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Procédé et appareil de séparation d'un mélange contenant du CO2.

Titre : Procédé et appareil de séparation d'un mélange

contenant du CO2

Un procédé de séparation d’un mélange gazeux (1)
ayant une température de rosée entre 0 et 15°C a une pre-
miere pression, contenant du dioxyde de carbone et au
moins un premier composant plus lourd que le dioxyde de
carbone, comprend les étapes de refroidissement du mé-
lange a la premiére pression jusqu’a une température entre
0 et 15°C et condensation au moins partielle du premier
composant du mélange dans un premier échangeur de cha-
leur (E1) afin d’obtenir un mélange diphasique par échange
de chaleur indirect avec un flux liquide (29) sous pression
qui se vaporise dans I'échangeur de chaleur, séparation de
la phase liquide (H) du mélange diphasique refroidi afin
d’obtenir une phase liquide contenant au moins un premier
composant et une phase gazeuse (3) appauvri en au moins
un premier composant, le flux liquide étant produit en sépa-
rant la phase gazeuse.

Figure de 'abrégé : Fig. 1
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Description

Titre de l'invention : Procédé et appareil de séparation d’un

[0001]

[0002]

[0003]

[0004]

[0005]

[0006]

[0007]

mélange contenant du CO2

La présente invention est relative a un procédé et appareil de séparation d’un
mélange contenant du CO2 et au moins un premier composant plus lourd que le
dioxyde de carbone. Le mélange a une température de rosée entre 0 et 15°C a une
premiecre pression

La capture de dioxyde de carbone (CO2) par un procédé de condensation partielle et/
ou distillation opérant a moins de 0°C nécessite le plus souvent le s€chage du gaz
humide a traiter, riche en CO2, en amont de la séparation a basse température pour
éliminer les molécules condensables, principalement 1’eau (H20), pour éviter tout
risque de gel. Ce séchage est souvent divis€ en deux étapes : tout d’abord, le gaz est
refroidi dans un ou plusieurs échangeurs de chaleur pour condenser une grande partie
de ces molécules, puis ce gaz riche en CO2 passe a travers un adsorbant pour éliminer
les dernieres traces de molécules condensables.

Il est connu de ’homme de I’art que le froid requis pour condenser 1’eau du gaz
humide, riche en CO2, est souvent produit grace a une unité de réfrigération. Un fluide
caloporteur (Fréon ®, ammoniac, propane ...) est utilisé pour transférer ce froid a une
boucle d’eau froide puis au gaz humide et riche en CO2.

GB-A-2416389 décrit un procédé de refroidissement de CO2 humide dans lequel le
CO2 humide comprimé est refroidi d’abord avec I’eau de mer dans un premier
échangeur de chaleur et ensuite par deux débits de CO2 gazeux dans un deuxicme
échangeur de chaleur pour condenser de 1’eau contenue dans le CO2 en amont d’une
unité d’adsorption. L’eau est enlevée au moyen d’un sé€parateur de phases en aval des
deux échangeurs.

Les unités de réfrigération liées a la boucle d’eau froide, comme celle du premier
échangeur de GB-A-2416389, sont des équipements onéreux et peu efficaces.
L’invention propose une amélioration du procédé de capture de CO2 en réalisant une
intégration thermique pour refroidir le gaz humide qui alimente le procédé de capture
de CO2. Ainsi, I’unité de réfrigération et son réseau d’eau froide ne sont plus né-
cessaires ou peuvent réduits en taille.

De plus I’échangeur pour refroidir le CO2 réalise un échange entre seulement deux
fluides.

Le froid nécessaire pour condenser I’eau ou un autre composant ayant une tem-
pérature de condensation relativement élevée est directement soutiré de la partie du

procédé opérant a basse température par le biais d’au moins une part du CO2 liquide



produit. L'invention s’applique dans le cas ou I’unité de capture de CO2 produit du
CO2 a I’état gazeux ou liquide ou phase dense. En effet, quel que soit I’état du CO2
produit, le procédé de séparation cryogénique passe nécessairement par la phase
liquide (liquide issu de la condensation partielle et/ou de la colonne a distiller et/ou du
cycle dans le cas d’une production liquide).
[0008] L’invention consiste selon une des variantes en :
[0009] 1) La condensation de I’eau par évaporation du CO2
. Refroidir un gaz humide sous pression, riche en CO2 et H2O, dans un
échangeur de chaleur par échange de chaleur indirect jusqu’a une température
entre 0 et 15°C et partiellement condenser 1’eau qu’il contient par le biais de

la vaporisation d’un liquide riche en CO2 par exemple le CO2 liquide sous

pression.
. Séparer I’eau liquide du gaz humide sous pression refroidi.
[0010] 2) Le conditionnement du CO2 liquide
. Le froid nécessaire pour condenser partiellement ce gaz humide et riche en

