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Abbréviations utilisées

Matériaux constituants les membranes

PES
PP
PMP
PTFE
PTMSP
PVDF

PolyEtherSulfone
PolyPropylene
PolyMéthylPentene
PolyTétraFluoroEthyléne
Poly(1-TriMéthyISilyl-1-Propyne)
PolyFluorure de vinyliDéne

Composés liquides et gazeux

AMP
CO,
CHgy4
DEA
HO

Hz
H,O ou water
H.S
MEA
MDEA
N>
N-O
Pz

RTILs

SILMs
TETA

2-Amino-2-Méthyl-1-Propanol
Dioxyde de Carbone

Méthane

DiEthanolAmine

Hydroxyde

DiHydrogéne

Eau

Sulfure d'Hydrogéne
MonoEthanolAmine
MéthylDiEthanolAmine

DiAzote

Protoxyde d'Azote

Piperazine

Liguides ioniques a température am-
biante

Liguides ioniques a taches spéci-
ques
TriEthylene TétrAmine
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Introduction Générale

Aujourd'hui, la lutte contre les émissions de gaz a e et de serre est devenue I'un des objectifs
principal des pays signataires du protocole de Kyoto : 'augmentation de la concentration des gaz
a e et de serre dans I'atmosphére induit une augmentation de la température moyenne a I'échelle
mondiale. Or, le dioxyde de carbone, ou C@ est I'un des principaux gaz a e et de serre présent
dans notre atmospheére. Aussi, le protocole de Kyoto prévoit une réduction globale de 5,2% des
émissions de CQ d'ici 2012 par rapport aux émissions de 1990.

En captant le CO, a la source, dés qu'il est émis, et en le piégeant ensuite dans des formations
géologiques (veines de charbon inexploitables, aquiferes salins,...); il serait alors envisageable de
di érer son rejet dans I'atmosphére a une période lors de laquelle I'utilisation des énergies fossiles
serait dépassées et ol les émissions de gaz a e et de serre n'atteindraient plus un seuil problé-
matique.

D'apres le GIEC (Groupe Intergouvernemental d'Experts sur I'Evolution du Climat), cette tech-
nique pourrait traiter 20 a 40% des émissions mondiales de GQd'ici a 2050 et contribuer a
I'e ort total de réduction des émissions d'ici a 2100 a hauteur de 10 a 15%.

La diminution des émissions de CQ est I'un des enjeux majeurs de ce nouveau siécle comme
en témoigne le nombre d'études qui se sont développées durant cette derniére décennie. Au niveau
national, plusieurs actions peuvent étre citées :

le Club CO, qui réunit de nombreux industriels et organismes de recherche publics. Il
oriente les e orts de la recherche francaise sur le captage et la séquestration du €0

le projet CAPCO2 dont I'objectif est de tester deux voies de captage postcombustion en
utilisant des matériaux de synthése (hydroxyde double lamellaire Mg/Al, Mg/Fe, Zn/Al,
Ni/Al,...) avec possibilité de régénération par la désorption du CQ sous forme de ux
de gaz pur. Le but est de réduire I'énergie et les colts nécessaires au captage dw,@ar
rapport aux procédés existants;

le projet CLC MAT vise le développement de matériaux CLC (chemical looping combus-
tion) en travaillant sur des formulations réactives et peu colteuses pour l'optimisation du
co(t de captage du CQ;

le projet CO2 SUBLIM a pour but la validation du procédé de captage du CQ par anti-
sublimation de fumées enrichies en dioxyde de carbone.
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Au niveau européen de nombreux projets ont vu le jour ces derniéres années :
le projet CASTOR dont l'objectif est également le développement de technologies permet-
tant le captage et le stockage de 10% des émissions européennes de & un procédeé de
tour de lavage de gaz;
le projet DECARBIT, d'un budget de 15,5 M e, se focalise sur le développement du captage
précombustion du CG,. L'objectif est de permettre a des centrales électriques de ne plus
émettre de CQO, d'ici a 2020 avec un colt de captage maximum de 16/tonne de CO,
captée;
le projet Inca-CO2, devenu en 2008 une association, a pour objectif I'intégration des princi-
pales équipes de recherche en Europe a n de constituer une instance scienti que européenne
de référence sur le captage et le stockage géologique du £O
le projet ENCAP, d'un budget de 22 M g, étudie le développement de technologies de cap-
tage précombustion du CQ dans des centrales thermiques. L'objectif visé est un taux de
captage de 90% et une réduction de moitié des colts actuels.

Au niveau international, plusieurs projets ont aussi été développés :
le programme IEA-GHG fait des évaluations technico-économiques des technologies de
réduction des gaz a e et de serre. |l coordonne plusieurs réseaux internationaux de recherche
sur le captage du CQ, la bio- xation, les risques associés, le monitoring et les gaz a e et
de serre autre que le CQ;
le CSLF (Carbon Sequestration Leadership Forum) mis en place par les Etats-Unis, repose
sur la coopération internationale pour promouvoir la recherche et le développement dans
les domaines du captage, du transport et du stockage du CO

Le captage du CO »

Le captage du CQ représente aujourd'hui environ 80% du codt global de la chaine de trai-
tement et constitue un enjeu technologique et économique considérable. Seules les émissions in-
dustrielles concentrées provenant de centrales thermiques, de cimenteries, d'usines sidérurgiques,
de ra neries ou d'installations pétrochimiques pourraient étre captées, elles sont responsables de
plus d'un tiers des émissions. Cependant, ces fumées de combustion ne contiennent en moyenne
gue 3 a 15%vol. de CQ. Il faut donc isoler ce CQ, a n de réduire les codts (transport & stockage)
mais également d'optimiser I'espace.

Plusieurs techniques (cf. gure 1) de séparation du C@ des fumées sont déja au point :
le captage postcombustion extrait le CO, dilué des fumées de combustion;;
le captage oxycombustion permet de produire une fumée concentrée a 90% en £@race
a une combustion a l'oxygéne pur;
le captage précombustion qui vise a extraire le CQ@ a la source en transformant, avant
usage, le combustible fossile en un gaz de synthese.

Dans tous les cas, le CQ capté est ensuite déshydraté et comprimé avant d'étre transporté
vers son lieu stockage soit par bateau, soit par pipeline dans un réseau qui reste a développer.
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Figure 1 Filiéres de séparation et d'enrichissement en C®des émissions des centrales éner-
gétiques ou des procédés industriels a grande échelle (Source : Metz et al., 2005)

Le captage postcombustion du CO

Le captage postcombustion (cf. gure 2) permet d'extraire le CQ dilué des fumées de com-
bustion. Le procédé s'integre sans qu'il soit nécessaire d'apporter de grandes modi cations aux
installations existantes puisque le captage se fait a la sortie des cheminées de combustion. Ce-
pendant, celles-ci émettent de grands volumes de fumées a basse pression et faible concentration
en CO, ce qui représentent des conditions peu favorables. Ainsi, le captage du G@es fumées
nécessite l'installation d'équipements encombrants, coliteux et grands consommateurs d'énergie.
Le codt de revient est d'environ 40ela tonne de CO, captée.

Les fumées sont récupérées a pression atmosphérique, la pression partielle en, @&t donc
faible et la concentration de l'ordre de 3 a 15%vol. selon le type de centrale thermique (gaz
naturel ou charbon pulvérisé). Le procédé permet soit d'améliorer les technologies existantes de
lavage par solvant, soit de mettre au point d'autres types de technologies : refroidissement et
condensation, membranes de séparation, absorption.... Le captage du €®e fait généralement
par absorption chimique, le plus souvent avec des alcanolamines.

Combustible Fumeées co N,/H,0
e . 2
Air Combustion | Extraction | "
v
co,

Figure 2 Procédé de captage Postcombustion du CO(Source : IFP, 2002)
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A ce jour, les di érents procédés de captage ne sont pas encore totalement aboutis et néces-
sitent toujours des développements et des améliorations (amélioration du transfert de matiére,
solvant moins couteux en énergie pour la régénération mais o rant les mémes performances de
captage, ...). En 2005, il fallait multiplier par deux le co(t de production d'électricité pour
prendre en compte le colit de captage des gaz a e et de serre émis (GIEC, rapport spécial).

Le procédé de captage postcombustion est un procédé particulierement adapté aux centrales
thermiques actuellement en service. |l s'agit toutefois d'un procédé coilteux du fait de la grande
guantité d'énergie nécessaire pour la régénération de la phase liquide utilisée.

C'est dans l'objectif de limiter les colts de captage, partie la plus onéreuse de la chaine,
gue de nombreuses études sont menées. Des méthodes se sont développées (absorption chimique,
cryogénie) tandis que d'autres ont été couplées pour limiter leurs inconvenients tout en gardant
les avantages de chacune. La séparation membranaire et l'absorption sont ainsi trés souvent as-
sociées pour capter le CQ (TNO, NTNU, GDF SUEZ, projet CESAR, projet CICADI, projet
AMELIE. . .).

Séparation membranaire et absorption du CO

Une membrane est une barriere physique sélective de quelques centaines de nanometres a
guelques millimeétres d'épaisseur, qui sous I'e et d'une force de transfert (gradient de pression ou
de concentration) va permettre ou pas le passage de certains composants entre les deux milieux
gu'elle sépare. Les mécanismes de séparation d'un gaz par ce type de procédé sont liés a des
phénoménes de di usion. L'espece di usante doit étre mobile dans le matériau qui constitue la
membrane.
Les membranes sont trés généralement assemblées sous forme de bres creuses et encollées aux
extrémités dans un carter a n de former un contacteur membranaire également appelé module.

L'association séparation membranaire-absorption posséde les avantages a la fois du contac-
teur membranaire (grande aire interfaciale, contréle indépendant des débits gaz et liquide, pas
d'entrainement des phases, facilité de mise en +uvre,...) et de I'absorption (sélectivité et force
motrice élevée du transfert de matiére).

Des projets, notamment nationaux et européens, ont vu le jour ces derniéres années et traitent

spéci quement le cas des membranes pour la séparation gaz-liquide :
Le projet CESAR, d'un budget de 6 M eest la suite du projet CASTOR qui se terminait en
2009. L'objectif de CESAR était de faire progresser le développement de la technologie de
captage postcombustion du CQ, a n de proposer une solution rentable a la fois pour les
nouvelles centrales électriques de grande taille et pour les centrales déja existantes, respon-
sables de la majeure partie des émissions de g@nthropique (5000 centrales électriques
dans le monde émettent environ 11 GtCQ@/an);
Le projet NANOGLOWA, d'un budget d'environ 13 M e se terminant en 2011, vise a élabo-
rer des méthodes de captage du Cplus e caces et moins colteuses. Le groupe meéne des
recherches sur les membranes en carbone, les membranes arbre d'eau (développé par
KEMA), les membranes polymeéres, les membranes xed-site-carrier (membranes possédant
sur certains sites des porteurs de charges) et les membranes céramiques. Les membranes
développées doivent d'ici la n du projet étre utilisées dans les centrales électriques pour
le captage postcombustion et précombustion du C@

20



De nombreuses études de captage du GQpar séparation membranaire ont vu et voient
toujours le jour grace au potentiel d'intensi cation du transfert du procédé. Les études menées
concernent principalement des études a I'échelle laboratoire. Chacune de ces études con rment
le potentiel de captage des procédés par séparation membranaire. Cependant, aucune de ces re-
cherches n'évalue, a notre connaissance, le facteur d'intensi cation du procédé par séparation
membranaire par rapport au procédé de référence : la colonne d'absorption.

Or, ce facteur d'intensi cation est le paramétre clé de la pertinence d'un procédé.

La question principale qui se pose est donc de savoir quel est le potentiel d'intensi cation du

procédeé de captage du C@par séparation membranaire ? Comment évolue-t-il durant ['utilisa-
tion du module membranaire et quelle valeur maximale peut-il atteindre ?
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Chapitre 1

Revue bibliographigue

1.1 Contexte de I'étude : Le captage du CO

1.1.1 Le captage du CO , en quelques chires

L'eau, le dioxyde de carbone (CQ), le méthane (CH,), le protoxyde d'azote (N,O) et I'ozone
(O3) sont les principaux gaz a e et de serre présents naturellement dans I'atmosphére ou produits
industriellement. A ceux-ci s'ajoutent les gaz uorés (chloro uorocarbures ou CFC, hydrochlo-
ro uorocarbure ou HCFC. ..) produits industriellement.

Mais, le CO, est le principal gaz polluant généré par l'activité humaine et donc le principal
responsable de l'augmentation de gaz a e et de serre dans I'atmosphére. L'AIE (Agence Inter-
nationale de I'Energie) et le GIEC ont établi que le réchau ement climatique observé durant
le dernier siécle (0,72C) est directement liée a I'augmentation des émissions de CQcf. gure

(1.1)).

La réduction des émissions de C@anthropiques est donc un des enjeux majeurs du 21¢
siecle alors que les émissions ne cessent d'augmenter (nouveau record en 2010 : 30,6 Gigatonnes).
L'objectif est de taille puisque l'installation de procédés de captage a I'échelle industrielle ne se
fera pas sans la mise au point d'un procédé a la fois performant et économique.

Température et concentration de CO2 dans I'atmosphére au cours des 400 000 derniéres années
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Ecart a la température actuelle (°C)
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400 000 350 000 300 000 250 000 200 000 150 000 100 000 50 000 Aujourd’hui
Années passées

Ces résultats ont été obtenus a partir de I'analyse de carottage de glace & Vostok (Antarctique).

Source : World Data Center for Palecclimatology, Boulder & NOAA Paleoclimatology Program.

Figure 1.1 Evolution des émissions de CQ et des températures a I'échelle mondiale
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1.1.1.1 Quelles sont les principales sources d'émissions du CO 2?

La gure (1.2) présente les émissions de C®en France en 2009 pour chaque secteur. Il ap-
parait que le transport est a lui seul responsable de plus de 30% des émissions tandis que plus
de 40% sont uniquement dues aux secteurs de l'industrie et de I'énergie.

Figure 1.2 Répartition par secteur des émissions de C&en France en 2004 (Sources : CITEPA)

Figure 1.3 Mix énergétique en France en 2008 (Source : AIE)

La gure (1.3) montre la part de chacune des sources d'énergie intervenant en France en 2008.
Ainsi, plus de 50% de notre secteur énergétique est responsable de I'émission de, G@échets,
charbon, pétrole et gaz naturel).

1.1.1.2 Les objectifs xés pour réduire les émissions de CO 2

Le protocole de Kyoto signé en 1997 et entré en vigueur en 2005 prévoit la réduction d'au
moins 5% des émissions de 6 gaz a e et de serre (gQCH4, N2O, HFC, PFC et SF,) durant la
période 2008-2012 par rapport a leur niveau en 1990.
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Ce protocole constitue un premier pas et depuis d'autres initiatives ont été mises en place :
les sommets de Copenhague et de Cancun (2010) prévoient la stabilisation de I'augmenta-
tion de la température moyenne a 2C d'ici a 2100, l'aide de la part des pays développés
aux politiques climatiques des pays en développement et des engagements de la part des
pays a réduire leurs émissions d'ici a 2020;
les crédits carbones : des entreprises, des particuliers et des acteurs public peuvent acheter
des crédits carbones correspondant a tout ou partie de leur émissions. C'est la compensation
volontaire ;
le conseil européen de mars 2007 a xé des objectifs pour I'année 2020 : porter a 20%
la part des énergies renouvelables dans le mix énergétique, améliorer de 20% l'e cacité
énergétique et réduire de 20% les émissions de gaz a e et de serre d'ici a 2020.

Cependant, la réduction des émissions de gaz a e et de serre ne peut étre envisagée que
de deux manieres : soit en fermant toutes les centrales électriques et en les remplacant par de
nouvelles avec systéme de captage intégré soit en adaptant les centrales actuellement en fonction-
nement. Cette derniére proposition étant la moins colteuse, elle est celle qui fait donc logiquement
I'objet de nombreuses recherches.

1.1.2 Le captage postcombustion du CO

1.1.2.1 Absorption chimique du CO , dans une colonne d'absorption : Procédé de
référence

Dans le cas du captage postcombustion, procédé le plus adapté au rétro t des centrales élec-
triques actuelles, la fraction volumique de CQ dans les fumées est comprises entre 3 et 15%. Le
solvant chimique est préféré au solvant physique du fait d'une plus grande force motrice liée a
la réaction chimique. La phase liquide traditionnellement considérée est une solution agueuse a
30%mass. de MonoEthanolAmine (MEA).

La MEA est un composé extrément corrosif, sa concentration ne peut dépasser 40%mass.
(Abu-Zahra et al., 2007) sans l'utilisation d'inhibiteurs de corrosion. C'est aussi une amine pri-
maire extrément réactive vis-a-vis du CQ ( H,= 84,4 kJ.mol 1). Cette importante réactivité
(1000 fois supérieure a celle d'une amine tertiaire) permet d'assurer la force motrice nécessaire
au transfert de matiere, elle permet également de limiter la quantité de solvant.

La réaction entre la MEA et le CO est réversible par apport de chaleur, permettant ainsi
une utilisation continue du solvant. Néanmoins, du fait de la grande réactivité entre les deux
composeés, la régénération est trés consommatrice d'énergie.

Cependant, la MEA réagit aussi avec les SOx, les NOx et I'©présents en faibles quantités
dans les fumées ( 10%vol.). Or, les produits de dégradation ainsi formés ne sont pas détruits
lors de la régénération de la phase liquide.

Traditionnellement, le procédé considéré pour mettre en contact la phase liquide et les fumées
issues de la combustion est la colonne d'absorption (cf. gure (1.4)). Elle est munie d'un gar-
nissage qui permet d'augmenter l'aire interfaciale d'échange gaz-liquide (surface d'échange par
volume de réacteur) et ainsi d'améliorer le transfert de matiere.
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La régénération est réalisée dans une colonne de désorption ou de régénération également
appelée stripper (cf. gure (1.4)).

Figure 1.4 Schéma d'un procédé de captage du Cpar absorption chimique dans une colonne
d'absorption (Source : Abu-Zhara et al., 2007)

Les fumées sont préalablement refroidies avant d'entrer dans la colonne d'absorption. Elle
sont ainsi mises en contact avec la phase liquide s'écoulant a contre courant depuis la téte vers
le pied de la colonne. La température, lors de l'absorption, est comprise entre 40 et €D La
réaction chimique ayant lieu entre le CQ et la MEA est exothermique et induit un gradient de
température pouvant atteindre 10°C entre les deux extrémités de la colonne.

La phase liguide enrichie est d'abord envoyée dans un échangeur de chaleur ou elle est pré-
chau ée par la phase liquide régénérée. Elle est ensuite envoyée dans la colonne de régénération
ou l'apport de chaleur (température comprise entre 100 et 12CQ) et de vapeur d'eau permet
d'inverser la réaction chimique.

Le ux de vapeur d'eau et de CO, sortant de la colonne de régénération est condensé et
recyclé. Le ux de CO, obtenu en sortie de la colonne de régénération est pur et sec, prét a étre
compressé et transporté vers son lieu de stockage.

Ce procédé de captage par absorption chimique dans une colonne de lavage permet d'obtenir
un ux de CO, d'une grande pureté pour le stockage mais nécessite un volume d'installation
important du fait de la faible aire interfaciale mise en place par le garnissage (typiquement
500 n*.m 3; Tobiesen et al., 2007). Wang et al. (2010) ont rapporté que linstallation mise en
place dans le cadre du projet CO2CRC nécessite une colonne de 28 m de hauteur permettant
de capter 50tonnes de C@ par jour. Le pilote de Esbjerg construit dans le cadre du projet
CASTOR a une colonne d'absorption de 17 m de haut capable de traiter un débit de fumées de
5000 Nn?.h 1.
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En plus d'un volume d'installation trés important, d'autres problemes liés au contact direct
entre les deux phases et aux conditions opératoires sont également rencontrés :
l'engorgement;
la formation de mousse;
le pleurage.

Il est possible de s'aranchir de ces problemes de fonctionnement en remplagant la colonne
d'absorption par un contacteur membranaire (cf. gure (1.5)). La séparation physique des deux
phases permet alors un contrble indépendant de chacune d'elle tout en maintenant la force mo-
trice liée a la réaction chimique.

Les procédés membranaires sont des procédés d'intensi cation du transfert de matiére. En
tant que procédé d'intensi cation, leur premier avantage vient du volume d'installation néces-
saire qui est plus faible que celui d'une colonne d'absorption grace a une aire interfaciale plus
importante (1000 & 5000 m.m 3).

Figure 1.5 Exemple d'une installation de contacteurs membranaires (ultra ltration) a I'échelle
industrielle pour la production de fromages frais (Source : Tecnal)

Les bres généralement utilisées pour le captage du COsont microporeuses et hydrophobes,
leur utilisation est tres bien représentée dans la littérature. Néanmoins, ces matériaux bien que
permettant un ux de transfert de matiére important sont sensibles a la nature de la phase
liquide. En e et, I'entrée de la phase liquide dans les pores de la membrane induit une diminu-
tion des performances du procédé. Dans le cas de I'absorption du G@ar une phase liquide,
l'utilisation de bres creuses denses est proscrite bien que permettant d'éliminer le probléme
de mouillage. Ces matériaux trés épais ne permettent pas le passage d'un ux de transfert de
matiére su sament important.

La limitation de l'entrée de la phase liquide dans les bres apparait donc comme l'un des enjeux
majeurs permettant d'envisager une utilisation industrielle de ce procédé.
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Par ailleurs, la MEA est un composé extrément corrosif vis-a-vis des unités d'absorption
classique. Sa fraction massique est donc réduite a 30% an d'éviter I'utilisation d'inhibiteurs
de corrosion et donc de restreindre les colits opératoires. Mais, cette fraction maximale limite
également la cinétique de réaction et donc la force motrice.

Contrairement aux colonnes d'absorption, les matériaux consituants les modules membra-
naires sont choisis pour leur inertie vis-a-vis des phases gaz et liquide rencontrées. Ceux-ci per-
mettent d'avoir un degré de liberté supplémentaire par rapport aux colonnes d'absorption puisque
la composition de la phase liquide n'est plus imposée.

1.2 Les contacteurs membranaires

1.2.1 Présentation générale

L'utilisation de contacteurs membranaires gaz-liqguide permet de combiner les avantages de
I'absorption chimique et de la membrane. Cette derniére assure entre autre une facilité de mise
en oeuvre et une compacité de l'installation.

Bien que la phase gaz soit séparée de la phase liquide physiquement, le transfert de matiere
reste possible (cf. gure (1.6)). Pour cela, I'espéce di usante doit étre mobile dans le matériau
qui constitue la membrane. La migration s'opere sous l'e et d'un gradient de pression ou de
concentration a travers la membrane. De plus, l'aire interfaciale développée par le procédé est
précisément connue car la surface d'échange est assurée par l'une des surfaces de la membrane,
elle est de 2 a 10 fois plus grande que celle des colonnes.

Dans le cas de la séparation gaz-liquide, les membranes sont généralement constituées d'un

polymére microporeux. Ce type de matériau associé a un remplissage des pores par le gaz permet
d'obtenir des ux de transfert de matiere tres importants.

Figure 1.6 Schéma du transfert de matiére, cas de la séparation gaz-liquide par bres micro-
poreuses
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Le contacteur membranaire peut étre assemblé de deux manieres di érentes. Soit les mem-
branes utilisées sont des bres creuses, auquel cas celles-ci sont encollées aux extrémités dans un
carter cylindrique. Soit il s'agit de membranes planes, celles-ci sont alors assemblées par couches
successives. La gure (1.7) présente de maniére schématique ces deux types de modules membra-
naires.

La géométrie bre creuse est trés souvent préférée a la géométrie plane car elle permet le
développement d'une surface d'échange plus grande dans un volume plus petit.

Figure 1.7 Schéma de deux types de contacteurs membranaires, a bres creuses (en haut) et
a membranes planes (en bas)

1.2.2 Diérents types de membranes

Dans le cas d'un contacteur membranaire gaz-liquide, les membranes utilisées sont générale-
ment organiques (car moins onéreuses). |l en existe di érents types (cf. gure (1.8)) répartis en
deux familles :

les membranes symétriques :
les membranes microporeuses : elles sont constituées d'un seul matériau polymere poreux.
La porosité est équivalente sur toute I'épaisseur de la membrane;
les membranes denses : elles sont constituées d'un matériau polymeére non poreux ;

les membranes asymeétriques :
les membranes homogénes : elles sont constituées d'un seul matériau poreux mais dont
la porosité varie avec I'épaisseur de la membrane. Deux parties se distinguent, la peau
et le support. La peau est la partie la plus ne dont la porosité est la plus faible;
les membranes composites : elles sont constituées de deux matériaux di érents, un sup-
port poreux et une peau dense.
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Contrairement aux bres denses et aux bres composites pour lesquelles le choix de la mem-
brane est e ectué en fonction des propriétés de la peau dense et notamment a sa capacité a se
laisser traverser par I'espéce captée (propriété de perméabilité), les bres microporeuses ne sont
pas sélectives et servent uniguement a établir une surface d'échange constante entre le gaz et le
liquide. La sélectivité est assurée par la phase liquide.

Figure 1.8 Schéma des di érents types de membranes disponibles

Dans le cas de l'absorption gaz-liquide a travers un contacteur membranaire, les bres gé-
néralement utilisées sont des bres symétriques microporeuses dont les pores sont remplis par
le gaz. Cette con guration permet l'obtention d'un ux de transfert de matiére plus important
gu'avec les autres types de bres. Cependant, le maintien de l'interface gaz-liquide a l'entrée des
pores de la membrane nécessite le contrble précis des pressions de chacune des deux phases.

1.2.3 Choix du matériau

Le choix du polymeére constituant la membrane est un des paramétres clé de la conception
d'une unité de contacteur membranaire. Ce choix est directement lié a la durée de vie du procédé.
Quelle que soit I'utilisation qui en est faite, la membrane est toujours choisie pour une ou plusieurs
des propriétés suivantes :

sa résistance chimique;
sa résistance thermique;
sa resistance mécanique.

Ainsi, le polymeére constituant la membrane est choisi pour :
sa perméabilité : sa capacité a se laisser traverser par une espéce. Cette propriété est surtout
importante lorsque les membranes utilisées sont des bres denses ou des bres composites;
son inertie vis-a-vis des uides en contact : absence de réaction chimique entre le polymére
et chacune des phases;
sa résistance mécanique ;
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sa résistance au mouillage : sa capacité a limiter I'entrée du liquide dans ses pores. Cette
propriété est liée a I'nydrophobicité du matériau (cas de I'absorption du CQ par une so-
lution agueuse d'alcanolamine).

Dans le cas de l'absorption du CQ par une solution aqueuse d'amines, les matériaux classi-
guement utilisés sont le PolyPropyléne (PP), le PolyFluorure de vinyliDéne (PvDF) et le Poly-
TétraFluoroEthyléne (PTFE), (cf. gure (1.9)). Ces polymeéres sont hydrophobes et totalement
inertes vis-a-vis de la phase liquide.

bre PTFE, surface interne Fibre PP, surface interne

Figure 1.9 Photos prises au MEB de bres creuses microporeuses

Les bres composites (cf. gure (1.10)) sont une alternative intéressante aux bres micropo-
reuses. Ce type de bres présente une meilleure résistance au mouillage grace a sa peau dense.
Le polymeére constituant la peau est sélectionné pour sa forte perméabilité vis-a-vis de l'espéce
a capter. Ainsi, contrairement aux bres microporeuses, l'utilisation de bres composites pour
I'absorption chimique gaz-liquide permet deux niveaux de sélectivité : un premier niveau di a la
peau dense et un second di a la réaction entre le liquide et I'espéce di usante.

Il existe deux con gurations de bres composites (cf. gure (1.10)) : l'une ou la peau dense
recouvre la paroi interne de la bre et l'autre ou la peau recouvre la paroi externe. La con gura-
tion d'écoulement (liquide intérieur ou extérieur) est imposé par I'emplacement de la peau dense.

Cas 1: Peau dense intel‘ne Cas 2 Peau dense externe

Figure 1.10 Deux cas de bres composites (Remigy et Desclaux, 2007)
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1.2.3.1 Résistance au mouillage

L'entrée de la phase liquide dans les pores de la membrane microporeuse correspond au
phénoméne de mouillage de la membrane. Ce phénomene est régi par I'équation de Laplace qui
dé nit la pression de percée des bres :

p = 4 | cos() (1.1)

dpore;max

Avec | la tension super cielle du liquide (N.m 1), l'angle de contact entre la phase liquide
et la membrane et Goremax le diameétre maximum des pores de la membrane (m). P est la
pression de percée, elle correspond a la di érence de pression entre la phase gaz et la phase
liquide nécessaire a I'entrée du liquide dans les pores de la membrane.

Quand une membrane microporeuse est utilisée, une trés légére surpression est appliquée coté
liquide pour éviter tout probléme de bullage. Cette di érence de pression est également appelée
pression transmembranaire et est di érente de la perte de charge du module puisqu'elle corres-
pond a la di érence de pression appliqguée de part et d'autre de la membrane.

Lorsque, la pression transmembranaire est supérieure ou égale a la pression de percée, le liquide
entre dans les pores de la membrane.

Comme le montre I'équation de Laplace, il est possible d'augmenter cette pression de percée

et donc d'améliorer la résistance au mouillage par :

la diminution de la taille des pores de la membrane;

laugmentation de I'angle de contact entre la membrane et la phase liquide. Pour cela, il

faut augmenter la di érence de polarité entre la phase liquide et le matériau constituant la

membrane ;

l'utilisation de liquides dont la tension super cielle est supérieure a celle de l'eau, par

exemple les sels d'acides aminés. (tension de surface de la MEA non chargée = 68,2 mN.m

a 295 K, tension de surface des sels d'acide aminés non chargés = 77,5 mN'm 295 K et

pour une concentration de 4,0 10° mol.m 3, tension de surface de I'eau = 72,3 mN.m!

a 295 K).

Cependant, cette résistance n'est pas in nie et au bout d'un temps de contact su samment
long entre le liquide et la membrane, celle-ci nira tout de méme par étre mouillée.

1.2.4 Avantages et inconvénients

Le premier avantage des contacteurs membranaires est la surface d'échange. Contrairement
aux colonnes d'absorption, la surface d'échange est constante et facilement accessible. Cet avan-
tage est lié a la séparation des phases et au contact indirect assuré par la membrane tout en
s'a ranchissant des problemes traditionnels liés aux colonnes d'absorption (engorgement, forma-
tion de mousse, entrainement, pleurage). Ainsi, contrairement aux colonnes, l'utilisation d'un
contacteur membranaire permet une plus grande liberté dans le choix des conditions opératoires
et notamment des vitesses de passage de chacune des phases. En n, la surface d'échange constante
permet un dimensionnement plus aisé du procédé a une échelle industrielle ou semi-industrielle.
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Le contacteur membranaire associé a I'absorption chimique est un procédé d'intensi cation
du transfert de matiére par rapport au procédé d'absorption dans une colonne. Cette intensi -
cation est due a l'augmentation de l'aire interfaciale. Ainsi, la ou une colonne d'absorption ne
développe que 500 hm 2 (Tobiesen et al., 2007), un module membranaire developpe une aire
interfaciale comprise entre 1000 et 5000 fam 2 (Gabelman et Hwang, 1999).

Néanmoins, comme tous procédés, l'association d'un contacteur membranaire et de l'absorp-
tion chimique présente des inconvénients. Outre les problemes de mouillage, I'utilisation méme
d'une membrane est un inconvénient puisqu'elle constitue une résistance supplémentaire au trans-
fert de matiére. Or, cette résistance, qui dépend des conditions géométriques, est trés loin d'étre
négligeagle devant la résistance totale du transfert de matiére :

Résistance de la membrane : 22% de la résistance globale au transfert de matiere ( bres
PvDF ; Atchariyawut et al., 2007);

Résistance de la membrane : 47% de la résistance globale au transfert de matiére ( bres
PvDF; Khaisri et al., 2009);

Résistance de la membrane : 43% de la résistance globale au transfert de matiére ( bres
PP ; Khaisri et al., 2009) ;

Résistance de la membrane : 39% de la résistance globale au transfert de matiére ( bres
PTFE ; Khaisri et al., 2009).

1.2.5 Utilisation des membranes pour la séparation gaz-liquide a I'échelle
industrielle

Il existe de nombreuses applications industrielles autres que le captage du U une phase
gaz et une phase liquide sont séparées par une membrane (Gabelman et Hwang, 1999; Ho et
Sirkar, 1992) :

I'oxygénation du sang lors d'interventions chirurgicales;

la substitution d'un organe : la phase liquide est de l'eau et la phase gaz un mélange riche
en CO,. L'oxygéne de I'eau passe dans la phase gaz tandis que le £&u gaz est transféré
dans la phase liquide (cas de la branchie arti cielle);

la séparation sélective de gaz (CQ/CH 4, SO/air) ;

la dépollution des zones fumeurs (bureaux, maisons) réduisant ainsi les émissions d'ammo-
niac, de formaldéhyde, de styréne...;

la pétrochimie : séparation des olé nes;

la production de boisson gazeuse : carbonatation des boissons, oxygénation de la biére pour
améliorer la conservation des ardmes.

