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Résumeé :

Nous avons sommes iniéressée dans ce travail au calcul des équilibres liquide-vapeur
pour des mélanges binaires de composés terpéniques par 1’ équation d’état de Peng-Robinson
tout en établissent les paramétres d’interaction binaires, avec I’extension des calculs aux

mélanges plus complexes : Huile essentielle.

Mots clés : équilibre, ligude, vapeur, huile essentielle.

Abstract :

Our principal interests in this work are the calculation of vapor-liquid equilibrium for
binary mixtures of a terpenic component using the Peng-Robinson equation of state with
optimisation of the binary interaction parameters, and extension of the calculation for

complex mixtures: Essential oil.

Keywords: Equilibrium, liquid, vapor, essential oil. ™
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La préparation industrielle d’un produit implique que le procédé utilisé soit économique,
fiable, souple, simple, assure la sécurité et I’hygiéne, respecte I’environnement et donne un
produit de haute qualité. En conséquence, la mise au point d’un procédé est a priori

complexe.

Les opérations unitaires sont des procédés mettant en jeu des transferts de nature
physique ; elles visent & concentrer ou & séparer les constituants d’un mélange. Le choix de
I’une ou de l'autre dépend de différentes considérations; nous pouvons citer parmi ces
considérations, la possibilité effective de la séparation sur des bases thermodynamiques,
nécessite une différence appréciable de température d’€bullition dans le cas d’une distillation
par exemple, et aussi le souhait d’économiser de I’énergie ou de diminuer les frais de

fonctionnement ainsi que celui d’abaisser les cofits d’investissement.

La connaissance des équilibres liquide-vapeur demeure indispensable pour 1’étude de la
séparation des mélanges ; puis, il reste & I’ingénieur de génie chimique de modéliser les
phénoménes et de résoudre les systémes d’équations par des méthodes graphiques,
analytiques et plus souvent numériques. C’est dans ce cadre que notre travail sur le calcul des

équilibres liquide-vapeur des mélanges d’huiles essentielles se situe .

Afin de bien cerner le probléme des équilibres liquide-vapeur, nous proposons le plan
suivant :
v’ Le premier présente des généralités sur les huiles essentielles ;
v" Le second est consacré a la description d’une fagon générale de la thermodynamique
des équilibres liquide-vapeur ;
v' Dans le troisiéme chapitre, nous allons développer quelques équations d’états et
modéeles thermodynamiques ;
v Le quatriéme chapitre sera consacré a la présentation des méthodes numériques pour
le calcul des équilibres liquide-vapeur ;
v' Dans le cinquiéme chapitre, nous allons procéder a la simulation par ordinateur des
équilibres liquide-vapeur ainsi que la validation des résultats obtenus ;

v Enfin, une conclusion fera la synthése de notre travail.
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IL INTRODUCTION

Jusqu’au Moyen Age, Part de la distillation est utilisée pour la préparation des eaux
distillées. Quand une huile essentielle apparait a la surface de 'eau, elle est considérée
comme un sous-produit indésirable. La premiére description authentique d’une huile
essentielle est attribuée au médecin catalan Arnold de Villanova (]235-1311), qui fit
cependant I’apologie des qualités médicales des eaux distillégs, encore utilisées dans toutes

les pharmacopées du Moyen Age... et méme au-dela.

Au début de la Renaissance, le grand médecin suisse Paracelse (1493-1541) émet sa
théorie de la guinta essentia (quintessence). Pour Paracelse, cette quintessence est la partie

réellement efficace de chaque drogue et doit étre le but de la pharmacie.
1.  DEFINITION [cité parl]

Une huile essenticlle est définie comme étant une matiére volatile de constitution
complexe de composés organiques, dérivée par un procédé physique a partir d’une matiére
odorante d’une forme botanique. Le terme « huile » souligne le caractére visqueux et
hydrophobe de' ces substances, le terme « essentielle » sc comprenant comme la

caractéristique principale de la plante a travers ses exhalaisons.
Les huiles essentielles sont définies d’apres ;

» La matiére végétales d’ou elles proviennent ;
» Leur mode d’obtention ;

» Leur composition chimique.

11 LES PROCEDES D’EXTRACTION DES PRODUITS
ODORANTS [cité parl]

Les huiles essentielles sont largement répandues dans la régne végétal dont certaines
familles a baute teneur en mati¢re odorante. Dans une méme plante, elles peuvent étre

présentes a la fois dans différentes organe, la composition des essences pouvant varier d’un
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organe a I’autre.
L’extraction de produits oc.rants et a haute valeur ajoutée telle que les huiles essentielles se

fait par différentes méthodcs, les techniques les plus connues sont :

i1 Entrainement a ..: vapeur d’ean

Ce procédé est bas¢ sur le fait que la plupart des composés odorant volatils contenus
dans les végétaux sont susceptibles d’étre entrainés par des aérosols de vapeur d’eau.
L’ opération consiste & pla(iz;:;{ les plantes ou organe de la pante dans un albamic traversé par un
courant de vapeur d’eau ; ies constituants volatils sont entrainés, condensés puis recueillis

sous forme de distillat ; ’huile est séparée par décantation.
I11.2 Hydrodistillatior:

Cette méthode consiste a placer le matériel végétal directement dans 1’eau, porté ensuite a

I’ébullition.
I11.3 Expression a fro:.l

. - Cette méthode coi..eme uniquement les huiles essentielles d’agrumes telles que

oranges douces, citron,..., <1 fait de leur sensibilité a la chaleur. Elles sont donc extraites du

péricarpe frais des agrumes: par différentes modes d’expression.

II1.4 Extraction par s.:vants organiques volatils

Les huiles essentie.ss ont la propriétés d’étre soluble dans la plupart des solvants
organiques particuliéremen: I’hexane et le pentane. L’épuisement de la matiére organique

. s’effectue généralement a froid dans des appareils clos.

Le produit contenu aprés évaporation du solvant, est appelé « concréte » ; ensuite il subit un
traitement par de Ialcool zbsolu (éthanol), une phase est obtenue appelée « absolue » qui

coatient la majeur partie des composés oxygénés.

II1.5 FExtraction par svlvant fixe

Les solvants fixes utilisés sont principalement les matiéres grasses ; ’extraction peut

se faire a chaud « macéraii: n » ou 4 froid «enfleurage ».
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I15.1 Macération

Le procédé consiste a tremper la matiére végétale dans la graisse chaude penda'nt une
durée de 12 a 48 heures. L’extraction du parfum dissous se fait par I’alcool absolu (éthanol)
dans lequel les corps sont peu solubles. Les composés volatils extraits par la fraction

¢thanolique sont isolés par simple distillation de 1’éthanol.
HI1.5.2 Enfleurage

Cette technique est réservée aux organes végétaux particulicrement fragiles (les
fleurs). Le procédé d’extraction est analogue a celui de la macération sauf que la graisse

utilisée est 4 la température ambiante.
111.6 Extraction par le dioxyde de carbone ou super-critique

Il s’agit d’un procédé qui utilise le dioxyde de carbone sous deux états, hquide ou
super-critique. Cette méthode est basée sur le fait que certains gaz, notamment le dioxyde de
carbone dans des conditions de pression dites critiques ou super-critiques présentent un
pouvoir de dissolution accru vis a vis de divers composés dont certains composés des huiles

essentielles.

Ce procédé présente un inconvénient d’exiger des pressions élevées donc une technologie

avanceée.

IV. Composition chimique [2]

Les huiles essentielles sont constituées :

V.1 Hydrocarbures

On distingue les hydrocarbures aromatiques et terpéniques :
.1 Composés aromatiques

Ils sont caractérisés par I’existence dans leur formule d’un cycle a six atomes de carbone avec

trois doubles liaisons alternées.
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VI1.2 Composés terpéniques

A part le cyclopropane, les cyclanes constituent une partie de Pessence
ordinaire. Plusieurs hydrocarbures insaturés cycliques, de formule générale (CioHiq), se
trouvent dans les essences naturelles parfumées qui sont distillées a partir de végétaux. Ces
hydrocarbures sont appelés terpénes et comprennent le pinéne (dans la térébenthine) et le

limonéne (dans les essences de citron et d’orange) comme le présente la Figurel

CH,

o - pinéne

Limonéne

Figure 1.1

Les terpénes sont présents dans les végétaux, dont ils sont souvent les constituants
odoriférants et dont on sait depuis trés longtemps les extraire sous la forme

d” huiles essentielles.

Tous les composés terpéniques se présentent comme des polymeéres de ['isopréne
L’étude des structures, des réactions et des synthéses des terpénoides a joué un réle
extrémement important dans le développement de la chimie organique Ceux-ci constituent
I’'une des bases des industries des parfums, des ardmes, des colorants alimentatres. En outre,
ils possédent parfois des propriétés physiologiques puissantes et spécifiques: vitamines,
hormones ou phéromones d’invertébrés, substances de croissance de végétaux, alcaloides,

antimitotiques,

Les terpénes sont des hydrocarbures, mais de nombreux dérivés fonctionnels de structure
apparentée (alcools, aldéhydes, cétones, acides) sont également considérés comme des
composés terpéniques. On  distinguera : les monoterpeénes (CioHie), sesquiterpénes (CisHzq),

diterpénes (CyoHz,), triterpénes (CioHag), et tétraterpénes.



Premier Chapitre Créndralites sur les huiles evsentiolles

IV.2 Composés oxygénés
Comme les alcools, éthers-oxydes, phénois, cétones, esters, aldéhydes, acides, lactones et les

composés sulfurés, la Figurel.2 présente un exemple sur les composés terpéniques oxygenés.

OH
y y
OH \

o-Terpinéol Menthol

V.  PROPRIETES PHYSIQUES ET ORGANOLLEPTIQUES DES
HUILES ESSETIELLES [cité par 1]

Parmi les diverses caractéristiques des huiies essentielles, certaines sont relatives a des
propriétés qui font impression sur les organes des sens et plus particulierement sur le goit et
I’odorat, on les classe sous le nom « organoleptique » : '

> Aspect : Généralement liquide & température ambiante

» Couleur : Incolore a jaune pale a quelques exceptions telle que "huile essentielle de

camomille romaine dont la couleur est bleu clair.

> Densité : Inférieur 2 1, mais I’exception est faite pour les huiles essenticlles de

cannelle, girofle et sassafras. |
Cette propriété permet de donner une idée sur la composition des huiles essentielles :
* Densité¢ inférieure & 0.90 et indice de réfraction faible, I'huile essenticlle
considéré présente une forte proportion en terpenes.
= Densité supéricure 0.90 et indice de réfraction ¢levé, présence de composés
appartenant a la série aromatique. |
> Pouvoir rotatoire : Cette propriété nous renseigne sur Pactivité optique d’une
molécule. Généralement les huiles essentielles possedent un
pouvoir rotatoire élevé ce qui nous permet de dire qu’elles sont

composées principalement de composés asymétriques.
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»  Solubilité : L'huile est composée de molécules peu polaires donc peu solubles dans

’eau, mais soluble dans les alcools a titre élevé et dans la plupart des

solvants organiques.

Le tableau suivant donne un exemple d’une huile essenticlle d’agrume qui est constitué

généralement d’une grande partie de composées terpéniques et en plus faible quantité de

dérivés oxygeéncs.