CO2 est apporté par un flux de CO2 liquide en provenance de la partie du
procédé opérant a basse température et se vaporisant dans 1’échangeur. Ce
débit de CO2 liquide est soutiré d’une partie du liquide d’une liquéfaction ou
d’une partie de la production liquide de la colonne de distillation et/ou de la
condensation partielle et/ou du cycle dans le cas d’une séparation produisant
un liquide, pompé (si nécessaire) pour obtenir une pression comprise entre 30
et 50 bara puis dé-sous-refroidi (si nécessaire) dans I’échangeur principal de
I’unité cryogénique afin d’obtenir une température entre -5 et 15°C afin d’€tre
envoyé dans I’échangeur de chaleur. Ces températures et pressions sont
choisies pour €viter tout risque de gel de 1’eau dans 1’échangeur.

[0011] 3) La valorisation du CO2 gazeux obtenu

. Le CO2 sort de I’échangeur de chaleur avec une température entre 5 et 80°C,
préférentiellement entre 20 et 40°C est renvoyé vers un étage du compresseur
de CO2 ou directement dans le CO2 produit gazeux si la pression du CO2
gazeux est inférieure a la pression du CO2 qui s’évapore dans I’échangeur de
chaleur. De cette manicre, on réalise des économies d’énergie de compression
du CO2.

. Le dé-sous-refroidissement de 1’étape 2) peut étre réalisé grace au mélange du
CO2 liquide pompé avec du CO2 plus chaud afin d’obtenir la température
comprise entre -5 et 15°C. Cela permet d’éviter une passe dans I’échangeur
principal de I’unité cryogénique.

[0012]  Cette invention, en utilisant le froid potentiellement excédentaire de la partie opérant

a basse température, permet de retirer I’unité de réfrigération ainsi que la boucle d’eau
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[0019]

[0020]
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froide. Ceci réduit le nombre d’équipements nécessaires et donc le cofit, ainsi que la
consommation énergétique de ce procédé de capture de CO2 (gain de la consommation
d’énergie de 1’unité de réfrigération et le gain de compression du CO2 pompé).

Selon un objet de I’invention il est prévu un procédé de séparation d’un mélange
gazeux ayant une température de rosée entre 0 et 15°C a une premiere pression,
contenant du dioxyde de carbone et au moins un premier composant plus lourd que le
dioxyde de carbone, et éventuellement au moins un deuxiecme composant plus léger
que le dioxyde de carbone comprenant les €tapes suivantes:

1) Refroidissement du mélange a la premiere pression jusqu’a une température entre 0
et 15°C et condensation au moins partielle du premier composant du mélange dans un
premier échangeur de chaleur afin d’obtenir un mélange diphasique par échange de
chaleur indirect avec un flux liquide sous pression qui se vaporise dans 1’échangeur de
chaleur

i1) Séparation de la phase liquide du mélange diphasique refroidi afin d’obtenir une
phase liquide contenant au moins un premier composant et une phase gazeuse appauvri
en au moins un premier composant

iii) Refroidissement de la phase gazeuse ou d’un gaz dérivé de la phase gazeuse dans
un deuxieéme échangeur de chaleur et

iv) a) Soit liquéfaction de la phase gazeuse refroidie pour produire un liquide riche en
CO2

b) Soit séparation par condensation partielle et/ou distillation de la phase gazeuse
refroidie ou d’un gaz dérivé de la phase gazeuse refroidie pour produire un liquide
enrichi en CO2 et éventuellement appauvri en I’au moins un deuxieme composant par
rapport au mélange gazeux et

v) Le flux liquide de I’étape 1) fait partie du liquide riche en CO2 ou enrichi en CO2

de I’étape iv)a) ou b) ou d’un liquide qui en est dérivé.

