du compresseur, en plus de l’augmentation de sa

consommation électrique, d’où une augmentation simultanée du CAPEX et de l’OPEX. Il apparaît que

l’implémentation d’un LVC est d’autant plus intéressante que la pression du strippeur est élevée puisque

de meilleurs COP (coefficients de performances) sont obtenus pour la pompe à chaleur. De l’acier inox a

été sélectionné pour le compresseur du LVC afin d’éviter les risques de rosée corrosive due à la présence

de traces de MEA dans la vapeur sortant du flash du LVC.
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FIGURE 5.10.: Évolution de la pénalité énergétique et du coût du CO2 en fonction de la perte de pression
du LVC pour deux pressions au strippeur (autres paramètres constants)

Le Tableau 5.6 regroupe les paramètres opératoires et de conception obtenus en réalisant

l’optimisation économique de ce procédé. Le gain d’un point de vue énergétique est conséquent puisque

la puissance au rebouilleur est de 2,24 GJ/tCO2 pour un travail de compression moindre (environ

15 kWh/tCO2), conduisant à une perte de rendement de 7,5 %-pts.

TABLE 5.6.: Résultat de l’optimisation technico-économique du procédé LVC opérant à la MEA
Paramètres optimums Résultats unité de captage et compression
Taux de charge pauvre, ∈ [0;0,5] 0,200 Débit de solvant 15,6 t/tCO2

Pression au strippeur, ∈ [0,5;2,1] 2,1 bar Pénalité énergétique 233 kWh/tCO2

Hauteur garnissage absorbeur, ∈ [5;30] 20,0 m Puissance au rebouilleur 2,24 GJ/tCO2

Hauteur garnissage strippeur, ∈ [5;30] 14,0 m Perte de rendement 7,5 %-pts
Pincement économiseur, ∈ [3;40] 23,0 K CAPEXUCC 667 Me
Pincement rebouilleur, ∈ [3;40] 5,67 K LCOEUCC 83,0e/MWh
Pincement condenseur, ∈ [3;40] 5,0 K Coût du CO2 évité 42,4e/tCO2

Perte de charge LVC, ∈ [0;2,1] 0,74 bar

Ce résultat peut être interprété à l’aide de la comparaison du COP du LVC d’une part et du COP de
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l’équivalent de la pompe à chaleur du prélèvement de vapeur. Le COP du système de compression de la

vapeur pauvre s’écrit alors comme :

COPLV C = ∆Qr eb

Wcomp
' 5,3 (5.1)

où COPLV C est le COP de la pompe à chaleur correspondant au LVC (en Jth/Je), ∆Qr eb le gain en termes

de puissance au rebouilleur apporté par le LVC (en GJth/tCO2) et Wcomp le travail du compresseur du LVC

(en GJe/tCO2).

Le COP équivalent au prélèvement de vapeur économisé peut s’exprimer comme :

COPvap = ∆Qr eb

Wr eb(Tvap,Qr eb)
' 3,3 (5.2)

où COPvap est le COP de la pompe à chaleur correspondant au prélèvement de vapeur, fournissant la

puissance au rebouilleur en utilisant la même quantité d’électricité que celle perdue par extraction de la

vapeur (en Jth/Je), et Wr eb le travail équivalent au manque à produire du fait du prélèvement de vapeur.

Le fait que le COP du LVC (5,3 Jth/Je) soit 60 % supérieur à celui du prélèvement de vapeur (3,3 Jth/Je)

permet d’expliquer le gain conséquent sur la pénalité énergétique totale.

Cette modification est également très intéressante d’un point de vue économique malgré le CAPEX

supplémentaire du compresseur du LVC puisque le coût de la tonne de CO2 évité est de 42,4 e/tCO2

contre 44,3e/tCO2 pour le procédé conventionnel optimisé.

5.3.4 Compression de la vapeur du strippeur (SOC)

La compression de la vapeur sortant en tête du strippeur est une autre utilisation d’un effet de pompe

à chaleur. Dans le procédé conventionnel, le gaz sortant du strippeur est partiellement condensé avant

compression. Le SOC consiste à comprimer directement ce courant gazeux jusqu’à une certaine pression

et à utiliser la condensation de la vapeur pour fournir une partie de la puissance au rebouilleur. Le

condensat est alors retourné en tête de strippeur en lieu du reflux du condenseur. Par ce biais, le débit

de vapeur prélevé est diminué, moyennant un travail mécanique supplémentaire.

Pour cette configuration, il est nécessaire d’optimiser le rapport de compression du SOC et le

pincement du nouvel échangeur, en plus des paramètres du procédé conventionnel.

La Figure 5.11 présente les performances énergétique et économique obtenues par balayage

paramétrique du rapport de compression du SOC pour deux pressions au strippeur. À mesure que le

rapport de compression augmente, la pression de l’échangeur du SOC côté vapeur augmente de même

que la qualité de la vapeur et la quantité d’eau susceptible de se condenser, d’où une diminution

de la pénalité énergétique totale. En revanche, au-delà d’un certain taux de compression il n’y a

plus suffisamment d’eau à condenser ; la pénalité énergétique augmente alors, puisque le travail de
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compression augmente avec le rapport de compression. Le coût du CO2 suit la même évolution avec une

amplitude plus importante une fois l’optimum dépassé puisque le compresseur coûte plus cher à opérer

(travail de compression) mais est également plus cher à l’achat. C’est pourquoi l’optimum économique

est atteint pour des rapports de compression plus faible que pour l’optimum énergétique.

Comme pour le LVC, il est plus avantageux d’opérer le strippeur à plus haute pression afin de

bénéficier de meilleurs coefficients de performance pour la pompe à chaleur, cet effet est d’autant plus

marqué d’un point de vue économique.
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FIGURE 5.11.: Évolution de la pénalité énergétique et du coût du CO2 en fonction du taux de compression
du SOC pour deux pressions au strippeur (autres paramètres constants)

Cette modification est intéressante dans la mesure où le CO2 comprimé dans le SOC aurait de toute

façon dû être comprimé pour son transport. La surconsommation électrique du compresseur est alors

due à l’eau présente dans le gaz sortant du strippeur. Cette modification est donc pertinente tant que

cette eau va fournir plus d’énergie thermique par condensation que son équivalent en travail électrique.

Ici aussi, on peut quantifier cet effet en calculant le COP de la pompe à chaleur associée au SOC (rapport

de la chaleur thermique évitée sur le surplus de consommation électrique), qui est d’environ 4,3 Jth/Je

au point optimal et donc supérieur au COP associé au prélèvement de vapeur (3,3 Jth/Je).

TABLE 5.7.: Résultat de l’optimisation technico-économique du procédé SOC opérant à la MEA
Paramètres optimums Résultats unité de captage et compression
Taux de charge pauvre, ∈ [0;0,5] 0,182 Débit de solvant 14,6 t/tCO2

Pression au strippeur, ∈ [0,5;2,1] 2,1 bar Pénalité énergétique 232 kWh/tCO2

Hauteur garnissage absorbeur, ∈ [5;30] 20,0 m Puissance au rebouilleur 2,28 GJ/tCO2

Hauteur garnissage strippeur, ∈ [5;30] 16,2 m Perte de rendement 7,5 %-pts
Pincement économiseur, ∈ [3;40] 26,8 K CAPEXUCC 668 Me
Pincement rebouilleur, ∈ [3;40] 5,7 K LCOEUCC 82,9e/MWh
Pincement condenseur, ∈ [3;40] 5,0 K Coût du CO2 évité 42,3e/tCO2

Taux de compression SOC, ∈ [1;10] 9,4
Pincement SOC, ∈ [3;40] 5,0 K
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Le résultat de l’optimisation est présenté dans le Tableau 5.7. La valeur faible du pincement optimal

du SOC montre la préférence au gain d’OPEX sur cet équipement, à l’instar du rebouilleur. Le taux de

compression optimal est d’environ 9, ce qui permet de délivrer un CO2 à 20 bar environ en entrée du train

de compression, réduisant considérablement le travail de compression de 76 kWh/tCO2 pour le procédé

conventionnel à 16 kWh/tCO2. De même que pour le LVC, les deux premiers étages de compression ont

été choisis en inox pour éviter les risques de corrosion, l’échangeur du SOC est également choisi en acier

inox.

Comparé au LVC, le SOC amène un gain sur la puissance au rebouilleur légèrement plus faible mais

similaire en termes de pénalité énergétique et en termes de coût. Le CAPEX supplémentaire du SOC

est en effet relativement modeste puisqu’il se substitue aux premiers étages du train de compression et

l’échangeur supplémentaire permet de réduire la surface du rebouilleur. Le surcoût d’investissement est

alors essentiellement dû à l’augmentation de taille du compresseur du fait de la compression de l’eau.

On observe également que le taux de charge pauvre optimal est en-deçà des taux de charge précédents

(0,18 mol/mol contre 0,20 pour le procédé conventionnel optimisé). Ce taux de charge pauvre faible

découle du mode de fonctionnement du SOC consistant à valoriser la chaleur de strippage non utile

dans le garnissage du strippeur. Or, ce terme de strippage est prépondérant pour les faibles taux de

charge (voir la décomposition de la puissance au rebouilleur en Figure 3.9 de la page 88) et le fait de

réduire cette contribution amène donc à des taux de charge pauvre optima plus faibles.

Cette modification est aussi intéressante que le LVC puisque le coût de la tonne de CO2 évitée est de

42,3 e/tCO2 et la pénalité énergétique de 232 kWh/tCO2, soit 7,5 %-pts de perte sur le rendement de la

centrale.

5.3.5 Synthèse et discussions

Les quatre modifications étudiées ont déjà fait l’objet d’études comparatives dans la littérature.

Le Tableau 5.8 répertorie certaines études marquantes pour lesquelles les performances de ces

modifications ont été comparées avec le procédé conventionnel. Le Moullec et Kanniche (2011) ont

étudié les quatre modifications avec le logiciel AspenPlus en évaluant les gains énergétiques sur la

puissance au rebouilleur et sur la pénalité totale de production électrique. Cousins et al. (2011) ont

utilisé le logiciel ProTreat pour évaluer les gains sur la puissance au rebouilleur et la surconsommation

électrique induits par les modifications, aucune intégration avec la centrale n’a été réalisée pour conclure

sur la pénalité totale. Karimi et al. (2011a,b) ont également utilisé le logiciel ProTreat avec une approche

simplifiée pour convertir l’énergie thermique en travail électrique, ils ont également évalué le surcoût de

la tonne de CO2 évitée. Ahn et al. (2013) ont utilisé le logiciel UniSim pour évaluer les gains énergétiques

sur la puissance au rebouilleur et la pénalité totale sur la centrale avec une approche simplifiée similaire
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à celle de Karimi et al. (2011a) pour la conversion de l’énergie thermique.

TABLE 5.8.: Études comparatives de la littérature pour les 4 modifications de procédé étudiées et écarts
observés par rapport au procédé conventionnel à la MEA pour la puissance au rebouilleur
Qr eb , pénalité énergétique totale Wtot , travaux auxiliaires Waux et coût CCO2 du CO2 évité

Auteurs Logiciel Hypothèses ICA SSF LVC SOC

Le Moullec et
Kanniche (2011)

AspenPlus
- e-NRTL Qr eb -2 % -3 % -21 % -29 %
- Rate-based Wtot al -1 % -7 % -8 % -4 %
- Retrofit

Cousins et al.
(2011)

ProTreat
- Deshmukh et Mather (1981) Qr eb -6 % -10 % -19 %
- Rate-based Waux 0 % 0 % +112 %
- Pas d’intégration centrale

Karimi et al.
(2011a,b)

ProTreat
- Deshmukh et Mather (1981) Qr eb -27 % -57 %
- Rate-based Wtot al -9 % +4 %
- Rendement de turbine seul CCO2 -3 % +25 %

Ahn et al. (2013) UniSim
- Kent et Eisenberg (1976) Qr eb -12 % -22 % -31 %
- Efficacités de Murphree Wtot al -9 % -12 % -12 %
- Rendement de turbine seul

Ces études sont difficilement comparables entres elles à cause des différentes hypothèses de

modélisation et des méthodologies choisies, notamment concernant les modèles thermodynamiques et

de transfert utilisés ainsi que les dimensionnements des équipements. De plus, le critère d’évaluation

énergétique varie selon la considération de l’énergie thermique, qui peut ne pas être convertie en

travail électrique pour Cousins et al. (2011), convertie de façon simplifiée par multiplication avec un

rendement pour Karimi et al. (2011a) et Ahn et al. (2013), ou intégrée avec la centrale électrique à l’aide

de simulations de cycle vapeur pour Le Moullec et Kanniche (2011).