1.2.6 Modélisation du fonctionnement des contacteurs membranaires

Lors de l'absorption gaz-liquide dans un module membranaire, le transfert de matiére se fait
dans trois zones successives : la phase gaz, la membrane et en n le liquide. La gure (1.11) pré-
sente un schéma de circulation des uides dans un contacteur membranaire & bres creuses.
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Figure 1.11 Circulation des uides dans un contacteur membranaire

Avec :
L : longueur des bres (m)
ri : rayon interne des bres (m)
I ¢ : rayon externe des bres (m)
r ¢ : rayon interne de la calandre (m)
: épaisseur de la membrane (m)

N¢ip : hombre de bres dans le module
2

' : taux de remplissage du module (-) dé ni par' = nsjp [—i
a : aire interfaciale (m2.m 3)
Q g‘ et ng . débit volumique de la phase gaz respectivement en entrée et sortie de la phase
gaz (m*.s 1)
u‘gn et ug“t . vitesse interstitielle de la phase gaz respectivement en entrée et sortie de la
phase gaz (m.s?)
C_g‘ et Cg‘“ : concentration respectivement en entrée et sortie de la phase gaz (mol.q)
y M et yoUt : fraction volumique d'une espéce gazeuse respectivement en entrée et sortie de
la phase gaz (-)
Q) : débit volumique de la phase liquide (ni.s 1)
u, : vitesse interstitielle de la phase liquide (m.s?)
C }” et CPU' : concentration respectivement en entrée et sortie de la phase liquide (mol.rA)
w'n et weUl : fraction massique d'une espéce liquide respectivement en entrée et sortie de
la phase liquide (-)

N et OUt - taux de charge de la phase liquide respectivement en entrée et sortie liquide

du module (-) dénipar = 3 1 %

Cib et Cyr : concentration en amine libre et totale dans la phase liquide (mol.m3)
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L'espece gazeuse captée diuse dans un premier temps de la phase gaz vers l'interface gaz-
membrane puis a travers la membrane jusqu'a l'interface gaz-liquide située a la surface de la
membrane. A son entrée dans le liquide, I'espéce se dissout avant de di user au sein de la phase
liquide et de réagir avec au moins I'un des composés de la phase (cas de |'absorption avec réaction
chimique). Ce transfert de matiére depuis le centre de la phase gaz vers le centre de la phase
liquide s'opére sous I'e et d'un gradient de concentration ou de pression (cf. gure (1.12)).

Figure 1.12 Gradient de concentration au travers d'un contacteur membranaire avec P et
P, les pressions en amont et aval de la zone de di usiong @t ¢, les concentrations en amont et
aval de la zone de diusion, [I'epaisseur de la bre, g et g I'épaisseur de la couche limite de
di usion respectivement de la phase gaz et de la phase liquide (Source : Nguyen, 2010)

Ainsi, en réalisant un bilan matiere coté gaz, le ux d'espece transféré peut étre déterminé.
Cela permet de connaitre le rendement du procédé dans les conditions opératoires choisies. L'ef-
cacité de captage ( ), paramétre clé du dimensionnement, est obtenue en rapportant ce bilan
matiére au ux de matiére entrant dans le module coté gaz :

B w2
Qf C§

1.2.6.1 Transfert de matiére
Les phénomenes qui régissent le transfert de matiére sont de types convectifs et/ou di usif.
Ces deux phénoménes sont en général fortement couplés.

Ainsi, pour un ux de matiere transféré strictement en régime di usionnel, il est possible
d'écrire d'aprés la F'® loi de Fick :

_ @C_
J= Dg=kC (1.3)
D
k=3 (1.4)
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Avec :
J : ux molaire transféré (mol.m 2.s 1)
D : coe cient de diusion (m 2.s 1)
C : concentration (mol.m 3)
r : distance caractéristique selon I'axe radial (m)
k : coe cient de tranfert de matiére (m.s 1)
e : épaisseur de la zone traversée (m)

En régime transitoire, I'évolution de la concentration est décrite par la 29 loi de Fick. Celle-ci
est dé nie par :

@C @cC
— =D — 15
Pour un écoulement combinant convection, di usion et réaction (R), le bilan matiére s'ex-
prime :
@cC 2
— +urC=Dr“C+R 1.6
ot (16)

Avec R la cinétique de réaction entre le gaz et le liquide. L'équation précédente est la forme
générale qui dans le cas d'un contacteur membranaire avec des coordonnées cylindriques se dé-
veloppe :

@C @C u @C @C _ @cC 1@C 1 @cC @cC
e e ' Te e " e re 7e e "R WD
Dans le cas ou les hypothéses posées considérent un régime permanent et un écoulement
uniqguement dans le sens axial, l'approche 3D peut étre simpli ée en une approche 2D; elle
devient :
U, QC+ QC: D @cC N 1@C+ @cC

——+ -—+ — + R 1.8

@r oz @ @ oF (18)

1.2.6.2 Principal probleme de fonctionnement des contacteurs membranaires : le
mouillage

Il existe deux types de fonctionnement des contacteurs membranaires (cf. gure (1.13)) :
le mode mouillé : les pores de la membranes sont remplis par la phase liquide ;
le mode non-mouillé : la phase gaz remplit les pores de la membrane.

Lors de l'utilisation d'un contacteur membranaire pour l'absorption gaz-liquide, le mode non-
mouillé de la membrane est traditionnellement préféré au mode mouillé en raison du coe cient
de transfert de matiere beaucoup plus élevé dans un gaz que dans un liquide (Karoor et Sirkar,
1993 ; Malek et al., 1997). En e et, le coe cient de di usion d'une espéce est de l'ordre de 10°
m?.s 1 dans un gaz et de 10° m?.s ! dans un liquide.
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Figure 1.13 Mode de fonctionnement des membranes

Cependant, l'entrée de liguide dans les pores de la membrane, phénoméne de mouillage de
le membrane, ne peut étre évitée. Ce phénoméne est directement lié au gradient de pression
qui permet le transfert de matiére et a la pression de percée propre au matériau. Ainsi, si le
gradient de pression est supérieur a la pression de percée alors le liquide mouille les pores de la
membrane. Ce mouillage des pores induit une diminution du coe cient de transfert de matiére
dans la membrane et donc une diminution des performances du module. Le choix de la membrane
pour l'absorption gaz-liqguide dépend donc en grande partie de sa résistance au mouillage. Celle-ci
dépend de la nature du matériau qui la compose, des propriétés physico-chimiques du liquide
absorbant, et des pressions opératoires appliquées (cf. paragraphe (1.2.3.1)).

Lors de I'absorption du CO;, par un contacteur membranaire, les matériaux hydrophobes sont
préférés aux matériaux hydrophiles du fait de leur plus grande résistance au mouillage vis-a-vis
de la phase liquide contenant majoritairement de l'eau. Parmi les trois matériaux de référence
utilisés pour l'absorption gaz-liquide par contacteur membranaire, le PTFE est plus hydrophobe
gue le PP, il est donc plus résistant au mouillage que le PP mais il est aussi beaucoup plus
co(teux a produire. Il est également trés di cile de se fournir en bres PTFE de petits diamétres
( 400 m). Les membranes PvDF sont souvent considérées comme un bon compromis entre
les membranes PTFE et les membranes PP tant au niveau de leur résistance au mouillage que
de leur prix. Le tableau (1.1) présente une sélection des résultats des études présentées dans la
littérature.

1.2.7 E et des paramétres opératoires

Les parametres opératoires ont un e et sur le transfert de matiére a travers la membrane.
Cette étude non exhaustive présente I'in uence de la température, de la pression, des vitesses de
passage et de la con guration des modules sur les performances de captage du procédé.
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Tableau 1.1 Revue bibliographique du

mouillage des membranes par la phase liquide

Phase

Temps de

Référence Matériau o Remarques
liquide contact
Augmentation de la porosité,
Barbe et du diamétre et de la taille des
al.(2000) PP Eau 72h pores, surfaces interne et
externe.
MEA contactplus rapide ave
aIL(;(?iO) PP MEDaEA 90 jours MEA et MDEA qu'avec
’ I'eau. Stabilisation au dela de
60 jours.
Wang et . Baisse de 21% du ux en 4
al.(2005) PP DEA 106 jours jours puis stabilisation
Yan et Glycinate de .
al.(2007) PP potassium 44 h Pas de mouillage
Nishikawa PTFE_ ] 275 jours Pas de mounla_lge des bres
PP traité MEA , PTFE. Baisse des
et al. (1995) 42 jours
par plasma performances des bres PP
0, illé =
Zager  PoE B R
al.(2006) PP DEA m rep ) °
glob
Franco et MEA Diminution de 22% du ux
PP MEA 70 h Diminution de 22 a 31% du
al.(2009) . .
dégradée ux
Khaisri et PvDF Pas de mouillage des bres
al.(2009) PTFE MEA 60 h PTFE
3,4% de la longueur des bres
PvDF mouillées apres le ¥
Zhang et PvDF . . 0
al.(2008) PP DEA 4 jours run. Baisse de 10,5_/0 des
performances puis
stabilisation
Kosaraju et PP PAMAM 55 jours B;";‘zedze‘;a”ztr'f%?mances
al.(2005) PMP MEA 70 jours °S perior
au-dela de 54 jours
Karoor et
Sirkar PP Eau court mouillage
(1993)
Kreulen et PP .
al (1993) PS MDEA court mouillage
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1.2.7.1 E et de la température et de la pression

La majorité des résultats publiés concernent des travaux e ectués a température ambiante.
Pourtant, dans l'industrie, les fumées sont émises a des températures beaucoup plus élevées, au-
tour de 353 K et I'absorption au sein des colonnes d'absorption est généralement réalisée a 313 K.
L'absorption chimique est favorisée a température élevée puisque la réaction chimique qui inter-
vient entre l'espéce captée et la phase liquide est accélérée (Mansourizadeh et al., 2010). Ainsi,
le ux de CO, transféré de Mansourizadeh et al. (2010) est amélioré et la pression transmem-
branaire diminue.

Cependant, la hausse de la température d'absorption entraine une dilation du gaz dans le
module (par rapport aux expérimentations a température ambiante). Mavroudi et al. (2003) re-
commande de diminuer la pression pour éviter la casse des bres.

Quelle que soit les conditions opératoires, les pressions coté gaz et c6té liquide doivent étre
du méme ordre de grandeur pour éviter :

le mouillage : si la pression coté gaz est beaucoup plus petite que celle c6té liquide alors
la di érence entre les deux peut approcher voire dépasser la pression transmembranaire
critique (dite aussi pression de percée) permettant au liquide de mouiller les pores de la
membrane;
le bullage : si la pression cété liquide est beaucoup plus petite que celle c6té gaz alors le
transfert du gaz a travers la membrane est forcé et entraine l'apparition de bulles coté
liquide.

Ainsi, il est nécessaire d'avoir une pression transmembranaire la plus faible possible an
d'avoir une absorption contrélée et non une perméation forcée.

1.2.7.2 E et des vitesses de passages des phases

Une augmentation de la vitesse de passage gaz ou liquide permet d'augmenter le ux de
matiere transféré. En e et, l'augmentation de la vitesse de passage entraine une augmentation
du nombre de Reynolds et du nombre de Sherwood. Ce dernier est utilisé pour déterminer le
coe cient de transfert de matiere dans la phase : une augmentation du nombre de Sherwood se
traduit directement par une augmentation du coe cient de transfert de matiére (cf. paragraphes
(1.3.2) et (1.3.4)). Ainsi, 'augmentation du coe cient de transfert se traduit par une diminution
de la résistance au transfert de matiére dans la phase et donc par une amélioration du temps de
transfert (cf. paragraphe (4.2.1)).

De nombreux auteurs ont con rmé ce phénoméne dans leurs travaux : Mavroudi et al. (2003),
Wang et al. (2004), Dindore et al. (2005), Liu et al. (2005), Gong et al. (2006), Lu et al. (2007),
Atchariyawut et al. (2007), Mansourizadeh et al. (2010).

Cependant, ces mémes auteurs ont également con rmé que l'augmentation de la vitesse de

passage du gaz induit une diminution de I'e cacité de captage du procédé. Cette diminution est
liée a la diminution du temps de contact entre la phase gaz et la phase liquide.
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Au contraire de l'augmentation de la vitesse de passage liquide qui induit une diminution du
temps de contact mais également une augmentation du temps de transfert. Or, la phase liquide
est une des principales responsables de la résistance totale au transfert de matiére. Ainsi, le temps
de transfert est le parametre gouvernant les performances de la phase liquide.

1.2.7.3 E et de la con guration de I'écoulement

Trois con gurations d'écoulement sont possibles pour I'absorption gaz-liquide par contacteur
membranaire (cf. gure (1.14)) :

I'écoulement paralléle : les deux uides s'écoulent dans la méme direction de part et d'autre
des bres, cet écoulement est également nommé écoulement co-courant;
I'écoulement croisé : les deux uides circulent chacun d'un c6té de la membrane mais dans
des directions opposées, cet écoulement est aussi appelé écoulement contre-courant ;
I'écoulement perpendiculaire : une des phases s'écoule parallelement aux bres creuses tan-
dis que la seconde circule de maniére perpendiculaire aux bres.

L'écoulement contre-courant est généralement préféré a I'écoulement co-courant car il per-
met d'avoir une force motrice plus élevée, deMontigny et al. (2006) ont mesuré une di érence
de performances atteignant 20% sur leurs bres entre I'écoulement co-courant et I'écoulement
contre-courant.

Figure 1.14 Schéma des diérents types d'écoulements

1.3 Modélisation du transfert de matiere

1.3.1 Modele des résistances en série

La conception d'une unité industrielle d'absorption (physique ou chimique) du CQ par
contacteurs a membranes suppose la connaissance de certaines informations telles que la so-
lubilité et la di usivité des molécules de gaz dans chacune des régions de transfert existantes
mais également la constante cinétique de réaction dans le cas de I'absorption chimique.
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Ces régions sont aux nombres de trois et sont chacune responsable d'une résistance au trans-
fert de matiére :
la phase gaz;
la membrane;
la phase liquide.

Chaque résistance est rencontrée a la suite de la précédente, depuis la phase gaz vers la phase
liquide (cf. gure (1.15)).

Figure 1.15 Schéma des résistances en série

Figure 1.16 Gradient de concentration de l'espéce absorbée dans le cas d'une absorption
gaz-liquide utilisant un contacteur membranaire (Source : Nguyen, 2010)

La gure (1.16) présente le gradient de concentration de I'espéce captée dans chacune des

régions traversées, ou :

C ¢4 : concentration au centre de la phase gaz (mol.n?)

C gm : concentration coté gaz a l'interface gaz-membrane (mol.n?)

C mg : concentration cté membrane a l'interface gaz-membrane (mol.n¥)

C m : concentration c6té membrane a l'interface membrane-liquide (mol.m®)

Cm : concentration coté liquide a l'interface membrane-liquide (mol.m 3)

C, : concentration au centre de la phase liquide (mol.mq)

Dans le cas d'un transfert di usif de matiére en régime permanent, la'E loi de Fick est appli-
guée (cf. équation (1.3)), elle stipule que le ux de di usion en régime permanent est proportionnel
au gradient de concentration. Cette équation est applicable a chacune des zones traversées par
I'espéce di usante :

Pour la phase gaz
Jg = kg(Cy Cgm) (1.9
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Pour la membrane
Jm = km (Cmg Cmi) (1.10)

Pour la phase liquide
J = mki(Cm C) (1.11)

Compte tenu du caractére inerte de la membrane vis-a-vis de la phase liquide et de I'espéce
captee, il est donc possible d'écrire I'égalite suivante, avecgky, le coe cient de transfert de
matiére global (m.s 1) :

J = kg|0b C = Jg = Jm = J| (1.12)

Cependant, dans le cas d'une géométrie cylindrique de la membrane, la grande di érence
entre la surface interne et la surface externe impose la prise en compte des di érentes surfaces
d'échange (la surface d'échange gaz-membrane 4 Sa surface de membrane traversee :S; la
surface d'échange liquide-membrane : &t S la surface d'échange de référence).

Le coe cient de tranfert de matiére global est obtenu a partir des coe cients de transfert
matiére de chacune des zones traversées.
Dans le cas ou la surface référente est la surface d'échange liquide-membrane (cas du liquide
circulant a l'intérieur des bres) :
1 di1 d 1 1

S N R 1.13
Kgont G Kg G km | mK| (1.13)

Dans le cas ou la surface référente est la surface d'échange gaz-membrane (cas du gaz circulant

a l'extérieur des bres) :
1 1 de 1 de 1
= S+ 1.14
kglob;g Kg dmi Km di mk, ( )

Ou dy, est le diamétre moyen logarithmique de la membrane (m) déterminé pady,, = I(nde%
dj

Par ailleurs, I'nypothése de I'existence d'un équilibre thermodynamique aux interfaces gaz-
membrane et membrane-liquide permet de relier les concentrations de part et d'autre de l'interface
considérée.
Pour un fonctionnement non-mouillé de la membrane, en supposant comme Ho et al.(2004)
gue la surface d'échange est égale a l'aire géométrique, il n'y a alors pas de discontinuité et les
concentrations de part et d'autre de l'interface gaz-membrane sont égales. N'ayant ni réaction
ni stockage de l'espece captée dans la membrane, la loi de Henry est utilisée pour représenter
I'équilibre entre la phase gaz et la phase liquide a linterface liquide-membrane, cété liquide.
Cette loi s'écrit :

Avec :
R : constante des gaz parfaits (J.K .mol 1)
T : température (K)
H : coe cient de la loi de Henry propre a l'espéce captée et a la phase liquide utilisée
(Pa.m3.mol 1)
F,:—T = m : coe cient de partage (-)
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1.3.2 Coe cient de transfert de matiére dans le gaz

Le coe cient de transfert de matiére représente l'inverse de la résistance appliquée au ux de
matiére transféré a l'interface. Il dépend des propriétés physico-chimiques de la phase (viscosité,
composition, coe cient de di usion,...) et des conditions hydrodynamiques du systéme (pres-
sion, débit,...). Il est généralement relié a I'épaisseur de couche limite de di usion dans laquelle
est localisé le gradient de concentration. Cette épaisseur est assimilée a I'épaisseur de la phase
dans le cas des contacteurs membranaires.

L'analogie entre le transfert de matiére et le transfert de chaleur permet d'estimer le coe cient
de transfert de matiére a partir des nombres de Sherwood (Sh, mesure du transfert de matiére
convectif par rapport au transfert di usif), de Reynolds (Re, caractérise le régime d'écoulement)
et de Schmidt (Sc, rapport entre la résistance a I'écoulement et la diusion de matiére). Les
expressions de ces trois nombres sont rappelées dans le tableau (1.2).

Tableau 1.2 Expressions des hombres de Reynolds (Re), de Schmidt (Sc) et de Sherwood (Sh)
dans la phase gaz

Cas ou le gaz circule coté Cas ou le gaz circule a
calandre l'intérieur des bres
— gUgdh — dh — gUgd| — d
Reg = :SG= 5,y 5Ng = B Reg= 1 SG = —5,:Shg = -

Avec :
Reg : nombre de Reynolds de la phase gaz (-)
Scg : nombre de Schmidt de la phase gaz (-)
Shg nombre de Sherwood de la phase gaz (-)
g - masse volumique de la phase gaz (kg.m)
g . Viscosite dynamique de la phase gaz (Pa.s)
D 4 : coe cient de di usion dans la phase gaz (nm?.s 1)
d, : diamétre hydraulique du contacteur membranaire (m) qui correspond au diamétre du
cylindre de méme volume mouillant la méme surface que le uide dans la conduite. Il est
dé ni par : _
d = 4 Sef:tlon de pas§age (1.16)
P erim etre mouill e
L'équation de Levéque, développée par analogie avec le transfert de chaleur, est appliquée
lorsque le gaz circule a l'intérieur des bres pour estimer le nombre de Sherwood. Celui-ci est
ensuite utilisé pour déterminer le coe cient de transfert de matiére dans la phase gaz (cf. tableau

(1.2)) :

2 1=3
Ug d;

Shy = 1,62 LD,

(1.17)
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Au contraire, lorsque la phase gaz circule a I'extérieur des bres (c6té calandre), le nombre
de Sherwood associé a I'écoulement est déterminé grace a une corrélation présentée par Imai,
Furusaki et Miyauchi (1982), citée dans Ho et Sirkar (1992) : Ste Re%® SJ=2, Cette cor-
rélation est valable aussi bien pour une phase gaz que pour une phase liquide. Il s'agit d'une
éguation généraliste qui met en évidence la dépendance du nombre de Sherwood, et donc du
coe cient de transfert de matiére, a la géométrie du contacteur membranaire. Gabelman et al.
(1999) ont d'ailleurs résumé une partie des corrélations présentées dans la littérature selon le
mode d'écoulement des phases, ils ont également précisé les conditions d'application de chacune
d'entre elles. Ainsi, un grand nombre de corrélations aux domaines d'utilisations spéci ques sont
disponibles. Elles permettent de conclure que le coe cient de transfert de la phase circulant cété
calandre ne peut étre clairement dé ni.

1.3.3 Coe cient de transfert de matiére dans la membrane
1.3.3.1 Membranes microporeuses

Dans le cas d'une bre creuse microporeuse, la résistance au transfert de matiére de la mem-
brane est due a la structure de la membrane et au coe cient de di usion de I'espéce traversante.
Ainsi, le coe cient de transfert de matiere est propre a chaque couple di usant-membrane et
s'exprime par :

D
Ky = —-

(1.18)

Avec kn le coe cient de transfert de matiére ici dans un matériau poreux (m.s 1), la po-
rosité de la membrane (-), la tortuosité (-), I'épaisseur de la membrane et R le coe cient
de di usion dans la membrane de I'espéce captée (s 1).

L'équation (1.18) montre que le transfert de matiére dans la membrane est gouverné a la fois
par la structure du matériau et par la di usion du gaz a l'intérieur (Mulder, 1996).

Le tableau (1.3) présente une liste non exhaustive des valeurs de coe cients de transfert de
matiére présents dans la littérature.

Dans le cas ou les pores de la membrane microporeuse sont remplis par la phase gaz, le
coe cient de diusion est alors lié¢ au mode d'écoulement de la phase gaz au sein des pores.
Il existe di érents types de diusion au sein de la membrane microporeuse. Ceux-ci sont liés
au diameétre des pores (cf. gure (1.17)). Ainsi, lorsque ceux-ci sont trop étroits (20 nm), il y a
collision entre les composés de la phase gaz et les parois. L'écoulement se fait alors par écoulement
dit de Knudsen dé ni par :

r

2rpore 8RT
=0 1.19

Dk =
Avec .
D « : coe cient de di usion de Knudsen (m?2.s 1)
I pore - rayon moyen des pores de la membrane (m)

M : masse molaire de I'espéce captée (g.mot)
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Tableau 1.3 Revue bibliographique des coe cients de transfert de matiére dans la membrane
di de Km Méthode de
(m)y (m) (m.s 1)  détermination

Référence Polymeére

Qi et Cussler

(1985a et PP 413 466 5,1 103 o
1985b)
R"(J‘lngg"‘g’)"a PP 240 300 Zi% >1 " Wilson Plot
Atchariyawut 514 828 1’26 10 !
Sl (3;006) PWDF 572 970 55105 Wilson Plot
' 600 1028 38105
Atchariyawut 2,110° .
etal. (2006) 7 o . 18104  Wilson Plot
Aeftd;f‘”é%‘g‘;; PWDF 650 1000 1,2 10% Wilson Plot
chaisri ot PTFE 1000 2000  210°
(2009) " PVDF 800 900 510 6 Wilson Plot
PP 244 300 6106
Lin et PP 1000 600 8110°  _ ..
al.(2009) PWDF 2200 1400 7,810% P
'V('e"’t‘r;o‘(lzrgfg)eh PVDF 550 1000 5,1 10% Wilson Plot
Kh"’gglgt) 8- pTFE 1000 2000 7710  wilson Plot

Figure 1.17 Diusion des especes au sein de la membrane microporeuse selon la taille des
pores du matériau

Le coe cient de di usion d'une espéce sous forme gazeuse dans les pores non-mouillées de la
membrane est dé ni par (Keshavarz et al. (2008), Zhang et al. (2008), Li et al. (2000)) :

1 1 1
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Les équations (1.18), (1.19) et (1.20) mettent en évidence le lien entre le coe cient de di usion
dans une membrane poreuse et la géométrie de la membrane (diamétre des pores, distribution
de la taille des pores, épaisseur...). Ainsi, bien que le transfert de matiére dans une membrane
non-mouillée soit gouverné par la di usion de I'espéce absorbée dans la phase gaz, la diminution
du rayon des pores induit une domination progressive du coe cient de transfert de matiére dans
la membrane par le coe cient de di usion de Knudsen (Li et al., 2000). Si la di usion de Knudsen
contrdle le coe cient de transfert de matiére dans la membrane alors celui-ci devient constant
(Mulder, 1996; Li et al., 2000).

Cependant, I'un des problémes majeurs des matériaux microporeux est le mouillage graduel
des pores de la membrane par la phase liquide. Quel que soit le matériau, sa résistance au
mouillage n'est pas in nie aussi celui-ci se produit-il aprés un temps de contact su samment
long (Zhang et al., 2008). Ainsi, un grand nombre d'études ont montré que l'augmentation de
la fraction de pores mouillés dans une membrane induit une diminution des performances de
captage (Nishikawa et al., 1995; deMontigny et al., 2005 ; Zhang et al., 2008). Cette diminution
des performances signi e également que la fraction de pores mouillés a une incidence directe sur
le coe cient de transfert de matiére dans la membrane et doit étre prise en compte lors de la
détermination de la résistance au transfert de matiere global (Mavroudi et al., 2003 ; Keshavarz
et al., 2008; Lin et al., 2009).

An de mettre en évidence la diminution du coe cient de transfert de matiére due au
mouillage, une rapide analyse est proposée. Dans cette approche, la réaction chimique qui a
lieu entre I'espéce captée et le liquide, et qui doit théoriquement également avoir lieu dans les
pores mouillés de la membrane, est négligée (E=1).

La résistance au transfert de matiere dans la membrane est décrite comme la somme des
résistances au transfert dans les pores de la membrane remplies par le gaz ou le liquide :

1@ ), e @ ),
km;poreux Dg m E D| Dg m E D|

(1.21)

Avec :
: fraction volumique de pores mouillées par la phase liquide (-)
D : coe cient de di usion du CO , dans le liquide (n?.s 1)

A titre d'exemple, les paramétres suivants sont considérés =2; =0,6; =50 m. Ces va-
leurs sont classiquement rencontrées dans la littérature. Considérons I'absorption du G@ontenu
dans une phase gaz par une solution aqueuse de MonoEthanolAmine (MEA) a une température
de 295 K. Les fractions volumiques de 0,15 en CQet de 0,85 en N sont considérées dans le
gaz, le coe cient de di usion du CO , dans cette méme phase (p) est de 1,60 10° m?.s 1. La
fraction massique de MEA dans l'eau de 0,30 est choisie, le coe cient de di usion du C@dans
le liquide (D)) est de 7,5 101% m?.s ! et le coe cient de partage m est de 0,792.

La gure (1.18) met en lumiére la diminution brutale du coe cient de transfert de matiére
dans la membrane avec lI'augmentation de la fraction de pores mouillés. Ainsi, une fraction volu-
mique de 1% des pores mouillées induit une réduction d'un facteur 192 soit de 99% du coe cient
de transfert de matiére de la membrane.
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Figure 1.18 Inuence de la fraction de pores mouillées, , sur le coe cient de transfert de
matiére dans la membrane, k

Une méthode alternative pour déterminer le coe cient de transfert de matiére est d'utiliser
la méthode de Wilson Plot (Gabelman et al., 1999). En supposant la résistance de la phase
gaz négligeable, il s'agit de tracer la courbqﬁ en fonction de(u, ) ou kgop €st le coe cient

de transfert de matiére global (m.s 1), u; est la vitesse de passage liquide (m.8) et est une
constante empirique choisie de maniere a ajuster la droite obtenue avec les résultats expérimen-
taux. La valeur du coe cient de transfert de matiére de la membrane est obtenue au croisement
de la droite avec I'axe des ordonnées pour une vitesse liquide nulle. Cette méthode suppose que
le coe cient de transfert de matiere de la phase liquide est proportionnel a u . Elle est régulie-
rement utilisée par les auteurs pour déterminer la valeur du coe cient de transfert de matiere
(Rangwala, 1996 ; Atchariyawut et al., 2007 ; Lin et al., 2009 ; Khaisri et al., 2009 ; Mansourizadeh
et al., 2010)

E et du rayon des pores Le diameétre et la distibution des pores de la membrane sont deux
parameétres importants de la résistance au transfert de la membrane.

Ainsi, la diminution de la taille des pores de la membranes entraine une augmentation du risque
de collision des molécules de gaz transférées sur les parois. L'augmentation du nombre de collision
induit un temps de parcours plus long de la molécule (lié a la diminution du libre parcours moyen
de la molécule) et donc une diminution du coe cient de transfert de matiére de la membrane
(Li et al., 2005 ; Alves et Coelhoso, 2004). La di usion de I'espéce dans un pore de petite taille
(dpore  libre parcours moyen) est gouverne par la di usion de Knudsen dé nie ci-dessus.
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1.3.3.2 Membranes denses

Dans le cas ou la membrane n'est pas microporeuse mais dense, le coe cient de transfert de
matiére est directement lié a la perméabilité du matériau vis-a-vis de I'espéce captée (cf. équation
(1.22)). Ainsi, plus la perméabilité est grande et plus la résistance de la membrane au transfert
de matiere sera faible. 1

k. = Fpem (1.22)

Avec :

k m : coe cient de transfert de matiére ici d'un matériau dense (m.s 1)

Perm : perméabilité de la membrane a I'espéce captée (Barrer, 1 Barrer = 3,348 1&°
mol.m.m 2.s 1.Pa ). Celui-ci est obtenu par I'équation (1.23) ol Q est le débit molaire
(mol.s 1), Seen la surface d'échange () et P la pression d'entrée (Pa) :

Perm = Q (1.23)

F : facteur de conversion Barrerennf.s 1, F=7,6 10 13

1.3.3.3 Membranes composites

Dans le cas des bres composites, la membrane est constituée d'un matériau poreux recouvert
d'une ne couche d'un polymeére dense. Ainsi, de méme que pour le modéle des résistances en
série développé sur I'ensemble de l'unité d'absorption, celui-ci peut également étre appliqué a
I'échelle de la membrane :

J = Kkmyporeux (Cmg Cmd) = Km:dense (Cmd Cmi) = Km (Cmg Cmi) (1.24)

Avec (cf. gure (1.19)) :
k m : coe cient de transfert de matiére dans la membrane (m.s 1)
C mg : concentration & linterface poreux-dense coté poreux (mol.n?)
C mg : concentration a l'interface poreux-dense coté dense (mol.ni)
C m : concentration & l'interface dense-liquide coté dense (mol.n¥)

Figure 1.19 Gradient de concentration dans une bre composite
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Ainsi, le coe cient de transfert de matiére d'une membrane composite est :

B (1.25)

km km;poreux km;dense

Avec .
K m;poreux . COe€ cient de transfert de matiere du support poreux (m.s b
K m:dense : CO€ cient de transfert de matiére de la peau dense (m.s?)

1.3.4 Coe cient de transfert de matiére dans le liquide

Le tableau (1.4) présente les nombres adimensionnels nécessaires a l'estimation du coe cient
de transfert de matiére dans la phase liquide : le nombre de Reynolds liquide, le nombre de
Schmidt liquide et la nombre de Sherwood liquide.

Tableau 1.4 Expressions des nhombres de Reynolds (Re), de Schmidt (Sc) et de Sherwood (Sh)
dans la phase liquide

Cas ou le liguide circule a Cas ou le liquide circule coté
l'intérieur des bres calandre
— _udi. - _ 1 - — kidi — _1Udn. - _ 1 - — Kkidy
Rel I ,SQ |D|’Sh| D, Rel I ,SQ I|:)|1Sh| D,

Avec :
Re| : nombre de Reynolds de la phase liquide (-)
Sc| : nombre de Schmidt de la phase liquide (-)
Sh, : nombre de Sherwood de la phase liquide (-)
u, : vitesse de passage interstitielle de la phase liquide (m.&$)
| : masse volumique de la phase liquide (kg.n¥)
| . viscosité dynamique de la phase liquide (Pa.s)

La détermination du nhombre de Sherwood liquide, utilisé pour estimer le coe cient de trans-
fert dans la phase liquide, est également obtenue a partir de I'équation de Lévéque (1.17) présentée
ci-dessus et adaptée a la phase liquide :

Ui d|2 1=3
LD,

Sh =1;62 (1.26)
Dans ce cas également, I'équation est utilisée lorsque la phase liquide circule a l'intérieur des
bres.

Lorsque la phase liquide circule c6té calandre, le nombre de Sherwood liquide, tout comme le
Sherwood gaz, est dépendant de la géométrie du contacteur membranaire. Les corrélations dis-
ponibles dans la littérature et en partie résumée par Gabelman et Hwang (1999) sont utilisables
dans leur domaine d'application.

Ainsi, quelle que soit la phase circulant coté calandre, le coe cient de transfert de matiere n'est
pas clairement dé ni contrairement a celui de la phase circulant a l'intérieur des bres.
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1.3.4.1 E et de la réaction chimique

La résistance au transfert de matiere de la phase liquide est une des principales résistances
au transfert de matiere global. Plusieurs paramétres dont la di usion et I'hydrodynamique sont &
prendre en compte, mais la réactivité du gaz avec la phase liquide doit également étre considérée.
Dans le cas de l'absorption chimique, le transfert de matiére est accéléré du fait de la consom-
mation de l'espéce di usante par un ou plusieurs composés du liquide. Un facteur d'accélération
doit donc étre ajouté. Ce facteur est dé ni comme étant le rapport entre le ux de matiére
transféré dans la phase liquide en présence d'une réaction chimique (absorption chimique) et le
ux de matiére transféré en absence de réaction (absorption physigue). Généralement noté E, ce
facteur est un nombre adimensionnel qui représente donc l'apport de la réaction chimique sur
'augmentation du ux de matiére transféré.

A n de déterminer le régime de réaction, il est nécessaire de connaitre le critére de Hatta
(noté Ha) dé ni, dans le cas d'une réaction A-B, par :

S
Ha =

krag CaCg

ez (1.27)

[

Avec Ha le critére de Hatta, krag la constante cinétique de réaction entre A et B, G et Cg

la concentration respectivement en A et en B dans la phase liquide ef ke coe cient de transfert
de matiére dans la phase liquide.