Le flux liquide contient de préférence au moins 95% mol CO2.
Selon d’autres aspects facultatifs de ’invention :
. I’au moins un premier composant est de I’eau, du méthanol ou de I’ammoniac.
. le deuxieme composant, si présent, est 1’azote, 'oxygene, ’hydrogene, le
monoxyde de carbone ou le méthane.
. le liquide enrichi en CO2 est au moins une partie d’un liquide de cuve d’une
colonne de distillation.
. le liquide enrichi en CO2 est au moins une partie d’un liquide d’un séparateur
de phases
. le liquide riche en CO2 est au moins une partie d’un liquide d’un sé€parateur
de phases

. le liquide enrichi en CO2 est pressuris€ par une pompe jusqu’a une pression
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de pompage comprise entre 30 et 50 bara puis réchauffé jusqu’a une tem-
pérature entre -5 et 10°C avant d’étre envoyé au premier échangeur de
chaleur.

. le liquide enrichi en CO2 provient d’un cycle CO2 dont une partie du cycle
opere sous une deuxieme pression, de préférence supérieure a 30 bara, voire
supérieure a 46 bara.

. le liquide enrichi en CO2 est refroidi jusqu’a une température comprise entre -
5 et 10°C puis détendu jusqu’a une troisieme pression comprise entre 30 et 46
bara et sans changement d’état.

. un autre liquide enrichi en CO2 provenant de la liquéfaction ou condensation
partielle et/ou la distillation est vaporisé dans le deuxieme €changeur de
chaleur et le gaz enrichi en CO2 obtenu a la sortie du deuxieéme échangeur de
chaleur est envoy€ vers un compresseur de CO2 ou directement dans le CO2
gazeux produit.

. le liquide enrichi en CO2 vaporis€ dans le premier échangeur de chaleur est
envoyé vers le compresseur de CO2, éventuellement a la pression de pompage
ou a la troisieme pression ou directement dans le CO2 gazeux produit.

. I’autre liquide enrichi en CO2 est envoyé au deuxieme échangeur de chaleur a
une pression inférieure a celle du liquide enrichi en CO2 envoyé au premier
échangeur de chaleur.

. le mélange gazeux est refroidi en amont du premier échangeur de chaleur par
échange de chaleur avec de I’eau ou un autre réfrigérant.

. le gaz dérivé de la phase gazeuse est formé en séparant la phase gazeuse par
adsorption, perméation et/ou condensation partielle et/ou distillation.

. le premier échangeur effectue un échange de chaleur indirect entre seulement
deux fluides.

. le liquide enrichi en CO2 contient au moins 95% de CO?2 et est produit en
condensant partiellement la phase gazeuse refroidie.

. le liquide enrichi en CO2 vaporis€ est envoyé se mélanger avec la phase
gazeuse en amont d’une €tape de condensation partielle et/ou de distillation.

. le liquide qui est dérivé du liquide riche en CO2 ou du liquide enrichi en CO2
en est dérivé par purification et/ou pompage et/ou détente.

L’invention sera décrite de maniere plus détaillée en se référant aux figures ot :

[Fig.1] représente un procédé selon I’invention.

[Fig.2] représente un procédé selon I’invention.

Dans la [Fig.1], un mélange gazeux 1 a une premiere pression contient du dioxyde de
carbone, au moins un premier composant, ayant une température de condensation entre

0 et 15°C a la premicre pression, par exemple de 1’eau, du méthanol et de I’ammoniac,
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et au moins un deuxieme composant plus léger que le dioxyde de carbone, par exemple
de I’azote, de I’oxygene, ’hydrogene, du méthane, du monoxyde de carbone. Le
mélange gazeux 1 peut également contenir un composant plus lourd que le dioxyde de
carbone.

Le mélange gazeux 1 se trouve a une température entre 5 et 25°C. 1l est envoyé a un
premier échangeur de chaleur E1 ot il échange de la chaleur indirectement avec un
débit de CO2 liquide 29 afin de se refroidir jusqu’a une température entre 0°C et 15°C,
le mélange 1 étant toujours a la premiere pression.

Au moins un premier composant contenu dans le mélange gazeux se condense
formant un condensat H, par exemple de 1’eau condensée, qui est enlevé dans un sé-
parateur de phases S1. Le gaz 3 enrichi en CO2 et appauvri en ’au moins un premier
composant est comprimé dans un compresseur C1 formant un débit 5 qui est séché
dans un sécheur D pour enlever de I’eau restante puis comprimé dans un compresseur
C2 jusqu’a une pression entre 15 et 65 bara. Le débit 7 comprimé dans le compresseur
C2 est envoyé se condenser partiellement dans un deuxieme échangeur de chaleur E2
formant un débit diphasique 9. Le débit 9 est séparé dans le séparateur S2 en un gaz 11
appauvri en CO2 et enrichi en au moins un deuxi¢éme composant et un liquide 13
appauvri en 1’au moins un deuxieme composant et enrichi en CO2.