Néanmoins, des tendances générales sont observées concernant l’intérêt des modifications de

procédé pour une solution aqueuse de MEA à 30 % massique comme solvant. Le refroidissement

intermédiaire de l’absorbeur (ICA) et l’alimentation étagée du strippeur (SSF) permettent de réduire

légèrement la puissance au rebouilleur et la pénalité énergétique mais ce sont les pompes à chaleur

(LVC et SOC) qui amènent les meilleurs gains en termes de puissance au rebouilleur. Concernant la

compression de la vapeur pauvre (LVC), le gain au niveau du rebouilleur est partiellement compensé

par le travail mécanique supplémentaire mais reste intéressant en termes de pénalité énergétique totale.

Concernant la compression de la vapeur du strippeur (SOC), le gain sur la puissance au rebouilleur est

plus important que pour LVC mais le travail supplémentaire l’est également. Les conclusions sont plus

partagées concernant la pénalité énergétique totale du SOC et Karimi et al. (2011a) estiment que cet

équipement n’est pas économiquement rentable.

L’étude réalisée dans cette section permet de comparer sur une même base méthodologique ces

modifications de procédé et de conclure sur leur intérêt par rapport au procédé conventionnel. Les

résultats d’optimisation technico-économique pour de la MEA 30 % obtenus dans le cadre de ce travail
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sont synthétisés dans le Tableau 5.9.

TABLE 5.9.: Résultats de l’optimisation technico-économique pour les différents de procédés opérant
avec une solution aqueuse de MEA à 30 % massique

TC conv.
heuristique

TC conv.
optimisé

ICA /
IHA

SSF LVC SOC

Pénalité (kWh/tCO2) 308 266 264 264 233 232
Perte de rendement (%-pts) 9,9 8,5 8,5 8,5 7,5 7,5
Écart relatif (%)
/ TC conventionnel - -13,6 % -14,0 % -14,3 % -24,4 % -24,7 %
/ TC optimisé - -0,8 % -0,6 % -12,4 % -12,8 %

CAPEXUCC (Me2011) 614 616 622 626 667 668
Écart relatif
/ TC conventionnel - +0,3 % +1,3 % +2,0 % +8,6 % +8,8 %
/ TC optimisé - +1,0 % +1,6 % +8,3 % +8,4 %

Coût du CO2 évité (e/tCO2) 48,5 44,3 44,4 44,5 42,4 42,3
Écart relatif
/ TC conventionnel - -8,7 % -8,5 % -8,2 % -12,6 % -12,8 %
/ TC optimisé - +0,2 % +0,5 % -4,3 % -4,5 %

TC : Two Columns ; ICA/IHA : InterCooled / InterHeated Absorber ; LVC : Lean Vapour Compression ;

SSF : Stripper Split Feed ; SOC : Stripper Overhead Compression

Ces résultats correspondent systématiquement à la solution d’une optimisation simultanée des

paramètres opératoires et de conception et reflètent donc le potentiel optimal (du point de vue

économique) d’une architecture de procédé fixée associée à un solvant, dans le cas présent une solution

aqueuse de MEA à 30 % massique.

Comme montré précédemment, le procédé conventionnel à deux colonnes conduit, une fois

optimisé, à des pénalités énergétiques et coût du CO2 inférieurs au cas conventionnel dimensionné avec

les heuristiques, constituant ainsi une nouvelle référence : 266 kWh/tCO2, soit 8,5 %-pts de perte sur le

rendement de la centrale et 44,3 e/tCO2. En conséquence, les modifications de procédés sont évaluées

en relatif par rapport au procédé conventionnel mais surtout par rapport à cette nouvelle référence.

Ainsi, même si toutes les modifications apportent des gains significatifs par rapport au procédé

conventionnel heuristique d’un point de vue énergétique (de 14 à 25 %) et économique (de 8 à 13 %

de réduction de la tonne de CO2 évitée), ce n’est pas nécessairement le cas par rapport au procédé

conventionnel optimisé.

La maximisation de l’absorption à l’aide d’un refroidissement intermédiaire dans l’absorbeur n’amène

qu’une très légère amélioration par rapport au procédé de référence optimisé. Cette modification ne

diminue que de 0,2 % la pénalité énergétique mais augmente le coût de 0,3 % du fait de l’ajout d’un

échangeur et d’une hauteur de garnissage supplémentaire pour compenser la perte cinétique liée au

refroidissement. D’un point de vue économique, il est préférable d’opérer sans refroidissement pour de

la MEA.

La conclusion est similaire concernant l’intégration énergétique par alimentation étagée du strippeur,
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cette modification amène un gain assez faible sur la pénalité énergétique (0,4 %) et augmente elle aussi le

coût du CO2 (0,3 %). Ce résultat découle de l’intégration énergétique avancée avec la centrale électrique

discutée précédemment puisque dans le cas de référence le solvant riche arrive déjà froid en tête de

strippeur et l’optimisation économique montre que séparer ce solvant n’amène pas de gain économique

significatif.

L’utilisation de pompes à chaleur amène en revanche d’importants gains énergétiques et

économiques pour la compression de la vapeur pauvre (LVC) et de la vapeur du strippeur (SOC).

Ces deux modifications permettent de substituer une partie de la chaleur de régénération par un

travail électrique via des compresseurs. Le réglage de ces modifications est assez fin car les effets de

pression, température et concentrations sont fortement couplés mais ces pompes à chaleur permettent

de développer des coefficients de performance élevés une fois correctement réglées, rendant ces

modifications énergétiquement pertinentes.

De ces quatre modifications peuvent découler quelques remarques générales concernant les

modifications des procédés opérant à la MEA. Tout d’abord, il est préférable que le solvant riche arrive

assez froid en tête de strippeur à condition d’intégrer les disponibilités de chaleur du procédé. Cette

diminution de température est réalisée par augmentation du pincement thermique dans l’économiseur

et revient en fait à remplacer une partie de l’économiseur par une section supplémentaire de garnissage

en tête du strippeur. Ainsi, moins d’énergie est dissipée dans de l’eau de refroidissement et l’intégration

énergétique du procédé et de la centrale est améliorée.

Deuxièmement, les stratégies permettant de valoriser de la chaleur résiduelle en rehaussant sa qualité

au moyen d’une pompe à chaleur se révèlent très efficaces énergétiquement et économiquement, même

si la recherche du point optimal est plus complexe à réaliser. Le fait d’utiliser un travail électrique au

lieu d’un prélèvement de vapeur sur le cycle de la centrale est également très intéressant d’un point

de vue opérationnel afin de limiter les fluctuations de débit dans les turbines basse pression pendant

les phases de démarrage de la centrale et du procédé de captage. De plus, réduire le prélèvement de

vapeur pour alimenter le rebouilleur augmente le débit d’eau circulant dans la partie basse du cycle, il

est alors possible d’intégrer plus de chaleur résiduelle au niveau des premiers préchauffeurs d’eau de

cycle. En contrepartie, l’utilisation de compresseurs peut constituer un frein technologique du fait des

risques d’indisponibilités des machines tournantes et des risques de condensation dans le compresseur,

par exemple lors des phases de démarrage. Alternativement, le compresseur peut être remplacé par un

éjecteur de vapeur (Benson, 1974) pour s’affranchir du compresseur et réduire les coûts d’installation.

Une unité de pervaporation peut également être utilisée à la place de la vanne et du ballon flash (Reddy

et Scherffius, 2009). Cette unité peut être opérée sans compresseur en augmentant la pression du solvant

à l’aide d’une pompe.
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5.4 INFLUENCE DES PROPRIÉTÉS DU SOLVANT

Dans le chapitre 1, l’influence des principales propriétés du solvant sur les conditions opératoires

et performances du procédé a été décrite qualitativement. Certains points particuliers ont été abordés

quantitativement dans les parties précédentes mais il peut être intéressant d’avoir un une vision globale

sur l’influence générale de ces propriétés sur le coût énergétique et économique du procédé. Pour ce

faire, une analyse de sensibilité est réalisée en imposant un changement de +10 % sur les valeurs de

quatre propriétés : le taux de dégradation du solvant, l’enthalpie d’absorption, la constante d’équilibre

liquide-vapeur du CO2 et la constante cinétique. Les changements relatifs sur la pénalité énergétique et

le coût de la tonne de CO2 évitée sont observés et reportés dans la Figure 5.12.

-0,6 %

Taux de dégradation

Coût CO2

Enthalpie
d'absorption

Constante d'équilibre
liquide vapeur CO2

Constante
cinétique CO2-MEA

Pénalité

-0,3 % 0 % 0,6 %0,3 %

FIGURE 5.12.: Influence d’un changement de +10 % de quelques propriétés de la MEA sur la pénalité
énergétique et le coût de la tonne de CO2 évitée

Le taux de dégradation a un impact double sur le procédé : il définitla température maximale du

solvant, et il détermine la quantité d’appoint de solvant à apporter pour compenser les pertes. Cette

grandeur a le plus fort impact sur le coût de la tonne de CO2 évitée puisque la perte en solvant représente

4 % du coût final de l’électricité (Figure 5.6). La constante d’équilibre liquide-vapeur apparaît comme

la deuxième grandeur impactant le plus le coût du procédé et la première concernant la pénalité

énergétique. Elle représente en effet la solubilité du CO2 dans le solvant considéré, c’est-à-dire la

capacité maximale du solvant qui définit alors le débit et les hauteurs de colonnes nécessaires. La

constante réactionnelle apparaît également comme assez influente, puisqu’elle qui va déterminer la

hauteur nécessaire de l’absorbeur pour réaliser la séparation souhaitée. L’enthalpie d’absorption a elle

un impact plus modéré sur les performances du procédé.

De cette analyse simple découlent des remarques générales sur les aspects prioritaires concernant la
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caractérisation des solvants. Il ressort clairement que la dégradation du solvant est un aspect essentiel

à prendre en compte lors de la sélection de solvant afin de trouver, si possible, des palliatifs afin de

réduire le coût lié à l’utilisation du solvant d’une part et les conséquences environnementales d’autre

part. En second lieu, la détermination précise de la solubilité du CO2 et sa représentation par un modèle

idoine est primordiale pour évaluer précisément la pénalité énergétique du procédé. Notamment, il

existe généralement un manque de données expérimentales d’équilibre à haute température comme

souligné dans le chapitre 2.

5.5 CONCLUSION

Ce chapitre a présenté des exemples d’utilisation de l’outil développé pour l’optimisation des

procédés de captage de CO2 par absorption chimique. La prise en compte des aspects énergétiques

d’une part, avec l’intégration électrique et thermique du procédé de captage et compression du CO2

avec la centrale, et économique d’autre part à l’aide d’une analyse technico-économique se révèle une

méthodologie particulièrement adaptée pour l’étude des procédés de captage de CO2. Cette approche

permet d’aboutir à un dimensionnement optimal d’un procédé donné. En particulier, l’optimisation

technico-économique du procédé à deux colonnes a permis d’obtenir un gain de 14 % sur le coût

du CO2, ce qui aurait été difficile en évaluant séparément les options technologiques, les paramètres

de conception obtenus étant assez atypiques, particulièrement le pincement thermique optimal dans

l’économiseur.

Quatre modifications de procédé ont été évaluées parmi les trois catégories de modifications pour une

solution aqueuse de MEA à 30 % massique comme solvant : maximisation de l’absorption, amélioration

de l’intégration thermique et utilisation d’effet de pompe à chaleur. L’utilisation de la chaleur résiduelle

du procédé de captage pour préchauffer l’eau du cycle vapeur permet de réduire considérablement la

pénalité énergétique des procédés, rendant même certaines modifications proposées dans la littérature

moins pertinentes. En effet, le fait de pouvoir intégrer la chaleur résiduelle au niveau de température le

plus adéquat dans le cycle offre des possibilités d’intégration énergétique supplémentaires. Les pompes

à chaleur sont les modifications qui amènent les meilleurs gains puisqu’elles permettent de bénéficier

de coefficients de performances élevés en choisissant les pressions de refoulement des compresseurs, ce

qui permet d’ajuster la qualité de chaleur qui aurait été perdue ou moins bien valorisée sinon.





Conclusion générale et perspectives

Cette thèse a porté sur l’évaluation, via la simulation, des performances des procédés de captage

de CO2 en post-combustion par absorption chimique dans une solution aqueuse d’amine. Ce travail

avait pour objectif le développement d’une méthodologie et d’un code de calcul (en Fortran) à même

d’évaluer le potentiel d’une configuration fixée, c’est-à-dire d’une architecture de procédé opérant avec

un solvant donné. La première étape de la thèse a donc consisté à représenter avec le degré de complexité

adéquat les différents phénomènes représentatifs de ces procédés, avec une attention particulière portée

sur la thermochimie des solvants et le transfert gaz-liquide réactif dans les colonnes à garnissage. En

second lieu, le captage de CO2 à l’échelle du procédé a été modélisé afin de déterminer le potentiel

d’une configuration donnée, en optimisant les paramètres opératoires ainsi que le dimensionnement

des équipements du procédé.