Le critére de Hatta permet de déterminer le lieu de la réaction : si c'est au centre de la phase
liquide (Ha<0,3), dans la couche limite de la phase liquide (Ha>3) ou alors s'il s'agit d'un régime
intermédiaire (0,3<Ha<3) et que la réaction a lieu a la fois au centre et dans la couche limite de
liquide.

Le facteur d'accélération in ni (noté E; ) doit également étre déterminé. Il représente le
facteur d'accélération qui a lieu lorsque le ux croit avec la concentration de B jusqu'a une
valeur limite pour laquelle le plan de réaction qui s'en approche atteint l'interface supprimant
ainsi la résistance de la phase liquide. Il s'exprime, dans le cas d'une réaction A-B og est le
coe cient stoechiométrique de B, par :

Da;l 1:3+ Cs Da; 2=3
Dg; B8 Ca Dg

El = (128)
Avec Da; le coe cient de di usion de A dans la phase liquide et Dg; le coe cient de di usion
de B dans la phase liquide.

Ainsi, le facteur d'accélération (noté E) est déterminé par :

q__——
(E1 E)
Ha
E = b (1.29)

\.1
(E1 E)
tanh Ha € D
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1.3.4.2 Cas de l'absorption chimique du CO 2

L'absorption chimique fait intervenir une réaction entre le composé de la phase gaz a absorber
et au moins un des constituants de la phase liquide. La réaction peut étre irréversible (NHlans
H,SO, par exemple) auquel cas la régénération est impossible, mais généralement le solvant est
choisi de telle facon que sa réaction avec le composé absorbé est réversible. Ainsi, il est possible
de régénérer la phase liquide et de l'utiliser en continu dans le systéme.

Actuellement les solvants a base d'alcanolamines sont les solvants les plus couramment uti-

lisés dans les procédés d'absorption des gaz acides tels que leoCOa structure moléculaire
de ces composés comprend un groupement amine (-N-) et un groupement hydroxyle (HO-). Le
groupement amine assure la basicité de la solution nécessaire a la réaction avec les gaz acides
tels que le CQ. Le groupement hydroxyle augmente la solubilité dans I'eau et diminue la tension
de vapeur de la solution grace a la liaison hydrogene réduisant ainsi les pertes de solvants par
évaporation au cours de la régénération. Le gaz réagit donc avec l'alcanolamine pour former des
complexes plus ou moins liés.
Trois types d'alcanolamines existent selon le degré de substitution de l'atome d'azote par des
chaines carbonées R :

les alcanolamines primaires N H2R);

les alcanolamines secondairesN HR3);

les alcanolamines tertiaires N R3).

La MEA, la DiEthanolAmine (DEA) et la MéthylDiEthanolAmine (MDEA) font partie des
alcanolamines généralement employées pour la puri cation des gaz. La MEA est lI'amine la plus
réactive avec un seul groupement éthanol lié sur son atome d'azote, elle réagit donc rapidement
avec les gaz acides dont le C et permet des séparations de grande qualité en terme de pureté
des produits séparés. Cependant, son taux de charge est relativement faible (0,5 mol de £O
captée par mol de MEA utilisée).

Plus généralement, I'e cacité de n'importe quelle amine pour I'absorption d'un gaz acide est
principalement due a l'alcalinité, bien qu'un certain nombre de réactions secondaires peuvent se
produire en solution.

Le degré de substitution de I'atome d'azote de l'alcanolamine a également un impact sur
ses propriétés physico-chimiques. Par exemple, la tension de vapeur des alcanolamines diminue
lorsque le degré de substitution de I'azote augmente. Or, une tension de vapeur élevée conduit a
d'importantes pertes par évaporation.

La basicité du composé joue également un rdle : les alcanolamines primaires, tels que la
MEA, sont les bases les plus fortes et donc les plus réactives vis-a-vis des gaz acides. Elles sont
également les plus di ciles a régénérer du fait de leur grande réactivité. En e et, la chaleur de
réaction entre les gaz acides et les alcanolamines primaires est 25 fois plus élevée que celle avec
les alcanolamines secondaires, entrainant d'importantes dépenses énergétiques pour inverser la
réaction et donc régénérer la solution.

La stabilité chimique de l'alcanolamine est également un point important, elle caractérise la

capacité du composé a résister aux dégradations chimigues notamment celles causées par I'oxy-
gene.
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De ce fait, les qualités requises du solvant pour I'absorption de gaz acides sont :
une grande capacité d'absorption du gaz (solubilité élevée), ce qui permet l'utilisation de
faibles quantités;
une faible tension vapeur (ou faible volatilité) dans les conditions d'utilisation a n de limiter
les pertes de solvant lors de la régénération;
une grande sélectivité ;
une bonne stabilité ;
une faible viscosité qui limite ainsi les pertes de charges dans le systéme;
un faible pouvoir corrosif;
une non toxicité et non in ammabilité ;
un prix d'achat et une facilité d'approvisionnement.

Cinétique de réaction entre le CO  », et les alcanolamines primaires et secondaires La
réaction qui a lieu entre le CQ et une alcanolamine primaire ou secondaire est décrite par le mé-
canisme du zwitterion initialement proposé par Caplow (1968) puis réintroduit par Danckwerts
(1979) et cité dans Vinel (2003).

Le mécanisme réactionnel est traditionnellement représenté par :

CO, + RoNH "8 * R,NH*COO (1.30)
+ kr2 kr 2 +
R;NH*COO + R;NH 2§ 2 R,NCOO  + RyNH (1.31)
R;NHTCOO + H0 8 * R,NCOO + H30" (1.32)
R;NHTCOO + HO ““§% ¢ R,NCOO + H,0 (1.33)
L'équation bilan est :
krs etkr s + +
CO, + 2RoNH  “°§ R:NH*COO  + RoNH (1.34)

Si l'alcanolamine considérée est une amine primaire alors un des groupements R est un hy-
drogéne et l'autre une rami cation carbonée type CH ou CH,-CHs...; dans le cas d'une alca-
nolamine secondaire, deux groupements R sont des rami cations carbonées :

exemple d'alcanolamine primaire, la MEA : HoN-CH»-CH»-OH
exemple d'alcanolamine secondaire, la DEA : HO-CH-CH,-NH-CH,-CH»-OH

Le mécanisme réactionnel comprend deux étapes :
la formation d'un zwitterion, espéce instable globalement neutre mais localement chargée
(cf. équation (1.30)), cette réaction est d'ordre 1 par rapport a lI'amine;
la déprotonation du zwitterion par une base initialement présente dans le milieu (HO,
amine, HO ) pour former un carbamate stable (cf. équations (1.31) a (1.33)). Cette dé-
protonation est également d'ordre 1 par rapport & la base intervenante.

La vitesse de réaction globale (mol.m3.s 1) est exprimée par :

krz CCOZCB

kr
p® 1
1 + kr¢ Cg

Rco, = (1.35)
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ou P kr: Ce correspond a la déprotonation par les di érentes bases du zwitterion formé.
Dans le cas des solutions aqueuses, cette déprotonation est faite par I'amine, l'eau et les ions
hydroxydes présents. Dans le cas de solutions non-aqueuses, la déprotonation est uniquement
faite par I'amine.

Si le second terme au dénominateur est trés petit devant 1, cela signi e que la déprotonation
est quasi instantanée et que la formation du zwitterion est I'étape limitante. Il s'agit alors d'une
réaction simple, d'ordre global égale & 2 et d'ordre partiel égale a 1 par rapport & chacun des
réactifs. La vitesse de réaction devient alors :

Rco, = kr2Cco, Cg (1.36)
Si le second terme est trés supérieur a 1 alors la déprotonation est trés lente devant la
formation du zwitterion. La vitesse globale de réaction est :
=]
kri Cg
kr 1

Dans le cas ou l'alcanolamine utilisée est la MEA, l'ordre général de la réaction est 2 et
les ordres partiels sont de 1 par rapport a I'amine et par rapport au C@. D'autre part, la dé-
protonation du zwitterion formé entre le CO; et la MEA est considérée comme étant instantanée.

Rco, = kr2Cco, Cp (1.37)

Di érentes études ont été menées pour déterminer la constante cinétique de réaction entre le
CO, et la MEA : Hikita et al. (1979), Versteeg et van Swaaij (1996) et Liao et Li (2002). Les
corrélations sont rappelées dans le tableau (1.5) et leur valeurs a 295 K sont données.

Les di érentes corrélations présentes dans la littérature donnent des résultats similaires.

Tableau 1.5 Constantes cinétiques du systéeme pD-MEA-CO,
Résultats a 295 K
(m3mol ts b

Source Expression de kr wea

Versteeg et van _aA. 4955,16
Swaaij (1996) krvea = 9;77 10 exp (f) 4,95
Hikita et al. (1979) kimea = 4;4 10 exp (—F0) 4,94
Liao et Li (2002) krmea = 7;97310 exp (—%2%) 5,14
Cinétique de réaction entre le CO  » et les alcanolamines tertiaires Donaldson et Nguyen

(1980), cité dans Vinel (2003), ont établi le mécanisme généralement admis pour décrire la réac-
tion entre le CO, et une alcanolamine tertiaire. Il s'agit d'une hydratation du CO, par catalyse
basique dont la réaction globale s'écrit :

COp + 2R3N + H0 “°$ ¢ RyNH* + HCO, (1.38)

Ou R est un groupement carboné type CH, CH,-CHas,. ... La struture semi-développée de la
MDEA est : HO-CH »-CH,-N(-CH 3)-CH»-CH»-OH

Le mécanisme montre que le C@ne réagit pas directement avec I'alcanolamine. Cette obser-
vation est con rmée par les travaux de Versteeg et van Swaaij (1988) qui ont étudié I'absorption
du CO, dans des solutions non-aqueuses de MDEA (I'eau est remplacée par de I'éthanol). lls ont
montré que seule I'absorption physique avait alors lieu.
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Cependant tous les systemes retenus dans cette thése comportent de I'eau, il faut donc éga-
lement prendre en compte la réaction du CQ avec I'eau et les ions hydroxyles présents dans un
systeme CQ-H,0-Alcanolamine tertiaire :

COp + H0 "8 7 Hco, + H* (1.39)

co, + HO %Y * nco, (1.40)

La réaction entre le CQ, et I'H,0 (cf. équation (1.39)) est trés lente (k= 0,26 s 1 & 298 K,
selon Pinsent et al. (1956) et peut donc étre négligée. Par contre, la réaction entre le G@t les
ions HO (cf. équation (1.40)) est trés rapide et peut augmenter le transfert de matiére, méme
pour de faibles concentrations en ions HO.

En n, il est admis dans la littérature que la réaction entre le CO, et la MDEA est du pseudo
premier ordre (Blauwho et al., 1984 ; Kim et Savage, 1987 ; Versteeg et van Swaaij, 1988 ; Tomcej
et Otto, 1989). L'expression de vitesse de la réaction est de la forme :

Rco, = krmpea Cco, Cmpea + Kryo Cco, Cho (1.41)

Versteeg et van Swaaij (1988) ont quant & eux déterminé la constante de réaction fimol 1.s 1)
entre le CO, et la MDEA pour des températures comprises entre 293 et 333 K :

5103

krvobea = 1;19 1(5’ exp T

(1.42)

Ko et Li (2000) ont étudié la cinétique d'absorption du CO, par une solution agueuse de
MDEA pour des températures comprises entre 293 et 353 K et des concentrations en MDEA com-
prises entre 1,0 et 2,5 kmol.m3. La constante cinétique suivante a été déterminée (fakmol 1.s 1):

krmpea = 4;011C exp g’ (1.43)

Les valeurs obtenues par ces deux corrélations sont présentées dans le tableau (1.6), elles sont
équivalentes.

Tableau 1.6 Constantes cinétiques du systeme MDEA-CQ
kr MDEA a 295 K
(m3mol 1s b

Source

Versteeg et van Swaalij
(1988)
Ko et Li (2000) 45010 °

3,66 103

En n, la constante cinétique de la réaction entre le CQ et les ions HO (en m3.kmol 1.s 1),
présente dans la littérature (Liao et Li (2002), Ko et Li (2000), Blauwho et al.(1982)), est dé nie
par : _

kro = 10( 1363+ %52) (1.44)
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Nouveaux solvants Les alcanolamines primaires réagissent trés vite avec le G@t permettent
d'augmenter de facon trés signi cative le transfert de matiére, mais elles nécessitent un apport
d'énergie, sous forme de chaleur, important pour étre régénérées. Les alcanolamines tertiaires
au contraire n'ont pas besoin de beaucoup d'énergie pour étre régénérées mais le facteur d'ac-
célération qu'elles apportent est beaucoup plus faible que celui observé avec des alcanolamines
primaires (cf. tableaux (1.5) et (1.6). Ainsi, de nouveaux solvants ont été développés an de
pallier a ces inconvénients, tout en ayant le rendement de captage le plus élevé possible.

Les mélanges d'alcanolamines Les mélanges d'alcanolamines primaires ou secondaires
avec des alcanolamines tertiaires sont utilisés a n d'améliorer le rendement d'absorption du GO
En e et, les alcanolamines primaires ou secondaires réagissent plus rapidement avec le Qiur
former des carbamates. Cependant, elles sont également beaucoup plus corrosives que les alca-
nolamines tertiaires.

Dans chacun des mélanges, l'alcanolamine tertiaire est majoritaire et seule une faible quan-
tité d'alcanolamine primaire ou secondaire est ajoutée (Paul et al. (2007, 2008), Kosaraju et al.
(2005)). Le fait de mélanger deux types d'alcanolamines (primaire/tertiaire ou secondaire/tertiaire)
permet de coupler les avantages de chacune tout en diminuant leurs inconvénients : e cacité de
captage du mélange similaire a une alcanolamine primaire ou secondaire seule mais supérieure
par rapport & une alcanolamine tertiaire seule, diminution de I'e et corrosif sur l'installation et de
I'énergie nécessaire a la régénération par rapport a une alcanolamine primaire ou secondaire seule.

De plus, les alcanolamines primaires ou secondaires utilisées dans le cadre de mélanges sont
en général des alcanolamines encombrées stériquement (PipéraZine dite PZ, TriEthylene TétrA-
mine dite TETA ou encore la 2-Amino-2-Méthyl-1-Propanol dite AMP). Les réactions qu'elles
ont avec le CQ, conduisent a la formation de carbamate moins stable. En e et, la formation
du zwitterion est plus lente du fait de leur encombrement stérique mais I'hydrolyse favorisée du
carbamate permet de rendre globalement le processus plus rapide (Hook R.J., 1997 ; cité dans
Descamps, 2004). Les concentrations en bicarbonates sont plus élevées et la capacité d'absorption
de ces solvants est plus importante. Leurs capacités de désorption sont également facilitées et
elles résistent mieux a la dégradation (Hook R.J, 1997 ; cité dans Descamps, 2004).

Amann (2007) a développé un solvant prometteur pour I'absorption chimique du CQ : un
mélange MDEA-TETA.

Trois solvants chimiques (cf. gure (1.20)) sont ainsi retenus pour étudier le captage du C®
par absorption chimique :
MEA (référence) : MonoEthanolAmine
MDEA : MéthylDiEthanolAmine
MDEA+TETA : MéthylDiEthanolAmine + TriEthyléne TétrAmine
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Figure 1.20 Schéma semi-développé des molécules alcanolamines utilisées

Les liquides ioniques Les liguides ioniques (ILs) sont une combinaison cation/anion ayant
une température de fusion inférieure & 10C et souvent inférieure a la température ambiante.

L'emploi de liquides ioniques dans le captage du CPest un concept récent qui présente un
grand intérét du fait de leurs caractéristiques :
une grande variété de composes;
une stabilité thermique;
une pression de vapeur négligeable;
un comportement physico-chimique ajustable ;
une solubilité élevée du CG,.

La grande stabilité thermique permet entre autre de régénérer la phase liquide enrichie a des
températures similaires a celles utilisées pour les solutions d'alcanolamines sans perte de solvant.
Mais les liquides ioniques possédent un inconvénient important : leurs viscosités élevées. Cepen-
dant, celle-ci peut étre ajustée en choisissant une combinaison appropriée cation/anion. En e et,
les propriétés physiques et chimiques, notamment la température de fusion ou les propriétés de
solubilité d'un liquide ionique dépendent a la fois du cation et de I'anion qui le compose. En
faisant varier le cation ou l'anion, il est ainsi possible d'obtenir un solvant avec les propriétés
désirées. Par exemple, leur capacité absorbante peut étre grandement ameéliorée grace a la fonc-
tionnalisation avec des amines.

Pour le captage du CQ a des températures et des pressions élevées, cas du captage précom-
bustion en cycle combiné avec gazéi cation intégrée (IGCC), I'emploi d'un liquide ionique ne
pose pas de souci. Du fait de la haute température a laquelle se fait le captage, la viscosité du
liquide ionigue est beaucoup moins grande qu'a température ambiante.

Selon leur sélectivité, les liquides ioniques sont de bons candidats au captage du £dl
existe certains liquides ioniques qui sont liquides a température ambiante et appelé des liquides
ioniques a température ambiante (RTILS).

Le captage du CQO a également été étudié dans des solutions RTILs-amine par Camper et al.
(2004). lIs ont mis en évidence que le carbamate formé entre le G@t I'amine est insoluble dans
le RTILs. Ainsi, en déplacant le carbamate dans une phase étrangére cela permettrait d'améliorer
le taux d'absorption limité du CO» a 0,5 mol/mol dans la MEA vers des valeurs plus élevées. De
plus, la vitesse d'absorption est rapide, en moins de 15 minutes plus de 90% du ¢@ réagi.
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Sanchez et al. (2007) ont étudié le processus d'absorption du G(par di érents RTILs et
comparé leur capacité d'absorption avec des liquides ioniques a tache spécique (TSILs), fonc-
tionnalisés avec des groupements amines ou hydroxyles. Leurs résultats montrent que la capacité
d'absorption des TSILs est jusqu'a trois fois supérieure a celles des RTILs malgré des viscosités et
des densités beaucoup plus élevées pour les TSILs. lls ont également régénéré 5 fois la solution de
TSILs a une température comprise entre 353 et 373 K sans noter de pertes visibles sur I'e cacité
d'absorption. La capacité d'absorption du CGO, a également pu étre encore améliorée avec l'ajout
d'eau au liquide ionique.

A n de limiter lI'impact d'une viscosité élevée sur le procédé, il est possible d'utiliser des mé-
langes de TSILs avec des RTILs ou les TSILs sont adsorbés sur une membrane poreuse (SILMs).
Un certain nombre d'essais ont été réalisés a propos de l'adsorption sur un support de RTILs
ou TSILs pour le captage du CQ. L'objectif est de traiter les limitations dues a la viscosité
mais également d'augmenter la surface de contact entre le gaz et le liquide ionique. Les mem-
branes servant de support a des liquides ioniques (amine fonctionnalisée et TSILs) ont montré
une sélectivité élevée et une bonne stabilité, réduisant ainsi I'impact négatif de la viscosité élevée
des TSILs. Il s'avére que le SILM étudié par Hanioka et al. (2008) a une trés grande stabilité,
con rmé par une utilisation continue pendant 260 jours sans perte d'e cacité convoitée.

Ainsi, il apparait que les liquides ioniques a température ambiante, a tache spéci que ou
encore adsorbé sur une membrane donnent des résultats prometteurs pour le captage du-CO
Néanmoins, seules la solubilité et la sélectivité des liquides ioniques par rapport au G@ans des
phases gaz basiques ont été étudiées sans présence d'eau ou de composeés susceptibles d'inhiber
I'absorption. Le choix d'une combinaison appropriée des paires d'ions de liquides ioniques, en
particulier dans le cadre de la solubilité et de la viscosité du liquide doit étre encore étudiée.

Malgré des premiers résultats trés intéressants, les liquides ioniques doivent encore étre étudié
de maniéere plus approfondie notamment en ce qui concerne la régénération, I'absorption et les
cycles absorption-désorption avant d'envisager une utilisation durable du procédé. Autrement
dit, un équilibre entre le colt et la mise en +uvre doit étre trouvé pour que ces solvants de-
viennent commercialement viables.

Diusion du CO , dans les solutions aqueuses d'alcanolamines Comme le CQ réagit
avec les alcanolamines, il est presque impossible de déterminer son coe cient de di usion dans
ces mémes alcanolamines. Aussi, une analogie est faite avec le protoxyde d'azote ou oxyde nitreux
et dont la formule chimique est N O. Cette analogie a été démontrée par Clarke (1964), cité dans
Cadours (1998) et Amann (2007). Elle est également utilisée pour déterminer la solubilité du
CO-, dans les alcanolamines.

Dco,H,0

1.45
DnN,o:H,0 ( )

Dco,mea = Dn,omMEA

Versteeg et van Swaaij (1988) ont déterminé les corrélations des coe cients de di usion

du CO, et du N,O (en n?.s 1) dans I'eau en fonction de la température grace aux relations
suivantes :

2119

Dco,hz0 = 2:3510 ® exp — (1.46)
2371

Dn,oH,0 = 5;0610 ® exp % (1.47)
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0;80

Dn,o;MEA = DnyoH,0 leo (1.48)

Solubilité du CO 5 dans les alcanolamines La solubilité d'une espéce gazeuse A dans le
liquide a une pression et une température donnée correspond a la concentration de ce gaz dissous
dans le liquide lorsque I'équilibre est établi.
Dans le cas d'une solution idéale (corps pur a I'état gazeux et a I'état liquide), la loi de Raoult
est appliquée :

Pr = PyXa (1.49)

Avec P A la pression partielle du composé A, P la pression de vapeur saturante a la méme
température et x5 la fraction molaire de A dans la phase liquide.

Dans le cas ou il y a dissolution d'un composé gazeux dans une phase liquide, la loi de Henry,
présentée ci dessous, est appliqguée. Cette loi est également applicable a la fraction non dissoute
présente a l'interface gaz-liquide dans le cas ou il y a réaction chimique entre la phase gaz et un
des solutés du liquide.

Cal = HP,4 (1.50)

Avec Cp; la concentration du composé A dans la phase liquide, a l'interface gaz-liquide, et
H le coe cient de la loi de Henry (Pa.m3.mol 1).

Des corrélations existent pour connaitre le coe cient de la loi de Henry du CQ dans di é-
rentes alcanolamines telles que la MEA ou la MDEA. Ainsi, Al-Ghawas et al. (1989), cité dans
Cadours (1998), ont développé une équation pour déterminer le coe cient de la loi de Henry du
CO, dans une solution non-chargée de MDEA. Ce coe cient (kPa.m.mol 1) est ici fonction de
la fraction massique d'alcanolamine (Wipea ) et de la température (T en K). Elle est valable
pour un domaine de température compris entre 288 et 323 K et des fractions massiques de MDEA
allant jusqu'a 50% :

Kio = 2;01874 23, 7638Wypea + 290;092WZpea 480 196W3pea (1.51)
Kip = 813702 2480810Wwpea + 29201300Wipes  4; 708520003 pea (1.52)
K1, = 3135;49  154931wypea + 183987wWipea 30056203 pea (1.53)
Hco, = 0;01013 exp Kig + % + % (1.54)

Concernant le coe cient de la loi de Henry du CO, dans des solutions aqueuses non chargées
de MEA, diérentes corrélations ont été développées. Trois d'entres elles sont présentées ci-
dessous :

la corrélation de Versteeg et van Swaaij (1988), cité dans Cadours (1998), qui établit que le
coe cient de la loi de Henry du CO, ici adimensionnel, dans une solution diluée de MEA
est fonction de la concentration en MEA, de la température et de la solubilité du NO dans
cette méme solution (cf. équations (1.55) et (1.56)) :

Hy,omea = 0;598+0;00710 3Cyea  0;02410 8Cp +0;01510 °CJea  0;00310 2CHHea
(1.55)
240

Hco,mea = 3;04Hn,0:MEA €EXP — (1.56)
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la corrélation de Reid et al. (1986) (cf. équation (1.57)) qui établit que le coe cient de
la loi de Henry (kPa) d'un composé dans une solution diluée est fonction de la solubilité
avec chacune des espéces dans la phase liquide et de la fraction molaire de celles-ci dans le
mélange :

Hco,isolution = Xco, HcoyH,0 + Xmea Hcopmea (1.57)
Les solubilités du CQ dans l'eau pure et la MEA pure sont obtenues a partir des corréla-
tions d'Augsten et al. (1989) citées dans Amann (2007) et exprimées (kPa) :

8477771

Heout,0 = 0,001 exp 1707126  ~———— 21,5743 In(T) + 0;005781T
(1.58)
29346
Hco,mea = 0;001 exp 89546 = 11;592In(T) + 0;01644T  (1.59)

la corrélation de Danckwerts (1970) établit un coe cient de la loi de Henry pour le CO»

dans la MEA exprimé en atm.nt.kmol . Celui-ci est fonction de la concentration initiale

en amine et de la température.
Heosmea = 10053 0035CHe,  52) (1.60)

A n d'obtenir des constantes adimensionnelles, celles-ci sont divisées par la température et
la constante des gaz parfaits, exceptée pour la corrélation de Reid et al. (1986) qui est divisée
uniquement par la pression de fonctionnement du procédé.

Le tableau (1.7) permet de comparer les valeurs obtenues avec les di érentes corrélations a 295
K et sous une pression de 2 bar (= 200 kPa).

Tableau 1.7 Coe cients de la loi de Henry adimensionnalisés a 295 K et 2 bar

Hco,:mea pour Hco,:mea pour
Source Wpmea = 20%mass. Wpmea = 30%mass.
Versteeg et van Swaalij 0,739 2,502
Reid et al. 0,685 0,656
Danckwerts 0,613 0,514

1.3.5 Modéle du pseudo 1 € ordre

Les phénoménes qui gouvernent le transfert de matiére sont classiquement d'ordre di usif et
convectif. lls sont fortement couplés et liés aux parametres opératoires. Parce qu'il est dicile
d'estimer correctement le coe cient de transfert de matiére dans la membrane et c6té calandre,
il est par conséquent di cile de déterminer le coe cient de transfert de matiere global.

Néanmoins, il existe une approche simple basée sur le systéme d'hypothéses suivant :
réaction du pseudo premier ordre entre l'espece captée et la phase liquide;
bilan matiére sur la phase gaz : régime permanent, écoulement piston;;
K glob-8g (S 1) est le taux de captage ou Kiob €st le coe cient de transfert de matiére global
(m.s 1) et ag l'aire interfaciale gaz-liquide (m?.m 3). Le raisonnement se fait sur la phase
gaz, ainsi, l'aire interfaciale est dé nie par le rapport de la surface d'échange gaz-membrane
sur le volume de la phase gaz dans le contacteur. Le produit de ces deux paramétres permet
de dé nir l'inverse du temps de transfert;
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la concentration en espéce captée dans la phase liquide est susamment faible pour étre
négligeable;
température et pression sont constantes.

Ainsi, le résolu sur la phase gaz est dé ni par :

dC
L'hypothése d'une vitesse super cielle gaz (i, m.s 1) constante induit un débit d'entrée Qg‘
égal au débit de sortie Cg“t (m3.s 1). Ainsi, I'équation de I'e cacité de captage (cf. équation
(1.2)), , devient :
— Qg] Cg]ozig ng Cguézig - Cgozig Cg%z;g =1 Cguotzig (1.62)
Qin Cin Cin Cin :
g “~CO2g CO2;9 CO2;9

Le bilan matiere sur des bres de longueur L (m) (cf. équation (1.62)) devient :

Y
fgln(l ) = Kgiobag (1.63)
Cette équation peut se réécrire :
k L
=1 exp —Yob&* (1.64)
Vg

Cette approche utilise le rapport adimensionnel entre le temps de transfert, dé ni par le pa-
ramétre kglo+ag et le temps de contact, dé ni par VL—g pour évaluer les performances de captage
du procédé. Le modele du pseudd™ ordre est ainsi régulierement utilisé dans la littérature pour
comparer résultats expérimentaux et résultats simulés (Bottino et al. (2008), Wickramasinghe et
al. (1993), Qi et Cussler (1985a et 1985h)) permettant ainsi une premiere estimation de la valeur

du coe cient de transfert de matiere global kgjop.

Limites du modeéle simple Néanmoins, le jeu d'hypothéses mis en place pour valider son
utilisation est trés limitant.

En e et, le modéle ne raisonne que sur la phase gaz et ne considére pas I'hydrodynamique de la
phase liquide, or celle-ci représente la principale résistance au transfert de matiere.

De plus, la réaction prise en compte doit étre du pseudo premier ordre. Dans le cas de l'ab-
sorption du CO, par de la MEA, cette condition n'est valable que lorsque la MEA est en trés
large excés et que sa concentration varie peu. Autrement dit, cette hypothése n'est valable que
dans le cas d'une faible fraction de C@ dans la phase gaz ou d'une faible e cacité de captage.

A I'échelle industrielle et pour des raisons économiques, il est souhaitable d'avoir un important
taux de charge de la MEA utilisée. De plus, les fumées traitées ont une fraction volumique de
CO3 de l'ordre 3 & 15%vol., I'e cacité visée étant de 90%, la perte de CQ@ des fumeées induit une
diminution non négligeable de la vitesse de passage gaz. Les hypothéses du modéle ne sont plus
véri ées, celui-ci n'est donc pas applicable a I'échelle industrielle. Cependant, il permet tout de
méme d'obtenir un premier ordre de grandeur de la résistance globale au transfert de matiére.
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1.3.6 Modele 2D

Bien que le modéle du pseudo®l ordre soit régulierement utilisé par les auteurs, la trés
grande majorité des modéles mis en place et présentés dans la littérature sont des modeéles bi-
dimensionnels ou le pro | hydrodynamique est considéré uniquement dans une région de transfert
(Keshavarz et al., 2008; Lu et al. 2007 ; Gong et al. 2006 ; Dindore et al. 2005; Lu et al. 2005;
Wang et al. 2005 ; Kumar et al., 2003) ou dans les trois régions traversées (cf. gure (1.11), Faiz

et al., 2011; Faiz et al., 2009 ; Shirazian et al., 2009 ; Al-Marzougqi et al., 2008a et 2008b ; Zhang
et al., 2008).

Prenons comme approche le cas ou I'espéce A di use de la phase gaz a travers la membrane
puis vers la phase liquide dans laquelle elle réagit avec l'espéce B, les deux phases circulent a
contre-courant I'une de l'autre pour une meilleure force motrice de transfert.

Les bilans matiéres dans chacune des régions sont :
Dans la phase gaz : Il n'y a pas de réaction entre A et un autre composé de la phase gaz

@G(? @CA; @G&,
U, @Z@’ = Dag @?9 + DA;g?f (1.65)
Dans la membrane :
Partie non-mouillée & @
Ca: G
DA;mlﬁ + Dam1 @”r” =0 (1.66)
Partie mouillée dc @G
DA;mZ% + Dam2 @Tz + Ra =0 (1.67)
@Cp. @G
DB;mZ% + Dgm2 Gér:z + Rg =0 (1.68)
Dans la phase liquide :
@G, @Ca. @G
Uz @?Zl = Day @?v' + DAH@G}| + Ra (1.69)
@G, @Cs; @G
U: ~g; = Dei—gp * Dei—g, * Re (1.70)

Avec :
u, : pro | développé de la vitesse de la phase (m.s")
D ag» Dam1, Dam2 €t Day : coe cient de di usion de A respectivement dans la phase gaz,
dans la membrane non-mouillée, dans la membrane mouillée et dans le liquide {m 1)
D s:m2 et Dg; : coe cient de di usion de B respectivement dans la membrane mouillée et
dans le liquide (n?.s 1)
C g, Cam1, Cam2 et Cay : concentration de A respectivement dans la phase gaz, dans la
membrane non-mouillée, dans la membrane mouillée et dans le liquide (mol.r#)
Cg:m2 et Cg; : concentration de B respectivement dans la membrane mouillée et dans le
liquide (mol.m 3)
R a et Rp : cinétique de la réaction A-B respectivement par rapport & A, avec a le facteur

stoechiométrique de A : R = a kag Ca Cg, et par rapport a B, avec g le facteur
stoechiométrique de B: B = g Ra.
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A n de prendre en compte les e ets de dispersion, il est nécessaire de dé nir dans un premier
temps les di érents rayons a prendre en compte (cf. gure (1.21)).

