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Composé (CO, ou CH,) du mélange gazeux

XVi



Introduction générale

INTRODUCTION GENERALE

Le gaz naturel est une énergie fossile économiquement rentable, avec un prix compétitif, une
bonne efficacité en tant que combustible et qui est par ailleurs plus "propre" que d’autres
sources d'énergie primaires comme le charbon ou le pétrole (par exemple l'utilisation du gaz
naturel a la place du charbon pour la génération d'électricité permet de diminuer les émissions
de CO; jusqu'a 60 %). Actuellement troisieme source d'énergie derriére le pétrole et le
charbon, il est prévu que le gaz naturel soit d'ici 2040 la deuxieme source d'énergie la plus
utilisée au monde, ce qui représentera une augmentation de plus de 50 % par rapport a la
demande actuelle (ExxonMobil, 2012).

A Dintérieur de la chaine de valorisation du gaz naturel, il est nécessaire de séparer du
méthane (CH,) les gaz non ou peu valorisables, principalement le sulfure d'’hydrogéne (H.S)
mais aussi — et surtout — le dioxyde de carbone (CO,) qui est généralement le plus fréquent et
le plus concentré des "polluants” présents. Ce traitement du gaz est important non seulement
pour se conformer aux spécifications du marché mais également pour des raisons de securité,
de réduction des problemes opérationnels (corrosion des tubes et des équipements par ces

composés acides, par exemple) et pour réduire les rejets de gaz a effet de serre a I'atmosphére.

L'élimination des composants acides d'un gaz naturel, encore appelée adoucissement du gaz,
peut étre réalisée par différentes techniques (chimiques, physiques ou hybrides). Les plus
utilisées (celles utilisant des solvants chimiques et/ou physiques) sont largement décrites dans
la littérature. Elles sont en général tres efficaces pour I'élimination sélective des gaz acides
mais ont un co(t énergétique souvent élevé (~ 21 $/tonne de CO,) (Deppe et al., 2006).
D'autres techniques, moins conventionnelles, sont actuellement a I'étude pour essayer de
réduire ces colts. La séparation des gaz par cristallisation d'hydrates de gaz fait partie de ces
techniques en rupture qui pourraient représenter une alternative intéressante aux procédés

conventionnels.

Dans cette thése, nous allons nous intéresser au potentiel de ce procédé "hydrates" pour

séparer le CO, d'un gaz de production (modélisé par un mélange CO,-CHy,) riche en CO,.
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L'avantage de ce procédé est qu’il permet de réaliser la séparation des gaz a pression élevée,
ce qui economiserait les colts liés a I'étape de recompression du CO, nécessaire a sa
réinjection dans le sous sol (pour une opération de récupération assistée des hydrocarbures
(EOR) ou pour un stockage géologique). En revanche, avant d’envisager un éventuel
déploiement de cette technologic a I’échelle industrielle, il faut que certains verrous
scientifiques et technologiques soient levés (ou contournés). En effet, il est en priorité
nécessaire d'obtenir une sélectivité de la capture vis-a-vis du CO, élevée et une cinétique de
séparation des gaz rapide. Une des possibilités pour ameéliorer ces deux points pour le procédé
hydrates est I’utilisation d’additifs chimiques. Ainsi, nous proposons d'étudier dans cette thése
I'influence d'additifs thermodynamiques et cinétiques (seuls ou associés) a la fois sur la
sélectivité et la cinétique de la capture du CO,, et ce pour différentes conditions opératoires au

niveau du procédé (pression, température, concentration des additifs).

Ce manuscrit s’articule autour de quatre chapitres :

Le chapitre | présente en premier lieu les enjeux et le contexte permettant de positionner
I’étude. Apres une introduction portant sur le gaz naturel, les différents procédés de séparation
du CO, sont présentés, en terminant par le procédé "hydrate”. Quelques généralités sur les
hydrates de gaz sont ensuite données, et la derniere partie du chapitre porte sur les additifs
promoteurs d’hydrates. Le chapitre 1l détaille les matériels et dispositifs utilisés dans les

différentes expériences, ainsi que les méthodes et protocoles expérimentaux mis en place.

Dans le chapitre Ill, des expériences préliminaires sont réalisées avec ou sans additifs de
facon a évaluer si leur présence favorise ou non la formation des hydrates. Des mesures de
solubilité du CO; dans solutions aqueuses contenant le principal additif thermodynamique
utilisé dans cette thése sont présentées, ainsi que des expériences visant a établir les formules
des hydrates formés. Par la suite, les données expérimentales obtenues sont utilisées pour
développer un modele semi-empirique permettant d'estimer dans la suite de I'étude le taux de
conversion de I’eau en hydrate et la composition des différentes phases en présence (hydrate,
liquide et vapeur). Enfin, le chapitre IV est dédié¢ a 1’étude de I’impact des différents additifs
thermodynamiques et cinétiques selectionnés, ainsi que de certaines de leurs combinaisons sur
la cinétique de formation des hydrates et sur la sélectivité de la capture vis-a-vis du CO..
L'effet des conditions opératoires comme la pression, la température ou la concentration

d’additif(s) est également évalué.
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CHAPITRE I

ENJEUX ET CONTEXTE DE L’ETUDE : GAZ NATUREL, PROCEDES
DE TRAITEMENT ET HYDRATES DE GAZ

I. Le gaz naturel comme vecteur énergetique du XXleme siecle

Le gaz naturel est un mélange composé essentiellement d’hydrocarbures de nature
paraffinique, avec une teneur majoritaire en méthane et en proportions moins importantes de
I’éthane, du propane, du butane et d’autres composés plus lourds. Il contient, généralement
aussi des "polluants" tels que de la vapeur d’eau, des mercaptans, du dioxyde de carbone
(COy), de I’azote, du sulfure d’hydrogeéne (H2S), du mercure et de I’hélium, qui diminuent son
pouvoir calorifique et peuvent causer des problémes opérationnels (Maddox, 1982 ; Kohl and
Nielsen, 1997).

Le gaz naturel a pour origine, tout comme le pétrole, la transformation de la matiére
organique provenant des animaux et végétaux, soumis a l’action bactérienne, sous hautes
pressions et hautes températures, durant des millions d’années. Il se rencontre dans le sous-sol
logé dans les espaces poreux de certaines roches, en structures qui peuvent étre de trois types :
(1) gisements de gaz associé, ou le produit principal est le pétrole, (2) gisements de gaz libre,
ou le produit principal est le gaz lui-méme, et (3) gisements de condensats, ou le gaz naturel

se trouve mélangé aux hydrocarbures liquides (Campbell, 2003).

Suivant sa composition, qui varie selon la formation et le gisement duquel il est extrait, le gaz
naturel sera qualifié de "riche" (ou "pauvre™), "acide" (ou "non-acide™). Un gaz riche contient
des fractions lourdes (Cs3") a partir desquelles on peut obtenir des quantités appréciables
d’hydrocarbures liquides. Au contraire, un gaz pauvre contient principalement du méthane.
Un gaz acide contient des quantités significatives d’H,S et/ou de CO,, ce qui généralement lui
confére des propriétés toxiques et corrosives. Un gaz exempt de ces contaminants est dit non-

acide.
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Le gaz naturel est une source d'énergie polyvalente qui peut étre utilisée comme combustible
dans des domaines variés tels que la production de chaleur, de froid et d’électricité a des fins
domestiques, commerciales et industrielles, ou encore comme matiere premiére dans

I'industrie chimique.

La Figure I-1 montre I’évolution de la production et de la demande de gaz naturel au niveau
mondial pour la période 1986 — 2011 (BP, 2012). La consommation de gaz naturel connait
une croissance de pres de 3 % en moyenne depuis plus de trente ans. En 2010, elle s'élevait a
3222,9 millions de m®. Pour répondre & la demande, la production de gaz a également
augmenté au méme rythme. Le gaz naturel est I'énergie fossile dont la progression a été la
plus remarquable. Selon I'Agence internationale de I'énergie, elle pourrait croitre de plus de
50 % d'ici 2030.

Production by region Consumption by region

Billizn cubic metres Billion cubic: metres.

M Rest of World 00 m Rest of World 3500
M Asia Pacific W Asia Pacific

M Europe & Eurasia W Europe & Eurasia

Monh Amernica MNorth America

Figure I-1. Evolution de la production et de la consommation mondiale du gaz naturel pour la
période 1986 — 2011 (BP, 2012)

Le gaz naturel doit sa montée en puissance a de nombreux atouts : (i) il est abondant — ses
réserves connues, estimées a 180 000 milliards de m®, devraient permettre de couvrir, au

rythme actuel, soixante ans de consommation —, (ii) il est considéré comme "propre" — sa
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combustion degageant moins de gaz a effet de serre que le pétrole ou le charbon —, (iii) il est
"flexible", car disponible en permanence pour l'utilisateur final, que ce soit pour un usage
domestique, collectif ou industriel, et (iv) il est efficace, car il permet datteindre des
rendements énergétiques trés élevés dans les centrales électriques de derniere génération,
réduisant d'autant les consommations énergétiques et les émissions atmosphériques de gaz a
effet de serre (Total, 2012).

Les réserves estimées de gaz naturel contenant des impuretés (H.S et/ou CO;) sont
considérables. Le CO, est géneralement le plus fréquent et le plus concentré des "polluants”
présents. On estime, par exemple, que 50 % des ressources de gaz connues contiennent plus
de 2 % molaire de CO, (Bellusi et al., 2011) et dans quelques cas, cette concentration peut
dépasser 50 % molaire (Economides et al., 2011). La production de ce type de réserves
entraine un développement croissant des techniques de séparation de gaz, qui doivent étre de

plus en plus performantes et économes en énergie.

L'élimination des composants acides d'un gaz naturel, encore appelée adoucissement du gaz,
est une étape clé a l'issue de laquelle le gaz traité doit satisfaire les spécifications imposées
par : (i) les procédés de traitement mis en ceuvre en aval du réservoir, (ii) les infrastructures de
transport de gaz, et (iii) les clients. Par exemple, la concentration de CO, dans le gaz naturel
doit étre inférieure a 2 % molaire pour que le gaz puisse étre introduit dans le réseau de
distribution américain (Baker and Lokhandwala, 2008), mais cette concentration doit étre
abaissée a 50 ppmv pour que le méme gaz puisse étre utilisé dans une unité de cryogénie pour
la production de gaz naturel liquéfié (LNG) (Hubbard, 2010). Une teneur résiduelle en CO,
trop élevée pourra étre responsable de problémes d’encrassement et de corrosion des

pipelines, et de blocage de certains éléments des installations cryogéniques.

11 existe plusieurs technologies (chimiques ou physiques) pour I’élimination de ces gaz acides
et la sélection d’un procédé en particulier dépend de multiples facteurs comme par exemple le
débit de gaz a traiter, le type et la quantité de polluants présents dans le gaz, les spécifications
a atteindre pour le gaz traite, la sélectivité du processus vis-a-vis des gaz acides a extraire, les
conditions de pression et de température du procédé, la possibilité de récupérer (ou non) du
soufre, et le colt du procédé (Kohl and Nielsen, 1997 ; Campbell, 2003).
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Nous nous intéresserons ici aux procédés permettant de separer le CO, du gaz naturel. Les
procedés spécifiques a I'élimination de 1’H,S ne seront pas abordés. En revanche, il est
important de noter que plusieurs des technologies qui seront décrites pour la capture du COo,

sont aussi sélectives (voire plus sélectives) pour I’H,S (Rufford et al., 2012).

I. Procédés de seéparation du CO;

Les principales techniques pour séparer le CO, des gaz de production sont basées sur les
procédés d’absorption (chimique ou physique), les procédés d’adsorption, et les procédés
membranaires. Outre ces procédés classiques qui seront brievement décrits ci-dessous, il
existe d’autres techniques de séparation a 1’é¢tude, dites "en rupture", basées sur des procédés
fonctionnant a basses températures, ou utilisant des liquides ioniques, ou encore utilisant la
cristallisation d’hydrates de gaz (ce dernier faisant l'objet dans cette these) (Datta and Sen,
2006 ; Mondal et al., 2012).

11.1. Absorption

Le procédé d’absorption consiste a dissoudre un soluté contenu dans un mélange gazeux, a
I’aide d’un solvant liquide dans lequel ce soluté est soluble. Ce type de procédé comprend
plusieurs variantes selon la technologie utilisée mais son principe est toujours basé sur la

succession des deux mémes étapes :

e une phase d’absorption dans laquelle le gaz a traiter est mis en contact avec un solvant qui
absorbe sélectivement le CO,. Le solvant chargé en CO; est récupéré en fond d’absorbeur

et les gaz épureés sortent en téte ;

e une phase de désorption au cours de laquelle le solvant est régénéré par changement des

conditions de pression et/ou température.

Pour effectuer cette absorption/désorption, on distingue généralement trois catégories de

solvants : les solvants chimiques, les solvants physiques et les solvants mixtes.



Chapitre |

I1.1.1. Par solvants chimiques

Les procédés utilisant des solvants dits "chimiques" permettent le traitement de grandes
quantités de gaz naturel (> 2,8 Mm?/j). Dans ce type de procédé, les composants acides du gaz
réagissent chimiquement avec un composé actif présent dans le solvant “chimique™ pour
former des composés instables. Ce solvant est ensuite régéneré par application de chaleur ou
abaissement de la pression de travail. Le composant actif contenu dans la solution peut étre
une amine (alcanolamine), une solution ammoniacale ou une solution basique (carbonate de

potassium ou carbonate de sodium), ces composés pouvant étre utilisés avec ou sans additifs.

Parmi les principaux avantages des procédés d’adoucissement a 1’aide de solvants chimiques
on peut citer: I'élimination quasi-compléte des gaz acides (tres bonne sélectivité de la
séparation), la possibilité de traitement de débits de gaz trés importants, une cinétique de
réaction rapide, et un cotit d’opération par tonne de gaz acide éliminé modéré en comparaison
des autres procédés. De plus, la composition de la solution absorbante peut étre ajustée pour
répondre a des variations de la composition du gaz, et dans certains cas permettre

I’¢élimination des composés organiques soufrés, comme les mercaptans.

Les principaux inconvénients de ce procédé chimique résident dans la consommation
d'énergie pour régénérer le solvant, le caractére corrosif des produits utilisés qui de plus ont
tendance a se dégrader avec le temps, l'investissement initial important, le colt de
maintenance des installations et la nécessité d’acquérir des licences pour employer certaines

des solutions absorbantes.

11.1.2. Par solvants physiques et hybrides

Les procédés utilisant des solvants dits "physiques™ éliminent les gaz acides contenus dans le
gaz naturel par absorption physique, la forte solubilité des gaz acides dans ce type de solvants
étant la force motrice de ce procédé. Les solvants physiques sont fréquemment utilisés lorsque
le gaz a traiter est disponible sous pression (généralement supérieure a 2 MPa) et lorsque la
pression partielle des gaz acides a retirer est elevée (typiquement supérieure a 1 MPa)

(Nichols et al., 2009). A titre d’exemple, on peut citer les technologies Selexol™ (mélanges
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de polyéthylene glycol dimethyle éthers) et Rectisol™ (méthanol utilisé a basse température)
(Burr and Lyddon, 2008).

Les principaux avantages de l'utilisation de solvants physiques sont : un design des pilotes
industriels plus réduit et de moindre co(t que pour les procédés utilisant les solvants
chimiques, une régénération nécessitant moins d'énergie que les procédés par absorption
chimique, peu de problémes de corrosion ou d’érosion des installations et pas de formation de
mousse. Par ailleurs, lorsque du CO, est présent, les solvants physiques présentent une
meilleure sélectivité vis-a-vis de I’H,S que les solvants chimiques. Ils permettent aussi de
simultanément déshydrater le gaz traité. En revanche, ces solvants possédent une capacité de
solubilisation faible des gaz acides (comparativement aux amines) et 1’inconvénient de
solubiliser les hydrocarbures lourds, notamment les aromatiques et les insaturés (Kohl and
Nielsen, 1997 ; Campbell, 2003).

Une solution intéressante consiste a combiner solvants chimiques et solvants physiques de
facon a bénéficier de leur performance respective : les solvants obtenus sont alors qualifiés de
"hybrides" (ou "mixtes"). L'un des plus connus pour I’absorption du CO, est le "Sulfinol-
D™" (mélange de dioxyde de tétrahydrothiophéne, de diisopropanolamine et d’eau).

Les avantages de ce type de solvant sont une énergie de régénération plus faible, une capacité
d’absorption plus importante et une tendance au moussage et a corroder les installations
moins élevée que les procédés chimiques (aux amines en particulier). Leur inconvénient

majeur est une solubilisation des hydrocarbures plus élevée.

11.2. Adsorption

L’adsorption est un phénomene de surface au cours duquel des molécules (gazeuses dans
notre cas) viennent se fixer de facon réversible sur un substrat solide (I’adsorbat). Des
procedés fonctionnant suivant ce principe sont utilisés couramment pour retirer 1’eau, le
soufre, le mercure et certaines fractions lourdes contenus dans le gaz naturel. L’adsorption
préférentielle des composants a séparer peut se faire par un mecanisme thermodynamique,
stérique ou cinétique. Comme pour les techniques basées sur le phénomene d’absorption,

cette technique comprend une premiere phase au cours de laquelle I’espéce visée s’adsorbe
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sur le substrat, et une seconde servant a régénérer 1’adsorbant. Les techniques utilisées,
appelées PSA ("Pressure Swing Adsorption™) ou TSA ("Thermal Swing Adsorption™) sont
robustes et éprouvées et sont opérées en lits fixes, fluidisés ou circulants. En revanche, on
estime que la capture du CO, par adsorption n’est pas intéressante au-dela d’une
concentration de CO, dans le gaz a traiter supérieure a 2 % molaire, en raison de la trop
grande quantité d’adsorbant qu’il serait nécessaire d’utiliser dans ce cas. De plus, ces
technologies sont limitées a un débit d’alimentation en gaz plus faible que ce lui a traiter et

rencontré habituellement avec les gaz de production.

Les qualités d’un bon adsorbant utilisable pour la capture du CO, sont : une sélectivité élevée
et une bonne capacité d’adsorption vis-a-vis du CO,, une cinétique rapide d’adsorption et de
désorption, une bonne stabilité lors des cycles imposés, et des conditions de régénération
minimisant les co(ts énergétiques. Les principaux adsorbants utilisés sont les tamis
moléculaires, les zéolites et les charbons actifs. Des matériaux comme les MOF (Metal-
Organic-Frameworks), les ZIF (Zeolitics Imidazolates Frameworks) ou les oxydes
métalliques (type CaO) apparaissent comment extrémement prometteurs en termes de
sélectivité CO,/CH,4 et de capacité d’adsorption de CO,. En revanche, certains adsorbants
(notamment les MOF) apparaissent encore comme ayant un codt trop élevé, et une stabilité
chimique et thermique trop faible (Rufford et al., 2012).

11.3. Membranes

L’utilisation de membranes perméables pour la séparation de gaz acides est un procédé dont
I’intérét a fortement cru au cours des derniéres années. Le principe de la séparation repose sur
les différences d’affinité, de taille ou de diffusivité des constituants du gaz au travers de la
membrane. L’eau, le CO; et I’H,S sont considérés comme de "bons" diffuseurs car ils peuvent

traverser une membrane plus facilement que les hydrocarbures.

Ces membranes peuvent étre fabriquées en différents matériaux qui peuvent étre organiques
(polymeres), inorganiques (carbone, zéolites, céramique ou metallique) ou mixtes. On peut
distinguer deux fonctionnements différents: (i) par perméation préférentielle d’un des
constituants a travers les pores de la membrane, et (ii) par absorption du composé a séparer

dans un solvant (la membrane est ainsi utilisée comme contacteur gaz/liquide).
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Les membranes qui sont préférentiellement utilisées dans 1’industrie du gaz naturel sont
généralement des membranes polymeres non poreuses. La plupart des simulations concernant
des unités de séparation de CO, du gaz naturel basées sur I'utilisation de contacteurs
membranaires, montrent qu’une configuration a 2 ou 3 étages de séparation serait nécessaire
pour étre efficace et économiquement compétitive (Rufford et al., 2012). La séparation par
membrane est un procédé énergétiquement avantageux car il ne nécessite pas d’étape de

régénération et/ou de changement de conditions opératoires pour récupérer le CO,.

11.4. Procédés alternatifs

De nombreux travaux sont actuellement menés pour développer des technologies alternatives
aux procédés conventionnels (décrits ci-dessus). Parmi les voies explorées concernant la
séparation du CO, du gaz naturel, nous détaillerons briévement ici trois d’entre elles : les
procédés dits "basses températures”, 1’utilisation de liquides ioniques et les procédés basés sur

la formation/dissociation d’hydrates de gaz.

11.4.1. Procédés "'basses températures'

Les procédés de separation du CO, fonctionnant a des températures inférieures a 273 K
peuvent étre utilisés lorsque les teneurs en CO, sont tres élevées (> 50 % molaire) (Mondal et
al., 2012). On peut distinguer deux catégories de procédés (notons que le terme "cryogénique”

ne s’applique généralement que pour des procédés opérant a des températures inférieures a

120 K) :

(i) Ceux pour lesquels la séparation gaz/liquide (distillation) est opérée au dessus du point
triple du CO, (216,5 K). On citera par exemple le procédé SPREX®CO,, développé par
Total, permettant de traiter les gaz riches en CO; (typiquement > 40 vol%). Les composés
légers comme le méthane sont évacués sous forme gazeuse en téte colonne, alors que les
constituants plus lourds comme le CO, sont récupéres en pied de colonne sous forme
liquide, puis pressurisés pour (par exemple) étre réinjectés dans une structure géologique.
L’avantage principal de ce type de technique de séparation CO,/CH, par rapport au

procédé aux amines est la production de CO; liquide sous pression, facilitant son transport

10
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et son utilisation ultérieure (pour la récupération assistée des hydrocarbures (EOR) par

exemple).

(if) Ceux pour lesquels la séparation gaz/solide (basée sur la "désublimation™ du CO,) est
réalisée a des températures inférieures au point triple. Ces techniques sont surtout
développées pour des applications en post-combustion (par exemple, le procédé nommé
"anti-sublimation" de I’Ecole des Mines de Paris et Alstom pour la séparation CO»/N,
(Clodic et al., 2004)). On notera que trés peu d’études ont été trouvées avec ce type de
techniques pour la séparation de mélanges CO,-CH, (Jensen et al., 2012). Les colts
élevés des étapes de réfrigération de ce procede, limitent fortement son utilisation et son
déploiement (Mondal et al., 2012) .

11.4.2. Utilisation de liquides ioniques

Les liquides ioniques sont des sels organiques, constitués généralement de "gros" cations
organiques associés a de "petits" anions. Par exemple, le 1-n-butyl-3-n-propylamine
imidazolium tétrafluoroborate peut étre utilisé pour la capture du CO, (Feng and Reddy,
2012). Les liquides ioniques possédent des propriétés potentiellement trés intéressantes pour
la capture du CO, (bonne sélectivité, faible volatilité, non inflammabilité, stabilité chimique et
thermique). En revanche, malgré les efforts faits pour développer de nouvelles molécules, la
solubilité du CO, (sur une base volumique) reste comparable a celle de nombreux solvants

organiques (Rufford et al., 2012).

Une des méthodes qui apparait étre prometteuse est le couplage liquide ionique / amine(s), qui
permet d’augmenter considérablement la solubilité du CO, dans le mélange (Bara et al.,
2010). On notera toutefois deux inconvénients a leur utilisation : (i) leur viscosité élevée peut
entrainer des limitations aux transferts de matiére, et (ii) leur caractére hygroscopique est
génant pour des applications d’adoucissement de gaz naturel contenant des traces d’eau

(réduction de la capacité du solvant par absorption d’eau et problémes de régénération).

11
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11.4.3. Procédés utilisant des hydrates de gaz

Les clathrates hydrates de gaz, communément appelés "hydrates de gaz" (ou simplement
"hydrates™) sont des composés solides cristallins constitués de molécules d’cau et de gaz. Ils
se forment généralement a des températures faibles (quelques degrés au dessus de 273 K) et

des pressions relativement élevées (quelques MPa).

Le concept de séparation des gaz par formation d’hydrates avait déja été exploré dés les
annees 1930 par Nikitin, (1937) qui avait utilisé des hydrates de SO, afin de séparer des gaz
rares. La séparation gazeuse est basée sur la différence de capacité des gaz présents dans un
mélange a former ou intégrer une structure d'hydrate. Cette différence aboutit a I’obtention
d’une composition de gaz différente dans 1’hydrate et dans le gaz résiduel (qui est en équilibre
avec I’hydrate). L’hydrate ainsi formé (enrichi en ’'un des gaz présents dans le mélange
initial) peut ensuite étre dissocié, et le gaz qu’il contenait récupéré. Une ou plusieurs étape(s)
alternant formation et dissociation d’hydrates, pourrai(en)t étre envisagée(s) pour concevoir

un procedé de séparation (mono ou multi-étagé) basé sur ce concept.

Comme nous le verrons dans le paragraphe suivant, I’H,S et le CO, peuvent facilement
former des hydrates et cette propriété peut étre mise a profit pour séparer ces gaz de mélanges
gazeux divers. A ce jour, I'utilisation du procédé "hydrates" a été principalement étudiée pour
la séparation du CO; dans les gaz de combustion (“flue gases") (Kang and Lee, 2000 ; Duc et
al., 2007 ; Linga et al., 2010 ; Li et al., 2010(a) ; Giavarini et al., 2010), et pour la séparation
du CO; et de I’H; du gaz de synthése ("Syngas") (Fan et al., 2009 ; Lee et al., 2010(a) ; Linga
et al., 2010 ; Kim et al., 2011 ; Gholinezhad et al., 2011). En revanche, on peut noter que peu
d’études expérimentales ont été consacrées a la séparation du CO, de mélanges CO,-CHy, par

ce type de procédé (van Denderen et al., 2009 ; Dabrowski et al., 2009).

D’un point de vue économique, la séparation du CO, au moyen d’hydrates de gaz pourrait
étre plus attractive que les procédés conventionnels de capture. Par exemple, I'étude
"SIMTECHE" réalisée en 2006 par le Département d’Energie des Etats-Unis sur la séparation
du CO, contenu dans un flux de gaz de synthese (mélange CO,-H,) au moyen d'un reacteur
contenant un "slurry" d’hydrates de gaz a évalué le coit de la capture a 8 $/tonne de CO, ce
qui représente un colt inférieur au procédé aux amines (21 $/tonne de CO,) et au procédé
"Selexol™" (14 $/tonne de CO;) (Deppe et al., 2006 ; Sabil et al., 2011).
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En revanche, plusieurs limitations importantes sont a considérer avec ce type de procedé
comme par exemple : (i) les pressions de formation sont généralement élevées, ce qui peut
engendrer un surcolit important s’il est nécessaire de pressuriser les flux de gaz entrant dans
les réacteurs de formation, (ii) les cinétiques de cristallisation d’hydrates sont généralement
trop lentes pour pouvoir étre envisageées telles quelles dans un procédé industriel, et (iii) la

sélectivité de la séparation en faveur du CO; peut étre un facteur limitant si elle est trop basse.

Afin de contourner certains de ces verrous technologiques, plusieurs solutions sont envisagées
notamment [’addition d’additifs promoteurs (thermodynamiques, cinétiques ou leurs

combinaisons). Ce point sera détaillé dans le paragraphe 1V de ce chapitre.

I11. Généralités sur les hydrates de gaz

Les hydrates de gaz ont été découverts par hasard a la fin du XVIII*™ siécle par le chimiste
anglais J. Priestley. C'est cependant qu'a partir des années 1930, ou il a été mis en évidence
que ces composes pouvaient se former dans les conduites de transport de gaz et les obturer,

que I’intérét scientifique qui leur était porté s’est fortement développé.

I11.1. Structures et propriétés des hydrates de gaz

Les hydrates de gaz sont constitués de molécules d’eau associées en réseau tridimensionnel
formant des cavités (encore appelées “cages") a I’intérieur desquelles sont emprisonnées des
molécules de gaz de petite taille (< 10 A) comme le méthane, I'éthane, le propane, le CO, ou
I’H,S. Les molécules de gaz sont généralement qualifiées de "molécules invitées" et les
molécules d'eau constituant les cages de "molécules hotes". Les molécules d'eau d'une cage

sont liées entre elles par des liaisons hydrogenes.

Cing types de polyedres constituent les cages, qui peuvent s'associer en trois structures
cristallines différentes notées sl, sll et sH (Figure 1-2) (Sloan, 2003). Les molécules invitées
assurent la cohésion de I'ensemble de la structure formée grace a des liaisons de type van der
Waals.
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Les cages sont décrites par la notation n™, ou n, est le nombre d’arétes des faces de type i€t
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Figure 1-2. Caviteés et structures des hydrates de gaz (Sloan, 2003)

La structures sl est formée de deux cavités polyédrales 52 et de six 5'26% et la structure sll de

seize 5% et huit 5'%6*. La structure sl accueille des composés de taille moléculaire plus petite

que le propane (Figure 1-3). Les hydrates de méthane, que I'on peut trouver a I'état naturel

dans les fonds sous-marins ou dans le permafrost, sont de structure sl.

La structure sll peut accueillir des molécules de taille au plus égale a celle de I'isobutane

(Figure 1-3). Les hydrates les plus freguemment rencontrés aux conditions opératoires de la

production et du traitement des hydrocarbures et des gaz naturels sont de structure sll (Klauda

et al., 2003).
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La structure sH est formée de trois cavités 5'2, deux 4°5°6° et une 5'26°. Cette structure peut
emprisonner dans ses larges cavités des composés qui ont une taille moléculaire supérieure a

9 A (Udachin et al., 2001), comme par exemple 1’ethylcyclohexane.

L’occupation d’une cavité d’hydrate dépend du rapport de tailles entre la cavité et la molécule
invitée. Le Tableau I-1 donne le rapport entre la taille de quelques molécules invitées et la
taille des cavités pour chacune des structures sl et sll. 1l est en général considéré que ce
rapport doit étre inférieur a environ 0,9 pour permettre a la molécule de s'insérer dans une
cavité donnée. Néanmoins, si le rapport est significativement inférieur a 0,9, la molécule n’est
pas capable de stabiliser la cavité. D'un autre c6té, quand ce rapport dépasse ’unité, la
molécule ne peut plus s'insérer dans la cavité (Sloan, 1998(a)).

En présence d'un mélange gazeux, les plus grandes molécules déterminent généralement la
structure formeée. Par exemple, un mélange de propane et de méthane aura tendance a former

des hydrates de structure slI.