Synthèse générale

La thermodynamique de l’absorption chimique du CO2 dans des solutions d’amines fait intervenir

des espèces électrolytiques en phase liquide. Une approche γ−ϕ a été adoptée pour la représentation

des équilibres liquide-vapeur, la phase gaz étant représentée par l’équation d’état de Peng et Robinson

(1976) et la phase liquide par le modèle UNIQUAC étendu aux solutions électrolytiques (e-UNIQUAC)

tel que formulé par Thomsen (1997). Une procédure d’optimisation a été développée afin d’identifier

les paramètres du modèle e-UNIQUAC pour différents solvants. Les paramètres ont ainsi été identifiés

pour quatre systèmes ternaires eau-CO2-amine (monoethanolamine, methyldiethanolamine, 2-amino-

1-methyl-1-propanol et piperazine) avec un excellent accord entre données expérimentales de la

littérature et résultats de simulations. Des modèles d’échangeurs de chaleur et de flashs ont alors été

développés sur la base de cette représentation thermodynamique.

Les phénomènes de transfert représentatifs de l’absorption chimique du CO2 ont ensuite été étudiés

et un modèle de transfert rigoureux a été utilisé. Ce modèle, à l’état de l’art, considère l’équilibre

thermodynamique réalisé uniquement à l’interface gaz-liquide, les flux de matière et d’énergie dans

chacun des films sont calculés en fonction de la force motrice d’absorption. L’accélération chimique du

transfert engendrée par les réactions cinétiquement limitées dans le film liquide a été prise en compte

à l’aide de deux approches : l’une consiste à résoudre les équations couplées de diffusion et de réaction

en utilisant l’ensemble du schéma réactionnel et l’autre utilise un facteur d’accélération basé sur une
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cinétique apparente de premier ordre par rapport au CO2. Les deux approches ont été comparées et

donnent des résultats identiques pour la MEA. Le modèle à facteur d’accélération a alors été sélectionné

pour sa simplicité. Les modèles d’absorption et de strippage dans des colonnes à garnissage, utilisant

ce modèle de transfert, ont été validés avec succès sur des données expérimentales de la littérature,

obtenues sur un pilote industriel et un pilote de laboratoire. Les phénomènes limitants de l’absorption

et du strippage réactif du CO2 ont été mis en lumière à l’aide d’une analyse de sensibilité sur les

principaux paramètres conditionnant chaque phénomène. La thermodynamique joue un rôle majeur

pour l’absorption (solubilité du CO2) comme pour le strippage (enthalpie d’absorption) et il est crucial

de disposer d’une représentation correcte de l’hydrodynamique des colonnes, surtout en termes d’aire

interfaciale effective. Enfin, le formalisme a été étendu afin de représenter l’absorption chimique dans

des contacteurs membranaires à fibres creuses (voir Annexe C).

Les modèles d’opérations unitaires ont ensuite été utilisés pour développer un environnement

de simulation de procédés, en utilisant l’approche modulaire simultanée pour la résolution des

opérations interconnectées. Une méthodologie a alors été proposée pour l’évaluation de la performance

énergétique des procédés. Cette méthodologie considère l’ensemble des consommations énergétiques

du procédé, qu’elles soient thermiques ou électriques, et les exprime en termes de pénalité énergétique

totale sur la production électrique de la centrale. Ainsi, la pénalité énergétique englobe la pénalité

induite par un prélèvement de vapeur pour fournir l’énergie de régénération du solvant (charge

parasite), le travail du train de compression de CO2, les travaux auxiliaires du procédé, et le travail des

pompes d’eau de refroidissement. La chaleur résiduelle du procédé de captage et de compression est

intégrée dans le cycle vapeur pour préchauffer l’eau d’alimentation. Des corrélations ont été établies à

l’aide de simulations de cycle vapeur effectuées sous AspenPlus, pour un usage découplé dans le code

de calcul. La performance énergétique n’étant pas une grandeur suffisante pour évaluer le potentiel

d’un procédé de captage, notamment en termes de coût d’investissement, un critère économique a été

proposé. Celui-ci s’appuie sur le calcul du coût actualisé de l’électricité (LCOE), représentant le coût de

la production électrique incluant toutes les dépenses de construction et d’opération d’une centrale tout

au long de sa durée d’exploitation. Le coût lié à un procédé de captage et compression du CO2 est alors

rapporté à la quantité de CO2 évitée. Une méthode d’optimisation non linéaire (par programmation

quadratique successive) a alors été proposée, permettant la détermination automatique des paramètres

optimaux par rapport à la fonction objectif choisie. Une optimisation énergétique peut être réalisée

pour déterminer les paramètres opératoires optimaux d’un procédé donné dont les dimensions

des principaux équipements sont fixées. Alternativement, une optimisation économique peut être

réalisée pour déterminer simultanément les paramètres opératoires et paramètres de dimensionnement

optimaux d’un procédé, minimisant le coût de la tonne de CO2 évitée.
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Le dernier chapitre a présenté des exemples d’application de la méthodologie développée. Le procédé

conventionnel à deux colonnes, opérant avec une solution aqueuse de MEA à 30 % massique, a

d’abord été considéré en calculant les dimensions des équipements principaux à l’aide d’heuristiques

de dimensionnement. L’optimisation des 2 principaux paramètres opératoires de ce procédé a conduit

à une pénalité énergétique de 308 kWh/tCO2, soit 9,9 %-pts de perte sur le rendement net de la centrale,

pour un coût du CO2 évité de 48,5 e2011/tCO2. Une optimisation économique de ce procédé a ensuite

été réalisée en cherchant simultanément les paramètres opératoires et de dimensionnement optimaux.

L’optimisation de ces 7 paramètres a conduit à une pénalité énergétique de 266 kWh/tCO2, soit 8,5 %-pts

de perte sur le rendement net de la centrale, pour un coût du CO2 évité de 44,3 e2011/tCO2. Le nouveau

point de conception et de fonctionnement obtenu par optimisation technico-économique est très

différent du dimensionnement classique. En particulier, les colonnes d’absorption et de strippage sont

plus hautes, le pincement thermique minimal de l’économiseur beaucoup plus grand et les pincements

thermiques minimum du rebouilleur et condenseur plus faibles ; le taux de charge pauvre obtenu est

également plus faible (0,20 mol/mol contre 0,24), ce qui correspond à une réduction de l’ordre de 25 %

du débit de solvant. Ce dimensionnement assez atypique amène une amélioration conséquente du

procédé conventionnel à la fois en termes de pénalité énergétique (14 % de gain) et de coût du CO2 évité

(9 % de gain). Cet exemple du procédé conventionnel à deux colonnes a clairement montré l’intérêt

de l’approche technico-économique pour l’optimisation des procédés, en cherchant simultanément les

paramètres opératoires et de dimensionnement des équipements.

La procédure d’optimisation a alors été appliquée à quatre modifications individuelles de procédés

proposées dans la littérature, parmi les trois catégories de la classification proposée (Figure 1.12 de la

page 22) : amélioration de l’absorption (ICA, refroidissement intermédiaire de l’absorbeur), intégration

énergétique (SSF, alimentation étagée du strippeur) et effets de pompe à chaleur (LVC, compression de la

vapeur pauvre ; et SOC, compression de la vapeur du strippeur). Pour chacune de ces modifications, les

paramètres opératoires et de dimensionnement supplémentaires ont été optimisés en même temps que

les paramètres précédents. Ces quatre modifications amènent systématiquement un gain énergétique et

économique par rapport au procédé conventionnel heuristique mais pas nécessairement par rapport au

procédé conventionnel optimisé, du fait de l’intégration énergétique avancée avec la centrale électrique,

limitant l’intérêt de certaines modifications.

Observations et remarques

À partir des optimisations réalisées, plusieurs observations générales sont faites concernant la

conception des procédés de captage et compression du CO2 :

◦ Le pincement thermique minimal (température d’approche) optimal des échangeurs de chaleur
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dépend fortement de l’échangeur considéré. Il résulte du compromis entre le gain énergétique qui

va réduire l’OPEX et l’augmentation du CAPEX de l’équipement. Les échangeurs critiques comme

le rebouilleur du strippeur privilégient clairement le gain en OPEX puisque les pincements obtenus

sont relativement faibles (5-6 K).

◦ Il est préférable de travailler avec un taux de charge pauvre faible d’un point de vue économique.

Le débit de solvant nécessaire pour atteindre l’objectif de 90 % de captage s’en retrouve diminué,

ce qui réduit la taille de tous les équipements du procédé de captage ainsi que le terme de chaleur

sensible de la puissance au rebouilleur. Le compromis est ici plutôt orienté vers une économie de

CAPEX.

◦ Les hauteurs de colonnes économiquement optimales sont relativement élevées pour l’absorbeur

et le strippeur, malgré le coût assez important du garnissage. Le gain en OPEX lié à l’amélioration du

transfert de matière et d’énergie dans les colonnes compense l’achat lié à un volume de garnissage

et une hauteur de virole supplémentaires.

◦ Il apparaît comme énergétiquement et économiquement intéressant que le solvant riche entre

relativement froid (environ 90 °C) en tête de strippeur par rapport au cas conventionnel (> 110 °C).

Cette faible température permet une condensation partielle de la vapeur le long du garnissage et

réduit la chaleur dissipée au condenseur, donc la chaleur de régénération à apporter au rebouilleur.

Cet effet s’obtient au prix d’une hauteur de virole et d’un volume de garnissage supplémentaires

mais revient à remplacer une partie de l’économiseur par un garnissage, limitant l’augmentation

de coût des équipements, pour un gain énergétique effectif.

◦ Une intégration énergétique avancée avec la centrale électrique apporte des gains énergétiques

conséquents de l’ordre de 2 %-pts sur le rendement net de la centrale. Une telle stratégie est réalisée

d’une part en valorisant la chaleur résiduelle du procédé de captage et du train de compression de

CO2 dans le poste d’eau du cycle vapeur, qui se substitue alors aux premiers prélèvements de vapeur

sur la turbine BP ; d’autre part en turbinant la vapeur prélevée pour la régénération du solvant

jusqu’à la pression du rebouilleur et en la désurchauffant avec le condensat du rebouilleur à l’aide

d’un échangeur de chaleur.

◦ Dans le cas d’une solution aqueuse de MEA à 30 % massique, la maximisation de l’absorption

à l’aide d’un refroidissement intermédiaire dans l’absorbeur n’amène pas de gain significatif

puisqu’un effet similaire (maximisation du taux de charge riche) est obtenu en utilisant un

absorbeur avec un garnissage plus grand, pour un coût similaire.

◦ L’implémentation d’une alimentation étagée du strippeur permet d’améliorer l’échange thermique

dans l’économiseur et de réaliser une précondensation de la vapeur en tête de strippeur. Cette

modification n’amène cependant pas de gain significatif puisque le pincement thermique de
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l’économiseur est important et le solvant arrive déjà froid en tête de strippeur dans le cas du procédé

conventionnel optimisé.

◦ L’utilisation de pompes à chaleur permet de valoriser de la chaleur résiduelle du procédé de captage,

qui n’aurait pas pu être utilisée du fait de sa température trop faible, en rehaussant sa qualité au

moyen d’un compresseur additionnel. La performance de ces modifications dépend très fortement

du taux de compression adopté, impactant directement le coefficient de performance (COP) de la

pompe à chaleur. Après optimisation, la compression de la vapeur pauvre (LVC) et de la vapeur du

strippeur (SOC) amènent des gains de l’ordre de 25 % sur la pénalité énergétique et de l’ordre de

13 % sur le coût du CO2 évité par rapport au procédé conventionnel. La compression de la vapeur

du strippeur amène alors des pénalités de 232 kWh/tCO2, soit 7,5 %-pts de perte sur le rendement

net de la centrale, pour un coût du CO2 évité de 42,3e2011/tCO2.

Les gains énergétiques et économiques obtenus par intégration avec la centrale, optimisation technico-

économique et par les modifications du procédé conventionnel sont résumés dans la Figure 5.13.

ProcédéLconventionnel ICA SSF LVC SOC

12,0c4-pts
57c€/tCO2

PerteLdeLrendementL.1-ptsR
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FIGURE 5.13.: Résumé des gains énergétiques et économiques obtenus par intégration avec la centrale,
optimisation technico-économique et modification du procédé conventionnel
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En complément des remarques générales sur les procédés de captage, les analyses de sensibilité sur les

propriétés du solvant ont mis en avant quelques points essentiels pour la caractérisation des solvants :

◦ La thermodynamique conditionne très fortement les performances des procédés puisqu’elle va

notamment fixer la solubilité maximale du CO2 dans le solvant et la chaleur de régénération.