Avec :
ri : rayon interne des bres (m)
rw : rayon de la partie mouillée de la membrane (m)
I ¢ : rayon externe des bres (m)
r ¢ : rayon de la calandre = rayon du module (m)

Figure 1.21 Représentation du conctacteur membranaire utilisé pour la modélisation

La résolution du systéme d'équations dé ni ci-dessus impose la considération des conditions
aux limites suivantes :
Dans le cas ou un pro | hydrodynamique est considéré dans toutes les zones de transferts
(‘bres non-mouillées : ry=rji, bres mouillées ry=r¢) :
A lintérieur des bres
az=0et 8r, Casip =0etCpiip = CE
ar=0et 8z % = 0, c'est une condition de symétrie valable pour toutes les
espéces présentes a l'intérieur des bres
ar=r;et8z Catib=Cam2etCpisib = Cgm2
Dans la membrane, partie hon mouillée
ar=r ¢et8z Cami= Cac et Cem1= Caitib
ar=r et8z, @Qb're = 0, c'est une condition de symétrie valable pour toutes les
especes présentes a l'intérieur des bres
Dans la membrane, partie mouilée
ar=r;et8z Cam2= Casfip
ar=r yet8z, Camz= 7@%”’ !
A l'intérieur de la calandre
az=Let 8r,Cpc=CH
ar=r e €t 8z, CA;C: CA;ml
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ar=r cet8z, @)%% = 0, c'est une condition de symétrie valable pour toutes les
especes présentes dans la calandre
Dans le cas ou le pro | hydrodynamique n'est considéré que dans une seule zone de trans-
fert :
Raisonnement par rapport a la phase liquide
az=0et 8r,Cag=0etCpgy=CH
ar=0our=r cet8z @%}e = 0, c'est une condition de symétrie valable pour toutes
les espéces présentes dans la région concernée
ar=rjoue €82z, Dpy % = Kext ((Cayg Cami)
az=Let 8r,Cag=C}J
Raisonnement par rapport a la phase gaz
az=0et 8r,Cag=CHl etCgy=0
ar=0our=r cet8z, @%}e = 0, c'est une condition de symétrie valable pour toutes
les espéces présentes dans la région concernée
ar=rjoue €t 8z, DA;g% = Kext ((Caimg Cai)
az=Let 8r,Cag=C}H

L'écoulement piston n'est pas considéré dans cette approche, aussi un pro | de vitesse déve-
loppé en régime laminaire est dé ni :
Pour une circulation du uide a l'intérieur des bres :

u =2 <u> 1 - (2.71)
|

Pour une circulation du uide cﬁﬁ'z calandre, le modéle de surface libre de Happel (cf. gure
1
1 '
" 2#2 i L 2 o o 3
u, =2 <u> 1 fe 9 i 5 o 5 i % (1.72)
o 3+ o 4T 4ain [

(1.22)) est utilisé, avecrg = re le rayon de la surface libre de Happel (m) :

Figure 1.22 Modéle de la surface libre de Happel

1.3.6.1 Etat de l'art de la modélisation du transfert de matiére dans un contacteur
membranaire

Le tableau (1.8) présente une liste non exhaustive des di érentes approches disponibles dans
la littérature pour I'absorption gaz-liquide a traver un contacteur membranaire.
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Tableau 1.8 Etat de l'art de la modélisation du transfert de matiére dans un contacteur mem-

branaire
Methodes Parameétre
Références Modéles de . Validation Logiciel
. : ajustale
résolution
Malek et al. Modéle Eléments D i i
(1997) 2D nis m
Kim et Yang Modele  Di érences D EXDENENces i
(2000) 2D nies m P
Ho (2003) Modele  Di erences - Expériences Matlab
2D nies
Mavroudi et al. Modele  Di érences K Expériences i
(2003) 1D-2D nies m P
Wang et al. Modele Eléments i Littérature i
(2004) 1D-2D nis
Modéle Equation L
Lu et al. (2005) 1D-2D de Euler Km Expériences Matlab
Wang et al. Modele Eléments K EXDENENces i
(2005) 1D-2D nis m P
Modéle Equation -
Lu et al. (2007) 1D-2D de Euler Km Expériences Matlab
Paul et al.(2007) MZ%EIe pdepe - Expériences Matlab
Al-Marzouqi et Modéle Eléments D i Comsol
al. (2008a et b) 2D nis m
Paul et al. (2008) MZ%EIe pdex4 Kn Littérature Matlab
Shirazian et al. Modéle Eléments K i Comsol
(2009) 3D nis m
Khaisri et al. Modéle L
(2010) 1D - aucun Expériences Matlab
Zhang et al. Modéle Volumes i EXDENENces i
(2010) 2D nis P
Modéle
Faiz et al. (2011) 3D et - aucun Expériences
2D
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1.4 Conclusion et objectifs de la these

La diminution de la quantité de CO, émis chague année est un des enjeux majeurs de la lutte
contre les émissions des gaz a e et de serre. C'est dans ce contexte que de nombreuses études
ont été menées par les équipes de recherche du monde entier pour créer, améliorer et optimiser
les di érentes techniques de captage disponibles aujourd'hui.

L'utilisation de contacteur membranaire a depuis longtemps montré son intérét pour la sépa-
ration gaz-liquide. Les contacteurs membranaires permettent une grande exibilité opérationnelle
du fait de la séparation de la phase gaz et de la phase liquide qui sont ainsi contrélées indépendam-
ment l'une de l'autre. Le procédé d'absorption a travers une membrane est également un procédé
beaucoup plus compact que le procédé d'absorption classique utilisant une colonne a garnissage,
il permet d'intensi er le transfert. En n, la modularité des contacteurs membranaires et |'aire
interfaciale constante en font un procédé qui non seulement est facile a mettre en place mais
également a dimensionner.

Néanmoins, les matériaux traditionnellement utilisés pour la fabrication des bres creuses ne
sont pas sélectifs mais sensibles a la phase liquide et aux a-coups de pression. Ainsi, la phase
liquide est d'une part responsable de la dégradation du contacteur en réagissant avec le matériau
et d'autre part en pénétrant a l'intérieur des pores de la membrane, elle est donc potentiellement
responsable de la diminution du ux de transfert en augmentant la résistance de la membrane.

A n de pallier a ces inconvénients majeurs qui sont un frein au développement de ce procédé
a l'échelle industrielle, de nouveaux types de contacteurs membranaires ont fait leur apparition
ces derniéres années. Il s'agit de bres composites : un support macroporeux recouvert soit a
I'extérieur soit a l'intérieur d'une ne couche de polymeére dense.

Plusieurs questions se posent : faut-il associer un support macroporeux hydrophobe au po-
lymére ou bien celui-ci peut-il étre hydrophile ? Quel est le potentiel de captage de telles bres?
Comment leur comportement évolue-t'il avec les conditions opératoires ? Quelle est la part de la
peau dense dans la résistance de la membrane ?

A n de répondre a ces questions, I'in uence de di érents parametres tels que la pression, la
température, la composition des phases, leur vitesse de passage, la géométrie du module seront
évalués.

La phase liquide la mieux adaptée a l'absorption de gaz acides est une solution aqueuse de
MEA a 30%mass. Ce solvant est le plus utilisé industriellement pour le lavage des gaz bien qu'il
s'agisse d'un composé trés corrosif et qui du fait de sa grande réactivité vis-a-vis du G@écessite
une trés grande quantité d'énergie pour étre régénéré.
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C'est pour cette raison que de nouveaux solvants ont émergé ces derniéres années dans la
littérature. Deux grandes catégories se distinguent : les mélanges d'alcanolamines et les liquides
ioniques. Les mélanges d'alcanolamines, mélanges d'amines tertiaires et primaires, permettent
d'améliorer I'e cacité de captage par rapport a l'amine tertiaire seule et de réduire I'énergie
nécessaire a la régénération par rapport a une amine primaire. Les liquides ioniques ont quant a
eux des viscosités plus élevées que les alcanolamines mais sont plus sélectifs du fait des charges
qu'ils portent.

La question principale qui se pose est de savoir si ce type de solvant peut étre utilisé en asso-
ciation avec un contacteur membranaire ? Son intérét est-il réellement intéressant dans le cas
de l'absorption a travers un contacteur membranaire, compte tenu des quantités plus faibles de

solvants utilisés ?

La mise en équation des phénoménes physiques présents lors de I'absorption du,Qgar
une solution aqueuse d'alcanolamine a travers une membrane est décrite par le modéle des résis-
tances en série. Les équations di érentielles de transfert de matiére peuvent étre résolues grace a
la connaissance de I'hydrodynamique et aux propriétés physico-chimiques de chacune des phases.
A priori, les paramétres les plus in uents sont la solubilité, la réactivité et la di usivité du CO ,
dans la phase gaz et dans la phase liquide. La détermination du coe cient de transfert de matiére
de la membrane est également un paramétre important.

A partir de la revue bibliographique présentée ci-dessus, les questions qui se sont

posées et auxquelles cette thése souhaite apporter des éléments de réponse sont :

Quelle est I'in uence de la nature des matériaux, des parametres géomeétriques

et opératoires sur les propriétés de transfert de matiére et sur la stabilité des

performances des contacteurs membranaires ?

Quel niveau de complexité des approches mathématiques est nécessaire a la

prédiction des performances du contacteur membranaire dans des conditions

opératoires choisies ?

Est-il possible d'utiliser la ou les approches les plus satisfaisantes a n d'estimer

les performances d'intensi cation optimales dans un contexte industriel ?
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Chapitre 2

Materiels et Méthodes

2.1 Matériels

2.1.1 Membranes : bres creuses polymeres

Di érentes bres creuses sont utilisées :
Des bres microporeuses : Polytétra uoroéthyléne (PTFE), Polypropyléne (PP), Polyéther-
sulfone (PES)
Des bres composites : Oxyplus (PP-PMP), PP-Té on AF, PP-PTMSP (Poly(1-TriMéthyISilyl-
1-Propyne)), PES-Té on AF, PES-PTMSP

Les bres PTFE sont des bres creuses microporeuses les plus hydrophobes actuellement
disponibles sur le marché. Néanmoins, comme toutes les bres microporeuses, elles peuvent étre
sensibles au mouillage au-dela d'un temps de contact continu avec la phase liquide su samment
long, elles sont également trés onéreuses.

Les bres composites sont constituées d'un polymeére poreux (le support) recouvert d'une ne
couche d'un second polymére dense (la peau).

Deux supports microporeux sont étudiés : PP et PES. Le PP ( bres Oxyphan de chez Mem-
brana) est un polymére hydrophobe trés utilisé pour le captage du C®Opar un contacteur mem-
branaire du fait de son faible coit. Néanmoins, il est nettement moins hydrophobe que le PTFE,
il est donc susceptible de se mouiller plus rapidement. Le PES, fabriqué et fourni par Polymem,
est un polymeére hydrophile trés résistant a de nombreux produits chimiques et utilisé en traite-
ment de I'eau, il est lui aussi peu colteux.

Deux polyméres sont retenus de part leurs grandes perméabilités au G@t de leurs résis-
tances aux solvants chimiques utilisés : le Té on AF, de chez DuPont Fluoropolymer Solutions,
et le PTMSP, de ABCR GmbH & CO.KG. Les bres composites Oxyplus sont des bres com-
merciales (Membrana) classiquement utilisées en chirurgie cardiaque pour I'oxygénation du sang,
elles sont ici utilisées comme bres composites de référence.

Concernant les autres bres composites, le recouvrement par le polymére dense est fait par

le LGC (Laboratoire Génie Chimique, Toulouse). Les méthodes utilisées sont décrites dans plu-
sieurs documents (Nguyen et al., 2011 ; Nguyen, 2010), et ne seront pas abordées ici.
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Figure 2.1 Photos MEB du LGC de certaines des bres utilisées

2.1.2 Contacteurs membranaires

Les bres sont encollées dans des carters pour former les contacteurs membranaires. Cette
étape est réalisée pour les modules de bres PTFE par Polymem et pour les autres bres (PP et
bres composites) par le LGC (cf. gures (2.2) et (2.3)).

Les tableaux (2.1) a (2.4) récapitulent les caractéristiques géométriques respectives des mo-
dules a base de bres microporeuses, des modules Oxyplus et des modules composites.

Figure 2.2 Schéma d'un module membranaire
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Figure 2.3 Deux des contacteurs membranaires utilisés durant la thése

Tableau 2.1 Paramétres géométriques des modules microporeux

PTFE PTFE PP
Nombre de bres ( ) 119 27 54
Diamétre interne des bres (m) 430 10° 430106 280 106
Diameétre externe des bres (m) 870 10° 870 10° 380 10°
Epaisseur de la membrane (m) 220 10 © 220 10° 50 10 ©
Longueur des bres (m) 0,35 0,35 0,29
Longueur e cace des bres L (m) 0,30 0,30 0,24
Porosité de la membrane (%) 33,6 33,6 -
Taux de remplissage (-) 0,60 0,13 0,05
Surface d'échange & (m?) 5,63 10 2 1,28 10 2 1,33102
Aire interfaciale a (m2.m 3) 1331 302 358

2.1.3 Mélanges gazeux

Un mélange CQ/N , est utilisé comme phase gaz. Les gaz utilisés, fournis par Air Liquide
au CEP et Messer au LRGP, sont sous forme de bouteilles de G@ur ( 99,5 %) et de N pur
(> 99,99%).
La fraction volumique de CO, dans la phase gaz est ajustée par débitmétres massiques. Elle est
comprise entre 5 et 90%vol..

2.1.4 Solvants

Di érentes alcanolamines en solutions aqueuses sont étudiées pour le captage du £dtra-
vers un contacteur membranaire. Elles sont présentées ci-dessous.
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Tableau 2.2 Parametres géométriques des bres composites’h, modules Oxyplus

Nombre de bres (-) 54 210 290 463 579
Diamétre interne du module (m) 1,24 1,24 1,24 1,24 1,24
10 2 10 2 10 2 10 2 10 2
. 200 200 200 200 200
Diamétre interne des bres (m) 10 6 10 6 10 6 10 6 10 6
o 380 380 380 380 380
Diametre externe des bres (m) 10 6 10 6 10 6 10 6 10 6
Epaisseur de la membrane (m) 9010°% 9010°% 9010® 90106 9010°
Epaisseur de la peau dense (m) L L L L L
P P 10 © 106 106 10 © 10 ©
Longueur des bres (m) 0,29 0,29 0,26 0,19 0,17
Longueur e cace des bres L (m) 0,24 0,24 0,21 0,14 0,12
Taux de remplissage’ (-) 0,05 0,18 0,25 0,40 0,50
1,55 6,02 7,27 7,74 8,29
1 4 2 ] ’ ’ ) )
Surface d'échange &n (m?) 10 2 10 2 10 2 10 2 10 2
Aire interfaciale a (m?.m%) 486 1889 2608 4164 5208

Tableau 2.3 Parameétres géométriques des bres composites’®, support PP
PP-PTMSP PP-Téon AF  PP-Téon AF

Nombre de bres (-) 210 210 54
Diamétre interne du module (m) 1,24 102 1,24 102 1,24 102
Diameétre interne des bres (m) 280106 280 10° 280 10°
Diamétre externe des bres (m) 383,8 106 384,2 106 383,8 106
Epaisseur de la membrane (m) 51,910 6 52,1106 51,9106
Epaisseur de la peau dense (m) 1,9 16 2,110° 1,910°6
Longueur des bres (m) 0,35 0,37 0,29
Longueur e cace des bres L (m) 0,30 0,32 0,24
Taux de remplissage’ (-) 0,18 0,18 0,05
Surface d'échange &n (Mm?) 6,08 10 2 6,08 10 2 1,56 10 2
Aire interfaciale a (m2.m?) 1908 1910 486

2.1.4.1 La MonoEthanolAmine

La MonoEthanolAmine ou MEA est, en solution aqueuse, le solvant de référence pour le
captage du CQ aussi bien dans des colonnes d'absorption qu'avec des modules membranaires.
Certaines de ses propriétés physico-chimiques sont rappelées dans le tableau (2.5).

La MEA utilisée provient de chez Siglma-Aldrich, elle est de qualité ReagentPlus, soit d'une
pureté supérieure a 99%. Elle est utilisée telle quelle, sans traitement préalable.

Néanmoins, la MEA présente deux inconvénients majeurs : une énergie de régénération élevée
et une tendance a corroder les unités, en particulier pour des teneurs en masse supérieures a 30%.
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Tableau 2.4 Parametres géométriques des bres composites’®, support PES

PES-Té on
PES-PTMSP AF

Nombre de bres (-) 120 120
Diamétre interne du module (m) 1,24 102 1,24 102
Diametre interne des bres (m) 300 10° 300106
Diamétre externe des bres (m) 502,54 108 503,8 10°
Epaisseur de la membrane (m) 101,27 10 © 101,9 106
Epaisseur de la peau dense (m) 1,27 16 19106
Longueur des bres (m) 0,36 0,37
Longueur e cace des bres L (m) 0,31 0,32
Taux de remplissage' (-) 0,20 0,20
Surface d'échange & (M?) 5,87 10 2 6,08 10 2
Aire interfaciale a (m2.m?3) 1592 1588

Tableau 2.5 Propriétés physico-chimiques principales de la MEA (Source : CSST; Cadours,
1998)

Formule chimique HO-CH,-CH>-NH»
Masse molaire 61,08 g.mol*
Densité 1,018 a 20C
Viscosité 25 102 Pa.s & 20C
Température d'ébullition 170,8 °C
Solubilité dans l'eau miscible
HCOZ;MEA 84,4 kJ.mol 1

2.1.4.2 La MéthylDiEthanolAmine

Contrairement a la MEA, la MéthylDiEthanolAmine ou MDEA est une alcanolamine tertiaire
de faible réactivité vis-a-vis du CQ, (1000 fois moins que la MEA), elle nécessite peu d'énergie
de régénération. Elle est aussi moins corrosive. La MDEA est trés généralement associée dans des
mélanges d'alcanolamines a n de limiter la chaleur de régénération nécessaire, la réactivité étant
apportée par la seconde alcanolamine du mélange : généralement une alcanolamine primaire ou
secondaire. Certaines de ses propriétés physico-chimigues sont rappelées dans le tableau (2.6).
La MDEA utilisée provient de chez Sigma-Aldrich, elle est de pureté supérieure 99%.
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Tableau 2.6 Propriétés physico-chimiques principales de la MDEA (Source : CSST; Cadours,
1998)

Formule chimique CHs-N-(CH2-CH»-OH),
Masse molaire 119 g.mol*
Densité 1,038 a 2€C
Viscosité 101 102 Pa.s & 20C
Température d'ébullition 247°C
Solubilité dans l'eau miscible
HCOZ;MDEA 48,5 kJ.mol 1

2.1.4.3 La TriEthyléne TétrAmine

La Triethylene TétrAmine, ou TETA, est une amine primaire stériquement encombrée trés
réactive vis-a-vis du CQ, grace a ses quatres sites amino. Certaines de ses propriétés physico-
chimiques sont rappelées dans le tableau (2.7).

La TETA utilisée provient de chez Fluka, elle est de pureté supérieure a 70%, ses impuretés
sont :
N,N'-Bis -(2-aminoethyl)piperazine : 11-13%
N-[1-(2-Piperazin-1-yl-ethyl)]-ethane -1,2-diamine : 11-13%
N-[1-(2-Piperazin-1-yl-ethyl)]-ethane -1,2-diamine : 4-6%
Diethylenetriamine : 3%
Diethylenetriamine :  0,5%

Par ailleurs, la TETA possede également une tension de vapeur plus faible que celle de la
MEA ce qui permet de limiter les pertes dans le cas d'une colonne d'absorption gaz-liquide. Elle
est couplée a la MDEA a n d'obtenir un mélange hautement réactif vis-a-vis du CQ mais peu
énergivore a régénérer grace a la présence de MDEA. Ce mélange d'amines a été mis au point
par Amann (2007).

Tableau 2.7 Propriétés physico-chimiques principales de la TETA (Source : CSST)

Formule chimique HoN (CH2)2 NH (CH2)2 NH (CH2)2 NH»
Masse molaire 146,24 g.mokt

Densité 0,9818 a 2tC

Viscosité 26,7 102 Pa.s a 20C
Température d'ébullition 266°C

Solubilité dans I'eau miscible

2.1.4.4 Préparation des phases liquides

La quantité d'alcanolamine ainsi que la quantité d'eau distillée nécessaires sont mesurées par
pesée. Le mélange est ensuite agité a n d'obtenir une solution homogene. Ni prétraitement, ni
Itration ne sont nécessaires compte tenu de la qualité et de la pureté des solutions préparées.

Le tableau (2.8) présente les di érentes solutions d'alcanolamines utilisées.
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Tableau 2.8 Fraction d'alcanolamine en solution aqueuse

MEA 20 a 90 %mass.
MDEA 25 et 50 % mass.
MDEA+TETA (18+6) et (40+6) %mass.

2.2 Meéthodes

2.2.1 Montage expérimental d'absorption gaz-liquide avec des contacteurs
membranaires

L'absorption du CO, par une solution agueuse d'alcanolamine a travers di érents types de
contacteurs membranaires a été réalisée a l'aide de deux montages de laboratoire présentés ci-
dessous (cf. gures (2.4) a (2.7)).

Dans le cas des bres composites et compte tenu de la présence d'une peau dense sur la
surface externe des bres, le liquide circule c6té calandre (a I'extérieur des bres) et le gaz coté
lumen (a l'intérieur des bres).

Dans le cas des bres microporeuses, le liquide circule a l'intérieur des bres et le gaz a I'extérieur.
Pour toutes les expériences menées, les deux phases circulent a contre-courant.

Figure 2.4 Schéma du montage expérimental d'absorption-désorption continu au CEP

La composition et le débit de la phase gaz sont réglés par des débitmétres massiques (DG),
dans le cas du montage CEP un deuxiéme débitmétre peut étre utilisé pour plus de précision a
des débits inférieurs & 200 mL.min'. Sur le montage LRGP, des débitmétres a bulles de savon
sont également utilisés pour contréler le débit de la phase gaz en amont et en aval du contacteur
membranaire.
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Figure 2.5 Montage CEP

La pression de la phase gaz est contrblée par les manodétendeurs sur les bouteilles. Sur le mon-
tage du CEP, une vanne d'étranglement en sortie du module et un déverseur pour la surpression
permettent de travailler a une pression choisie et supérieure a 1 bar. Sur le montage du LRGP,
un capteur de pression (P) permet de contréler la pression en amont du contacteur membranaire.

Figure 2.6 Schéma du montage expérimental d'absorption du C@au LRGP

Un systéme d'analyse (Chromatographie Phase Gazeuse au CEP, Infra-Rouge au LRGP) est
utilisé pour suivre la fraction volumique de CG, dans la phase gaz en sortie du contacteur mem-
branaire.

Un systéme de by-pass permet de déterminer la fraction de CQlans la phase gaz en amont
du contacteur membranaire.
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Figure 2.7 Montage LRGP

Sur le montage CEP, le débit de la phase liquide est imposé et réglé par une pompe, il est
mesuré par un débitmétre massique a e et Coriolis (DL). Sur le montage LRGP, le débit est réglé
et contrélé soit par une pompe péristaltique (débit < & 50 mL.min 1) soit par une pompe HPLC
a piston (0,3 < débit < 10 mL.min 1), par ailleurs une vanne d'étranglement et un capteur de
pression en sortie liquide du module permettent de réguler la pression c6té liquide et d'éviter la
formation de bulles dans la phase liquide sortante.

Sur le montage du LRGP, la phase liquide enrichie en C@n'est pas régénérée et est évacuée.
Ainsi, la solution utilisée est toujours fraiche.
Contrairement a celui du LRGP, le montage CEP permet de régénérer la phase liquide enrichie et
sortant du contacteur membranaire. Celle-ci est d'abord dirigée vers un échangeur de chaleur (1)
ou elle est préchau ée puis passe dans le rebouilleur ou elle est de nouveau chau ée permettant
ainsi la libération du CO en limitant I'évaporation du mélange eau-alcanolamine. Suite a la ré-
génération, le solvant est refroidi par deux échangeurs. Dans le premier (1), la chaleur récupérée
permet de préchau er la solution enrichie qui sort du module, dans le second (2) de I'eau de ville
refroidit le solvant régénéré. La solution entre ensuite dans le module pour un nouveau cycle
d'absorption-désorption.

Le tableau (2.9) récapitule les caractéristigues des 2 montages, CEP et LRGP.

2.2.2 Mode opératoire
Une expérience type commence avec la préparation de la phase liquide par pesée des di érents
constituants. Le mélange est ensuite injecté dans le module et son débit est ajusté.

Parallélement et grace au systéme de by-pass, le débit et la composition de la phase gaz sont
réglés.

Une fois le remplissage du module par la phase liquide e ectué et le débit de la phase gaz

stabilisé, le by-pass est basculé permettant le passage de la phase gaz dans le module et le début
de l'absorption.
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Tableau 2.9 Appareillage utilisé sur les montages expérimentaux

Appareillage CEP LRGP
Débitmétre gaz
modele Red-Y Smart Series 5800 S
marque Vogtlin Brooks
Capteur de pression gaz
modéele Type 680 Leo 2
marque Huba Control Keller
Débitmetre liquide
modele RHM 03 -
marque Rheonik -
Capteur de pression liquide
modéle Type 507 -
marque Huba Control -
Pompe liquide
type Engrenage Piston Péristaltique
gamme 17 mL.min ! 0,3-10 1 0-390 mL.min !
mL.min
modele CINOX Type 22-22.6 515 520 S
marque Maag Pump Systems Waters Watson & Marlow
Capteur de pression di érentielle
modele FCX-CII PD 33X
marque Fuji Electric Keller
Analyseur
type Chromatographe gaz Infra-Rouge
gamme 0 - 100 %vol. 0 - 30 %uvol.
modele PR 2100 MGA 3000
marque Perichrom ADC

Lorsque le régime permanent est atteint (concentration en C@ constante en sortie du mo-

dule), I'expérience est arrétée et un autre jeu de parameétres opératoires peut étre testé.

Le tableau (2.10) présente les conditions opératoires utilisées durant la thése.

2.2.3 Exploitations des données

Quatre parameétres sont couramment utilisés dans la littérature pour évaluer les performances

L'e cacité de captage est dé ni par :

in ~in
_ Qg'Cco,yg

out out
Qg CCo,ig

des contacteurs membranaires : I'e cacité de captage, le ux de CQ transféré, le coe cient de
transfert de matiére global et le taux de charge de la MEA dans la phase liquide. Ces quatre
parameétres sont également utilisés pour exprimer les résultats obtenus et présentés dans les cha-
pitres suivants.

in cin
Qg CCOz;g
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Tableau 2.10 Conditions opératoires

Montage CEP Montage LRGP
Température
Phase gaz 295 K 295 K
Phase liquide 295 K 295 K
Rebouilleur 363 a 383 K -
Pression
Phase gaz 2 bar 1 bar
Phase liquide 2 bar 1 bar
Vitesses de passage interstitielle
Phase gaz 0,15 a 4,21 m.& 0,009 a 2,00 m.s?
Phase liquide 0,006 & 0,029 m.s 0,0004 & 0,048 m.s!
Taux de remplissage des modules
18, 25, 40, 50 % 5, 13, 60 %
Contacteurs membranaires utilisés
Oxyplus, PTFE, PP,
PP-PTMSP, PP-Té on AF, Oxyplus,
PES-PTMSP, PES-Té on AF PP-Té on AF
Avec :

: I'e cacité de captage (-)
Q g‘ et Qg“t : débit volumique de la phase gaz respectivement entrant et sortant du module
(m3s 1)
CCo,yq et C%”éz;g : concentration en CQ, dans la phase gaz respectivement en entrée et
sortie du contacteur membranaire (mol.m 2).

Le ux moyen de matiére transféré est obtenu par :

iny,/in out,,out

3 _ Qg Yco, Qg Yco,
CO,; — S "
ec

co, (2.2)

Avec :
Jco, : ux de CO, transféré (kg.m 2.s 1)
y igOz et ygtgz : fraction volumique de CO, dans la phase gaz respectivement en entrée et
sortie du contacteur membranaire (-)
co, : masse volumique du CQ en phase gaz (kg.m?)
Sech : Surface d'échange gaz-liquide (/).

Le coe cient de transfert de matiere global est déterminé a partir du modele du pseudo
premier ordre (cf. paragraphe (4.2.1)) :

Kgiob = a:ngnu ) (2.3)

Avec :
K giob : cOe cient de transfert de matiere global (m.s h
ug : vitesse interstitielle de la phase gaz dans le contacteur membranaire (mY
ag : aire interfaciale spéci que de la phase gaz (fim 3)
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L : longueur e cace des bres (m)

En n, le taux de charge de la MEA est obtenu par :

1 Cmeal MumEa (2.4)

WhEA |
Avec :
: taux de charge de la phase liquide (-)
w "uea : fraction massique de MEA dans la phase liquide en entrée (-)
C meas : concentration en MEA dans la phase liquide en sortie du module (mol.nv)
| - masse volumique de la phase liquide (kg.n¥)
M mea : masse molaire de la MEA (kg.mol 1)

La gure (2.8) présente un exemple d'exploitation des résultats.

Figure 2.8 E et de la vitesse de passage gaz sur l'e cacité de captage, exemple d'exploitation
de résultats, module Oxyplus,' = 0,18

2.2.4 Problémes fréquents liés aux bres composites

En plus des di cultés d'encollage des bres (cf. gure (2.9)), le probléme le plus fréquent ren-
contré lors de la fabrication des bres composites provient du recouvrement du support poreux
par une couche de polymére dense. Celui-ci doit en e et étre parfaitement réalisé au risque de
voir apparaitre des bulles cété liquide (cas ou une légére surpression est appliquée cété gaz pour
améliorer le transfert de matiére) ou du liquide c6té gaz (cas ou le support poreux est hydrophile
et le recouvrement par la peau partiel).

Ces deux principaux problémes ont été rencontrés occasionnellement sur di érents modules.

Les résultats obtenus par la suite ont été exclusivement obtenus avec des contacteurs membra-
naires ne présentant pas ces imperfections.
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Figure 2.9 Probleme d'encollage des bres dans le module

La gure (2.10) présente le probleme de bullage. Le liquide circule dans ce cas coté calandre
et la trés Iégére surpression c6té gaz induit la formation de bulles a la surface des bres.

Figure 2.10 Probléme de bullage
La gure (2.11) illustre I'entrée de la phase liquide a l'intérieur de la membrane et sa circu-
lation dans la tubulure gaz.

Ces problémes ont été rencontrés sur les modules PES-PTMSP, PES-Té on AF et PP-Té on
AF. Ces derniers n'ont donc pas été retenus pour la suite des expérimentations.

Figure 2.11 Probleme de mouillage, vue de la sortie gaz du module
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2.2.5 Erreurs expérimentales
2.2.5.1 Montage LRGP

A n de déterminer l'erreur relative des résultats expérimentaux obtenus par la suite sur le
montage LRGP, une étude de répétabilité et une étude de reproductibilité sont e ectuées. Celles-
ci concernent d'une part la réponse du détecteur Infra-Rouge (IR) a une composition de gaz et
d'autre part le maintien du fonctionnement en mode non-mouillé du contacteur.

Répétabilité de la réponse du détecteur IR Le tableau (2.11) présente les mesures uti-
lisées pour évaluer la répétabilité de I'Infra-Rouge pour une méme composition gaz (GO »=
15/85%vol.).

Tableau 2.11 Répétabilité de I'Infra-Rouge

Mesures (V-Y moy)?
y(%) (%)
15,32 0,0085
15,20 0,0008
15,12 0,0117
15,08 0,0219
15,04 0,0353
15,10 0,0164
15,08 0,0219
15,12 0,0117
15,30 0,0052
15,28 0,0027
15,32 0,0085
15,34 0,0125
15,36 0,0174
15,36 0,0174
15,40 0,0296

Moyenne 15.22
(Y moy)

La déviation standard relative (RSD) de la cellule Infra-Rouge est calculée a partir de I'équa-

tion (2.5) ci-dessous : S

[ = —
(y ymoy)2
n 1

Avec n le nombre de mesures e ectuées, y la fraction volumique de GOnesurée (%) et Yoy la
moyenne des valeurs mesurées (%).
L'erreur relative de la cellule est de 0,12%.

%RSD = (2.5)
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Reproductibilité des essais A n de véri er que toutes les expériences sont réalisées avec un
fonctionnement en mode non-mouillé des bres, une série de mesures est e ectuée a di érents
moments de I'étude :

Au tout début de I'étude : premiere série e ectuée sur un module neuf

A la n de I'étude : derniére série e ectuée, apres plusieurs centaines d'heures d'utilisation

Aprés un séchage poussé ( 20 h) sous vide.

La gure (2.12) présente les résultats obtenus pour des bres PTFE durant la campagne d'ex-
périences pour évaluer le mode de fonctionnement des bres. Les résultats obtenus permettent
de valider le fonctionnement en mode non-mouillé des bres pendant toute la durée des essais
ainsi que la reproductibilité des essais.

Figure 2.12 Reproductibilité des essais, module PTFE, = 0,60, MEA 30%mass., y= 0,01
m.s 1, CO, 15%vol.

Ces trois séries de mesures permettent également de déterminer l'erreur relative sur les ex-
périmentations.

D'aprés le tableau (2.12), I'erreur relative des expérimentations est de 6%. Cette valeur est
acceptable et peut étre considérée comme étant l'erreur expérimentale des résultats présentés par
la suite.
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Tableau 2.12 Erreur relative sur les expérimentations réalisées sur le montage LRGP

ug (ms 1) 2,0510°7 3,90 102 7,92 1072
592 10° 1,14 10° 2,3210°
Flux de CO »
transféré 5,54 10 © 1,04 10 2,0910°
(kgm 2s Y
5,15 10 1,04 10 2,14 106
Erreur relative
maximale (%) ! 6 6
2.2.5.2 Montage CEP
Répétabilité de la mesure du chromatographe La répétabilité du chromatographe est

évaluée sur 15 mesures successives (=n) d'un méme mélange gazeux a 11%vol. de. CEs ré-
sultats sont présentés dans le tableau (2.13).

Tableau 2.13 Répétabilité du chromatographe

Mesures (Y=Y moy)?

y(%) (%)

10,60 0,17
10,80 0,04
10,49 0,27
11,41 0,16
10,81 0,04
10,47 0,29
10,97 0,00
10,57 0,19
11,03 0,00
11,03 0,00
11,73 0,52
11,40 0,15
10,74 0,07
11,24 0,05
11,84 0,69

Moyenne 11,01
(Y moy)

La déviation standard relative (RSD) du détecteur du chromatographe est calculée a partir
de I'équation (2.5) dé nie précédemment. Ainsi, 'erreur relative du détecteur est de 0,44%.

Répétabilité des essais A n d'évaluer la répétabilité des essais, une méme série de mesures
est menée a plusieurs jours d'intervalles et avec une nouvelle phase liquide & chaque fois. Le
module utilisé est un module Oxyplus,' = 0,18.

82



Les résultats présentés dans le tableau (2.14) permettent de déterminer I'erreur relative maxi-
male sur les résultats expérimentaux. Celle-ci est de 5,2%. Cette valeur relativement faible est

retenue comme erreur relative pour toutes les expérimentations présentées par la suite sur le
montage CEP.

Tableau 2.14 Erreur relative sur les résultats expérimentaux des bres composites obtenus sur
le montage CEP

ug (ms 79 0,42 0,63 1,05
100 100 100
E cacité de
captage (%) 100 % o
Erreur relative 3.4 27 5,2

maximale (%)

Reproductibilité des essais Deux séries de mesures sont réalisées a plusieurs mois d'inter-
valles par deux personnes di érentes, sur deux modules distincts. La fraction volumique de GO
est de 5%, la vitesse de passage du gaz dans les bres varie de 0,42 & 4,21 tnlsa phase liquide
est une solution aqueuse de MEA a 30%mass. circulant & 0,006 misdans le module. La tem-
pérature est de 363 K au rebouilleur et de 295 K dans le reste du dispositif expérimental quant a

la pression, elle est de 2 bar dans chacune des phases. Les résultats obtenus sont présentés dans
le tableau (2.15).