Tableau I-1. Rapports des tailles entre la molécule invitée et la cavité pour quelques

molécules invitées (Sloan, 1998(a))

(molecular diameter)/(cavity diameter)

structure [ structure I1
molecule guest dia (A) hi2 Hl2g2 512 Hlzga
Mgz 4.1 0.804 0.700 0.817 0.616F
CH, 4.36 0.855F 0.744 (.868 (.655
H=5 4.58 0.808F 0.782! 0.912 (.687
COz 512 1.00 0.834 1.02 .7T69
CzHs 5.5 1.08 0.939¢ 1.10 (.826
C3Hjy 6.28 1.23 1.07 1.25 .943F
i-CyHyg 6.5 1.27 1.11 1.29 0.97GF
-CyHn 7.1 1.39 1.21 1.41 1.07

F indicates the cavity occupied by the simple hydrate former.
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Figure 1-3. Comparaison entre la taille des molécules invitées et celle des cavités occupées
(Sloan, 2003)

111.2 Autres intéréts industriels des hydrates de gaz

Outre I'utilisation (potentielle) de la cristallisation des hydrates pour séparer les gaz, les études
menees aujourd’hui sur les hydrates de gaz concernent de nombreux domaines d'intérét
industriel (Sum et al., 2009 ; Jerbi et al., 2010), comme par exemple : (i) la maitrise des
écoulements (“flow assurance™) dans les conduites d'acheminement des fluides pétroliers et
gaziers (Zerpa et al., 2011), (ii) I'exploitation des réserves naturelles d’hydrates de gaz comme
sources potentielles de gaz naturels (essentiellement de méthane) (Lee et al., 2003 ; Goel,

2006 ; Voronov et al., 2010), ou encore (iii) le stockage et le transport du gaz (Uchida et al.,
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2005). Le lecteur pourra se reporter au livre de Sloan and Koh (2008) ainsi qu’aux récents
articles de Sun et al. (2011) et de Koh et al. (2011) ou il trouvera une synthése récente de

nombreuses recherches menées dans ces divers domaines.

IVV. Hydrate de CO,-CHj,4

Divers travaux sur les hydrates de CO,-CH4 ont été publiés. Ces travaux incluent la
détermination des structures formées (Sum et al., 1997), les différentes morphologies
observées (Uchida et al., 2005), la détermination des conditions d’équilibre thermodynamique
(Adisasmito et al., 1991 ; Seo and Lee, 2001 ; Seo et al., 2001(a) ; Belandria et al., 2011 ;
Herri et al., 2011), ainsi que certains éléments concernant la cinétique de formation et de
dissociation des hydrates de CO,, de CHj, et leurs mélanges (Uchida et al., 2005 ; Golombok
etal., 2009 ; He et al., 2011, Bao et al., 2011).

IV.1. Propriétés structurales et taux d’occupation

Il est connu que le CO, et le CH,4 forment chacun des hydrates simples de structure sl (Sloan,
1998(b)). Il a également été montré que le mélange CO,-CH,; conduit également a la

formation d’hydrates binaires de structures sI (Sum et al., 1997 ; Uchida et al., 2005).

Sum et al. (1997) ont mesuré par spectroscopie Raman 1’occupation des cages et le nombre
d’hydratation des hydrates binaires obtenus pour deux meélanges CO,-CH4 de composition
égale a 34 et 58 % molaire de CO,. Ces auteurs ont montré que les hydrates formés sont de
structure sl avec les grandes cavités quasiment entiérement occupées par les deux types de
molécules, alors que seule une fraction des petites cavités est occupée et uniquement par le
CH,. Les nombres d'hydratation calculés par Sum et al. (1997) a partir de leurs données

expérimentales varient entre 7,27 a 7,45.

Les conclusions de Sum et al. (1997) sont conformes aux précédentes observations realisees
par Uchida et al. (2005), qui avaient également déterminé différentes propriétés de la structure

de I’hydrate binaire CO,-CH, par diffraction des rayons X : ce mélange de gaz forme une
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unique structure type sl ou le CH,4 occupe de facon préférentielle les petites cages tandis que

le CO; occupe les grandes cages.

1V.2. Aspects thermodynamiques

La Figure 1-4 montre les courbes d’équilibre H-L-V ou coexistent les trois phases hydrate,

liquide et vapeur, pour les hydrates simples de CH, et de CO, (Goel, 2006).

12

—&— lce + Hydrate + CH4 gas

—o—Water + Hydrale + CH4 gas f J,l‘
10 77| ——Ice + Hydrate + CO2 gas T 3
= VWater + Hydrate + COZ gas b/
+—Water + Hydrate + Liquid CO2 |/

®
I
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Pressure [MPa]
1\'0

253 258 263 268 273 278 283 288 293 298 303 308
Temperature [K]

Figure I-4. Conditions d’équilibre des hydrates simples de CO, et de CH, (Goel, 2006)

Concernant les hydrates binaires CO2-CHy, les courbes d’équilibre dépendent (en plus de la
pression et la température du systeme) de la composition du ciel gazeux, et se positionnent
naturellement entre celles des hydrates simples de CO, et de CH,4. La Figure 1-5 montre les
différentes courbes d’équilibre obtenues en utilisation la corrélation d’Adisasmito et al.

(1991) pour différentes concentrations en CO,.
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Figure I-5. Courbes d’équilibre H-L-V des I’hydrates binaires CO,-CH, obtenues en utilisant
la corrélation d’ Adisasmito et al. (1991)

Seo et al. (2001(a)) ont établi expérimentalement des diagrammes de phases H-V des hydrates
binaires CO,-CH, a différentes pressions. Pour cela, les phases gazeuse et hydrate ont été
prélevées et analysées par chromatographie pour connaitre leur composition. Les enveloppes
de phases ainsi obtenues sont représentées sur la Figure 1-6. Les fuseaux larges formés par les
courbes de composition des phases hydrate et vapeur suggeérent une sélectivité intéressante

pour la séparation CO,-CH,.

282 =
A, vapor phase at 35 bar

A, hydrate phase at 35 bar
2gg 4 ©» vapor phase at 26 bar
@, hydrate phase at 26 bar

278

K
I
@

0. vapor phase at 20 bar

M, hydrate phase at 20 bar.

270 . T . :
0 20 40 80 80 100

Concentration of CO, (mol%)

Figure 1-6. Diagramme de phases H-V des mélanges CO,-CH, (Seo et al., 2001(a))
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On voit que la phase hydrate est majoritairement composée de CO, sur toute la gamme de
composition testée. Par exemple, pour une concentration de 60 % molaire de CO, dans la
phase gazeuse, la composition en CO;, de la phase hydrate obtenue correspondante est
comprise entre 95 et 98 % molaire suivant les conditions de pression et température
considérées, ce qui en terme de sélectivité conduit a des valeurs comprises entre 20 et 50
moles de CO, par mole de CHy4 présentes dans 1’hydrate. Notons que les auteurs n’ont donné

aucun détail sur la procédure de prélevement et d’analyse de la phase hydrate.

Les données publiées par Seo et al. (2001(a)) sont contradictoires avec d’autres obtenues plus
récemment par Belandria et al. (2011), Herri et al. (2011), Yingxia and Zhang (2011), et
Kwon et al. (2011), ou des protocoles différents ont été utilisés pour obtenir la composition de

la phase hydrate.

Par exemple, Herri et al. (2011) a effectué a I'équilibre un dosage de I’eau libre résiduelle non
convertie en hydrate (par chromatographie ionique) couplé a une analyse de la phase gazeuse
(par chromatographie en phase gazeuse), et par bilan matiére, en a déduit la composition de la
phase hydrate. Les mesures réalisees par Herri et al. (2011) font apparaitre des fuseaux de
courbes de composition des phases hydrate et vapeur beaucoup plus étroits que ceux publiés
par Seo et al. (2001(a)), induisant de fait une séparation des deux gaz par formation

d’hydrates moins favorable.

Des études de modélisation thermodynamique ont été également entreprises par certains
auteurs pour tenter de démontrer la faisabilité (ou non) de la séparation du CO;, d’un mélange
CO,-CHy4 par un procédé "hydrates”. Dabrowski et al. (2009) ont comparé les résultats
numériques qu'ils ont obtenus avec ceux de procédés classiques de séparation du CO, et ont
conclu, sur des considérations purement thermodynamiques, que la sélectivité de la séparation
en faveur du CO, ne présentait pas un réel potentiel pour I'élimination du CO, d’un flux de

gaz naturel.

IV.3. Aspects cinétiques

Il n’existe que treés peu d’études portant sur la cinétique de formation des hydrates binaires

CO2-CH..
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Uchida et al. (2005) ont etudié la cinétique de formation et la stabilité de tels hydrates a basse
température (190 K). Durant la phase de formation, ils ont observé une consommation
préférentielle du CO, en accord avec les analyses spectroscopiques et ont montré qu’il existe
une "compétition cinétique” entre ces deux molécules pour s’insérer a l’intérieur de la
structure de I’hydrate formé. De la méme manicre, He et al. (2011) ont montré que la vitesse
de formation de I'hydrate de CO, est environ trois fois plus rapide que celle de I'nydrate de
CH,a 276 K.

Golombok et al. (2009) ont réalisé une analyse de la cinétique de formation pour les hydrates
de CO; et de CHy4 en utilisant un systeme de mise en pression au sein du liquide avec un gaz
préalablement refroidi. Ils ont mis en évidence une réduction du temps d’induction de la
formation d’hydrates en augmentant la vitesse d’agitation de la phase liquide. Dans tous les
cas, ce temps d’induction a été trouvé plus faible pour le CO, que pour le CHy, ce qui montre

que les hydrates de CO, ont tendance a se former plus facilement (Malegaonkar et al., 1997).

Peu d’études expérimentales couplant les aspects thermodynamiques et cinétiques, existent
pour étayer le fait que la séparation du CO, d’un mélange CO,-CHj,4 par voie hydrates serait
difficile a réaliser. A notre connaissance, il n’existe que les résultats obtenus par van
Denderen et al. (2009) qui montrent que la sélectivité' du procédé vis-a-vis du CO, varie
entre 1,5 et 2,8 selon la pression utilisée, que cette sélectivité est favorisée en diminuant la
pression du systeme, et enfin que la vitesse de formation des hydrates peut étre accelérée

grace a ’utilisation d'additifs cinétiques tels que des tensioactifs cationiques et non ioniques.

V. Additifs promoteurs d’hydrates

Une des possibilités pour promouvoir la formation des hydrates est l'utilisation d'additifs
chimiques (solubles ou non dans 1’eau), comme des tensioactifs (Okutani et al., 2008), des
composés organiques (Seo et al., 2003 ; Seo et al., 2001(b) ; Park et al., 2008), des polymeres

(Karaaslan and Parlaktuna, 2002) et des sels d’ammonium quaternaires (Arjmandi et al.,

! La sélectivité du procédé utilisée par van Denderen et al. (2009), basee sur les valeurs de composition de la
phase gaz entre les instants initial et final, a pour expression (Ycoz/Ycra) ™ /' (Yeoo!Yera)™
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2007 ; Li et al., 2010(a) ; Li et al., 2010(b) ; Makino et al., 2010 ; Mayoufi et al., 2010).
Classiquement, ces additifs promoteurs peuvent étre regroupés dans deux sous-classes : les
"promoteurs cinétiques" et les "promoteurs thermodynamiques"” (Sloan, 2003).

Les promoteurs cinétiques — comme par exemple certains surfactants — ont pour effet
d'accélérer la vitesse de formation d'hydrates sans modifier les conditions d'équilibre
(Kalogerakis et al., 1993 ; Torré et al., 2012). Par exemple, il a ét¢ montré que 1’ajout d’une
faible quantité (quelques dizaines a quelques centaines de ppm dans la phase aqueuse) de SDS
(le sodium dodécyl sulfate est un tensioactif anionique) permet d’augmenter de fagon
considérable la cinétique de formation de hydrates de méthane et la quantité d’eau convertie
en hydrate par rapport au méme systéme sans additifs (Gayet et al., 2005; Kalogerakis et al.,
1993).

Les promoteurs thermodynamiques — comme par exemple certains éthers cycliques —
permettent la formation d’hydrates "mixtes" (qui incluent a la fois des molécules de gaz et des
molécules d’additif) a des températures plus élevées et/ou des pressions plus faibles
(occasionnant donc un décalage des courbes d’équilibre vers des conditions de formation plus
favorables). On peut citer le THF (le tétrahydrofurane est un éther aliphatique cyclique), qui
est I’un des promoteurs thermodynamiques les plus connus. Par exemple, 1’ajout de 3,8 %
massique de THF permet la formation d'un hydrate mixte CO,-THF a environ un cinquiéme

de la pression nécessaire pour former I'nydrate de CO, pur a 280 K (Delahaye et al., 2006).

Dans la littérature, il existe un nombre important de travaux concernant 1’influence des
additifs cinétiques et thermodynamiques sur la vitesse de formation des hydrates et/ou des
conditions d’équilibre H-L-V. En revanche, il est intéressant de noter que le mécanisme
d’action par lequel les promoteurs cinétiques accélerent la formation d’hydrate n’est a ce jour
pas €lucidé, et est encore largement débattu dans la littérature (Zhong and Rogers, 2000 ;
Karanjkar et al., 2012 ; Verrett et al., 2012) .

V.1. Revue bibliographique sur les additifs

Une importante revue bibliographique, réalisée sur les vingt derniéres années, a été réalisée

durant la thése, afin de rechercher des additifs chimiques susceptibles a la fois de promouvoir
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la cristallisation d’hydrates de gaz, et de favoriser éventuellement la sélectivité de la capture
(dans le cas de mélanges de gaz) vis-a-vis d'un des composés présents. Plus de 150
publications et travaux scientifiques dans le domaine d'intérét pour ce travail ont été trouvés et

analyseés.

On notera que plus de la moitié des articles identifiés ont été publiés entre 2008 et 2012, cela
témoigne de l'intérét récent des scientifiques pour l'utilisation potentielle des hydrates de gaz
comme procéde alternatif de séparation et de capture des gaz a effet de serre (en particulier le
CO;) (Collett et al., 2000 ; Beltran et al., 2012 ; Tohidi et al., 2012 ; Koh et al., 2012).

A partir de la revue bibliographique effectuée et des connaissances préalables disponibles au
LFC-R, une liste initiale d’additifs comportant 67 composé€s a pu étre établie. Le Tableau I-2

regroupe ces composes classés selon leur nature “chimique”.

Parmi les additifs qui ont été trouveés, la majeure partie des additifs cinétiques sont des agents
tensioactifs, ce qui n'est pas trés étonnant puisque la cristallisation des hydrates de gaz est un
phénomene interfacial. En revanche, les additifs thermodynamiques sont soit des molécules
formatrices d'hydrates (éthers cycliques, sels organiques, etc.), soit des molécules
hydrosolubles (alcools, sels inorganiques, etc.) capables d'établir des interactions (liaisons
hydrogenes, solvatation) avec les molécules d'eau. Certaines comme les éthers cycliques

possedent les deux propriétés.

On notera que les additifs cinétique et thermodynamique les plus fréquemment étudiés et cités
dans la littérature sont respectivement le dodécyl sulfate de sodium (SDS) et le
tétrahydrofurane (THF) (Kalogerakis et al, 1993 ; Kang et al., 2000 ; Zhong and Rogers,
2000 ; Kang et al., 2001 ; Sun et al., 2003 ; Gayet et al., 2005 ; Wilson et al., 2005 ; Di Profio
et al., 2005 ; Ganji et al., 2007 ; Liu et al., 2008 ; Okutani et al., 2008 ; Zhang et Lee, 2009(a),
Zhang et Lee, 2009(b) ; Martinez et al., 2009 ; Lee et al., 2010(a) ; Long et al., 2010 ; Linga
et al., 2010 ; Torré et al., 2011 ; Torré et al., 2012). L'utilisation des composés inorganiques
tels que les hydroxydes, les peroxydes, et les liquides ioniques en tant que promoteurs
d'hydrates est trés peu documentée (Fan et al., 2002 ; Gnanendran et al., 2003 ; Chen et al.,
2008 ; Wilson et al., 2005).
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KINETIC ADDITIVES

Sodium dodecyl sulfate (SDS),Sodium Laurate (SL), Sodium Oleate (S0O), 4-dodecylbenzenesulfanic acid (DBSA)
Sodium dodecyl benzene sulfonate (SDBS), Linear alkyl benzene sulfonate {LABS), Sorbitan laurate (Span 20)
Sodiurn tetradecyl sulfate (STS), Sodium hexadecyl sulfate (SHS), Fluorosudfactant (FS - 62)

para-toluene sulfonic acid (p-TSA),

Cetyl trimethyl ammanium bromide (CTAB), Dodecylamine hydrochloride (DAHCI)
Dodecyl trirmethyl ammaoniom chloride (DATCI)

Polysorbate 80 (Tween 80), Polyoxyethylene nonyl phenyl ether (PNPE)
tixture of diethanalamide of C12 - C14 carboxylic acid (CADA), Palyglycerol oleate (PGO), EQYPD derivate (LS54)
Dodecyl polysaccharide glycoside (DPG), Ethoxylated nanylphenal (ENP), Polysorbate 20 {Tween 20}

Dodecafluoro-7-trifluoromethyl octyl acrylate (DTRMOA)

Polysaccharide - lipid complex (PSLC), Glycolipids {GL), Lipoprotein - lipopeptides (LPLPe)
Phosphaolipides (PL), Alkylpalyglucoside (APG)

Ethylene oxide-propylene oxide (EQ-PO), Polyvinylpyrrolidone (PVP), Paly (acrylic acid) sodium salt {(PSA)

Patassium oxalate manahydrate (POM)

THERMODYNAMIC ADDITIVES

tethanal (Me-OH}, Ethanal (Et-OH), 2-methyl-2-propanal (MPOH)
3 3-dirnethyl-Z-butanal (Pinacolyl alcohel)

Tetrahydrofuran (THF), 1,4-dioxane, 1 3-dioxolane (IMOX), Tetrahydropyran (THP), 1,3-diexane
2-Methyl-Tetrahydrafuran {m-THF)

Propane (C3H8), Neohexane (Neo-C6), n-pentane (n-CH), Meopentane (Neo-C5)

Cyclopentane {CP), 1.3 dimethyloyclohexane (DMCH), Methyl cyclopentane (MCP), Cyclohexane {CH)
Methyloyclohexane (MCH)

Benzene (C6H6)

Tetra-n-butyl ammaoniurm bromide (TBAB), Tetra-n-butyl arnrmoniurm fluoride (TBAF)
Tetra-n-butyl ammaonium chloride (TBAC), Tetrabutylphosphonium bromide (TBPB)

Acetone (CIHBO), 3 3-dimethyl-2-butanone (Pinacoelone), Cyclobutanone (CB)
Flouraform (CHF3), Tetrafluoromethane {CFd)

Sodiorn chloride {NaCly, Calcium hypochlorite (Ca({Cl0)2), Silver iodide {Agl)
Sodiurn Hydroxide (NaOH), Hydrogen peroxide (H202)

1-butyl-3-methylimidazaliom tetrafluchorate ([C4mim][BF4]}

Tableau I-2. Liste initiale des composés identifiés lors la recherche bibliographique
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Globalement, les additifs cinétiques ont été étudiés pour des concentrations comprises entre
quelques ppm et a environ 10 000 ppm (Zhong and Rogers, 2000 ; Zhang et al., 2004 ; Torré
et al., 2012), et les additifs thermodynamiques pour des concentrations pouvant étre
inférieures a 1 % en masse de la phase aqueuse (Sun et al., 2003 ; Okutani et al., 2008 ; Kuo
et al., 2010 ; Torré et al., 2011) jusqu'a plus de 40 % en masse (Servio et al., 1999 ; Mooijer-
van den Heuvel et al., 2000(a) ; Sinquin et al., 2008 ; Zhang and Lee, 2009(a) ; Liang et al.,
2010).

Dans les différentes publications, outre la nature et la concentration des additifs, nous avons
relevé la nature des gaz (ou des mélanges de gaz), les conditions opératoires (gammes de
pression et de température) et la nature de la phase aqueuse (présence de sels, d'alcool, etc.)
utilisés. Une attention particuliere a été portée aux informations données sur les effets
cinétiques et/ou thermodynamiques obtenus avec les différents additifs. On notera que la
majeure partie des travaux rapportés ne traitent des effets obtenus qu'avec un seul type
d'additif (cinétique ou thermodynamique) : peu d'auteurs se sont intéressés a la combinaison
des deux types d'additifs (Liu et al., 2008 ; Torré et al. 2011 ; Torré et al., 2012).

V.2. Sélection des additifs testés au cours de la thése

Apres avoir défini des critéres d’évaluation reposant sur des observations techniques (comme
par exemple la capacité du composé a accélérer la formation des hydrates) et sur des criteres
secondaires (codt, respect de I'environnement, etc.), une liste réduite de 22 composes a été
constituée. La sélection finale, réalisée sur cette liste réduite, a alors été effectuée a l'aide
d'une matrice de sélection multicritéres et avec la définition d’une échelle d’évaluation. La

procédure compléte de sélection des additifs est détaillée en Annexe A-1.

La liste finale des additifs retenus comporte sept composes : trois répertoriés dans la

littérature comme additifs cinétiques et quatre répertoriés comme additifs thermodynamiques.

» Pour les additifs cinétiques :
e le Sodium Dodécyl Sulfate (SDS),
e le Sodium Dodécyl Benzene Sulfonate (SDBS),
e et le Dodécyl Triméthyl Ammonium Chloride (DATCI).
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» Pour les additifs thermodynamiques :
e |e Tétrahydrofurane (THF),
e le 1,3-Dioxolane (DIOX),
e le méthyl — Tétrahydrofurane (m-THF),
e et le Cyclopentane (CP).

Quelques remarques concernant ces additifs :

v" Les deux les plus cités dans la littérature, le SDS et le THF, font partie de la sélection
finale.

v Deux additifs qualifiés de "verts" (au sens ou ils sont intéressants d’un point de vue
environnemental et préconisés dans le domaine de la "green chemistry"), le m-THF et le
DIOX, sont présents dans la sélection.

v Les additifs cinétiques étant des tensioactifs ioniques, il conviendra de déterminer leur
point de Krafft (température au-dessous de laquelle le tensioactif ne peut plus former de
micelles et précipite) qui pourra selon l'additif étre supérieure a la température a laquelle

la formation d'hydrates sera réalisée dans nos expériences.
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CHAPITRE II

MOYENS EXPERIMENTAUX ET METHODES

Dans ce chapitre, nous décrirons les matériels et dispositifs utilisés dans les différentes
expériences ainsi que les méthodes et protocoles expérimentaux mis en place. En fin de
chapitre, un panorama de l'ensemble des conditions opératoires (pression, température,

concentrations en additifs, etc.) testées au cours de cette thése sera présente.

Partie A : Matériels, dispositifs et protocoles expérimentaux

Les principaux matériels, dispositifs et protocoles utilisés pour le travail expérimental sont

présentés dans cette partie.

I. Matériels et préparation des échantillons

Les composés chimiques sélectionnés et dont nous évaluerons I'influence sur la cristallisation
d'hydrates de gaz formés a partir d'un mélange de CO, et CH, sont présentés dans le
Tableau I1-1. Ces composeés ont été utilisés sans purification supplémentaire.

L'eau utilisée dans toutes les expériences a été produite par une unité de production d'eau

déionisée (résistivité > 18,2 MQ.cm), modéle "PureLab Classic" de ELGA Water.

Les solutions aqueuses ont été préparées en dissolvant d'abord 1’additif cinétique dans 50 g
d'eau déionisée, I'ensemble étant maintenu sous agitation pendant 5 min. Ensuite, la masse
souhaitée d’additif thermodynamique est ajoutée (Si nécessaire) et la solution est complétée
jusqu'a 200,00 £ 0,01 g avec de I'eau déionisée. La solution obtenue est alors agitée pendant 5

min.
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CAS registry Molecular Purity

Type Molecule Name Structure mumber formula ) Supplier
]
"\,x"\/'"‘n,4""“\/’“\_/"‘\._/G‘us":"
sDs Sodium dodecyl sulfate o’l =g 151-21-3 MaCizHzs 304 =98 Chem Lab
..Nx
Kinetic O‘:S’O-Na‘
. N -30- i
Additives SOBS Sodium dodecyl benzene sulfonate ’\*J o} 25155-30-0 MNaCigHze 50, fais] Acros Organics
i e Tl =
DATCl | Dodecyl trimethyl ammaonium chloride 112005 CisHzaCIM o8 Acros Organics

THF Tetrahydrofuran ’ 109-99-9 CyqHg O =99.9 Sigrna-Aldrich
2 9
cp Cyclopentane Q 287923 CsHig 99 Acras Organics

Thermodynamic

Addtives A
Qo o
DIoX 1.3-dioxalane _/ B45-05-0 CaHeO: 995 | Alfahesar
Y >
m-THF 2-methy! tetrahydrofuran O\ 96-47-9 CsHppD =09 Acros Organics
(e CHs

Tableau I1-1. Informations concernant les additifs promoteurs sélectionnés

Le mélange de gaz a été choisi pour représenter un flux de gaz naturel riche en CO,. La
majeure partie des expériences a été réalisée avec un mélange contenant 75,02 + 0,51 %
molaire de CO, et 24,98 + 0,51 % molaire de CH, (ce mélange sera noté 75-25 dans le reste
du manuscrit). Des expériences sur la solubilité du CO, dans une solution aqueuse contenant
des additifs (THF et/ou SDS) ont été réalisées avec du CO, pur (pureté > 99,995 %). Le
mélange de gaz a été fourni par la société Air Liquide et le CO, pur a été fourni par la société
Linde Gas. Méthane, CO,, et mélanges CO,-CH, a 25-75, 50-50 et 75-25 % molaire (fournis
et certifiés par Air Liquide) ont servi a la calibration du chromatographe a phase gazeuse
utilisé dans ce travail. L'hydrogéne utilisé comme gaz vecteur dans les analyses
chromatographiques en phase gazeuse a été produit par un générateur d’hydrogene "NMH2-

250" de la société Schmidlin.

Les pesees effectuées lors de la préparation des échantillons ont éte réalisées a l'aide d'une
balance électronique " P1-403" de chez Denver Instrument (précision £ 0,001 g).

Pour la détermination expérimentale du point du Krafft des additifs cinétiques, des tubes en

verre d’une capacité égale 4 20 cm® (avec une précision de + 0,1 cm®) ont été utilisés.
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I1. Pilote expérimental

La Figure 11-1 montre un schéma simplifié du pilote expérimental concu et construit au
laboratoire pendant la these, pour 1’étude de la formation et de la dissociation des hydrates de
gaz. Comme nous le verrons plus en détails dans le chapitre Ill, ce pilote a également été
utilisé pour étudier la solubilité du CO, dans une solution aqueuse contenant du THF et/ou du
SDS.

H i gas purge i @ hydrate reactor vessel
L1 | © magnetic stirrer
W | ® thermostatic bathes
/ @ gas chromatograph
® gas storage vessel
® halogen lamp
@ CCD camera

Figure I1-1. Schéma simplifié du pilote expérimental développé pour 1’étude des hydrates

Le principal élément du pilote est le réacteur (repéré par @ sur la Figure 11-1) dans lequel les
formations et décompositions d’hydrates de gaz ont été réalisées. Ce réacteur, de forme
cylindrique et de capacité 364,7 + 0,9 cm?, est fabriquée en titane et peut supporter une
pression de travail de 20 MPa. Il est muni d'une double enveloppe, dans laquelle circule le
fluide de refroidissement permettant de contrbler la température du systeme lors des
expériences. Deux fenétres en saphir de 20 mm de diameétre permettent I'observation visuelle
de l'intérieur du réacteur. Les éveénements se produisant dans le réacteur sont visualisés en
temps réel a l'aide d'une webcam "Optiall" de chez Creative Labs et enregistrés sur le disque
dur d'un ordinateur. La solution aqueuse introduite dans le réacteur peut étre agitée au moyen
d'un barreau aimanté entrainé par un agitateur magnétique "Hei-Mix" de chez Heidolph sur
lequel le réacteur est place.
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Les températures des phases aqueuse et gazeuse a I’intérieur du réacteur sont mesurées a
I'aide de deux sondes de temperature PT 100. L'incertitude sur la mesure des températures est
de £ 0,2 K. La pression a l'intérieur du réacteur est mesurée a l'aide d'un capteur de pression
0-10 MPa "PA23SY" de chez Keller. L'incertitude sur la mesure de pression est de = 0,03
MPa.

Une seconde cellule cylindrique (® sur la Figure 11-1 et appelée "réservoir de gaz" dans la
suite du manuscrit) fabriquée en inox 316L, de volume interne 370,4 + 0,9 cm®, munie comme
le réacteur principal d'une double enveloppe dans laquelle circule un fluide de
refroidissement, est connectée au réacteur principal par un systéme de tubing et de vannes et

est utilisée comme unité d'approvisionnement des gaz sous pression.

La régulation de température nécessaire a la réalisation des expériences de
formation/décomposition d’hydrates de gaz a été assurée par des bains thermostatés "Polystat
37" de chez Fischer Scientific (le réservoir de gaz et le réacteur possedent chacun un bain
thermostaté indépendant). Le fluide de refroidissement utilisé est un mélange de propyléne

glycol et d'eau.

Un régulateur de pression "modéle 44-1100 series” de chez TESCOM Industrial Control,
positionné entre le réservoir de gaz et le réacteur permet de pressuriser ce dernier a la pression
d'étude choisie. L'acquisition des données expérimentales (pressions, températures) et leurs
tracés en temps réel sont réalisées sur un ordinateur standard via une interface LabView®
développée dans notre laboratoire. La partie haute du réacteur principal est reliée par un
systeme de tubing et d'électrovannes a un chromatographe en phase gazeuse (noté CPG dans

la suite du manuscrit) modéle 6980 de chez Agilent.

Ce CPG est équipé de deux colonnes de chromatographie, d'un détecteur a conductivité
thermique (TCD) et d'un détecteur a ionisation de flamme (FID). La premiere colonne est un
capillaire contenant du polystyréne-divinylbenzéne greffé (modéle "HP-PLOT Q" de chez
Agilent) permettant de séparer divers composés polaires et apolaires dont en particulier le
méthane et le dioxyde de carbone. La deuxieme colonne est un tamis moléculaire (modéle
"HP-PLOT Molesieve" de chez Agilent) permettant de séparer les melanges contenant des
composés tels que I'oxygene, I'azote, le monoxyde de carbone ou le méthane. La température

maximale de travail de ces colonnes est 250 °C (523 K). En raison de la nature du mélange de
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gaz (CO,-CHy,) choisi pour cette étude, seuls la colonne capillaire et le détecteur TCD du CPG
ont été utilisés pour analyser la composition de la phase gazeuse au cours des différentes

expériences.

La Figure 11-2 donne une représentation détaillée du CPG avec ses principaux équipements.
Le réacteur contenant la phase gazeuse dont la composition est a déterminer (“sample" sur la
Figure 11-1) est relié au CPG par I'intermédiaire d'une canne de prélévement T-01.