Il est important de disposer d’un modèle théorique apte à représenter le comportement

thermodynamique sur l’ensemble de la gamme de température considérée. On peut regretter

un manque de données expérimentales de solubilité pour des températures élevées (>100 °C),

nécessaires pour quantifier l’énergie de régénération à apporter à haute température.

◦ À l’échelle du procédé, les simulations mettent en avant que la valeur de la vitesse de réaction influe

peu par rapport aux autres phénomènes et seul l’ordre de grandeur de la constante apparente va

conditionner la hauteur de l’absorbeur.

◦ La dégradation du solvant impacte fortement les conditions opératoires du procédé et le coût du

CO2 évité et il convient d’en connaître les cinétiques le plus précisément possible. D’une part,

la dégradation thermique du solvant va fixer une limite de température, ce qui va directement

conditionner la pression maximale du strippeur, qui va elle-même impacter la puissance au

rebouilleur, le travail de compression et la qualité de la vapeur à prélever sur le cycle (Figure 1.8 de

la page 12). D’autre part, le taux de dégradation du solvant est une propriété intrinsèque du solvant

dont l’influence relative sur le coût du CO2 est la plus importante. Pour une solution aqueuse de

MEA, l’appoint de solvant représente presque 4 % du coût de l’électricité, soit environ la moitié du

CAPEX actualisé du procédé de captage (environ 9 %).

Perspectives

Des perspectives peuvent être formulées quant à l’utilisation de la méthode et de l’outil développés :

◦ Des architectures de procédés plus avancées peuvent être étudiées, combinant plusieurs

modifications individuelles de procédés en fonction de leurs avantages et inconvénients de façon à

bénéficier d’effets synergiques.

◦ La méthodologie de la thèse a été développée et éprouvée en utilisant la MEA comme amine, les

solvants sélectionnés dans le chapitre 1 pourront ensuite être utilisés. Ces solvants correspondent

aux principales catégories d’amines et comportent la 2-amino-1-methyl-1-propanol (AMP), une

amine primaire stériquement encombrée ; la methyldiethanolamine (MDEA), une amine tertiaire ;

la piperatine (PZ), une diamine secondaire. Certaines mélanges peuvent également être étudiés,

comme la MDEA+MEA, MDEA+PZ ou l’AMP+PZ. Cette étude de plusieurs solvants permettrait de

conclure sur l’interaction entre les propriétés du solvant et la conception optimale du procédé.

◦ La formulation même du solvant peut également être étudiée. Les concentrations en amines
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peuvent alors constituer un paramètre d’optimisation supplémentaire afin d’aboutir conjointement

à la formulation optimale du solvant et au dimensionnement du procédé correspondant.

D’autre part, plusieurs voies sont envisageables pour affiner les résultats :

◦ Le calcul du CAPEX total de la centrale avec captage et compression peut être affiné en évaluant

précisément le coût de chaque équipement en fonction de l’intégration énergétique réalisée.

◦ Des solutions technologiques supplémentaires pourraient être ajoutées afin de réduire le coût des

équipements. Par exemple, au regard des dimensions importantes des colonnes, elles pourraient

être remplacées par des structures en béton de base carrée et disposant d’un chemisage métallique

à l’intérieur, à l’instar des installations de désulfuration proposées par MHI. D’autres types de

contacteurs gaz-liquide peuvent également être considérés, comme le remplacement d’une section

de garnissage en pied d’absorbeur par un écoulement à pluie (Sachde et al., 2013).

◦ Les corrélations de coût pourraient également être affinées à l’aide de données supplémentaires

provenant de constructeurs. Les coefficients d’échange dans les échangeurs de chaleur pourraient

également être calculés plus finement avec des corrélations en fonction des propriétés des fluides

et de la géométrie détaillée des échangeurs.

◦ La chaleur du train de compression pourrait être mieux intégrée au poste d’eau du cycle vapeur en

augmentant le taux de compression, ce qui permettrait de disposer de chaleur de meilleure qualité

au détriment d’un travail de compression plus important.

◦ Des cinétiques de dégradation pourraient être implémentées dans le code de calcul pour estimer

plus précisément la perte de solvant en fonction des conditions opératoires (e.g. teneurs en oxydes

de soufre et d’azote dans les fumées, températures, concentration en amine et taux de charge).

L’utilisation de l’analyse technico-économique en tant que critère d’évaluation de la performance

d’un procédé, couplé à un algorithme d’optimisation a montré sa capacité à fournir des solutions

à la fois énergétiquement et économiquement pertinentes. Ce type de méthode permet de tirer le

maximum d’une configuration de procédé donné et permet de discriminer entre différentes solutions

technologiques. En perspective finale, le corpus méthodologique développé au long de cette thèse

pourrait être étendu pour traiter d’autres systèmes, pour lesquels des compromis technico-économiques

entre investissements et performance sont nécessaires.
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ANNEXE A

Descriptif de la centrale à charbon de référence

La centrale de référence utilisée est une centrale à charbon pulvérisé supercritique équipée de

systèmes de dépoussiérage, de dénitrification et de désulfuration des fumées. Cette centrale constitue

l’état de l’art actuel et correspond aux standards en termes de construction moderne (Figure A.1),

et est utilisée comme référence à EDF R&D pour l’étude des procédés de captage de CO2 sur du

charbon, toutes filières confondues (post/pré/oxy-combustion). Cette annexe liste les caractéristiques

et hypothèses de modélisation principales.

Conditions de l’environnement (ISO, type bord de mer du nord)

◦ Pression atmosphérique : 1,01325 bar

◦ Température ambiante : 15 °C

◦ Humidité relative : 60% (composition de l’air en Tableau A.1)

◦ Température d’eau de refroidissement : 18,2 °C

TABLE A.1.: Composition de l’air

Constituant Fraction volumique sur sec Fraction volumique à
60% d’humidité relative

N2 78,09 77,30
CO2 0,03 0,03
H2O - 1,01
Ar 0,932 0,923
O2 20,95 20,74

Caractéristiques principales de la centrale

◦ Charbon bitumeux Douglas Premium (caractéristiques en Tableau A.2)

◦ Pression au condenseur : 48 mbar

◦ Tour aéroréfrigérante : pincement thermique de 7,4 °C

◦ Conditions vapeur : vapeur principale à 300 bars / 600 °C, vapeur resurchauffée à 620 °C (60 bars)

◦ Fraction minimale de vapeur en sortie de turbine BP : 89,2 %

◦ Température finale de l’eau d’alimentation : 315 °C
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◦ Température moyenne du foyer : 1250 °C

◦ Excès d’oxygène en sortie chaudière : 3,2 % molaire

◦ Débit massique d’air primaire : 2,3 débit de charbon

◦ Préchauffeur d’air : échangeur rotatif Ljungström

◦ Température de l’air primaire en sortie du Ljungström : 110 °C (pour éviter la dévolatilisation du

charbon et les problèmes d’ignition dans le système d’admission)

◦ Température des fumées en sortie du Ljungström : 120 °C

◦ Rapport L/G de l’installation de désulfuration (FGD, Flue Gas Desulfurization) : 10 kg/Nm³ pour

abattre 90% du SO2

◦ Température des fumées en sortie de l’unité de désulfuration : 45 °C

◦ CO2 comprimé à 110 bars pour transport, déshydraté < 50 ppm d’eau

TABLE A.2.: Caractéristiques du charbon bitumineux Douglas Premium

Analyse immédiate Analyse élémentaire
Humidité 8,000 Carbone 66,520
Cendres 14,150 Azote 1,561
Volatiles 22,900 Hydrogène (H) 3,780
Carbone fixe 54,900 Soufre total 0,520
Soufre total 0,520 Cendres (ash) 14,150

Chlore 0,009
Humidité (w) 8,000
Oxygène 5,450

PCSbrut = 26,23 MJ/kg
PCSsec = PCSbrut /(1-w/100)= 28,51 MJ/kg
PCIsec = PCSsec- 9*H*2,51 = 27,66 MJ/kg
PCIbrut = (1-w)PCIsec -w*2,51 = 25,24 MJ/kg

TABLE A.3.: Performances de la centrale électrique de référence et fumées émises

Centrale Fumées sortie désulfuration
Production brute des turbines 1082,4 MWe Débit 3789 t/h
Consommation des auxiliaires 107,3 MWe Composés principaux (% mol)
Puissance nette de la centrale 975,1 MWe CO2 13,3 %
Puissance thermique de la chaudière 2112,7 MWth (PCI) H2O 9,5 %
Rendement du cycle vapeur 52,8 % N2 71,8 %
Rendement de la chaudière 97,1 % (PCI) O2 4,5 %
Rendement brut de la centrale 51,2 % (PCI) Température 45 °C
Rendement net de la centrale 46,1% (PCI) CO2 émis 755 t/h
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FIGURE A.1.: Représentation de la centrale à charbon de référence
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TABLE A.4.: Hypothèses détaillées de modélisation de la centrale de référence

Chaudière Perte thermique à travers les parois %charbon (base PCI) 0,25
Taux d’imbrulés % 1
Pression bar 1,0035
Perte thermique à travers les tubes (vapeur
principale / vapeur resuchauffe)

°C 2 / 2

Pompes Rendement électromécanique % 95
Rendement pompe (> 10MW) % 80
Rendement pompe (< 10 MW) % 75
Rendement (pompes à vide) % 65

Ventilateurs Rendement électromécanique % 95
Rendement isentropique (> 50 bar) % 92
Rendement isentropique (> 5 bar) % 94
Rendement isentropique (< 5 bar) % 90
Rendement isentropique (< 5 bar avec
condensation)

% 88

Rendement du turboalternateur % 98,5
Rendement du transformateur électrique % 99,6

Pertes de charge Extraction de vapeur LP / MP % 3 / 3
Train de préchauffeurs d’eau LP / HP % 5 / 5
Surchauffe / resurchauffe de la vapeur % 7 / 8
Circuit d’eau de refroidissement bar 2,3
Circuit d’air primaire mbar 120
Circuit d’air secondaire mbar 25
Circuit des fumées mbar 100
Boucle de circulation suspension calcaire
pour la désulfuration

bar 8

Pincements Économiseur K 25
Préchauffeur d’eau (à saturation) K 5
Préchauffeur d’air K 30
Ljungström FGD (désulfuration) K 40

Auxiliaires Manutention et préparation du charbon kWh/tcharbon 15
Manutention et préparation des cendres kWh/tcharbon 16
Manutention et préparation du calcaire kWh/tcharbon 3,65
Manutention et préparation du gypse kWh/tcharbon 245
SCR (dénitrification) kWh/tcharbon 1
ESP (dépoussiéreur) kWh/tcharbon 6,65
Consommations diverses et utilités kWh/tcharbon 0,5

Fuites Entrées d’air dans la chaudière %mass fumées 1,5
Entrées d’air dans le dépoussiéreur %mass fumées 5
Fuite air primaire vers air secondaire %mass air primaire 10
Air secondaire vers fumées %mass air secondaire 5
Répartition des fuites sortie chaude

/ entrée chaude
70/30

Compresseurs Rendement électromécanique % 95
Rendement isentropique, train de
compression CO2

% 85

Rendement isentropique, compresseur
additionnel

% 80



ANNEXE B

Estimation des propriétés physico-chimiques

B.1 LISTE DE RÉFÉRENCES

Les pressions de vapeur saturante et les constantes de Henry sont calculées à l’aide de corrélations

de la littérature résumées dans le Tableau B.1. Les constantes d’équilibres chimiques utilisées sont

présentées dans le tableau B.2.

TABLE B.1.: Corrélation pour le calcul des constantes de Henry dans l’eau et des pressions de vapeur
saturante

lnH = a + b
T + c lnT +dT e

composé a b c d e source
CO2 170,7126 -8477,711 -21,9574 5,781.10−6 1 Austgen et al. (1989)
N2 23,4065 -156,3628 0 0 1 Sander (1999)
O2 22,8747 -204,4744 0 0 1 Sander (1999)

lnP sat = a + b
T + c lnT +dT e

H2O 72,55 -7206,7 -7,1385 4,046.10−6 2 DIPPR
MEA 172,78 -13492 -21,914 1,3779.10−5 1 DIPPR
AMP 104,65 -10934,5 -11,202 0 1 Régressés à partir de Pappa et al.