Tableau 2.15 Reproductibilité des expérimentations menées sur le montage CEP

Vlte(sms.i gf;z E cacité de captage (%) Erreur ([;;I)atlve
Expérimentateur 1 Expérimentateur 2
0,42 100 100 0
0,84 100 97 3
2,11 96 92 4,2
2,95 87 91 4,4
4,21 78 74 51

L'erreur relative déterminée entre les deux expérimentateurs est au maximum de 5,1%, c'est
une valeur trés acceptable et équivalente a l'erreur déterminée par les essais de répétabilité.

2.2.6 Conclusion

Les premiers essais menés sur les di érents contacteurs membranaires ont montré que les
bres PP-Té on AF, PES-Té on AF et PES-PTMSP ne peuvent étre utilisées pour la suite de
I'étude du fait des problémes de bullage, d'encollage et de mouillage rencontrés.

83



Ainsi, seules les performances de captage du G@es bres PTFE, PP (membranes micropo-
reuses), Oxyplus et PP-PTMSP (membranes composites) sont évaluées. Le potentiel de chacun
des modules est déterminé par I'e cacité de captage, du ux de CQ transféré a travers les bres
et du coe cient de transfert de matiere global. Les résultats ainsi exprimés présentent une er-
reur relative comprise entre 5 et 6% selon le montage expérimental sur lequel le module est étudié.

84



Chapitre 3

Résultats Experimentaux

3.1 Introduction

Les expérimentations menées pour I'étude du captage du Gpar contacteur membranaire
sont décrites dans ce chapitre. Elles ont pour objectifs :

I'étude des performances de captage des contacteurs membranaires, an d'en établir les
limites (conditions opératoires nécessaires pour une e cacité de captage supérieure a 90%) ;
I'évaluation de I'in uence des paramétres opératoires sur le transfert de matiére (vitesses
de passage des uides, fractions...);
I'exploration de di érentes voies d'intensi cation du procédé (taux de remplissage des mo-
dules, nature du solvant...);
la comparaison de la stabilité a long terme des deux types de contacteurs choisis : micro-
poreux et composites;
l'obtention d'un jeu de données su samment complet pour tester les di érents modéles
développés au Chapitre 4 : Modélisation.

3.2 Evaluation du potentiel de captage des bres microporeuses
en PTFE : cas de référence

Seuls les résultats les plus pertinents obtenus sur les bres PTFE sont présentés ci-dessous,
I'ensemble des résultats expérimentaux obtenus sur ces bres est disponible en Annexe A.

3.2.1 Caractéristiques géométriques des bres microporeuses utilisées

Dans un premier temps, le potentiel de captage des bres creuses microporeuses en PTFE
est évalué. Les expérimentations sont réalisées sur le montage expérimental LRGP. Les caracté-
ristiques géométriqgues du module sont présentées dans le tableau (3.1).

Les expériences sont menées avec le liquide circulant & l'intérieur des bres et a contre-courant
de la phase gaz.
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Tableau 3.1 Paramétres géométriques des modules PTFE

Nombre de bres (-) 119 27
Taux de remplissage (-) 0,60 0,13
Surface d'échange & (M?) 5,63 10 2 1,28 102
Aire interfaciale a (m2.m 3) 1331 302

3.2.2 E et des parameétres opératoires
3.2.2.1 E et de la vitesse de passage de la phase gaz

La gure (3.1) met en évidence I'in uence de la vitesse de passage de la phase gaz sur le ux
de CO;, transféré.

Figure 3.1 E et de la vitesse gaz sur le ux de CO, transféré, module PTFE, ' = 0,60, u;=
0,01 m.s 1, MEA 30%mass., CQ 5%vol.

Les résultats obtenus montrent une augmentation croissante du ux de C@ transféré avec
l'augmentation de la vitesse de passage de la phase gaz jusqu'a une valeur maximale de*10
kg.m 2.s 1 pour ug= 2,0 m.s 1. Des observations similaires sont reportées dans la littérature
(Zhang et al., 2008; Yan et al., 2007).

Cette augmentation du ux de CO, transféré est liée a I'augmentation de la force motrice (cf.
Chapitre 1; en régime permanent : J = kyop  C).

L'augmentation de la vitesse de passage induit corrélativement une diminution de I'e cacité
de captage présenté a la gure (3.2) jusqu'a une valeur de 50% pouga 2,0 m.s 1.
Cette diminution de I'e cacité de captage, pour des vitesses gaz croissantes, est liée a la dimi-
nution du temps de contact entre le gaz et le liquide dans le module. Yeon et al. (2003) puis
Bottino et al. (2008) ont également fait cette observation. Ces derniers ont constaté une diminu-
tion jusqu'a une valeur de 29% pour un débit gaz de 1,0 1¢ m3.s 1.
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Figure 3.2 E et de la vitesse gaz sur I'e cacité de captage, module PTFE,"' = 0,60, uj= 0,01
m.s 1, MEA 30%mass., CQ 5%vol.

3.2.2.2 Inuence de la vitesse de passage de la phase liquide

Le deuxiéme parameétre opératoire important évalué est la vitesse interstitielle liquide dans
les bres. Deux vitesses liquide sont ici testées : 0,01 et 0,05 mXs La gure (3.3) présente I'e et
de cette vitesse sur le ux de transfert de matiére.

Les résultats obtenus présentent un ux de CQ transféré jusqu'a 1,4 fois supérieur pour =
0,05 m.s ! par rapport & uj= 0,01 m.s ! et pour ug= 2,0 m.s 1.
Cette augmentation du ux de matiere transféré avec la vitesse liquide peut étre liée a l'augmen-
tation du coe cient de transfert de matiére dans la phase liquide ou a l'augmentation de la force
motrice ; puisqu'en augmentant la vitesse de passage liquide, le taux de charge de MEA en sortie
diminue.

Khaisri et al.(2009) ont comparé trois membranes microporeuses (PP, PvDF et PTFE). lls ont
observé une di érence de ux transféré signi cativement plus importante avec les bres PTFE,
pour deux vitesses de liquide. Ainsi, ils ont conclu que la résistance dominante du transfert de
matiére est la résistance de la phase liquide. deMontigny et al.(2006) rapportent des conclusions
similaires pour les deux con gurations d'écoulement : liquide a l'intérieur des bres et coté ca-
landre.

Par ailleurs, lI'augmentation de la vitesse de liquide se traduit également par une augmen-
tation de I'e cacité de captage (cf. gure (3.4)) grace a une plus grande force motrice liée a la
diminution du taux de charge de la MEA. Kim et Yang (2000) ont observé le méme phénomeéne
pour di érentes vitesses de liquide allant jusqu'a 0,01 m.st.
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Figure 3.3 E et de la vitesse liquide sur le ux de CO; transféré, module PTFE, ' = 0,60,
MEA 30%mass., CQ 5%vol.

Figure 3.4 E etde la vitesse liquide sur I'e cacité de captage, module PTFE, ' = 0,60, MEA
30%mass., CQ 5%vol.

3.2.2.3 Inuence de la fraction volumique de CO 2 dans le gaz sur le transfert de
matiere

La composition de la phase gaz joue aussi un réle important, que ce soit sur le ux de GO
transféré ou sur I'e cacité de captage (cf. gures (3.5) et (3.6)).
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Ainsi, l'augmentation de la fraction volumique de CO, dans le gaz induit une augmentation
du ux de CO, transféré (cf. gure (3.5)) d'un facteur compris entre 2 et 2,21 pour une méme
vitesse liquide et une vitesse gaz de 2,0 m.5.

Figure 3.5 E et de la fraction volumique de CO> sur le ux de CO, transféré, module PTFE,
' = 0,60, MEA 30%mass.

Néanmoins, cette augmentation de la fraction volumique de C®@induit une diminution de
I'e cacité de captage (cf. gure (3.6)).
La fraction de CO, dans le gaz est multipliée par 3 tandis que le ux de CQ transféré n'est
multiplié au mieux que par 2,21. L'e et observé est similaire a celui de lI'augmentation de la
vitesse de passage de la phase liquide.

Figure 3.6 E et de la fraction volumique de CO, sur l'e cacité de captage, module PTFE,
' = 0,60, MEA 30%mass.
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3.2.3 Pertes de charge en régime stationnaire

Une des limitations majeures des procédés de captage du €@ient de la diminution du
rendement énergétique de la centrale. Cette diminution est en partie liée aux pertes de charge
de la phase gaz. Ainsi, il est couramment recommandé de ne pas dépasser la valeur de 50 mbar
an de limiter la pénalité énergétique de 'unité d'absorption. Cette recommandation est valable
guelle que soit la géométrie de I'écoulement (gaz a l'intérieur des bres ou cbté calandre).

Lorsque le uide circule a l'intérieur des bres, la corrélation de Hagen-Poiseuille est utilisée.
Cependant, plusieurs corrélations sont disponibles dans la littérature pour estimer la perte de
charge du uide circulant c6té calandre :

une expression proposée par Hagen-Poisseuille (Bonnin, 1983)
un modeéle développé par Happel (Happel, 1959)

une approche employée par Cussler dans le cas des contacteurs membranaires (Wickrama-
singhe et al., 1991).

L'expression de Hagen-Poiseuille est :

uz L
p= 29— 3.1
> (3.1)
Avec .
P : perte de charge (Pa)
. coe cient de perte de charge (-), dé ni en régime laminaire par = R%
Reg : nombre de Reynolds gaz (-)Rey = Lgd“
g . masse volumique gaz (kg.mq)
ug : vitesse de passage interstitielle gaz (m.8)
dp, : diamétre hydraulique (m)
g - viscosité dynamique gaz (Pa.s)
L : longueur e cace des bres (m)
Le modéle de Happel est dé ni par :
4 v 2
P = g ug L 3.2
rg (1 | )2 g ( )
Avec :
I ¢ : rayon externe des bres (m)
L : longueur e cace des bres (m)
' taux de remplissage du module (-)
: coe cient de Kozeny obtenu par :
= 150" 4 31444 3 + 241;67 > 83,039 + 15;97 (3.3)
En n, I'approche de Cussler qui s'exprime par :
uz L
p= 29— 3.4
> d (3.4)
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Avec :
. coe cient de perte de charge (-), également dé nipar = 4 f

f : coe cient de frottement (-), dé ni par f = zﬁlseg

: coe cient de Cussler (-) dé ni par = P

Un capteur de pression di érentielle est utilisé pour mesurer les pertes de charge dans le
cas d'une circulation du gaz c6té calandre. Les résultats obtenus, présentés a la gure (3.7),
permettent de conrmer que cette perte de charge gaz peut étre estimée avec une précision
convenable par le modéle de Happel.

De plus, dans le cas d'un module de 0,30 m de longueur et d'une compacité& 0,60, les
pertes de charge gaz sont toujours inférieures a 50 mbar pour une vitesse de passage de la phase
gaz allant jusqu'a 2,0 m.s .

Figure 3.7 Mesures de pertes de charge gaz en régime permanent, module PTFE; 0,60,
N2 100%vol.

3.2.4 E et de la nature du solvant sur le transfert de matiere

L'une des limitations propres aux colonnes d'absorption est la fraction massique de MEA
dans la phase liquide. Cette derniére est limitée a 30%mass. a cause de son caractére hautement
corrosif qui entraine une détérioration des matériaux métalliques a son contact (colonnes d'ab-
sorption et de régénération, canalisations,...).

Néanmoins, les modules membranaires utilisés pour le captage du €@ont uniguement
constitués de matériaux polymeres qui a priori ne doivent pas étre dégradés par le contact avec
la MEA. Ainsi, une augmentation massique de la fraction de MEA dans la phase liquide per-
mettrait d'améliorer la cinétique de réaction et donc théoriguement d'augmenter le potentiel de
captage du liquide.
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Les essais ont été réalisés avec un taux de charge élevé {,20) a n de mettre en évidence
I'e et de la fraction massique de MEA sur I'e cacité de captage.

Figure 3.8 Eet de la fraction massique de MEA dans la phase liquide sur I'e cacité de
captage, module PTFE,' = 0,13, uj= 1,28 10 * m.s 1, CO, 15%vol., yy= 0,03 m.s 1

Les résultats, présentés a la gure (3.8), montrent une e cacité de captage optimale obte-
nue pour une fraction massique de MEA comprise entre 30 et 50%mass. Cette observation est
contraire a l'augmentation croissante attendue et pourrait s'expliquer en partie par I'augmenta-
tion de la viscosité de la phase liquide (cf. gure (3.9)). Cette augmentation de la viscosité peut
en e et induire une diminution du coe cient de transfert de matiere liquide (k |) ainsi que des
di cultés d'écoulement du liquide dans les bres.

Figure 3.9 Evolution de la viscosité de la phase liquide avec la fraction massique de MEA a
295 K
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La gure (3.8) présente également I'évolution du taux de charge de la phase liquide avec
l'augmentation de la fraction de MEA.

L'augmentation de la fraction de MEA diminue logiquement son taux de charge du fait d'une
concentration plus importante en réactif présent c6té liqguide mais cette diminution est également
accentuée par la diminution de I'e cacité de captage due a I'augmentation du temps de transfert.
Celle-ci est due a la diminution du coe cient de transfert liquide et donc a une diminution du
coe cient de transfert de matiere global.

Cependant, la gure (3.8) met également en évidence un taux de charge plus élevé dans le
cas d'une solution contenant une fraction massique de 30%mass. de MEA que dans le cas d'une
fraction massique de 50%mass.. Ainsi, méme dans le cas des contacteurs membranaires, il reste
plus interessant de travailler avec une solution aqueuse de MEA a 30%mass. a température am-
biante (295 K).

Par ailleurs, l'augmentation de la fraction de MEA dans la phase liquide entraine une aug-
mentation de la perte de charge liquide du module (cf. gure.(3.10)). Celle-ci peut en principe
étre corrélée par la loi de Hagen-Poisseuille (cf. Chapitre 1) lorsque le liquide circule a l'intérieur
des bres. L'augmentation de perte de charge liquide est directement proportionnelle a l'aug-
mentation de la viscosité de la phase liquide en écoulement laminaire (cf. gure (3.9)).

Figure 3.10 Mesures de pertes de charge liquide, module PTFE,= 0,13, uj= 1,28 10 Sms?

Un mélange d'alcanolamine a également été testé dans le cadre de I'étude sur l'e et de la
nature du solvant sur le transfert de matiére. Toutefois, pour des raisons d’homogénéité, les ré-
sultats obtenus sont présentés a I'Annexe B.
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3.2.4.1 Bilan sur le cas de référence

L'in uence des paramétres opératoires sur l'e cacité de captage est en adéquation avec les
données disponibles dans la littérature (Rangwala, 1996 ; Kim et Yang, 2000 ; Keshavarz et al.,
2008 ; Khaisri et al., 2009; Lin et al., 2009).

A titre indicatif, le respect des conditions industrielles, a savoir une e cacité minimum de
captage de 90%, impose de travailler & une vitesse de passage de la phase gaz inférieure a 0,5
m.s ! pour le module PTFE testé ( = 0,60). Le ux de transfert de CO, dans ces conditions
est au maximum égal a 1,16 10* kg.m 2.s 1,

3.3 Evaluation du potentiel de captage des bres composites

Seuls les résultats pertinents obtenus sur les bres composites sont présentés ci-dessous. Ce-
pendant, I'ensemble des résultats expérimentaux obtenus sur les bres composites est disponible
a I'Annexe C.

3.3.1 Caractéristiques geomeétriques des bres composites utilisées

Dans un premier temps le potentiel de captage d'un module de bres composites commer-
ciales est évalué : Oxyplus, ses caractéristiques géométriques sont rappelées au tableau (3.2). Ce
module est choisi comme module de référence pour comparer les performances de captage des
bres composites.

Tableau 3.2 Parametres géométriques du module Oxyplus de référence

Nombre de bres (-) 210
Taux de remplissage' (-) 0,18
Surface d'échange §n (m?) 6,02 10 2
Aire interfaciale a (m?.m%) 1889

L'ensemble des résultats obtenus sur les bres composites ont été présentés lors de deux
congrés (Pres'09 de Rome en Mai 2009, ltalie; GHGT-10 de Amsterdam en Septembre 2010,
Pays-Bas) et publiés (Kallas et al., 2009 ; Chabanon et al., 2011a).

3.3.2 E et des parametres opératoires
3.3.2.1 E et de la vitesse de la phase gaz

La vitesse interstitielle gaz est modulée entre 0,00 et 4,21 m.$, les résultats obtenus sont
présentés a la gure (3.11).
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Figure 3.11 E et de la vitesse gaz sur le transfert de matiére a travers des bres composites,
module Oxyplus,' = 0,18, MEA 30%mass., y= 0,006 m.s 1, CO, 5%vol.

La gure (3.11) met en évidence une diminution de I'e cacité de captage au-dela d'une
vitesse de 1,7 m.st. Par ailleurs, I'e cacité de captage est inférieure & 90% pour une vitesse gaz
supérieure a 2,0 m.s!. Cette vitesse limite est supérieure a celle observée sur les bres PTFE et
s'explique par deux raisons :

la con guration géomeétrique : les bres composites sont d'un diamétre plus petit et d'une
épaisseur plus ne que les bres PTFE. Bien que la compacité du module Oxyplus soit
inférieure celle du module PTFE (0,18 pour 0,60), I'aire interfaciale développée est quand
a elle beaucoup plus grande (1889 pour 1331%2m 3). Les deux modules ayant des volumes
vides similaires, cela signi e que la surface d'échange disponible est 1,4 fois plus élevée pour
les bres Oxyplus et permet un transfert de matiére plus important;

la con guration d'écoulement : dans le cas des bres composites, le liquide circule c6té
calandre a cause de la peau dense qui recouvre la surface externe des bres. Cette con gu-
ration augmente d'autant plus la surface d'échange disponible dans le module (5,63 10
m?2 pour les PTFE et 6,02 10 2 m? pour les Oxyplus) puisque le contact gaz-liquide s'e ec-
tue & la surface externe de la membrane et cela méme si le rayon externe des bres Oxyplus
est proche du rayon interne des bres PTFE (380 10° pour 430 10 é m).

3.3.2.2 E et de le vitesse de passage de la phase liquide

Deux vitesses liquide (0,006 et 0,017 m.$) ont été comparées a n d'évaluer I'in uence de ce
parameétre sur le potentiel de captage des bres composites. Les résultats obtenus sont présentés
ala gure (3.12).

Comme observé sur les bres PTFE, l'augmentation de la vitesse de passage de la phase

liquide induit une augmentation de l'e cacité de captage. Cet e et est particulierement visible
pour des vitesses gaz supérieures a 0,42 mts
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Figure 3.12 E etde lavitesse liquide sur le transfert de matiere a travers des bres composites,
module Oxyplus,' = 0,18, MEA 30%mass., CQ 5%vol.

3.3.2.3 E et de la fraction volumique de CO 2

Trois compositions de gaz sont étudiées, chacune d'elle est un mélange £, ou la fraction
volumique de CG, varie de 5 a 30%.

Figure 3.13 E et de la fraction volumique de CO, sur le transfert de matiére a travers des
bres composites, module Oxyplus,’ = 0,18, MEA 20%mass., y= 0,017 m.s !

La gure (3.13) présente I'e et de la composition gaz sur I'e cacité de captage. Les résultats
obtenus montrent des e cacités supérieures a 90% quelle que soit la fraction volumique de GO
dans le gaz entrant.
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Une e cacité similaire est obtenue pour chaque composition et pour des vitesses de passage
gaz comprises entre 0,11 et 1,17 m.8. Les résultats obtenus avec 30%vol. de COdans le gaz
entrant sont légerement plus faibles que ceux obtenus pour une fraction volumique de GQ@le
5 ou 15%. Ainsi, pour maintenir une e cacité de captage équivalente, il faudrait augmenter la
surface d'échange du contacteur membranaire soit en augmentant la longueur du module soit en
multipliant le nombre de module ou encore en augmentant le taux de remplissage.

Dans le cas des centrales thermiques, la fraction de GQlans les fumées émises est comprise
entre 5 et 15%vol. tandis qu'une fraction de CQ de 30%vol. correspond plutdt a des fumées
émises par les unités en sidérurgie et les industries du verre.

3.3.2.4 Résumé des résultats obtenus sur Oxyplus

L'évalution de I'in uence des di érents paramétres opératoires sur I'e cacité de captage des
bres composites a permis d'observer des conclusions similaires a celles établies pour les bres
PTFE :

augmentation de l'e cacité de captage avec I'augmentation de la vitesse liquide ;
diminution de l'e cacité de captage avec augmentation de la vitesse gaz;

Iégére diminution de l'e cacité de captage avec l'augmentation de la fraction volumique
de CO, dans la phase gaz.

Compte tenu des caractéristiques géomeétriques et de la con guration d'écoulement des mo-
dules de bres composites, la vitesse de passage de la phase gaz doit étre inférieure a 2,0 n.s
pour maintenir une e cacité de captage supérieure a 90%. Le ux de CQ transféré est au maxi-
mum de 2,5 10 ° kg.m 2.s ! comme le montre la gure (3.14).

Figure 3.14 E et de la vitesse de passage gaz sur le ux de C®transféré, module Oxyplus,
' = 0,18, MEA 30%mass., 4= 0,006 m.s 1, CO, 5%vol.
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3.3.3 E et du taux de remplissage du module

Un des paramétres importants de l'intensi cation du transfert de matiere est le taux de rem-
plissage du module. Si dans le cas des bres PTFE ou le liquide circulait a l'intérieur des bres,
une compacité de 0,60 peut étre appliquée car le liquide circule a l'intérieur des bres, la question
se pose de savoir quel est lI'e et de ce taux de remplissage sur le transfert de matiére lorsque
le liquide circule cbté calandre. Les caractéristigues géométriques des contacteurs de di érentes
compacités sont resumées dans le tableau (3.3).

Tableau 3.3 Parameétres géométriques des modules de bres Oxyplus de di érentes compacités

I\/quule Module 2  Module 3  Module 4
référence
Nombre de bres (-) 210 290 463 579
Taux de remplissage’  (-) 0,18 0,25 0,40 0,50
Longueur e cace des bres L (m) 0,24 0,205 0,143 0,120
Surface d'échange §n (M?) 6,02102 7,27102 7,74102 8,2910°32
Aire interfaciale a (m2.m?3) 1889 2608 4164 5208

Le potentiel de captage de chacun des modules est évalué (cf. gure (3.15)) a travers la dé-
termination de I'e cacité de captage dans les mémes conditions opératoires :g& 1,05 m.s 1,
CO,= 5%vol., MEA 30%mass..

Figure 3.15 E et du taux de remplissage du module sur I'e cacité de captage, module Oxy-
plus, MEA 30%mass., CQ 5%vol., u3= 1,05 m.s 1

Les résultats obtenus pour des taux de remplissage compris entre 0,18 et 0,40 présentent des
e cacités de captage toujours supérieures a 90% et proches, pour certaines conditions, de 100%.
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Néanmoins, lorsque le taux de remplissage est supérieur a 0,40, les e cacités de captage sont
inférieures a 90 voire 80%. Cette diminution de I'e cacité de captage peut étre due a la non
homogénéité de la répartition du faisceau de bres dans la phase liquide. Cette mauvaise réparti-
tion entraine une variation des vitesses de passage liquide a I'échelle microscopique qui perturbe
I'écoulement moyen du ux. Ce phénoméne appelé dispersion hydrodynamique peut étre carac-
térisé par un coe cient de dispersion. Le régime d'écoulement de la phase gazeuse n'est donc
probablement plus piston. Cette observation semble mettre en évidence le réle clé joué par les
e ets de dispersion (c6té gaz et cbté liquide), qui n‘a pas encore donné lieu des travaux appro-
fondis dans la littérature.

3.3.4 Etude des potentialités des nouvelles bres composites

Les nouvelles bres composites développées par le LGC (cf. Chapitre 2) et évaluées ici sont
les bres PP-PTMSP et PP-Té on AF. Les caractéristiques géométriques des modules sont reé-
sumées dans le tableau (3.4) ci-dessous.

Tableau 3.4 Paramétres géométriques des autres modules de bres composites

PP- PP-Té on
PTMSP AF
Nombre de bres (-) 210 210
Taux de remplissage’ (-) 0,18 0,18
Surface d'échange §n (M?) 6,08 10 2 6,08 10 ?
Aire interfaciale a (m?.m?3) 1908 1910

La gure (3.16) présente les résultats obtenus avec les bres PP-PTMSP. Les résultats ob-
tenus montrent une diminution signi cative de I'e cacité de captage avec l'augmentation de la
vitesse gaz. Cette diminution atteint 50% pour = 0,55 m.s 1 et peut en partie s'expliquer par
les conditions d'évaporation du solvant lors du séchage de la peau sur le support ou encore par
une absorption de la peau dans le support poreux (Nguyen, 2010).

Conformément aux observations précédentes, I'e cacité de captage augmente avec l'augmenta-
tion de la vitesse liquide et diminue avec l'augmentation de la fraction volumique de C®dans
la phase gaz.

Les résultats obtenus sur les bres PP-Té on AF sont en adéquation avec les prévisions :
une diminution de I'e cacité de captage avec l'augmentation de la vitesse de passage de la phase
liquide, cette diminution atteint 77% pour une vitesse gaz de 1,5 m.s'. De plus, les résultats
obtenus sont équivalents a ceux des bres PP con rmant ainsi le grand intérét des bres compo-
sites pour le captage du CQ (Nguyen et al., 2011).

Par ailleurs, les bres PP-Té on AF présentent des e cacités de captage supérieures a celles
des bres PP-PTMSP alors que la perméabilité du Té on AF (3900 Barrer; Nguyen, 2010) vis-
a-vis du CO;, est inférieure a celle du PTMSP (18000 Barrer ; Nguyen, 2010). Cette observation
con rme donc qu'au moins une des conditions de fabrication des bres PP-PTMSP est a revoir
pour améliorer les performances des bres.
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Figure 3.16 E et des vitesses de passage gaz et liquide, de la composition gaz sur I'e cacité
de captage des bres PP-PTMSP," = 0,18, MEA 30%mass.

Le module PP-Té on AF a nalement été testé en comparaison avec trois autres modules
dans le cadre d'une étude sur la stabilité dans le temps des performances de captage du,GO
travers un contacteur membranaire présentée au paragraphe (3.4).

3.3.5 Bilan sur les bres composites

Les premiers résultats obtenus sur les bres composites ont montré des résultats en adéquation
avec ceux des bres microporeuses :
augmentation de l'e cacité de captage avec I'augmentation de la vitesse liquide ;
diminution de I'e cacité de captage avec l'augmentation de la fraction volumique de CO,
et de la vitesse gaz.

Par ailleurs, les résultats, obtenus sur le module Oxyplus, = 0,18, ont mis en évidence que
le maintien d'une e cacité de captage supérieure a 90% nécessite une vitesse de passage gaz
inférieure & 2,0 m.s*. Néanmoins, le module concerné par ces valeurs n'a qu'une compacité de
0,18. Ainsi, la problématique de I'augmentation du facteur d'intensi cation est posée et sera dé-
veloppée par la suite.

La premiere voie explorée est l'augmentation du taux de remplissage du module. Les expé-
riences menées ont montré qu'au-dela d'une compacité de 0,40, I'e cacité de captage diminue.
Cette diminution est causée par une mauvaise répartition des bres induisant des e ets de dis-
persion hydrodynamique.

La seconde voie concerne le choix des matériaux et plus particulierement le choix du poly-
meére de la peau dense. Deux polymeres ont été retenus de part leur plus grande perméabilité au
CO, comparativement a celle du PMP. Ainsi, les résultats obtenus avec les bres PP-Té on AF
(Nguyen, 2010) sont équivalents a ceux obtenus avec les bres Oxyplus. Tandis que ceux obtenus
avec les bres PP-PTMSP sont inférieurs.
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Ainsi, la derniére étape a aborder concerne la comparaison des deux types de bres : micropo-
reuses et composites, notamment vis-a-vis de la tenue dans le temps des performances d'absorp-
tion. En e et, les contacteurs composites sont théoriquement plus résistants au mouillage que
les contacteurs microporeux et devraient en principe assurer des conditions de fonctionnement
stables dans le temps.

3.4 Etude comparative de la stabilité des performances d'absorp-
tion

Les bres composites ont montré des performances équivalentes a celles des bres micro-
poreuses traditionnelles. L'ajout d'une peau dense permet d'éviter le mouillage et devrait en
principe maintenir des performances de captage optimales. Néanmoins, sur I'ensemble des essais
réalisés avec les bres microporeuses, l'incidence du phénomene de mouillage n'a pas été clai-
rement mis en évidence. An de conrmer la supériorité théorique des bres composites, une
comparaison des résistances au mouillage des di érents supports sur un long temps de contact
est réalisée.

Contrairement aux essais précédent, ou les modules étaient rincés et séchés a l'air libre a la
n de chaque journée d'essais, les membranes sont ici en contact permanent avec la phase liquide.

Quatre contacteurs membranaires sont étudiés, il s'agit de deux membranes microporeuses
(Oxyphan en PP et PTFE) et de deux membranes composites (Oxyplus et PP-Té on AF). La
résistance limitée au mouillage des bres PP est bien décrite dans la littérature, ces bres sont
donc retenues comme référence des bres microporeuses dans cette étude. Les bres Oxyplus sont
toujours considérées, en tant que bres commerciales, comme notre référence des bres compo-
sites.

A n de déterminer cette résistance au mouillage, I'e cacité de captage de chaque module
est mesurée puis toutes les entrées et sorties du contacteur sont bouchées. La phase liquide est
ainsi maintenue a l'intérieur du module en contact avec la membrane. Les modules sont stockés
verticalement et a I'abri de la lumiére pour ne pas in uencer le vieillissement de la phase liquide
par les UV. L'e cacité de captage est ensuite mesurée périodiquement.

Par ailleurs, tous les contacteurs utilisés pour cet essai sont neufs au début de I'étude an

d'éviter une éventuelle in uence de la phase liquide sur les membranes. Les caractéristiques géo-
métriques des contacteurs membranaires sont résumées dans le tableau (3.5).
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Tableau 3.5 Parametres géométriques des quatre modules testés

Oxyphan Oxyplus PP Téon
PP) PTFE (PP- AR
PMP)
Nombre de bres ( ) 54 27 54 54
Taux de remplissage (-) 0,05 0,13 0,05 0,05
Surface d'échange &n (m?) 133102 1,28102% 155102 156102
Aire interfaciale a (m?.m?3) 358 302 486 486

Les gures (3.17) et (3.18) présentent les résultats obtenus en termes d'e cacité de captage
et de ux de CO; transféré sur la durée des essais.

Figure 3.17 Comparaison de la stabilité de I'e cacité de captage a long terme, MEA 30%mass.,
Q=3 mL.min 1, CO, 15%vol., Q;= 100 mL.min !

Conformément aux résultats présentés dans la littérature (deMontigny et al., 2006 ; Wang et
al., 2005; Zhang et al., 2008), les bres PP sont des bres trés sensibles au mouillage. En e et,
une diminution de I'e cacité de captage et du ux de CO ; transféré est visible dés la 150"¢
heure. L'e cacité de captage chute & 45% et le ux de transfert & 1,82 10° kg.m 2.s ! aprés
1200 heures de contact.

Plusieurs hypothéses peuvent étre énoncées pour expliquer la diminution des performances
des membranes microporeuses suite a un contact avec une solution aqueuse d'alcanolamines.
Outre le fait que le mouillage des pores soit graduel, des changements dans la structure de la
membrane liés au gon ement ou a une réaction avec la phase liquide font partie des explications
avancées entre autre par Barbe et al. (2000) et Wang et al. (2004).
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Les bres PTFE sont, comme attendues, plus résistantes au mouillage que les bres PP.
Néanmoins, la résistance n'est pas parfaite contrairement a ce que laissent entendre Nishikawa et
al. (1995) et deMontigny et al. (2006). Ainsi, une diminution de I'e cacité de captage et du ux
de CO, transféré est observée au-dela de la 300 heure de contact, conduisant a respectivement
80% et 3,43 10° kg.m 2.s ! aprés 1200 heures de contact.

Par ailleurs, les di érences observées entre nos résultats et les résultats présents dans la litté-
rature (Nishikawa et al., 1995 ; deMontigny et al., 2006) vis-a-vis des di érences de tenue dans le
temps des bres PTFE peuvent en partie s'expliquer par des caractéristiques géométriques (dia-
meétre des pores, porosité, distribution des pores...) et des conditions opératoires trés variables
(pression transmembranaire, durée d'exposition, composition de la phase liquide...).

Figure 3.18 Etude de la stabilité a long terme du ux de CO, transféré, MEA 30%mass., Q=
3 mL.min 1, CO, 15%vol., Q;= 100 mL.min 1!

Les bres composites con rment leur potentiel en ne montrant pas de baisse de leur per-
formance pendant toute la durée de l'essai. Aucune diminution de I'e cacité de captage ou du
ux de CO , transféré n'a été observée. Cependant, la gure (3.18) montre &t un ux de CO»
transféré plus faible pour les bres composites que pour les bres microporeuses, cette di érence
est directement liée a la résistance au transfert de matiére de la peau dense des bres composites.
Ainsi, au-dela de 500 heures de contact, I'e cacité de captage des bres composites est largement
supérieure a celles des bres PTFE et PP. Pourtant, méme aprés 1200 heures de contact, le ux
de CO, transféré par les bres PTFE reste au moins équivalent a celui transféré par les bres
composites. Une surface de membrane composite similaire sera donc nécessaire pour traiter le
méme volume de fumées que les modules microporeux bien que la surface spéci que développée
par les bres soit supérieure a celle des bres PTFE (cf. Chapitre 5). Il sera donc trés important
d'avoir un co(t de fabrication des bres composites inférieur a celui des bres PTFE.
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Compte tenu de la diminution signi cative de I'e cacité de captage et du ux de transfert
de matiére avec le temps de contact, la question importante qui se pose alors est de savoir si
ce mouillage est réversible ou pas? An de répondre a cette question, les modules sont, aprés
1200 heures d'essais, abondamment rincés avec de I'eau distillée puis séchés sous vide pendant 20
heures. L'e cacité de captage des modules séchés est ensuite mesurée dans les mémes conditions
opératoires (absorption du CQ en régime permanent) et les résultats obtenus sont présentés a
la gure (3.19).