T-01 V.03 V.02 B-D1 V-01 V.04 B-02 VB-01 INJ-01 c-01 C-02 DET-D1 DET.-D2 OVEN
Feed Preumatic Storage Preumatic Expansion “alwes Injector Chromatographic TCD FID Ciyen
tubing valves loap multiposition valves loap hox calumns Detactor Detactor

SAMPLE

VENT

CARRIER GAS
(Hy)

DETO1 DETO02
(TCD {FICY)

VD4

Figure 11-2. Représentation détaillée du CPG utilisé pour I'analyse des gaz

Lors de la réalisation d'une mesure, l'ouverture de I'électrovanne V-03 permet a une faible
quantité du gaz contenu dans le réacteur de pénétrer sous pression dans la boucle de rétention
B-01. L'ouverture de I'électrovanne V-02 permet ensuite au gaz échantillonné de se détendre
jusqu'a la pression atmosphérique dans la boucle de détente B-02. L'ouverture de la vanne
V-01 entraine le mélange d'une partie de I'échantillon avec le gaz vecteur. Le mélange pénétre
alors via l'orifice d'injection INJ-01 dans la colonne capillaire C-01 ou il est séparé avant de

passer devant le détecteur TCD. Le pilotage de I'ouverture et de la fermeture des
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électrovannes et I'enregistrement et I'analyse des chromatogrammes des échantillons prélevés

sont réalisés via le logiciel "ChemStation" fourni par Agilent.

I11. Mise au point et optimisation des mesures de chromatographie en phase gazeuse

Pour réaliser une analyse chromatographique, il est nécessaire de definir au préalable une
méthode d'analyse. La méthode d'analyse regroupe I'ensemble des commandes et parametres
permettant de piloter le CPG lors de la réalisation d'une mesure et établit la procédure suivie
pour intégrer les chromatogrammes. Elle contient également les éléments utiles a la
calibration de I'appareil et définit les données qui apparaitront dans le rapport final d'analyse

du chromatogramme d'un échantillon donné (voir Annexe A-2).

L'optimisation des mesures chromatographiques a consisté principalement a réduire le temps
d’analyse du mélange gazeux (CH4-CO;) et a diminuer le volume prélevé lors de chaque
échantillonnage. L'objectif de cette optimisation était de permettre des analyses rapprochées
de la composition du ciel gazeux, tout en évitant que les échantillonnages successifs ne
modifient significativement les conditions expérimentales (en particulier la pression et la

composition du systeme).

Pour obtenir un temps d’analyse court tout en assurant une bonne résolution des pics, il
convient d'établir la méthode de travail la mieux adaptée. Pour cela, les principaux parametres
sur lesquels il est possible de jouer sont le mode opératoire de la colonne, la température du

four, le débit du gaz vecteur et le "rapport de split” (voir annexe A-2).

Pour diminuer le volume de gaz total échantillonné lors d'une expérience de formation

d'hydrates, il est possible de jouer sur :
e Le nombre de purges effectuées entre deux mesures : ces purges ont pour but de limiter la

"pollution" d'un échantillon par I’échantillon précédemment analysé et dont une faible

quantité reste présente dans les lignes. Il convient donc d'optimiser leur nombre.
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e Le volume interne du tubing d'échantillonnage (tube plongeant dans le réacteur, canne de
prélevement (T0-1), boucles de rétention (B-01) et de détente (B-02)). La modification de
ces volumes impacte la quantité de gaz prélevée et par conséquent joue sur la
concentration des molécules a détecter. Il convient donc d'obtenir le meilleur compromis
entre une quantité prélevée la plus petite possible et une analyse chromatographique

correcte.

Les premiéres expériences réalisées avec le CPG "non optimise™ nécessitaient une durée
moyenne d'analyse supérieure & 10 minutes et conduisaient & une chute de pression moyenne

par échantillonnage de 0,030 MPa.

L'optimisation de la méthode de travail a permis de réduire la durée moyenne de chaque
analyse a 3,40 min. La diminution du volume interne du tubing d'échantillonnage (utilisation
de tubes inox de 0,12 mm de diamétre interne contre 0,572 mm dans le montage initial)? et
I'optimisation du nombre de purges ont permis de limiter la chute de pression moyenne par

échantillonnage a 0,001 MPa.

Les principales conditions opératoires de la méthode de travail "optimisée™ sont :
Mode opératoire : débit constant
Température du four : 333 K (60 °C)
Flux du gaz vecteur : 15,0 cm*/min

Rapportdesplit: 1:1

La réalisation d'analyses chromatographiques nécessite une calibration préalable du CPG.
Cette calibration a été réalisée ici avec des gaz purs (CO; et CH,) et des mélanges CO,-CH,
(75-25, 50-50, 25-75 % molaire). Les temps de rétention moyens du CH,4 et du CO, (établis
sur 25 analyses chromatographiques) sont respectivement de 2,51 et 2,74 minutes. La courbe
d'étalonnage a été déterminée a partir de I'ajustement quadratique de l'aire des pics obtenus en

fonction de la concentration molaire des gaz correspondants.

La Figure I11-3 montre un chromatogramme typique obtenu avec le CPG "optimisé" pour le
mélange étalon 75-25 (75,02 £ 0,51 % molaire de CO; et 24,98 + 0,51 % molaire de CHy).

2 Le volume prélevé a chaque échantillonnage pour le CPG optimisé a été ainsi réduit d'un facteur 50.
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L’écart moyen relatif entre les valeurs mesurées et les valeurs certifiées données par le

fournisseur des gaz est inférieur a 2,0 % molaire.

G600

m
L0
-
so0 4 Ret. Time  Composition N o
e ame
{min} {mole %)
= 400 2507 25.30 Methane
£ 2.753 T4.70 Carbon dioxide
a
= 300 4
e
=
= B
@ 200 4
T ~
100 | A
0 : : : : - :
0.0 0.5 1.0 1.5 20 25 3.0 35
Time (min)

Figure 11-3. Chromatogramme typique obtenu avec le CPG "optimise"

Afin de s'assurer de la fiabilité et de la reproductibilité des mesures chromatographiques
réalisées tout au long de la these, il a été effectué avant chaque expérience de formation
d'hydrates une vérification de la calibration du CPG a l'aide d'un échantillon gazeux de

référence.

IV. Protocole de formation et de dissociation des hydrates de gaz

Lors de la réalisation d'une expérience, une quantité donnée de solution aqueuse (en général
65,0 + 0,1 cm®) est introduite dans le réacteur. Le volume choisi permet de visualiser
I’interface gaz-liquide a travers les hublots en saphir. Le réacteur est fermé et relié au reste de
I'équipement. La température du systeme est fixée initialement a Ti,i; = 293 K et le réacteur est
purgé deux fois avec le mélange gazeux avant pressurisation a la pression souhaitée, notée
Ploag. TOutes les expériences seront réalisées en mode dit "batch™ : une fois le remplissage
initial du réacteur effectué jusqu’a une pression Pjoaq donnée la connexion avec le réservoir de
gaz est fermée. L’agitateur magnétique est démarré et la vitesse de rotation du barreau
aimante est fixée a 600 trs/min. L'agitation est maintenue pendant 120 minutes de fagcon a
atteindre I'equilibre de solubilisation des gaz dans la solution a Ti,;t. Le ciel gazeux est alors
échantillonné et analysé a I'aide du CPG.
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Ensuite, le réacteur est refroidi a la tempeérature souhaitée, notée Trg (Supérieure a 273 K), a
une vitesse de refroidissement égale a 0,9 K/min, de fagcon a promouvoir la formation des
hydrates. Cette température est ensuite maintenue constante pendant au moins 180 minutes.
Le systeme est enfin réchauffé jusqu'a Tini: a la vitesse de 1,5 K/min. Cette étape entraine la
décomposition des hydrates de gaz qui se sont généeralement formés a I'étape précédente. Au
cours de ces différentes étapes, la composition du ciel gazeux est mesurée a intervalles
réguliers. La Figure 11-4 résume les différentes phases du protocole opératoire utilisé et

montre le profil de température typique imposé au réacteur en fonction du temps.

Solubilization Hyidrate formation Hyirate dissociation
303
285 +
Tf'n't

293
=
2
£ 258
g
B 283

273 A

Ttﬂ'rg
3 t t t t t t
0 g0 120 150 240 300 360 420 450

Time {min)

Figure 11-4. Profil de température impose au réacteur en fonction du temps pendant une

expérience typique de formation et dissociation des hydrates de gaz

V. Détermination de la solubilité du CO; dans une solution aqueuse

Le protocole opératoire mis en place pour mesurer la solubilité de CO, dans des solutions
aqueuses contenant des additifs cinétique et/ou thermodynamique est trés similaire, en ce qui
concerne les étapes de préparation et de chargement du réacteur et de solubilisation des gaz, a

celui utilisé pour les expériences de formation/dissociation des hydrates de gaz.
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Pour les expeériences de solubilisation, la température initiale du systeme a été fixee a 303 K et
le réacteur a été pressurisé (sans agitation) avec 4 MPa de CO,. La quantité initiale de gaz
introduite dans le réacteur est calculée en utilisant une équation d'état (ici, I'équation de Peng
Robinson (PR-E0S) (Peng and Robinson, 1976).

L'agitation est alors démarrée et maintenue a 600 trs/min pendant toute la durée de
I'expérience. Comme il sera vu plus en détail dans le chapitre 111, la pression du ciel gazeux
diminue en raison de la solubilisation partielle des gaz dans la solution aqueuse puis se
stabilise. L'équilibre de solubilisation entre la phase aqueuse et la phase gazeuse est
genéralement atteint en moins de 30 minutes. La pression d'équilibre, notée Pe, est cependant
relevée au bout de 120 minutes.

La température du systéme est ensuite abaissée, a une vitesse de refroidissement de
0,9 K/min, par pas de 5 K de 303 a 283 K et par pas de 2,5 K a partir de 283 K jusqu’a 274 K.
La Figure 11-5 montre le profil de température typique imposé au systeme en fonction du
temps lors de ces expeériences de solubilisation. Le systeme est maintenu 120 minutes sur
chaque palier de température. La pression d'équilibre Peq est alors relevée et la quantité de gaz

dans le ciel gazeux calculée a I'aide de I'équation d'état choisie.
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Figure 11-5. Profil de température imposé au systeme en fonction du temps pendant une

expérience typique de mesure de la solubilité du CO, dans une solution aqueuse
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Lorsque des additifs promoteurs d’hydrates sont présents en solution, I'expérience est arrétée
dés que la formation d’hydrates se produit. Cette formation est facilement détectée a la fois
par l'augmentation soudaine de la température du systeme (due a l'exothermicité de la
cristallisation) et par les observations visuelles directes a travers les hublots en saphir. Pour
chaque systeme testé, trois expériences indépendantes ont été réalisées pour évaluer la

reproductibilité des résultats.

VI. Evaluation expérimentale du point de Krafft des additifs cinétiques

La température (ou point) de Krafft, notée Tk, de chaque additif cinétique a été déterminée a
une concentration dix fois supérieure a la concentration micellaire critique (CMC) de I'additif
dans I'eau pure a température ambiante. Cette concentration a été choisie de facon a faciliter
I'observation du précipité lorsque la température imposée est inférieure a Tk.

L'influence de la présence d'un additif thermodynamique (le THF) et de sa concentration sur

le point de Krafft de I'additif cinétique considéré a été également évaluee.

D'un point de vue pratique, des tubes en verre sont remplis avec 10 cm® de solution aqueuse
contenant l'additif cinétique en question et dans certains cas du THF a une concentration
donnée, puis sont fermés et plongés dans un bain thermostaté dont la température a été fixée
initialement a 274 K (au-dessus de la température de formation de la glace mais au-dessous de

la température Trarg & laquelle la formation des hydrates sera étudiée).

La température du bain est ensuite augmentée par pas de 1 K, et chaque palier de température
est maintenu 24 heures. Avant chaque incrément de température, des observations visuelles
sont réalisées pour déterminer si des précipités sont présents dans la solution. Le point de
Krafft est défini comme la température a partir de laquelle, visuellement, le précipité

disparait. L'incertitude de la mesure peut donc étre évaluée a + 1 K.
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Partie B: Résumé des expériences réalisées et des conditions expérimentales investiguées

L’¢étude bibliographique portant sur les additifs promoteurs d’hydrates (développée dans le
chapitre 1) suggere que le SDS et le THF présentent a priori le meilleur potentiel pour
favoriser la cristallisation des hydrates de gaz, et éventuellement orienter la sélectivité de la
capture. Nous avons donc choisi de consacrer une part importante de notre travail a étudier
I'impact de ces deux additifs, mais aussi et surtout de leur combinaison, sur la cinétique de
cristallisation des hydrates réalisée a partir du mélange 75-25 de CO,-CH, et sur la sélectivité

de la capture vis-a-vis du CO,.
Le Tableau 11-2 résume I'ensemble des conditions expérimentales investiguées (pression,

température, concentration des additifs, etc.) pour les différentes expériences réalisées, qui

seront présentées en détail et commentées dans les chapitres Il et V.
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Table I1-2. Panorama des expeériences réalisées et des conditions expérimentales investiguées

Chapitre 11

. . Kinetic additives Thermo. additives
BT D Experiments e Pioaa (MPa) Taarg (K} [Concentration] (ppm) [Concentration] (wt. %)
only water
. SDS[3000]
Preliminary tests COsz - CHy 4.0 275 THF [4.0]
SDS [3000] THF [4.0]
Il COn solubili Pure CO2 4.0 274 - 303 SDS [3000] THF[0.0-10.0]
> solubili
Y CO; - CH, 4.0 275 -293 SDS [3000] THF [0.0-4.0]
HLV Density measures Pt 278 - 303 THF [ 0.0 - 10.0 ]
Thermodinamic model
sl hydrate formula CO. - CH 46 275 SDS [ 3000]
2 - Ly
sll hydrate formula 40-48 275 SDS [3000] THF [19.2]
SDS concentration CO; - CHy 40 275 SDS[0-4800] THF [4.0]
Krafft's point P stm 293 -274 SDS[3000] THF [0.0 - 5.0]
SDS - THF THF concentration 4.0 275 SDS [3000] THF[0.0-19.2]
system
Loading pressure COz-CHy 3.0-456 274 SDS [ 3000 THF [4.0]
Target temperature 4.0 275 - 283 SDS[3000] THF [4.0]
DIOX [0.0-19.6]
N Additive concentration 4.0 275 SDS [3000] CP[00-188]
™ dinamic addit mTHF [0.0-12.5]
ermo |naT|c additives CO; - CHy
system DIOX [4.0]
Loading pressure 30-40 274 SDS [ 3000] CP[4.0]
mTHF [4.0]
. . DATCI [0 - 7300
Additive concentration C0Oz-CH 4.0 275 THF [ 4.0
Kinctic. ackitives ‘ SDBS [0 - 5300 ] (0]
system
Krafft's point P 333 - 274 g.gTBg Eggg Egm
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CHAPITRE 111

TESTS PRELIMINAIRES ET MODELE THERMODYNAMIQUE SEMI-
EMPIRIQUE POUR L'ESTIMATION DU TAUX DE CONVERSION DE
L’EAU EN HYDRATES

Dans la premiére partie de ce chapitre, nous présentons une expérience type de formation et
décomposition d'hydrates réalisées a partir du mélange 75-25 de CO; et CH, et en présence de
SDS et THF. Les courbes types de variation de la pression, de la température et de la
composition de la phase gazeuse en fonction du temps ainsi que de la quantité de gaz retirée

seront présentées et commentées.

Afin de répondre a la question de la nécessité ou pas de I’emploi d’additif(s) pour former des
hydrates de gaz a partir du mélange 75-25, des expeériences sans additifs et des expériences
avec SDS et/ou THF ont été réalisées. Pour chaque cas, nous regarderons en particulier la

quantité de gaz retirée et la sélectivité de la séparation.

Dans la seconde partie du chapitre, un modéle thermodynamique semi-empirique est
développé de fagon a pouvoir estimer le taux de conversion de 1’eau en hydrates ainsi que la
composition a I'équilibre des différentes phases en présence (hydrate, liquide et vapeur). Le
développement de ce modéle a nécessité au préalable la réalisation de diverses expériences
dont : (i) des mesures de solubilité du CO, dans des solutions aqueuses de SDS et/ou THF, (ii)
des mesures de densité des solutions aqueuses de SDS et/ou THF, et (iii) des mesures pour
déterminer les formules des hydrates mixtes formés a partir du mélange de gaz 75-25 en

présence des additifs étudiés.
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Partie A : Définitions et tests préliminaires
I. Définitions de la quantité de gaz retirée et de la sélectivité du procédé

La quantité de matiere retiree (n,,....s ) de la phase gazeuse, exprimée en mole, durant chaque

expérience est calculée en utilisant 1’équation suivante :

i i i y'PV
n =N o ng tiat 7RT

removed — ''g

_Y'PV
Ginit 7RT

(Eqg. 111-1)

tﬁnal

ol I’exposant i correspond au composant (CO, ou CHs) du mélange gazeux, y' est la
composition molaire du composant i dans ce méme mélange, z est le facteur de
compressibilité calculé a partir de 1’équation d’état de Peng-Robinson, notée PR-EoS (Peng et
Robinson, 1976), P et T sont les conditions expérimentales de pression et de température, V

est le volume de la phase gazeuse, et tit et trina SONt les instants initial et final de I'expérience.

La sélectivité du procédé est un paramétre important pour quantifier 1’efficacité de la
séparation des gaz (Kohl et Nielsen, 1997). Dans ce travail, la sélectivité (S) du procédé a été
définie comme le rapport des quantités de matiére de CO, et de CHj, retirées de la phase

gazeuse .

nc:

S = —removed. (Eq. 111-2)

CH,
nremoved

La présence d’eau et de THF sous forme vapeur n’a pas été prise en compte dans le calcul de
la quantité de matiere présente dans la phase gazeuse. Pour justifier ce préalable, une étude
théorique de la composition du gaz a été realisée aux conditions de plus basse pression et de
plus haute température (conditions pour lesquelles les quantités d’eau et de THF dans la phase
gazeuse seraient les plus élevées) testées dans cette these. Le modéle NRTL (Renon and
Prausnitz, 1968), qui permet de représenter de fagon trés satisfaisante les équilibres L-V d’un
grand nombre de systéemes binaires polaires ou non polaires (Vidal, 1997), a été utilisé avec
les coefficients d’interaction binaires proposés par Masuda et al. (2011) pour le systeme H,O-
THF. Le calcul a été effectué pour une concentration initiale de THF dans I’eau égale a 10 %
massique, une pression de 2 MPa, une température de 303 K, et de I'azote (N,) comme gaz
non condensable. Les concentrations molaires maximales de THF et d’eau dans la phase

gazeuse sont dans ces conditions egales a y;,. =0,037 % molaire et y,, =0,207 %
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molaire, respectivement. Par conséquent, il apparait raisonnable de négliger la présence de ces

deux composeés dans la phase gazeuse lors de nos expériences.

Les incertitudes expérimentales maximales correspondant a la quantité de gaz retirée et a la
sélectivité ont été estimées, respectivement, a 10 % et 7 %. Ces valeurs prennent en compte la

propagation de I'erreur (calcul d’incertitude) et la reproductibilité des expériences.

I1. Expérience type de formation/décomposition d’hydrates de CO,-CHj,4

L'expérience présentée et commentée ci-dessous montre I'évolution typique de la pression, de
la température et de la composition de la phase gazeuse obtenue au cours d'un cycle de
formation et de décomposition des hydrates formés a partir du mélange de gaz 75-25 et en
présence de SDS et THF. La concentration de SDS utilisée dans cette expérience a été choisie
a partir des résultats publiés par Torré et al. (2011) sur I'hydrate de CO, pur ou il a été montré
qu'il existe une concentration seuil de SDS (1500 ppm dans leur cas) au-dela de laquelle la
cinétique de formation de I'hydrate n'est plus améliorée. Celle de THF a été choisie a partir
des travaux de Lee et al. (2010(a)) qui ont montré qu'une concentration de 4 % massique de
THF était suffisante pour catalyser la séparation du CO, par cristallisation des hydrates, a
partir dans leur cas d'un mélange CO,-H,. Nos conditions expérimentales utilisées pour cette
expérience type sont :

Gaz : mélange 75-25

Volume de gaz : 299,7 + 0,9 cm®

Additifs : SDS (3000 + 100 ppm) + THF (4,00 + 0,01 % en masse)

Volume de la solution (eau + additifs) : 65,0 + 0,1 cm®

Agitation magnétique : 600 trs/min (avant la formation des hydrates)

Pression initiale : Pjpaq = 4,00 £ 0,03 MPa

Température cible : Tiarg = 275,0 £ 0,2 K

11.1 Evolution des paramétres expérimentaux en fonction du temps

La variation dans le réacteur de la pression, de la température, de la composition du gaz et de

la quantité de gaz retirée en fonction du temps est présentée sur la Figure 111-1.
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Figure 111-1. Expérience type de formation/décomposition d'hydrates de CO,-CH,4 en présence
de SDS et THF : (a) variation de la pression et de la température, et (b) variation de la

composition de la phase gazeuse et de la quantité de gaz retirée en fonction du temps

Durant les 30 premiéres minutes, la solubilisation du CO, dans la phase aqueuse a 293 K

(Figure I11-1(a)) entraine une baisse rapide de la pression et de la concentration du CO; dans
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la phase gazeuse. L'équilibre de solubilisation atteint, la pression se stabilise a 3,69 MPa et la
concentration de CO, a 71,8 % molaire. La quantité de gaz retirée est alors égale a 0,060
moles, ce qui représente 9,8 % de la quantité initiale.

A partir du point A, la température est abaissée jusqu’a 275 K a une vitesse de refroidissement
de 0,9 K/min. La pression diminue du fait de la contraction des gaz et de la solubilisation du
CO, dans la phase aqueuse qui augmente. Au point B, on observe une élévation de la
température correspondant a une premicre cristallisation d’hydrates, confirmée par
I’observation directe de l'apparition de cristaux dans la solution (voir photo B de la

Figure 111-2(b)).

On notera que le barreau aimanté assurant I'agitation des fluides s'arréte tres rapidement apres
la formation des premiers cristaux d'hydrates. Par conséquent, nous pouvons considérer que la
formation, ou du moins la croissance des hydrates, se déroule dans un milieu non agité. Une
fois que la chaleur libérée par la cristallisation est compensée par les frigories apportées par le
fluide caloporteur, la baisse de température et de pression se poursuit jusqu’au point C ou une
seconde cristallisation d'hydrates se produit. Le pic exothermique correspondant a cette
cristallisation est généralement trés prononcé (plusieurs K), ce qui traduit la formation rapide
d'une quantité importante d'hydrates.

A partir du point C et jusqu'au point E, la pression et la concentration de CO, dans la phase
vapeur diminuent de facon significative. L'essentiel de la consommation de gaz mesurée
pendant I'expérience se produit au cours de cette phase ou par ailleurs des changements
importants dans I’aspect visuel (morphologie) des hydrates de gaz formés sont observes (voir
la séquence de photos de la Figure I11-2(b)). Au point F, la pression, la température et la
composition de la phase gazeuse sont constantes indiquant que la réaction d’enclathration est
terminée. Dans cette expérience, la pression, la composition de la phase gazeuse et la quantité
de gaz retirée ont pour valeurs respectives 1,86 MPa, 67,7 % molaire et 0,338 moles (cette
quantité de gaz représentant 55,5 % de la quantité de gaz chargée initialement dans le

réacteur).

La température est ensuite remontée a sa valeur initiale (293 K) a une vitesse de 1,5 K/min,
Durant cette phase, on observe en général deux "perturbations" endothermiques (points G et

H) sur le profil de température correspondant a la décomposition des hydrates de gaz formés
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lors de la premiére phase de I'expérience. La pression augmente et se stabilise a une valeur
légérement inférieure a celle qu’elle avait a la fin de 1’étape de solubilisation (cf. point A), la
petite différence de pression constatée (<0,09 MPa) étant due a la centaine d'échantillons

prélevés pour les analyses chromatographiques.

11.2 Courbe d'hystérésis

La Figure I11-2(a) est une représentation de l'expérience précédente dans un diagramme
Pression-Température. Les lignes d’équilibre triphasique L-H-V des hydrates purs de CH, et
de CO; sont également données. La courbe P-T compléte forme une courbe "fermée" dite
courbe d'hystérésis. Les points A a | de la Figure Il1-1 ont été reportés sur cette figure et des
photos correspondant a différents instants du processus de formation sont également

présentées (Figure 111-2(b)).

Au point A (fin de la phase de solubilisation), la solution est transparente et limpide
(photo A) — le vortex observé est produit par les rotations du barreau magnétique — Du point
A au point B, la pression diminue de fagon linéaire jusqu’a ce que la premiére cristallisation
d'hydrates se produise. La température augmente alors légérement et la phase aqueuse se
trouble en raison de l'apparition des cristaux d’hydrates (photo B). Ensuite, la pression
continue a diminuer avec la température et le systeme entre dans la zone de stabilité de
I'nydrate de CO, pur. Au point C, la seconde cristallisation se produit, la quantité d'hydrates
formée augmente brutalement et les cristaux d'hydrates "grimpent" sur les hublots (photo C)
et les parois du réacteur®. La pression diminue alors fortement traduisant une consommation

importante de gaz a mesure que les hydrates se forment.

Les photos C a F montrent les modifications de l'aspect visuel des hydrates au cours de la
capture des gaz. Les hydrates relativement clairs visibles au début de la cristallisation (photo
C) deviennent progressivement plus sombres (photo D). Ces zones sombres progressent en
formant des efflorescences qui finissent par envahir la totalité du champ visuel (photos E et

F). Selon Schicks et al. (2006), cette différence d'aspect résulterait d'une différence de densité

% Constaté en dépressurisant et ouvrant le réacteur a 275,0 K.
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du gaz piégé dans la zone observée : les zones les plus claires contiendraient des inclusions de

gaz libre alors que les zones sombres ne seraient constituées que d'hydrates.

(@)

(b)

Pressure (MPa)

Figure 111-2. (a) Courbe d'hystérésis et (b) photos prises pour un cycle de
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formation/décomposition d'hydrates de CO,-CH, en présence de SDS et THF

Au point F, le processus de cristallisation est achevé et la température, la pression et la

composition de la phase gazeuse prennent des valeurs constantes. Les valeurs de pression et

de température obtenues coincident avec celles prédites par la corrélation empirique proposée
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par Adisasmito et al. (1991) pour un mélange gazeux compose de 67,7 % molaire de CO; et
de 32,3 % molaire de CH,4 (qui est la composition finale mesurée avec le CPG a la fin du
processus de cristallisation). Nos résultats sont également cohérents avec ceux obtenus par
Herri et al., (2011) et par Belandria et al. (2012) pour le systeme CO,-CH-eau (sans additif).

A partir du point F, la température est augmentée progressivement entrainant la
décomposition du dernier hydrate formé : la pression suit alors la ligne d'équilibre triphasique
H-L-V de cet hydrate jusqu'au point G. Au-dela du point G, la courbe d'hystérésis croise la
ligne d'équilibre triphasique de 1’hydrate de CO, pur puis s'en éloigne pour arriver au point H
ou une petite cassure dans le profil de la courbe peut étre observée. Cette cassure traduit la
décomposition de I'nydrate formé au point B. La pression évolue ensuite quasi linéairement

avec la température jusqu’a atteindre une valeur trés proche de sa valeur initiale (point I).

Nous pouvons a ce stade faire plusieurs remarques et commentaires :

v' La premiere formation d'hydrate (point B) intervient a I'extérieur de la zone de stabilité
des hydrates de CO, et de CH,4 purs, ce qui indique que le THF est a I'origine de cette

premiere formation.

v' Compte tenu du fait que lorsqu'il est seul dans une solution aqueuse ou associé avec du
CO; ou du CHy4, le THF forme des hydrates de structure sll (Dyadin et al., 1991 ;
Seo et al., 2003) le premier hydrate formé correspond trés certainement a un hydrate
mixte CO,-CH,-THF de structure sll.

v' La pression et la température atteintes a la fin de I’étape de formation (point F)
correspondent aux conditions d’équilibre de 1'hydrate binaire CO,-CH, de structure sl sans
SDS ni THF. Ces résultats sont cohérents avec ceux obtenus par Torré et al. (2012) pour
le systeme CO,-eau-THF-SDS, ainsi qu'avec ceux obtenus par Shin et al. (2009) pour le

systeme CO,-eau-THF-1,4-dioxane.

v Les observations réalisées et les données recueillies suggérent que la capture du CO; se
déroule selon le scénario suivant : des cristaux d’un hydrate mixte CO,-CH4-THF se
forment initialement et "catalysent”, lorsque le sous-refroidissement (différence entre la

température d'équilibre de I'nydrate final formé et la température du systeme, a la pression
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du point considéré) est suffisant, la cristallisation d’un hydrate binaire CO,-CH,4 de
structure sl. La majeure partie du gaz est piégée par les hydrates formés lors de cette
seconde cristallisation. Torré et al. (2012), Zhang and Lee (2009(b)), Zhang and Lee
(2009(c), Uchida et al. (2004) et Seo et al., 2003) ont proposé un mécanisme similaire
pour la formation d'hydrates a partir des systemes THF-CO;, CsHyo-CO,, C3Hg-CH, et
THF-CH4, ou D’additif thermodynamique utilis¢é (le THF, le CsHi et le CsHg) a la
particularité de former des hydrates de structure II.

v Le role joué par le SDS sur la formation des hydrates sera étudié plus en détail dans le
chapitre 1V. Nous regarderons en particulier si les comportements observés pour
I’expérience type varient lorsque les concentrations de SDS et THF changent.

I11. Influence de la présence du SDS et du THF sur la formation d'hydrates de CO,-CH,4

111.1. SDS et THF utilisés seuls ou en combinaison

Afin de vérifier s’il est nécessaire ou non de combiner le SDS et le THF pour favoriser la
formation d’hydrates binaires CO,-CH,4, des expériences ont été réalisées dans quatre
configurations différentes : (i) sans additif, (ii) avec 4 % massique de THF, (iii) avec 3000
ppm de SDS et (iv) avec 4 % massique de THF et 3000 ppm de SDS.

Les conditions expérimentales utilisées pour ces expériences sont :
Gaz : mélange 75-25
Volume de gaz : 299,7+ 0,9 cm®
Volume de solution : 65,0 + 0,1 cm®
Additifs : sans additifs (eau pure)

SDS seul (3000 + 100 ppm)

THF seul (4,00 + 0,01 % massique)

SDS (3000 £ 100 ppm) + THF (4,00 £ 0,01 % massique)
Agitation magnétique : 600 trs/min (avant formation d’hydrates)
Pression initiale : Pjoag = 4,00 £ 0,03 MPa
Température cible : Tiarg = 275,00+ 0,2 K
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L'évolution de la pression et de la température en fonction du temps pour les différents tests
réalisés est représentee sur la Figure 111-3.
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Figure I11-3. Variation de (a) la pression et (b) la température en fonction du temps pour les
expériences realisées avec et sans SDS et/ou THF

On notera que la pression de chargement du réacteur et la température cible imposées
permettent aux conditions de pression et de température du systeme de se situer en cours
d'expérience nettement dans la zone de stabilité de I'hnydrate de CO,-CH,4 (voir Figure
I11-2(a)). Le sous-refroidissement au point C, calculé par rapport a la courbe d'équilibre
triphasique H-L-V établie par Adisasmito et al. (1991) est d'environ 2,5 K.
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Dans I'expérience réalisée avec 1’eau pure ou avec la solution de SDS, aucun hydrate ne se
forme méme si le systéme est laissé pendant plus de 24 heures sous agitation a Targ. La faible
chute de pression observée est uniquement due a la solubilisation du CO, dans l'eau et a la
contraction de la phase gazeuse avec la diminution de la température. Cela montre que la
présence d'autres additifs est nécessaire pour promouvoir la formation de I'nydrate de CO,-
CH, (du moins dans des délais raisonnables pour les conditions testées) et que le SDS ne
promeut pas a lui seul cette formation. On notera que la solution de SDS a 275 K est trouble
(photo ii de la Figure 111-4), alors qu'a 293 K celle-ci est parfaitement transparente (photo A
de la Figure 111-2(b)). Cet aspect de la solution témoigne trés probablement de la précipitation
du SDS qui, a Targ, Se trouve plusieurs degres en dessous de son point de Krafft estimé selon
la littérature a 285 + 4 K (Watanabe et al., 2005).