(2006); Belabbaci et al. (2010)
MDEA 122,76 -13253,0 -13,839 3,2.10−6 2 DIPPR
PZ 70,503 -7914,5 -6.,6461 5,21.10−18 6 DIPPR

TABLE B.2.: Constantes d’équilibres selon l’échelle des fractions molaires et en convention asymétrique
lnKk = a + b

T + c lnT +dT
réaction a b c 104d
2H2O
HO−+H3O+ 132,899 -13445,9 -22,4773 0 Austgen et al. (1989)
CO2 +2H2O
HCO−

3 +H3O+ 231,465 -12092,1 -36,7816 0 Austgen et al. (1989)
HCO−

3 +H2O
CO2−
3 +H3O+ 216,049 -12431,7 -35,4819 0 Austgen et al. (1989)

MEAH++H2O
MEA+H3O+ 2,1211 -8189,38 0 -7,484 Austgen et al. (1989)
MEACOO−+H2O
MEA+HCO−

3 2,8898 -3635,09 0 0 Austgen et al. (1989)
AMP+H2O
AMPH++HO− 142,586 -7261,78 -22,4773 0 Kundu et al. (2003)
MDEAH++H3O+ 
MDEA+H2O -83,491 -819,7 10,9567 0 Perez-Salado Kamps et al. (2003)
HCO−

3 +PZ
 PZCOO−+H2O -4,6185 3616,1 0 0 Derks et al. (2005)
HCO−

3 +PZCOO− 
 PZ(COO−)2 +H2O 0,3615 1322,3 0 0 Derks et al. (2005)
H+PZCOO−+H2O
 PZCOO−+H3O+ 6,822 -6066,9 -2,29 0,0036 Cullinane et Rochelle (2004)

Les références des travaux expérimentaux utilisés pour l’estimation des autres grandeurs physico-
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chimiques sont répertoriées dans le Tableau B.3.

TABLE B.3.: Liste des références utilisées pour le calcul des propriétés
Propriété Référence
Viscosité liquide Weiland et al. (1998) pour la MEA

Henni et al. (2003) pour l’AMP
Viscosité gaz Wilke (1950)
Masse volumique liquide Weiland et al. (1998) pour la MEA

Henni et al. (2003) pour l’AMP
Masse volumique gaz Peng et Robinson (1976)
Tension superficielle Vazquez et al. (1997) pour la MEA et l’AMP
Coefficient de diffusion gaz Fuller et al. (1966)
Coefficient de diffusion liquide Wilke et Chang (1955)
Coefficient de diffusion ions Horvath (1985)
Constante de Henry Austgen et al. (1989)
Enthalpie de vaporisation Hilliard (2008) pour la MEA

DIPPR pour l’AMP
Capacité calorifique phase aqueuse Barner et Scheuerman (1978); Brewer (1982); Hilliard (2008)
Capacité calorifique gaz idéal Poling et al. (2001)
Cinétique réactionnelle Aboudheir et al. (2003) pour la MEA

Sun et al. (2005) pour l’AMP
Aire interfaciale mouillée Hanley et Chen (2012) pour le Mellapak
Perte de charge garnissage Billet et Schultes (1999)
Coefficient de transfert de matière Hanley et Chen (2012) pour le Mellapak

B.2 PARAMÈTRES DU MODÈLE E-UNIQUAC

Les paramètres du modèle e-UNIQUAC pour le système H2O-CO2 et les paramètres déterminés dans

le cadre de ce travail pour les systèmes H2O-CO2-amine sont reportés dans les Tableaux B.4, B.5 et B.6.

TABLE B.4.: Paramètres r , q , u0 (en gras) et uT (en italique) de la littérature pour le système H2O-CO2
(Thomsen et Rasmussen, 1999)

Espèce r q H2O CO2 H+ HO– HCO–
3 CO2–

3
H2O 0,92 1,40 0

0
CO2 5,7410 6,0806 -151,4573 40,5117

6,0908 13,629
H+ 0,1378 10−16 104 1010 0

0 0 0
HO– 9,3973 8,8171 600,4952 2500 1010 1562,881

8,5455 0 0 5,6169
HCO–

3 8,0756 8,6806 577,05 651,045 1010 2500 743,6159
-0,388 2,773 0 0 17,1148

CO2–
3 10,8280 10,7690 361,3877 2500 1010 1588,025 719,159 1458,344

3,3516 0 0 2,7496 2,6115 -1,3448
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TABLE B.5.: Paramètres r et q régressés dans ce travail pour le système Amine-H2O-CO2

r q r q
MEA 4,28 4,28 PZ 3,76 2,95
MEAH+ 3,04 3,13 PZH+ 14,79 8,66
MEACOO– 1,62 0,42 PZCOO– 11,94 9,25
MDEA 1,67 1,56 H+PZCOO– 3,65 1,78
MDEA+ 4,39 2,29 PZ(COO−)2 7,11 6,45
AMP 1,67 1,56
AMPH+ 4,39 2,29

TABLE B.6.: Paramètres u0 et uT régressés dans ce travail pour le système Amine-H2O-CO2

u0 uT u0 uT

MEA-H2O 172,92 1,22 PZ-H2O -687,47 0,38
MEA-CO2 87,35 4,51 PZ-PZ -2155,06 3,85
MEA-MEA 414,35 1,36 PZ-PZH+ -838,74 -5,34
MEA-HCO–

3 654,93 15,44 PZ-PZZ(COO−)2 132,07 -0,17
MEA-MEAH+ 310,92 -0,06 PZH+-H2O -2,62 -4,63
MEAH+-H2O -21,99 -2,25 PZH+-CO2 -20,06 9,52
MEAH+-CO2 31,40 7,21 PZCOO–-H2O 1029,28 -4,09
MEAH+-HCO–

3 732,79 3,07 PZCOO–-PZCOO– 3547,06 15,47
MEACOO–-H2O -959,15 15,37 H+PZCOO–-H2O -53,21 -0,16
MEACOO–-MEAH+ -1079,9 0,0 H+PZCOO–-CO2 -1225,44 8,29
MDEA-H2O -489,13 0,08 H+PZCOO–-H+PZCOO– -843,95 -12,11
MDEA-CO2 -817,80 9,00 PZ(COO−)2-H2O 98,90 1,33
MDEA-MDEA -1370,5 2,10 PZ(COO−)2-PZ(COO−)2 35,63 -2,89
MDEA-HCO–

3 153,96 17,90 AMP-H2O 42,33 0,48
MDEAH+-H2O 29,65 -3,32 AMP-AMP 95,39 -0,33
MDEAH+-CO2 -356,19 2,61 AMP-HCO–

3 914,73 -1,69
MDEAH+-HCO–

3 598,84 -1,84 AMP-CO2–
3 716,73 7,00

AMPH+-H2O -119,95 -2,16

B.3 CALCUL DES ENTHALPIES

Phase gaz

L’enthalpie de la phase gaz est obtenue en calculant l’enthalpie résiduelle pour tenir compte de l’écart

à l’état de gaz parfait :

HG (y,T,P ) = HGP (y,T )+H r es(y,T,P ) =∑
i

yi HG
i (y,T,P ) (B.1)

où HG , HGP et H r es sont les enthalpies de la phase gaz, du gaz parfait associé et l’enthalpie résiduelle, y

les fractions molaires en phase gaz, T la température et P la pression.

L’enthalpie du gaz parfait est calculée à partir de l’enthalpie de formation du gaz parfait à 298 K
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∆ f HGP,298
i et des capacités calorifiques du gaz parfait CG

P,i :

HGP (y,T ) =∑
i

yi HGP
i (T ) ; HGP

i (T ) =∆ f HGP,298
i +

∫ T

298
CG

P,i (T ).dT (B.2)

L’enthalpie résiduelle est calculée par l’équation d’état de Peng et Robinson (1976).

Phase liquide

L’enthalpie de la phase liquide est calculée à partir de l’enthalpie d’excès et de l’enthalpie de la solution

idéale :

H L(x,T ) =∑
i

xi H i d
i (T )+H E (x,T ) (B.3)

où H L , H i d
i et H E sont les enthalpies de la phase liquide, l’enthalpie molaire partielle du constituant i

en solution idéale et l’enthalpie d’excès du mélange et x les fractions molaires en phase liquide.

L’enthalpie d’excès de la phase liquide se calcule à partir de l’énergie de Gibbs d’excès GE et des

compositions molaires en phase liquide xi .

− H E

T 2 =
(
∂
(
GE /T

)
∂T

)
P,x

soit H E =−RT 2
∑

i
xi

(
∂ lnγi

∂T

)
P,x j

=−RT 2
∑

i
xi H E

i (B.4)

Les expressions analytiques du modèle e-UNIQUAC sont utilisées pour calculer cette grandeur en

fonction des paramètres du modèle.

Il existe plusieurs façons d’exprimer la contribution idéale de l’enthalpie en fonction des références

choisies et des données disponibles. Comme l’enthalpie ne peut pas être calculée de façon absolue

(l’énergie interne n’est pas mesurable), il nous faut une référence connue pour évaluer les changements

d’enthalpies au cours des transformations.

Pour les espèces moléculaires potentiellement présentes en phase gaz, il est courant de définir

le constituant en l’état de gaz parfait comme référence et de lui soustraire soit son enthalpie de

vaporisation pour les espèces volatiles (l’eau et les amines), soit en ajoutant son enthalpie de

solubilisation pour les solutés (CO2, N2, O2). Les espèces ioniques n’existant pas en phase gaz, il est

nécessaire de se fixer une référence liée à la phase liquide, celle-ci étant l’état de dilution infinie en phase

liquide. 
H i d

i (T ) = H IG
i (T )−∆vap Hi (T ) pour les espèces volatiles

H i d
i (T ) = H IG

i (T )+∆abs Hi (T ) pour les solutés

H i d
i (T ) =∆ f H∞,298

i +∫ T
298 C∞

P,i (T ).dT pour les espèces ioniques

(B.5)

où ∆vap Hi est l’enthalpie de vaporisation de l’espèce i (positive), ∆abs Hi est l’enthalpie d’absorption
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physique (négative) de l’espèce i calculée à partir de la constante de Henry, ∆ f H∞,298
i l’enthalpie de

formation à dilution infinie et C∞
P,i la capacité calorifique de l’espèce en dilution infinie.

L’enthalpie d’absorption physique se déduit de la constante de Henry par différenciation :

∆abs Hi (T )

R
= −d lnH i

d (1/T )
(B.6)

= −b + c.T +d .e.T e+1 (B.7)

où les coefficients b, c, d et e sont ceux définis et reportés dans le Tableau B.1.

Les enthalpies de formation et les capacités calorifiques à l’état de dilution infinie sont reportées

dans la littérature (e.g.Barner et Scheuerman, 1978; Brewer, 1982) ou déterminées spécifiquement pour

certaines amines Hilliard (2008).





ANNEXE C

Extension à la modélisation de contacteurs

membranaires

Le formalisme mathématique présenté dans le chapitre 3 permet de modéliser de façon générique

des opérations de séparation gaz-liquide en tenant compte à la fois du transfert de matière, de chaleur et

de l’accélération du transfert par des réactions chimiques. Ce formalisme été appliqué avec succès à la

modélisation de l’absorption et du strippage réactifs dans des colonnes utilisant du garnissage (vrac ou

structuré) comme contacteur gaz-liquide. Dans cette section, le formalisme est étendu à un autre type

de contacteur gaz-liquide : les contacteurs membranaires.

Un contacteur membranaire gaz-liquide est un élément technologique dans lequel une membrane

assure une séparation physique des phases gaz et liquide. L’aire de contact est alors parfaitement définie,

avec des aires allant de 1000 à 5000 m2/m3 (Gabelman et Hwang, 1999), là où les meilleurs garnissages

permettent d’atteindre des surfaces (sèches) de l’ordre de 700 m2/m3. La séparation physique des phases

permet de s’affranchir des contraintes hydrodynamiques des garnissages (mouillage du garnissage,

engorgement, pleurage) et d’opérer dans des gammes de vitesses de fluides plus étendues. Les

membranes peuvent être assemblées par plaques à l’instar d’un échangeur de chaleur à plaques ou

encore par un ensemble de fibres creuses. La membrane est généralement constituée d’un polymère

microporeux hydrophobe (pour assurer la séparation de phase).

L’intérêt principal de ce type de système est l’intensification des aires de contact entre le gaz et

le liquide, augmentant largement la compacité de l’opération de séparation. De plus, l’utilisation de

membranes adéquates permet d’offrir une sélectivité plus importante entre des composés, notamment

si une membrane à peau dense est combinée à la membrane microporeuse, limitant d’autant plus la

mouillabilité de la membrane (Nguyen et al., 2011).

Cependant, un des principaux inconvénients des contacteurs membranaires réside dans l’ajout

d’une résistance au transfert supplémentaire élevée, les coefficients de transfert de matière dans la

membrane étant de l’ordre de 10−6 à 10−3 m.s−1. Cette résistance au transfert est également largement
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augmentée dès que les pores de la membrane se remplissent d’eau (Khaisri et al., 2010). De plus, un

défi technologique reste à relever pour la production de modules de contacteurs à même de traiter les

débits de fumées des centrales de production électrique, une centrale d’un gigawatt émettant environ

3.106 Nm3/h de fumées.

Cette section décrit l’adaptation du formalisme et la validation du modèle sur des données de la

littérature. Des éléments sont fournis sur les phénomènes limitants dans ce type de contacteurs.