Nom du constituant

Tencur relative (%)

o-pinéne
Myrcéne
B-pinéne
d-limonéne
" Ter pinéne
Terpinoléne
Octanal
Linalool
Citral
Terpinéol
Décanal
Carveol
Carvone
Geranial
2,4 decadienal (E,E)
Tetradecanal
2,4,9,11 dodecatrenal-2.6,10-triméthyl

0.506
0.509
1.893
95.440
0.03
0.02
0.07
0.178
0.015
0.017
0.034
0.038
0.149
0.013
0.019
0.015
0.013

Tableaul.1 : Exemple d’une composition d’huile essentielle|3].
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A INTRODUCTION

La connaissance des lois d’équilibre entre phases, par une analyse thermodynamique du
systéme ou, tout simplement, par une série d’expériences, est fondamentale pour savoir si une
séparation est possible ou non. L’examen des courbes d’équilibre permet d’apprécier a priori

si |’opération unitaire envisagée sera plus ou moins difficile a réaliser.

L’état d’équilibre est une balance de tous les potentiels qui peuvent étre la cause du

changement macroscopique.

“Actuellement, pour les scientifiques ’équilibre peut €tre supposé quand le changement est

détectable par les appareils de mesures disponibles.

A la différence des corps purs, selon les conditions de température et de pression, un mélange
peut se répartir en plusieurs phases de compositions différentes. Nous avons donné ici la
priorité a I’étude des équilibres liquide-vapeur, car ils interviennent lors de la séparation des
constituants d’un mélange par distillation ; les chaleurs latentes sont mise & profit lors des
transferts énergétiques. Enfin, la connaissance de ces équilibres est indispensable pour la

simulation et I’optimisation des opérations de génie chimique.

1.  VARIANCE OU DEGRE DE LIBERTE [cité par 4]

Un état d’un systéme dépend de la pression, de la température et des concentrations des
phases existantes ; ces parametres «intensifs» définissant un état d’équilibre ne sont pas fixés

arbitrairement car ils ne sont pas indépendants.

Ainsi ; la détermination quantitative de 1I’équilibre d’un systéme nécessite 1a connaissance, au
minimum, de A paramétres. Ce nombre A (ou nombre de degré de liberté) est appelé variance.

Son calcul est effectué au moyen de la régle de phases ou régle de GIBBS :

Le systéme étant composé de k constituants répartis en f phases. En plus, si on a r réactions

chiriques indépendantes.

A=k—1r—f+2 | (2.1)
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IIl. EQUILIBRE D’UN SYSTEME LIQUIDE-VAPEUR
« COEFFICIENT D’EQUILIBRE» [5,6]

Soit un systéme formé de k constituants entre f phases a la température T sous la

pression P. le systéme est en équilibre lorsque les conditions suivantes sont remplies :
v Equilibre thermique : ta méme température dans les f phases.
v Equilibre mécanique : la méme pression dans les f phases.

v" Equilibre chimique: qui s’exprime par I’égalité des potentielles chimiques ou des

fugacitésl X

w=w ouf =f i=1k (2.2)

Nous avons pour des variations isothermes du potentiel chimique :

dg =RTdLn f; =dy, (2.3)

Si la température est inférieure a la température critique de tous les constitutions, alors la

tension de vapeur est définie pour chacun d’entre eux.

La fugacité f; du composant i dans la phase liquide est fonction de la température, de la

pression, de la fraction molaire X;:

f=0!xP (2.4)

Ou qu'r est le coefficient de fugacité de la phase liquide, fonction de la température, la pression

et la composition.

De méme pour la phase vapeur :

=0y P (2.5)

‘Ia fugacité joue pour le fluide réelle le rile que jouait la pression pour le gaz parfait .

H
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les coefficients de fugacité peuvent étre exprimés par ’équation suivante :

Pi
1 [Tf RT Wp (2.6)

= exp| —
i P RT P

v, :les volumes molaires partiels déterminés a partir d’équations d’état.

La principale difficulté est de décrire correctement 1’état liquide représenté souvent par un

liquide quasi incompressible et une vapeur quasi parfaite sous faible pression. Il est
généralement préférable d’utiliser pour la phase liquide le coefficient d’activité y;l licala

- fugacité par :

=y xf 2.7)

d’ott I’équation d’équilibre suivante :
Yi lenl @' yiP (2.8)

Ou fiol est I’état de référence définie arbitrairement, la convention symétrique proposc qu’on
prenne les fugacités fia comme fugacité du liquide i pur a la température T et la pression P de

la solution, d’our : yi[ — lquandx; — 1.

Cette convention est utile pour des mélanges de liquides a faible pression :
= p2 o P 2.9
. flﬂ 1 (pl | ( M )

Avec I5i est un facteur appel€ correction de POYNTING :

»

12
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i P . '
P,

1
Et q);” coefficient de fugacité du corps pur (vapeur saturante) & la température et a la pression

P est égale :

P, .

0 1 4, R1

P =exXpi S [V- —-—dpP (2.11)
RT ;L' P

on introduit la notion de coefficient d’équilibre comme le rapport des fractions molaires cn

phase vapeur et liquide :

K, =YL 2.12)
Xi
Done ;
0, _0p
K=, (2.13)
Po;

Remarque :

A faible pression, les coefficients de fugacité peuvent s’éliminer mutueclement et la correction

de POYNTING est voisine de 1, et de plus si on peut négliger les déviations a I’idéalité

(y,’ —)l) donc on peut écrire :

. po
K =2i=2i 2.14)
X P _

C’est la loi de RAOULT pour les solutions idéales et 4 faible pression.
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Vi. DIAGRAMME D’EQUILIBRE LIQUIDE-VAPEUR

VI.1 LES ETATS LIQUIDE ET VAPEUR [5,6]

La courbe de tension de vapeur est limitée dans le domaine de faibles températures par
le point triple, qui représente les conditions dans lesquelles coexistent les phases solide,
liquide et vapeur, et, a haute température, par le point critique.

La connaissance de la courbe de tension de vapeur est indispensable pour repérer les états de
la matiére, liquide et vapeur en particulier.

L."application de la condition d’équilibre permet d’établir la retation de Clapeyron':

dpP® AH"
dT  TAV

(2.15)

Pour intégrer cette relation des simplifications ont été proposé on peut considérer les deux
hypotheses loin du point critique, que le volume molaire de la phase liquide est négligeable
devant celui de la phase vapeur, et que la vapeur se comporte comme un gaz parfait, d’ou la

'expression suivante :

0 v .
@A (2.16)
P’ RT?

Si I’'on admet que la chaleur de vaporisation est constante, P’expression précédante peut étre

intégré sous la forme :
PO v
]ni:_éi[l__L:' (2.17)

Un trés grand nombre de relations ont été€ élaborées pour représenter I’évolution de fa
tension de vapeur avec la température parmi ces relations 1’équation d’ Antoine qui donne la
pression de vapeur saturante en fonction de la température nettement inféricure a la
température critique, correspond a une adaptation de I’équation de Clapeyron a 1’aide des

données expérimentales :

14
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b

2.18
c+T ( )

log,, P? =a-

Cette relation permet d’atteindre une excellente précision, les paramétres a, b et ¢ sont

spécifiques de la substance considérée.

V1.2 CAS DES MELANGES BINAIRES [5f]

Considérons un mélange binaire, on porte en abscisse les compositions ; c’est a dire la
fraction molaire du constituants le plus volatil qui a la plus faible température d’ébullition ou

de tension de vapeur la plus élevée.

Le point M dans la Figure2.1 a composition comprise entre celles des phases liquide
B et vapeur A ; il représente donc un mélange hétérogéne liquide-vapeur ; ainsi que tous les
points situés dans I’aire fermée représentent des mélanges liquide-vapeur .

A pression constante on chauffe le mélange liquide jusqu'a atteindre le point D courbe
de bulle, le liquide commence & bouillir 4 la température Ty et les premiéres bulles de vapeur
ainsi formées auront une composition z.

Si on continue A chauffer a T, on atteint un point tel que M la composition globale n’a pas
changé, mais nous sommes en présence de deux phases liquide et vapeur de compositions
différentes xq et y;.

Si on part d’une température assez élevée le mélange est entierement gazeux, par
refroidissement en atteint le point C les premiéres gouttes de liquide apparaissent : la courbe

correspondante est appelé courbe de rosée.

T4 P =constante ' A
T} Vapeur C
T; / M
1y

S

liguide
—»
0 y,l Yo z Xi S| 1

Figure 2.1 ; Diagramme d’équilibre liquide- vapeur isobare.
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V1.3 CAS DES MELANGES TERNAIRES [5,7]

Dans te cas des mélanges ternaires il est surtout intéressant de connaitre la température
d’¢ébullition en fonction de la composition, la représentation se fait a ’aide d’un diagramme
triangulaire, les sommets représentent les compositions du systéme ; les trois cotés les

binaires formés par deux des trois constituants,

La Figure 2.2 montre que I’intersection des surfaces de bulle et de rosée avec un plan
isotherme détermine deux courbes le long desquelles les points représentant des mélanges a
I’équilibre se correspondent par couples.

Un point situé entre les deux surfaces représentent un systéme biphasique, les points
représentatifs des deux phases en équilibres étant situés sur les surfaces de bulle et de rosée,
et sur les deux courbes correspondant a la température considérée. lis sont alignés avec le
point représentant le mélange global, en raison des relations {inéaires imposées par fes bilans

matiére.

Si I'on se propose d’étudier I’ébuilition a pression constante, on choisit un point M du
triangle des compositions ; en ce point on €léve une perpendiculaire sur laquelle on porte la
température Tg & laquelle le mélange commence a bouillir Figure2.3 ; lorsque M varie, Tg,
décrit une surface dite « nappe d’ébuliition ».

Si on porte au contraire Ty, température a la quelle la vapeur commence a se liquéfier,
on obtient la « nappe de rosée ». ces surfaces se rencontrent aux points figuratifs des

constituants purs et éventuellement aux mélanges azéotropiques.
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T/)
b}
-»= plan
{4 = 6,
)

Figure 2.2 : Diagramme d’équilibre liquide-vapeur isobare d’un mélange ternaire.

Pour éviter la représentation dans I’espace on coupe ces surfaces par des plans
horizontaux & température donnée et on projette ces sections isothermes sur un méme plan ; a

chaque T correspond une isotherme d’ébullition E et une i1sotherme de rosée R.

La Figure2.4 représente trois paires d’isothermes des mélanges Benzéne-Toluéne-
Xyléne, les mélanges située sur E111 ; bouillent & 111°C. A la pression considéré le systéme
est entiérement définie ; les compositions sont indiquées par la droite conjuguée LV.

Les points située sur les cotés du triangle représentent la composition des binaires : liquide et 7

vapeur.

17
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Benzene

:.T“
e
'
. :
. \
Mt ' \\»Q
Th D ,._,_\.Iiiii
Toluene Xyleae
Figure 2.3 Figure 2.4
Ebullition et refroidissement d’un systéme Diagramme d’équilibre liquide-vapeur d’un
ternaire systeme ternaire.
Vi.4 AZEOTROPIE[S,7]

L’apparition d’un extremum de la courbe de bulle n’est pas spécifique de tels
systemes ; les déviations d 1’idéalité ou la volatilité voisine des constituants du mélange
peuvent provoquer ce phénomene, dans ce cas les pressions de bulle et de rosée ont [a méme
valeur et les phases liquide et vapeur ont la méme composition. L’équilibre hiquide-vapeur
n’est donc pas sélectif ; Pextremum est appelé azéofrope . un mélange azéotropique ne peut

étre séparé par distillation.