L'expérience realisée avec la solution de THF montre une formation d’hydrates a une
température de 280,8 K et une pression de 3,44 MPa, mais aucune baisse significative de la
pression n'est constatée suite a cette cristallisation. Dans ce cas, les hydrates produits

semblent former une phase solide, blanche et compacte (photo iii de la Figure 111-4).

Comme vu précédemment, lorsque les deux additifs sont présents en solution, deux
cristallisations d'hydrates sont observées, la seconde entrainant une chute importante de la
pression. Dans ce cas, les hydrates forment des agglomérats granuleux relativement sombres

qui envahissent les hublots du réacteur (photo iv de la Figure 111-4).

Les expériences réalisées montrent donc que l'utilisation combinée du SDS et du THF est
déterminante pour la formation de I'nydrate de CO,-CH,4. On voit également que la présence
de ces additifs, seul (pour le THF) ou combinés, impacte le type et la morphologie des
hydrates formés. Des techniques d’analyse spectrale in-situ, telles que la RMN ou I’analyse
Raman (Yasuda et al., 2009 ; Uchida et al., 2005 ; Nakano et al., 2000 ; Sun et al., 1997),
seraient nécessaires pour caractériser ces hydrates et pour en particulier déterminer leur
composition précise. Ne disposant pas pour le moment de ce type d'équipements dans notre
laboratoire, nos discussions s'appuieront essentiellement sur la comparaison de nos résultats
expérimentaux et observations visuelles avec les études et observations réalisées

précédemment par d'autres auteurs sur des systémes "similaires™ aux notres.
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Figure I11-4. Observation visuelle des systemes : (i) eau pure, (ii) SDS seul, (iii) THF seul,
(iv) melange SDS-THF. Pression initiale Pjoag = 4 MPa et température Tearg = 275 K

111.2. Quantité de gaz retirée et sélectivité du procedé

Sur la Figure 111-5 sont reportées la quantité de gaz retirée et la sélectivité du procédé de
capture du CO,, calculées a partir des équations Il11-1 et 111-2, pour les différents systémes

(avec ou sans additifs) étudiés dans le paragraphe précédent.

Dans l'expérience réalisée avec 1’eau pure ou avec la solution de SDS, la quantit¢ de gaz
retirée correspond simplement a celle du gaz solubilisé dans la phase liquide, puisque pour ces
systemes aucun hydrate ne se forme. Dans les deux cas, la quantité de gaz retirée est aux
incertitudes prés identique, ce qui suggére que la présence de SDS ne modifie pas la solubilité

des gaz dans la solution aqueuse.

Le CO; ayant une solubilité tres supérieure a celle du CHy, le gaz retiré lors de ces
experiences est donc principalement du CO,. Il en résulte une valeur de la sélectivité (proche
de 28) équivalente pour les deux systemes. On notera, qu'a 275 K et a 3 MPa, la solubilité
théorique du CO; dans I’eau est 25 a 30 fois plus grande que celle du CH4 (Qin et al., 2008 ;
Bergeron and Servio, 2009 ; Bruusgaard and Servio, 2011), ce qui est cohérent avec la valeur

de la sélectivité obtenue dans nos deux expériences.
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Figure I11-5. Quantité de gaz retirée et sélectivité du procédé de capture du CO, en présence

ou non de SDS et/ou de THF

Avec la solution de THF, la quantité de gaz retirée est plus faible que pour les expériences

précédentes. Ce résultat suggere que I'hydrate formé ici contient peu de CO; et/ou CH,. Par

ailleurs, la cristallisation de cet hydrate réduit la quantité d’eau liquide dans le systéme, ce qui

a pour conséquence de diminuer la quantité de CO, solubilisée dans la phase aqueuse, et donc

la quantité de gaz retirée de la phase gazeuse. La sélectivité prend alors une valeur inférieure

(proche de 13) a celle des deux cas précédents.

Lorsque les deux additifs (SDS et THF) sont présents, la quantité de gaz retirée est plus de

cing fois supérieure aux trois cas précédents. La cristallisation du second hydrate est

responsable de la diminution importante du nombre de moles de gaz présent dans le ciel

gazeux. Dans ce cas la sélectivité est proche 4, signifiant que environ 4 fois plus de CO, que

de CH, se trouve piége, et ce principalement dans le second hydrate formé.
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Partie B : Modele thermodynamique semi-empirique

|. Bases du modéle

A partir des phénoménes observés au cours des expériences préliminaires et du scénario
proposé pour la formation des hydrates pour le systeme CO,-CH4-SDS-THF-H,0, a savoir
une premiére formation d’un hydrate mixte de CO,-CH4-THF suivie par la cristallisation d’un
hydrate binaire de CO,-CH,4, nous proposons ici d'élaborer un modele thermodynamique
semi-empirique qui nous permettra de quantifier le taux de conversion de I’eau en hydrates

(THZO) et la composition a I'équilibre des différentes phases en présence (hydrates, liquide et

vapeur).

Les principales hypotheses posees pour la formulation et le développement du modéle sont :

v" laprésence du SDS n'influence pas les équilibres de phase (Torré et al., 2012),

v' laprésence d’eau et de THF dans la phase gazeuse est négligée,

v' lasolubilité du CH, dans la phase liquide est négligée,

v" T'hydrate mixte CO,-CH4-THF est de structure slI,

v" T'hydrate binaire CO,-CHy est de structure s,

v" I’hydrate mixte de structure sII (formé en premier) reste stable jusqu’a la phase finale de
dissociation des hydrates et coexiste par la suite sous sa forme initiale, avec I’hydrate
binaire de structure sl (formé en second) qui lui se trouve a [’équilibre
thermodynamique,

v' la totalité du THF présent dans la phase liquide est consommée lors de la cristallisation

de I’hydrate de structure sll, et I'hydrate formé contient 17 moles d’eau par mole de

THF présente dans I’hydrate (Dyadin et al. 1991),
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v"la réduction de volume de la phase vapeur due a I’expansion de volume de la phase

liquide convertie en hydrate n’est pas prise en compte.

Le développement du modele est basé sur la réalisation du bilan de matiére des différents

composés liquides (THF, H,0) et gazeux (CO,, CH,) présents dans le réacteur. Dans ce qui

suit le nombre de moles des différents composés sera notén;,, ol l'indice a indique le

composé (H,O, CO,, CH,4 ou THF), l'indice b I'instant considéré (initial ou final) et I'exposant
c la phase concernée (liquide (L), hydrate (sl ou sll) ou vapeur (V)).

On peut alors écrire :

Le bilan de matiere global :

sll
nmlt + nlnlt = nfmal + nflnal + nfmal *+ Niinal (Eq “I'?’)

Les bilans de matiére par compose :

nge =[nts, +n&, +nt, +nt |, (Eg. 111-4)
N, [nCH +Ngy, + Ny, +nél'l'|4]f|nal (Eq. 111-5)
Nho = [nH o+Nio+Nio+ nf_{'o]ﬁnal (Eq. 111-6)
n?L"F = [nTHF + nTHF + nTHF + n‘IS'II-IIF ]fmal (Eq. 111-7)

Comme d'apres nos hypotheses ny, , =ny,- ~0 et ng, ~0, ces relations peuvent étre réécrites

comme :

init __[v sl ]
Nco, —[nco +nco Jrnco T Nco, [l

init _ [,V sl
New, = [nCH +Ng H +nCH4]ﬁna|

sl

|n|t
ny [nH ot nH ot nHZO]f|na|

init __ sl sll
r]THF - [nTHF + r]THF + r]THF ]final

(Eq. 111-8)

La resolution de ce systeme nécessite la connaissance d'autres éléments, comme en

particulier :
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Les conditions initiales de pression, température et composition de la phase
gazeuse, pour calculer les nombres de moles de CO; et de CH,4 présents initialement
dans cette phase. Comme cela a été mentionné précédemment, ces calculs seront

réalisés a l'aide de 1’équation d’état PR-E0S (Peng and Robinson, 1976).

La solubilité du CO, dans des solutions aqueuses de THF, pour déterminer le

nombre de moles de CO, dissous dans la phase liquide.

Dans la littérature, nous n’avons pas trouvé d’information relative a la solubilit¢ du
CO, dans des solutions aqueuses faiblement concentrées en THF. Nous avons donc
déterminé expérimentalement cette solubilité au laboratoire. Ces mesures nous ont par
ailleurs permis de développer un modeéle semi-empirique de solubilité du CO, dans
des solutions de THF (Ricaurte et al. 2012).

La densité des solutions aqueuses de THF pour la gamme de concentration
investiguée (< 10 % massique), pour déterminer les nombres de moles de THF et de

H,0 présents dans un volume de solution donne.

Dans la littérature, les données relatives a la densité des solutions aqueuses de THF
sont rares (Kiyohara et al. 1978; Belandria et al., 2009) et mesurées a des
concentrations plus élevées que celles utilisées dans cette étude (généralement > 10 %
massique), et des températures relativement élevées (> 288 K). Pour obtenir les
données d'intérét pour notre étude, nous avons réalisé au laboratoire des mesures de
densité de solutions aqueuses de THF dans une gamme de concentration en THF allant

de 0 a 10 % massique et pour des températures variant de 278 a 303 K.

Les formules de I’hydrate mixte CO,-CH4-THF et de I’hydrate binaire CO,-CH,
formés et les nombres d’hydratations correspondants, pour connaitre le nombre de

moles de chaque composé inséré dans les différentes structures d’hydrates formées.
+ L'hydrate mixte CO,-CH;-THF, supposé de structure sll, a pour formule

générale :

e, CH. —nég CO, —n2i THE —ng' H,0 (Eq. 111-9)
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¢ L'hydrate binaire CO,-CH,4, supposé de structure sl, a pour formule
générale :
ngy, CH. —ng, CO, —njy o H,0 (Eqg. 111-10)

Dans la littérature, il est possible de trouver quelques études expérimentales et de
modélisation (Ohgaki et al., 1996 ; Sum et al., 1997 ; Seo et al., 2003 ; Goel, 2006,
Gaudette et al., 2007 ; Bouchemoua et al., 2009 ; Voronov et al., 2010 ; Belandria et
al., 2011 ; Herri et al., 2011), concernant la composition et le nombre d’hydratation
des hydrates mixtes CO,-CH,. Par contre, a notre connaissance, aucune information
relative aux hydrates mixtes CO,-CH4-THF n'est disponible. Dans le cadre de cette
thése, nous avons donc décidé de réaliser une évaluation expérimentale des formules

des hydrates mixtes CO,-CH,-THF et CO,-CH, formés dans nos expériences.

Les conditions a I’équilibre triphasique V-L-H pour le systtme CO,-CH4-H,0,
afin de connaitre les valeurs de la pression et de la composition de la phase gazeuse a

I'équilibre a la température cible Tiarg.

Pour le calcul de la pression d’équilibre a une température et une composition de la

phase gazeuse données, nous avons utilisé la corrélation d’ Adisasmito et al. (1991) :

89009 1,1307-10’

In(PY+")=1753- 007302y + =

B 23,3$2- Y | 39555.10° . y?

(Eq. 111-11)

ou (Peg'fL’V) est la pression d’équilibre (en MPa), T est la température du systéeme

(pour nous Trarg) (en K) ety est le pourcentage molaire du CO; dans la phase gazeuse.

Cette relation peut étre utilisée pour le CO; pur, le CH,4 pur et dans toute la gamme de
concentration du mélange CO,-CH,. Les conditions de pression et température
d’application de 1'équation III-11 sont les suivantes :

273K < T < 288K
1,20 MPa < Pe;"L’V < 11,00 MPa
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On notera que dans cette gamme de pression et de température, la corrélation
d’Adisasmito et al. (1991) donne les pressions d’équilibre triphasique H-L-V

avec moins de 1,3 % d'erreur.

Les differentes modélisations et expériences préalables a I'élaboration du modéle sont décrites

dans le paragraphe suivant.

I1. Modélisations et expériences préliminaires

I1.1. Modélisation et détermination expérimentale de la solubilit¢ du CO, dans des

solutions aqueuses de SDS et/ou THF
11.1.1. Modélisation de la solubilité du CO,

Un modele thermodynamique a été développé afin de convertir les données expérimentales
brutes obtenues (pression et composition de la phase gazeuse apres solubilisation a une
température donnée) en données de solubilité en CO,, exprimées sous la forme de constantes
de Henry apparentes, lesquelles dépendent de la température et de la concentration en additifs.
Moyennant la connaissance des conditions initiales (pression, température et composition de
la phase gazeuse) et la température finale du systéme, l'utilisation de ce modele nous
permettra par la suite de prédire la pression d’équilibre et la composition finale d'une phase
gazeuse de CO, et CHy, apres solubilisation du CO, dans des solutions aqueuses de SDS et/ou
THF.

Le modeéle développé repose sur les considérations suivantes :
e A I’équilibre thermodynamique, la fugacité de chaque composant est la méme dans les

phases vapeur et liquide. Pour le COy, il vient :

feo, (P.T) = feo, (P T) (Eg. 111-12)
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La fugacité du CO; dans la phase vapeur est exprimée par :
fcVo2 (P.T)=Yco, I:)(/’\c/oz (Eq. 111-13)
ou Y, et (0on sont respectivement la fraction molaire et le coefficient de fugacité du CO,

dans la phase vapeur.

La fugacité du CO; dans la phase liquide est exprimée par :

Ve . Ve -
fds, (P.T) = Xco, eo, Heo, exp( = (p-pr )] = %0, Hio, exp[ = (p-p2 )]

(Eq. 111-14)

ol Xco est la fraction molaire du CO, dans la phase liquide, 7o, € Heo, sont
respectivement le coefficient d’activité du CO, dans la phase liquide et la constante
d’Henry a une température T donnée, V¢, est le volume molaire partiel du CO; dans I’eau
pure a dilution infinie et P:Zacf est la pression de vapeur de I’cau a la température T. Pour

simplifier, ’expression de la fugacité du CO, dans le liquide est exprimée en utilisant la

constante d’Henry apparente, noté Héoz dans la suite, telle que He, =7 Heg
2 2

Par ailleurs, trois hypothéses simplificatrices ont été prises :

v

a la concentration utilisée, le SDS n'a qu'un effet cinétique : il accélére la dissolution du
CO; dans la phase aqueuse, mais ne modifie pas les propriétés d’équilibre, en particulier
la quantité de CO, dissoute (comme cela est suggéré par les résultats présentés dans la

Figure 111-7). En conséquence, la constante de Henry apparente dépend seulement de la

température et de la concentration en THF : HZ, =HZ, (T,[THF]),

la quantité d’eau et de THF dans la phase gazeuse est négligeable,

la quantité de CH, dissous et la concentration de SDS dans la phase liquide sont

négligeables.
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Pour un mélange CO,-CH,4, les équations 111-13 et I11-14 mises dans I'équation 111-12

permettent d'obtenir I'expression suivante de la constante de Henry apparente pour le CO; :

HY = Yeo, F Peo, (Eq. 111-15)

- Xeo, © ng"z (P—PS"“)}
co, Xp RT H0

Le coefficient de fugacité du CO, (gp‘c’o2 ) est calculé en utilisant 1’équation d’état PR-E0S. Le
volume molaire partiel du CO, dans I'eau pure a dilution infinie (vc, ) a €té estimé en
utilisant le modele de Diamond et al. (2003). La pression de vapeur de I'eau pure (P:fot) est

calculée en utilisant une corrélation proposée par Perry and Green (1999).

11.1.2. Mesures de la solubilité du CO,

Dans une expérience préliminaire réalisée (Figure 111-6) avec le systeme CO,-H,O et en
suivant le protocole expérimental présenté dans le paragraphe V de la partie A du chapitre 11,
nous avons trouvé une corrélation linéaire entre le logarithme népérien de la constante de
Henry apparente donnée par I'équation 111-15 et I'inverse de la température, ce qui confirme

que, pour les conditions expérimentales testées, la solubilité du CO, dans l'eau pure est

convenablement représentee avec cette loi. Par ailleurs, les valeurs de H;OZ obtenues sont en

tres bon accord avec celles calculées en utilisant la corrélation proposée par Sloan (1998), ce
qui permet de valider le protocole expérimental utilisé pour déterminer les constantes de

Henry apparentes du CO, dans des solutions aqueuses.
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Figure 111-6. Constantes de Henry apparentes du CO, dans I'eau pure a différentes

températures

11.1.2.1. Systeme CO,-H,0-SDS

Les premiéres expériences realisées ont eu pour but de déterminer si la présence de SDS
modifie ou non la solubilité du CO, dans la solution. Ce point a été uniquement étudié pour la
concentration de SDS égale a 3000 ppm, qui est la concentration qui sera généralement
utilisée lors des expériences de formation des hydrates. La Figure 111-7 compare I'évolution de
la quantité de CO; dissous en fonction du temps dans I'eau pure et dans la solution de SDS a
la température de 303 K, les fluides étant agités par un barreau magnétique (600 trs/min) tout

au long de I'expérience.

La Figure III-7 montre clairement que le CO, se solubilise plus rapidement dans la solution de
SDS que dans I'eau pure. Néanmoins, a 1'équilibre, les quantités de CO, solubilisées sont, aux
incertitudes pres, identiques. La présence de SDS impacte donc uniquement la cinétique de
solubilisation, pas 1'équilibre de solubilisation. Ces résultats sont cohérents avec ceux obtenus
par Farajzadeh et al. (2007) qui ont étudié le transfert de masse du CO, dans I'eau pure et dans

des solutions aqueuses de SDS sans agitation ainsi qu'avec ceux de Kalogerakis et al. (1993)
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obtenus pour le systtme CH4-H,O-SDS. On notera toutefois, que d'autres études, effectuées
¢galement avec le SDS (Ownby et al., 1988 ; Roy et al., 1997) mais pour des concentrations
trés supérieures (2,9 a 11,5 % massique) a celles utilisées dans nos expériences, rapportent

que la solubilité du CO, augmente linéairement avec la concentration en tensioactif.
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Figure 111-7. Evolution de quantité de CO, dissous dans I'eau pure et dans une solution

aqueuse de SDS (a 3000 ppm) a la température de 303 K

11.1.2.2. Systeme CO,-H,O-THF-SDS

Pour toute la gamme de concentration en THF (0 a 10 % massique) testée dans cette étude, la
solubilité du CO, dans des solutions aqueuses de THF et de SDS (3000 ppm) peut étre bien
représentée avec la loi de Henry. Comme le montre la Figure III-8, a une concentration de
THF donnée, la solubilit¢ du CO, dans la phase liquide décroit avec l'augmentation de la

température.
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Figure 111-8. Solubilité du CO, dans des solutions aqueuses THF-SDS en fonction de la

concentration de THF a différentes températures

Lorsque la concentration de THF augmente, la valeur de la constante de Henry apparente
diminue, ce qui témoigne d'une plus forte solubilisation du CO; dans la solution. Ce résultat

¢tait attendu car le THF pur est connu pour solubiliser des quantités élevées de CO, (Gennaro

et al., 1990).

I1 est important de noter que pour les concentrations de THF supérieures a 3 % massique et les
températures inférieures a 284 K, la formation d’hydrates se produit dans le réacteur rendant
impossible la détermination de la solubilit¢ du CO, dans la phase liquide a ces conditions

(Anderson, 2002 ; Hashemi et al., 2006).

Les valeurs de la constante de Henry apparente du CO, obtenues expérimentalement pour les
différentes solutions aqueuses THF-SDS ont été utilisées pour construire une corrélation
empirigue de la solubilité du CO, en fonction de la température et de la concentration de THF.
La Figure 111-9 montre un tracé 3D de cette constante en fonction de la température et de la

concentration de THF.
Comme mentionné précédemment, la constante de Henry apparente augmente avec la

température et diminue avec la concentration de THF. Dans la gamme des paramétres

expérimentaux testés dans cette ¢tude, on voit ici que l'effet de la température sur la constante
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apparente de Henry est supérieur a celui de la concentration de THF. Les valeurs de H,

représentées sur la Figure I11-9 ont été ajustées mathématiquement a 1'aide de la méthode des
moindres carrés. Parmi, les diverses équations donnant un ajustement correct, 1'équation
retenue (Eq. III-16) est le produit d'une fonction d’un terme quadratique par la concentration

massique de THF et un terme proportionnel a I’exponentielle de 1/T, qui a bien un sens

physique réel quant a la forme de la loi de Henry.
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Figure I11-9. Représentation 3D de la constante de Henry apparente du CO; en fonction de la
température et de la concentration de THF. [SDS] = 3000 ppm

Le coefficient de corrélation (R?) et I'écart absolu moyen (AAD) entre nos données

expérimentales (108 expériences) et les valeurs données par 1'équation III-16 sont
respectivement 0,992 et 1,7 %.

ey

274K <T <303Kfor[THF]=0

(Eq. I1I-16)
278 K <T <303 K for 0<[THF]<10 wt.%

ot a=1.525x10% b =-2.410x10% ¢ =-7.044x10° et d = -2.718x10°.
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Cette corrélation facile a manipuler peut étre utilisée pour déterminer la constante de Henry
apparente et ainsi estimer (avec moins de 1,7 % d'erreur) la solubilit¢ du CO, dans des

solutions aqueuses THF-SDS a des températures différentes.

11.1.2.3. Application aux mélanges CO,-CHy4

Nous vérifions ici 'applicabilité du modele de solubilit¢ du CO, développé au mélange CHa-
CO, 75-25. Pour cela, nous avons comparé, dans les zones de pression et de température ou
aucune formation d’hydrates ne se produit, les données expérimentales (pression d'équilibre et
composition de la phase gazeuse obtenues apres solubilisation) et les résultats de la
modélisation pour différentes températures et concentrations de THF. Comme le montre la
Figure III-10, il existe une correspondance presque parfaite entre les pressions d'équilibre
mesurées et celles modélisées sur 1'ensemble de la plage de concentrations de THF et pour les
différentes températures considérées. Dans ces expériences, la composition de la phase

gazeuse a été analysée avec le CPG et les résultats sont résumés dans le Tableau III-1.
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Figure I11-10. Pressions d'équilibre mesurées et modeélisées pour différentes températures et

concentrations de THF
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Tableau I11-1. Concentrations du CO; dans la phase gazeuse mesurées et modélisées pour

différentes températures et concentrations de THF

[THF] [COz] riod e [mole %] [C0g] exp [ mole %) AD [%40)
u] 674 = 3] o7
u] G675 [a] 03
u] 622 57 4 12
u] 6.7 &2 o7
1 674 57 10
1 G674 BG7 10
1 g7.2 [sE] 0z
1 621 &7 4 10
1 g62.5 [ F=] 10
2 G671 BG7 06
2 B7.2 &7 A 0z
2 674 B7 2 04
2 2.3 [=Fi] o7
4 662 BS7 06
4 G671 = af] 03
4 675 57 4 04
] 6282 [ari] 04

AD D (%) 0e

L'accord entre les valeurs expérimentales et modélisées est tres bon (écart moyen < 0,6 %),
quelles que soient la concentration de THF et la température considérées. Le modele
développé peut donc étre utilisé pour déterminer la pression d'équilibre et la composition de la
phase gazeuse obtenues apres solubilisation de CO, pur ou issu d'un mélange CH4-CO, dans

des solutions aqueuses de THF-SDS.

11.2. Mesures et ajustement mathématique de la densité de solutions aqueuses de THF

Les mesures de densité ont été effectuées sur un densimétre & tube vibrant Anton Parr
(modéles DMA HPM et mPDS 2000). Ces expériences ont été réalisées sans SDS, puisque
nous avons montré par ailleurs que la différence de densité entre une solution de SDS a 3000
ppm et I’eau pure reste inférieure a 0,13 % dans toute la gamme de température d'intérét pour
cette these. La concentration de THF investiguée varie entre 0 et 10 % massique et les
températures sont comprises entre 278 et 303 K.

Dans une premiére série d’expériences, réalisées a 293 K, nous avons Vérifié : (i) la cohérence
de nos mesures avec celles publiées par Kiyohara et al. (1978) dans toute la gamme de
concentration de THF testee, et (ii) le comportement non-ideal des solutions H,O-THF
(Matous et al., 1970 ; Gmehling et al., 1995 ; Lazzaroni et al., 2004 ; Belandria et al. 2009).
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Un modéle mathématique inspiré de la littérature (Chen et al., 2009 ; Novotny and Sohnel,
1988) a été utilisé pour corréler la densité des solutions aqueuses de THF a la concentration
de THF et a la température du systeme. L'équation retenue a pour expression :

Psot = P (T) + B, [THF] + Bz[THF]2 + B3[THF]3 (Eq. 111-17)

ol p (T) est la densité de I’eau, [THF] la concentration de THF (en % massique), T la
température (en K) et B.(T)=¢, + fT+9gT?+hT?>. Les coefficients utilisés dans I’équation

B, (T) sont reportés dans 1’article Ricaurte et al. (2012).

Sur la Figure I11-11 sont représentées la densité des solutions aqueuses de THF mesurées a
différentes températures ainsi que les courbes correspondant a I'ajustement de ces valeurs par

I'équation 111-17.

1.002

o S
E
£ Do ] ‘;\ . 7K
0
- g . | \ T
£ 1 ., o - - » 283K
E 0,995 t o +
3 7t
4 4 F i
c & b T amsK
5 I 7 +
et h W 293 K
I i
) 0 248 K
0892 e
< H3 K
[
0880

o 1 2 3 4 5 8 7 8 9 4

[T HF] it B4
Figure I11-11. Densité des solutions H,O-THF a différentes températures et concentrations de
THF

La figure ci-dessus montre que I'équation 111-17 permet d'ajuster correctement les données
experimentales. Par consequent, celle-ci sera utilisée par la suite pour déterminer le nombre

de moles de THF et de H,O dans un volume de solution donné.
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11.3. Evaluation expérimentale des formules des hydrates CH;-CO,-THF et CH,-CO,
11.3.1. Hydrate mixte CH;-CO,-THF

Dans le but de déterminer la formule de I'hnydrate mixte CH4-CO,-THF formé dans notre
étude, nous avons effectueé des expériences a deux pressions initiales différentes pour des
solutions aqueuses contenant 19,2 % massique de THF, cette concentration correspondant a la
steechiométrie de 1'hydrate de THF (Dyadin et al., 1991 ; Kawamura et al., 2011). Une
formule moyenne de I'hydrate formé a été ensuite établie a partir de bilans de matiére réalisés
entre des points d'équilibre de chacune de ces expériences. Le protocole expérimental suivi ici
est similaire a celui déja décrit pour les expériences de formation/décomposition des hydrates.

Les conditions expérimentales sont :
Gaz : mélange 75-25
Volume de gaz : 299,7 + 0,9 cm®
Volume de solution : 65,0 + 0,1 cm®
Additifs : SDS (3000 + 100 ppm) + 19,20 £ 0,01 % massique THF
Agitation magnétique : 600 trs/min (avant formation d’hydrates)
Pression initiale : Pjaq = variable (4,00 — 4,60 + 0,03 MPa)
Température cible : Tiarg = 275,0 £0,2 K

La Figure 111-12 montre I'évolution de la pression et de la température en fonction du temps
au cours de 1’expérience. Aprés la phase de solubilisation a 293 K (point A & B), la consigne
de la température est abaissée a 275 K. La cristallisation de I’hydrate, repérée par une brutale
augmentation de la température, se produit autour de 288 K (point C). La température du
systeme rejoint ensuite la température de consigne ou la pression et la composition de la phase

gaz se stabilisent (point D).
On notera qu'aucun autre pic exothermique n'est observé, ce qui indique qu'un seul hydrate est

formé dans cette expérience. L'absence de I'hydrate binaire CO,-CH, est confirmée lors de la

remontee de la température (point D a E) ou aucun "pic" endothermique n'est observé.
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Figure 111-12. Variation de la pression et de la température en fonction du temps pour

I’expérience de détermination de la formule de I’hydrate mixte CH4-CO,-THF

Par ailleurs, lorsque le systeme rejoint la température initiale (point E, T = 293 K), on peut
constater que la pression ne retrouve pas sa valeur initiale, ce qui indique que 1’hydrate formé
au point C n’est pas dissocié. Pour décomposer cet hydrate, nous avons imposé au systéme
une température de 303 K. Lors de l'augmentation de la température (point E a F), il est
possible de distinguer une perturbation "endothermique" sur le profil de température (au

voisinage de 294 K) qui témoigne de la décomposition de I'nydrate.

La Figure I11-13 montre la courbe d'hystérésis correspondante a I'expérience de
formation/décomposition de I'nydrate de CH;-CO,-THF. Les lignes d’équilibre triphasique
H-L-V des hydrates purs de CH,4 et de CO; sont également représentées sur cette figure, ainsi

que des photos prises a différents instants du cycle.

On notera que si la solution est parfaitement transparente juste apres le chargement du
réacteur (photo A), celle-ci se trouble une fois que le CO, est solubilisé (photo B). La chute de
pression induite par la solubilisation du CO, dans cette phase aqueuse riche en THF (point A
a B) est sensiblement plus importante que celle constatée pour les systemes contenant 4 %

massique ou moins de THF, et ce en raison de la forte solubilité du CO, dans le THF (Matous
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etal., 1970 ; Gmehling et al., 1995 ; Lazzaroni et al., 2004). Au point B, I'arrét momentané de

I’agitateur magnétique fait apparaitre une séparation de phases au sein de la phase liquide
(photo B’).

(@)

Pressure (MPa)

—dr— Our experiment

2.00 —+— pure: CHA equilibrium
—+— pure: CO2 equilibrium
1.50 t t r t t
273 275 283 285 293 295 303

Temperature (K)

Figure 111-13. (a) Courbe d'hystérésis pour I'nydrate mixte CH4-CO,-THF et (b) photos prises

a différents instants du cycle de formation/décomposition

Différents auteurs ont étudié le systeme binaire THF-H,O (Matous et al., 1970 ; Gmehling et
al., 1995) et le systeme ternaire CO,-THF-H,O (Lazzaroni et al., 2004 ; Sabil et al., 2010(a)).
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Le THF est miscible a 1’eau en toutes proportions a température et pression ambiantes. En
I’absence de CO, le systeme THF-H,O présente une zone fermée dans 1’espace température-
composition (“close-loop™), ou le systeme démixte pour des températures comprises entre 345
et 410 K, donc deux phases liquides peuvent étre observées dans cette zone (Gmehling et al.,
1995). La présence de CO; réduit de fagon significative (jusqu'a plusieurs dizaines de degrés)
la température a laquelle le THF et I’eau forment ces deux phases liquides
(Lazzaroni et al., 2004).