Plusieurs modèles de contacteurs membranaires ont déjà été proposés dans la littérature, certaines

études notables sont répertoriées dans le Tableau C.1. Le modèle proposé diffère par rapport à la

littérature, car il considère conjointement une thermodynamique non-idéale, le transfert d’eau par

évaporation et condensation et les effets non isothermes sont pris en compte : exothermicité, transfert

de chaleur sensible et de chaleur latente.

TABLE C.1.: Études de modélisation des contacteurs membranaires pour l’absorption du CO2 dans des
amines

1D/2D Unité Thermodynamique Transfert

d’eau

Transfert thermique

Hoff et al. (2004) 1D Absorbeur Debye-Hückel oui Chaleur sensible

deMontigny et al. (2005) 1D Absorbeur Idéal non Isotherme

Keshavarz et al. (2008) 2D Absorbeur Idéal non Isotherme

Khaisri et al. (2010) 1D Absorbeur Idéal oui Sensible+latente+réaction

Khaisri et al. (2011a,b) 1D Strippeur Idéal oui Sensible+latente+réaction

Boributh et al. (2011a,b) 1D Absorbeur Idéal non Isotherme

Boucif et al. (2012) 2D Absorbeur Idéal non Isotherme

Rode et al. (2012) ;
1D Absorbeur Idéal non Isotherme

Bounaceur et al. (2012)

C.1 ADAPTATION DU FORMALISME

Le contacteur à modéliser est constitué d’un module de fibres creuses dans lesquelles le gaz ou le

liquide peuvent s’écouler. La Figure C.1 représente un module où le liquide s’écoule dans la fibre et le

gaz dans la calandre à contre-courant. Faire circuler le liquide côté calandre permet de bénéficier d’une

plus large surface de contact du côté liquide, mais au détriment de pertes de charge accrues côté gaz

dans les fibres qu’il faudra compenser à l’aide d’un compresseur. À l’inverse, faire circuler le gaz dans la

calandre permet de limiter la perte de charge, mais ne permet de pas bénéficier de la plus grande aire

spécifique côté liquide.

Comme la surface de contact n’est pas la même côté gaz et côté liquide, l’écriture des équations de

transport diffère légèrement, les flux de matière et d’énergie sont ici rapportés au volume de contacteur

pour moins d’ambigüité. Les équations de transport s’écrivent alors :
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cœur gaz
(calandre)

cœur liquide
(tube)

film
liq.

film
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Ni
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xi
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ext

TG
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qG qM qL

FIGURE C.1.: Représentation schématique d’un module de fibres creuses et des résistances en série au
sein d’une fibre, le liquide s’écoule ici dans les tubes et le gaz dans la calandre

0 = dGi

d z
+NG

i Ωmod ; i = 1, ..., NAPP (C.1)

0 = GtotCG
p

dT G

d z
+qGΩmod (C.2)

0 = dLi

d z
+N L

i Ωmod ; i = 1, ..., NAPP (C.3)

0 = LtotC L
p

dT L

d z
+qLΩmod (C.4)

soumis aux conditions aux limites :

z = 0; T G = T G ,i n et Gi =G i n
i ; i = 1, ..., NAPP (C.5)

z = L f i br e ; T L = T L,i n et Li = Li n
i ; i = 1, ..., NAPP (C.6)

où NG
i et N L

i sont les flux de matière volumiques (mol.m−3.s−1), qG et qL les flux d’énergie volumiques

(W.m−3.K−1) etΩmod la section du module.

Les caractéristiques géométriques du module sont : le rayon des fibres r f i br e (m), leur épaisseur δ f i br e

(m), le diamètre du module Dmod (m), la longueur des fibres L f i br e (m) et le nombre de fibres dans le

module N f i br e .

À partir de ces données, les grandeurs suivantes peuvent être calculées :

◦ Taux de remplissage du module : ϕ= N f i br eπr 2
f i br e /Ωmod
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◦ Section du module :Ωmod =πD2
mod /4

◦ Diamètre hydraulique externe : dh,ext = 2r f i ber (1−ϕ)

◦ Diamètre hydraulique interne : dh,i nt = 2r f i ber (1/ϕ−1)

◦ Rayon moyen logarithmique : rl m = δ f i ber /ln
(
r f i ber /(r f i ber −δ f i ber )

)
◦ Aire spécifique externe : aext = 2ϕ/r f i ber

◦ Aire spécifique interne : ai nt = 2ϕ(r f i ber −δ f i ber )/r 2
f i ber

◦ Aire spécifique de la membrane : am = 2ϕrl m/r 2
f i ber

Les flux de matière et d’énergie sont calculés de la même manière que pour les garnissages (section 3.2.2)

avec l’ajout d’une résistance au transfert supplémentaire dans les équations (Figure C.1). Les flux de

matière dans le film liquide, la membrane et le film gazeux se calculent par :

NG
j = kG

j aextCG
t (yG

j − yext
j )+ y j

∑
k

Nk (C.7)

N M
j = kM

j almCG
t (yext

j − y i nter f
j )+ y j

∑
k

Nk (C.8)

N L
j = kL

j E j ai ntC L
t (xi nter f

j −xL
j )+x j

∑
k

Nk (C.9)

Les coefficients de transfert de matière côté liquide et côté gaz sont déterminés par les corrélations de

Yang et Cussler (1986).

Les coefficients de transfert de matière dans la membrane dépendent de nombreux paramètres

(mouillage, porosité, tortuosité, distribution de taille de pores) dont certains sont difficilement

mesurables. Dans ce travail, le coefficient de transfert de matière du CO2 dans la membrane est

déterminé par l’expérience, usuellement entre 10−6 et 10−3 m.s−1, pour une une température donnée,

les autres coefficients se déduisent par les diffusivités en phase gaz :

kM
i (T ) = DG

i (T )

DG
CO2

(Tr e f )
kM

CO2
(Tr e f ) (C.10)

C.2 COMPARAISON EXPÉRIMENTALE

La littérature rapporte des données expérimentales obtenues avec un gaz sec en entrée et dans

des conditions isothermes. En conséquence, les prédictions du modèle ont été évaluées avec un

mélange sec de CO2 et de N2 en entrée et avec un contacteur thermostaté. Deux séries de données

issues de Bounaceur et al. (2012) ont été utilisées, obtenues avec deux membranes différentes, une

en polypropylène (PP) et une en polydimethylsiloxane (PDMS). En conformité avec Bounaceur et al.

(2012), les coefficients de transfert de matière du CO2 ont été fixés à 10−4 m.s−1 pour le module PP et
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2,1×10−5 m.s−1 pour le module PDMS.
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FIGURE C.2.: Validation du modèle avec des membranes PP et PDMS en conditions isotherme et gaz sec
en entrée ; données expérimentales de Bounaceur et al. (2012)

Les taux de captage en fonction de la vitesse de gaz en entrée uG sont comparés avec les mesures

expérimentales en Figure C.2. Pour les deux modules, un excellent accord est obtenu entre les

simulations et les expériences dans la gamme de vitesse de gaz étudiée. Le modèle tend à surestimer

les taux de captage, ce qui peut éventuellement signifier qu’un mouillage partiel de la membrane se

produit lors de l’absorption, réduisant le coefficient de transfert de matière effectif.

Compte tenu des incertitudes sur le coefficient de transfert de matière effectif dans la membrane,

l’approche de modélisation semble validée de façon satisfaisante en conditions isotherme et un gaz

sec en entrée. Des données expérimentales dans des conditions industrielles, c’est-à-dire gaz saturé en

entrée et fonctionnement non isotherme, seraient nécessaires pour réaliser une validation complète.

Néanmoins, le modèle de transfert couplé de matière et chaleur ayant déjà été validé pour des

garnissages comme contacteur gaz-liquide, la prédictibilité du modèle peut être jugée satisfaisante pour

réaliser des études de performances en conditions industrielles représentatives en l’absence de données

expérimentales plus complètes.

C.3 ANALYSE DE SENSIBILITÉ

De la même manière que pour les colonnes à garnissage, il est possible de réaliser une analyse de

sensibilité sur les principaux paramètres de transfert. Les conditions choisies pour le cas de base des

simulations sont les suivantes :

Module : r f i br e = 430µm, δ f i br e = 215µm, Dmod = 10cm ; L f i br e = 1,5m ; ϕ= 0,57
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Gaz en entrée : uG = 1m/s ; yCO2 = 15%sec ; yH2O ' 10% (saturation) ; TG = 40 °C

Liquide en entrée : uL = 1cm/s ; αpauvr e = 0,22molCO2 /molMEA ; MEA 30 w t% ; TL = 40 °C

La géométrie du module est choisie parmi la gamme classique de paramètres géométriques

(Bounaceur et al., 2012) et les conditions opératoires sont représentatives d’un fonctionnement

industriel. De telles conditions de simulation amènent un taux de captage de 75%. Des variations de

± 20% autour de la valeur nominale des paramètres de transfert ont été effectuées et la variation du taux

de captage est observée. Les paramètres choisis sont les coefficients de transfert de matière côté liquide,

gaz et dans la membrane, la constante d’équilibre liquide-vapeur du CO2 et le facteur d’accélération du

CO2. Les résultats sont présentés dans le Tableau C.2.

TABLE C.2.: Analyse de sensibilité sur les principaux paramètres du modèle de contacteur, impact d’une
variation de ± 20% sur le taux de captage (en relatif)

Impact sur le taux de captage
-20 % 20 %

kL 0,2 % -0,1 %
kG 1,9 % -1,2 %
kM 5,1 % -3,6 %
KCO2 -2,1 % 1,9 %
ECO2 1,0 % -0,6 %

Par rapport à l’utilisation de garnissages comme contacteurs gaz-liquide, on remarque que le

coefficient de transfert de matière dans la membrane devient le facteur le plus limitant. Ceci est cohérent

avec le principal inconvénient de cette technologie, à savoir la limitation forte du transfert de matière

par l’ajout d’une résistance supplémentaire. La constante d’équilibre liquide-vapeur est également un

facteur influant fortement sur les performances du contacteur, d’où la nécessité d’une représentation

adéquate de l’équilibre thermodynamique à l’interface gaz-liquide.

Cette analyse de sensibilité met bien en avant la nécessité de caractériser précisément la résistance au

transfert des membranes utilisées afin de réaliser des études de facteur d’intensification des contacteurs

membranaires.

C.4 EFFETS THERMIQUES ET IMPACT DE L’EAU DANS LES CONTACTEURS

Les performances des contacteurs membranaires ont été largement étudiées dans la littérature à la fois

d’un point de vue expérimental et de modélisation. Cependant, les études de performances en termes

de transfert de matière postulent presque systématiquement des conditions isothermes et des gaz secs

en entrée par souci de simplification (Favre et Svendsen, 2012). Pourtant, la fraction de vapeur dans

les fumées n’est pas négligeable puisque les fumées sont saturées en eau au cours de la dépollution

(de l’ordre de 10 % pour des fumées de charbon). De plus, le procédé est clairement non isotherme en
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conditions industrielles à cause de l’évaporation et la condensation de l’eau ainsi que de l’enthalpie de la

réaction entre le CO2 est les amines. En conséquence, il y a clairement un manque d’analyse de ces effets

en conditions représentatives. Cette section se propose d’apporter des éléments sur le comportement

thermique des contacteurs et sur l’impact de l’eau sur les performances.

Des simulations ont donc été effectuées selon deux cas : un cas isotherme sans transfert d’eau, et un

cas non isotherme avec transfert d’eau. Les données de simulation sont les mêmes que celles du cas de

base ci-dessus.

La Figure C.3 présente les profils de température simulés en prenant un gaz saturé en entrée. Les

profils de température sont rapportés en Figure C.3a pour le cas non isotherme et les profils de

concentration en CO2 en phase gaz et liquide sont rapportés en C.3b pour le cas isotherme sans transfert

d’eau et le cas non isotherme avec transfert d’eau.

À partir des résultats de simulation, il apparaît que prendre en compte le transfert d’eau dans les

fumées conduit à des prédictions plus faibles du taux de captage, égale à 75% au lieu de 87% en

conditions isothermes sans transfert d’eau, soit environ 50% d’écart sur la fraction molaire en CO2

en sortie. Cet abaissement du taux de captage peut être expliqué par deux phénomènes. Le premier

est l’effet direct de la température, la Figure C.3 montre des profils de température semblables à ceux

obtenus avec des garnissages avec des différences accrues entre les températures des phases du fait de

la résistance supplémentaire au transfert de chaleur. L’augmentation de température augmente certes

la cinétique réactionnelle, mais décroit aussi la solubilité du CO2 et il semblerait que la limitation

thermodynamique devienne significative.