» L'application de la distillation simple ou de la rectification obéit aux mémes principes
que ccux observés dans le cas de systéme a fusecau simple (Equilibre ct pas d'échange
thermique entre Vlintérieur et Yextérieur du systétme en cours de distillation),
Cependant, compte tenu que pour la composition azéotropique le liquide et la vapeur ont la
méme composition, le diagramme peut &ire décomposé en deux parties similaires chacune
un diagramme de distillation d'un systeme a fuseau simple. Dans le cas de la distillation
simple, on observera la méme impossibilit¢ a séparer un mélange binaire cn ses deux
constituants purs. Dans le cas de la rectification du systéme eau - éthanol par exemple, on

obtiendra en haut de la colonne le mélange azéotropique a 95 % d'éthanol et dans la cuve,

18
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Pcotare

Phene

Figure 2.6 : Les isothermes d’¢bullition en présence d’azéotrope a8 minimum.
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L INTRODUCTION [5,8]

L.a connaissance des propriétés des corps purs et des mélanges, nécessite Putilisation
des équations d’état et des modéles thermodynamiques. Depuis la célébre équation d’état de
Van Der Waals 1873 ; un nombre trés important de recherche ont été élaborés dans ce
domaine. Actuellement et avec le développement de I’outil informatique, le recours au
méthodes numériques sont les plus solliciter du faite de leur grande précision dans
I"approximation et la prédiction des propriétés thermodynamiques qui sont parfois
inaccessibles par I’expérience.

Une équation d’état s’écrit sous !a forme :

F(P,V,T,X)=0 (3.1)
Avec :
P : pression du systéme étudié ;
T : la température ; -
| V :le volume ;

X : vecteur composition.

II. LE GAZ PARFAIT-LOI DES ETATS CORRESPONDANTES
15.8,9]
La premicre équation d’état reliant les propriétés PVT est la loi des gaz parfaits

découlant de la loi de Boyle-Mariotte :

Pv=RT (3.2)

Cette équation ne représente que I’état limite du fluide réel quand la masse volumique tend
vers zéro, elle n’est utilisable que dans un faible domaine de pression.
Pour tenir compte des deéviations a I’idéalité pour une meilleur approximation des

fluides réels, certains chercheurs ont proposé une correction a la loi des gaz parfaits :

Pv=ZRT (3.3)
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Z : est appelé facteur de compressibilité ; il représente 1’écart dans la prédiction du volume
par rapport & la loi des gaz parfaits. Van Der Waals a remarqué que le facteur de

compressibilité pour les gaz rares et le méthane dépend des parametres réduites :

P T

Donc on peut énoncer la loi des états correspondantes sous la forme :
« les écarts aux lois des gaz parfaits ne dépendent que des coordonnées réduites ».
Qualitativement, tous les fluides manifestent des comportement PVT similaires, mais
si on compare les propriétés thermodynamiques de deux fluides on observe des différences
flagrantes pour les mémes conditions de température et de pression. La loi des états
correspondantes permet de faciliter et prédire les propriétés les propriétés thermodynamiques,
mais on remarque que peu de substance obéissent a ce principe ; a cet égard, des extensions
simples du concept des états correspondants ont permets d’établir les corrélations qut unifient
le comportement volumétrique d’un nombre considérable de fluides.
C’est ainsi que plusieurs paramétres ont été proposés pour représenter I’¢cart a 1a loi des ¢€tats
correspondants & deux paramétres (corrélations a trois paramétres) ; le facteur acentrique de

Pitzer a eu le plus grand succes :
o=—(log,g P +1); o, (3.4)

K.S.Pitzer et ces collaborateur ont établi une corrélation de grande importance entre états
correspondants ; elle concerne les gaz et les liquides et elle utilise ®, T, ,P,. les auteurs
appellent fluides normaux les substances qui se conforment a cette corrélation. La corrélation
de Pitzer pour B { valable aux faibles pression) est:

BP
¢ =B® + 0B’ (3.5)
RT,

v

ou B® et B' ne dépend que de T..
I1l. EQUATIONS D’ETATS CUBIQUE [5,6,8]

I11.1 Equation de Van Der Waals

Des modifications ont €té proposé par Hirn sous la forme :
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(P+m)*(v-b) = RT (3.6)

b : est le volume réellement occupé par la matiére « covolume ».
7 :est un terme correctif di1  ’attraction mutuelle des molécules « pression interne ».

Van Der Waals a établi théoriquement que la pression interne est inversement proportionnelle

Les constantes a, b dépendent du gaz considéré qui peuvent étre déterminés en appliquons les

critéres qui doivent satisfaire toutes équations au voisinapge du point critique :

T=T, P=P, V=,
op 2p :
(5;) -0 |27 =0 (3.8)
T v J)r
Dou: "
R2T? RT
a= 27 £ : b=—= 3.9
64 P, 8P, -

Si on utilise les variables réduites T, et P,; on obtient ’équation généralisée de Van Der

Waals en fonction du facteur de compressibilité critique :

27
T
6 (3.10)

— r _
re 1 2,2
Z.V, "/8 Z,V;!

Afin d’améliorer la précision de nombreux chercheurs ont proposés des modifications de

P

avec | Z.~3/8

Péquation de Van Der Waals mais ils n’ont pas eux beaucoup de sollicitations :

L’équation de Clausius :
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a
P———v-b)=RT (3.11)
( ﬁszJ( ) |
L’équation de Berthelot :
P-—" — ((v-b)=RT (3.12)
(v+c)

P
5 et B =—— ia forme cubique de I’équation de Van Der Waals en
(RT) RT

fonction du facteur de compressibilité est -

Si on pose A=

P—(1-B)Z? + AZ-AB=0 (3.13)

I11.2 Equation de Redlich-Kwong

Ils ont modifiés le terme attractif de Féquation de Van Der Waals pour avoir IPexpression

suivante :

d
e _(v-b)=RT 3.14
o Y G190

La ressemblance entre cette équation et celle de Van Der Waals apparait
immédiatement. La modification apportée au terme de pression internc permet  une
approximation plus satisfaisante vis a vis au comportement réel ; en particulier dans le
domaine des températures supérieures 4 la température critique.

L’¢équation d’état de Redlich-Kwong est susceptible de représenter la phase vapeur,
mais les Ecarts observés ne lui permet pas d’étre appliquéc pour la prédiction des propriéi¢s
thermodynamiques de la phase liquide et & fortiori de I’équilibre liquide vapeur.

La forme cubique de I’équation de Redlich- -Kwong est :
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2’ -7 +(A-B-B2J2-AB=0 (3.15)

I1.3 Equation de Soav&Rédlich-Kwong

Afin d’aboutir 2 une amélioration dans la précision et I’extension a la prédiction des
propriétés thermodynamiques de la phase liquide ; I’équation de Soave-Redlich-Kwong peut

étre considérée comme étant la plus performante des modifications de I’équation de Redlich-

Kwong :
a .
P-——  (v-b)=RT (3.16)
(v+b)
Avec - a= 0.4274&1(1%)(R;)L)2 (3.17)
C
b = 0.08664 RTc)_ (3.18)
’ c

o(Tr) = [1 +m(l —1‘?-5)]2 (3.19)
n = 0.479794 +1.575886 — 0.192070)% +0.0246 1> (3.20)

L’introduction des paramétres a(Tr) et m, qui tient compte respectivement de 1’influcnce de
la température sur le coefficient a et I'influence aussi de la nature du fluide ont permets une
amélioration observé par rapport 4 I’équation de Redlich-Kwong.

La forme cubique de I’équation de Soave- Redlich-Kwong est :

Z’ -2 +(A-B-B?JZ-AB=0 (3.21)

111.4 Equation de Peng-Robinson |

L’équation d’état de Soave- Redlich-Kwong est valable & n’importe quel point de la
courbe de saturation oti on a coexistence des phases vapeur et liquide en équilibre ;

cependant le probleme réside dans son incapacité de générer des résultats satisfaisantes lors
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du calcu!l de la densité liquide. La déviation varie entre 7% pour des température réduites
inférieures 4 0.65 a 27% au voisinage du point critique.
Afin de répondre aux insuffisances de I’équation de I’équation de Soave-Redlich- -

Kwong ; les deux chercheurs propose 1’ équation suivante :

[P 2 ](v _b)=RT (3.22)

v+ b)+b(y-b)

2 ‘
Avec : a= 0.457435&(Tr)£~[§-g9-l~— - (3.23)
¢
" b=0.077796 (RT ) (3.24)
PC
o(Tr) = [1 +m(1 - T}”)]2 1 (3.25)
m = 0.37646 +1.542266 — 0.26992w° (3.26)

L’équation de Peng-Robinson a amélioré sensiblement la prédiction de la densité liquide. Les

ecarts varient entre 5% pour Tt inférieure 4 0.65 et 15% au voisinage du point critique.

La forme cubique de I’équation de Peng-Robinson :
Z2-(1-B)z? +(a-28-382) - (AB-B? -B*)=0 (3.27)

V. EQUATION D’ETAT NON CUBIQUE [5,8,9/
IV.1 Equation du viriel

L’équation du viriel peut étre établic a partir d’'un modéle temant compte des

interactions moléculaires binaires ( coefficient B), et ternaires ( coefficient C)

z P B(T) N C(T)+ D(T)+
RT v v2 v3

(3.28)

Yy
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Z= -11%‘1’: =1+ B(T)P +C(T)P2 +D'(T)P> - (3.29)

" Selon le domaine de pression ou de volume, les développements en séries peuvent étre

troquée ; ainsi quand la pression tend vers zéro, on peut négliger los second
troisiéme, ... ,termes et on se retrouve dans le cas des gaz parfaits. |

A pression modérée :

2P, B (3.29)
RT v _ '
Z=2Y 14 B(T)P (3.30)
B . C-B?
Avec: B'=— e C'= 5 (3.32)
RT (RT)

les coefficients B et B’, C et C’ ne dépendent que de la température.

1V.2 Equation de Bennedict-Webb-Rubin [5,7,19]

L’équation de BWR est donnée sous la forme suivante :

P=pRT + [BORT -Ay - —(-;—gilpz + [bRT - a]p3 + p3 TITCz'(l + yp3 )exp(— ypz)

avec :p = —l-
v

les constantes de BWR dépendent de la nature chimique des composés purs et sont tabulées
en fonction des propriétés volumétriques de chaque composé. |
Cette équation d’état fit considérée pendant longtemps comme la seule équation d’état
applicable aux deux phases liquide et vapeur.

Les équations d’états permettent le calcul des propriétés thermodynamiques, nous
donnons dans le Tableau 3.1 les grandeurs d’excés et le coefficient d’activité calculés a partir

des équations d’état cubiques. {19]
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Tableau 3.1 : Calcul des propriétés thermodynamiques a partir des équations d’état cubiques.

Soave-Redlich-Kwong

Peng-Robinson .