En présence de CO,, il est donc observé 1’apparition rapide d’une phase liquide riche en eau et
d’une autre phase liquide riche en THF, cette derniére contenant la presque totalit¢ du CO;
dissous (la phase riche en eau est plus dense que celle riche en THF). Sur la photo B', la phase
supérieure trouble est donc la phase riche en THF et CO,; la phase inférieure étant par
conséquent celle riche en eau. Lors de l'abaissement de la température du systeme, la
cristallisation de I'hydrate (point C et photo C) se produit en dehors de la zone de stabilité des
hydrates de CO, et CH,4. Lorsque la température atteint une valeur voisine de 281 K, le
systeme pénétre dans la zone de stabilité des hydrates binaires de CO, et CH,. Cette partie de
la courbe d'hystéresis ne présente aucune perturbation thermique dans son profil, ce qui
confirme a nouveau qu'aucun hydrate autres que ceux formés au point C ne cristallise dans le

systeme.

L'hydrate relativement clair visible au début de la cristallisation (photo C) envahit
progressivement les hublots du réacteur (photo D), en formant des zones granuleuses
contrastées (claires et foncées), a mesure que la pression et la température diminuent. Comme
déja décrit plus haut, le passage de la teinte claire a foncée témoigne a priori de
I’enrichissement en gaz de l'hydrate. La photo prise au point E, lorsque la température du
systeme retrouve sa valeur initiale, montre clairement que I'nydrate formé recouvre encore
I'ensemble des hublots. Par ailleurs, la chute de pression constatée entre les points B et E

confirme que I'nydrate présent est un hydrate mixte CO,-CH,4-THF.

La littérature ne rapportant aucun travail sur les hydrates mixtes CO,-CH,4-THF, il ne nous ait
par conséquent pas possible de confronter nos observations et résultats a ceux obtenus par
d'autres chercheurs. On peut cependant trouver quelques articles concernant les hydrates
mixtes de CO,-THF et CH4-THF. Pour les hydrates de CO,-THF, Delahaye et al. (2006),
Sabil et al. (2010)(a), Sabil et al. (2010)(b), Torré et al. (2012) et Shin et al. (2009) ont
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proposé une structure sll avec les grandes cages occupées par le THF et les petites cages par
le CO, (démontré notamment par les mesures Raman réalisées par Shin et al. (2009)). Pour
les hydrates de CH4-THF, Seo et al. (2003) ont montré qu’a la concentration steechiométrique
(19,2 % massique) seuls des hydrates mixtes CH,-THF de structure sll se formaient, et ce
méme si les conditions de pression et de température imposées au systéme se trouvaient dans
le domaine de stabilité de I’hydrate de CH,4 pur. Ces mémes auteurs concluent a partir d'une
étude spectroscopique que le THF occupe seulement les grandes cages de la structure sll

formée et que le CH,4 occupe 60 % des petites cages.

Pour évaluer la formule de I'nydrate mixte CO,-CH,4-THF formé dans nos expériences, nous
avons réalisé des bilans de matiere entre les points A et D de la Figure I11-12. Les hypothéses
suivantes ont été prises pour effectuer ce calcul : (i) I'nydrate formé est de structure sll, (ii)
tout le THF et toute 1’eau présents dans le systeme sont consommés lors de la cristallisation
de I’hydrate et (iii) le THF occupe uniquement les grandes cages, et ce dans la proportion
steechiométrique (THF-17H,0). Ce dernier point implique que le gaz retiré de la phase
gazeuse occupe seulement les petites cages de la structure. Dans le Tableau Il1-2 sont
reportées pour les deux pressions initiales étudiées les conditions d’équilibre (pression et
composition de la phase gaz) obtenues & 275 K, une estimation de 1’occupation des petites
cages par les molécules de CO, et CHy, ainsi que la formule de I’hydrate déduite des bilans de
matiere réalisés. On obtient la formule moyenne suivante pour [’hydrate formé:

0,24CH, —0,96CO, —THF —17H,0 avec un taux moyen d’occupation des petites cages de

60 %. On notera que ce taux d'occupation est identique a celui trouvé par Seo et al., (2003)

pour I'nydrate binaire CH4-THF également de structure slI.

Tableau I11-2. Détermination expérimentale de la formule d’hydrate mixte CO,-CH;-THF de

structure sli

Equilibrium conditions at 275 K

Small cages

Initial Pressure (MPa} Pressure {(MPa}) Yoz (mole % COg) Hydrate formula

Occupancy (%)
4.00 282 717 70 0.25CH41.18C0;- THF-17H,0
4.60 3.06 717 50 0.18CH0.82C05-THF-17H, 0
average
occupancy 2

0.24CH,-0.96C0,-THF-17TH,0
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11.3.2. Hydrate binaire CH4-CO,

Pour établir la formule de I'hydrate binaire CH4-CO,, nous avons réalisé une série
d’expériences de formation d'hydrates pour différents volumes de phase aqueuse exempte de
THF. L'objectif était de trouver la quantité d'eau exacte telle que, pour la principale condition
de température utilisée pour former des hydrates dans cette thése (& savoir 275 K), toute I'eau
présente dans le réacteur soit convertie en hydrate, I'analyse chromatographique de la phase

gazeuse devant permettre ensuite de déduire la composition de I'hydrate formé.

Le protocole expérimental suivi ici est similaire a celui décrit pour les expériences de
formation/décomposition des hydrates. Toutefois, I'absence de THF dans la phase aqueuse, et
par suite de la formation de I'nydrate mixte CH4-CO,-THF promoteur de I'nydrate CO,-CH,4
recherché, nous a conduit a utiliser une étape préliminaire de formation de glace pour "forcer"
la cristallisation de ce dernier (Gnanendran and Amin, 2003). De ce fait, la température Tiarg
visée lors du refroidissement initial du systéeme est inférieure de quelques degrés a 273 K.
Ensuite, la température du systéeme est remontée et fixée a 275 K ou la composition de
I'nydrate CO,-CHj, est étudiée.

Dans toutes ces expériences, la présence de SDS s'est avérée necessaire pour empécher la
formation d'une crolte dhydrate a [linterface eau/gaz interrompant la réaction de

cristallisation.

Les conditions expérimentales sont :
Gaz : mélange 75-25
Volume de gaz : variable (324,7 — 299,7 + 0,9 cm®)
Volume de solution : variable (40,0 — 65,0 + 0,1 cm®)
Additifs : SDS (3000 ppm)
Agitation magnétique : 600 trs/min (avant formation des hydrates)
Pression initiale : Pjoag = 4,60 £ 0,03 MPa
Température cible : Tiarg = 275,0 0,2 K

La Figure 111-14 montre I'évolution de la pression et de la température en fonction du temps
pour deux volumes de solution différents, I'une des deux expériences (Figure I11-14(a)) ayant

nécessité plusieurs cycles de formation/décomposition de la glace avant de réussir a
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déclencher la cristallisation et la croissance de I'hydrate. Dans chaque cas, I'expérience est
arrétée et I'nydrate décomposeé, lorsque la pression et la composition du ciel gazeux sont
stables a la température imposée.
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Figure 111-14. Evolution de la pression et de la température en fonction du temps.
(a) Vsol=50 cm®, (b) Vsol = 65 cm®

La Figure 111.15 montre la partie avant décomposition des hydrates des courbes d'hystérésis
obtenues pour les différentes expériences réalisées. La ligne d’équilibre triphasique H-L-V de
I'nydrate CO,-CHy, prédite par la corrélation empirique d’Adisasmito et al. (1991) pour le
mélange gazeux composé de 65,2 % molaire de CO, et de 34,8 % molaire de CH,4 (qui est la
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composition finale de la phase gazeuse mesurée a la fin de la formation des hydrates pour la
solution de 65 cm®), ainsi que la ligne d'équilibre de la glace sont également représentées sur
cette figure.

Pour des raisons de clarté, les lignes d’équilibre triphasique H-L-V prédites pour les
compositions finales des mélanges gazeux obtenues avec un volume de solution différent de
65 cm® ne sont pas représentées sur cette figure (ces lignes étant en effet trés proches de celle
tracée sur le graphe). Toutefois, I'écart absolu entre la pression d'équilibre mesurée et la
pression correspondante prédite par la corrélation d'Adisasmito et al. (1991) a 275 K est
donné pour chaque expérience realisée dans le Tableau 111-3 (colonne AD(%)). Dans tous les
cas étudiés, une fois la cristallisation de I’hydrate déclenchée, les conditions de pression et de
température du systéme tendent a se rapprocher de la courbe d’équilibre H-L-V. La pression

finale est d'autant plus proche de cette courbe que le volume de solution est éleve.

---40cm3
---50cm3

--- 60 cm3

--- B3 cm3

HLY equilibarium
------- e point

250 4

Pressure (MPa)
(]
[
L]

I T

200

1.50
268 273 278 233 288 293

Temperature (K}

Figure 111-15. Courbes d'hystérésis en fonction du volume de la phase aqueuse”

On notera que pour les volumes de 40 et 50 cm?, la pression se stabilise nettement au dessus
de la pression d’équilibre donnée par la courbe H-L-V correspondante (voir la colonne
AD(%) du Tableau 111-3). Les volumes de 60 et 65 cm® conduisent & des pressions finales

proches I'une de l'autre et situées au voisinage immédiat de la courbe H-L-V pour le premier

* Pour des raisons de clarté, la partie de la courbe d'hystérésis correspondant & la décomposition de I'hydrate n'a
pas été représentée.
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volume, et sur cette courbe pour le second®. Ces résultats suggérent que pour les volumes de
solution de 40, 50 et 60 cm?®, la (quasi-)totalité de I'eau présente dans le systéme est convertie

en hydrate et que pour le volume de 65 cm® ce n'est plus le cas (il reste de 1’eau résiduelle).

Des bilans de matiére ont été réalisés pour les expériences dans lesquelles le volume de
solution est de 40, 50 et 60 cm®, en supposant la conversion totale de 1’eau en hydrate. Cette
hypothese implique que les moles de gaz retirées du ciel gazeux participent toutes a la

structure de I’hydrate formé.

Dans le Tableau 111-3 sont reportés pour chacune des expériences réalisées, la pression et la
composition de la phase gazeuse mesurées a 275 K, la pression d'équilibre calculée a partir de
la corrélation d’Adisasmito et al. (1991) pour la composition de la phase gazeuse mesurée,
I'écart absolu entre la pression d'équilibre mesurée et la pression d'équilibre prédite, le taux de
conversion d'eau en hydrate estimé. Le nombre d’hydratation (calculé en considérant que
I'hydrate formé est de structure sl) et la formule de 1’hydrate déduits des bilans de matiére. La
moyenne des nombres d'hydratation obtenus permet d'établir la formule suivante pour
I’hydrate binaire CO,-CH, formé dans nos expériences : 0,20CH, —0,80CO, —7,32H,0 .

Tableau I11-3. Détermination expérimentale de la formule de I’hydrate

binaire CO,-CH,

Equilibrium conditions at 275 K

Our data Theoretical data (Adisasmito et al., (1991))

Viizo (€m?) Payp (MPa) ycoz (mole % CO;) Peq (MPa) AD (%) wieo () b Hydrate formula
40 2.84 £9.49 1.84 54.3 100 7.36 0.19CH4-0.81C05-7 36H;0
50 237 68.05 1.86 27 4 100 7.19 0.20CH4-0.80C05-7 . 18H;0
B0 1.98 B5.81 1.88 5.3 100 7.40 0.20CH40.80C05-7 40H;0
65 1.90 B5.16 1.89 05 =100

AL =[Py - Py BPeql?100 average N 7.32

0.20CH,-0.80C0,-7.32H,0

Le nombre d’hydratation moyen de 7,32 obtenu ici est supérieur a 5,75 qui est la valeur
minimale admissible pour un hydrate de structure sl (Sloan, 1998(b) ; Lee et al., (2003) ;

Sivaraman, 2003). Comme attendu, le taux d'occupation de I'nydrate binaire formé n'est donc

® La corrélation d’ Adisasmito et al. (1991) fournit pour les systémes CO,/CH,/H,O les pressions d'équilibre avec

une incertitude de 1,3 % selon les auteurs.
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pas maximal. Sum et al. (1997) ont utilisé la spectroscopie Raman pour mesurer 1’occupation
des cages et déterminer le nombre d'hydratation des hydrates de gaz formés a partir de
mélanges de CO, et CH4 pour différentes concentrations en CO, et pour plusieurs
températures de formation. Ces auteurs ont obtenu des valeurs du nombre d’hydratation
comprises entre 7,27 et 7,45. La valeur déduite de nos expériences (7,32) est donc cohérente

avec les données de la littérature.

Dans le Tableau Il11-4 est reportée la composition en CO, de la phase hydrate aux mémes
conditions de pression et de température (1,90 MPa et 275 K), formée a partir d'un mélange
CO,-CH, (sans tenir compte du nombre de moles d’eau impliquées dans la structure de
I'nydrate formé), déterminée expérimentalement ou par modélisation (différents auteurs).
L’¢écart absolu entre la valeur que nous avons obtenue et celle donnée par chaque auteur est

aussi presenté.

Table I11-4. Comparaison de données de la composition de la phase hydrate

(sans tenir compte de la quantité d’eau impliquée dans la structure de I'nydrate formé)

Hydrate phase

Authors
Zzoz (mole % COg)* AD (%)
Cur data 80.0
Seo et &l (2001(a)) 93.2 228
CSMGerm model (2003) g3.2 4.0
Belandria et &/ (2011} 83.1 39
Herri et &l (2011) 74.0 75

* water free base

La valeur que nous avons obtenue présente un écart de plus de 20 % avec celle publiée par
Seo et al. (2001(a)). Comme déja précisé dans le chapitre I, on notera que les données
publiées par ces auteurs ont été remises en question (Belandria et al., 2011 ; Herri et al.,
2011 ; Yingxia and Zhang, 2011 ; Kwon et al., 2011), notamment en raison du protocole

expérimental utilisé pour récupérer les échantillons d’hydrates a analyser.
Globalement, la valeur déduite de nos experiences est cohéerente avec celles données par les

autres auteurs, qu'elles soient issues de modélisation (par utilisation du modéle CSMGem
(Sloan and Koh, 2008 ; Yingxia and Zhang, 2011) ou d'expériences (Belandria et al., 2011 ;
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Kwon et al., 2011 ; Herri et al., 2012). Ceci valide le protocole expérimental utilisé dans notre

travail.

I11. Vérification du modéle semi-empirique pour I’expérience type

Afin de vérifier le modele semi-empirique développé pour quantifier la quantité d'eau

convertie en hydrates, il est nécessaire de resoudre le bilan de matiére présenté dans

I’équation III-8, en utilisant les hypotheses et toutes les informations supplémentaires

développées tout au long du chapitre. Nous présentons ici les différentes étapes de

I’algorithme de calcul établi pour résoudre ce bilan de matiére :

1.

A partir des conditions initiales de pression (Pjoad), température (Tinit) €t composition
init

en CO; de la phase gazeuse (Yco,) et du volume de cette phase (V), il est possible,

moyennant l'utilisation d'une équation d'état (ici Peng Robinson), de calculer le

nombre de moles de CO, (nigg;) et de CH, (n‘C”Q}A) présentes dans cette phase

initialement.

Connaissant le volume de la solution aqueuse et la concentration de THF
(V,inI'HF]), nous pouvons calculer le nombre de moles d’eau et de THF
initialement présentes dans la phase liquide (n,‘j‘:g .t ) en utilisant I’équation 111-17

du modele mathématique de densité.

Pour initialiser le calcul, nous fixons arbitrairement la valeur de (yc“gf') a la

composition initiale de la phase gazeuse.

A partir de la température finale imposée (T ) et de la composition de la phase

targ
gazeuse supposée a l'étape précédente, nous pouvons estimer la pression finale ou

pression d’équilibre du systeme (Peq), en utilisant la corrélation d'Adisasmito et al.

(1991) (Eq. 11-11).
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Les nombres de moles de CO, et de CH,4 présents dans la phase gazeuse a I’équilibre

(néoz,ngw) sont déduits des conditions finales (Peq,Tta,g,yCﬁ(”)j',V) en utilisant

1I’équation de Peng Robinson (PR-EO0S).
Le nombre de moles de THF initial (n}r,‘jtF) permet de calculer le nombre de moles

sl sll sll sl

des différents composés (ncoz,nCHA,nHzo,nTHF) présents dans I'nydrate de structure

sIT formé, en utilisant la formule établie pour I’hydrate mixte CO,-CHs-THF, a

savoir: 0,24CH, —0,96CO, —-THF —-17H,0.

sl init sl

A partir dela relation (nCH4 =Ngy, _nCH4) et en utilisant la formule
0,20CH, —0,80CO, —7,32H,0 établie pour I’hydrate binaire CO»-CH, de structure

sl formé, nous pouvons calculer le nombre de moles des différents composés

sl sl sl

présents dans cet hydrate (ncoz Nk, 1N )

Les nombres de moles finaux de CO, et de H,O présents dans la phase
liquide (nCLOZ , n,:zo) peuvent étre alors déduits des expressions suivantes :

L init \% sl sl
Neo, = Neco, —Neo, —Neo, —Neo
2 2 2 2 2
nt =Mt _pY st s (Eg. I1-18)
H,0 — "'H,0 H,0 H,0 H,0

Les valeurs ng, et n; , permettent ensuite de calculer le rapport de solubilité xgiggn

défini par 1’équation IT1-19, a partir du bilan matiere :
L

. n
Xoe" = — 2+ (Eqg. 111-19)

L
nHZO

Pour les conditions finales(P,,T ,ycﬁgj',v), nous pouvons calculer ce méme

eq’ 'targ

rapport de solubilite x., mais cette fois a partir de I'équation I11-15 établie dans le

modele de solubilité.
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bilan

11. On compare alors les valeurs des rapports de solubilité (xco2 Xco, ) calculés dans les

; R .. ; 2 B
étapes 9 et 10. Tant que le critere de convergence choisi ‘xg'(')j“ — xcoz‘ <107 n’est

pas satisfait, les calculs sont recommencés a partir de I’étape 3 (processus itératif a

réalisé par le solveur d’Excel).

12. Le taux de conversion de ’eau en hydrates (ero) peut étre alors calculé en utilisant

I’équation suivante :

sl sl init L

n
Tho = — 2 *100 = 22 %100 (Eg. 111-20)
H,0 nHZO

La Tableau I11-5 confronte les conditions d'équilibre (pression et composition de la phase
gazeuse) ainsi que la quantité de gaz retirée mesurées pour I’expérience type (3000 ppm de
SDS et 4 % massique de THF) (Figure 111-1) avec celles calculées en utilisant le modele semi-

empirique et I’algorithme de calcul détaillé précédemment.

Tableau I11-5. Comparaison des données expérimentales et des données issues du

modele semi-empirique

Data Pressure (MPa) ycoz (mele % COz)  Gas removed (mole)
Experimental 1.86 E7.B4 0.338

todel 1.60 B6.15 0.349

AD {%) 3.3 23 3.1

L'écart entre les valeurs expérimentales et les valeurs prédites est inférieure a 4 %, ce qui
valide I'approche utilisée. Les taux de conversion de 1’eau en hydrate (en % molaire) estimés

pour ’expérience type sont donnés dans le Tableau III-6.

Tableau I11-6. Taux de conversion de I’eau en hydrate estimés pour l'expérience type

Hydrate <t H:O (mole %)

s F2.8

sl| 17.7
Total

(sl + sl f05
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L'estimation du taux de conversion total de I'eau en hydrate donne pour cette expérience une
valeur de 80,5 %. Comme attendu, la plus grande quantité de I'eau convertie se trouve dans
I'nydrate de structure sl. Le calcul montre également que la quantité d'eau convertie dans la

structure de sll n'est pas négligeable (17,7 %).

La Figure 111-16 montre la répartition du CO, et CH, retirés de la phase gazeuse entre les
phases liquide, hydrate de structure sll, et hydrate de structure sl présents a la fin de
I’expérience type. Cette répartition a été estimée a partir les résultats expérimentaux obtenus
ci-dessus et en utilisant le modele thermodynamique semi-empirique développé. Plus de 85 %
de la quantité totale de gaz retirée se trouve dans I'hydrate de structure sl, 12,3 % dans
I'nydrate de structure sl et pres de 3 % dans la phase liquide. Notons que si on ne considere
que les gaz contenus par les phases liquide et solides présentes a la fin de I'expérience, le CO,
est largement majoritaire par rapport au CH, avec 80 % dans I'hydrate de structure sl, 80 %

dans I'hydrate de structure sll et 100 % dans la phase liquide.

0.40

0.33
OcCH4

0.30 4

aco2
0.23 4

0.20 4

013 4

Gas removed
distribution {(mole)

010 4

003 4

0.0a e T T
Licquticd =l hydrate 2l hydrate
Phase {}

Figure 111-16. Répartition du CO, et CH, retirés entre les phases liquide,
hydrate sl et hydrate sl

Comme il sera détaillé dans le chapitre 1V, le modéle développé a été validé et vérifié pour
différentes conditions opératoires (pressions de chargement et températures de formation de
I’hydrate binaire CO,-CH,) et pour plusieurs concentrations de THF. Dans tous les cas,
I'erreur obtenue entre les valeurs expérimentales et prédites de la pression, de la composition

de la phase gazeuse et de la quantité de gaz retirée est inférieure a 3 %.
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CHAPITRE IV

EVALUATION DES ADDITIFS THERMODYNAMIQUES ET
CINETIQUES

Ce chapitre est dédi¢ a I’étude de I’'influence des différents additifs cinétiques et

thermodynamiques sélectionnés au chapitre | ainsi que de certaines de leurs combinaisons sur

la cinétique de formation des hydrates et sur la sélectivité de la capture vis-a-vis du CO,.

Trois parametres, Notés tspy, toy €t d%t, sont utilisés pour comparer les cinétiques de

formation obtenues dans les différents cas :

(i)

(ii)

les parameétres tsoy €t tgge, représentent le temps (en minutes) nécessaire pour que
respectivement 50 % et 90 % de la quantité totale du gaz retirée de la phase gazeuse a la
fin de chaque expérience ait disparu de cette phase. Ces deux parametres sont calculés a
partir du tracé de la fonction de distribution cumulée de la quantité de gaz retirée en

utilisant la formule suivante :

My removed (%) = M %100 (Eq V- 1)
n

removed | t .

le paramétre d%t’ exprimé en moles par minute, correspond a la vitesse maximale de

consommation du gaz. Il est calculé par régression linéaire autour du point d'inflexion

de la courbe représentative de la quantité molaire de gaz retirée en fonction du temps.

Les incertitudes expérimentales maximales correspondant aux parametres tsoy, toos et d%t

ont été estimées, respectivement, a 2%, 5% et 10 % Ces valeurs prennent en compte la

reproductibilité des expériences.

La Figure IV-1 repere graphiquement les trois parametres pour une expérience type d'étude de

la cinétique de formation des hydrates.
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Figure IV-1. Détermination graphique de tsog, toos, et d%t pour une expeérience type

La sélectivité de la capture vis-a-vis du CO, est, quant a elle, évaluée a l'aide de I'équation
[11-2 du chapitre III. Le taux de conversion de I’eau en hydrate et la répartition de la quantité
de gaz retirée entre les phases liquide, hydrate sl et hydrate sll présentes a la fin de chaque
expérience, sont également estimés en utilisant le modele thermodynamique semi-empirique

développé au chapitre I1I.

Dans la premiére partie de ce chapitre, les différents additifs thermodynamiques (THF, DIOX,
CP et m-THF) sont combinés au SDS. Nous présentons tout d'abord une étude détaillée du
systtme THF-SDS ou I’effet de la concentration de ces deux additifs et des conditions
opératoires (pression et température) est évalué. Les combinaisons des trois autres additifs
thermodynamiques avec le SDS sont ensuite étudiées pour deux concentrations (a une
pression de chargement fixée) et trois niveaux de pression (a une concentration d'additif
fixée). Une comparaison des différents résultats et comportements observés est proposée en

fin de cette partie.
Dans la seconde partie du chapitre, les deux autres additifs cinétiques sélectionnés (SDBS et

DATCI) sont combinés au THF et testés a différentes concentrations, toutes les autres

conditions restant par ailleurs constantes (pression de chargement, température cible,
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concentration de THF). Une comparaison des résultats obtenus et observations réalisées avec

les différents additifs cinétiques testés dans cette these est proposee en fin de cette partie.

Pour tous les systéemes étudiés dans ce chapitre, le gaz utilisé reste le mélange 75-25, les
volumes de gaz et de solution valent respectivement 299,7 + 0,9 cm® et 65,0 + 0,1 cm®, et la
solution est maintenue sous agitation a l'aide d'un barreau magnétique tournant & 600 trs/min
jusqu'a l'apparition des premiers hydrates. Les variables étudiées (concentration, pression,

température) et leur domaine de variation sont indiqués dans les différentes parties.

Le protocole expérimental est en tout point identique (sauf mention particuliere) a celui décrit
dans le chapitre 1l et déja utilisé pour I'expérience type réalisée avec le mélange THF-SDS
(chapitre I11).

Partie A : Systeme additifs thermodynamiques-SDS

Nous évaluerons dans cette partie I'effet de la combinaison du SDS avec les différents additifs
thermodynamiques (THF, DIOX, CP et m-THF) sélectionnés dans le chapitre Il sur

I'efficacité de la capture du CO, pour différentes conditions expérimentales.

I. Systétme THF-SDS

1.1. Effet de la concentration de SDS

Pour cette étude, la concentration de THF a été maintenue constante et égale a 4 % massique
et les concentrations de 0, 500, 1000, 1600, 3000 et 4800 ppm de SDS ont été utilisées. La

pression de chargement des gaz Pjoaq @ €té fixee a 4 MPa et la température cible Tiag & 275 K.

La Figure VI-2 montre (a) la variation de la quantité de gaz retiree en fonction du temps et (b)
la vitesse de consommation du gaz pour les différentes concentrations de SDS testées. Les

données quantitatives extraites de ces expériences sont présentées dans le Tableau IV-1.
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Figure IV-2. (a) Quantité de gaz retirée de la phase gazeuse en fonction du temps et (b)

vitesse de consommation du gaz pour les différentes concentrations de SDS testées. La

concentration de THF est constante et égale a 4 % massique

La Figure 1V-2(a) montre que suivant la concentration de SDS utilisée la cinétique de

formation des hydrates peut sensiblement différer d'un cas a l'autre. Comme déja vu dans le

chapitre 111, en I'absence de SDS et bien qu'il y ait eu une formation d'hydrates due a la

présence du THF, aucune consommation de gaz significative n'est mesurée.
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Lorsque les deux additifs sont présents, la quantité totale de gaz retirée est, aux incertitudes
prés, la méme dans toutes les expériences (voir le Tableau 1V-1). On peut cependant constater
que pour la plus faible concentration de SDS testée (500 ppm), la cristallisation de I'hydrate
permettant la consommation rapide d'une quantité importante de gaz est fortement retardée

comparé aux autres concentrations de SDS.

La Figure IV-2(b) montre que la vitesse de consommation du gaz d%t croit rapidement avec

la concentration jusqu'a environ 1000 ppm de SDS, passe par une valeur maximale pour les
concentrations comprises entre 1600 et 3000 ppm et tend a décroitre au-dela. On notera que

pour 3000 ppm de SDS, les valeurs de t.,, et ty,, sont minimales (Tableau 1V-1).

La sélectivité de la capture est quant a elle voisine de 4 dans tous les cas ou le SDS est
présent, ce qui confirme que ce tensioactif n'impacte pas, ou du moins pas significativement,

la composition des hydrates formés.

Le modéle thermodynamique semi-empirique utilisé ne dépend que de la pression de
chargement initiale, de la température cible, la composition initiale du gaz et de la
concentration de THF. C’est pour cette raison que, lorsque ces parametres sont laissés
constants, la valeur du taux de conversion d'eau en hydrates calculée reste la méme (ici 78 %)
quelle que soit la concentration de SDS utilisée. Le modéle montre que la majeure partie du
gaz retiré est contenue par I'hydrate de structure sl (84,2 % de la quantité totale de gaz

retirée). L'hydrate de structure sl en contient 12,7 % et I'eau résiduelle 3 %.

Tableau IV-1. Conditions a I’équilibre et valeurs de tsgo, togo et d%t pour les différentes

concentrations de SDS testées

Equilibrium conditions Using the semi-empirical model

[SDS]  Pexp yoo:  gas removed Selectivity  tsp,  taom  dn/dtt107® thzg  Gas removed distribution (mole %)

(wt.%s) (MPa) (mele %) mole (%)} (nCOznCHg) (min} (min} (mole/min} {mole %) L sl sll
0 330 723 0084 106 131 - - 0.000
500 1.82 67.2 0337 564 4.0 356 389 4.563
1000 1.88 B7.1 0336 551 4.1 185 214 5645 78.0 3.0 84.2 127
1600 1.84 B7.3 0340 5589 40 179 207 6.503
3000 1.86 677 0338 555 3.9 169 198 B.572
4800 1.87 B3.2 0332 5489 38 174 210 5642

85



Chapitre IV

Si le SDS joue un r6le déterminant dans le processus d’enclathration du gaz, son mécanisme
d'action n'est pas bien compris pour le moment. Un des mécanismes possibles (Torré et al.,
2012) serait que I’anion DS’ s’adsorbe sur la surface des hydrates mixtes formés, comme cela
a déja été montré expérimentalement pour les hydrates de THF pur (Zhang et al., 2008) et les
hydrates de cyclopentane (Lo et al., 2010). L'adsorption des anions DS’ serait responsable de
la cristallisation des hydrates en grains séparés (et non plus en masse comme en l'absence de
SDS) et leur conférerait des propriétés antiagglomérantes (Anklam et al., 2008) conduisant a
la formation d'une structure poreuse ouverte. L'eau libre imbiberait alors par effet capillaire
cette structure (mouillable a I'eau) formant ainsi une large surface d'échange gaz/liquide
favorable & la poursuite de cristallisation de I'eau en hydrate. D'autres observations directes,
effectuées au notre laboratoire sur la formation de I'nydrate de CO, (Torré et al., 2012) et sur
I'nydrate de C3Hg (Gayet et al., 2005) en présence de SDS, abondent dans le sens de ce

mécanisme que I'on peut qualifier de "capillary driven".

Il est intéressant de noter que ce mécanisme est effectif a des concentrations de SDS a priori
bien inférieures a la concentration micellaire critique (CMC) du SDS, qui vaut 2300 ppm dans
des conditions "normales"” (sans THF, ni CO; et a 298 K). C'est probablement encore le cas
aux conditions de ces expériences puisque la présence de THF et la dissolution du CO,, qui
accroissent la polarité de la phase aqueuse, doivent a priori induire une augmentation de la
valeur de la CMC comparé aux conditions "normales™ (Naorem et al., 2006 ; Bakshi et al.,
1993).