Les résultats des bres PP, montrent qu'un séchage sous vide su samment long permet de
récupérer presque totalement les performances initiales du contacteur membranaire. Ces résultats
con rment que la résistance au mouillage des bres PP par une solution aqueuse de MEA est
faible.

Toutefois, ces bres ne peuvent étre utilisées pour le captage du CQa I'échelle industrielle,
d'une part parce que le temps de contact avant la baisse des performances due au mouillage est
faible (150 heures soit environ 1 semaine) et d'autre part parce qu'il est impossible d'arréter
I'émission de fumées pendant une journée toutes les semaines pour nettoyer et sécher les contac-
teurs membranaires.

Figure 3.19 E et du séchage sous vide sur la réversibilité du mouillage des membranes, MEA
30%mass., @ 3 mL.min 1, CO; 15%vol., Q= 100 mL.min !

Par ailleurs, aucun essai de cycles mouillage-séchage n'a été réalisé. Il est donc impossible de
savoir combien de cycles pourraient étre appliqués au module avant qu'il ne soit nécessaire de le
remplacer.

Contrairement aux résultats attendus et a ceux obtenus sur les bres PP, le séchage des bres
PTFE n'a pas permis de récupérer les performances initiales du module. Cela peut étre dd a un
séchage inapproprié des bres (durée, température, niveau de vide...) ou encore a des modi -
cations de la structure du matériau indépendant du mouillage comme observé par Barbe et al.
(2000).
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Les bres composites ne présentent aucune modi cation signi cative de leurs performances.
Cette observation con rme que la peau dense des bres composites permet un fonctionnement
en mode non-mouillé du contacteur membranaire sur une longue période.

Cependant, la perméabilité du PMP et du Té on AF a I'eau (respectivement 1000 et 4000
Barrer; Chabanon et al., 2011b) est su samment importante pour qu'une quantité non négli-
geable de vapeur d'eau puisse traverser la membrane et mouiller le support poreux. Néanmoins,
ne s'agissant que d'eau (les polymeres denses sont imperméables a la MEA) il sera en prin-
cipe possible par séchage sous vide d'éliminer I'eau et de retrouver les performances initiales du
contacteur. En e et, I'eau ne réagissant pas avec le PP, aucune modi cation de la structure du
matériau support n'est a prévoir.

3.5 Conclusion

Ce chapitre rapporte les principaux résultats expérimentaux obtenus sur le captage du GO
par contacteur a membranes. Les objectifs des expérimentations menées ont permis :
d'établir I'in uence des paramétres opératoires sur les performances de captage;
d'étudier I'e et de la nature du solvant sur le transfert de matiére ;
de déterminer les potentialités des bres compaosites pour le captage du CQ
d'estimer la dépense énergétique associée a l'utilisation d'un contacteur membranaire (pertes
de charge).

Les résultats obtenus sur I'e et des paramétres opératoires sont en adéquation avec les résul-
tats présentés dans la littérature. Ainsi, I'augmentation de la vitesse gaz induit une augmentation
du ux de CO , transféré grace a l'augmentation de la force motrice mais entraine une diminution
de I'e cacité de captage du fait d'une diminution du temps de contact gaz-liquide. Au contraire,
l'augmentation de la vitesse liquide permet d'obtenir une e cacité de captage et un ux de CGQ
transféré plus élevé grace a l'augmentation de la force motrice.

L'augmentation de la fraction volumique de CQ, dans le gaz entrant diminue la force motrice
qui se traduit par une diminution de I'e cacité de captage du procédé. La diminution de la force
motrice est liée a la diminution du facteur d'accélération qui augmente le temps de transfert du
CO; de la phase gaz vers la phase liquide.

L'augmentation de la fraction massique de MEA dans la phase liquide permet en principe
d'améliorer la cinétique de réaction et ainsi d'augmenter la force motrice du transfert de matiére.
Cependant, les expérimentations réalisées ont mis en évidence I'obtention d'un palier pour une
fraction de MEA comprise entre 30 et 50%mass.. Ce palier est probablement lié a l'augmenta-
tion de la viscosité liquide qui induit une diminution du coe cient de transfert de matiére global.

Bien que les con gurations d'écoulement soient di érentes (circulation du gaz c6té lumen
dans le cas des bres composites et coté calandre dans le cas des bres microporeuses), les per-
formances de captage des bres composites sont équivalentes a celles obtenues avec les bres
microporeuses en PTFE.
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Néanmoins, la peau dense des bres composites constitue une résistance supplémentaire au
transfert de matiere. Cette résistance se traduit par un ux de CQ transféré légérement plus
faible (11%).

Les bres composites ont également démontré leur supériorité sur les bres microporeuses en ce
qui concerne leur résistance au mouillage.

Enn, la corrélation de Happel permet I'estimation la plus précise des pertes de charge gaz
c6té calandre du module.

Les expériences menées ont permis d'obtenir un jeu de données relativement complet qui sera
utilisé par la suite pour apporter des éléments de réponses a deux grandes questions clés en génie
des procédeés :

1. Quelles sont les possibilités et les limites des di érentes approches en modélisation pour
prédire les performances d'un contacteur membranaire ?

2. Quel est le potentiel de captage des contacteurs membranaires en terme de facteur d'inten-
si cation ?
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Chapitre 4

Modélisation

4.1 Introduction

Les résultats expérimentaux présentés précédemment ont permis de valider, d'une maniére
générale, le concept du contacteur membranaire pour le captage du GQar une solution aqueuse
d'alcanolamine. L'objectif de ce chapitre est d'évaluer les possibilités et les limites des di érentes
approches de modélisation pour la prédiction des performances de séparation de ce type de pro-
céedé.

La mise au point d'un modeéle prédictif est I'un des enjeux majeurs pour le dimensionnement
du procédé de captage du C@par un contacteur membranaire. De nombreux modéles allant du
plus simple au plus complexe sont disponibles dans la littérature (Cussler et al., 1985 ; Karoor et
Sirkar, 1993; Ho, 2003; Lu et al., 2005 ; Keshavarz et al., 2008 ; Al-Marzougi et al., 2008 ; Zhang
et al., 2010; Faiz et al., 2011) mais a notre connaissance aucune étude comparative critique des
di érentes approches n'a été rapportée a ce jour.

Une comparaison a donc été menée an d'évaluer le potentiel de prédiction de chacune des
approches selon son degré de complexité. L'objectif ultime est de déterminer le ou les modéles qui
pourront par la suite étre utilisés pour estimer le plus rigoureusement possible les performances
d'intensi cation du procédé.

Pour permettre une comparaison objective, un seul paramétre ajustable a été retenule
coe cient de transfert de matiere dans la membrane, k m-

4.2 Présentation des di érentes approches de modélisation d'un
contacteur membranaire

L'Annexe E regroupe l'ensemble des résultats expérimentaux retenus pour évaluer les di é-
rentes approches étudiées. Les parametres physico-chimique utilisés ci-dessous sont quand a eux
dé nis a I'Annexe F.
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4.2.1 Modele du pseudo 1 € ordre
4.2.1.1 Dé nition

Cette approche a été abordée par de nombreux auteurs, parmis lesquels Qi et Cussler (1985a
et 1985b), Wickramasinghe et al.(1993) ou encore Bottino et al. (2008).
Elle considére un bilan matiére réalisé sur la phase gaz et pour lequel les hypothéses suivantes
sont poseées :
écoulement piston de la phase gaz dans le module;
débit gaz constant entre I'entrée et la sortie du module;
la réaction chimique entre le CO, et la MEA dans la veine liquide est considérée comme
étant une réaction du pseudo % ordre. Cette condition induit deux possibilités : soit la
réaction chimique est du £" ordre soit I'un des réactifs (ici I'amine) est en trés large exces
permettant de considérer sa concentration constante dans le module. La concentration en
CO, dans la phase liquide est in niment faible et peut étre négligée ;
la température et la pression sont supposées constantes dans l'unité de captage.

Sur ces bases, le bilan matiére sur le soluté absorbé (G)Os'exprime :

g ng;zg = Kgiob @g Cco, (4.1)
Avec :

ug : vitesse interstitielle gaz (m.s 1)

C co,;g : concentration en CG, dans le gaz (mol.m 3)

K giob : cOe cient de transfert de matiere global (m.s b

ag : aire interfaciale gaz-liquide (mf.m 3)

Le parametre kyob.a (S 1) est équivalent a l'inverse du temps de transfert. Il correspond au
produit de l'aire interfaciale (m2.m 3) et du coe cient de transfert de matiére global (K giob),
regroupant les coe cients de transfert de matiére des di érentes zones traversées par le GO
aprés la phase gaz (cf. paragraphe 1.3.1).

En partant de la dé nition de l'e cacité de captage (cf. équation (2.1)) et en respectant
I'nypothése d'un débit gaz constant, alors I'expression de |'e cacité de captage devient :

in in out —~out in out out
Qg Cco,g  Qu Cco.g _ Ccong  Ccoug _ Ccoag

in in in in
Qg' Cco,yg Clo.q Clo.q

(4.2)

: e cacité de captage du CO; (-)
Q g‘ et Qg“t . débit volumique de la phase gaz respectivement entrant et sortant du module
(mis 1)
C 8o, €t CB,q : concentration de CQ; dans la phase gaz respectivement en entrée et
sortie du contacteur membranaire (mol.m 3).

Ainsi, pour un contacteur membranaire de longueur L (m), I'équation (4.1) conduit, aprés
intégration, a I'expression suivante de I'e cacité de captage :

=1 exp kg'l:’bagl' (4.3)
9
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Le parametre “L—g correspond au temps de contact entre la phase gaz et le milieu extérieur.

Le rapport entre le temps de contact et le temps du transfert est adimensionnel et gouverne les
performances du procédé.

Bien que trés contraignant de par ses hypothéses, ce modéle permet néanmoins d'obtenir une
premiére approche du coe cient de transfert de matiere global du procédé.

4.2.1.2 Comparaison avec les résultats expérimentaux

Plusieurs séries de mesures, obtenues sur les bres microporeuses PTFE et composites Oxy-
plus, sont utilisées pour évaluer les di érentes approches. Les expériences ont été menées dans des
conditions opératoires induisant un trés large excés de MEA devant la quantité de C{absorbée.

Le seul parameétre ajustable de ce modéle est le coe cient de transfert de matiere global, inté-
grant le transfert dans la membrane et dans la phase liquide.

Tout d'abord, les résultats des bres PTFE sont simulés. Expérimentalement, deux vitesses
de passage liquide et deux compacités des bres sont testées. Les résultats obtenus sur la varia-
tion de la vitesse de passage de la phase liquide sont présentés a la gure (4.1).

Figure 4.1 Simulation des résultats des bres PTFE avec le modéle du pseudo®l ordre,
Module PTFE, ' = 0,60, CO, 15%vol., MEA 30%mass.

Un coe cient de transfert de matiére global est estimé pour chacune des vitesses liquide
testées. En augmentant la vitesse de passage de la phase gaz d'un facteur 5, le coe cient de
transfert de matiére est augmenté d'un facteur 1,75 : §op= 2,0 10 > m.s * pour u= 1,0 10 2
m.s 1 et Kgiob= 3,5 10 * m.s ! pour u=5,010 > ms .
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Conformément au modele des résistances en série présenté au Chapitre 1, le coe cient de
transfert de matiere global regroupe les coe cients de transfert de matiére dans la membrane
et dans le liquide. Une augmentation d'un facteur 5 de la vitesse de passage de la phase liquide
induit une augmentation du nombre de Reynolds liquide, également d'un facteur 5, lui méme
induisant une augmentation du nombre de Sherwood liquide (cf. Gabelman et Hwang, 1999 ; Ho
et Sirkar, 1992). Or, ce dernier est directement lié au coe cient de transfert de matiére dans le
liquide. Toute chose étant égale par ailleurs, I'augmentation de ce dernier induit une augmenta-
tion du coe cient de transfert de matiére global, expliquant la di érence observée.

La gure (4.2) présente les résultats simulés pour deux compacités de modules contenant le
méme type de bres (PTFE).
Les résultats simulés sur deux modules de compacités di érentes pour des vitesses de passage li-
quide proches présentent deux coe cients de transfert de matiére globaux di érents d'un facteur
10, Kgiob= 2,0 10 3 m.s 1 pour' = 0,60 et Kgiob= 2,0 10 * m.s * pour ' = 0,13.

Figure 4.2 Simulation des résultats des bres PTFE avec le modéle du pseuddordre, CO,
15%vol., MEA 30%mass., = 1,0 10 2m.s * pour' =0,60 et u=1,7 10 ?m.s  pour' =0,13

Les deux modules ont la méme longueur e cace de bres et le méme diameétre interne de
module, aussi la di érence de compacité (soit un nombre de bres di érent) induit une di é-
rence d'aire interfaciale. Cette aire interfaciale plus faible (pour = 0,13) entraine un temps de
transfert plus long et donc une e cacité de captage plus faible. Cependant, la diminution de
I'aire interfaciale, seule, ne su t pas a expliquer la détermination d'un coe cient de transfert de
matiére global plus petit.

La gure (4.3) présente la simulation des résultats expérimentaux obtenus sur les bres com-
posites Oxyplus pour deux compositions de phase liquide.

Les coe cients de transfert de matiére déterminés par simulation pour les bres composites

sont de 9,80 10° m.s ! pour une fraction de MEA de 20%mass. et 1,30 1¢ m.s * pour une
fraction de MEA de 30%mass..
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La composition de la phase liquide semble donc avoir une in uence sur le coe cient de trans-
fert de matiére global déterminé. Cpendant, ce modéle ne permet ni de prendre en compte ni de
prédire tous les paramétres in uencant le transfert de matiére et plus particulierement le role de
la phase liquide. Cette observation améne donc a conclure que le modéle du pseuffodrdre ne
doit étre utilisé, en toute rigueur, que pour des conditions opératoires restrictives et signi cati-
vement éloignées des conditions employées a I'échelle industrielle.

Figure 4.3 Simulation des résultats des bres Oxyplus avec le modele du pseudd'lordre,
u=5,010 3m.s 1, CO, 5%vol,' =0,18

4.2.1.3 Limites a l'utilisation de ce modéle

L'utilisation du modéle du pseudo F' ordre est trés restrictive. Celui-ci ne peut pas étre
employé pour simuler les performances de captage d'un contacteur membranaire fonctionnant
dans des conditions industrielles.

En e et, l'optimisation énergétique des performances de captage du C£) par une solution
agueuse de MEA a 30%mass., dans une colonne d'absorption a mis en évidence un taux de charge
optimal de la MEA de 0,242 en entrée et de 0,485 en sortie (Abu-Zahra et al., 2007). Ces mémes
taux de charge devraient donc étre appliqués aux contacteurs membranaires puisque l'objectif du
module est d'intensi er le transfert de matiére : soit le transfert d'une méme quantité de matiére
gu'une colonne dans un volume plus petit.

Or, un fort taux de charge en sortie du module induit une variation signi cative de la concen-
tration en MEA. Dans ces conditions, la réaction chimique entre le CQ@ et la MEA ne peut plus
étre considérée comme une réaction du pseudé' Jordre.

Par ailleurs, la fraction volumique de CG, dans la phase gaz varie de 3 a 15% dans le cas
d'un captage postcombustion. Or, au-dela de 5%vol., I'absorption du C@de la phase gaz induit
une variation signi cative de la vitesse interstitielle du gaz (uy). Cette diminution est d'autant
plus signi cative que la fraction volumique de CGO, et I'e cacité de captage (90% requis) sont
élevées.
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Par conséquent, il est nécessaire de faire appel a des approches de modélisation plus adaptées
aux conditions de fonctionnement des modules membranaires pour espérer obtenir un modéle
prédictif.

4.2.2 Modele 1D
4.2.2.1 Deé nition

Contrairement au modéle précédent, le modéle 1D, développé par Rode et al. (JMS-11722R1),
consideére a la fois la phase gaz, la phase liquide et la membrane. Il repose sur les hypothéses
suivantes :

un régime d'écoulement piston c6té gaz et coté liquide;

des coe cients de transfert de matiére dans chacune des phases déterminés a partir des
corrélations disponibles dans la littérature ;

une température supposée constante.

Par ailleurs, le modéle 1D considére la réaction chimique entre le Gt la MEA ce qui induit
la prise en compte de :

la variation du débit de la phase gaz avec l'absorption du CQ ;
I'existence d'un gradient concentration en MEA dans la phase liquide ;
I'existence d'un gradient concentration en CO, dans la phase gaz et la phase liquide.

Le systéme d'équations a résoudre fait intervenir :
le bilan sur le CO, dans la phase gaz :

d(Qg Ccoyg) =  Kgiob@ Cco,ig Scal dZ (4.4)
le bilan global sur la phase gaz :
n Pg i Py
n n —
Qq RT Yco, = Qg RT (1 Yyco,) (4.5)
la contrainte stoechiométrique due a la réaction chimique :
d(QiCmear )= 2d(QgCco,y) (4.6)
L'équation de pertes de charge du uide circulant c6té calandre; utilisation de I'équation
de Happel : ,
P 4 '
—_— = — 4.7
dz rZ @ ') u (4-7)

L'équation de pertes de charge du uide circulant a l'intérieur des bres; utilisation de la
corrélation de Hagen Poiseuille :

= 7— U (4.8)

Le modeéle est ensuite rendu adimensionnel sur la base de trois variables : la concentration en
CO- en entrée de la phase gaz, la pression d'entrée de la phase gaz et la longueur des bres. Il
associe les équations énoncées précédemment ci-dessus pour former le systéme suivant :

2 3
dCCOZ;g _ CCOz;g 4 dpg I(glob
dz Py dz 1

2

P, CcoygYeo, ° (4.9)

0
yCOz
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dCM EA \Y

iz 2 7? Kgiob Cco,:g (4.10)
dP 1y uw?
TZ@! = G Yeo 3 (4.11)
Pg CCOz;g Yco,

L'expression de G dépend du lieu d'écoulement de la phase gaz :
Si le gaz circule a I'extérieur des bres
2 ' 1
G= g (4.12)
o @ )1 - vz keaxPd

le

Si le gaz circule a l'intérieur des bres

_4 4 1 1

G 4.13
le 1 4, 2 Kmax Pg ( )
le
Avec :
C co,q : CONcentration en CQ, adimensionnelle dans la phase gaz (-), obtenu p&cq,.4 =
Cco,ig
Cgo 29
P4 et Pg : pression adimensionnelle de la phase gaz respectivement dans le module et en
7z . , _ P

entrée gaz (-), estimé parP, = 56%

K q10p - CO€ cient de transfert de matiere global adimenssionnel (-), dé ni par :

glol

Kgiob = 1 (4.14)

y igOz . fraction volumique de CO, dans la phase gaz entrant dans le module (-)
C mEeay - concentration adimensionnelle de MEA dans la phase liquide (-), dé ni par :

_ Cmea

Cwear = i (4.15)
CO259

V4 et v : vitesse super cielle respectivement du gaz et du liquide (m.sh)

: coe cient de Kozeny (-)

g . viscosité de la phase gaz (Pa.s)
I ¢ : rayon externe des bres (m)
' taux de remplissage du module (-)
k max : coe cient de transfert de matiére maximal (m.s 1), dé ni par :

q___

m : coe cient de partage (-)

E max : facteur d'accélération maximal (-)

k| : coe cient de transfert de matiére dans la phase liquide (m.s1)

C mea; : concentration en MEA libre dans la phase liquide (mol.m3)
n : ordre de réaction partiel par rapport a la MEA (-)

k : constante cinétique de réaction (m3.kmol 1.s 1)

D : coe cient de di usion du CO , dans la phase liquide (M.s 1)
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Le modele 1D est résolu numériquement (logiciel Matlab), grace aux méthodes de résolution
préprogrammeées (bvp4c), le listing du programme est présenté en Annexe D. Par ailleurs, expé-
rimentalement, les phases circulent a contre courant, aussi les conditions aux limites nécessaires
au modéle sont (cf. gure (4.4)) :

En entrée gaz (= sortie liquide) : z = 0; C %co,4=1; P %=1;
En sortie gaz (= entrée liquide) : z =L; C “yga) =830; P L4=0,972;

Figure 4.4 Représentation des conditions aux limites du modéle 1D

Les résultats simulés sont ajustés aux résultats expérimentaux par le choix du coe cient de
transfert de matiére dans la membrane (k).

4.2.2.2 Comparaison avec les résultats expérimentaux

Les mémes résultats expérimentaux, que pour le modéle du pseud® brdre, sont utilisés
pour évaluer le coe cient de transfert de matiére de la membrane avec le modéle 1D.

La gure (4.5) présente le coe cient de transfert de matiére de la membrane estimé pour deux
vitesses liquide dans un méme contacteur membranaire. Les coe cients de transfert de matiére
déterminés sont di érents pour chacune des deux vitessespk 2,18 10 2 m.s ! pour u= 5,0
10 2m.s et ky,=7,28 10 * m.s ! pour uy=1,0 10 2 m.s 1.

Le coe cient de transfert de matiére de la membrane est le seul paramétre ajustable du mo-
dele. L'hypothése d'une modi cation de structure a été écartée par les essais de répétabilités des
expérimentations (hors étude de stabilité des performances). Ainsi, la di érence de,kobservée
sur un méme module pour deux vitesses liquide peut s'expliquer :

par les incertitudes sur I'estimation de chacun des parameétres : la valeur dek estimée
englobe I'ensemble de ces erreurs;
par la dépendance de k, vis-a-vis des conditions opératoires.
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Figure 4.5 Simulation des résultats des bres PTFE avec le modéle 1D, = 0,60, CO, 15%vol.,
MEA 30%mass.

La gure (4.6) présente les coe cients de transfert de matiére de la membrane déterminés
pour deux vitesses proches pour deux compacités des mémes bres : pour 0,60 : k= 7,28
10 *m.s Yet pour' =0,13 : kpy=2,5510 * m.s 1.

Figure 4.6 Simulation des résultats des bres PTFE avec le modéle 1D, & 1,0 10 2mst
pour' =0,60 et u=1,710 ?m.s ! pour' = 0,13, CO, 15%vol., MEA 30%mass.

La gure (4.7) présente I'évolution du facteur d'accélération, E, dans la phase liquide selon
la composante axiale, pour di érentes valeurs de vitesses gaz. Ainsi, la gure montre un facteur
d'accélération variant dans le sens axial induisant un coe cient de transfert de matiere global
variant lui aussi dans le module et une force motrice non constante. Cette observation permet de
conclure que le modeéle du pseudd® ordre ne peut étre utilisé qu'a titre indicatif, méme sur des
résultats obtenus a I'échelle laboratoire, dans la mesure ou I'hypothése d'un coe cient global du
transfert de matiére constant (cf. équation (4.1)) n'est pas respectée.
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Figure 4.7 Evolution du facteur d'accélération dans la phase liquide avec la longueur des
bres, Module PTFE, ' = 0,60, CO, 15%vol., MEA 30%mass., = 0,05 m.s 1

Le coe cient de transfert de matiére dans la membrane Oxyplus est évalué et le résultat
est présenté a la gure (4.8). Un coe cient de 7,11 104 m.s ! pour une fraction de MEA de
20%mass. et de 1,07 1¢ m.s ! pour une fraction de MEA de 30%mass. sont estimés.

Figure 4.8 Simulation des résultats des bres Oxyplus avec le modéle 1D,a 5,0 10 Sm.s 1,
CO, 5%vol.,"' =0,18
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4.2.2.3 Limites a l'utilisation du modele 1D

Les limites du modéle 1D sont liées a la prédiction directe des coe cients de transfert de ma-
tiere par les corrélations et au régime d'écoulement piston considéré. Comme le montre le nombre
d'équations disponibles dans la littérature et en partie résumées par Gabelman et Hwang (1999),
I'estimation du coe cient de transfert de matiere c6té calandre, que ce soit dans une phase gaz
ou une phase liquide, est trés di cilement réalisable.

Cependant, I'approche 1D semble permettre une trés bonne capacité d'ajustement des don-
nées, sur la base d'un seul parametre ajustable (K.

4.2.3 Modele 1D-2D
4.2.3.1 Deé nition

En dehors des modéles reposant sur la notion de coe cient de transfert de matiére, estimé via
des corrélations, une alternative consiste en une description plus ne des processus intervenant.
Ces contributions sont de type convection et di usion. Aucune corrélation n'est alors nécessaire,
la résolution directe des équations di érentielles est faite et les contributions hydrodynamiques
et réactionnelles conduisant a la prédiction des performances du procédé sont intégrées.

Plusieurs niveaux d'approche de convection-di usion, de complexité croissante, sont évalués
dans ce chapitre.

La résistance au transfert de matiére de la phase gaz est trés généralement négligeable (grace
a une meilleure diusion du composé dans la phase gaz par rapport a la phase liquide) dans
le cas du captage postcombustion du C@par une solution d'alcanolamine. Par conséquent, la
concentration en CG, dans le gaz peut étre considérée en premiére approche comme constante
selon la composante radiale.

Le modéle 1D-2D considére un écoulement piston cdté gaz et une distribution hydrody-
namique de I'écoulement c6té liquide. La distribution hydrodynamique est bidimensionnelle et
repose sur la prise en compte de la di usion et la convection dans la veine liquide.

Les hypothéses sur lesquelles repose le modéle 1D-2D sont :
un débit de gaz constant;
une température et une pression constantes;
un équilibre thermodynamique atteint a l'interface gaz-liquide permettant I'application de
la loi de Henry;
une contribution de type di usion considérée dans le sens radial et non dans le sens axial
du fait d'un gradient de concentration dans le sens radial beaucoup plus important;
une contribution de type convection considérée dans le sens axial et non dans le sens radial
du fait d'un gradient de vitesse plus important.

Par ailleurs, tout comme le modéle 1D, le modéle 1D-2D prend en compte la variation de
concentration en MEA dans la phase liquide et celle en C®dans les phases gaz et liquide.
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Le systeme d'équations résolues considere :
le transfert de matiére dans la phase liquide

@@Ozﬂ - D 1 @ @@Ozﬂ

) = - = + R 4.17
@GaeA: 1@ @Weal
| ————— = D - + 2R 4.1
Uz @z MEA @ r ar co, (4.18)
la contrainte stoechiométrique
@Gea) _ @Co,q

Avec :
R co, : cinétique de réaction entre le CQ et la MEA (mol.m 3.s 1), dé ni par: Rco, =
kr Cco,: Cmeal
U : prol de vitesse de la phase liquide selon z, en régime laminaire (m.$)
si le liquide circule a l'intérieur des bres : équation (1.71);
si le liquide circule coté calandre, le modéle de la surface libre de Happel est appliqué
(cf. gure (1.22)) : équation (1.72);
ug : vitesse moyenne de la phase gaz (md
C co,: et Cco,;g : concentration en CQO, respectivement dans la phase liquide et dans la
phase gaz (mol.m?2)
C mea; : concentration en MEA dans la phase liquide (mol.m?3)
D co,: et Duea: : coe cient de diusion respectivement du CO; et de la MEA dans la
phase liquide (n?.s 1).

Le modéle 1D-2D est résolu avec le logiciel Comsol, grace aux méthodes de résolution prépro-
grammeées. Les conditions aux limites du modele sont présentées sur la gure (4.9). Dans cette
approche, le coe cient de transfert de matiére dans la membrane est déterminé a partir d'une
des conditions limites :

@@Ozﬂ
@r

Avec keyt le coe cient de transfert de matiére extérieur dé ni par :

D)

= Kext (Ccoyg  Ccoyitint ) (4.20)

1 _ 1 1
= 14 1
Kext kg Km ~

4.2.3.2 Comparaison avec les résultats expérimentaux

La gure (4.10) présente les coe cients de transfert de matiére dans la membrane estimés
par ajustement des résultats expérimentaux sur les bres PTFE pour deux vitesses liquide dans
le module : ky,= 1,88 10 * m.s ! pour u=5,0 10 2 m.s ! et k= 9,80 10 * m.s ! pour u=
1,0 10 2 m.s 1. Ces valeurs sont du méme ordre de grandeur que celles obtenues avec le modeéle
1D et le modéle du pseudo & ordre, néanmoins elles di eérent quantitativement.

La gure (4.11) présente deux coe cients de transfert de matiére dans la membrane obtenus

pour les deux compacités des bres PTFE. Pour = 0,60 : k= 9,80 10 #* m.s !; tandis que
pour' =0,13 : kn=13,2310 ®*m.s L.
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Figure 4.9 Représentation des conditions aux limites du modéle 1D-2D

Enn, la gure (4.12) présente les deux coe cients de transfert de matiére dans la membrane
Oxyplus ajustés pour représenter au mieux les résultats expérimentaux. Avec une fraction mas-
sique de 20% en MEA dans la phase liquide,kest de 6,97 10* m.s . llestde 1,01 10° m.s 1
pour une fraction massique de 30%.

Les résultats simulés mettent toujours en évidence des variations de la résistance au transfert
de la membrane avec la variation de la géométrie du module, des vitesses de passage gaz et liquide.

Il semble donc impossible a ce stade de décrire I'ensemble des résultats exérimentaux avec

une valeur de k, propre a une membrane. Deux approches plus sophistiquées, toujours basées
sur le modéle convection-di usion, vont étre maintenant évaluées.

Figure 4.10 Simulation des résultats des bres PTFE avec le modéle 1D-2D, = 0,60, CO»
15%vol., MEA 30%mass.
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Figure 4.11 Simulation des résultats des bres PTFE avec le modéle du 1D-2D, & 1,0 10 2
m.s ! pour' =0,60 et uy=1,7 10 2 m.s ! pour' = 0,13 CO, 15%vol., MEA 30%mass.

Figure 4.12 Simulation des résultats des bres Oxyplus avec le modéle 1D-2D, & 5,0 10 3
m.s 1, CO, 5%vol.,' = 0,18

424 Modele 2D
42.4.1 Présentation

Le modele 2D est un modele de complexité supérieure au modéle précédent. Celui-ci considére
une distribution hydrodynamique de I'écoulement des deux c6tés de la membrane : cbté gaz et
c6té liquide.

Le modeéle, développé par Nguyen (2010) et N. Boucif, est résolu avec le logiciel Comsol.
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Ce modéle ne considere que la température et la pression comme étant constantes et prend
en compte :
les gradients de concentration en CQ c6té gaz et c6té liquide ;
le gradient de concentration en MEA dans la phase liquide et donc le taux de charge;
la réaction entre le CO,, et la MEA dans la phase liquide;
la diminution du débit c6té gaz due a I'absorption du CO,.

Le systéme d'équations a résoudre fait intervenir :
le transfert de matiére dans la phase liquide

. @Geal _ D 1@ @Gea

UZ’| W MEA F@r rT + 2 RC02 (421)
@@Ozﬂ _ 1 @ @@Ozﬂ
Uz @z D r@r rv + Rco, (4.22)

le transfert de matiére sur le CO, dans la phase gaz

Q@Coyg _ p, 1@ @Coyg

) = - = 4.23
Uz — @3 Y ra@r @r (4.23)
le bilan matiére sur le CO, dans la membrane
1@ @Co,m _
m F@r ri@r =0 (4.24)

Les conditions aux limites du modeéle sont présentées a la gure (4.13). Dans cette approche,
le paramétre ajustable est le coe cient de di usion dans la membrane. Ce paramétre permet
d'estimer le coe cient de transfert de matiére dans la membrane a partir de I'équation (1.18).

Figure 4.13 Conditions aux limites du modéle 2D, cas du liquide circulant a l'intérieur des
bres et du gaz c6té calandre
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4.2.4.2 Comparaison entre résultats expérimentaux et résultats simulés

Les résultats expérimentaux utilisés pour ajuster les résultats simulés sont les mémes que
ceux utilisés précédemment. La gure (4.14) présente deux coe cients de transferts de matiére
di érents pour deux vitesses de liquide : k= 1,05 10 3 m.s ! pour uy=1,010 2 m.s ! et kyn=
3,00 10 3 m.s ! pour u= 5,0 10 2 m.s 1. Les valeurs de k estimées sont proches de celles
obtenues avec les modeéles précédents.

Figure 4.14 Simulation des résultats des bres PTFE avec le modéle 2D; = 0,60, CO;
15%vol., MEA 30%mass.

Les coe cients de transfert de matiere dans la membrane estimés pour deux compacités de
bres PTFE sont présentés a la gure (4.15). Une valeur de k, de 9,00 10® m.s * pour' = 0,13
et km=1,05 10 3 m.s ! pour' = 0,60. Ces valeurs sont également du méme ordre de grandeur
gue celles estimées avec les modéles 1D et 1D-2D.

Figure 4.15 Simulation des résultats des bres PTFE avec le modéle 2D, & 1,0 10 2ms 1
pour' =0,60 et u=1,710 ?m.s ! pour' = 0,13, CO, 15%vol., MEA 30%mass.
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La gure (4.16) présente I'estimation par le modéle 2D des coe cients de transfert de matiere
dans la membrane Oxyplus. Les valeurs obtenues sont)k 7,33 10 4 m.s 1 pour une fraction
de MEA de 20%mass. et k= 1,01 10 3 m.s 1 pour une fraction de MEA de 30%mass.. Pour
ces bres également, les coe cients de transfert estimés sont similaires a ceux estimés par les
précédentes approches.

Figure 4.16 Simulation des résultats des bres Oxyplus avec le modéle 2D, & 5,0 10 3
m.s 1, CO, 5%vol.,' =0,18

L'utilisation du modéle 2D ne permet pas d'obtenir une valeur de k, propre a un module,
tout comme les approches précédentes.