Les échangeurs E2, E3 peuvent constituer un seul échangeur.

Le liquide 13 est détendu et envoyé en téte d’une colonne de distillation K.

Le gaz 11 est condensé partiellement dans un troisieme échangeur de chaleur E3
formant un débit diphasique qui est séparé dans un séparateur de phases S3 formant un
gaz 17 appauvri en CO2 et enrichi en au moins un deuxieéme composant et un liquide
15 appauvri en I’au moins un deuxieme composant et enrichi en CO2.

Le gaz 17 se réchauffe dans le troisieme et deuxieme échangeur de chaleur E3, E2.
Le liquide 15 est détendu et envoyé en téte de la colonne K.

Le gaz de téte 21 de la colonne K se réchauffe dans le troisicme et deuxicme
échangeur de chaleur E3, E2 et est envoyé entre les compresseurs C1, C2 étant
mélangé au débit 5.

Le liquide de cuve 19 de la colonne K est soutiré comme débit 19 enrichi en CO2 et
appauvri en au moins un deuxieme composant. Le liquide 19 est divisé en deux parties
23 et 25. La partie 23 est détendue dans une vanne, formant un débit diphasique qui est
séparé dans un séparateur de phases S4. Le liquide 35 du séparateur S4 se vaporise
dans un des deuxieme et troisieme échangeurs et le gaz 33 du séparateur S4 se
réchauffe dans les deuxi¢me et troisi¢me échangeurs, les deux gaz réchauffés ainsi
formés €tant mélangés formant le débit 37 qui est comprimé dans les compresseurs C3,
C4 en série formant un produit riche en CO2 41 sous forme gazeuse.

La partie 25 est séparée pour former la partie 29 et le reste 27 de cette partie se
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vaporise dans le deuxieéme échangeur de chaleur E2 avant d’€tre envoyé en cuve de la
colonne K fournissant du rebouillage sous forme d’un débit gazeux.

Une partie du débit 27 peut étre envoy€ au compresseur C3.

La partie 29 est pressurisée par une pompe P jusqu’a une pression entre 30 et 50 bars
abs puis une fraction de la partie 29 pressurisée se réchauffe voire se vaporise dans
I’échangeur E2 alors que le reste de la partie 29 pressurisée ne rentre pas dans
I’échangeur E2. La fraction envoyée a I’échangeur E2 et le reste qui n’y est pas envoyé
sont mélangés pour obtenir du CO2 liquide avec le sous-refroidissement voulu. Ce
mélange est envoy€ a une température entre -5 et 10°C pour se vaporiser dans le
premier échangeur de chaleur E1 par échange de chaleur uniquement avec le débit 1

La température entre -5 et 10°C peut €tre atteinte en mélangeant du CO2 liquide
pompé avec du CO2 plus chaud (par exemple une partie du CO2 produit 39, 41).

La partie 29 s’est vaporisée dans le premier échangeur E1 et le gaz formé est envoyé
a une température entre 5 et 40°C a un point entre les compresseurs C3, C4 en se mé-
langeant au débit 39 comprimé dans le compresseur C3 dont la pression de sortie est
entre 15 et 46 bars et inférieure ou égale a la pression de pompage de la partie 29.

En variante, le premier échangeur E1 peut se trouver entre les compresseurs C1, C2.

Le gaz épuré par la condensation du premier composant dans 1’échangeur E1 peut
étre séché dans une unité d’adsorption, par exemple par TSA, en aval du séparateur de
phases S1 et en amont du compresseur C1.

En variante, le CO2 liquide envoy€ au premier échangeur de chaleur E1 peut
provenir d’un cycle de réfrigération ou circule du dioxyde de carbone. Ce cycle peut
fournir du froid pour le procédé de condensation partielle et/ou de distillation. Une
partie du cycle opere sous une deuxieme pression, de préférence supérieure a 30 bara,
voire supé€rieure a 46 bara. Le liquide du cycle est refroidi jusqu’a une température
comprise entre -5 et 10°C, détendu jusqu’a une troisieme pression comprise entre 30 et
46 bara et sans changement d’état puis envoyé au premier €changeur de chaleur E1
comme débit 29.