Par ailleurs, la température de Krafft du SDS dans une solution a 4 % de THF et aux
conditions de pression ambiantes (sans CO,) a été déterminée a Ty = 280 £ 1 K (voir Annexe
A-3). Il est donc possible, qu'a la température Tiarg (<Tk) imposée pour cette étude, que le SDS
ne puisse étre présent sous forme micellaire (puisqu’il est précipité) a aucune des

concentrations testées.

1.2. Effet de la concentration de THF

Pour cette étude, la concentration de SDS a été maintenue constante et égale a 3000 ppm et
les concentrations de 1, 2, 4 et 19,2 % massique de THF ont été utilisées. Pjoad et Tiarg ONt pour

valeur respective 4 MPa et 275 K. Notons qu'a la concentration de 19,2 % massique, la
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solution démixte en deux phases distinctes en présence de CO,. La Figure 1VV-3 montre (a) la
variation de la quantité de gaz retirée et (b) le profil de température en fonction du temps pour
les différentes concentrations de THF testées. Les données quantitatives extraites de ces

expériences sont présentées dans le Tableau 1V-2.
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Figure 1V-3. (a) Quantité de gaz retirée de la phase gazeuse en fonction du temps et (b)
comportement de la température pour les différentes concentrations de THF testees. La

concentration de SDS est constante et égale a 3000 ppm
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La Figure 1V-3(a) montre que la quantité totale de gaz consommée est beaucoup plus élevée
pour les systemes contenant les deux additifs que pour celui contenant le SDS seul. Pour les
concentrations de THF de 1 a 4 % massique, la quantité de gaz consommée augmente

légérement avec la concentration de THF (voir Tableau 1V-2).°

Pour 19,2 % de THF, qui correspond a la quantité steechiométrique nécessaire a la formation
de I'nydrate de THF (de formule THF-17H,0), a priori seul I'nydrate mixte CH;-CO,-THF se
forme. Cela entraine une diminution sensible de la quantité totale de gaz retirée comparé aux
trois autres concentrations de THF pour lesquelles I'hydrate binaire CO,-CH,4 se forme en

quantité importante.

On notera que l'instant auquel se produit le déclenchement de la consommation de gaz dépend
de la concentration de THF : il se produit d'autant plus tard que la concentration de THF est
basse. Ce comportement est le résultat de la baisse de I'effet thermodynamique du THF
lorsque sa concentration décroit : plus celle-ci est basse moins la courbe d'équilibre du
premier hydrate formé est décalée vers les températures élevées, ce qui demande alors
d'imposer une température plus basse pour déclencher la cristallisation. C'est la raison pour
laquelle on voit sur la Figure 1V-3(b) la cristallisation se produire sur le palier de température
pour 1 % de THF alors qu'elle se produit lors de la descente en température pour les

concentrations de THF plus élevées.

Tableau IV-2. Conditions a I’équilibre et valeurs de tsgo, togo €t d%t pour les différentes
concentrations de THF testées

Equilibrium conditions Using the semi-empirical model

[THF]  P.. vooz  gas removed Selectivity  tsgg e dn/dtt10F 14zp  Gas removed distribution (mole %)

(wt.%) (MPa) (mole %) mole (%) (nCOz/nCHs) (min) (min} (mole/min} (mole %) L sl sl
ooo 34 711 0084 138 270 - - - 0.0 100.0

1.00 1.85 G647 0324 547 45 205 239 4672 68.7 43 925 3.2
2.00 1.87 G4 0328 548 43 1|81 217 4902 72.8 3.7 a0.0 6.3
4.00 1.85 B77 0340 E55 39 1893 193 5572 80.5 25 851 12.3
1920 282 717 0188 76 45 136 176 3.718 100.0 - - 100.0

® On notera, méme si cela n'est pas donné dans le Tableau IV-2, que comme pour I'expérience type présentée au
chapitre 111, la pression finale mesurée dans le réacteur pour chacune de ces trois concentrations de THF
correspond & la pression d'équilibre de I’hydrate binaire CO,-CH, calculée en utilisant la corrélation
d’Adisasmito et al. (1991) (Eq. I11-11 du chapitre 111) avec la composition finale mesurée pour la phase gazeuse
correspondante.
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L'amplitude et la surface des pics de température observés lors des différentes expériences
(Figure 1V-3(b)) suggérent que la quantité d'hydrate mixte CH4-CO,-THF formé augmente
avec la quantité de THF présente dans le systéme. Les calculs effectués a I'aide de notre
modele semi-empirique confirment cette tendance en donnant des taux de conversion d'eau en
hydrate mixte CH;-CO,-THF variant de 4,3 % molaire a 17,7 % molaire lorsque la
concentration de THF varie de 1 a 4 %. Pour 19,2 % de THF, (quasi)totalité de I'eau est

transformée en cet hydrate mixte.

Comme le montrent a la fois la Figure 1V-3(a) et les valeurs du paramétre cinétique d%t

présentées dans le Tableau IV-2, la vitesse de consommation du gaz augmente
significativement (environ 40 %) lorsque la concentration de THF passe de 1 a 4 %. Cette
augmentation de vitesse d’enclathration a également été observée lors des expériences

conduites avec du CO, pur en mode semi-continu (Torré et al., 2012). Pour 19,2 % de THF,

dndt chute fortement et prend une valeur quasiment deux fois inférieure a celle obtenue a
4 % de THF. Il existe donc une concentration de THF optimale, située entre 4 et 19,2 %, pour
laquelle d%t passe par une valeur maximale. Nous n'avons pas recherché cette valeur

puisque notre objectif est de travailler avec des concentrations de THF faibles (de 1’ordre de

quelques pourcents massique).

Avec le mécanisme précédemment proposé, a savoir, la formation d’un hydrate mixte
CO,-CH4-THF suivie (quand le THF est utilisé en combinaison avec le SDS) par celle d’un

hydrate binaire CO,-CH, au cours de laquelle la consommation du gaz se produit,

l'augmentation de d”dt (lorsque la concentration de THF varie de 1 a 4 %) ne peut pas étre

attribuée a un effet cinétique direct du THF, puisque ce dernier est supposé étre consommé en
totalité lors de la formation de I'hydrate mixte. Cette augmentation pourrait étre liée a la plus
grande gquantité d'hydrate mixte CO,-CH,4-THF initialement formée qui permettrait de générer
une plus large surface d'échange gaz-liquide favorable au mécanisme “capillary driven”

précédemment décrit.

Un autre possibilité pour expliquer cette augmentation de dndtserait que la coexistence des

deux structures d'hydrates (sll et sl) dans le réacteur conduise a la formation d'une forme
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solide de porosité globale plus fine (comme cela a déja été observé par d'autres auteurs

(Schicks and Ripmeester, 2004)), donc favorable au mécanisme "“capillary driven".

La présence de THF induit une forte diminution de la valeur du parametre de sélectivité (S),
qui passe de 27 pour la solution sans THF a 4,6 pour celle qui en contient 1 %. Il est
également noté une faible diminution de la sélectivité lorsque la concentration en THF passe
de 1 & 4 %. Ce comportement est la conséquence directe a la fois de la diminution de la
quantité d'eau libre résiduelle (100 % d'eau libre a 0 % de THF, 31,3 % a 1 % de THF, et 19,5
% a 4 % de THF) — et donc de la plus faible quantité de CO retirée de la phase gazeuse par
solubilisation qui en résulte —, et de la proportion de CH,4 non négligeable (1 mole de CH,4
pour 4 mole de CO,) contenue par les deux hydrates formés. A 19,2 % de THF, la valeur de S
obtenue correspond a la formule de I'hydrate CO,-CH,4-THF déterminée au chapitre I11 pour la
pression de chargement de 4 MPa. La sélectivité de la séparation variant en sens contraire de
la conversion d’eau en hydrates (du moins pour les concentrations de THF de 1 a 4 %), la
recherche d'un compromis entre la sélectivité du procédé et la conversion d’eau en hydrates
sera donc un point important a considérer dans la perspective d'un éventuel développement de

ce procedé.

1.3. Influence des conditions opératoires

Cette section présente I'influence de la pression de chargement du mélange de gaz (P,,,) et

de la température cible du réacteur (T ) sur la cinétique de capture des gaz, la quantité de

targ
gaz retirée et la sélectivité de la séparation. Les concentrations des additifs ont été fixées a
3000 ppm de SDS et 4 % massique de THF de maniére a maximiser la vitesse de

consommation du gaz, comme cela a été montré dans les deux paragraphes précédents.

1.3.1. Influence de la pression

Nous étudions ici I'influence de la pression de chargement du mélange de gaz (P,,,). Trois

niveaux de pression ont éte envisagés pour cette étude: 3, 3,5 et 4 MPa ; Tiarg est fixée a 275
K.
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La Figure V-4 montre 1’évolution de (a) la pression du réacteur et (b) de la quantité de gaz

retirée en fonction du temps pour les trois expeériences, et le Tableau 1V-3 présente les
données obtenues.
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Figure IV-4. Evolution (a) de la pression du réacteur et (b) de la quantité de gaz retirée de la

phase gazeuse en fonction du temps pour les différentes pressions de chargement du réacteur
testées. Les concentrations de SDS et THF ont éte fixees a 3000 ppm et 4 % massique,

respectivement
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Tableau IV-3. Conditions a I’équilibre et valeurs de tsoop, toos et d%t pour les différentes
pressions de chargement du réacteur testées

Equilibrium conditions Using the semi-empirical model

[Piczdl  Pexp vooz  gas removed Selectivity  tsgg e dn/dtt10F 14zp  Gas removed distribution (mole %)

(MPa) (MPa) (mole %) mole (%) (nCOz/nCHs) (min) (min} (mole/min} (mole %) L sl sl
3.00 1.85 G35 010 372 52 168 200 2395 38.5 16.9 577 254
350 1.85 EB72 0225 455 48 w0 20 3324 h2.2 TR 71.3 189
4.00 1.86 G677 0338 555 3.9 16 128 6.572 80.5 25 85.1 12.3

Ces expériences montrent que : (i) la chute de pression, donc la quantité de gaz retirée,

augmente avec P, .4, (ii) la pression a I'équilibre est, aux incertitudes pres, la méme dans les
trois cas étudiés, (iii) la vitesse de consommation du gaz augmente avecP,,, et (iv) la

sélectivité de la capture diminue quand P_,,augmente.

Le point (i) s'explique par le fait que 1’augmentation de P, entraine une augmentation

significative du taux de conversion de 1’eau présente en hydrate (80,5 % de conversion a 4

MPa contre 38,5 % de conversion a 3 MPa).

L'invariance observée de la pression d'équilibre avec P_,, (point (ii)) résulte probablement de
I'incertitude expérimentale sur la mesure des pressions qui ne permet pas de détecter de trop
faibles variations de cette grandeur physique. La composition globale finale du systéme
changeant avec la pression de chargement du réacteur, il est tres peu probable que la pression

d'équilibre soit exactement la méme pour les différentes pressions de chargement utilisées.

L'augmentation de la vitesse de consommation du gaz (point (iii)) résulte de l'application
d'une force motrice plus élevee lorsque B,,, augmente a Tiarq fixée. En effet, la force motrice
est proportionnelle a la différence entre la température d'équilibre de I'nydrate (Kashchiev et
and Firoozabadi, 2007), qui augmente avec la pression, et la température dans le réacteur.

La diminution de la sélectivité lorsque P,,, augmente (point (iv)) est, comme précedemment,
due a la baisse de la quantité d'eau libre résiduelle, qui entraine une chute de la quantité de
CO;, retirée de la phase gazeuse par solubilisation : selon notre modele 16,9 % du gaz retiré de
la phase gazeuse se trouve dans I'eau libre résiduelle a 3 MPa contre 2,6 % a 4 MPa, ce qui

(converti en nombre de moles) représente trois fois plus de gaz solubilisé a 3 qu'a 4 MPa.
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1.3.2. Influence de la température

L'influence de la température cible du réacteur (T ) sur le processus a été étudiée pour des

targ

températures égales a 275, 277, 279, 281 et 283 K. La pression initiale Py,q st fixée a 4 MPa.

Le comportement de la pression dans le réacteur en fonction du temps pour les différentes
températures cibles est présenté sur la Figure 1V-5(a) et les résultats sont résumés dans le
Tableau 1V-4. Pour chaque température testée, la Figure 1V-5(b) montre le diagramme
pression-température établi a partir des conditions finales obtenues pour chaque expérience.
Sur cette figure sont également représentées les courbes d'équilibre H-L-V des hydrates de
CH, et de CO, purs, ainsi que celles des hydrates binaires CO,-THF obtenues a 4 % massique
de THF (Torré et al., 2012) et CH4-THF a 4,2 % massique de THF (de Deugd et al. 2011).
Malheureusement, nous n’avons pas trouvé dans la littérature de données d'équilibre H-L-V
pour les hydrates mixtes CO,-CHy-THF.

Les résultats présentés dans le Figure IV-5 et Tableau 1\VV-4 montrent que l'augmentation de
Tiarg diminue trés fortement la quantité de gaz retirée. Par exemple, plus de 55 % de la
quantité de gaz initialement chargée dans le réacteur sont retirés de la phase gazeuse a 275 K
contre 27 % a 279 K. L'augmentation de T impacte également de fagon significative la
vitesse de consommation du gaz qui passe de 6,572x10™ mol/min pour Targ = 275 K &
7,540%x10™* mol/min pour Twarg = 279 K. Cette baisse est la conséquence directe de la reduction

de la force motrice imposée au systeme lorsque Trarg aUgMeNte.

La sélectivité de la séparation, quant a elle, diminue avec Tiarg, Ce qui est a nouveau lié a la
présence d'une plus petite quantité d’eau libre résiduelle, donc a une quantit¢ de CO;
solubilisée plus faible, mais aussi de la proportion de CH,4 non négligeable contenue par les

hydrates formés.

Il est intéressant de constater que pour les deux tempeératures cibles les plus élevées (281 et
283 K), les coordonnées P-T obtenues a la fin de I'expérience sont situées en dehors des zones
de stabilité des hydrates de CO, et CH,4 purs: la formation d’hydrates binaires CO,-CH, n'est
par conséquent pas possible dans ces deux cas. En revanche, ces points se trouvent a

I'intérieur des zones de stabilité des hydrates mixtes CO,-THF et CH,4-THF obtenues pour une
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concentration de (ou voisine de) 4 % massique en THF. Il est donc fortement probable que

I'nydrate formé a ces températures soit I'nydrate mixte CO,-CH,4-THF.
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Figure 1V-5. (a) Quantité de gaz retirée de la phase gazeuse en fonction du temps et (b)

diagramme P-T des conditions finales pour les différentes températures cibles testées
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Table 1VV-4. Conditions a 1’équilibre et valeurs de tsgo, togs, €t d%t pour les différentes

Trarg
(K)
275
277
279
261
263

Pexp

(MPa)} (mole %)

1.86
229
287
3.35
3.35

températures cibles testées

Equilibrium conditions

Yooz

B7.7
E9.4
70.8
718
71.8

gas removed Selectivity st dn/dt*107 THzo

mole
0333
0.268
0165
0.080
0.084

(%)
55.5
441
7z
13.0
13.8

I.4. Tableaux récapitulatifs

Using the semi-empirical model

Gas removed distribution (mole %)

(nCO2/nCHy) (min) (min} (meole/min} (mole %) L sl sl
3.9 1689 198 6572 80.5 25 85.1 12.3
4.1 173 226 2054 64.5 BB 78.2 152
52 172 256 0.754 38.0 215 541 24.4
99
87

Le Tableau 1V-5 regroupe l'ensemble des données expérimentales et de modélisation a

I'équilibre obtenues dans les études décrites dans les paragraphes précédents.

On notera que les résultats issus de la modélisation, qui ont pu étre confrontés aux données

expérimentales, donnent des erreurs relatives moyennes inférieures a 3 % pour chacun des

parameétres étudiés, a savoir : la pression finale, la proportion de CO, dans la phase gazeuse et

la quantité de gaz retirée.
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Tableau IV-5. Confrontation des données expérimentales et des données obtenues a partir du modele semi-empirique

Equilibrium conditions Using the semiempirical model
Picsa  Targ  [SDS] [THF]  Peyp  Prode AD Yooz exp ooz moder AD gas removed . gas removed g AD Selectivity THen Gas removed distribution {(mole %)
{MPa) (K} {(ppm) (wt. %) (MPa) (MPa) (%} (mole %} (mole %) (%) {mole) {mole)} (%)  (nCO2/nCHy)  {mole %) L sl sll
1] 3.30 - 72.3 - 0.064 - 13.1
a0 1.562 0.5 B7.2 1.0 0.337 0.6 4.0
400 275 oo 4.00 0 1.83 A e B6.5 ne 3% 0.339 0o 4 78.0 3.0 84.2 127
1600 1.84 0.5 B7.3 1.1 0.340 0.3 4.0
3000 1.66 1.6 B7.7 1.7 0.333 0.3 349
4300 1.67 2.1 6.2 25 0.332 21 3.8
noo 324 326 0B 711 0.7 0.6 0.084 0.082 3.0 270 0.0 100.0 -
400 S7e 2000 1.00 1.90 181 47 B4.7 65.5 1.3 0.324 0.336 3.6 4.6 68.7 4.3 82.5 3.2
200 1.91 1.82 47 66, 4 66.2 0.3 0.324 0.327 0.4 4.3 72.8 37 80.0 6.3
4.00 1.86 180 32 B7.7 66.2 23 0.340 0.351 3.1 349 80.5 26 85.1 123
1920 Z2a2 - - 7.7 - - 0.163 - - 4.6 100.0 - - 100.0
3.00 1.85 1.78 38 B3.5 63.1 0.6 0.160 0.168 5.1 52 38.5 16.9 57.7 254
3.40 275 3000 400 1.85 182 16 67 .1 57 .6 0.7 0.225 0.229 1.9 4.8 52.2 9.4 71.3 18.9
4.00 1.66 1.80 3.2 B7.7 66.2 23 0.334 0.344 3.1 34 80.5 26 85.1 12.3
275 1.66 1.80 3.2 B7.7 66.2 23 0.334 0.344 3.1 34 80.5 26 85.1 12.3
277 229 221 358 B9.4 68.0 20 0.265 0.283 5.5 4.1 64.5 6.6 78.2 152
4.00 279 Jooo 400 287 281 21 70.8 703 0.8 0. 165 0.174 5.4 52 38.0 21.48 54.1 24.4
281 3.34 - - 71.6 - - 0.080 - - =) - - -
283 3.35 - - 71.8 - - 0.064 - - 87 - - -
ADD (%) 25 14 2.6
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Le Tableau V-6 résume, sous une forme simplifiée, les principales tendances trouvées pour la

quantité de gaz retirée de la phase gazeuse (N,o.), |2 Vitesse de consommation du gaz
(d%t) et la sélectivité de la séparation (S ), quand nous avons fait varier les concentrations de

SDS et THF ([SDS][THF]), la pression de chargement du réacteur (P,,,)et la température

cible du réacteur (Ttarg )

Table 1V-6. Tableau récapitulatif : systeme SDS-THF

Influence on the parameters

Increases in  gas removed Selectivity Enclathration rate
the variable (1 mgoved ) fa) {andcit]
FSDST = = 1 urtil 3000 ppm)
[THET* i 0 i
P load 1] 0 1]
T oare 0 i 0

Mote: ﬂincreasing effect; l] decreasing effect; < no effect
* excluding the stoichiometric concentration (1920 wi%6)

I1. Systéme 1,3-dioxolane (DIOX)-SDS

Ici, le DIOX est associé au SDS, dont la concentration a été fixée a 3000 ppm. Pioad et Trarg

ont pour valeur respective 4 MPa et 275 K.

11.1. Expérience préliminaire
Pour cette expérience, la concentration de DIOX a été fixée a 4 % massique.
La Figure 1\VV-6 montre : (a) I'évolution de la pression et de la température, (b) la variation de

la composition de la phase gazeuse et de la quantité de gaz retirée, (c) le diagramme P-T

correspondant et (d) des photos prises au cours de I'expérience.
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Figure IV-6. Variations : (a) de la pression et de la température, (b) de la composition de la

phase gazeuse et de la quantité de gaz retirée, et (c) diagramme P-T correspondant, ainsi que
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Apreés solubilisation du CO, dans la phase aqueuse, la pression se stabilise a 3,66 MPa et la
concentration de CO; a 71,1 % molaire (point A de la Figure IV-6(a) et (b)). La quantité de
gaz retiree représente alors 10,1 % de la quantité initiale. Ces valeurs sont, aux incertitudes
pres, égales a celles obtenues pour le systeme THF-SDS, ce qui montre que la solubilité du
CO; est quasiment la méme dans les solutions de DIOX et de THF, tout au moins pour la

concentration utilisée.

Contrairement aux observations réalisées pour le systeme THF-SDS, aucune cristallisation
d'hydrate n'est constatée avant que la température du systeme n'atteigne Tiarg. Le Systeme se
trouve alors plus de 5 K a l'intérieur de la zone de stabilité de I’hydrate de CO, pur et tres
proche (voire un peu a l'intérieur) de celle de I'hydrate de CH,4 pur (point B sur la Figure
IV-6(c)).

La premiere cristallisation d'hydrate se produit au point C, ou une augmentation brutale de la
température du systeme est observée. Cette cristallisation est par ailleurs confirmée par
I’observation directe a travers les hublots du réacteur (photo C). Il est probable que I'hydrate
formé soit un hydrate mixte CO,-CH4-DIOX de structure sll, puisque le DIOX seul ou associé
avec du CH,4 forme un hydrate de structure sll (Dyadin et al., 1991 ; Mooijer-van den Heuvel
et al., 2000(b)).

La cristallisation de ce premier hydrate apparait fortement retardée comparé au systeme
contenant du THF. Le DIOX a par conseéquent un effet thermodynamique moins "fort" que le
THF. On constate néanmoins que comme pour ce dernier systéme la cristallisation du premier
hydrate est rapidement suivie d'une seconde cristallisation (points D a E), et que ce n'est qu'a
partir de ce moment que le gaz est consommé de facon importante et que la concentration de
CO, dans la phase gazeuse diminue. Les différentes photos prises a partir du point D montrent
que les hydrates formés "grimpent" sur les hublots, ce qui suggére que la formation suit ici

aussi le mécanisme de "capillary driven".

La pression a I'équilibre (point F de la Figure 1\V-6(c)) tend a se rapprocher de la ligne
d'équilibre triphasique H-L-V de I'hydrate de CO,-CH; calculée par la corrélation
d’Adisasmito et al. (1991) pour la composition de la phase gazeuse mesurée au point F (67,7
% molaire de CO, et 32,3 % molaire de CH,4). On notera que cette composition finale est

identique a celle mesurée pour le systéme contenant du THF (Tableau 1V-5).
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Dans cette expérience, la quantité de gaz retirée finale est de 0,316 moles, ce qui correspond a
52,2 % de la quantité de gaz chargeée initialement dans le réacteur. La quantité de gaz retirée
semble donc un peu moins importante que pour le systeme contenant du THF ou elle s'élevait
a pres de 56 %.

Comme pour le mélange THF-SDS, les valeurs de la pression et de la température obtenues a
I'équilibre avec le mélange DIOX-SDS sont également cohérentes avec les prévisions du
modele CSMGem pour le systeme CO,-CHy4-H,0 sans additifs (Figure 1\VV-6(c)).

Sur le profil de température obtenu lors du réchauffement du systéeme (partie F a 1) nous
pouvons ici aussi identifier les deux "perturbations" endothermiques (points G et H)
correspondant a la décomposition des deux hydrates formés. Au point I, la pression retrouve

une valeur proche de celle qu’elle avait a la fin de 1’étape de solubilisation.

11.2. Effet de la concentration de DIOX

Pour cette étude, les concentrations de 4 et 19,6 % massique de DIOX ont été utilisées. La
concentration la plus élevée testée correspondant a la quantité steechiométrique nécessaire a la
formation de I'hydrate de DIOX (DIOX-17H,0) de structure sll.

La Figure IV-7 montre (a) la variation de la quantité de gaz retirée et (b) le profil de
température en fonction du temps pour les deux concentrations de DIOX testées et pour le
systeme sans additif thermodynamique. Les données quantitatives extraites de ces expériences

sont présentées dans le Tableau IV-7.

La quantité totale de gaz consommée pour 4 % de DIOX apparait plus de deux fois plus

élevée que pour la concentration steechiométrique.

Pour 19,6 % de DIOX, le pic exothermique observé lors de la cristallisation de I'nydrate
(Figure 1V-7(b)) est tres prononcé (pres de 9 K). Pour cette concentration aucune
cristallisation secondaire n'est constatée, ce qui suggere que tout le DIOX et I’eau présents

dans le systéme sont consommés lors de cette cristallisation.
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Figure 1V-7. (a) Quantité de gaz retirée de la phase gazeuse en fonction du temps et (b)
comportement de la température pour les différentes concentrations de DIOX testées. La

concentration de SDS est constante et égale a 3000 ppm

Bien que le taux de conversion d'eau en hydrate soit a priori trés élevée a cette concentration,
la non formation (ou la formation en trés faible quantité) de I'hydrate binaire CO,-CH,4

implique une quantité de gaz consommeée beaucoup plus faible qu'a 4 % de DIOX.
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En prenant comme hypothese que toute I'eau présente est consommeée lors de la premiére
cristallisation et en postulant que I'nydrate formé est de structure sll (Jager et al., 1999 ; Jager
et al., 2000), nous avons déterminé, a partir des différentes données expérimentales recueillies
4 19,6 % de DIOX’, la formule de cet hydrate et estimé 1’occupation des petites cages par les
molécules de CO, et CH,4. La formule obtenue est 0,14CH, —0,72CO, — DIOX —17H,0 et le

taux d’occupation des petites cages vaut environ 45 %. L'hydrate mixte formé ici semble étre
legerement plus sélectif vis-a-vis du CO, que celui formé a partir du THF, puisque le rapport
CO,/CH,4 pour cet hydrate vaut environ 5 (contre 4 pour celui formé a partir du THF). Nous
n’avons trouvé aucune donnée dans la littérature auxquelles nous aurions pu confronter ces

résultats.

Tableau IV-7. Conditions a I’équilibre et valeurs de tsoop, toos et d%t pour les différentes

concentrations de DIOX testées

Equilibrium conditions Using the semi-empirical model

[DIOX] Pup ycoz  gasremoved Selectivity  tsgw,  tagm  dn/dt*107 o Gas removed distribution (mole %)

(wt.%) (MPa) {(mole %) mole {%)} (nCOz/nCHy) (min} (min} {mole/min) (mole %) L sl sl
noo 324 711 0084 138 270 - - - 0.0 100.0

4.00 197 67.7 0315 522 4.2 290 360 2863 80.0 258 g7.9 9.3
1960 289 /1.3 0150 Z48 53 153 212 2,462 100.0 - - 100.0

Comme pour les systémes contenant du THF, I'hydrate mixte se forme plus t6t et la vitesse de
consommation des gaz est plus faible a la concentration steechiométrique qu'a 4 %. De méme,
le parametre de sélectivité S ne varie pas de facon significative lorsque la concentration de

DIOX passe de 4 % a la valeur steechiométrique.

11.3. Influence de la pression

Nous étudions ici I'influence de la pression de chargement du mélange de gaz (P,,,) pour les

trois valeurs de pression suivantes : 3, 3,5 et 4 MPa. La concentration de DIOX a été fixée a 4

% massique.

" La densité de la solution de DIOX & 19,6 % massique, mesurée expérimentalement avec la méme procédure
que celle utilisée pour les solutions eau/THF, vaut 1,0225 g/cm * & 298 K.
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La Figure IV-8 montre 1’évolution de (a) la pression du réacteur et (b) la quantité de gaz
retirée en fonction du temps pour les trois pressions de chargement, et le Tableau 1V-8
présente les données obtenues.

(@) 400
3
&
3.50 3 & ---#-- 300 MPa
E B
b ---%--- 350 MPa
- )
= o L ---&--- &.00 MPa
& 300 ] B
e
2
& 250 -
&
2.00 A
1.80 : : : : . : : : :
o B0 120 180 240 300 0 380 420 480 s40  BOO
Time {min)
(b)
0.40
A A A AR AASANL
0.30 A

---#--- 300 MPa
---%--- 3.50 MPa
- =& - - 400 MP&

Gas removed (mole)
]
(]
[}

010 o

A
[

120 180 240 300 360 420 450 240 GO0
Time {min)

Figure I\V-8. Evolution de (a) la pression du réacteur et (b) la quantité de gaz retirée de la
phase gazeuse en fonction du temps pour les différentes pressions de chargement du réacteur

testées. Les concentrations de SDS et DIOX valent respectivement 3000 ppm et 4 % massique
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Lors de I’essai réalis¢ a 3 MPa, une seule cristallisation d’hydrates, manifestée par un pic
exothermique tres réduit, a été détectée (au temps t = 540 min). Aucune consommation
importante de gaz n'a été constatée pendant toute la durée de I'expérience (soit ici plus de 24
heures) bien qu'a ces conditions de pression et de température, le systéme se trouvait dans le

domaine de stabilité des hydrates binaires de CO,-CH,,

Ce comportement est probablement la conséquence a la fois de I'effet thermodynamique
moins “fort" (évoqué plus haut) du DIOX comparé au THF, et a une force motrice pour la
formation de I'hydrate binaire CO,-CHy, trop faible, ce qui conduit a des temps d'induction

plus longs. On voit d'ailleurs que les valeurs des parametres cinétiques listés dans le Tableau

IV-8 se déetériorent (tso et togy augmentent et d%t diminue) lorsque Pjoaq diminue.

Pour 3,5 et a 4 MPa, les pressions obtenues a 1’équilibre sont voisines et correspondent aux
pressions d’équilibre de I’hydrate binaire CO,-CH,4 données par la corrélation d'Adisasmito et

al. (1991) pour les compositions finales de la phase gazeuse.

Tableau IV-8. Conditions a 1’équilibre et valeurs de tsoo, toge, et d%t pour les différentes

pressions de chargement du réacteur testées (systeme DIOX-SDS)

Equilibrium conditions Using the semi-empirical model
[Pioaal  Pexp Yco:  Uas removed Selectivity  tsgny  tagny  dn/dee10°” THzo Gas removed distribution {mole %)
{MPa) (MPa) (mole %) meole (%) (nCO2/nCH4 (min) {(min) (mole/min} (mole %) L sl sll
300 2200 707 0047 24917 B.6* - - - 0.5 1667 64.5% 18.57
3.50 1.94 679 0232 451 49 351 438 1.740 59.9 75 80.0 12.5
4.00 1.97 677 0315 522 4.2 290 360 2.863 80.0 2.8 87.9 93

® Walues at 24 hours of the experiment
== Yalues if the system reaches to HLY equilibrium curve far the CO.-CH, binary hydrate

Comme pour les systemes contenant du THF, les mesures montrent que lorsque Pjoad
augmente, la quantité de gaz retirée et le taux de conversion d'eau en hydrate augmentent et la

sélectivité du procédé vis-a-vis du CO, diminue.
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I11. Systeme cyclopentane (CP)-SDS

Le cyclopentane (noté CP) est associé au SDS, dont la concentration a été fixée a 3000 ppm.

Pload €t Trarg ONt pour valeur respective 4 MPa et 275 K.