425 Modele 2D-T
4.25.1 Présentation du modeéle

Ce modeéle 2D, développé par TNO (Pays-bas) dans le cadre du projet CESAR, considére les
proIs d'écoulement hydrodynamiques, les gradients de concentration et les variations de débit
lies a I'absorption. Cependant, il prend aussi en compte I'e et de la di usion dans le sens axial
et la variation de température liée a la réaction chimique qui intervient entre le CQ et la MEA,
celle-ci étant en e et exothermique.

Le programme n'étant pas disponible commercialement, seule une partie des expérimenta-
tions sur les bres PTFE, simulées par TNO, seront présentées. Le systéme d'équation mis en
place considére le liquide circulant a l'intérieur des bres et le gaz c6té calandre.

Le systéme d'équations de bilan matiére résolu est identique a celui du modéle 2D (cf. équa-
tions (4.21) a (4.24). La variation de température est prise en compte par le jeu d'équations du
bilan énergétique ci-dessous, pour le cas ou le liquide circule a l'intérieur des bres :

Coté calandre (phase gaz) : conduction et convection uniqguement, étant donné I'absence
de réaction chimique
@i, 1@3, @Tq

ot 33 = 9%

Kg @2 r @r @2

Uz;g @z (4.25)
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Dans la membrane, conduction seule

@Tn , 1@% , @Tn
@ r @ @2

Dans les bres (phase liquide) : conduction, convection et réaction chimique

Km =0 (4.26)

@1, 1@T, @T X @T
K =0, + H 1 = 1 ColUpy — 4.27
@ Trart @2 | [CO, MEA! 1 Cp Uiz @z (4.27)
Avec :
K g, Km et K; : conductivité thermique respectivement du gaz, de la membrane et du liquide
(W.m 1K 1

T g Tm et T, : température respectivement du gaz, de la membrane et du liquide (K)
g et | : masse volumique respectivement du gaz et du liquide (kg.n¥)
Cp : capacité thermique (J.K 1.kg 1)
Hico, meal :enthalpie de réaction du CQ et de la MEA dans la phase liquide (J.mol b

Les conditions aux limites du modéle sont :

selon z
z2=0:Cc0,1=0; Cmear =C"mear s Tg=T"g;
z=L:C co,9=C"cosig: CMEAG =0, T \=T";

selon r
r=0: @Q%r“'z 0; %Trz 0 condition de symetrie;
r=ri:Cco,y=ME Ccoym; @c’\”'éfg =0, T|=Tn
I=r e:Ccoym= CCOz;g; Cveam =0; Tn=T g

. _ . @Co,0_ . @F_
=1 g:Cumeag = 0; —22=0; =0

Aprés ajustement, le coe cient de transfert de matiére de la membrane est de 2,58 16
m.s 1 (cf. gure (4.17)). Cette valeur est signi cativement inférieure aux valeurs précédemment
déterminées.

Figure 4.17 Simulation des résultats des bres PTFE avec le modéle 2D-T, MEA 30%mass.,
' =0,60
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4.2.6 Conclusion

Le tableau (4.1) résume les di érentes approches présentées ci-dessus par ordre de complexité
croissante. Il rappelle également les principales hypothéses de chacun des modéles ainsi que les
coe cients de transfert de matiére globaux (cas du modéle du pseudo®l ordre) ou de la mem-
brane. Deux types de bres ont été utilisés pour évaluer les di érents modéles : un module de
bre microporeuses en PTFE (meilleures bres dans cette catégorie pour le captage du Cet
un module de bres composites Oxyplus ( bres commerciales).

Excepté le coe cient de transfert de matiere dans la membrane estimé avec le modele 2D-T,
toutes les autres approches ont permis d'évaluer des coe cients de transfert dans la membrane
d'ordres de grandeur équivalent.

4.3 Comparaison des diérentes approches de modéeélisation et
discussion

L'estimation du coe cient de transfert de matiére dans la membrane a partir des di érentes
approches présentées précédemment conduit a deux conclusions principales :

1. l'utilisation d'un seul paramétre ajustable (km) par chacun des modéles permet d'obtenir
une e cacité de prédiction des performances de captage d'un contacteur membranaire
comparable d'une approche a l'autre;

2. cependant, chacune des approches conduit a I'estimation d'un.kdi érent quantitative-
ment pour un méme jeu de données. Ainsi, il n'existe pas de valeur unique de, koropre a
un type de membrane et permettant de décrire I'ensemble des résultats expérimentaux.

Cette seconde partie de I'étude abordera ces deux points dans le cadre d'une discussion cri-
tique plus globale.

4.3.1 Ordre de grandeurs des valeurs de k , obtenues

La gure (4.18) présente di érentes valeurs de coe cients de transfert de matiére dans la
membrane disponible dans la littérature.

Seuls les résultats disponibles pour les bres microporeuses classiqguement utilisées pour le
captage du CQ (PP, PvDF, PTFE) sont ici représentés. Ainsi, un tres grand nombre de valeurs
de kn sont disponibles dans la littérature pour un méme matériau. L'estimation du coe cient
de transfert de matiére dans la membrane semble trés dépendant des conditions opératoires dans
lesquelles il est déterminé.

Néanmoins, toutes ces valeurs sont comprises entre et 10 ® m.s 1, l'ordre de grandeur des
di érentes valeurs de k;, estimées, récapitulé au tableau (4.1), est en accord avec la littérature.
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Tableau 4.1 Comparaison des di érentes approches de modélisation d'un contacteur membra-
naire

Modeéle Hypothéses km;PTFlE km;Oxypllus
(ms 7) (ms 7)

T, P, K gioba, Q, @ €t C sont constants
Modéle du  C co,: estin niment faible
pseudo £ Ecoulement piston coté gaz 20010° 1,3010°
ordre Parametre ajustable : Kgion

T, k 4 et k| sont constants

C meal ,» C et P sont variables

Prise en compte de la réaction chimique

(Ha, E) 728104 1,0710°8
Ecoulement piston coté gaz et liquide

Parametre ajustable : kn,

Modele
1D

T, P, kK gsont constants

C meal » C sont variables

Prise en compte de la réaction chimique

(Ha, E)

Ecoulement piston cbté gaz 980104 1,0110°3
Distribution hydrodynamique de la phase

liquide

Parameétre ajustable : kn,

Modele
1D-2D

T, P sont constants
C meal , C sont variables
Prise en compte de la réaction chimique
Modéle (Ha, E)
2D Distribution hydrodynamique des phases
gaz et liquide
Parameétre ajustable : kn,

1,0510% 1,0110°3

P est constant
Cwmeal , CetT sont variables
Prise en compte de la réaction chimique
Modéle (Ha, E)
2D-T Distribution hydrodynamique des phases
gaz et liquide
Parametre ajustable : kn,

Pas de

2,58 104 )
résultats
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Figure 4.18 Ordre de grandeur des valeurs de k disponibles dans la littérature

4.3.2 E cacité de prédiction des di érents modéles

Une analyse systématique de I'écart entre les valeurs expérimentales obtenues précédemment
et les valeurs prédites est e ectuée pour chacune des approches présentées ci-dessus. Cette analyse
critique a pour objectif de jauger de maniére quantitative I'e cacité de prédiction des di érentes
approches testées (cf. gure (4.19)).

Figure 4.19 Comparaison entre résultats expérimentaux et résultats modélisés, MEA
30%mass., = 1,010 2m.s !
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La gure (4.19) met clairement en évidence qu'aucun modéle, sur la base des données expé-
rimentales utilisées, ne permet une e cacité de prédiction supérieure aux autres.
Cette observation conduit a conclure qu'une description plus rigoureuse des phénomeénes (dis-
persion hydrodynamique, gradients de force motrice, caractére non isotherme du procédé) ne
présente pas d'intérét. Cependant, cette conclusion doit étre nuancée : les conditions opératoires,
ayant conduit a I'obtention des résultats expérimentaux utilisés pour valider les di érentes ap-
proches, sont trés di érentes des conditions régnant dans une unité industrielle de captage de
CO..

L'ensemble des résultats simulés et leur comparaison avec les résultats expérimentaux sont
présentés a I'Annexe G.

4.3.3 Méthodologies d'estimation du coe cient de transfert de la membrane
(km)

Deux méthodes sont disponibles pour estimer le coe cient de transfert de matiére dans la
membrane :
une méthode expérimentale ;
une méthode prédictive.

4.3.3.1 Méthode expérimentale

La méthode dite de Wilson Plot est trés réguliérement utilisée dans la littérature (Rang-
wala, 1996 ; Atchariyawut et al., 2006 et 2007 ; Khaisri et al., 2009 ; Mansourizadeh et al., 2010)
pour estimer le coe cient de transfert de matiere dans la membrane a partir des résultats ex-
périmentaux. Cette méthode considére I'hypothése qu'au moins une des résistances au transfert
du procédé est négligeable. Dans le cas de l'absorption du G@ar une solution aqueuse d'al-
canolamine a travers un contacteur membranaire, la résistance au transfert de la phase gaz est
négligeable devant les résistances au transfert de la phase liquide et de la membrane : la méthode
de Wilson Plot peut étre utilisée.

Cette meéthode consiste a tracer la courbe kgﬁ en fonction de la vitesse liquide u, ,
ou est un coe cient empirique permettant d'obtenir le meilleur alignement possible des points
expérimentaux sur une droite. Le coe cient de transfert de matiére dans la membrane est obtenu
au croisement de la droite avec I'axe des ordonnées a une vitesse liquide nulle.

Le coe cient de transfert de matiére global est estimé a partir des résultats expérimentaux par :

out in
o = Q Cco,n Ccoyy (4.28)
glob — .
Sech le;l
in out out in
_ MCCo,g  Ccoun MmCco,g  Ccou
le;l - mcCin cout (429)
|n C(zz;g COpjl
nglé)z;g Cgoz;l

Avec :
m : coe cient de partage du CO , entre la phase gaz et la phase liquide (-)
C mi1 : moyenne logarithmique de la concentration en C@ dans le module (mol.m 3)
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Comparaison avec les résultats expérimentaux Le coe cient de transfert de matiére des
bres PTFE est déterminé a partir des résultats obtenus. Les gures (4.20) et (4.21) présentent
deux coe cients de transfert de matiére dans la membrane trés di érents : k,=2,0310 4 m.s 1
pour ug= 0,04 m.s ! et km= 6,15 10 > m.s ® pour ug= 0,07 m.s 1. Cette observation con rme

la question de la prédiction du coe cient de transfert de matiére dans la membrane alors méme
gu'une méthode expérimentale ne permet pas d'obtenir deux coe cients similaires pour deux
vitesses de gaz di érentes. Rappelons que la résistance au transfert de matiére dans la phase gaz
est négligeable devant les résistances de la membrane et de la phase liquide et ne devrait pas
in uencer de maniére signi cative le coe cient de transfert de matiére dans la membrane.

Figure 4.20 Estimation de ky, par la méthode de Wilson Plot pour u ¢= 0,04 m.s 1 Module
PTFE, MEA 30%mass., CO, 15%vol.,"' = 0,13

Figure 4.21 Estimation de kn,, par la méthode de Wilson Plot pour u ;= 0,07 m.s 1, Module
PTFE, MEA 30%mass., CO, 15%vol.,' = 0,13
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Ces deux coe cients de transferts de matiére dans la membrane sont maintenant utilisés dans
les di érentes approches présentées précédemment pour évaluer le potentiel de prédiction dans
di érentes conditions opératoires (cf. gures (4.22) et (4.23)).

Figure 4.22 Evaluation du potentiel de prédiction des di érentes approches pour k= 2,03
10 * m.s 1, Module PTFE, ' = 0,60, uy= 0,01 m.s 1

Figure 4.23 Evaluation du potentiel de prédiction des di érentes approches pour k= 6,15
10 ® m.s 1, Module PTFE, ' = 0,60, uj= 0,01 m.s !

Les gures (4.22) et (4.23) mettent clairement en évidence que les coe cients de transfert
de matiére dans la membrane déterminés par la méthode Wilson Plot ne peuvent pas étre
utilisés pour prédire les performances du contacteurs avec les di érents modéles présentés.

4.3.3.2 Méthode prédictive

L'expression générale du coe cient de transfert de matiere dans une membrane poreuse,
4 . V z . . 1 _ (]_ ) . e
dé ni par I'équation (1.21) : ) + mED,» permet de comprendre la grande di culé

d'accéder a une valeur précise dejk
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Cette di culté est directement liée a la connaissance imprécise de certains parametres :
le diamétre de pores;
le coe cient de di usion de l'espéce captée dans le matériau;;
la tortuosité ;
la fraction de pores mouillés.

Le premier paramétre important est le rayon des pores. Seul le rayon moyen des pores est
considéré dans la détermination du coe cient de di usion de Knudsen. Cependant, tous les pores
n'‘ont pas les mémes caractéristiques géométriques (diametre, longueur) induisant une di usion
de I'espéce absorbée di érente d'un pore a l'autre. Cette distribution de taille n'est pas prise en
compte dans I'expression ci-dessus. Or l'intégration d'une fonction de distribution des diamétres
de pores dans le calcul du coe cient de transfert de matiére dans la membrane modi e fortement
la valeur de ky, obtenue (Phattaranawik et al., 2003). La gure (4.24) présente cette distribution
de taille de pore selon une fonction de distribution lognormale (Phattaranawik et al., 2003) pour
trois diameétres moyens de pores (0,1 1¢, 0,2 10 ¢ et 0,5 10 © m), elle est dé nie par :

! I#
2

I Gpore (4.30)

SD%g dpore;moy

fi = exp

Si lI'on considére un diametre moyen de 0,5m, la courbe fait apparaitre une quantité non
négligeable de pores supérieurs a 1,0 1D voire 1,5 10 ® m soit deux a trois fois plus grands.
Ainsi, certains pores ou domaines de pores vont fonctionner en régime Knudsen, d'autres en
régime intermédiaire (di cile a décrire) et les plus gros en régime moléculaire. En supposant un
libre parcours moyen du CQ, , de 55 10 ° m dans un gaz a 295,15 K (Phattaranawik et al.,
2003) alors le régime de di usion du gaz dans les pores de la membranes serait :

d pore =55 10 ° m : régime de di usion de Knudsen;
5510 °m dpore 5,510 ® m: régime de di usion intermédiaire ;
dpore 100 =5,510 6 m : régime de di usion moléculaire.

Figure 4.24 Distibution de taille des pores de la membrane, S[gg=1 m
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Dans le cas de bres types PTFE ou PP, pour lesquelles le diametre moyen des pores est de
1,0 10 ® m, le régime de di usion du CO, dans une membrane microporeuse non mouillée est un
régime intermédiaire entre la di usion moléculaire et la di usion de Knudsen. Le coe cient de
transfert de matiére dans la membrane est donc trés di cile a déterminer. Plus généralement, une
prise en compre rigoureuse de l'ensemble de ces phénoménes est quasiment impossible et reste
encore un dé de la modélisation du transfert en milieu poreux (Steckelmacher, 1986 ; Malek et
Coppens, 2003).

La tortuosité est trés généralement une inconnue du systéme, elle est parfois fournie par le
fabricant du module et peut prendre une valeur comprise entre 1 et 10.

Enn, le dernier parametre est la fraction de pores mouillés. Les e ets de mouillage, méme
partiel, ont une répercussion de premier ordre méme pour un taux de mouillage trés limité
(cf. gure (4.25)). Une comparaison est menée pour di érent gaz (NH, SO,, CO,,...) avec les
hypothéses suivantes :

coe cient de di usion de I'espéce dans un gaz : Dg= 10 ®m?.s 1;
coe cient de di usion de l'espéce dans un liquide : D;=10 °m?s !;
paramétre géométrique des bres considérées— =10 *

Ainsi, une petite fraction de pores mouillés (inférieure & 5%) induit une diminution de 10!

a 10 ® m.s ! du coe cient de transfert de matiére dans la membrane dans le cas du systéme
H,0-CO, (E=1).

Figure 4.25 E et du taux de mouillage et de la réaction chimique au sein des pores sur le
coe cient de transfert de matiére dans la membrane

Cependant, I'e et de la fraction de pores mouillés sur le coe cient de transfert de matiére
dans la membrane est dépendant du gaz absorbé et de la solubilité de ce dernier dans la phase
liquide (ici I'eau). Ainsi, grace a la grande solubilité de NH dans I'eau, le coe cient de transfert
de matiére dans la membrane ne diminue que d'un facteur 10 pour une membrane complétement
mouillée. Cette diminution est d'un facteur 1000 pour le S@ et 10000 pour le CQ dans l'eau.
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En n, dans le cas d'une solution agueuse de MEA, le facteur d'accélération lié a la réaction
chimique permet de limiter a un facteur 100, au lieu de 10000, la diminution du coe cient de
transfert de matiére dans une membrane totalement mouillée en limitant la résistance c6té liquide.

La réalisation d'une analyse d'incertitude sur la valeur du coe cient de transfert de matiere
dans la membrane au regard des di érents points abordés ci-dessus permet de conclure que la
possibilité d'aboutir a une prédiction de ce coe cient semble illusoire.

La considération méme d'un coe cient de transfert de matiére constant dans la membrane
et propre & une membrane donnée est sujet a interrogations. En e et, étant donné la sensiblité
du paramétre k,, au phénoméne de mouillage (cf. gure (4.25)), méme limité, une modi cation
des conditions opératoires induisant une variation de la di érence de pression transmembranaire
pourrait avoir pour e et une variation du coe cient de transfert de matiére de la membrane
(cf. gure (4.26)). En postulant un caractére réversible du mouillage partiel (qui reste a véri er
expérimentalement . ..), ce raisonnement conduit & proposer comme hypothése une valeur gg k
Sspéci que au matériau utilisé et aux conditions opératoires appliquées (nature du solvant, pro Is
de pression).

La gure (4.26) présente I'in uence de la pression transmembranaire sur le coe cient de
transfert de matiére dans la membrane. Pour chaque jeu de conditions opératoires appliquée au
module PTFE (' = 0,60), présentées au Chapitre 2, une valeur dek est déterminée a l'aide
du modeéle 1D. Cette valeur est obtenue par ajustement des résultats simulés avec les résultats
expérimentaux.

La gure présente un nuage de valeurs dek obtenus pour chaque jeu de conditions opéra-
toires en fonction de la di érence de pression entre la phase gaz et la phase liquide. Il apparait que
pour une méme valeur de P, plusieurs valeurs de k sont estimées. Cette observation permet
de renforcer I'nypothése qu'il n'existe pas une valeur de coe cient de transfert de matiére propre
au matériau mais une valeur pour chaque jeu de conditions opératoires.

4.4 Conclusion

Si l'ajustement des résultats simulés sur les résultats expérimentaux permet une bonne re-
présentation des performances du contacteur membranaire, di érentes valeurs du coe cient de
transfert de matiére dans la membrane sont nécessaires a la représentation de l'ensemble des
résultats. Cette observation s'est con rmée sur I'ensemble des modéles évalués et sur |'estimation
du ky, par une méthode expérimentale, le Wilson Plot .

Par conséquent, 'amélioration du caractére prédictif des modeles de contacteur membranaire,
qui repose en ultime analyse sur la connaissance précise de la valeur du coe cient de transfert
de matiere dans la membrane (J), elle-méme apparemment sujette & modi cation en fonction
des conditions opératoires, reste un dé . Ainsi, la modélisation des performances d'un contac-
teur membranaire, y compris pour les approches les plus élaborées, semble donc nécessiter un
paramétre de transport e ectif (k) dont le lien avec les propriétés intrinséques du matériau
membranaire n'est toujours pas quantitativement établi.
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Figure 4.26 E et de la pression transmembranaire sur le coe cient de transfert de matiére
dans la membrane ajustée pour chaque jeu de conditions opératoires, Module PTFE= 0,60,
MEA 30%mass.

De ce point de vue, l'utilisation de membranes composites a peau dense, dont la résistance aux
e ets de mouillage a été clairement démontré au Chapitre 3, o re probablement des perspectives
intéressantes. En e et, une variablité moindre de la valeur e ective du coe cient de transfert de
matiére dans la membrane devrait en théorie découler de cette absence de mouillage.

134



Chapitre 5

Evaluation des contacteurs
membranaires pour le captage du CO»
dans un contexte industriel

5.1 Introduction

L'utilisation de contacteurs membranaires en lieu et place de l'unité d'absorption gaz-liquide
pour le captage du CQ a pour objectif premier l'intensi cation du transfert de matiére. Cette
intensi cation est due a l'aire interfaciale, élevée et constante, développée par le module : de 2 &
10 fois supérieure a celle d'une colonne a garnissage.

Les résultats expérimentaux, présentés au Chapitre 3, ont été obtenus pour des conditions
de fonctionnement assez éloignées des conditions industrielles : phase liquide pure (solvant) en
entrée et faiblement convertie en sortie, dispersion hydrodynamique des phases limitée.
L'ensemble de ces données a permis d'évaluer les performances de prédictions des di érents mo-
déles disponibles dans la littérature (cf. Chapitre 4).

L'objectif de cette derniére partie est donc d'évaluer, par la modélisation, le potentiel d'inten-
si cation en essayant de prendre en compte au mieux les spéci cités industrielles (phase liquide
chargée en entrée et fortement convertie a la sortie du module).

5.2 Evaluation du potentiel d'intensi cation : Approche simpli ée

5.2.1 Dé nition du facteur d'intensi cation
Le paramétre clé de la comparaison des performances de captage entre contacteurs membra-
naires et colonnes d'absorption est le facteur d'intensi cation.

Celui-ci est classiquement obtenu a partir du coe cient K (s 1) caractérisant l'inverse du
temps de transfert du procédé. Ce coe cient K résulte du produit du coe cient de transfert de
matiere global et de l'aire interfaciale gaz-liquide de chacun des procédés.
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La méthode classique de détermination du coe cient de transfert de matiére global est :

Jco, = Kgiob (Cco,ig Ccosil) (5.1)

Avec
Jco, : ux de CO, transféré (mol.m 2.s 1)
K giob : CO€ cient de transfert de matiere global (m.s b
C co,g et Cco,; : concentration en CQ, respectivement dans le gaz et dans le liquide
(mol.m 3)

En considérant I'hypothése d'un écoulement piston de la phase gaz dans le module et d'un
large exceés de MEA dans la phase liquide, I'équation précédente devient (Svendsen et Favre,
JMS-111071) :

JCOz = kglob le;g (5.2)

Avec Cpg, la diérence de concentration moyenne logarithmique en C@ dans la phase
gaz entre l'entrée et la sortie.

Ainsi, le facteur d'intensi cation est dé ni par :

| = Kmembrane _ kglob;membraneag;membrane

= = (5.3)

K colonne kglob;colonneacolonne

Avec
| ; facteur d'intensi cation (-)
K membrane €t Kcolonne : cO€ cient K (s 1)
K glob:membrane €t Kglob;colonne - CO€ cient de transfert de matiere global respectivement du
contacteur membranaire et de la colonne d'absorption (m.s')
ag:membrane €t @colonne - aire interfaciale respectivement du module membranaire et de la
colonne d'absorption (m.m 3)

Une seconde méthode, équivalente a la premiere présentée ci-dessus mais plus générale,
consiste a évaluer le facteur d'intensi cation par comparaison des capacités volumiques de chacun
des procédés. Le facteur d'intensi cation s'exprime alors :

| = CVco,;membrane (5.4)
CVco,:colonne
Avec CVco, membrane €t CVco,:colonne 18 capacité volumique d'absorption du CQ respective-

ment du contacteur membranaire et de la colonne d'absorption (mol.m3.s 1).

Le tableau (5.1) présente les caractéristiques retenues comme référence pour la colonne d'ab-
sorption. Ces caractéristiques correspondent a des valeurs traditionnellement présentées dans la
littérature pour le captage du CO, en post-combustion (Tobiesen et al., 2007).

Tableau 5.1 Caractéristique de la colonne d'absorption de référence

Aire interfaciale a (m?.m %) 500

Coe cient de transfert de matiere global 3
! 2 10

kglob (m.s )

CoecientK (s 1Y) 1

Capacité volumique Cv (mol.m 3.s 1) 1
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5.2.2 Estimation du facteur d'intensication & partir des résultats expéri-
mentaux obtenus

Le tableau (5.2) présente le facteur d'intensi cation estimé a partir des résultats obtenus sur
deux des contacteurs membranaires utilisés : un module de bres microporeuses PTFE et un
module de bres composites Oxyplus. Les résultats utilisés pour le calcul ont été obtenus lors
d'expériences courtes (environ 30 minutes). Le facteur d'intensi cation estimé pour une compa-
cité de 0,60 des bres Oxyplus est une extrapolation des résultats obtenus sur le module 0,18.

Cependant, I'étude comparative de la stabilité des performances d'absorption, menée pendant
plusieurs semaines de contact continu entre le liquide et la membrane (cf. pragraphe (3.4)), a
clairement mis en évidence une diminution des performances de captage des bres microporeuses
du fait du mouillage graduel des pores des bres. Ce phénoménes n'intervenant pas dans le cas
des bres composites, leurs performances sont restées stables. Cette diminution des performances
des bres microporeuses est représentée par une diminution de I'e cacité de captage et du ux
de CO, transféré. Le tableau (5.3) présente l'impact de cette diminution des performances de
captage sur le facteur d'intensi cation du procédé.

Ainsi, la diminution du ux de CO » transféré induit logiqguement une diminution du facteur
d'intensi cation. Cette baisse est peu visible sur le facteur d'intensi cation des bres PTFE
puisque celui-ci est déja quasiment inexistant, en revanche le facteur d'intensi cation des bres
PP est divisé par 2 tout comme le ux de CQO, transféré (cf. Chapitre 3, gure (3.18)).

Le facteur d'intensi cation des bres composites est constant, conformément aux attentes,
et plus élevé que celui des bres PP. Les bres composites représentent donc bien un procédé
prometteur quand a l'utilisation des modules membranaires dans le captage en post-combustion
du CO:..

Tableau 5.2 Facteurs d'intensi cation des bres PTFE et Oxyplus pour des temps de contact
courts

Modules PTFE Oxyplus Oxyplus
E cacité de captage (%) 90 90 90
Vitesse de passage gazgum.s 1) 0,05 2,9 -
Vitesse de passage liquide;(m.s 1) 0,05 0,01 -
Taux de remplissage du modulé (-) 0,60 0,18 0,60
Aire interfaciale du module a (m*.m 3) 1331 1889 6296
Aire interfaciale la phase gaz (M.m 3) 6502 20000 20000
Eoe cient dle transfert de matiére global 2.0110 4 1,55 10 3 1,55 10 3
glob (m.s %)
CoecientK (s 1Y) 1,31 31 31
Capacité volumique Cv (mol.m 3.s 1) 1,46 1,13 3,77
Facteur d'intensi cation | (-) 1,31 1,13 3,77
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Tableau 5.3 Evolution du facteur d'intensi cation

Oxyphan ~ PTFE  Oxyplus PP'I\‘;O”
Taux‘ de remplissage du mo- 0.05 0.13 0.05 0,05
dule' (-)
Aire interfaciale a pour ' =
0,60 (mP.m 3) 4650 1360 6320 6280
Flux de CO; transfere ko, & 35195 38105 32105  3310°
to (kg.m “s )
Capacité volumique du pro-
cédé Go, &ty (mol.m 3.s 1) 4.0 1.2 4.6 47
(F_z;lcteur d'intensi cation l at g 4.0 1,2 46 47
Flux de CO; transféré Jo, a 5 5 5 5
t = 1200 heures (kg.m 2.s ) 1,910 3,510 3,210 3,310
Capacité volumique du pro-
cédé C a t = 1200 heures 2,0 1,1 4,6 4,7
(molm 3s 1)
Facteur d'intensi cation | a t 20 1.1 46 47

= 1200 heures (-)

5.2.3 Limites de cette approche

Toutefois, les facteurs d'intensi cation calculés a partir de résultats expérimentaux obtenus

a I'échelle du laboratoire sont a prendre avec précaution. En e et, les résultats sont obtenus
avec une solution aqueuse de MEA pure en entrée du module et faiblement convertie en sortie.
Par ailleurs, les expériences sont également réalisées dans des conditions d'écoulement supposées
idéales (absence de dispersion hydrodynamique dans le module).

Ainsi deux problemes se posent :

1. Quel est I'e et de la prise en compte des conditions réelles de fonctionnement d'un contac-
teur (taux de charge de la phase liquide élevée en sortie du module et phase liquide non

pure en entrée) sur le facteur d'intensi cation ?

actuellement en préparation.
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. Quelle est I'in uence des e ets de dispersion hydrodynamique des modules, intervenant
plus particulierement a I'échelle industrielle, sur le facteur d'intensi cation du procédé ?
Ces gquestions commencent a étre considérées notamment dans le cadre du projet CESAR
ou des expériences sur un module de taille laboratoire et industrielle ont été réalisés par le
LRGP et IFPEnergie Nouvelles. La modélisation des résultats des deux échelles par TNO
a fait l'objet d'une communication au congrés CCS (Londres, Mai 2011) et d'un article



5.3 Approches de modélisation et impact sur I'évaluation du po-
tentiel d'intensi cation

L'utilisation d'un coe cient de transfert de matiere global, k gob, COnstant pour I'estimation
du facteur d'intensi cation suppose la considération de certaines hypothéses : la présence d'un des
réactifs (généralement I'amine) en trés large excés permettant de considérer une concentration
constante de celui-ci dans le module et une force motrice constante ; un coe cient K constant.
Ce modele simple prédit donc un pro | d'exponentiel décroissant de la concentration en CO
selon la composante axiale.

Ce pro | de concentration est également obtenu avec les modéles 1D et 2D dans le cas d'une
solution de MEA pure en entrée et faiblement convertie en sortie (cf. gure (5.1)). Ces conditions
sont généralement appliquées a I'échelle laboratoire.

Cependant, avec les modéles 1D et 2D, des pro Is trés di érents d'une décroissance exponen-
tielle sont obtenus dés lors que le taux de charge est élevé en sortie liquide du module (cf. gure
(5.2)). Cette observation permet de con rmer la variation du coe cient de transfert de matiere
global selon la composante axiale.

Cette variation permet ainsi de conclure que I'utilisation du modeéle du pseudo® ordre pour
I'estimation du facteur d'intensi cation est a proscrire des lors que I'absorption n'est pas réalisée
dans des conditions de laboratoire (phase liquide pure en entrée et faible conversion en sortie).
Dans ces conditions, le facteur d'intensi cation doit étre estimé a partir de I'équation (5.4) en
utilisant les modeles basés sur un calcul local du coe cient de transfert de matiére.

Figure 5.1 Prol de concentration selon la position axiale, échelle laboratoire, ™= 0,000,
module PTFE, ' = 0,60, MEA 30%mass., y= 0,05 m.s !, ug= 1,0 m.s 1, CO, 15%mass. en
entrée du module
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Figure 5.2 Prol de concentration selon la position axiale, échelle industrielle, "= 0,242
et ©°U'= 0,485, module PTFE, ' = 0,60, MEA 30%mass., 4= 0,05 m.s 1, ug= 1,0 m:s 1, CO,
15%mass. en entrée du module

5.3.1 Analyse de sensibilit¢é du modéle 1D

A n d'évaluer l'e et des paramétres les plus in uents des modeéles, une étude paramétrique
est menée. Deux parameétres jouent un rble particulierement important :
le coe cient de partage thermodynamique du CO, entre la phase gaz et la phase liquide
(m) traduisant I'in uence du solvant;
le coe cient de transfert de matiére dans la membrane (ky); traduisant I'in uence du
matériau membranaire.

De nombreuses corrélations sont disponibles dans la littérature pour déterminer la valeur du
coe cient de partage du CO» entre la phase gaz et une solution aqueuse de MEA a 30%mass.
(cf. Chapitre 1). Ces corrélations conduisent a des valeurs de coe cients de partage comprises
entre 0,5 et 2 pour les mémes conditions opératoires.

La gure (5.3) présente I'in uence de la valeur du coe cient de partage (m) sur l'e cacité
de captage pour un jeu de parameétres donné. Les résultats mettent en évidence qu'une multi-
plication par un facteur 4 du coe cient de partage induit une augmentation de 20 points de
I'e cacité de captage.

La gure (5.4) présente l'e et prépondérant du coe cient de transfert de matiére dans la
membrane sur I'e cacité de captage. De maniére schématique, trois domaines peuvent étre dis-
tingués :

pour une trés faible valeur de ky, (10 * m.s 1), la principale résistance au transfert de
matiére est localisée dans la membrane;

pour une valeur élevée de k, (10 2 m.s 1), la résistance sera principalement localisée
dans la phase liquide;

pour une valeur intermédiaire (10 4 kyn 10 ?), la variation est la plus signi cative et
résulte des résistances dues a l'action de la membrane et de la phase liquide.
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Figure 5.3 E etdu coe cient de partage sur I'e cacité de captage avec le modéle 1D, module
PTFE, ' = 0,60, CO, 15%vol., ;= 1,0 m.s !, MEA 30%mass., y= 0,01 m.s ?

Figure 5.4 E et du coe cient de transfert de matiére dans la membrane (ky,) sur I'e cacité
de captage avec le modéle 1D, module PTFE, = 0,60, CO, 15%vol., = 1,0 m.s !, MEA
30%mass., = 0,01 m.s 1

Il est important de noter que la plupart des valeurs de k, rapportées se situent dans la zone
intermédiaire. Ce cas de gure correspond a la situation de sensibilité paramétrigue maximale.
Une connaissance précise de la valeur de,kest donc essentielle pour assurer une prédiction
correcte des performances.