Enthalpie  H” _ [a )Ln(uE) L P (I—Ta—a]Ln Z+l2+1 ]
o RT bRT z RT 242bRT ar) {z-l2-1
d’excés
N N
Avec: T __ -2, 2 % x;m Jlaa Trf
T i=1j=l
Entropie ™ P [ b 1 ( aa] [ B] gex P bj 1 ( aa) Z+ J5+1]
2 _4+L Z-— |+ —— TZ |Ln| 142 > iln—|= - T— [Ln
o RT © D(Po] TG Y rT R )R mRTL AT Z- (e
D’excés
Avec 2;:-—2 > XX;m ,ﬂa a;Tr; Ml ,( kij)
i=lj=|
Coefficient Ln(p-=—Ln(Z~B) (Z l{b] ( Ei—}[.n(l%-g] L -——Ln(Z—B)+(Z ) b (6 b)L Z+V2 +1
: ‘ 2428l b z) Wi - 2/ b z-Wa-1
De fugacité _

Avec: §; = i—’:z@%xj\/g(l'kij)jf
j=t
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V.  EXTENSION DES EQUATIONS D’ETATS AUX MELANGES [5,8]

L’extension des équations d’états déja citées pour le calcul des propriétés PVT des paz
et liquides, aux mélanges nécessite I’inclusion de la variable composition ; plusieurs relations
algébriques sont suggérées. Parmi ces régles de mélanges, conventionnelle a eu un succes
remarquable du fait de sa simplicité ; elle permet de déterminer tes paramétres a,, et by, qui
représentent respectivement I’énergie dit a 'intersection des différentes molécules constituant

le mélange et le volume de la molécule ; ils sont calculés par les relations suivantes :

S S8
am :szi){j a]-iajj (] _kij) (3.33)
i
bm =inbi | (3.34)
Avec ;
kij :kji et 'kii :kll =0

Le coefficient d’interaction kij caractérise I’interaction de la molécule i avec la molécule .

La régle de mélange ainsi présenté ne doit étre appliqué qu’aux systémes non polaircs, ct
apres détermination du paramétre d’interaction binaire, ou aprés avoir vérifier que se dernier

pouvait étre tenu pour nul

V.1 Le paramétre d’interaction binaire kij [5]

Le paramétre binaire figure dans le calcul des termes binaires a; de 1’équation (3.33)
doit étre déterminé a partir des données expérimentales d’équilibre liquide-vapeur.
Il peut étre néglige dans le cas des mélanges de paraffines ; c’est ainsi que les lieux de points
critiques relatifs aux mélanges éthane, paraffines en C,-Cyo Figure3.1 ont ét¢ calculés avec un
kij=0. on dispose par ailleurs dans la littérature de nombreuses publications dans lesquelles
des résultats de laboratoires sont corréiés par les équations d’état de Soave-Redlich-Kwong ou
de Peng-Robinson, déterminant ainsi les valeurs optimales de ce paramétre ; on peut citer les
travaux de Grabowski ct Daubert (1978) et Moysan (1986).
Si on considére le cas d’'un mélange non polaire méthane, paraffines. La Figure 3.2 présenlé

les lentilles d’équilibre du systéme méthane, hexadécane , calculées a I'aide de 1'équation de
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Peng-Robinson, ainsi que les valeurs expérimentales publiés par Glacer (1985). Un premier
calcul a été fait avec une valeur hulle du paramétre d’interaction, et conduit a une de la
pression critique légérement supérieure 4 400 bars ; il est claire que Jes valeurs expérimentales
de la pression de bulle sont constamment sous-estimées. Un second calcul a été fait avec un
kij=0.06 ; les valeurs expérimentales sont assez bien représentées, a I’exception cependant de
la zone critique, la pression critique étant probablement surestimée. 11 semble donc que 'on
ne puisse négliger le paralﬁétre d’interaction pour représenter les équilibres liquide-vapeur

binaires formés de méthane et de paraffines.
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Figure 3.1 Lieux des points critiques des mélanges dioxyde de carbone, paraffines en C;-Cyq
(diagramme supérieur) et hydrogéne sulfuré, paraffines en C;-C), (diagramme inférieur).

Courbes calculées, points expérimentaux (Huron e al., 1977).

En tout état de cause, une recommandation doit étre faite : les équilibres liquide-vapeur d’un
mélange ne serait €tre correctement corrélés ou prédits si les tensions de vapeur des

constituants ne sont pas elles-mémes correctement calculées.
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Figure 3.2 : Diagramme d'équilibre liquide-vapeur du systéme méthane (1) hexadécane (2).
Calcul par la méthode de Soave-Redlich-Kwong. |
T=300°K -=~-- kif =0, ——— - kif = 0,06.

Les paramétres d’interactions sont peu sensibles a la nature du constituant
hydrocarboné, mais varie avec la température ; cette variation est souvent néglipée car elle est
généralement modérée. Il faut souligner qu’elle peut avoir une importance non négligeable sur
le calcul de I’enthalpie de mélange.

Les valeurs du parametre d’interaction sont le plus souvent déterminées par
minimisation des €carts entre les données expérimentales de pression de bulle et les résultats
du calcul. Les données concernant la composition de [a phase vapeur (points de rosée) étant
plus rares ne sont généralement pas considérées. Les Tableau 3.2, Tableau 3.3 fournissent les
paramétres d’interaction préconisés par les auteurs pour les binaires pour les équations d’état

de Peng-Robinson et de Soave-Redlich-Kowng respectivement.
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CQI‘L CgH(‘ C_%H(\ CBHS

i_CaHio n CiHjo 3_CeHp n_CiHy: n_Cetyy CoH,

¢ CeHiz n_CiHig n_CeHis n_CieBe N CO CO, SO, HsS

CH, 0022 0.005 0033 0.0l6 0026 0019 -0006 0026 0040 0055 0.039 0035 0.03 0049 003 005 009 0.136 0.08
C.H, 0.01 0.092 0.051 0014 0025 0.086 0022 0.056

C.H, 0.089 0.00} -0.007 0.0l 0.008 -0.04 0042 0018 00067 0.019 0.014 0.044 0.026 0.013 0.086
CiHg 0.007 -0.014 0.09 0.026 0.093 0.08
CiHg -0,007 0.003 0011 0027 0001 0023 0.006 0.0 (0.0 0.078 0.03 0.12 0.08
i CsHyo 0.0 0.1 004 013 0047
n C;H) 0.017 -0.006 0.003  0.007 0,008 0.087 004 0.135 0.07
i CsHis 0.06 0.092 0.04 0.121 0.06
n_CsHi, 0.018 0004 0007 00 0.1 004 0125 0.063
n CeHyy 001 -0.004 -0.008 0.15 004 011 0.06
CeHg 0.013  0.001 0.003 0.1 0.164 0.11 0.077 0.015 .
¢_CsHiz 0.14 0.10 0.105
n_CyHie 0.0 0.1 004 01 0.06
n CeHis 0.1 004 0.12 0.06
n_CioHa 0.11 0.04 0.114 0.033

N» 0.012 -0.02 008 0.17

CO 0.03 0.054
SO, 0.136 0.097
H,S '

Tableau 3.2 : Equation de Peng-Robinson ; paramétre d’interaction binaire[10].
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Composant N, COs H,S
N; 0 0 0
CO, 0 0 0.12
H,;S 0 0.12 0
C 0.02 .12 0.08
G, 0.06 0.15 0.07
Cs 0.08 0.15 0.07
i-Cy4 0.08 0.15 0.06
n-C,4 0.08 0.15 0.06
i-Cs ' 0.08 0.15 0.06
n-Cs 0.08 - 0.15 0.06
n-Cg 0.08 0.15 0.05

‘Tableau 3.3 : Equation d’état de Soave-Redlich-Kwong ; paramétres d’interaction entre les

hydrocarbures et I’azote, le dioxyde de carbone ou I"hydrogéne sulfuré|5].

Vi. LES MODELES THERMODYNAMIQUES

VI.1 Introduction [5,6]

Comme pour I'équation du gaz parfait, le concept de la solution idéale pour les
mélanges ne peut servir qu’a un premier calcul approximatif.
Cette approximation peut &tre raisonnable pour le volume, mais souvent inacceptable quand i
s’agit du calcul des équilibres des phases ; c’est & dire du potentiel chimique ou de la fugacité.
Les termes qui décrivent la différence entre les propriétés du mélange réel et celles du
mélange idéal sont quand il s’agit de propriétés extensives « grandeurs d’exces ».
Atnsi, on définit le volume d’exces, I’enthalpie d’exces, I'entropic d’exces, I'enthalpie libre

3}
d’excés :

VE=v_-vYd HE-H-HY sE-g_sY GE :G—G“’

Comme le concept de solution idéale dépend de 1’état de référence choisi, la grandeur d’exces

en dépendra également .
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L’introduction de la notion de grandeur d’excés 4 une grande importance lors du calcul des
équilibre liquide-vapeur par les modeles de coefficient d’activité (prédictifs et semi-prédictifs)
que nous verrons par la suite. La relation entre grandeur d’excés et coefficient d’activité est

donné par la relation :
=¥ x;Iny, (3.35)

V1.2 Les modéles semi-prédictifs

VI1.2.1 Modéles de Van Laar et de Margules [6,11]

Les modéles de Van Laar et de Margules permettent de décrire les systémes binaires,
ils conduisent 4 des résultats fiables si I’écart par rapport a I’id¢alité n’est pas trés important
{mélanges modérément idéaux).

Une équation de la fonction d’excés molaire de Gibbs g" est propos¢ a I"aide de deux
paramétres Agpz et Ay fonction de la température et obtenus a partir des donnges

expérimentales.
VI1.2.2 Modéles fondés sur le concept de la compositibn locale [5,6,8,11]

L’expérience a montré que les modéles les plus récents, cités dans le Tableau3.4
(Wilson, NRTL, UNIQUAC), sont logiquement plus fiables que les anciennes équations.
Ces modéles permettent une représentation suffisamment correcte lors de 1’étude des systeme
dont Iecan a lidéalité est important et s’adaptent aux mélanges multiconstituants en

n’exigeant que des paramétres relatifs aux binaires.

V92.2.1 Modéle de Wilson

-

Le modéle semi-théorique de Wilson, fondé sur le concept de la composition locale, ce

modéle n’exige que deux parameétres ajustables par systéme binaire, mais il ne peut étre utihisé
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pour des liquides particllement miscibles, Prausnitz et Coll. indiquent des méthodes
permettent de calculer les paramétres ajustables a partir des données expérimentales.

L’€cart des paramétres Aij par rapport a I’unité donnent une indication sur la non idéalité de

la solution :

¢ Pour Aj; = A, =1,lasolution est idéale ;

e Si Aj,etA,sont plus grand que 1, la solution présente un écart négétif par rapport &
Pidéalité( G E <0);

e Si Aj,etA, sont plus petit que 1, la solution présente un écart positif par rapport a

Iidéalité( G E >0).
VI.2.2.2 Modéle NRTL (Non Random two liquids)

Le modele NRTL est également fondé sur le concept de la composition locale, il a été
proposé pour combler I'incapabilité du modéle de Wilson a représenté les équilibres fiquide-

liquide ; mais il nécessite trois paramétres par systéme binaire.
V1.2.2.3 Modéle UNIQUAC (Univesal quasi chemical)

La méthode UNIQUAC est aussi basé sur le concept de la composition locale, elle a
été développée sur la base de la thermodynamique statistique. Elle exprime te bilan

énergétique de ’opération de mélange en tenant compte de la surface externe des molécules.
La molécule du constituant i est décomposée en (ri) segment et sa surface externe est
caractéris€ par un parametre (qi ) Ces deux paramétres structuraux sont déterminés d’apres

les angles et les longueurs des liaisons.