I11.1. Expérience préliminaire

Pour cette expérience, la concentration de CP a été fixée a 4 % massique. La Figure 1V-9
montre: (a) I'évolution de la pression et de la température, (b) la variation de la composition
de la phase gazeuse et de la quantité de gaz retiré, (c) le diagramme P-T correspondant et (d)

des photos prises au cours de I'expérience.

En premier lieu, il est important de noter que le CP est insoluble dans la phase aqueuse,
contrairement au THF et au DIOX, et la photo A de la Figure 1VV-9(d) montre une dispersion
de CP dans I'eau (milieu agité). Le comportement général observé en présence de cet additif
est tres proche de celui obtenu avec le THF et le DIOX : une premiére cristallisation d'hydrate
se produit (tres probablement celle d'un hydrate mixte CO,-CH,4-CP de structure sll) suivie de
la cristallisation d'un second hydrate (de CO,-CH4, comme le montre la concordance de
pression et température d'équilibre avec celles prévues par la corrélation d’Adisasmito et al.
(1991) et du modele CSMGem) qui consomme une quantité importante de gaz. A I'équilibre
(point E sur la Figure 1V-9), la quantité de gaz retirée (52,5 % de la quantité de gaz chargée
initialement dans le réacteur) et la concentration de CO; dans la phase gazeuse (66,5 %) sont

quasi-identiques a celles obtenues pour les systemes THF-SDS et DIOX-SDS.

Une différence notable avec les deux autres additifs est qu'en présence de CP, la
décomposition totale de I'hydrate mixte formé a nécessité d'augmenter la température du
systeme plusieurs degrés au-dela de la température de chargement du réacteur (293 K),
démontrant une stabilité importante de 1’hydrate mixte formé (bien supérieure a celle des

hydrates mixtes composés de THF et de DIOX).
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Figure 1\V-9. Variations : (a) de la pression et de la température, (b) de la composition de la

phase gazeuse et de la quantité de gaz retiree, et (c) diagramme P-T correspondant, ainsi que

(d) quelques photos prises au cours de I'expérience pour le systeme CP-SDS
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111.2. Effet de la concentration de CP

Pour cette étude, les concentrations de 4 et 18,8 % massique de CP ont été utilisées, la
concentration la plus élevée testée correspondant a la quantité steechiométrique nécessaire a la
formation de I'hydrate de CP (CP-17H,0) de structure slI.

La Figure 1V-10 montre (a) la variation de la quantité de gaz retirée et (b) le profil de
température en fonction du temps pour les deux concentrations de CP testées et pour le
systeme sans additif thermodynamique. Les données quantitatives extraites de ces expériences

sont présentées dans le Tableau 1V-9.

Comme pour le THF et le DIOX, bien que la quantité d'eau convertie en hydrate soit plus
faible a 4 %, la quantité totale de gaz consommee est a peu prés 1,5 fois plus élevée que pour

la concentration steechiométrique ou a priori seul un hydrate mixte CO,-CHy-CP est formé.

L'hydrate mixte cristallise également plus tot et la vitesse de consommation des gaz est plus
faible a la concentration steechiométrique qu'a 4 %. A nouveau, la formation de (ou des)
I’hydrate(s) entraine une diminution du facteur de sélectivité qui prend une valeur voisine de

celles obtenues avec les autres additifs thermodynamiques.

En prenant comme hypothese que tout le CP et I’ecau présents dans le systéme sont
consommeés lors de la premiere cristallisation et en postulant que I'nydrate mixte formé est de
structure sl (Mohammadi and Richon, 2009 ; Torres et al., 2011 ; Corak et al., 2011), nous
obtenons la formule suivante pour cet hydrate mixte 0,22CH, —1,06CO, —CP —17H,0O et un
taux d’occupation des petites cages d'environ 65 % (contre 60 % pour I'hydrate mixte

contenant du THF et 45 % pour celui contenant du DIOX).
Cette formule montre gque la sélectivité de cet hydrate vis-a-vis du CO; reste voisine de celles

obtenues pour les hydrates mixtes formés avec le THF et le DIOX. Ici aussi, nous n’avons pas

trouvé de données dans la littérature auxquelles nous aurions pu confronter nos résultats.
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Figure IV-10. (a) Quantité de gaz retirée de la phase gazeuse en fonction du temps et (b)
comportement de la température pour les différentes concentrations de CP testées. La

concentration de SDS est constante et égale a 3000 ppm
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Tableau IV-9. Conditions a I’équilibre et valeurs de tsoop, toos, et d%t pour les différentes

concentrations de CP testées

Equilibrium conditions Using the semi-empirical model
[CP] Fap ycoz  gasremoved Selectivity  tsgw,  tagm  dn/dt*107F TH20 Phase distribution (mole %)
{wt.%) (MPa)} (mole %) meole {%)} (nCOznCHy) {(min} (min) {(mole/min} {mole %) L sl sll
0.00 3.24 711 0og4 138 270 - - - 0.0 100.0
4.00 1.95 665 0315 525 4.6 178 231 3.965 80.2 26 §3.8 13.6
18.80 259 703 0210 345 4.8 152 194 2.0580 100.0 - - 100.0

111.3. Influence de la pression

Nous étudions ici I'influence de la pression de chargement du mélange de gaz (P,,,) pour

trois valeurs de pression suivantes : 3, 3,5 et 4 MPa. La concentration de CP a été fixée a 4 %

massique.

La Figure IV-11 montre 1’évolution de (a) la pression du réacteur et (b) la quantité de gaz
retirée en fonction du temps pour les trois pressions de chargement, et le Tableau IV-10

présente les données obtenues.

Pour chacune des pressions de chargement testées, deux cristallisations d'hydrates ont été
observées. Les parametres cinétiques, les parameétres a I'équilibre, la sélectivité et les calculs

réalisés a partir de notre modele semi-empirique (Tableau IV-10) montrent les mémes
tendances qu'avec les autres additifs a savoir : lorsque Pjoag diminue d%t' la quantité de gaz
retirée et le taux de conversion de l'eau en hydrate diminuent, tandis que la sélectivité
augmente. Les pressions a I'équilibre sont également voisines pour les différentes Pjoaq testées

et correspondent aux pressions d’équilibre de 1’hydrate binaire CO,-CH, données par la
corrélation d'Adisasmito et al. (1991) pour les compositions finales de la phase gazeuse.
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Figure IV-11. Evolution de (a) la pression du réacteur et (b) la quantité de gaz retirée de la

phase gazeuse en fonction du temps pour les différentes pressions de chargement du réacteur

testées. Les concentrations de SDS et CP valent respectivement 3000 ppm et 4 % massique
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Tableau 1V-10. Conditions a 1’équilibre et valeurs de tsoo, tey et d %t pour les différentes
pressions de chargement du réacteur testées (systeme CP-SDS)

Equilibrium conditions Using the semi-empirical model

[Pioaal  Pexp yeoe  gasremoved Selectivity  tsgy  tagsy  dn/dee10°® g Gas removed distribution (mole %)

(MPa) {MPa) (mole %) mole (%) (nCOz/nCHy (min) (min) {mole/min} {mole %) L sl sll
3.00 1.54 681 01B1 376 6.1 167 209 2.007 37.6 176 542 282
360 1.91 B71 0241 453 5.1 173 214 3255 58.4 7B 739 18.5
4.00 1.95 B65 0315 BZ25 4B 178 2N 3.965 80.2 2k g3.8 13.6

IV. Systéeme méthyl-tétrahydrofurane (m-THF)-SDS

IV.1. Expérience préliminaire

Le m-THF est associé au SDS, dont la concentration a été fixée a 3000 ppm. Pioag €t Tiarg ONt

pour valeur respective 4 MPa et 275 K.

La Figure IV-12 montre : (a) I'évolution de la pression et de la température, (b) la variation de
la composition de la phase gazeuse et de la quantité de gaz retiré, (c) le diagramme P-T

correspondant et (d) des photos prises au cours de lI'expérience.

Avec le m-THF, aucune formation d'hydrate n'a été possible méme en abaissant la
température cible a 273,7 K (point D sur la Figure 1V-12(a)) et en laissant le systeme plus de

16 heures a cette température sous agitation pour tenter de "forcer" la cristallisation.

A notre connaissance, rien n'existe dans la littérature sur les systemes CH4-CO,-(m-THF).
Des études réalisées avec le systeme CH4-(m-THF) (Lee et al., 2010(b) ; Ohmura et al., 2005)
montrent cependant que I'hydrate formé est de structure sH et que sa courbe d’équilibre est
trés proche de celle de ’hydrate pur de CH,4. Une autre étude, publiée par Beltran and Servio
(2008) sur 1’équilibre H-L-V du systeme CH,4-CO;-néohexane (le néohexane forme comme le
m-THF des hydrates de structure sH), montre que pour les concentrations de CO, dans le
mélange gazeux de l'ordre de celle utilisée dans notre étude, les conditions d'équilibre de
I'nydrate sont peu impactées comparé a celles du systeme sans additif (qui lui forme un

hydrate de structure sl).
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Figure 1\VV-12. Variations : (a) de la pression et de la température, (b) de la composition de la

phase gazeuse et de la quantité de gaz retirée, et (c) diagramme P-T correspondant, ainsi que

(d) quelques photos prises au cours de I'expérience pour le systeme m-THF-SDS
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On peut donc raisonnablement supposer que I'effet du m-THF (utilisé en tant que promoteur
thermodynamique) est relativement faible, ce qui pourrait justifier le fait nous n'ayons pas

réussi a former d'hydrates aux conditions de pression et température utilisées dans notre étude.

IV.2. Effets de la concentration de m-THF et de la pression

Comme pour les autres additifs, nous avons réalisé des expériences a différentes
concentrations de m-THF (incluant la concentration steechiométrique a 12,5 % massique) et a
différentes pressions de chargement du mélange de gaz. On notera que comme pour le THF,
nous avons constaté que le m-THF en présence de CO, démixte en deux phases lorsqu'il est

utilisé a la concentration steechiométrique.

Pour certaines de ces expériences, le systeme a été laissé sous agitation durant plus de 24
heures & 275 ou 273,7 K. Aucune des conditions expérimentales testées n'a permis de former
des hydrates.

V. Comparaison des différents systémes

Dans ce paragraphe, les comportements obtenus en présence des différents additifs
thermodynamiques testés sont comparés pour deux concentrations différentes: 4 % massique
et a la concentration steechiométrique, et pour Pjoag €t Trarg fixees a respectivement 4 MPa et
275 K.

La Figure IV-13 compare 1’évolution de la pression, de la température et de la quantité de gaz
retirée et montre I'aspect visuel de chaque systeme a la fin de la phase de formation pour les
systemes contenant 4 % d'additif. Nous n'effectuerons la comparaison que pour cette
concentration, qui est des deux concentrations retenues, celle pour laquelle la consommation

de gaz a été la plus importante. Le Tableau IVV-11 rassemble les différentes données obtenues.
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(d)

Figure 1\VV-13. Variation (a) de la pression, (b) de la température, (c) de la quantité de gaz

retirée, et (d) photos prises a la fin de la phase de formation pour les systemes contenant 4 %
d'additif thermodynamique et 3000 ppm de SDS
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Tableau IV-11. Conditions a 1’équilibre et valeurs de tsgo, togs €t d%t pour les différentes

Additive  Peyp

Equilibrium conditions

Ycoz

(MPa) (mole %) mole

wio 34
THF 1.86
DIOX 1.97
CP 1.95
mTHF 3.23

711
67.7
67.7
66.5
7.1

0.084
0.338
0.314
0.3158
0.085

additifs thermodynamiques testées

Using the semi-empirical model

gas removed Selectivity tspy  taewe  dnfdi*10” w0 Gas removed distribution (mole %)

(%) (nCO2/nCHy) (min) (min) (mole/min) (mole %) L sl sll
13.8 27.0 -

55.5 39 169 198 6.572 80.5 26 85.1 12.3
52.2 42 290 360 2.863 80.0 28 87.9 9.3
525 46 178 231 3.965 80.2 26 83.8 13.6
14.1 25.0

Nous pouvons ici faire plusieurs remarques et commentaires :

> La comparaison des parametres cinétiques montre que le THF est I'additif pour lequel

les hydrates se forment le plus t6t et, une fois la cristallisation déclenchée, la

consommation de gaz est la plus rapide. Il est suivi du CP, puis du DIOX, le m-THF

ne permettant pas de former des hydrates pour les conditions testees.

» En présence de THF, CP ou DIOX :

les mémes mécanismes sont impliqués dans la formation des hydrates, a

savoir : l'additif thermodynamique permet une premiére cristallisation qui

"catalyse" ensuite la formation de [I'hydrate binaire CO,-CH,; (ou la

consommation du gaz se produit) qui est alors entretenue par le mécanisme

qualifié de "capillary driven”. Le déroulement de cette suite de mécanismes

nécessite a priori que la force motrice imposée au systeme soit suffisamment

élevée.

les pressions et température, obtenues a I'équilibre correspondent a celles de
I’hydrate binaire CO2-CHa,

les valeurs de la composition de la phase gazeuse, de la quantité de gaz retiree,

de la quantité d'eau convertie en hydrate et de la sélectivité vis-a-vis du CO;

sont peu différentes d'un additif a l'autre.
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Sur la Figure 1V-14 sont reportées la quantité de gaz retirée et la sélectivité de la capture du
CO, obtenues avec les différents additifs thermodynamiques aux concentrations de 4 %

massique (notée LC) et steechiométrique (notée HC).
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Figure 1V-14. Quantité de gaz retirée et sélectivité de la capture du CO, en présence des
différents additifs thermodynamiques a 4 % massique (noté LC sur le graphe) et a la
concentration steechiométrique (noté¢ HC sur le graphe). Pression initiale Ppaq = 4 MPa et

température cible Tiarg = 275 K

Ce graphe montre clairement que lorsque les hydrates se forment (avec le THF, le DIOX et le
CP), la sélectivitt ne dépend pas (ou peu) de la concentration a laquelle 1’additif
thermodynamique est utilisé. Par contre, la quantité de gaz retirée en dépend fortement : elle
est de 60 a 100 % plus élevee a 4 % qu'a la concentration steechiométrique de 1'additif. D'un
point de vue opérationnel pour un processus de captage du CO, par cristallisation d'hydrate de
gaz en présence de ce type d'additifs, il serait donc plus intéressant de travailler a basse (entre
1 e 4 %) qu'a haute concentration (concentration stoechiométrique) d’additif
thermodynamique, tout en gardant en téte qu'il existe un domaine de concentration de I'additif

cinétique (SDS) sur lequel cette vitesse de consommation du gaz est optimale.

Pour les systemes ou il n'y a pas de formation d'hydrates (eau pure ou solution de m-THF), la
"capture™ du CO, provient uniquement de sa solubilisation dans la phase aqueuse : la quantité
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de gaz retirée est alors de 2 a 4 fois plus faible que pour les systemes ou les hydrates se
forment. La sélectivité de la capture vis-a-vis du CO, est quant a elle 5 a 13 fois plus élevée
que celle obtenue en présence d'hydrates.

On notera que la solution de m-THF a la concentration steechiométrique a une sélectivité 2
fois plus élevée que celle de l'eau pure. Par conséquent, concernant 1’aspect sélectivité, la
capture du CO, uniquement par solubilisation (par exemple avec une tour d’absorption du
CO; en présence d’une solution de m-THF) apparaitrait plus efficace que sa capture au moyen
d’hydrates, dans la mesure ou ce dernier procédé retire une quantité de CH4 non négligeable

(1 molécule de CH, pour 4 molécules de CO; retirées).

En conclusion de cette partie, nous montrons donc que le choix de 1’additif thermodynamique
et sa concentration dépend du facteur que I’on juge prépondérant dans la séparation a réaliser
(sélectivité, cinétique ou quantité de gaz retiré). Parmi les quatre additifs testés (THF, DIOX,
CP, m-THF), le m-THF ne convient pas car il ne permet pas la formation d’hydrate. Les trois
autres induisent une formation d’hydrate avec une sélectivité en faveur du CO, du méme
ordre de grandeur (légerement supérieure pour le CP), et il est préférable de les utiliser a
faible concentration afin de favoriser la quantité de gaz retiré. Parmi ces trois derniers

additifs, c’est le THF qui permet ’obtention d’une cinétique globale de capture la plus

favorable (valeurs minimales pour tsge, toosw, et d%t maximal). Nous choisirons donc le THF

comme I’additif thermodynamique de référence, notamment pour 1’étude suivante (Partie B
de ce chapitre) qui concerne I’influence des différents additifs cinétiques sélectionnés au

chapitre 1.

Partie B: Systemes THF-(autres) additifs cinétiques

Dans cette partie, nous évaluerons l'effet de la combinaison des autres additifs cinétiques
(SDBS et DATCI) sélectionnés dans le chapitre | avec le THF sur I'efficacité de la capture du
CO,. Pour ces expériences, nous avons fait varier la concentration de I'additif cinétique de
quelques centaines de ppm a plusieurs milliers pour une concentration de THF fixe et égale a

4 % massique. La pression de chargement et la température cible ont été respectivement
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fixées a 4 MPa et 275 K: ces valeurs correspondent aux conditions les plus favorables pour la
formation des hydrates obtenues pour le mélange THF-SDS étudié dans la Partie A de ce
chapitre. Les résultats obtenus avec le SDBS et le DATCI sont ensuite comparés a ceux

obtenus avec le SDS.

Il est important de noter qu’en préliminaire a ces tests, nous avons réalisé une série
d’expériences avec les additifs cinétiques seuls dans la solution aqueuse. Comme dans le cas

du SDS, il n'a pas été possible de former des hydrates en lI'absence de THF.

I. Systeme THF-Sodium Dodécyl Benzéne Sulfonate (SDBS)
I.1. Expérience préliminaire

Pour cette expérience, la concentration du SDBS a été fixée a 3000 ppm®. La Figure 1V-15
montre: (a) I'évolution de la pression et de la température, (b) la variation de la composition
de la phase gazeuse et de la quantité de gaz retirée, (c) le diagramme P-T correspondant et (d)

quelques photos prises en cours d'expérience.

Le comportement obtenu en présence du SDBS est identique a celui observé avec le SDS, a
savoir, une premiére cristallisation se produisant lors de la descente de la température (point
B), suivie par une seconde cristallisation (point C) dans laquelle la consommation du gaz se
produit. Les hydrates formés envahissent les hublots, ce qui montre que le SDBS permet

également au mécanisme "capillary driven™ de se mettre en place.

Le systeme se stabilise (point E) sur la courbe d’équilibre de 1'hydrate binaire CO,-CHy,4
donnée par la corrélation d’Adisasmito et al. (1991) ainsi que par le modéle CSMGem pour la
composition finale mesurée pour la phase gazeuse. Aux incertitudes prés, la quantité totale de
gaz retirée (prés de 56 %) est identique a celle enlevée de la phase gazeuse pour le systéeme
THF-SDS.

& La CMC du SDBS pour des conditions "normales” (sans THF, ni CO, et & 298 K) est de 420 ppm (Weiss et al.,
2007).
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Figure 1\VV-15. Variations : (a) de la pression et de la tempeérature, (b) de la composition de la

phase gazeuse et de la quantité de gaz retiree, et (c) diagramme P-T correspondant, ainsi que

(d) quelques photos prises au cours de I'expérience pour le systeme THF-SDBS
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|.2. Effet de la concentration de SDBS

Pour cette étude, les concentrations de 0, 600, 1930, 3000, 3600 et 5800 ppm de SDBS ont été
utilisées. En présence de THF et CO,, la CMC du SDBS devrait avoir une valeur supérieure a
420 ppm — CMC pour les conditions "normales” (sans THF, ni CO, et a 298 K) (Weiss et al.,
2007) — en raison de l'augmentation de la polarité de la phase aqueuse. Comme la température
de Krafft de ce tensioactif dans une solution a 4 % de THF est inférieure a 273 K (voir
Annexe A-3), il est par conséquent probable que pour les concentrations de SDBS utilisees ici

(du moins pour les plus élevées), des micelles soient présentes.

La Figure 1V-16 montre la variation de la quantité de gaz retirée au cours du temps pour les
différentes concentrations de SDBS testées. Les données quantitatives extraites de ces

expériences sont présentées dans le Tableau 1V-12.
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Figure IV-16. Evolution de la quantité de gaz retirée de la phase gazeuse en fonction du temps

pour les différentes concentrations de SDBS testées en présence de THF a 4 % massique

Pour les concentrations de 600 et 1930 ppm de SDBS, seule la premiere cristallisation (de
I'nydrate mixte CO,-CH4-THF) a été observée. Aucune consommation significative de gaz n'a
été constatée pendant la durée de I'expérience. L'hydrate formé, observé a travers les hublots
du réacteur, a l'aspect d'une masse solide, blanche et compacte. Il ne "grimpe" pas sur les

parois des hublots, ce qui suggére que le mécanisme “capillary driven” ne peut se déclencher
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a ces concentrations de SDBS. Pour les concentrations supérieures ou égales a 3000 ppm, la
cristallisation de I'hydrate binaire CO,-CH4 se produit: il s'ensuit une consommation
importante de gaz. Les paramétres cinetiques (tsos €t tooy,) Montrent que cette seconde
cristallisation se produit plus t6t quand la concentration de SDBS augmente. Les valeurs de la
vitesse de consommation des gaz, de la quantité totale de gaz retirée et de la sélectivité restent

quant a elles constantes.

Tableau IV-12. Conditions a 1’équilibre et valeurs de tsgo, togs €t d%t pour les différentes

concentrations de SDBS testées

Equilibrium conditions

[SDBS] Pressure Yooz gas removed Selectivity tsguy taguy dn/dt=107
{ppm) {MPa) {maole %) mole {%) {nCOz/nCHa) {min} {min) {mole/min)
0 3.30 723 0.064 10.6 13.1
600 327 721 0.074 12.2 12.8
1930 328 1.8 0.076 12.5 12.9
3000 1.84 67.5 0.339 55.9 4.0 178 207 4.661
3620 1.83 67.8 0.336 55.7 4.0 176 198 4.659
55800 1.86 67.9 0.332 55.2 39 168 210 4735

Cette série d'expériences montre donc qu'il existe une concentration de SDBS minimale,
située quelque part entre 1930 et 3000 ppm, a partir de laquelle le mécanisme "capillary
driven" peut se déclencher de fagon effective. Il serait intéressant ici d'étudier plus en détail ce
point en cherchant par exemple si cette concentration minimale est liée ou non a la CMC du

SDBS aux conditions de I'expérience.

Il. Systéme THF-Dodécyl Triméthyl Ammonium Chloride (DATCI)

11.1. Expérience préliminaire

Pour cette expérience, la concentration du DATCI a été fixée & 3000 ppm®. La Figure 1V-17
montre: (a) I'évolution de la pression et de la température, (b) la variation de la composition

de la phase gazeuse et de la quantité de gaz retiré, (c) le diagramme P-T correspondant et (d)

des photos prises en cours d’expérience.

° La CMC du DATCI pour des conditions "normales" (sans THF, ni CO, et & 298 K) est de 5600 ppm (Miyake et
al., 2008).
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Figure 1\V-17. Variations : (a) de la pression et de la température, (b) de la composition de la

phase gazeuse et de la quantité de gaz retirée, et (c) diagramme P-T correspondant, ainsi que

(d) quelques photos prises au cours de I'expérience pour le systeme THF-DATCI
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Comme on peut I'observer dans la figure précédente, seule la cristallisation de I’hydrate mixte
(point B) se produit lors de la descente en température du réacteur. Ensuite, la réaction
d’enclathration est arrétée : la pression, la température, la composition de la phase gazeuse, la
quantité de gaz retirée et l'apparence physique de I'hydrate n'évoluent plus, bien que le

systéme soit plusieurs degrés a l'intérieur de la zone de stabilité de I'nydrate de CO, pur.

Les photos C et D montrent que I'nydrate formé ne recouvre pas intégralement les hublots du
réacteur comme dans le cas du SDS et du SDBS. La morphologie du solide formé ainsi que la
cinétique a laquelle il se forme (beaucoup plus lente) suggére un mécanisme différent de
I’effet "capillary driven" décrit précédemment. On notera, méme si cela n'est pas clairement

visible sur la photo D, que des poches/inclusions d'eau liquide sont présentes.

11.2. Effet de la concentration de DATCI

Comme pour les autres additifs cinétiques, nous avons réalisé des expériences a différentes
concentrations de DATCI (jusqu’a 7300 ppm, soit 1,3 fois la CMC du DATCI (sans THF, ni
CO; et a 298 K)), en laissant parfois le systeme sous agitation durant plus de 24 heures a 275
K. Sachant que la température de Krafft du DATCI est inférieure a 273 K, il est probable que
pour la (les) concentration(s) la (les) plus élevée(s) testée(s), des micelles étaient présentes
dans le systéeme.

Pour aucune des concentrations testées, nous n'avons observé de consommation significative
de gaz, et donc on peut supposer qu’il y a eu treés peu (ou pas) de cristallisation de 1'hydrate
binaire CO,-CH,. Dans tous les cas, I'hydrate formé initialement a I'aspect d'une masse solide
blanche et compacte, ou I'on peut voir la présence d'eau liquide traduisant une conversion
faible de 1’eau en hydrates. Au regard des observations et mesures réalisées en présence de
DATCI, il est probable que les cristaux d'hydrate formés s'agglomérent, ne permettant pas
alors la formation (d'une quantité importante) de 1I’hydrate binaire CO,-CHj, via le mécanisme

“capillary driven™.
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I11. Comparaison des différents systemes

Dans ce paragraphe, les comportements obtenus en présence des différents additifs cinetiques

testés sont compares.

La Figure IV-18 montre 1’évolution de : (a) la pression, (b) la température et (c) la quantité de
gaz retirée et (d) une photo de l’intérieur du réacteur a la fin de chaque expérience. Le
Tableau 1V-13 présente les données obtenues pour les systémes pour lesquels la concentration
de l'additif cinétique vaut 3000 ppm, et celle de l'additif thermodynamique (THF) 4 %

massique. Pjoaq €t Trarg Valent respectivement 4 MPa et 275 K.

Nous pouvons ici faire plusieurs remarques et commentaires :

» Le DATCI n'a pas d'effet cinétique (positif). Pour les conditions expérimentales testées
dans ce travail, il ne permet pas de former I'hydrate binaire CO,-CH4 ou du moins de
le former en quantité importante pour entrainer une consommation de gaz

significative.

» En présence de SDS ou de SDBS, la formation de I'hydrate binaire CO,-CH, se
produit:

e les quantités de gaz retirées sont équivalentes (plus de 55 %), et les conditions
obtenues a 1’équilibre (en fin de réaction) sont, aux incertitudes expérimentales
pres, identiques. Le SDBS, n’a donc (comme le SDS) qu’un effet cinétique sur la

formation des hydrates (pas d’effet thermodynamique).

e les mécanismes impliqués sont apparemment les mémes : (i) la présence du THF
permet la formation d'un premier hydrate qui catalyse ensuite celle de I'hydrate
binaire CO,-CHy, (ii) I'additif cinétique évite que les particules d"hydrates formées
ne s'agglomeérent, et (iii) la structure poreuse ainsi constituée entretient la

croissance de I'hydrate binaire CO,-CH, par le mécanisme “capillary driven”,
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Figure 1\VV-18. Variation (a) de la pression, (b) de la température, (c) de la quantité de gaz

retirée, et (d) photos prises a la fin de la phase de formation pour les systémes contenant 3000

ppm d'additif cinétique et 4 % de THF
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e A 3000 ppm, le SDS est probablement en dessous ou au voisinage de sa CMC

alors que le SDBS est trés certainement au-dessus de la sienne. Par ailleurs, la
température de Krafft du SDS (avec 4 % de THF) étant supérieure a Tiarg (275 K),

il est possible que le SDS précipite lors de la descente de la température et que

donc a Trarg il ne puisse former de micelles. Les resultats obtenus ici montrent donc

qu'a priori il n'y a pas de corrélation directe entre la présence ou non de micelles et

I'efficacité du procédé (en termes de quantité de gaz consomme et de cinétique du

procede).

Tableau IV-13. Conditions a 1’équilibre et valeurs de tsgos, togs €t d%t pour les différents

additifs cinétiques testés en présence du THF

Additive P,

Equilibrium conditions

Yooz

gas removed Selectivity tspmy  tage  dn/dee107®

{(MPa} (mole %} mole

wifo 3.30
sDhs 1.86
SDBS 1.84
DATCI 329

723
67.7
6.5
723

0.064
0.333
0.339
0.073

(%)
10.6
56.5
56.9
12.0

(nCO=2/nCHy}  {min} (min} (mole/min)

131
38 169 193 B.5672
4.0 1wa 207 4.661
12.8

En conclusion de cette partie, parmi les trois additifs cinétiques testés (SDS, SDBS et DATCI)

en couplage avec le THF, le DATCI ne permet pas d’obtenir une importante quantité¢ de gaz

retiré et n’a aucun effet sur la cinétique. Si on compare le SDS et le SBBS, les résultats en

termes de sélectivité et de quantité de gaz retiré sont identiques. En revanche, le SDS apparait

comme 1’additif plus favorable d’un point de vue cinétique.
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CONCLUSION GENERALE ET PERSPECTIVES

L'objectif de cette these était d'évaluer le potentiel d'un procédé "hydrates" pour séparer le
CO, contenu dans un gaz de production (modélisé par un mélange CO,-CHy) riche en CO..
Nous avons en particulier étudié l'influence d'additifs thermodynamiques et cinétiques (seuls
ou associés) sur la sélectivité et la cinétique de la capture du CO,, et ce pour différentes

conditions opératoires.

Une revue bibliographique effectuée en début de thése et centrée sur les additifs promoteurs
d’hydrates, nous a permis de sélectionner sept composés susceptibles d'avoir des propriéteés
intéressantes pour l'application visée, parmi plus de soixante additifs identifiés : quatre
additifs "thermodynamiques" — le tétrahydrofurane (THF), le 1-3 dioxolane (DIOX), le
cyclopentane (CP) et le méthyl- tétrahydrofurane (m-THF) —, et trois additifs "cinétiques" —
le sodium dodécyl sulfate (SDS), sodium dodécyl benzéne sulfonate (SDBS) et le dodécyl
triméthyl ammonium chloride (DATCI) —.

Un pilote expérimental a été congu et construit pendant la thése pour I’étude de la formation
et de la dissociation des hydrates de gaz. Equipé de moyens d'analyse de la composition de la
phase gazeuse, d'enregistrement des conditions de pression et température, et d'acquisition
vidéo, ce pilote nous a permis de recueillir un grand nombre de données expérimentales, en
particulier sur la quantité de gaz retirée, la cinétique de cristallisation et la sélectivité de la
séparation pour diverses conditions, ainsi que des informations plus qualitatives comme par
exemple sur la morphologie des hydrates formés. Les expériences présentées ont toutes été
réalisés en mode "batch" (sans appoint ou retrait de gaz) et sans agitation durant les phases de

cristallisation.