Deuxièmement, l’évaporation massive d’eau peut pénaliser le transfert de matière. En effet,

l’enthalpie de vaporisation de l’eau est de l’ordre de 40-45 kJ/mol et l’enthalpie d’absorption du CO2

de l’ordre de -80 kJ/mol. Ceci signifie qu’en absorbant une mole de CO2, 80 kJ sont libérés en phase

liquide, pouvant provoquer l’évaporation d’environ 2 moles d’eau. On ne se situe alors pas dans le cas

d’une diffusion équimolaire et le terme convectif du flux de transfert de matière est non nul et de sens

opposé à la force motrice de diffusion du CO2, limitant alors son absorption.

Ces quelques simulations mettent bien en avant le rôle primordial de l’eau et des effets thermiques

sur le taux de captage. Beaucoup de questions restent toutefois à traiter. Le modèle suppose en effet

que l’eau se condense directement en phase liquide et pas dans les pores, ce qui pourrait les boucher et

réduire les conductances de transfert. Le modèle prédit que la température du gaz est inférieure à celle

du liquide, il y a alors un risque que l’eau s’évaporant de la phase liquide se condense en surface de la

membrane poreuse du côté gaz et forme un nouveau film liquide.
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FIGURE C.3.: Simulations de contacteur membranaire avec un gaz saturé en eau en entrée pour les deux
approches. Les encadrés indiquent le taux de captage atteint en sortie de contacteur

Toutes ces questions restent en suspens et montrent le besoin de dispositifs expérimentaux adaptés

afin d’acquérir des informations sur le comportement de l’eau en conditions réelles d’absorption. Des

mesures de profils de température donneraient par exemple beaucoup d’informations utiles pour la

modélisation, ce qui pourrait éventuellement être réalisé par une succession de modules de fibres

creuses avec une mesure de température et concentrations entre chaque module.



ANNEXE D

Dimensionnement et évaluation économique des

opérations unitaires

Cette annexe résume d’une part les règles de dimensionnement des opérations unitaires appliquées

pour l’évaluation économique ainsi que les corrélations et facteurs correctifs tirés de la littérature.

Des ouvrages dédiés traitent de l’estimation des coûts des équipements de génie chimique, voir par

exemple les livres de Chauvel et al. (2001), Perry et Green (1997) ou encore Garrett (1989), dans lesquels

des corrélations et des abaques sont fournis pour estimer un coût d’équipement à partir des principales

grandeurs dimensionnantes telles que les masses, les surfaces ou les puissances.

A partir des corrélations, les coûts sont comparés en les convertissant selon la parité géographique

(taux de change des monnaies) et la parité temporelle (évolution de l’indice de prix au cours du temps)

à l’aide du CEPCI (Chemical Engineering Process Cost Index) :

CoûtAnnéei = CoûtAnnée j
C EPC I Année i

C PEC I Année j
(D.1)

Toutes les corrélations présentées ici ont été converties grâce au CEPCI en euros de l’année 2011 et

l’analyse économique réalisée en euro 2011 constant et en supposant le marché associé stable dans le

temps.

A chaque coût d’équipement s’ajoute différents frais de montage (génie civil, instrumentation,

structure etc.) et frais indirects (transport, échafaudages etc.), pris en compte via un facteur d’installation

dépendant du type d’opération :

Ci nst al l é =C équi pement × fi nst (D.2)

Les facteurs d’installation fi nst des opérations unitaires usuelles suivant sont considérés :

◦ Ballon et colonne : 4,0

◦ Garnissage structuré : 1,5

◦ Échangeurs de chaleur : 3,2
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◦ Compresseur : 2,7

◦ Corps de pompe : 3,0

◦ Moteur pour pompe : 3,0

D.1 COLONNES ET BALLONS

Dimensionnement

Colonnes Pour la simulation des colonnes de transfert, il est nécessaire de disposer du diamètre et de

la hauteur de garnissage nécessaire. Le diamètre est calculé de façon à opérer à un maximum de 80 % de

l’engorgement au sein de la colonne, ce diamètre est donc calculé de sorte que la vitesse du gaz soit 20 %

inférieure à la vitesse de gaz à l’engorgement, calculée à l’aide des abaques fournis par le constructeur

(Sulzer). La hauteur est une donnée d’entrée pour le calcul technico-économique, qui est soit fixée par

l’utilisateur soit constitue un paramètre d’optimisation.

A la hauteur de garnissage, il est nécessaire d’ajouter la hauteur de la garde hydraulique ainsi que la

hauteur nécessaire pour les autres internes de la colonnes : grilles de support des collecteurs de liquide

en pied de chaque section de garnissage, plateaux distributeurs de liquide en tête de chaque section,

zones d’injection de liquide et de gaz, zones pour les trous d’hommes et zone de désengagement du

gaz intégrant un dévésiculeur. 10 minutes de rétention sont choisies pour le dimensionnement de la

garde hydraulique. La hauteur des internes est estimée à 40 % de la hauteur de garnissage. La hauteur

totale de la virole est ensuite calculée par addition des hauteurs de garnissage, des internes et de la garde

hydraulique.

Ballons Les ballons peuvent être orientés horizontalement ou verticalement en fonction des débits de

gaz et de liquide en sortie du ballon. Les deux dimensionnements sont effectués et le plus économique

est retenu. Les règles de dimensionnement présentés par Svrcek et Monnery (1993) sont appliquées pour

chacun des designs. 10 minutes de rétention sont également considérées pour le choix de la hauteur

nominale de liquide.

Calcul de l’épaisseur de la paroi L’épaisseur e d’acier nécessaire dépend de la pression d’opération

et de la résistance de l’acier utilisé (Chauvel et al., 2001) :

e[mm] = max

(
2+ r[mm]P[bar]

σm,[bar] −0,6P[bar]
;8.0

)
(D.3)

où r est le rayon du récipient ou de la colonne, P la pression, et σm la contrainte maximale de l’acier.



D.1. Colonnes et ballons 199

On prendra comme contraintes σm = 967 bar pour de l’acier carbone ordinaire et σm = 1230 bar pour

de l’acier inox (valable pour des températures inférieures à 350 °C).

Calcul des masses des viroles et des fonds A partir du diamètre D , hauteur H et épaisseur e de

la virole, la masse de la virole peut être estimée :

mV [kg] = 24,7e[mm]D[m]H[m] (D.4)

Les fonds comprennent les deux extrémités de la virole et sont supposés elliptiques, la masse des deux

fonds est alors déterminée par la relation suivante :

mF [kg ] =
(
19,3240D2

[m] −2,8079D[m]
)

e[mm] (D.5)

Coût des accessoires Le coût des accessoires s’estime par :

Cacc,col [€2011] = 2110 fm(mV +mF )0,3225 (D.6)

Cacc,bal lon [€2011] = 505 fm(mV +mF )0,4193 (D.7)

Avec les coefficients correctifs des matériaux fm = 1 pour de l’acier carbone, fm = 1,7 pour de l’acier inox.

Coût des colonnes et ballons

Ccol/bal lon [€2011] = 6,7 fb fm fe ft
mV +1,5mF

D0,214
[m]

+Cacc,col/bal lon (D.8)

avec

- fb = 1 pour une colonne, fb = 0,95 pour un ballon

- fm = 1 pour de l’acier carbone, fm = 2,3 pour de l’acier inox

- fe le facteur correctif de l’épaisseur fe = 6694
e4 − 2715

e3 + 395,6
e2 − 21,3

e +1,173

- ft le facteur correctif de taille ft = 1 si le diamètre est compris entre 2 et 6 m et 2 si le diamètre est

supérieur à 6 m

Coût du garnissage structuré Pour du garnissage Mellapak d’aire interfaciale 250 m2/m3, on

prendra :

Cg ar ni ssag e [€2011] = 800 fmV[m3] (D.9)
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avec V le volume de garnissage et fm = 1 pour de l’acier carbone, fm = 2,3 pour de l’acier inox. Un facteur

de sur-dimensionnement de 20 % est appliqué sur la hauteur de garnissage calculée par le simulateur de

procédé pour le calcul du coût.

D.2 ÉCHANGEURS DE CHALEUR

La spécification des échangeurs de chaleur pour la simulation est le pincement minimal toléré le

long de l’échangeur, la quantité de chaleur échangée s’en déduit alors. Pour l’estimation du coût,

il est nécessaire de déterminer la surface à l’aide de l’équation (2.80) de la page 65. Les moyennes

logarithmiques des différences de température ∆Tml ,i de chaque zone de l’échangeur ainsi que les

quantités de chaleur échangées Qi sont calculées par le simulateur de procédé. Il reste alors à estimer les

coefficients globaux d’échange thermique Ui qui vont dépendre du type de fluide et de la technologie

sélectionnée. Des échangeurs à plaques sont systématiquement choisis pour les échangeurs de chaleur,

excepté pour les rebouilleurs qui sont des échangeurs tubes/calandre de type Kettle.

Ces coefficients peuvent être estimés à l’aide de corrélations en fonction des propriétés des fluides

mais pour une analyse économique sommaire mise en œuvre dans cette étude, on utilisera plutôt des

ordres de grandeurs en fonction de l’échangeur et du type d’échange réalisé :

◦ Évaporation de liquide - condensation de vapeur : 6000 W/(m².K)

◦ Circulation forcée de liquide - condensation de vapeur : 4000 W/(m².K)

◦ Circulation forcée de liquide - circulation forcée de liquide : 3000 W/(m².K)

◦ Bouilleur Kettle : 2500 W/(m².K)

Tubes et calandre

Pour des pressions inférieures à 20 bar, des températures inférieures à 300 °C et des surfaces supérieures

à 1000 m², on peut estimer le coût de l’échangeur (Chauvel et al., 2001) :

C éch [€2011] = 2460 ft fm
(
S[m2]

)0,61 (D.10)

avec le facteur de matériau dépendant des matériaux des tubes et de la calandre :

fm

Calandre

Carbone Inox

Tubes
Carbone 1 2,2

Inox 2,0 3,5

ft dépend du type d’échangeur : ft = 1 si deux passes simples ; ft = 1,2 si bouilleur Kettle.
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Échangeurs à plaques

Pour des pressions inférieures à 10 bar, des températures inférieures à 300 °C et des surfaces

supérieures à 500 m², on peut estimer le coût de l’échangeur (Chauvel et al., 2001) :

C éch. [€2011] = 10845 fm
(
S[m2]

)0,60 (D.11)

avec S la surface d’échange ; fm = 1 pour de l’acier carbone ; fm = 2,5 pour de l’acier inox.

D.3 COMPRESSEURS

Les spécifications d’un compresseur sont : la pression de sortie, le rendement isentropique ηcomp et le

rendement électro-mécanique ηmech . La température et l’état du courant de sortie sont calculés à partir

de la température isentropique et d’un calcul de flash à température et pression fixées :

Ti so = Ti n

(
Pout

Pi n

) γ−1
γ

; Tout = Ti n + Ti so −Ti n

ηi soS
(D.12)

Le travail du compresseur se calcule par :

W[W ] = Gmol

ηcomp .ηmech
RTi n

[(
Pout

Pi n

) γ−1
γ −1

]
(D.13)

avec γ = CP /CV , Gmol le débit molaire (mol/s) et Pout /Pi n le rapport de compression. Pour des

compresseurs auxiliaires (hors compresseurs de CO2), on prendra ηcomp =80 % et ηmech=95%.

Le coût du compresseur est corrélé à la pression de refoulement et à la puissance nécessaire par

(Garrett, 1989) :

Ccomp. [€2011] = 1930 fp fm
(
P[kW ]

)0,80 (D.14)

Avec le facteur de pression fp = 1 pour Pout < 75 bars ; 1,08 pour 75 < Pout < 100 bars ; 1,16 pour

100 < Pout < 150 bars. Et le facteur de matériau fm = 1 pour de l’acier carbone ; fm = 2,5 pour de l’acier

inox.

D.4 POMPES

Le travail d’une pompe se calcule en fonction de l’élévation de pression :

W[W ] = War br e

ηmech
= QL

ηmech .ηpompe
∆P (D.15)
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avec War br e le travail sur l’arbre de rotation (en W), ηmech le rendement électromécanique de la pompe,

ηpompe le rendement de la pompe, QL le débit volumique de liquide (m3/s) et∆P l’élévation de pression

(en Pa). Les pompes de recirculation du solvant étant de puissance importante (consommation > 1MW),

on prendra des rendements de ηpompe =75 % et ηmech=95%.

L’élévation (légère) de température engendrée par la pompe est calculée à partir de la puissance

dissipée par :

∆T =
(
1−ηpompe

)
War br e

ṁLC pL
(D.16)

Le coût d’une pompe comprend le coût du corps de la pompe et du moteur pour l’entrainer (Perry et

Green, 1997) :

Cpompe [€2011] = 322 fm
(
P[kW ]

)0,67 (D.17)

Cmoteur [€2011] = 1210
(
P[kW ]

)0,77 (D.18)

avec le facteur de matériau fm = 1 pour de l’acier carbone ; fm = 1,2 pour de l’acier inox. Cette corrélation

est valable en-dessous de 300 °C. Les pompes sont agencées en redondance afin de traiter 3 fois 50 % de

la charge.