Le modele UNIQUAC peut représenter les équilibres liquide-liquide pour des mélanges
multiconstituants avec seulement deux paramétres par systéme binaire, y compris pour des
mélanges de liquides polaires et non polaires ; mais il n’est pas meilleur que le modéle de

Wilson pour un équilibre liquide-vapeur dans un systéme miscible.
Les paramétres binaires (A “ij )ou[‘r ij) doivent étre évalués par corrélation de données

expérimentales.

36



Troisiéme Chapitre Modélisation : Vgnations d'état et modéles thermodynamiquies

V1.3 Les modéles prédictifs de contribution de groupe [5,6]

Si on ne dispose pas de données expérimentales, il est nécessaire de recourir 4 un
modéle de prévision totale faisant appel aux propriétés des corps purs, afin d’estimer les
coefficients d’activités.

Les méthodes de contribution de groupe {(considérant que les groupes fonctionnels de chacun
des composants) sont les plus développées, les plus utilisés sont :

» Le modéle UNIFAC : UNIQUAC functional group activity coefficients |

» Le modéle ASOG : Analyﬁcal solution of groups.

Dans n’importe qu’elle méthode de contribution de groupe, l'idée de base est qu'il y a des
milliers de composés chimiques d'intérét dans la technologie chimique, le nombre de grbupes
fonctionnels qui constituent ces composés est petit. Par conséquent, si nous supposons qu'unc
propriété physique d'un fluide est la somme de contributidns faite par les groupes utilitaires de
la molécule, nous obtenons une technique possible pour correspondre les propriétes de tres
grand nombre de fluides quant & un plus petit nombre de paramétres qui caractérisent les
contributions de groupes individuel.

Le coefficient d’activité ¥ ; du composant i dans un mélange multicomposant, comme dans le

modéle UNIQUAC, est donné par la relation :

Iny, =Iny§ +Inyl} (3.36)

les exposants ¢ et R représentent respectivement les termes combinatoire et résiduelle.
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Tableau 3.4 : Les modéles thermodynamiques pour le calcul de I'enthalpie libre d’exceés et le coefficient d’activité

dans le cas des systémes multiconstituants ;utilisation des paramétres binaires, le nombre des composants est N[11].

Nom Enthalpie libre molaire d’excés g Coefficient d’activité pour le composant i
o N N N N v AL
. ‘}iT = —ZX]LH{EX]AUJ Ln‘{] = "Ln(z XJAU +1- ZT!:—_}}L—
Wilson : ; j K YxAy
i
N N N
o n ZUOE 12Ul L6 | TxuGy
NRTL g j gi | " . XiYjj K
ﬁ = 4 X N Tij = RT ; LnGij = _aijtij Lny,— =N +Z N tij TR
b2 Gk 2 Gix ! X Gk 2. Gix,
k k k k
ex N N N N N N
g (Di Z 9]- q}i z Gi (Di
=Y xln—L+ZY gxln—-YqxLln $01; | Loy, =Lln—+=qln—+/-—Y x/ -qLn Y01 {+q;
RT ;Xl n . zgqlx, CDi Ziqt i [? j JIJ Yi X; 2q1 ‘Di i X ? 3¢ q; % iy q;
N @r.
UNIQUAC' —g; NelTu
(Di - LX; : ei = a4 X; ;Lntij - 1 % k'K
RT

=N N
Zrkxk %CIka
k -

' Pour le modéle UNIQUAC r et g sont des parametres de constituants purs, z est le nombre de coordination égale 3 10, /i est déterminé selon le
binaire considéré.
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Vil. CONCLUSION [5]

Ayant choisi comme critére de classification la nature de I’équation, on aurait donc
deux grandes catégories :
» Les équations qui dérivent de la théorie de Van Der Waals ;
» Les équations qui dérivent du développement du viriel..
Mais, les qualités qui caractérisent telle ou telle équation sont de nature différente et il seratt
nécessaire d’attribuer & chacune d’entre elle une classification particuliére, parce que les
expressions qui sont couramment utilisées sont imparfaites et ne peuvent satisfaire a tous les
besoins, Notons aussi que les équations d’états restent incapables & représenter la région

critique.

Le calcul des équilibres liquide-vapeur sous faible pression et les propriétés d’un mélange en
phase liquide peut se faire par trois voix:

» Calcul des propriétés de chaque constituant dans I’état de référence ;

» Calcul des propriétés des mélanges a I’ état idéal ;

» Evaliation des grandeurs d’excés.

La derniére étape repose sur les données expérimentales, sur la corrélation ou méme la

prédiction des grandeurs d’exceés par des « modéles ».

Parmi les modeles que nous avons traité :

> Les modéles qui dérivent du concept de la corﬁposition locale : Tls s’appliquent aux
mélanges de composés polaires ou non polaires, leurs extensions aux solutions ioniques
ont été méme proposées.

Ils ne sont pas totalement prédictifs, leur mérite est de permettre une prédiction des proprictés

d’équilibres de systeéme plus complexe. En tout état de cause Papplication dec ces modéles a

un mélange multiconstituant impose un travail de corrélation considérable, car un systéme

forme de dix constituants contient 45 binaires ; ceci n’est pas exceptionnel dans la pratique.

» Les inodéles prédictifs de contribution de groupe : leurs intéréts résident dans le calcul des

équilibres liquide-vapeur en absence des données expérimentales.
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Si on se trouve dans une situation hybride, c¢’est a dire dans un mélange multiconstituant ou
on ne dispose pas de données expérimentales pour tous les binaires qui le constitue ; alors une
solution composite est possible, on déterminera les paramétres du modéle semi prédictif a
partir des données expérimentales disponibles, les parameétres relatifs aux autres binaires
pourront étre calculés par ajustement sur les coefficients d’activités prédits par les modeles de

contribution de groupe.
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L INFORMATIQUE ET GENIE CHIMIQUE

D’immenses progrés ont été faits a toutes les phases de la conception d’un procédé
grice A |’informatique. Les diverses étapes nécessaires pour obtenir le produit principal
s’effectueront dans des réacteurs et des contacteurs et mettront en jeu certaines opérations
unitaires. Il convient d’étudier les interconnexions entre les appareils et de conduire I’analyse
du procédé. Cette analyse s’effectue en résolvant les systémes d’équations qui traduisent les
bilans matiére et énergie en tout point de ’installation. On peut ainsi évaluer le procédé en se
fixant des critéres et envisager son optimisation, qui pourra se faire soit dans le cadre d’une
structure figée, par exemple en jouant sur des paramétres physico-chimiques, soit au contraire
en modifiant la structure elle-méme. Enfin, la derniére phase est la mise au point du systéme

de contréle du procédé.

Dans ce chapitre, nous allons développer quelques méthodes numériques qui sont

nécessaire pour le calcul des équilibres liquide-vapeur.

II. METHODES DE CALCUL DES EQUILIBRES LIQUIDE-
VAPEUR PAR LES EQUATIONS D’ETAT CUBIQUES [17]

Une des applications les plus répandues des équations d’état est la prédiction des
équilibres de phase. 11 faut toutefois noter que ceux sont les équations d’état les plus récentes
qui furent les premiéres & étre utilisée pour le calcul d’équilibre liquide-vapeur. Parmi, les
équations d’état récentes on trouve les équations de Soave-Redlich-Kwong (1972), et Peng-

Robinson (1976), ils ont ét¢ appliquées avec succés an calcul des équilibres liquide-vapeur.

II.1 Propriétés d’un équilibre liquide-vapeur [17]

Dans le cas d’un équilibre liquide-vapeur, le systéme est situé dans une région du
diagramme P-T-x-y ou coexistent les deux phases. Les frontiéres de ce domaines sont
appelées courbes de saturation, nous distinguerons dans ce cas la courbe de bulle, et la courbe
de rosée. Les deux courbes précédentes converge vers un point, appelé « point critique » ou
nous avons une identité parfaite des deux phases. L’ensemble de ces deux courbes et du point

critique constituent la courbe de phase enveloppe du mélange Figured4.1
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PRESSION

Courbe de bulle

Courbes isotitres

— Courbe de rosée

TEMPERATURE

Figure 4.1 : Courbe de phase enveloppe.

11.2  Calcul du point de bulle [1,17]

Le point de bulle correspond a ’apparition de la premiére bulle de vapeur quand le
systéme passe de I'état liquide refroidi & I’état d’équilibre liquide-vapeur. La composition de
la phase liquide est identique a celle de mélange : X; = z;

La relation d’équilibre :

K, =2i_9 (4.1)
et la condition :
sont combinées pour aboutir 4 Péquation dite du point de bulle, qui doit étre vérifiée par la

refation :
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T Kix; =1 4.2)

Le calcul du point de bulle consiste en la détermination de la pression (ou de la température)

et le vecteur composition y connaissant la composition x et la température (ou la pression).

11.2.1 Calcul de la pression de bulle

La température étant connue, on peut donc estimer les coefficients de fugacité qui
figure dans le calcul du coefficient d’équilibre.
L’initialisation du calcul itératif sera en assimilant la phase vapeur 4 un mélange de gaz
parfaits( le coefficient de fugacité de la phase vapeur égale a 1) et en faisant une hypothése de
pression, P=1 bar par exemple.

On dispose alors de tous les éléments pour calculer le coefficient d’équilibre, 1a composition

de la phase vapeur , et la somme Z K;x; ; celle-ci ne respecte pas la condition (4.2), de

sorte que ces produits K ;X; ne peuvent étre assimilés 4 la composition de la phase vapeur ;

ils donneront une premiére évaluation aprés normalisation :

K;x;
y; =i (4.3)
D S ¥
J

I'initialisation étant ainsi faite, le cycle itératif sera poursuivi en faisant une nouvelle

hypothése de pression sur la base de la relation suivante :

P, =[Z Kixi] P, (4.4)

n-1
ol n désigne ’itération en cours.
Disposant des données nécessaires les coefficients de fugacité en phase vapeur pourront étre

calculés. Le calcul itératif sera repris jusqu’a ce que la condition (4.2) soit respectée.

11.2.2 Calcul de la température de bulle
La température étant inconnu, on peut faire les hypothéses sur la température,
correspondant respectivement aux températures d’ébullition du constituant le plus volatil,

minorée de 20°C (en prévision du risque d’azéotrope), et du moins volatil, majorée de 20°C.

44



QOuatriéme Chapitre Meéthodes numérigues de calen! des équilibres liguide-vapeur

Pour chaque hypothése, la somme ZKixi sera évaluée par un cycle intermédiaire

portant sur les compositions en phase vapeur, ce cycle sera initialisée en assimilant la phase
vapeur a un mélange de gaz parfaits ((pf = l), les coefficients d’équilibre sont calculés par la
relation (4.1); aprés la normalisation des produits K;X;, on aboutit rapidement a la

stabilisation de la somme Z KX, . Les valeurs ainsi obtenues pour les deux hypothéses de

température sont normalement I’une supéricure & 1, Pautre inférieure a 1. et de nouvelle

hypothéses de température seront générées par dichotomie. Pour chaque nouvelle hypothése,
le cycle itératif intermédiaire permettant de stabiliser la somme Z K;X; sera repris jusqu’a

ce que la condition (4.2) soit respectée.