Un modéle semi-empirique permettant de calculer le taux de conversion de 1’eau en hydrate et
la composition des différentes phases en présence (H-L-V) a également été développé. La
construction de ce modéle a nécessité au préalable une étude poussée axee sur la solubilité
d’un mélange de gaz CO,-CH,4 dans une solution aqueuse contenant de faibles concentrations
en additifs promoteurs (THF et SDS dans ce cas), et a permis d’établir une corrélation précise

et facile d'utilisation.
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L'étude détaillée du systeme SDS-THF a permis de montrer que l'utilisation combinée des
deux types d'additifs (cinetique et thermodynamique) était nécessaire pour former des
hydrates en quantité importante a des températures supérieures a celle de formation de la
glace, et que dans ces conditions, deux types d'hydrates se formaient : I'un mixte, constitué de
CO,,CH4, THF et d'eau, trés certainement de structure sll, et l'autre binaire, constitué de CO,,

CH, et d'eau, tres certainement de structure sl.

Les observations et mesures réalisées ont conduit a établir le scénario suivant pour la
formation de ces hydrates : le THF provoque la cristallisation de I'hydrate mixte qui favorise
ensuite la cristallisation de I'nydrate binaire CO,-CH,4 dans lequel la majeure partie du gaz
consommé est inséré. Le SDS permet d'éviter que les particules de I’hydrate mixte ne
s'agglomeérent en masse compacte. La structure poreuse constituée est alors imbibée, par effet
capillaire, par I'eau libre créant ainsi une large surface d'échange gaz/liquide qui entretient la

croissance de I'hydrate binaire CO,-CH,. Ce mécanisme a été qualifie de "capillary driven™

Les formules estimées des hydrates formés indiquent que leur sélectivité vis-a-vis du CO, est
pour tous les deux proche de 4, signifiant que 4 fois plus de CO, que de CH, est piégé dans

I'nydrate.

Bien que, pour les domaines de variation étudiés, certains parametres comme la concentration
de THF et la pression impactent favorablement la quantité de gaz retirée et la cinétique de
capture des gaz, la sélectivité reste quant a elle peut impactée par ces mémes parametres et
prend typiquement une valeur comprise entre 3,8 et 5,2.

Mis a part le m-THF qui n'a pas permis la formation d'hydrates, les expériences réalisées avec
les deux autres additifs thermodynamiques (DIOX et CP) associés au SDS ont montré des
effets globalement similaires a ceux obtenus avec le THF : la sélectivité reste en particulier
trés proche pour ces trois additifs (comprise entre 4 et 5), seule la cinétique de capture des gaz
differe sensiblement d'un additif a lI'autre, ce qui nous a conduit a identifier le THF comme le

plus performant des trois additifs.

Les expériences dans lesquelles les differents additifs cinétiques (SDS, SDBS et DATCI) ont
été associés au THF suggeérent que la capacité du tensioactif a s'adsorber sur le premier

hydrate formé et a éviter que celui-ci ne s'agglomére en masse compacte est le facteur

128



Conclusion générale et perspectives

essentiel pour permettre ensuite la cristallisation du second hydrate sur lequel la
consommation du gaz s'effectue. Il existe une concentration minimale (différente selon le
tensioactif utilisé) pour que la cristallisation du second hydrate puisse se produire. Au-dela de
cette concentration, la concentration de I'additif cinétique semble étre un facteur de deuxiéme
ordre. A priori il n'y a pas de corrélation directe entre la présence ou non de micelles et
I'efficacité du procédé (en termes de quantité de gaz consommé et de cinétique du procédé).
La sélectivité de la capture vis-a-vis du CO, reste quant a elle voisine de 4.

Du point de vue cinétique, le couplage d’un additif thermodynamique et d’un additif
cinétique, est une voie prometteuse. Nos résultats montrent clairement que cette association
peut s'avérer performante pour réduire les temps d’induction et augmenter la vitesse
d’enclathration. Toutefois, la cinétique de capture reste lente (plusieurs heures), et ce point
doit étre encore largement amélioré pour envisager d’extrapoler un procédé "hydrates" a plus

grande échelle.

L’ensemble de nos résultats confirment les conclusions d'études théoriques récentes (van
Denderen et al., 2009; Herri et al., 2012) traitant de la capture du CO; par cristallisation
d'hydrates avec ce méme type de mélange de gaz. La sélectivité de la capture en faveur du
CO,, reste faible car une quantité trop importante de CH, est également prélevée par la phase
hydrate. Ainsi, le développement a I'échelle industrielle d'un procédé "hydrates" apparait
difficilement envisageable pour séparer le CO, provenant de gisements de gaz naturels riches
en CO,. En revanche, méme si les perspectives d'un procédé "hydrates" pour le traitement du
gaz naturel apparaissent limitées, il est par contre possible qu'un tel procédé se développe
pour le traitement des gaz de fumées (mélange N,-COy,), et les progreés réalisés sur les aspects

cinétiques pourront bénéficier a ce type d'applications.

Concernant les perspectives a donner a ce travail, des travaux complémentaires pourraient étre
envisagées pour compléter ces résultats et apporter un nouvel éclairage d’un point de vue plus

fondamental.

Il serait notamment intéressant de pouvoir identifier les structures d’hydrates formées au
cours des différentes expériences en utilisant, par exemple, des techniques spectroscopiques
in-situ comme la spectroscopie Raman. En particulier, I’hypothése faite concernant la

structure et la composition du premier hydrate formé (un hydrate mixte de structure sll
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contenant a la fois 1’additif thermodynamique, du CO, et du CH,4) pourrait étre confrontée a

I’expérience et a des mesures quantitatives.

Il serait également pertinent de mettre en place une technique de dosage des espéces présentes
en phase liquide (par exemple un technique spectrale in-situ, ou une analyse
chromatographique de type ionique ou HPLC) pour déterminer expérimentalement (et de
facon directe) la formule de I’hydrate. La mise en place d’une telle technique de mesure
pourrait également permettre de mesurer au cours de temps la concentration de 1’additif
thermodynamique dans la solution résiduelle, et ainsi vérifier une hypothése importante du
modéle qui consiste a supposer que 1’additif thermodynamique est entiérement consommé au

moment ou I’hydrate mixte se forme.

Il est clair que le couplage entre différents additifs, et notamment le couplage entre un additif
cinétique et un additif thermodynamique, ouvre une voie de recherche intéressante et encore
relativement peu explorée. Au vu des nombreux couplages possibles, on peut raisonnablement
penser que le systtme THF-SDS (qui est apparu le plus favorable dans cette these) ne
constitue pas — dans I’absolu — le couple d’additifs optimal. Il est donc vraisemblable que des

combinaisons d’additifs plus performantes pourront étre trouvées.

Un des points des plus importants a ¢élucider réside dans les mécanismes d’action de ces
additifs, et notamment 1’effet du tensioactif. Pour cela, il serait nécessaire d’investiguer de
facon plus approfondie un systeme modéle (comme le systeme hydrate de CO,-SDS), et cela a
différentes échelles spatiales (monocristal, goutte, réacteur, boucle de circulation). Par
exemple, des tests rhéologiques pourraient étre envisagés pour tenter de mettre en évidence et
ensuite quantifier I'effet antiagglomérant du SDS et du SDBS, et lever ainsi une de nos

hypotheéses.

Enfin, il est nécessaire de tendre vers une meilleure compréhension des interactions entre
tensioactifs et hydrates pour arriver, par exemple, a comprendre pourquoi certains tensioactifs
peuvent étre efficaces, et d’autres non. Pour avancer dans cette direction, il serait pertinent de
mener des travaux plus fondamentaux a 1’échelle de la molécule, comme par exemple de

simulation moléculaire.
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ANNEXE A-1: PROCEDURE DE SELECTION DES ADDITIFS PROMOTEURS
D'HYDRATES
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LOGICIEL "CHEMSTATION"

ANNEXE A-3: CONCENTRATION MICELLAIRE CRITIQUE (CMC) ET POINT DE
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ANNEXE A-1

PROCEDURE DE SELECTION DES ADDITIFS PROMOTEURS
D'HYDRATES

La Figure A-1.1 montre la stratégie suivie pour la sélection des additifs promoteurs

d’hydrates.

L’information publique disponible Des connaissances préalables

(syntheése bibliographique } auLFC

Une matrice de

 sélection multicritéres
ot

Figure A-1.1. Stratégie de sélection des composés

I. Génération de la liste initiale de composes

Les principaux mots-clés utilisés lors de la revue bibliographique ont été "hydrates de gaz",
"capture”, "dioxyde de carbone”, "méthane”, "additifs", "cinétique de formation" et
"promoteurs”. Ils ont permis d'identifier 32 composés chimiques étudiés en tant qu'additifs
cinétiques et 35 en tant qu'additifs thermodynamiques. La liste compléte des additifs est

présentée dans le Tableau I-2 dans le chapitre | du manuscrit.
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I1. Génération de la liste réduite de composés

Nous présentons ici la stratégie utilisée pour génerer la liste réduite des composes a partir de

la liste initiale d’additifs promoteurs constituée suite a la revue bibliographique.

De facgon a réduire la liste initiale des composés identifiés, nous avons focalisé notre attention

sur cing points principaux: trois liés a des effets rapportés directement imputables a la

présence de l'additif utilisé, un lié a des raisons pratiques de manipulation et le dernier, plus

subjectif, concerne des effets positifs possibles attendus. Les cing points sont :

La cinétique de la capture : se réfere a la capacité du composé a accélérer la

formation des hydrates.

La sélectivité de la capture : se réfere a la capacité du composé a favoriser la capture

du CO; par la structure d'hydrate formée.

L'effet thermodynamique : se référe & la capacité du composé a “"adoucir**® les

conditions thermodynamiques (pression et/ou température) de formation des hydrates.

La nature physique du composé : se réfere a I’état physique (solide, liquide ou
gazeux) du composeé dans les conditions d'intérét de formation des hydrates. Dans le
cadre de cette these, et pour des raisons pratiques, nous avons choisi de ne pas
travailler avec des additifs gazeux, ce qui élimine le propane et les fluoroalcanes de la

liste initiale des composeés.

Des propriétés intéressantes : se réfere a des caractéristiques particuliéres qui
pourraient s'avérer intéressantes pour le procédé (par exemple un faible pouvoir

moussant, une dangerosité/toxicité réduite ....).

La procédure suivie a consisté tout d'abord a définir une échelle d’évaluation et une

pondération des cing parametres retenus. La sélection des composes a été ensuite réalisée a

I'aide d'une matrice multicritéres.

19 Baisser la pression et augmenter la température de formation des hydrates
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Le Tableau A-1.1 montre 1’échelle d’évaluation et la répartition de poids pour les différents
critéres. De tous les criteres, "la sélectivité de la capture” a été celui considéré comme le plus
important, et s'est donc vu attribué le plus grand poids (+100) dans la matrice multicriteres.
Les critéres correspondant a "la cinétique de capture™ et a "l'effet thermodynamique" ont des
poids identiques (+50) mais plus faibles que le précédent. Un poids important (+75) a été
donné aux additifs dont nous avons estime que certaines des propriétés qu'ils présentaient
pouvaient étre intéressantes pour le procédé. Un poids négatif (-25) a été donné aux additifs

gazeux difficiles a manipuler dans notre cas.

Tableau A-1.1. Génération de la liste réduite de composés: 1’échelle d’évaluation et

pondération des critéres

L’échelle d’évaluation Poids
Critére 1 0 Rien (B}

Sile composé est capable d'améliorer ou
d'augmenter la vitesse de formation
d'hydrates.

Si le composé ne change pas la cinétique
de formation d'hydrates.

La cinétique de la o . .
‘ I ) ‘ S'iln'y & pag d'information. 50
capture

) s Sile composé est capable de favariser la Si le compose ne favarise pas |a formation
La sélectivité de

la capture farmation sélective d'hydrates de gaz sélective d'hydrates de gaz spécifiqgues  3'il n'y a pas d'information. 100
acar spécifiques (CO2, CHA). (CO2, CHA).
. Si le composé modifie les conditions Si le composé ne change pas des
L'effet . . o - o . .
thermodynamique thermodynamiques (pression et / ou conditions thermodynamiques de =il n'y a pas d'information. 50
température) de formation d'hydrates. formation d'hydrates.
La nature . . .
X . . Sile composé est un solide
physique du Sile composé est un gaz. L -25
. ou un liguide,
composé
Des propriétés Sile composé a des propriétés Sile composé n'a pas de 75
intéressantes intéressantes. . propriétés intéressantes.

Le Tableau A-1.2 montre la matrice multicritéres qui a permis d'attribuer un score a chaque
composé pour chacun des cing criteres définis ci-dessus et la Figure A-1.2 montre le score

total obtenu par chaque composé.
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Tableau A-1.2. Géneration de la liste réduite de composés : matrice multicriteres

50 100 50 25 75
Cinetique de la |Sélectivité de la Effet Natur . Des proprietés
. ) ) ) . ature physique | "% Somme =
Composé capture capture Thermodynamique intéressantes
SDS 1 0 1 125
THF 0 0 1 1 125
CTAB 1 0 0 1 125
DTFMOA 0 0 0 0
NaCl 0 1 50
Me-OH 0 1 50
Et-OH 0 1 a0
C3H8 1 1 25
EO-PO 1 50
C64H124026 1 50
TBAB 1 1 1 225
TBAF 1 1 125
CcP 1 1 1 175
p-TSA 1 1 125
NaOH 0
SL 0
S0 0
DESA 1 75
DAHCI 1 75
DATCI 1 1 125
PNPE 1 a0
CADA 0
PGO 0
[Camim][BF4] 1 1 100
FS -62 0
Neo-C6 0 1 50
LS54 0
n-C5 0
DPG 1 50
DMCH 1 50
MCH 1 50
PVP 1 50
PSLC 1 50
GL 1 50
LPLPe 1 50
PL 1 50
APG 1 1 125
SDBS 1 1 125
POM 1 1 125
Ca(Cl0); 1 1 1 175
TBAC 1 50
MCP 1 50
CH 1 50
LABS 1 50
ENP 1 50
Tween 0
Span 20 1 a0
PSA 1 a0
1.4-dioxane 1 1 125
C3H60 1 50
1,3-dioxolane 1 1 125
THP 1 1 125
STS 1 1 125
SHS 1 50
MPOH 1 50
Pinacolone 1]
Pinacolyl -OH 0
CB 1 50
CHE3 1 1 25
CF4 1 -25
H202 1 75
Agl 1 a0
Neo-C5 1 50
C6H6 1 50
1,3 Dioxane 1 1 125
TBPB 1 1 125
m-THF 1 75
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Figure A-1.2 Génération de la liste réduite de composés: score final obtenu par chaque additif

Un score minimal de 50 points a été arbitrairement retenu comme critere final de sélection.

L'application de cette procédure a permis de réduire la liste initiale des composés a 22
éléments (Tableau A-1.3) : 10 additifs cinétiques et 12 additifs thermodynamiques.

Tableau A-1.3. Liste réduite des composés

KINETIC ADDITIVES
Sodium dodecyl sulfate (SDS)
4-dodecylbenzenesulfonic acid (DBSA)
Sodium dodecyl benzene (SDBS)
Sodium tetradecyl sulfate (STS)

Cetyl trimethyl armmonium bromide (CTAB)
Dodecylamine hydrochloride (DAHCI)
Dodecyl trimethyl ammonium chloride (DATCI)
Alkylpolyglucoside (APG)
para-toluene sulfonic acid (p-TSA)

Patassium oxalate monohydrate (POM)

I11. Generation de la liste finale des composes

THERMODYNAMIC ADDITIVES
Tetrahydrofuran (THF)
1.4-dioxane
1 ,3-dioxolane (DIOX)
Tetrahydropyran (THP)
1.3-dioxane
2-Methyl-Tetrahydrofuran {(m-THF)
Cyclopentane (CP)
Tetra-n-butyl ammaonium bromide (TBAB)
Tetra-n-butyl amrmonium fluoride (TBAF)
Tetrabutylphosphonium bromide (TBPB)
Calciurn hypochlorite (Ca{Cl10)2)
Hydrogen peroxide (H202)

La liste réduite contenant un nombre de composés a tester encore trop important, il a été

nécessaire d'affiner les critéres de sélection. Pour cela, nous avons établi des échelles de
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comparaison! des additifs entre eux pour une propriété ou caractéristique donnée et ajouté de

nouveaux critéres. Les critéres ont été classés suivant six catégories:

A. L'efficacité :

e Pour les additifs cinétiques : se réfere a la capacité relative du composé a accélérer la
formation des hydrates. Le parameétre d’évaluation choisi a été le temps moyen de
formation des hydrates (trrm) dans un milieu non-agité. L'échelle retenue pour classer
ces additifs est:

Treés bon : tgm < 100 min
Bon : 100 min < tfom < 600 min

Moyen: tiorm > 600 min

e Pour les additifs thermodynamiques : se référe a la capacité relative du composé a
"adoucir" les conditions thermodynamiques de formation des hydrates. Le paramétre
d’évaluation choisi a été 1’augmentation relative de la température (en °C) ou la baisse
relative de la pression (en bar) (Arp) d'équilibre des hydrates formés par rapport au
méme systéme sans additifs. L'échelle retenue pour classer ces additifs est:

Trés bon : Arp>85%
Bon :65% <Arp<85%
Moyen: Atp <65 %

B. La volatilité : se réfere a la capacité du composé a se vaporiser. Le parametre
d’évaluation est le point d’ébullition (Tepun). L'échelle retenue pour classer les additifs est:
Trés volatil : Tepuy <333 K
Volatil : 333 K < Tepun < 373 K
Peu volatil : Tepun > 373 K

C. La dangerosité : se réféere a la capacité du composé a provoquer des effets nocifs pour
I’homme et son environnement. L'évaluation est effectuée a partir de I'analyse des fiches
de données de sécurité (FDS) des composés (systéme européen de signalisation). L'échelle

retenue pour classer les additifs est:

1 Chaque échelle a été établie aprés avoir regardé la répartition du paramétre d'évaluation choisi pour les
différents composés
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Niveau élevé : Toxique, Nocif, Comburant, Dangereux pour
I'environnement
Niveau moyen : Irritant, Corrosif

Niveau acceptable : Inflammable

D. La miscibilité : se réfere a la capacité du composé a se dissoudre ou a étre miscible dans
I’eau. Le paramétre d’évaluation choisi a été la solubilité dans I’eau a température
ambiante (Samp). L'échelle retenue pour classer les additifs est :

Soluble : Sgmp > 100 g/l
Peu soluble : Szmp < 100 g/l
Insoluble : Sgmp ~ 0

E. Le colt: se référe a la dépense associée uniquement a 1’usage du composé a une
concentration typique. Le paramétre d’évaluation est le colt en Euros par kg de solution
(€/kg). L'échelle retenue pour classer les additifs est :

Tres cher : le colt > 10 €/Kg
Cher : 1 €/Kg<lecolit <10 €/Kg

Bon marché : le coit < 1 €/Kg

F. L'impact environnemental : se réfere a des composés qui sont considérés comment
respectueux de l'environnement ou qui sont issus de la chimie verte. Le paramétre
d’évaluation (Cyer) traduit la réponse a la question "I’additifs est il respectueux ou non de
I'environnement ?" L'échelle retenue pour classer les additifs est :

Niveau nul ou faible : Cyet = Oui

Niveau élevé : Cyert = NOn

Une matrice de sélection multicritéres a été construite a partir de ces différents éléments. De
tous les parameétres décrits précédemment, "l'efficacité” a été considérée comme le parameétre

de plus grand poids dans la matrice multicritéres.

Le Tableau A-1.4 montre I’échelle d’évaluation et la répartition de la pondération choisie
pour les différents criteres. De tous les critéres, "I'efficacité” a été considérée comme le plus
important et s'est donc vu attribué le plus grand poids (+200) dans la matrice. Nous avons

donné aux criteres "l'impact environnemental™ et "la miscibilité" les poids respectifs de +50 et
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+25. Tous les autres criteres ("la volatilité”, "la dangerosité™ et "le colt™) ont un poids negatif.
Le poids le plus faible (-50) a été attribué a "la volatilité" en raison de la perte potentielle
d'une partie de I'additif en cours de procédé (notamment lors de I’étape de dissociation des

hydrates formés), et de I'impact sur I'efficacité et sur le colt qui pourrait s'ensuivre.

Tableau A-1.4. Génération de la liste finale de composés: 1’échelle d’évaluation et

pondération des critéres

L’échelle d’evaluation Poids

Critere 3 2 1 -+
L'efficacité Trés bon Bon hoyen 200
La volatilite Trés wolatil “olatil Peu volatil -50
La dangerosité Miveau élevé Miveau moyen Miveau acceptable -25
La miscibilite Soluble Peu soluble Insoluble 25
Le cont Trés cher Cher Ban marché =25
Liimpact Miveau nul ou faible Miveau eleve 50

environnemental

Le Tableau A-1.5 montre la matrice multicritéres qui a permis d'attribuer un score a chaque
compose pour chacun des six criteres définis ci-dessus. Le score total obtenu pour chaque

composé est présenté dans la Figure A-1.3.
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Tableau A-1.5. Génération de la liste finale de composés: matrice multicritéres

200 50 25 25 25 50 |

Composé L'efficacité La volatilité | La dangerosité | La miscibilité Le coit e|1vilr_n;i|l1lll1|$|(|1|1tal _
sDs 3 1 3 3 1 1 575
DBSA 1 1 3 2 1 1 150
SDBS 3 1 3 3 1 1 ary
STS 2 1 3 3 3 1 325
CTAB 1 1 3 2 1 1 150
DAHCI 1 1 3 3 2 1 150
DATCI 3 1 3 3 3 1 525
APG 1 1 2 3 1 3 300
p-TSA 2 1 2 3 2 1 375
POM 2 1 3 3 1 1 375
THF 3 2 2 3 1 1 550
1.4-dioxane 1 1 3 3 2 1 150
oX 2 2 1 3 1 3 475
THP 2 2 2 2 3 1 275
1.3-dioxane 1 1 3 3 3 1 125
m-THF 2 2 2 3 2 3 425
CcP 3 3 1 1 2 1 450
TBAB 2 1 2 3 3 1 350
TBAF 2 1 2 3 3 1 350
TBPB 2 1 3 3 2 1 350
Ca(Cl0)z 1 1 3 3 1 1 175
Hz02 1 1 3 3 1 1 175

B00 1

500 4

300 4

Score (4

200 +

100
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CalCl02

Figure A-1.3. Génération de la liste finale de composés: évaluation définitive des additifs

Un score minimal de 400 points a été arbitrairement choisi comme critéere final de sélection.

La liste finale des composés comporte alors sept éléments : trois additifs cinétiques (SDS,
SDBS et DATCI) et quatre additifs thermodynamiques (THF, DIOX, CP et m-THF).
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ANNEXE A-2

DEFINITION DE LA METHODE D’ANALYSE DU CPG AVEC LE
LOGICIEL "CHEMSTATION"

Dans le logiciel "ChemStation"”, chaque méthode est composée de quatre parties principales :

(i) L’information sur la méthode : permet d'entrer les informations sur l'utilité de la
méthode (par exemple le mélange de gaz qu'elle permet de séparer), les caractéristiques

de la méthode (par exemple le mode de calibration utilisé), etc.

(i) Le contrdle des instruments: permet de fixer les parametres du CPG tels que la

température du four, le débit du gaz vecteur, etc.

(ili) L’analyse des données : permet de définir les actions pour le traitement des données, a
savoir : l'intégration des signaux, la calibration de la méthode et le format du rapport
final. L’intégration est le processus permettant de localiser la ligne de base, d'identifier
les pics et de quantifier leur hauteur et leur aire. La calibration est quant a elle le
processus mettant en relation la hauteur ou I’aire d'un pic déterminé avec la

concentration du composant correspondant.

(iv) La liste de contrdle : fixe les parties ou les actions de la méthode qui doivent étre
exécutées, par exemple : acquérir, stocker des données et des processus, créer un
rapport, n'‘effectuer qu'une partie des analyses, acquérir et stocker des données sans les

analyser, etc.

Pour obtenir un temps d’analyse court tout en assurant une bonne résolution des pics, il
convient d'établir la méthode de travail la mieux adaptée. Pour cela, les principaux parametres

sur lesquels il est possible de jouer (via le logiciel "ChemStation™) sont:
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Le mode opératoire de la colonne : les mesures peuvent étre effectuées en maintenant une
pression constante a 1’entrée de la colonne ou bien un débit de gaz constant. Le mode
"pression constante™ convient lorsque le nombre de composés a separer est élevé, mais les
temps d'analyse sont généralement longs. Le mode "débit constant” permet d'obtenir des
temps d'analyse courts pour des systemes comportant peu de composés a séparer. Il
permet par ailleurs de limiter les perturbations du détecteur TCD sensibles aux variations
de debit.

La température du four : influe sur la vitesse linéaire de déplacement des composés dans

la colonne. Cette vitesse augmente avec la température du four.

Le débit du gaz vecteur : joue sur le temps de passage des composés dans la colonne. Un

débit ¢élevé réduit le temps de rétention de I’échantillon.

Le "rapport de split" : ce rapport correspond au quotient du débit de gaz provenant de la
boucle de détente B-02 (via la vanne VO0-1) sur le débit de gaz injecté dans la colonne.
L'augmentation du rapport de split réduit la quantité de gaz injecté donc la hauteur et l'aire
des pics.
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ANNEXE A-3

CONCENTRATION MICELLAIRE CRITIQUE (CMC) ET POINT DE
KRAFFT (Tx) DES ADDITIFS CINETIQUES

I. CMC et T pour des solutions sans THF
Le tableau A-2.1 regroupe les valeurs de la concentration micellaire critique (CMC) et de
point de Krafft (Ty) trouvés dans la littérature pour les trois additifs cinétiques sélectionnés

dans le cadre de cette these.

Tableau A-2.1. CMC et Tk des additifs cinétiques

Additive CMC Krafft's point
8 {ppm} (K}
=05 2300 iZhang et &/, 2007) 285 + 4 (Watanabe ef 2/, 2005)
SDES 420 (Weiss et af., 2007) < 273 (Moik et af., 1987
DATCI 5600 (Miyake ot af., 2008) =273 (Kim et al., 1996)

I1. Détermination de Ty pour des solutions avec THF

Nous avons réalisé une série d'expérience pour déterminer l'influence du THF (0 a 5 %
massique) sur le point de Krafft des trois additifs cinétiques. Ces expériences ont été réalisées
pour une concentration égale a dix fois la CMC de I'additif considéré. Nous avons suivi le

protocole expérimental décrit dans le paragraphe VI, partie A du chapitre II.

Les solutions de SDBS et DATCI n'ont fait apparaitre aucun précipité pour les conditions de
température testees (274,0 a 303,0 K). Ces deux tensioactifs restent donc solubles et peuvent
former des micelles pour les conditions expérimentales utilisées lors des expériences de

formation des hydrates.
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Pour le SDS, des précipités ont été observes pour toutes les concentrations en THF testées. La
Figure A-2.1 montre la valeur de la température de Krafft obtenue en fonction de la
concentration de THF : Ty passe d'une valeur de 289 + 1 K en I'absence de THF a278 + 1 K a
5 % de THF. La valeur obtenue sans THF est conforme a celle trouvée dans la littérature (285
+ 4 K), ce qui valide le protocole expérimental utilisé ici. Pour 4 % de THF, qui est la

concentration la plus fréquemment utilisée dans cette thése Ty vaut 279 + 1 K.

293

291 4

=l {

287 4 { {

285 4

283 4 { {

281 4 { {

278 4 { T
+

277 4

Krafft's point (K)

275 T T 1 1
0o 1.0 20 30 4.0 3.0

THF concentration {wt.%)

Figure A-2.1. Influence de la concentration du THF sur le point de Krafft du SDS
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SEPARATION DU CO, D’UN MELANGE CO,-CH, PAR CRISTALLISATION
D’HYDRATES DE GAZ : INFLUENCE D’ADDITIFS ET EFFET DES CONDITIONS
OPERATOIRES

La séparation du CO, d'un mélange de gaz par cristallisation d'hydrates de gaz est un procédé qui
pourrait a terme présenter une alternative intéressante aux techniques conventionnelles de capture
du CO,. L'objectif de cette thése était d'évaluer le potentiel de ce proceéde "hydrates” pour séparer
le CO, d'un mélange CO,-CHj, riche en CO,. Nous avons étudié en particulier la sélectivité de la
séparation vis-a-vis du CO, et la cinétique de cristallisation des hydrates, ainsi que I'effet
d'additifs thermodynamiques et cinétiques (et de certaines de leurs combinaisons) sur ces deux
parametres pour différentes conditions opératoires (pression, température, concentrations).

Les expériences de formation/décomposition d’hydrates ont été réalisées en mode "batch" dans un
réacteur haute pression faisant partie d'un pilote expérimental congu et construit entiérement
pendant cette thése. Un modéle semi-empirique a été également développé pour estimer le taux de
conversion de 1’eau en hydrate et la composition des différentes phases en présence (hydrates,
liquide et vapeur) a I'équilibre. Les résultats obtenus montrent que I'association du sodium
dodécyl sulfate (SDS), utilisé en tant que promoteur cinétique, avec du tétrahydrofurane (THF),
utilisé en tant que promoteur thermodynamique, permet d'obtenir des résultats intéressants en
terme de quantité d'hydrates formés et de cinétique de formation. La sélectivité de la séparation
vis-a-vis du CO, reste cependant trop faible (en moyenne quatre molécules de CO, piégées dans
la structure de I'hydrate pour une de CH,4) pour envisager d’utiliser ce procédé "hydrates" a plus
grande échelle afin de séparer le CO, de ce type de mélange de gaz.

Mots clés : captage et stockage de dioxyde de carbone, hydrates de gaz, additifs, promoteurs,
traitement du gaz naturel

CO; REMOVAL FROM A CO; - CH4s MIXTURE BY GAS HYDRATE
CRISTALLIZATION: INFLUENCE OF ADDITIVES AND EFFECT OF
OPERATING CONDITIONS

The separation of CO, from a gas mixture by crystallization of gas hydrates is a process that could
eventually provide an attractive alternative to the conventional techniques used for CO, capture.
The aim of this thesis was to evaluate the potential of this "hydrate” process to separate CO, from
a CO,-CH, gas mixture, rich in CO,. We have studied in particular the selectivity of the
separation toward CO, and the hydrate crystallization Kinetics. The effects of thermodynamic and
kinetic additives (and some additive combinations) on these two parameters for different
operating conditions (pressure, temperature, concentrations) were evaluated.

Hydrate formation and dissociation experiments were performed in "batch mode” in a high
pressure reactor, and with an experimental pilot rig designed and built entirely during this thesis.
A semi-empirical model was also developed to estimate the water to hydrate conversion and the
composition of the different phases (hydrates, liquid and vapor) at equilibrium. The results show
that the combination of sodium dodecyl sulfate (SDS) used as a kinetic promoter, with
tetrahydrofuran (THF) used as a thermodynamic promoter, provides interesting results in terms of
both the amount of hydrates formed and the hydrate formation kinetics. The selectivity of the
separation toward CO, remains too low (an average of four CO, molecules trapped in the hydrate
structure for one of CH,) to consider using this "hydrate” process on a larger scale to separate CO,
from such a gas mixture.

Keywords : carbon dioxide capture and storage, gas hydrates, additives, promoters, natural gas
treatment