En variante, le gaz 3 ou un gaz qui en découle peut étre s€paré dans une unité
d’adsorption a pression modulée (PSA) afin de générer un produit basse pression
comprimé dans le compresseur C1 et un produit haute pression.

En variante, le gaz 3 est envoyé a I’échangeur E2 sans compression intermédiaire.

Selon une variante, la [Fig.1] peut comprendre une €tape de séparation par adsorption
pour réduire la teneur de la phase gazeuse 3 en 1’au moins un composant plus léger, par
exemple en amont du compresseur C1.

[Fig.2] représente un procédé selon I’invention dans lequel le liquide apportant le
froid nécessaire a I’échangeur de chaleur E1 pour condenser 1’au moins un premier

composant, par exemple 1’eau, est au moins une partie du débit d’alimentation pris
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apres le séchage dans I’échangeur E1 et de préférence apres séchage par adsorption. Le
liquide 29 fait partie du liquide condensé dans le séparateur de phases S2, produit par
condensation partielle du débit 9 comprimé dans les compresseurs C1, C2 et refroidi
dans I’échangeur E2. Le liquide 29 peut sinon étre pris dans le séparateur S3.

Le liquide 29 est détendu dans une vanne et puis se vaporise dans I’échangeur de
chaleur E1 et est renvoyé sous forme gazeuse entre les compresseurs C1, C2, pour
compenser la perte de charge dans les conduites et I’échangeur E1 par la compression
en C2. Le reste de la figure est inchangé par rapport a la [Fig.1].

En alternatif, une partie du liquide 15 pour servir a refroidir 1’échangeur de chaleur
E1 pour condenser I’au moins un premier composant.

Le liquide 29 contient de préférence au moins 95% mol CO?2.

Dans une variante qui n’est pas illustrée, un mélange gazeux ayant une température
de rosée entre O et 15°C a une premicre pression, contenant du dioxyde de carbone et
au moins un premier composant plus lourd que le dioxyde de carbone est refroidi
jusqu’a une température entre 0 et 15°C a la premiere pression dans un premier
échangeur de chaleur. Ceci cause la condensation au moins partielle du premier
composant du mélange dans le premier échangeur de chaleur afin d’obtenir un mélange
diphasique par échange de chaleur indirect avec un flux liquide sous pression qui se
vaporise dans I’échangeur de chaleur. La phase liquide du mélange diphasique refroidi
est séparée afin d’obtenir une phase liquide contenant au moins un premier composant
et une phase gazeuse appauvri en au moins un premier composant. La phase gazeuse
est refroidie dans un deuxieme échangeur de chaleur et liquéfié formant un liquide
riche en CO2 contenant au moins 95% mol CO2. Une partie de ce liquide sert du flux
liquide pour condenser 1I’au moins un premier composant dans le premier échangeur de
chaleur.

Selon une variante, la [Fig.2] peut comprendre une €tape de séparation par adsorption
pour réduire la teneur de la phase gazeuse 3 en 1’au moins un composant plus léger, par

exemple en amont du compresseur C1.



[Revendication 1]

[Revendication 2]

[Revendication 3]

[Revendication 4]

[Revendication 5]

Revendications

Procédé de séparation d’un mélange gazeux (1) ayant une température
de rosée entre 0 et 15°C a une premiere pression, contenant du dioxyde
de carbone et au moins un premier composant plus lourd que le dioxyde
de carbone, et éventuellement au moins un deuxieme composant plus
léger que le dioxyde de carbone comprenant les €tapes suivantes:

1) Refroidissement du mélange a la premicre pression jusqu’a une tem-
pérature entre O et 15°C et condensation au moins partielle du premier
composant du mélange dans un premier échangeur de chaleur (E1) afin
d’obtenir un mélange diphasique par échange de chaleur indirect avec
un flux liquide (29) sous pression qui se vaporise dans I’échangeur de
chaleur

i1) Séparation de la phase liquide (H) du mélange diphasique refroidi
afin d’obtenir une phase liquide contenant au moins un premier
composant et une phase gazeuse (3) appauvri en au moins un premier
composant

ii1) Refroidissement de la phase gazeuse ou d’un gaz dérivé (5) de la
phase gazeuse dans un deuxieme échangeur de chaleur (E2) et

iv) a) Soit liquéfaction de la phase gazeuse refroidie pour produire un
liquide riche en CO2