IL3 Calcul du point de rosée [1,17]

Le point de rosée correspond a I’apparition de la premiére goutte de liquide quand le

systeme passe de 1’état vapeur surchauffée a 1’état d’équilibre liquide-vapeur. Pour une vapeur
saturée de composition y: =Z;.

Nous pouvons aboutir & I’équation dite du « point de rosée » :

> 2l=1 (4.5)

par la combinaison des relations d’équilibre suivantes :

L
Ki:—Xng-l;’— ; ZXi=1
Xi ¢

I1.3.1 Calcul de la pression de rosée

La composition de la phase liquide étant inconnu, I'initialisation du calcul itératif se
fait en supposant l'idéalité ; une hypothése sur la pression permet 1’évaluation des
coefficients d’équilibre par la relation (4.1) suivie par la normalisation de la composition de

la phase liquide :
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x; =£4—L (4.6)

C’est ainsi qu’on fournit une évaluation pour I’étape suivante. Une nouvelle hypothése sera

donnée par la relation suivante ;

P, =—201 4.7

le calcul itératif sera repris jusqu’a ce que la condition (4.5) soit respectée.

I1.3.2 Calcul de la température de rosée

Ce calcul sera conduit de la méme maniére qu’au calcul de la température de bulle.
L’initialisation concernera deux niveaux de température, déduits des tensions de vapeur des
constituants extrémes du mélange, et pour chaque hypothése de température un cycle itératif
intermédiaire, lui méme initialisé en admettant I’idéalité de la phase liquide, permettra la
stabilisation des quotients yi / Ki et le calcul de leur somme. Par dichotomie on obtiendra la

température pour laquelle la condition (4.5) soit respectée.

1.4 Calcul du coefficient d’équilibre K; [17]

Le coefficient d’équilibre est une grandeur qui représente 1’aptitude d’un composé a se
partager entre la phase liquide et vapeur ; il est exprimé par la relation (4.1).
Le calcul du coefficient d’équilibre par les équations d’état cubiques et les régle de mélange
conventionnelle nécessite la connaissance des fugacités pour les deux phases liquide et
vapeur ; indiquées au tableau (3.1). cependant le coefficient de fugacité de la phase considérée
dépend du facteur de compressibilité Z de la phase considérée et la composition de la phase
considérée. La connaissance des facteurs de compressibilité des phases permet de définir
complétement le coefficient d’équilibre. La résolution des équations d’état cubiques par

rapport au facteur de compressibilité¢ donne trois valeurs la plus grande correspond a la phase
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vapeur ¢t la plus faible & la phase liquide ; plusieurs méthodes ont été proposées pour la

résolution de ce type d’équation polynomiale. [9,11]

IL5 Calcul du flash isotherme « Vaporisation partielle » [1,4,5,21]

A pression et a température données le calcul du flash isotherme consiste & déterminer
la fraction vaporisée et la composition des phases en équilibre. Les expressions des équations
de calcul de flash isotherme sont obtenues en combinant les bilans de matiére et les relations
d’équilibre.

En raison de I’hypothése de I’idéalité, les coefficients d’équilibre sont connus. Ensuite,
pour chaque constituant, il faut calculer deux fugacités : une pour la phase vapeur et {’autre
pour la phase liquide. La fugacité est nécessaire pour calculer la propriété inconnue du
systéme. Par conséquent, les relations d’équilibre et de matiére sont obligatoirement couplées.

Le bilan matiére global d’un étage d’équilibre et le bilan de matiére pour chaque

constituant sont respectivement :

V+L=F (4.9)
v; + lj zﬁ (4'9)

Avec :

v;=y;V : nombre de moles du constituant i en phase vapeur ;
;= x;LL : nombre de moles du constituant i en phase liquide ;
fi=zF : nombre de moles du constituant i dans I’alimentation;
V=X v; : nombre de moles total de la phase vapeur ;

L=ZX I; : nombre de moles total de la phase liquide ;

F=2. f; : nombre de moles total de I’alimentation.

Pour un systéme de n constituants, il faut satisfaire n équations de bilans de matiére. La

constante d’équilibre K; est donnée par I’équation(4.1).
Pour chaque constituant en équilibre le bilan de matiére peut s’écrire :
yiV+ XiL =ZiF (4.10)
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La combinaison des quantités précédentes avec les équations (4.8) et (4.9) donnent les

expressions des fractions molaires en phase liquide et vapeur suivant :

X, = i (4.11)

y _ Kizi
‘ %(Ki ~1)+1

Si on prend comme critére de convergence :

(4.12)

Y x; - 2y; =0 (4.13)

On aura :

5 Zi(Ki _1)

~V/F(K, -1)+1 @14

V/F est appelé le taux de vaporisation et est compris entre zéro et un ; cette relation se
réduit 3 la résolution d’une expression de degré n ~ 1 en V/F, n étant le nombre de
constituants. Si il n’y a aucune racine correspondant & cette derniére condition de vaporisation
partielle, alors il s’ensuit que le mélange est a 1’état de liquide sous-refroidi (V/F<0), ou de
vapeur sur-chauffée (V/F>1).

Pour la résolution de tel équation plusieurs méthodes ont été proposées, parmi ces
méthodes nous avons la méthode de Rachford-Rice qui est largement utilisé dans le calcul du
flash isotherme.

La méthode de Rachford-Rice couplée avec la méthode de Newton-Raphson est
utilisée par Edmister pour le développement d’un programme informatique du calcul flash
isotherme du faite que I’ équation (4.14) a une importante caractéristique car sa dérivée par
rapport & V/F est toujours négative, ce qui assure la convergence.

La méthode de résolution du flash isotherme par la méthode de Rachford-Rice est

donnée en annexe.
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11.5.1 Méthode de Newton-Raphson [4,5,10,22]

L’initialisation des coefficients de partage se fait par 1’équation empirique de Wilson
(4.15) ou en supposant I’idéalisation (¢'=1), permet la résolution de 1’équation (4.14) en V/F,
ceci constitue la boucle interne de I’algorithme. Une fois la valeur initiale de V/F est validée
on calcul xi et yi & I’aide des équations (4.11) et (4.12), ensuite on ré-estime les Ki. Le calcul

itératif se poursuit jusqu’a convergence.

P, T,
K, = %exp[5.73(1 + (ni{ - —T—D (4.15)

La relation de Newton-Raphson s’écrit :

(V/E)" = (V/F)" - (4.16)
n est le nombre d’itération, et AV/F), f(V/F) sont données comme suit :
z;(K; -1)
V/F)= i = 4.17
F(V/F) §V/F(Ki—l)+l @17
' (K. =17
f(V/F)=-3 % (K; - 1) (4.18)

i [V/F(K; -1)+1F

Le choix du point de départ (V/F) est important pour assurer une convergence rapide de la
méthode de Newton-Raphson. Le processus itératif est arréter lorsque le condition suivante

est satisfaite avec € [’ approximation :
(V/E) - (v/F)| <2 (4.19)

En conclusion, les différents problémes de calcul des équilibres liquide-vapeur sont résumés
dans le Tableau 4.1 [5]
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Cas Type Variables spécifiées | Variables inconnues
1 Température de bulle P,x=2z T,y
2 Pression de bulie T,x=z P,y
3 Température de rosée P,y=z T,x
4 Pression de rosée T.y=z P,x
5 Flash isotherme P,T,z VF,y,x |

Tableau 4.1 : Présentation des déférentes possibilités de calcul des équilibres liquide-vapeur.

III. DETERMINATION DES CARACTERISTIQUES DES CORPS
PURS

Le calcul des équilibres liquide-vapeur nécessite la connaissance des propriétés
thermodynamiques des corps purs :
» Température critique ;
» Pression critique ;
» Facteur acentrique.

> Ainsi que la connaissance des paramétres d’interaction binaire k;;.

H1.1 Détermination des paramétres des corps purs par la méthode de

contribution de groupe [3,21]

Etant donné la non disponibilité des données expérimentales concernant les
paramétres physico-chimiques de certains corps purs , il faut donc les estimer.
Nous allons présenter quelque méthodes de détermination des paramétres critiques, ces
méthodes nécessitent la connaissance de la structure moléculaire des composés et la

température d’ébullition normale.

1.1 M¢éthode de Lydersen

11 propose les relations suivantes :

Ty
T, = :
0.567 + Y. AT — (3 AT)

(4.20)
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M
P, = 5 (4.21)
(0.34 + Z AP)
Tel que AT et AP sont calculés par contribution de groupes.
I1IL1.2 Méthode de Joback
La modification de la méthode de Lydersen a conduit aux relations suivantes :
Ty
T, = (4.22)
©0.584+0.965% AT — (T AT)?
1
P (4.23)

©(0.113+0.0032n, — 3 AP)>

Avec :
n, : le nombre d’atome de la molécule.

AT et AP sont calculés par contribution de groupes.

Hril3 Meéthode de Lee Kesler

Connaissant les paramétres critiques par les méthodes déja citées et la température

d’ébullition, on peut calculer le facteur acentrique par cette méthode :

~InP, —5.92714 +6. 74l - 0. °
2 InP, ~5.92714+6.096480" +1.288621n6 - 0.169349 424)

15.2518 -15.68.750 " —13.4721n6 + 0.435776°

Avec:

0=Ty/T,

III.2 Méthode d’optimisation du coefficient d’interaction binaire [21]

La détermination du coefficient d’interaction binaire est nécessaire pour calculer avec
précision un équilibre thermodynamique. Elliot et coll propose une méthode de recherche du

coefficient d’interaction binaire basée I’optimisation de la fonction objective suivante :

((PCal —P Exp )/ PEXP )2

‘M=

i
i

Q=
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Avec :

N : nombre de point expérimentaux ;

Pcai : pression de bulle ou de rosée calculée ;

Pexp : pression de bulle ou de rosée expérimentales ;

Les algorithmes pour le calcul des pressions de bulle ou de rosée sont explicités en annexe.
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L INTRODUCTION

Le progreés considérable des ordinateurs et leur utilisation permet d’immenses
réalisations notamment dans le domaine de génie chimique par ’optimisation des procédés

chimiques et la modélisation des phénoménes physiques.

Dans ce chapitre, nous allons faire appel aux méthodes numériques pour fa validation
des résultats tout en établissent les paramétres d’interaction binaire pour les mélanges binaires
dont les données se trouvent dans la bibliographie, cela n’est possible qu’apres la

modelisation et la mise en équations des phénoménes liquide-vapeur.
1I.  LES PROGRAMMES ELABORES

Nous avons élaboré deux programmes informatiques basés sur le modéle homogéne
c’est a dire que les deux phases sont représentées par la méme équation d’état, nous avons
choisi comme équation d’état celle de Peng-Robinson pour la simulation des équilibres

liquide-vapeur :

»  Le premier programme est basé sur le calcul de la température de bulle avec

optimisation des coefficients d’interaction binaire.
»  Lesecond est basé sur le calcul du flash isotherme.