A n d'évaluer I'in uence des conditions opératoires sur le facteur d'intensi cation, trois cas de
gures sont considéreés :

1. un cas typique des conditions employées en laboratoire " = 0,000 et °Y'= 0,100 ; phase
liquide pure en entrée et faiblement convertie ;

2. un cas mixte : M=0,000 et °U'= 0,485; phase liquide pure en entrée et fortement
convertie;
3. uncas industriel : ™M=0,242 et °U'=0,485; phase liquide chargée en entrée et forte-

ment convertie.
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Par ailleurs, tous les résultats simulés considéerent un fonctionnement avec une membrane non
mouillée, une fraction volumique de 15% de C@dans le gaz entrant, une fraction massique de
MEA totale de 30% et une e cacité de captage de 90%.

Deux géométries de bres sont également considérées, celle des bres PTFE et celle des bres
PP (cf. Chapitre 2, tableau (2.1)), mais le méme taux de remplissage est considéré pour les
modules ( = 0,60). La géométrie des bres PP est proche de celles des bres composites, les
résultats simulés peuvent donc également s'appliquer a ce type de bres. Deux con gurations
sont comparees :

liquide circulant c6té lumen et Gaz c6té calandre (cf. gure (5.5));

liquide circulant c6té calandre et Gaz c6té lumen (cf. gure (5.6)).

Figure 5.5 E et du coe cient de transfert de matiére sur le facteur d'intensi cation, liquide
c6té lumen, modele 1D, MEA 30%mass., C®15%vol.

Conformément aux attentes, l'augmentation du coe cient de transfert de matiére dans la
membrane induit une augmentation spectaculaire du facteur d'intensi cation. Selon la con gu-
ration d'écoulement et la géométrie des bres, des facteurs d'intensi cation allant jusqu'a 9,4
sont estimeés. Par ailleurs, le facteur d'intensi cation estimé est toujours légérement plus impor-
tant pour un faible taux de charge de la phase liquide. Il est un peu plus faible pour un taux
de charge élevée de la phase liquide en entrée et en sortie. Cette légere diminution du facteur
d'intensi cation avec l'augmentation du taux de charge de la phase liquide s'explique par un
temps de transfert plus long lié a 'augmentation de la résistance c6té liquide et a une diminution
du facteur d'accélération qui induit une diminution de la force motrice. Cette observation est

plus visible pour kn= 10 2 m.s ! puisque dans ce cas c'est la résistance coté liquide qui limite
le transfert de matiere.

Enn, le captage du CO; a travers un contacteur membranaire n'est bien évidemment inté-
ressant que si le facteur d'intensi cation développé par le procédé est supérieur a 1. Ainsi, lorsque

le liquide circule c6té lumen le coe cient de transfert dans la membrane doit étre strictement
supérieur 4 4 104 m.s 1.
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Les coe cients de transfert de matiére déterminés au Chapitre 4 a partir des di érentes ap-
proches sont de l'ordre de 10° m.s 1 permettant ainsi d'estimer des facteurs d'intensi cation
compris entre 1,0 et 6,0. Ces données sont cohérentes avec les études rapportées dans la littérature
sur ce domaine (Svendsen et Favre, JMS-111071). Cependant, il est important de souligner que
pour des valeurs de |, faibles, un facteur d'intensi cation inférieur a 1 est obtenu. Ainsi, selon
la géométrie des bres et la con guration d'écoulement, l'utilisation de contacteurs membra-
naires pour le captage du CQ n'apparait pas systématiquement comme un procédé intéressant
permettant d'intensi er le transfert de matiére. Dans le cas ou le liquide circule c6té lumen, le
coe cient de transfert de matiére dans la membrane minimum est de 3 10* m.s ® pour un
facteur d'intensi cation de 1.

Alors que les auteurs travaillent majoritairement avec une con guration d'écoulement ou le
liquide est a l'intérieur des bres, les gures (5.5) et (5.6) mettent clairement en évidence qu'un
écoulement de la phase liquide c6té calandre permet l'obtention d'un facteur d'intensi cation plus
important. Cette observation n'est pas rapportée dans la littérature. De plus, cette con guration
d'écoulement est imposée dans le cas de l'utilisation de bres composites.

Figure 5.6 E et du coe cient de transfert de matiere sur le facteur d'intensi cation, liquide
coté calandre, modele 1D, MEA 30%mass., C£15%vol.

5.4 Conclusion

La détermination du facteur d'intensi cation, paramétre clé du procédé, a partir d'un modéle
basé sur un coe cient de transfert de matiére global constant, n'est possible que dans des condi-
tions de laboratoire : phase liquide pure en entrée et faiblement convertie en sortie. Dans tous
les autres cas, il faut calculer la capacité volumique du procédé a l'aide d'un modéle estimant
les coe cients de transfert de matiére locaux et comparer cette valeur a celle obtenue pour une
colonne d'absorption.
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Les résultats expérimentaux présentés au Chapitre 3 ont permis de calculer un facteur d'in-
tensi cation idéal . Par ailleurs, les résultats obtenus sur I'étude de stabilité des performances
ont montré une décroissance du facteur d'intensi cation avec la diminution des performances liée
au mouillage graduel des pores. Au nal, l'utilisation de contacteurs membranaires pour le cap-
tage du CO, semble pouvoir conduire a une diminution signi cative de la taille des installations,
pouvant atteindre un facteur 4 a la condition de disposer d'un coe cient de transfert dans la
membrane (k) de I'ordre de 10 3 m.s ! et de faire circuler le liquide & I'extérieur des bres.

L'étude de sensibilité menée sur le modéle 1D a permis de mettre en évidence l'in uence pré-
dominante de deux parametres sur les performances de captage des contacteurs membranaires :
le coe cient de partage thermodynamique et le coe cient de transfert de matiére dans la mem-
brane. Plus ces coe cients sont élevés, plus les performances de captage sont élevées.

Le dernier point abordé dans ce chapitre présente I'in uence du coe cient de transfert de
matiére dans la membrane sur le facteur d'intensi cation permettant de montrer que le taux
de charge de la phase liquide en entrée et en sortie du module n'a guére d'importance sur ce
parameétre si k, est inférieure & 103 m.s 1. Seules la con guration d'écoulement et la géométrie
des bres semblent avoir un e et signi catif sur ce parameétre clé.

Pour conclure, la gure (5.7) présente les facteurs d'intensi cation minimal et maximal envi-
sageable a partir des coe cients de transfert de matiere dans la membrane déterminés au chapitre
4.

Ainsi, les valeurs de k, estimées au chapitre précédent permettent d'estimer un facteur d'inten-
si cation compris en 0,5 et 8,5 selon la géométrie d'écoulement et le type de bre retenu.

Par ailleurs, les valeurs présentées dans la littérature (cf. gure (4.18)) comprises entre 5,0 19
et 5,0 10 2 m.s ! conduisent a un facteur d'intensi cation compris entre 0,01 et 32.

Figure 5.7 Détermination des facteurs d'intensication prédits par le modele 1D, MEA
30%mass., "= 0,242 et ©°Yt=0,485
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Conclusion Générale et Perspectives

L'augmentation de la quantité de gaz a e et serre dans l'atmosphére induit une augmentation
de la température moyenne globale de la planéte. Cette augmentation de la température induit
un déréglement climatique entrainant une hausse des catastrophes naturelles (inondations, sé-
cheresses,...). Ainsi, les principaux pays émetteurs de gaz a e et de serre se sont mis d'accord
pour réduire leur émissions a n de limiter la hausse des températures.

Compte tenu de la demande énergétique croissante, du mix énergétique mis en place et des
objectifs xés (protocole de Kyoto, Sommet européen, engagement national), le meilleur moyen
de réduire les émissions est de capter ces gaz lors de leur production a n de les stocker. L'objec-
tif ultime étant de relacher ces gaz dans lI'atmosphére a une période ou leur production sera faible.

Si I'on exclut I'eau, le principal gaz a e et de serre est le CQ, il représente prés de 80% des
émissions. Or, le CQ est un produit nal issu principalement de la combustion, méthode utilisée
pour produire de I'énergie dans les centrales thermiques ou lors du ra nage du pétrole.

Cette thése avait pour objectif I'étude d'un de ces procédés de captage : I'absorption du GO
par une solution aqueuse d'alcanolamine a travers un contacteur membranaire. Le contacteur
membranaire assure une barriere physigue entre les deux phases (gaz et liquide) permettant
ainsi de s'a ranchir des problemes d'engorgement, de formation de mousse, d'entrainement ou de
pleurage. Associé a ces avantages, I'utilisation d'une membrane permet également d'intensi er le
transfert de matiére grace a une aire interfaciale développée beaucoup plus importante : la ou
une colonne d'absorption développe une aire interfaciale comprise entre 250 et 508.m 3, un
contacteur membranaire peut, quant a lui, développer une aire interfaciale comprise entre 1000
et 5000 nf.m 3.

Les bres creuses microporeuses hydrophobes sont généralement utilisées, leurs pores sont
remplis de gaz a n de permettre un transfert de matiére important. Néanmoins, de nombreuses
études référencées ont montré qu'un temps de contact su samment long entre la membrane et
la phase liquide entraine un mouillage graduel et continu des pores. Ce mouillage induit une
diminution des performances du procédé et la nécessité de remplacer le contacteur membranaire.

Il est possible de réduire voire d'éliminer ce probleme par I'utilisation de bres asymétriques

ou denses. Mais, ces bres présentent des coe cients de transfert de matiére beaucoup plus faible
que ceux des bres microporeuses.
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Les bres composites présentent des avantages par rapport aux bres asymétriques et aux
bres denses : la possibilité du choix de la peau dense qui recrouvre le support poreux et sa trés
faible épaisseur. Le choix du polymére est basé sur sa grande perméabilité au L€ son inertie
vis-a-vis de la phase liquide, tandis que I'épaisseur de cette peau doit étre la plus faible possible
an de limiter au maximum la résistance de la membrane au transfert de matiere.

Confrontation des résultats avec les objectifs xés

Dans un premier temps, des expériences ont été menées sur des bres microporeuses et sur
des bres composites. L'objectif de cette partie de I'étude est de mettre en évidence I'in uence
de la nature des matériaux, des paramétres géométriques et opératoires sur les propriétés de
transfert de matiére et sur la stabilité des performances des contacteurs membranaires.

La premiére étape a permis d'évaluer les performances de captage des deux types de contac-
teurs en fonction de la variation des paramétres opératoires (composition, vitesses de passage)
et des paramétes géométriques (compacité et nature des matériaux). Les résultats obtenus ont
permis de démontrer que les performances de captage des bres composites étaient équivalentes
a celles obtenues avec des bres microporeuses. L'in uence des parametres opératoires sur les
performances de captage est en adéquation avec les résultats présentés dans la littérature. Ainsi,
l'augmentation de la vitesse de passage gaz et de la fraction volumique de g@hduisent une
diminution de I'e cacité de captage due a la diminution du temps de contact. Tandis que l'aug-
mentation de la vitesse gaz et/ou liquide induit une augmentation du ux de CQO, transféré due
a la diminution du temps de transfert dans le module. Ces observations ont montré que le para-
meétre expérimental clé du dimensionnement d'une unité estl'e cacité de captage

Plusieurs voies d'intensi cation ont ensuite été explorées; elles ont montré gu'il n'était pas
nécessaire d'augmenter la fraction d'alcanolamine dans la phase liquide si la température reste
constante. Des essais avec un mélange d'alcanolamine ont également été réalisés et permettent
d'obtenir des performances de captage équivalentes a celles obtenues avec une phase liquide a
30%mass. de MEA.

Deux con gurations d'écoulement ont été étudiées. Les résultats obtenus sur les bres PTFE
(liquide coté lumen) ont présenté de bonnes performances de captage pour une compacité des
bres allant jusqu'a 0,60. Tandis que les résultats obtenus sur les bres composites (liquide coté
calandre) ont montré de bonnes performances jusqu'a une compacité des bres 0,40. Cependant,
au dela de cette compacité des e ets de dispersion hydrodynamique du gaz induisent vraisem-
blablement une diminution des performances de captage.

La derniére étape, qui s'avére également la plus importante puisqu'elle permet de conclure
sur l'intérét des bres composites, est une étude comparative de la stabilité des performances sur
une longue période d'utilisation. Les résultats obtenus ont démontré que les bres composites
sont une bonne alternative aux problémes de mouillage rencontrés par les bres microporeuses.
Les résultats expérimentaux sont ensuite utilisés pour déterminer le facteur d'intensi cation du
procédé : si celui-ci est limité dans le cas des bres PTFE, les bres composites induisent un
facteur d'intensi cation supérieur a 4. Ainsi, l'utilisation de bres compaosites pour le captage du
CO3 par une solution aqueuse d'amine présente des résultats trés encourageants.

146



Modélisation des performances de captage

La deuxiéme partie de la thése concerne la mise en équation du procédé, selon di érentes
approches disponibles dans la littérature. Une comparaison par niveau de complexité croissant
de ces approches est réalisé a n de déterminer le ou les modéles permettant I'estimation la plus
précise des performances d'un contacteur. Un seul paramétre ajustable est utilisé pour comparer
chaque approche le coe cient de transfert de matiére dans la membrane

Dans chacun des modéles, les résultats simulés sont ajustés aux résultats expérimentaux et
le coe cient de transfert de matiére dans la membrane est ainsi estimé. Toutes les approches
meénent a I'évaluation de coe cients de transfert de matiere d'ordre de grandeur similaires, ap-
partenant & la méme gamme que ceux présentés dans la littérature (compris entre et 10 °
m.s 1), mais quantitativement di érents. Excepté le modéle 2D-T qui prend en compte la varia-
tion de température dans le contacteur et pour lequel le coe cient de transfert de matiére dans
la membrane est 10 fois plus faible que ceux des autres modéles.

Par ailleurs, toutes les approches (excepté le modéle 2D-T) ont montré une variation du co-
e cient de transfert de matiére dans la membrane avec la variation des conditions opératoires
(composition des phase, vitesses de passage,...) et des conditions géométriqgues (compacité,. . .).
Ainsi, il semble qui n'existe pas une valeur de k propre & un module ou & un matériau mais
une valeur de k, propre a un jeu de paramétre opératoires et géométriques. Cette conclusion,
qui reste a valider par des travaux expérimentaux, tranche avec l'analyse qui est classiquement
proposée dans la littérature, selon laquelle une valeur unigue dgnks'appliquerait a une mem-
brane donnée.
La diminution spectaculaire du coe cient de transfert de matiére dans la membrane avec l'aug-
mentation de pores mouillés renforce cette hypothése puisque le mouillage est grandement in-
uencé par les conditions opératoires du procédé (pression transmembranaire). Tout comme
I'estimation du coe cient de transfert de matiére dans la membrane a partir de méthodes expé-
rimentales (Wilson Plot).
Néanmoins, la détermination de k, repose sur un nombre de paramétre estimés et non connus
précisément (taille des pores et distribution, coe cient de di usion, tortuosité,...). Ainsi, la dé-
termination de ces paramétres reste un enjeu de la modélisation du transfert de matiére en milieu
poreux et I'obtention d'un modéle prédictif des performances de captage d'un module membra-
naire ne faisant appel a aucun paramétre ajustable semble pour l'instant illusoire.

En n, le facteur d'intensi cation, parametre clé de l'intérét industriel du procédé, est évalué.
Selon la géométrie d'écoulement, les conditions opératoires et le type de bres choisies, I'utilisa-
tion d'un procédé d'absorption par contacteur membranaire ne semble pas toujours intéressant.
A partir des valeurs de k, estimées par les di érentes approches, le facteur d'intensi cation est
compris entre 0,5 et 8,5.

Au nal, sur la base des essais réalisés, l'utilisation de contacteurs a membranes pour le cap-
tage du CO, semble pouvoir conduire & une diminution signi cative de la taille des installations,
pouvant atteindre un facteur 4 a la condition de disposer d'un coe cient de transfert dans la
membrane (k) de I'ordre de 10 2 m.s ! et de faire circuler le solvant & I'extérieur des bres.
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Perspectives

Si dans le cas d'un mélange simple C£IN ,, les performances de captage d'un procédé par
contacteur membranaire sont trés encourageantes, de nombreuses perspectives peuvent étre dé-
gagées des travaux entrepris dans le cadre de ce projet.

Tout d'abord sur le plan de I'application principale visée (capture du CQ, en post-combustion
par absorption dans une solution aqueuse de MEA), plusieurs points restent a aborder pour éva-
luer rigoureusement le potentiel des contacteurs & membranes dans un contexte industriel. En
e et, d'autres composés tels que I'oxygéne, les SOx et les NOx réagissent avec la MEA pour
former des produits de dégradation dans la phase liquide. Ces réactions ne sont pas réversibles
dans les conditions appliquées pour régénérer les carbamates formés entre le,GD la MEA.
Compte tenu de la cinétique de réaction plus lente entre la MEA et ces composés qu'entre la
MEA et le CO,, l'utilisation d'une membrane qui assure une barriére physique permet-elle de
limiter la formation de ces produits de dégradation? Ces composés et les composés de dégrada-
tion peuvent-il réagir avec le matériau qui constitue la membrane ?
Par ailleurs, les fumées sont rarement un mélange de gaz sec, or I'eau comme l'ont montré les
résultats présentés induit une diminution des performances de captage du procédé du fait d'un
mouillage graduel des pores de la membrane. Si ce probléme n'est pas rencontré dans le cas des
bres composites, la présence d'eau dans la phase gaz peut-elle induire une diminution des per-
formance du procédé utilisant ce type de bres? L'humidité de la phase gaz va-t-elle accentuer
la diminution des performances du procédeé ?
En n, le dernier paramétre est la quantité de poussiéres et la taille des particules dans les fu-
mées. Peut-elle colmater voir casser les bres ou le dépoussiérage assuré su t-il ? Quelle est la
con guration la plus adaptée : circulation du gaz a l'intérieur ou a I'extérieur des bres ?

Le concept du contacteur a peau dense, dont les performances en termes de capacité de
transfert et de résistance aux e ets de mouillage ont été démontrées, peut potentiellement éga-
lement s'appliquer & d'autres systémes moyennant des adaptations ou évolutions. A cet e et, |l
serait trés intéressant d'évaluer les performances en présence de solvants chimiques autres que
la MEA (acides aminés, carbonates, pipérazine...). Sur un plan plus prospectif, les possibilités
d'application pour des solvants physiques, rendues jusqu'a présent impossibles avec les mem-
branes microporeuses en raison de la trop faible tension interfaciale des liquides, pourraient étre
étudiées. De méme, les possibilités de réalisation d'une opération de régénération d'un solvant
d'absorption ou de dégazage d'un liquide par contacteur membranaire & peau dense sont pour
le moment inexplorées; la plus large plage de conditions opératoires o erte par les membranes
composites (résistance a la di érence de pression en particulier) pourrait étre d'un trés grand
intérét pour ce type de situation comparativement aux membranes microporeuses classiques.

En n de nombreuses questions scienti ques restent a traiter pour aboutir a une méthodolo-
gie de conception et d'extrapolation rigoureuse des contacteurs a membranes a peau dense. Les
phénoménes de transferts couplés matiére-chaleur, dont le rdle dans les unités d'absorption de
CO5, n'a pas été clairement établi (chaleur d'absorption évaporation et/ou condensation d'eau),
restent & formaliser et & quanti er. L'incidence des phénomenes de dispersion hydrodynamique,
tant a l'intérieur qu'a I'extérieur des bres, est également rarement mentionnée et nécessiterait
un travail dédié.
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Ces considérations sont au c+ur des enjeux d'extrapolation d'échelle du procédé. Les unités
de taille trés modeste étudiées a I'échelle du laboratoire ne sont e ectivement pas adaptées a la
plupart des applications industrielles et la méthodologie de conception optimale de contacteurs
de taille pilote ou industrielle reste a développer.

D'un point de vue modélisation, l'utilisation de bres composites permet grace a la déter-
mination aisée de la perméabilité de la peau aux di érents gaz de prédire les performances de
captage d'un procédé d'absorption du CQ a travers un contacteur membranaire. Cependant,
pour des matériaux poreux, l'obtention d'un modeéle prédictif ne faisant pas appel a un para-
métre ajustable semble pour le moment illusoire avec les connaissances actuelles du transport de
matiére en milieu poreux.

Une meilleure prise en compte des phénomeénes intervenants est nécessaire a la mise en place
d'un modéle prédictif su samment précis des performances de captage.
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Annexe A

Cette annexe regroupe l'ensemble des résultats obtenus sur les bres PTFE pour évaluer
I'in uence de la fraction volumique de CO, ainsi que des vitesses de passages gaz et liquide sur
le transfert de matiére.
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Annexe B

La MEA est aujourd'hui le solvant de référence pour le captage du C®du fait de sa trés
grande réactivité vis-a-vis de ce compose, mais cette grande réactivité est aussi la raison de I'im-
portante quantité d'énergie nécessaire a inverser la réaction et donc régénérer la MEA an de
l'utiliser dans un nouveau cycle absorption-désorption.

Aussi, la régénération de la phase liquide étant trés énergivore et par conséquent trés col-
teuse, un des moyens d'améliorer encore le captage du €©st d'utiliser une autre phase liquide
(solvant).

Cette phase liquide doit étre trés réactive vis-a-vis du CQ mais également nécessiter beaucoup
moins d'énergie pour étre régénérée. Les mélanges d'alcanolamines possédent ces qualités. Au
cours de sa thése au CEP, Amann (2007) a développé un mélange prometteur d'alcanolamines :
MéthylDiEthanolAmine (MDEA) et TriEthylene TétrAmine (TETA). La MDEA est une amine
tertiaire souvent utilisée dans les mélanges d'alcanolamine pour sa faible réactivité avec le €O

et donc sa faible énergie de régénération, la TETA est une amine primaire réactive vis-a-vis du
COs, et présente l'avantage d'avoir 4 sites amines.

Parmis toutes les compaositions testées, deux mélanges se sont montrés intéressants :
MDEA+TETA = (18+6)%mass.
MDEA+TETA = (40+6)%mass.

Les résultats obtenus a l'aide de ces mélanges de solvants avec les bres Oxyplus sont pré-
sentés a la gure (5.8).

La gure (5.8) permet dans un premier temps de véri er I'action activatrice de TETA sur l'ef-
cacité de captage. Ainsi, les e cacités de captage obtenues avec le mélange d'alcanolamines sont
similaires a celles obtenues avec la MEA. L'ajout de TETA a la MDEA permet d'augmenter de
15 a 290% l'e cacité de captage atteinte avec la MDEA seule, selon la vitesse de la phase liquide.

Concernant les résultats obtenus avec le mélange d'alcanolamines, les e cacités de captage
sont équivalentes quelque soit la composition de la phase gaz (cf. Annexes A et C) et sa vitesse de
passage. Tandis que les e cacités atteintes avec la MDEA montrent une di érence signi cative
entre les deux compositions de phase gaz utilisées. La faible réactivité de la MDEA avec le £0
est responsable de ces faibles taux de captage.
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Par ailleurs, 'augmentation de MDEA dans la phase liquide permet d'augmenter I'e cacité
de captage du CQ en augmentant la quantité d'alcanolamine disponible pouvant réagir avec le
gaz. Toutefois lI'augmentation de la fraction de MDEA dans le mélange n‘augmente pas I'e ca-
cité de captage du CQ de maniére signi cative. En e et, dans le cas du mélange, I'e cacité de
transfert est d'abord gouvernée par la réaction entre le C@et la TETA, celle-ci étant beaucoup
plus rapide qu'entre le CG, et la MDEA. Ainsi, I'augmentation de MDEA dans le mélange n'a
aucune in uence sur l'e cacité de captage.

Figure 5.8 Performances de captage des mélanges d'alcanolmines, Module Oxyplus= 0,18,
u= 0,0006 m.s 1

L'ensemble des résultats obtenus sur les bres Oxyplus (= 0,18) pour évaluer I'in uence de
la fraction massique d'alcanolamine sur le transfert de matiere sont présentés dans les tableaux
suivants.
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Annexe C

L'annexe C regroupe l'ensemble des résultats obtenus sur les tous les modules Oxyplus (toutes
compacités confondues) pour une phase liquides-MEA.
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Annexe D

L'annexe présente le modéle 1D résolu avec le logiciel Matlab et disponible dans l'article
soumis par Rode et al..

Tableau 5.4 Hypotheéses du modeéle
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Tableau 5.5 Parametres géométriques et opérationnels utilisés, caractéristiques physico-
chimiques des phases et de la réaction chimique
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Tableau 5.6 Caractéristiques géométriqgues du module de bres creuses
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Tableau 5.7 Hydrodynamique et transfert de matiére en régime laminaire
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Tableau 5.8 Paramétres adimensionnels du transfert de matiére avec réaction chimique
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Tableau 5.9 Flux molaire spéci que du gaz réactif
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Tableau 5.10 Flux de matiére volumétrique spéci que du réactif de la phase gaz et des coe -
cients de transfert de matiére
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Tableau 5.11 Ratio entre les ux de matiere globaux spéci ques obtenus pour un écoulement
liquide a l'intérieur et a I'extérieur des bres
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Tableau 5.12 Systeme d'équations di érentielles, dé nitions relatives
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Tableau 5.13 Dé nitions importantes relatives au systeme d'équations
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Annexe E

L'Annexe E regroupe les résultats expérimentaux, obtenus sur les bres PTFE et Oxyplus,
utilisés pour évaluer les performances de prédiction des approches testés.
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Annexe F

L'Annexe F présente la détermination des propriétés physico-chimiques du systéme GOl,-

H,O-MEA.

Masse volumique de la phase liquide (Cheng et al., 1996)
H,0 = 1002;3  0;1321 (T 27315) 0;00308 T 273 15)°

vea = 1023;75 0;5575 (T  27315) 0;00187 T 273 15)

= (1 WmEA) H,0 + WMEA MEA
510 6409WMEA

+ Wvea (1 wmea) 5;8430 + 0;3139 (T 273 15) + T045
Avec :
: masse volumique (kg.m?3)
T : température (K)
W mea  fraction massique de MEA dans la phase liquide (-)

Viscosité dynamique de la phase liquide (Cheng et al., 1996)

_ 8979879 17,6724
H,0 = exp TO;6542 + 78, 1912 TO;004707

7260733 35,3832
MEA = €Xp

T0:5297 4 22:0293 T 0:0488

|
. 2:650 1812°
(1 wmea ) (Wwmea ) X 12 7OWMEA (1 WMEA )11812

H>O MEA T:3314

Avec :
. viscosité dynamique (Pa.s)
T : température (K)
W mea  fraction massique de MEA dans la phase liquide (-)
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Coe cient de diusion du CO , dans la phase liquide (Versteeg et
van Swaaij, 1988)

2119

Dco,H,0 = 2;3510 6 exp — (5.11)
2371
Dn,oH,0 = 5;0610 © exp T3 (5.12)
H.0 0;80
Dn,o;MEA = DnyoH,0 |2 (5.13)
_ Dco,H,0
Di = Dn,omea =~ (5.14)
N>,O;H,>0O
Avec D le coe cient de diusion (m 2.s 1).
Coe cient de di usion de la MEA dans la phase liquide (Snijder
et al., 1993)
2198 3
Dmea = exp 13275 5 7,8142 10 ° C\fka, (5.15)
La concentration en MEA totale est dé nie par :
ClfLyy = “MEA_ | (5.16)
' MmEea
Avec :
Clitas : concentration totale (libre + convertie) en MEA dans la phase liquide (mol.m 3)

W mea  fraction massique totale de MEA dans la phase liquide (-)
M mea : masse molaire de la MEA, Myga = 61,08 g.mol 1

Le domaine de validité de cette équation est :
43molm 3 Cgt,, ~ 5016 mol.m 3
298K T 333K

Coe cient de partage m (Ma'mum et Svendsen, 2009)

+ 21;6287In(T)  0;044901T (5.17)

H 2
—CO2 = exp 1187848 + 5??65

|'|N20 H,0

110950
T

(HN20)MEA 30%mass: — €XP 4052 21 + + 704;824In(T) 1,097938T (5.18)
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Hco,

(Hcoz)mea s0%mass: = (HN20)mEA 30%mass: H (5.19)
N20 H,0
m = RT (5.20)
(HCOZ)MEA 30%mass:
Avec :
H : coe cient de la loi de Henry (Pa.m 3.mol 1)
m : coe cient de partage (-)
R : Constante de la loi des gaz parfaits (J.K 1.mol 1)
Constante cinétiqgue de réaction (Versteeg et van Swaaij, 1996)
4955 16
kimea = 9:;7710 7 exp % (5,21)

Avec kryea la constante cinétique de réaction entre le C@et la MEA (m3.mol 1.s 1).

Viscosité dynamique de la phase gaz (Chung et al., 1984 et 1988
dans Poling et al., 2000)

1
26,69Fcm (M, T)2
g = > (V m T) 10 (5.22)
m

L'équation (5.22) nécessite la dé nition des paramétres suivants : - Le diametre dur de la
spheére ( ), avec Vc le volume critique (cn?.mol 1, Vcco,=94,07 et Vey,=90,10)

co, = 0;809 (V cco,)? (5.23)

N, = 0809 (Vay,)? (5.24)

co, N2 = 1( N, COz)% (5.25)

m = ci)/%oz 20, * YA, R, T 2Yco, YN, 20, N, (5.26)

-Le paramétre% dé ni par le rapport entre I'énergie potentielle minimum de la paire () et la
constante de Boltzmann (k). Avec Tc la température critique (K, Tcco,=304,12 et Tcy,=126,20)

"co, _ Tcco,
k 12593 (5.27)
"Nz _ TCN2
k 12593 (5.28)
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n n

n 1
CO2 N2 _ CO, Nz 2
—= 2 =1 5.29
k k Kk ( )
"m _ Yeo, K° o, * YR, & Np * 2Ycor YN, %2 o, w, (5.30)
k 2 '
- Le facteur acentrique (-,! c0,=0,0228 et! y,=0,040 selon Vidal J., 1997)
! + !
l co, Np = €02 T N2 5 N2 (5.31)
2 3 2 3 3
= Yéo, ! co. 2o, t YN, ! N2 N23+ 2Yco, YN, ' cos N2 Co, N (5.32)
m
- Le parametre Ki (-)
: . S
KI(;O2 Ny = (KI co, *t Ki N2)2 (533)
Kim = Yo, Kico, + Y&, Ki 2véo, Y&, Ki
m = Yco, Kico, * YN, Kin, + 2Y¥Co, YN, Kico, N, (5.34)
- La masse molaire de la phase gaz (g.mdl)
2Mco, My,
M = ——== =2 5.35
R Ve VI (5.35)
2 2 cop, 2 3 2 Ny 2 3 "coy Ny 2 3 32
M _ 4yC02 Tz CO3 MC02 + yN2 TZ N2 MN2 +2 yCOZ yNZ # CO2 N2 MC02 N25
m = .
T A
(5.36)
- Le paramétre Fcm (-)
Fcm =1 0,275! n + Kip (5.37)
- La température corrigée (K)
T
Tm = — (5.38)
ko

- Le paramétre  (-)

v = 1;16145 (T,,) 91874 0,52487exp( 0;77320T,,) + 2;16178exp( 2;43787T,,) (5.39)

Coe cient de diusion du CO , dans la phase gaz (Wilke et Lee.,
1955 dans Poling et al., 2000)

303 2% 107T:
— MCZOZ N2
Dy = (5.40)

1
2 2
PMcoz N, CO, N, D

Avec le paramétre p dé ni par :

_ 106036 0,19300 | 1,03587 | 1;16474 (5.4
P 7 (T )0T010 T exp(0;47635T )  exp(1;52996T )  exp(3;89411T ) '
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Annexe G

L'Annexe G regroupe les résultats modélisés non présentés et leur comparaison avec les ré-
sultats expérimentaux obtenus.

Modeéele 1D

La gure (5.9) présente les résultats des simulations avec le modéle 1D pour un fort taux de
charge de la MEA (supérieur a 0,30). Une valeur de k est déterminée pour chaque ensemble
de conditions opératoires. Ainsi, les valeurs dek estimées, tout comme I'e cacité de captage,
présentent un maximum pour une fraction de MEA de 0,30-0,50.

Figure 5.9 Simulation des résultats obtenus avec un fort taux de charge de la MEA avec le
modeéle 1D, module PTFE,' = 0,13, CO, 15%vol., Q= 3 mL/min

Modeéle 1D-2D

La gure (5.10) présente les résultats simulés pour di érentes fraction de C@dans la phase
gaz. Deux valeurs de | ont ici été estimées an d'ajuster les résultats simulés aux résultats
expérimentaux.
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Figure 5.10 Simulation des résultats obtenus pour di érentes compositions de la phase gaz
avec le modéle 1D-2D, module PTFE; = 0,60, MEA 30%mass., y= 0,05 m.s 1, ug=1,0m.s 1!

La gure (5.11) présente les résultats des simulations avec le modéle 1D-2D pour un fort
taux de charge de la MEA (supérieur a 0,30%). Pour ce modele également, une valeur dg &st
estimée pour chaque ensemble de conditions opératoires. Les valeurs de dbtenues présentent
aussi une valeur maximum pour une fraction de MEA de 0,30-0,50.

Figure 5.11 Simulation des résultats obtenus avec un fort taux ed charge de la MEA avec le
modéle 1D-2D, module PTFE,"' = 0,13, CO» 15%vol., Q= 3 mL/min
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Modele 2D

La gure (5.10) présente les résultats simulés pour di érentes fraction de C@ dans la phase

,,,,,

aux résultats expérimentaux.

Figure 5.12 Simulation des résultats obtenus pour di érentes compositions de la phase gaz
avec le modéle 2D, module PTFE, = 0,60, MEA 30%mass., y= 0,05 m.s %, ug=1,0 m.s ?

La gure (5.13) présente les résultats des simulations avec le modele 2D pour un fort taux de
charge de la MEA (supérieur a 0,30). Dans le cas de ce modéle aussi, une valeur geskt estimée
pour chaque jeu de conditions opératoires. Les valeurs dg,kdéterminées présentent également
une valeur maximum pour une fraction de MEA de 0,30-0,50.

Figure 5.13 Simulation des résultats obtenus avec un fort taux de conversion de la MEA avec
le modéle 2D, module PTFE,' = 0,13, CO, 15%vol., Q= 3 mL/min
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