D.5 MÉLANGEURS, VANNES ET SÉPARATEURS DE COURANT

Les mélangeurs sont constitués de deux entrées mélangées en une seule sortie, le calcul du courant

de sortie est réalisé en effectuant un calcul de flash isobare et adiabatique. Aucune spécification

supplémentaire n’est nécessaire.

La vanne effectue une détente du fluide, le courant de sortie est alors calculé en effectuant un calcul

de flash adiabatique à la pression de sortie spécifiée.

Le séparateur de courant consiste simplement à diviser le courant principal en deux courants ou plus,

il est nécessaire de spécifier les taux de partage. Seuls les bilans massiques sont alors réalisés.

Ces trois opérations unitaires ne sont pas chiffrées économiquement du fait de leur très faible coût

par rapport aux autres équipements du procédé.

D.6 PRÉ-CONDITIONNEMENT ET TRAIN DE COMPRESSION

Le pré-conditionnement des fumées est une suite d’opérations visant à réduire les teneurs en oxydes

de soufre et d’azote des fumées via une colonne de lavage à la soude. Comme cet élément ne dépend pas

du procédé de captage choisi, son coût installé a été calculé pour un train de traitement (la moitié du

débit des fumées) et est utilisé pour tous les procédés. Ce coût (facteur d’installation inclus) est estimé à
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7 M€2011 par train de traitement.

De même, la compression du CO2 est estimée à 65 M€2011 par train pour amener le CO2 de 2 à 110

bars. Ce coût comprend les compresseurs, les échangeurs intermédiaires de refroidissement et les tamis

moléculaires. Comme ce coût est estimé pour du CO2 disponible à 2 bars, il conviendra de l’ajuster.

Pour une pression d’entrée inférieure à 2 bars, il faut ajouter le coût d’un compresseur permettant de

comprimer jusqu’à 2 bars (relation D.14). Pour une pression d’entrée supérieure à 2 bars, il faut enlever

le coût des étages de compression de 2 bars à cette pression. Cette méthode fournit de très bonnes

estimations du coût total d’un train de compression en calculant le coût d’un unique compresseur.





ANNEXE E

Aperçu du logiciel développé

Le logiciel développé a été analysé à l’aide du logiciel de profilage de code Understand™, notamment

pour générer automatiquement la métrique du code, résumée dans le Tableau E.1. La Figure E.1 présente

une vue simplifiée du logiciel développé avec les éléments principaux. L’arborescence des répertoires et

fichiers du projet ainsi que le type d’opérations réalisées dans chaque fichier sont présentés dans la

Figure E.2.

TABLE E.1.: Résumé de la métrique du code

Logiciel développé
- Nombre de lignes non-vides 26 610 - Fichiers 66

dont lignes de code 17 229 - Sous-programmes 449
Total avec bibliothèques numériques
- Nombre de lignes non-vides 65 970 - Fichiers 90

dont lignes de code 35 624 - Sous-programmes 649

BaseOdeOdonnéesOdeOconstituants

CalculOdesOpropriétésOphysico-chimiques

Dimensionnement
desOéquipements

CalculOd'opérations
unitaires

SimulateurOdeOprocédé
RésolutionOdesObilansOmatière/énergie

CalculOpénalité
énergétique

CalculOduOcoût
duOCO2Oévité

OptimisationOdeOprocédés
énergétiqueOouOéconomique

B
ibliothèqueOnu

m
érique

InterfaceOutilisa
teur

ExportOdeOrésultat

FIGURE E.1.: Vue générale de l’outil de simulation et d’optimisation de procédé
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Main.f90                                          
mod_common.f90                                          
-------------------------------------------
compounds/                                  
    Compounds.f90           
    Compound-AMP.f90                                  
    Compound-MEA.f90                                  
    Compound-NH3.f90                                    
    ReacSet.f90                                    
    ReacSet-AMP.f90                                   
    ReacSet-MEA.f90                                   
    ReacSet-NH3.f90                                       
-------------------------------------------
numerical/ 
 [...]           
-------------------------------------------
process/
    Controllers.f90                                   
    EnergyPenalty.f90                                 
    EquipmentManage.f90                               
    Interfaces_UnitOperations.f90                     
    Partitioning.f90                                  
    ProcessManage.f90                                 
    ProcessOptimParam.f90                             
    ProcessSimul.f90                                  
    TechnoEconomic.f90                            
    ---------------------------------------
    ProcessList/                                       
        ICA.f90                                           
        LVC.f90                                           
        SOC.f90                                           
        SSF.f90                                           
        TwoColumns.f90                                    
-------------------------------------------
thermochemistry/
    BubblePoint.f90                                   
    DewPoint.f90                                      
    eUNIQUAC.f90                                      
    GibbsReactor.f90                                  
    MixProperties.f90                                 
    PengRobinson.f90                                  
    PureProperties.f90                                
    ---------------------------------------
    regression/
        BatchThermo.f90
        Regression.f90                                    
        ValidationThermo.f90           
-------------------------------------------
transfer/
    DiffusionCoefficients.f90                         
    Hydrodynamic.f90                                  
    TransportEqn.f90                                    
    SolveTransportEqn.f90                             
    ---------------------------------------
    film_models/
        film_DiffReac.f90                                 
        film_EaDeff.f90                                   
        film_EaDeff_Strip.f90                            
        film_MembraneContactor.f90            
-------------------------------------------
unit_operations/
    Absorber.f90                                      
    AbsorberNN.f90                                    
    Flashs.f90                                        
    HeatX.f90                                         
    MembraneContactor.f90                             
    Mixer.f90                                         
    PressureChange.f90                                
    Splitter.f90                                      
    Stripper.f90                                      
    StripperNN.f90                                    

                                   
Fichier principal, appels des routines
Module général comprenant les déclarations de types dérivés & interfaces d'appels 

Base de données des constituants
Initialisation des propriétés physico-chimiques
Données physico-chimiques de l'AMP
Données physico-chimiques de la MEA
Données physico-chimiques de NH3
Gestion des systèmes réactionnels (équilibres, cinétiques)
Données cinétiques pour l'AMP
Données cinétiques pour la MEA
Données cinétiques pour NH3

Bibliothèques numériques (minpack, NLPQLP, linpack, openMP) 
et méthodes spécifiques (réseaux neuronaux, collocation orthogonale, Broyden)

Simulation de procédés
Gestion des variables et fonctions des contrôleurs
Calcul de la pénalité énergétique
Gestion des équipements, définition des spécifications
Interfaces d'appels des opérations unitaires
Partitionnement et séquençage du procédé
Gestion du procédé : initialisation du procédé, connectivité, export des résultats
Optimisation de procédés
Simulateur de procédés                           
Coût des équipements, CAPEX, OPEX, LCOE et coût du CO2 évité
    
Liste de procédés : 1 fichier par schéma de procédé
Définition du procédé : spécification des opérations unitaires, connectivité 
                                     des courants, choix des courants coupés
Définition des variables d'optimisation et contrôleurs
Initialisation des courants coupés
Récupération des grandeurs pour le calcul de la fonction objectif

Serveur de propriétés 
Calcul de point de bulle
Calcul de point de rosée                          
Modèle eUNIQUAC                            
Équilibres chimiques                                  
Propriétés de mélanges                   
Équation de Peng-Robinson
Propriétés des corps purs                     

Outil de régression thermodynamique
Calcul d'écart aux données expérimentales renseignées
Algorithme d'optimisation
Génération de courbes

Phénomènes de transfert gaz-liquide
Calcul des coefficients de diffusion
Propriétés hydrodynamiques            
Équations de transport                    
Résolution des équations de transport

Modèles de film
Film de diffusion-réaction
Film à facteur d'accélération                           
Film à facteur d'accélération limite
Film pour contacteur membranaire
            
Opérations unitaires
Colonne d'absorption
Colonne d'absorption avec réseaux neuronaux
Flashs réactifs (QP, TP)
Échangeurs de chaleur
Contacteur membranaire
Mélangeurs
Changement de pression : vanne, pompe, compresseur
Séparateurs de courants
Colonne de stripage                     
Colonne de stripage avec réseaux neuronaux                                

FIGURE E.2.: Arborescence du projet et rôle de chaque fichier (hors bibliothèques numériques)
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Modélisation et optimisation des procédés de captage de CO2 par absorption chimique

Résumé. Les procédés de captage de CO2 par absorption chimique engendrent une importante pénalité
énergétique sur la production électrique des centrales à charbon, constituant un des principaux verrous
technologiques au déploiement de cette filière. L’objectif de cette thèse est de développer et valider une
méthodologie à même d’évaluer précisément le potentiel d’un procédé de captage aux amines donné. La
phénoménologie de l’absorption chimique a été étudiée en détail et représentée par des modèles à l’état de l’art. Le
modèle e-UNIQUAC a été utilisé pour décrire les équilibres chimiques et de phases des solutions électrolytiques
et les paramètres du modèle ont été régressés pour quatre solvants. Un modèle hors-équilibre a été utilisé pour
représenter le transfert couplé de matière et de chaleur, accéléré par les réactions chimiques. Les modèles de
colonnes d’absorption et de strippage ont été validés avec succès sur des données expérimentales d’un pilote
industriel et d’un pilote de laboratoire. L’influence des différents phénomènes sur les efficacités de séparation a été
explicitée afin d’isoler les phénomènes les plus impactants. Une méthodologie a alors été proposée pour évaluer
la pénalité énergétique, incluant les consommations thermiques et électriques, liée à l’implémentation d’un
procédé de captage et de compression de CO2 sur une centrale à charbon supercritique avancée. Une méthode
d’estimation du coût de l’électricité est proposée pour quantifier les dépenses opératoires et d’investissement
liées à l’installation d’un tel procédé. L’environnement de simulation et d’évaluation de procédés obtenu a
ensuite été couplé à une méthode d’optimisation non-linéaire afin de déterminer les paramètres opératoires et
les dimensions des équipements maximisant les performances énergétiques et économiques. Cette méthodologie
a alors été appliquée à l’optimisation de cinq architectures de procédés opérant avec une solution aqueuse de
monoéthanolamine à30% massique : le procédé conventionnel à deux colonnes et quatre modifications de ce
procédé. La comparaison des performances montre que les modifications utilisant un effet de pompe à chaleur
amènent les meilleurs gains.
L’utilisation de l’analyse technico-économique en tant que critère d’évaluation de la performance d’un
procédé, couplée à un algorithme d’optimisation, a prouvé sa capacité à déterminer les valeurs des nombreux
paramètres opératoires et de dimensionnement optimales, à la fois énergétiquement et économiquement. Cette
méthodologie pourrait être étendue pour traiter d’autres systèmes industriels pour lesquels les compromis
technico-économiques entre investissement et performance sont déterminants.

Mots clés : captage CO2, absorption chimique, modélisation, optimisation, procédés, technico-économie

Modeling and optimization of CO2 capture processes by chemical absorption

Abstract. CO2 capture processes by chemical absorption lead to a large energy penalty on efficiency of coal-fired
power plants, establishing one of the main bottleneck to its industrial deployment. The objective of this thesis is
the development and validation of a global methodology, allowing the precise evaluation of the potential of a
given amine capture process. Characteristic phenomena of chemical absorption have been thoroughly studied
and represented with state-of-the-art models. The e-UNIQUAC model has been used to describe vapor-liquid and
chemical equilibria of electrolyte solutions and the model parameters have been identified for four solvents. A
rate-based formulation has been adopted for the representation of chemically enhanced heat and mass transfer in
columns. The absorption and stripping models have been successfully validated against experimental data from
an industrial and a laboratory pilot plants. The influence of the numerous phenomena has been investigated in
order to highlight the most limiting ones. A methodology has been proposed to evaluate the total energy penalty
resulting from the implementation of a capture process on an advanced supercritical coal-fired power plant,
including thermal and electric consumptions. Then, the simulation and process evaluation environments have
been coupled with a non-linear optimization algorithm in order to find optimal operating and design parameters
with respect to energetic and economic performances. This methodology has been applied to optimize five process
flow schemes operating with an monoethanolamine aqueous solution at 30 % by weight : the conventional flow
scheme and four process modifications. The performance comparison showed that process modifications using a
heat pump effect give the best gains.
The use of technical-economic analysis as an evaluation criterion of a process performance, coupled with a
optimization algorithm, has proved its capability to find values for the numerous operating and design parameters,
leading to optimal solutions both energetically and economically relevant. Such a methodology could be extended
to treat other industrial systems where critical tradeoffs have to be made between investment and performance.

Keywords : CO2 capture, chemical absorption, modeling, optimization, process, technical-economic analysis
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