En ce qui concerne la programmation, nous avons choisi le Fortran Power Station 4.0
IL1 Le programme de calcul de la température de bulle
IL.1.1 La structure du programme

La partie principale de I'algorithme comporte deux boucles pour stabiliser et
converger le systéme simultanément. En premier lieu, nous avons utilisé les méthodes
proposées par Vidal [5] et Sandler [10] mais généralement elles ne convergent pas ou
donnent des résultats apres un temps de calcul trés grand et une faible précision, le lprobléme
principale était dans I’hypothése sur la température initiale pour initialiser le processus
itératif, ainsi que comment choisir la température pour le déroulement du processus si la

température initiale ne converge pas.
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La combinaison de ces méthddes avec ['introduction de ['équation d’Antoine dans
I’initialisation de la température (€quation 5.1), nous a permis de proposer I’algorithme dont

I’organigramme (1) décrit le processus itératif,

L’tnitialisation du processus itératif comportera deux étapes :

» Initialisation de la température par I’équation: T =" x, TiO (5.1)

avece | Tio = ﬁ“‘“}; - Ci (5.2)
i 108

» La seconde étape est Pinitialisation des coefficients d’équilibre K; par 1’équation

empirique (4.15), ou en considérant que la phase vapeur se comporte comme un gaz

parfait ((p:) = 1), ces hypothéses conduisent généralement aux méme résultats.

11.2 Le programme de calcul du flash isotherme

La méthode de résolution est basée sur la méthode de Rachford-Rice couplée a la
méthode de Newton-Raphson ; les travaux précédents se sont limités 4 un binaire et une seule
expérience, nous avons apporté une amélioration par I'introduction des systémes de matrices

de n constituants et m expériences.

Les calculs d’équilibre sont basés sur I’équation d’état de Peng-Robinson qui décrit aussi bien

la phase liquide que la phase vapeur.

L’organigramme (2) présente le processus itératif de Ia méthode.
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Lire la pression P et fa
composition molaire x;

Afficher la tempéerature
et la composition y;

Calcul des T; par I’équation (5.1) A
T= Z xiTiO |

Initialisation des coefficients
d’équilibre par I’équation (4.15)

Calcul de {Kix;}, 2 Kix; et (PiI
Kix; 7 '
Pl S 1{1=v(i sum =3, y2()
¥i SKix, , y1()=y(1) [ ; }

[ y2y 1) o

Caleul de ¢}, K; -—-—(B'—

l@i

,yz(i) y())

K;x
YiZ

i

Organigramme 1 : Caleul de lov température de bulle.
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Lire la pression P la
température T et la
composition initiale z;

Initialisation des coefficients
d’équilibre par I'équation (4.15)

:

Détermination du taux de ]

vaporisation par la méthode de
Newton-Raphson

Oui Existence d’une seul phase
liquide sous-refroidi ou vapeur
sur-chauffée

I

Calcul de x et y par les équations
(411 et (4.12)

!

Application de la régle de J

mélange conventionnelle a
I’équation de Peng-Robinson

!

Calcul des coefficients de
fugacité pour les deux phases

Non

> f(V/F)<e

Afficher les compositions a
I’équilibre et le taux de
vaporisation

Organigramwme 2 : Calcud dw flash isotherme:
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1. SIMULATION DES EQUILIBRES LIQUIDE-VAPEUR
I11.1 Estimation des paraméires critiques

Les programmes élaborés permettent I’estimation des paramétres critiques en cas
d’absence de données par un sous-programme basé sur la méthode Lydersen de contribution
de groupe ; le facteur acentique est estimé a Paide de I’équation de Lee-Kesler, ainsi présenté

dans le chapitre précédent.

On obtient ainsi les résultats présentés dans le Tableau 5.1 respectivement pour le ¢-pinéne,

limonéne et le 1,8-cineole dont leurs formules chimiques sont les suivantes :

7
0
o - pingne Limonéne
1,8-Cincole
Te(°K) Pc(bars) ‘ @

a-pinéne 630.87 28.9025 0.3255
limonéne 658.77 27.554 0.3193
1,8-cineole 661.05 30.1873 0.3431

Tableau 5.1 : Les paramétres critiques des corps purs.

111.2 Ftude des systémes binaires

Nous allons procéder par I’é¢tude des systémes binaires o-pinéne-limonéne,

o-pinéne-1,8-cineole, limonéne-1,8-cineole ; dont les coefficients de I'équation d’ Antoine ont
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été calculés par [20] et les températures d’ébullition norimale [I8] sont données dans le

Tableau 5.2.

A B C Th(°K)
o-pinéne 7.59 1875.1 241.6 4294
limonene 6.98 1584.6 208.9 450.6
1,8-cineole 7.98 2154.1 2458 449 .6

Tableau 5.2 : Données relatifs au corps purs (coefficients d’Antoine et température

d’ébullition).

La référence [19] donne les résultats expérimentaux relatifs aux binaires considérés.

II1.2.1 Systéme a-pinéne-limonéne

Les tableaux 5.3, 5.4, 5.5, 5.6 représentent les résultats oblenus a partir du programme de

calcul de la température de bulle pour différentes valeurs de &, et les courbes correspondantes

sont illustrées sur les figure 5.1, 5.2, 5.3, 5.4.

» Tableau 5.3 : k;=0.

X1€xp 0.0 | 0.1063 | 0.3149 | 0.4626 | 0.5941 | 0.6721 | 0.8506 | 1.0
y1exp 0.0 | 0.1652 | 0.4366 | 0.5964 | 0.7179 | 0.7778 { 0.9055 | 1.0
Texp(°K)| 450.6 | 448 | 4434 | 440 | 437.1 | 4356 | 4318 | 4204
Teal®K) | - 446.1 | 441 | 4379 | 4353 | 434 | 4311 ;

yical . 0.1590 | 0.4236 | 0.5830 | 0.7017 | 0.7678 | 0.9022 -
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» Tableau 5.4 : k;=0.005.

xiexp | 0.0 ] 01063 | 0.3149 | 0.4626 | 0.5941 | 0.6721 | 0.8506 | 1.0
yiexp | 0.0 | 0.1652 | 0.4366 | 0.5964 | 0.7179 | 0.7778 | 0.9055 | 1.0
Texp(K)| 4506 | 448 | 4434 | 440 | 4371 | 4356 | 4318 | 4294
TealCK) | - 4456 | 440 | 4369 | 4345 | 4333 | 4307 -
yical - | 0.1649 | 0.4289 | 0.5817 | 0.7004 | 07648 | 0.8980 | -
» Tableau 5.5 : k;=0.01.
wexp | 00 | 01063 | 0.3149 | 0.4626 | 0.5941 | 0.6721 | 08506 | 1.0
yiexp | 00 | 0.1652 | 0.4366 | 0.5964 | 0.7179 | 0.7778 | 0.9055 | 1.0
Texp(°K)| 450.6 | 448 | 4434 | 440 | 4371 | 4356 | 4318 | 4294
Teal(°K) | - 445 | 439.1 | 4359 | 4336 | 4325 | 4303 -
yical - | 01709 | 0.4349 | 0.5831 | 0.6980 | 0.7606 | 0.8973 -
» Tableau 5.6 : k,_,=-0 011
xiexp | 00 | 01063 | 03149 | 0.4626 | 0.5941 | 0.6721 | 0.8506 | 1.0
yiexp | 0.0 | 01652 | 0.4366 | 0.5964 | 0.7179 | 0.7778 | 0.9055 | 10
Texp(°K)| 450.6 | 448 | 4434 | 440 | 4371 | 4356 | 4318 | 4204
Tcal°K) | - 4471 | 4431 | 440 | 4372 | 4356 | 4318 -
yical - 0.1466 0.4116 | 0.5764 | 0.7061 | 0.7751 | 0.9091 -
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figure 5.1 yystéme pinéne-limonene kig=0
455 7
o 450 K
e & ———
£ 445 N~ = ® xexp
T a0 \.\?\"‘\ yexp
N ] — xcal
w8 —yeal
g 430 eF h
425
0 o1 02 03 04 05 06 07 08 09 I
Jraction niolaire en pincne
figure 5,2 Systeme pinéne-limonénekg=0,005
455
450 Je& ‘ N S
N e o
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§ . \ - B ¢ Xexp
5 440 \\ ol R = yexp
S NG a —xcal
g \ -]
‘g 435 \\\L\ L S N —-ycal
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425 :
0 0.1 02 03 04 05 06 07 08 09 1
Jraction molaire en pinéne _
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figure 5,3 Systeme pinéne-limonénekiyg=0,01
455
450 K
) P
S w5 (>
% \\c o
S 440 \\ I L
g \\& ]
3 435 \%_‘ LEE
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= 230 "
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figure 5,4.Systéme pinene-limoneneki=-0,011
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450 K S
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Pour mieux représenter les résultats éxpérimentaux, nous avons calculés les écarts entre les

valeurs expérimentales et calculés pour chaque valeurs de 4ij par la relation :

)

nex : est le nombre d’expérience ou nombre de points calculés ; les résultats sont données

dans te Tableau 5.7.

cal exp
™" -T

»

Ae = (5.2)

nex

kij 0.0 0.005 0.01 -0.011

Ae(°K) 1.75 2.42 3.25 0.18

D’aprés le tableau il est claire que le £ij=-0.0/1 est la valeur optimal qui donne le plus faible

ecart entre les valeurs expérimentales et calculées.
111.2.2 systéme a-pinéne-1,8-cinéole

Les tableaux 5.8, 5.9, 5.10, 5.11 représentent les résultats obtenus a partir du programme de
calcul de la température de bulle pour différentes valeurs de £ et les courbes correspondantes

sont illustrées sur les figure 5.5, 5.6, 5.7, 5.8.

» Tableau 5.8 : k,=0.

X1€xp 0.0 0.1049 [ 0.2059 | 0.3628 | 0.5932 | 0.7276 | 0.8323 1.0

yiexp 0.0 0.1558 | 0.2903 | 0.4729 | 0.6974 | 0.8085 | 0.8924 1.0

Texp(°K)| 449.6 447 4447 4413 436.4 4341 432 4294

Teal°K) | - 446.8 | 444.1 | 4403 | 4356 | 4332 | 4314 .

yical - 0.1595 [ 0.2958 | 0.4805 { 0.7038 | 0.8135 | 0.8893 -
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» Tableau 5.9 : k;=0.005

xléxp 0.0 0.1049 | 0.2059 | 0.3628 | 0.5932 | 0.7276 | 0.8323 1.0

yiexp 0.0 | 0.1558 | 0.2903 | 0.4729 | 0.6974 | 0.8085 | 0.8924 1.0

Texp(°K)| 4496 | 447 | 4447 | 4413 | 4364 | 4341 | 432 | 4204

Tcal(°K) - 446.2 4433 4393 4348 432.6 431

yical - 0.1655 | 0.3033 | 0.4847 | 0.7017 | 0.8089 | 08856

» Tableau 5.10 : k,=0.01

X1€Xp 0.0 0.1049 | 0.2059 | 0.3628 | 0.5932 | 0.7276 | 0.8323 1.0

yiexp 0.0 0.1558 | 0.2903 | 0.4729 | 0.6974 | 0.8085

t

0.8924 1.0

Texp(°K)| 449.6 | 447 | 4447 | 4413 | 4364 | 4341 | 432 | 4294

Teal(°K) - 4452 442.5 4383 4339 4319 430.6 -

yical - 0.172 | 0.3108 | 0.4891 | 0.6994 | 0.8045 | (8812

» Tableau 5.11 : k;=-0.005

X1€Xp 0.0 0.1049 0.2059 0.3628 { 0.5932 | 0.7276 | 0.8323 1.0

yiexp 0.0 0.1558 | 0.2903 | 0.4729 | 0.6974 | 0.8085 | 0.8924 1.0

Texp(°K)| 449.6 | 447 | 4447 | 4413 | 4364 | 4341 | 432 | 4294

Teal(°K) - 4472 444.9 4413 436.4 4338 431.8 -

‘yu:al - 0.1533 | 0.2887 | 0.4762 | 0.7054 | 0.8174 | 0.8933 -
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figuves, 5. Systeme pinene- 1, 8cinéole; kif=0
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figure 5,6.Systeme pinéne-1,8cineéole K iy=0,005
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température d'équilibre (°K)
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la méthode d’essais successif sur les valeurs du paramétre d’interaction binaire nous a permis
de trouver la valeur optimal qui est —0.005, le tableau sutvant qui illustre les écarts entre les

valeurs de température expérimentales et calculées, justifie ie choie de cette valeur.

kij 0.0 ‘ 0.005 0.01 -0.005

Ae(°K) 0.68 1.38 2.18 0.15

H1.2.3 Systéme limonéne-1,8-cineole

Les tableaux 5.12, 5.13, 5.14 représentent les résultats obtenus 4 partir du programme de
calcul de la température de bulle pour différentes valeurs de &, et les courbes correspondantes

sont illustrées sur les figure 5.9, 5.10, 5.11.