b) Soit séparation par condensation partielle et/ou distillation de la phase
gazeuse refroidie ou d’un gaz dérivé de la phase gazeuse refroidie pour
produire un liquide enrichi en CO2 (13, 15, 19, 25, 29) et éven-
tuellement appauvri en 1’au moins un deuxi¢me composant par rapport
au mélange gazeux et

v) Le flux liquide de 1’étape 1) fait partie du liquide riche en CO2 ou
enrichi en CO2 de I’étape iv) a) ou b) ou d’un liquide qui en est dérivé,
le flux liquide contenant de préférence au moins 95% mol CO2.
Procédé selon la revendication 1 dans lequel I’au moins un premier
composant est de 1’eau, du méthanol ou de I’ammoniac.

Procédé selon la revendication 1 ou 2 dans lequel le deuxi¢me
composant, si présent, est I’azote, l'oxygene, ’hydrogene, le monoxyde
de carbone ou le méthane.

Procédé selon I'une des revendications précédentes dans lequel le
liquide enrichi en CO2 (29) est au moins une partie d’un liquide de cuve
(19) d’une colonne de distillation (K).

Procédé selon I'une des revendications précédentes dans lequel le



[Revendication 6]

[Revendication 7]

[Revendication 8]

[Revendication 9]

[Revendication 10]

[Revendication 11]

[Revendication 12]

[Revendication 13]

[Revendication 14]

liquide enrichi en CO2 (29) est pressurisé par une pompe (P) jusqu’a
une pression de pompage comprise entre 30 et 50 bara puis réchauffé
jusqu’a une température entre -5 et 10°C avant d’€tre envoyé€ au premier
échangeur de chaleur.

Procédé selon I’une des revendications précédentes 1 a 4 dans lequel le
liquide enrichi en CO2 (29) provient d’un cycle CO2 dont une partie du
cycle opere sous une deuxieme pression, de préférence supé€rieure a 30
bara, voire supérieure a 46 bara.

Procédé selon la revendication 6 dans lequel le liquide enrichi en CO2
(29) est refroidi jusqu’a une température comprise entre -5 et 10°C puis
détendu jusqu’a une troisieéme pression comprise entre 30 et 46 bara et
sans changement d’état.

Procédé selon I'une des revendications précédentes dans lequel un autre
liquide (23) enrichi en CO2 provenant de la liquéfaction ou
condensation partielle et/ou la distillation est vaporisé dans le deuxieme
échangeur de chaleur (E2) et le gaz enrichi en CO2 (37) obtenu a la
sortie du deuxieme échangeur de chaleur est envoyé vers un com-
presseur de CO2 (C3, C4) ou directement dans le CO2 gazeux produit.
Procédé selon I'une des revendications précédentes dans lequel le
liquide enrichi en CO2 (19, 29) vaporisé dans le premier €échangeur de
chaleur (E1) est envoyé vers le compresseur de CO2 (C3, C4), éven-
tuellement a la pression de pompage ou a la troisieéme pression ou di-
rectement dans le CO2 gazeux produit.

Procédé selon la revendication 8 dans lequel I’autre liquide enrichi en
CO2 (23) est envoyé au deuxieme échangeur de chaleur (E2) a une
pression inférieure a celle du liquide enrichi en CO2 (20) envoyé au
premier échangeur de chaleur (E1).

Procédé selon I'une des revendications précédentes dans lequel le
mélange gazeux (1) est refroidi en amont du premier échangeur de
chaleur (E1) par échange de chaleur avec de I’eau ou un autre ré-
frigérant.

Procédé selon I’une des revendications précédentes dans lequel le gaz
(5) dérivé de la phase gazeuse (3) est formé en séparant la phase gazeuse
par adsorption, perméation et/ou condensation partielle et/ou distillation.
Procédé selon I'une des revendications précédentes dans lequel le
premier échangeur (E1) effectue un échange de chaleur indirect entre
seulement deux fluides (1, 29).

Procédé selon I'une des revendications précédentes dans lequel le



[Revendication 15]

10

liquide enrichi en CO2 (29) contient au moins 95% de CO?2 et est
produit en condensant partiellement (S2, S3) la phase gazeuse refroidie
(.

Procédé selon la revendication 14 dans lequel le liquide enrichi en CO2
vaporisé (29) est envoyé€ se mélanger avec la phase gazeuse (5) en

amont d’une étape de condensation partielle et/ou de distillation.
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[Fig. 1]

[Fig. 2]
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