- » Tableau 5.12 : £,=0.0

X1€Xp 0.0 0.1591 | 0.3905 | 0.5452 | 0.6638 | 0.7222 | 0.8712 1.0

yiexp 0.0 0.1529 | 0.3843 | 0.5400 | 0.6602 | 0.7198 | 0.8707 1.0

Texp(°K)| 449.6 4498 450.2 450.4 450.5 450.5 450.5 450.0

Tcal(°K) - 449.5 4492 449.0 449.0 448.9 4489 -

yical - 0.1908 | 0.3920 | 0.5457 | 0.6634 | 0.7213 | 0.8698 -

» Tableaun 5.13 : k,=-0.005

X1€Xp 0.0 0.1591 | 03905 | 0.5452 | 0.6638 | 0.7222 | 08712 1.0

yiexp 0.0 0.1529 | 0.3843 | 0.5400 | 0.6602 | 0.7198 | 0.8707 1.0

Texp(°K) 449.6 | 449.8 4502 | 4504 450.5 450.5 450.5 450.6

Teal(°K} - 4495 4497 4498 4499 4497 449.6 -

yical - 0.1542 | 03868 | 0.5460 | 0.6683 | 0.7270 | 0.8790 -
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> Tableau 5.14 : k;=-0.032

X1exp 0.0 0.1591 | 0.3905 | 0.5452 | 0.6638 | 0.7222 | 0.8712 1.0

yiexp 0.0 0.1529 | 0.3843 | 0.5400 | 0.6602 | 0.7198 | 0.8707 1.0

Texp(°K)| 449.6 4498 450.2 450 4 450.5 450.5 450.5 450.6

TC.'«:ll("K) - 4495 4497 449 § 450.0 450.0 450.2 -
yical - 0.1220 | 0.3439 | 05124 | 0.6470 | 0.7137 | 0.8818 -
figure 5, 9. Systéme limonene-1,8-cineole; kg=0,0
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figure 5,10 Systéme limonéne-1,8cineote;
455 ki = -0,005
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figuve 5,11 Systéme limonene-1,8cineote; 27
455 =-0,032
N
N ‘
® n | @ 22 21
X 450 - e e
3 ¢ xexp
3
& 7 yexp
g
——xcal
3 |
3 B T R —yca
3 445 S St
K,
3
440
0 o1 02 03 04 05 06 07 08 09 1
Jraction molaire en limonéne

09



Cinguitme Chapiire Stmulation numérigne des équilibres liguide-vapenr

En se basant sur la méthode d’essais successif concernant les valeurs du paramétre
d’interaction binaire nous avons trouvé que —0.032 est la valeur qui optimise le systéme
limonéne-1,8-cineole ; le tableau suivant qui illustre les écarts entre les valeurs de température

expérimentales et calculées, justifie le choie de cette valeur.

kif 0.0 -0.005 -0.032

Ae(°K) 1.23 0.62 0.45

111.3 Application aux systémes ternaires

La détermination des paramétres d’interaction binaires relatifs aux binaires : a-pinéne-
limoneéne, o-pinéne-1,8-cineole, limonéne-1,8-cineole ; nous a permis de faire un essais de
calcu! par en utilisant le programme du flash isotherme du ternaire o-pinéne-limonéne-1,8-

cineole ; les résultats sont donnés dans le Tableau 5.15 suivant :

448;”; 00774 08059 0.1(l)71;)”77 | 01226 | 0.7941 0.099
4459 1 01594 0.6198 0.2073 0.2406 0.5802 0.1927
443.7 0.2464 0.4765 0.2657 0.3536 0.4235 0.2343
441.6 0.3379 0.3251 0.3264 0.4621 0.2749 0.2736
4392 0.4360 0.1669 0.3911 0.5640 0.1331 0.3089
4364 0.5611 0.0273 04104 0.6798 0.0203 0.3024

Tableau 5.15: Calcul du flash isotherme ; application au mélange ternaire o-pinéne-

limonéne-1,8-cineole

En absence de données expérimentales les résultats ainsi trouvés ne feront pas 'objet d’une

éventuelle comparaison.
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111 4 Extension des calculs aux huiles essentielles

Grice 4 la possibilité des calculs offert par les programmes que nous avons élaborés
Pextension des calculs vers des mélanges plus complexes « huile essentielie » par exemple est
possible. Comme exemple de calcul nous avons choisi 1"huile essentielle de la référence [3]
qui englobe 17 éléments représentant 99.07% d’huile essentielle, cette huile est constituée

d’une grande partie de composées terpéniques et en plus faible quantité de dérivés oxygénés.

Nous allons considérer le mélange ternaire suivant : Un mélange o-pinéne et de (-pinéne

le limonene et un mélange de dérivés oxygénés. Tableau 5.16

Mélange de a-pinéne et de B-pinéne en % 2.399
Limonéne en % 95.44
Mélange de c om poye 3.a ey g€ nes 7745
Tableau 5.16 : Huile essentielle assimi}é a un ternaire.
Le tableau suivant présente le résultat de la simulation :

T(°K) X1 X2 X3 Y1 Y2 V3 V/F
448 0.0219 0.9540 0.0242 0.0250 0.9430 0.032 0.0654
445 0.0245 0.9455 0.030 0.6294 09322 (G.0384 0.0725
440 0.0253 0.9326 0.0422 0.0332 0.9234 0.0422 0.0786

Tableau 5.17 : Résultat de la simulation par le programme de calcul du flash isotherme.

Notons qu’en absence des données sur le coefficient d’interaction nous allons prendre le cas
simple kij=0, ainsi que les calculs ne seront pas comparés du fait de la non disponibilité des

résultats expérimentaux.
V. CONCLUSION

D’apres les résultats, il est claire que le modéle homogéne basé sur I'équation d’état de

Peng-Robinson et couplé avec la régle de mélange conventionnelle peut représenter les
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équilibres thermodynamiques en conséquence les équilibres ligquide-vapeur; en paraliéie,
Iintroduction de I’optimisation des coefficients d’interaction binaires a permi une
minimisation importante entre I’expérience et la simulation ; d’ou I’étude de {’optimisation de

ces parametres s’avere d’une importance considérable.

Il faut noter que les valeurs des parametres d’interaction binaires optimum ainsi trouvé

sont spécifiques aux binaires considérés.
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CONCLUSION GENERALE

La connaissance des équilibres liquide-vapeur demeure indispensable pour la
séparation des mélanges, d’oll la nécessité de ['étude et le calcul des propriétés

thermodynamiques.

Notre étude s’est basée sur la possibilité de traduire les phénoménes physiques
notamment les équilibres liquide-vapeur et de proposer une modélisation mathématique qui
permet de prévoire le comportement des systémes en cas d’absence d’études expérimentales
pour cela ou avons dans un premier temps élaborés un programme de calcul de la température
de bulle d’'un mélange binaire 4 I'aide de ’équation de Peng-Robinson avec la régle de

mélange conventionnelle.

La comparaison de données expérimentales tirées de la bibliographie a permis € mettre

en ¢vidence |’importance des paramétres d’interaction que nous avons optimisé.

Le deuxiéme programme mis en ccuvre permet de faire un calcul flash d’un mélange

complexe que nous avons appliqué & une huile essentielle d’orange douce.

Les deux programmes élaborés basé sur le modéle homogeéne représenté par 1'équation
de Peng-Robinson ont démontré la possibilité de I’étude thermodynamique des équilibres

liquide-vapeur appliqué aux composés terpéniques.

Bien que les écarts entre valeurs expérimentales et calculées sont légérement plus
grande que ceux obtenus avec le modéle combiné, cette technique a I’avantage de pouvoir étre
utilisée en I’absence de toutes données expérimentales. Toutefois, il faut avoir une banque de

données concernant les paramétres d’interaction binaire.

Aussi la suite & donner serait d’établir ces coefficients d’interaction en déterminant les
courbes d’équilibres liquide-vapeur des différents mélanges binaires de composés

terpéniques.
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Algorithme pour le calcul de la pression de bulle

8.
9.

Initialisation de la pression ;
Initialisation des coefficients d’équilibre par la relation (4.15) ;

Calcul de la composition de Ja phase vapeur a partir des coefficient d’équilibre ainsi
initialisé, yl = Kixi

Normalisation de la phase vapeur :S, = Y.V =Y:/S,
i

Calcul du coefficient d’équilibre par t'équation d’état :

Iy ,
K; =0 (T,P,x)/¢} (T,P,y)
Calcul de la composition de la phase vapeur a partir des coefficient d’équilibre ainsi

caleulé : y; =K;x;, S, =Zyi
i

Si ISi - SZl > g, alors aller a ’étape 4 ;
Ré-estimation de la pression , P=P * S, ;

Si|S; —1|= &, alors aller a I'étape 2 ;

10. Imprimer P,y
1. Fin

Algorithme pour le calcul de la pression de rosée

Initialisation de la pression ;
Initialisation des coefficients d’équilibre par la relation (4.15) ;

Calcul de la composition de 1a phase liquide & partir des coefficient d’équilibre ainsi
initialisé, X =Y; /K!

Normalisation de la phase liquide :S; = D_X; , X; = X; /S,
i

Calcul du coefficient d’équilibre par I’équation d’¢tat

K, = 0! (T,P,%)/0! (T,P, y)

Calcul de la composition de 1a phase liquide a partir des coefficient d’¢quilibre ainsi

calculd:  x; =Yy; /K, S, =).x;,
i

Si |S‘ - 32| > ¢, alors aller a I’étape 4 ;



8. Re-estimation de la pression ,P=P/S;,
9. Si 152 ~ l| > & alors aller a I'élape 2 ;

10. Imprimer P,x ;
11. Fin

Algorithme pour le calcul du flash isotherme

1. Initialisation des K; par la relation empirique(4.15) ;
2. Résolution de I’équation (4.14) par rapport a V/F par une méthode numérique de
résolution des systémes non linéaire tel que la méthode de Newton-Raphson ;

3. Calcul des vecteurs compositions x et y par les relations (4.11) et (4.12)
N 2

4. Critére d’arrét :Z(yi -K; xi) <g;
i

5. Sile teste n’est pas vérifier : calculer les Ki(T,P,x,y) par une équation d’état, aller &
I’étape 2,
6. Fin



