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Résumé :

Un logiciel de calcul des propriétés physiques des fractions pétroli€res a €té
proposé. Il est basé essentiellement sur des corrélations empiriques. Ce logiciel
permet aussi le calcul des propriétés thermodynamiques & partir de la loi des états
correspondants ainsi que l'equation d'état de Soave-redlich-Kwong (SRK).

Les données expérimentales sont, principalement la Tempérarure Tmav et la
Specift gravity Sg (60/60° F) '

Ce logiciel permet aussi de prévoir I'équilibre liquide-vapeur des fractions
ayant un domaine de température d'¢bullition assez faible.

Ce logiciel, ne nécessitant que la courbe TBP, permet d'éviter les
manipulations expérimentales qui ne sont souvent pas disponibles, cofiteuses et
difficiles 4 mettre en oeuvre, pour certaines.

Abstract :

A software able to calculate physical properties of petroleum fractions has
been developed. It is essentially based on empirical correlations. this software
evaluates, also thermodynamic properties troughout corresponding states -law and
SRK equation of state.

Experimental data are: mean average boiling and 4pecific gravity 60/60° F .

- This. software also predicts fluid-phase equilibria for narrow - boiling point . .

petroleum fractions.

.Thjs software, wich needs only TBP distillation, avoids experimental
manipulations which are not usually available, expensive, and difficult to carry in
effect.
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11 y a certainement beaucoup plus de cinquante siécles que le pétrole est connu dans le monde;
certains gisements du moyen orient étaient presque a fleur de sol, et dégageaint en abondance
et en permanence des gaz inflammables bien faits pour les signaler (feux éternels).

D’aptés l'ancien testament, c’est avec l'asphalte que la mere de MOISE enduisit le berceau de .
son fils avant de le livrer aux flots du NIL, et que NOE calfeutra son arche. L'asphalte fut
également utilisé par les anciens Egyptiens pour la conversion de leurs momies, dont le nom tire .
son origine du mot Iranien “mum” qui signifie bitume.

.. Les savants de 1'Islam appelaient le pétrole naphte noir. D'excéllentes descriptions des procédés
de distillation sont données dans "Kitab Sir Asrar” le livre du secret des secrets, d’El-Razi,
probablement écrit au deuxiéme siécle de I'Hegire. Les champs de Bakou (Azerbaidjan) furent
assez tot exploités par les musulmans. Dans le méme temps, la production de pétrole, certe
archaique, était signalée dans le Sinai et en Perse; c'était aussi 'époque ou les rues de Bagdad
étaient illuminées par un éclairage (lampe de pétrole), alors que les capitales européennes
actuelles n'étaient que de gros bourgs....

La maitrise des musulmans de l'art de la distillation les conduisit & dévelloper dans le domaine
de l'art de la guerre, des techniques de plus en plus puissantes, ce qui permis a Salah-Eddine-El-
Ayoubi de prendre Acres.

Aprés la décadence de la civilisation Musulmane, I'Europe découvre le pétrole, mais n'en fait
quun usage trés limité.. I a fallu attendre 1859 pour qu'aux Etats Unis (3 Titusville en
Pensylvanie), un génial aventurier fore un puit a3 31 métres; c’était la premiére exploitation
industrielle de 1'ére modeme.

Depuis, le pétrole n'a cessé¢ d’'occuper le devant de la scéne détronant rapidement le charbon,

~ moteur de la premiére révolution industrielle; il régne pratiquement en maitre depuis le début du
siécle (les premicres voitures apparaissent en 1895).

La distillation du pétrole est devenu de plus en plus technique, et la connaissance ultime du

- pétrole est de plus en plus demandée. L'analyse des fractions pétrolieres permet d'évaluer les

possibilités d'un pétrole brut, en différents produits (gaz, essence, kérozéne, gasoil, fuel...}, et les

rendements que l'on peut espérer atteindre.



Différentes -techniques sont mises en oeuvre pour atteindre les propriétés, on utilise des
méthodes spécifiques appelées normes d'analyse et des méthodes physico-chimiques élaborées,
telles que la CPG, la HPLC, la RMN, et le couplage GC/MS. Toutes ces techniques sont,pout
certaines difficiles 4 mettre en oeuvre, longues, cofiteuses et certaines fois indisponibles.

Le but de ce travail est de proposer une méthode (élaborer un logiciel), qui partant simplement
d‘une distillation parfaite dite TBP (True Boiling Point), de pouvoir reconstituer avec autant de
précision possible, la propriété désirée, et ceci sur la base de l'utilisation de diverses corrélations.
L'étude comportera plusieurs parties ol l'on étudiera successivement les propriétés sur l1a base de
la connaissance de deux paramétres de la distillation: la température et la densité. Par la suite,
nous cernerons mieux les valeurs en y ajoutant la composition.

Pour chaque propriété (une vingtaine), différentes corrélations sont considérées et nous
apprécierons celle qui donne le plus faible écart avec I'expérience, quand elle est disponible ou
la plus admise.

Une dernigre partie est une tentative de reconstituer des propriétés par l'utilisation d'équations
d'état et de la loi des états correspondants. Nous verrons que les résultats sont moins bons que
ceux donnes par les corrélations.

En définitive, ce logiciel permet en l'espace de pratiquement une heure et sur la seule base de
la connaissance de la courbe TBP, d'aboutir aux valeurs d'une vingtaine de propriétés physiques,

nécessaires a une mise en oeuvre du pétrole brut.



IL Pérele brut ot fractions pétrolitres

L humanité a connu le pétrole depnis des siécles. és la phus hante antiquité, il semble. que
NOF. calfcutra son arche avee du bitme.l.c pétrole a 8¢ utilisé comme projectile incendiaire par
les Bysantins et les Babylones; le pétrole a anssi été utilisé comme remede contre les maladies
cutanées, par les habitants proches des nappes de pétrole, surtout du moyen Orient, et comme
combustible et pour I'éclairage. '

Le pétrole existe dans le sous-sol de la temre sous forme d‘accumulations, appelées giscments,

dont le volume peut varier entre quelques millimétres cubes et plusieurs milliards de métres
cubes.
- La recherche pétroliére, dite exploration, vise & détécter d'abord la présence de gisements et
ensuite d'estinrer les résérves contenues dans les gisements, d'abord en délimitant le champ,
ensuile: cn déiérminant Ia hautewr des couches ot leur satiration on petrole ot on gaz, ot enfin cn
claborant les consipnes de la mise ep exploitation. Aprés cette étape d exploration, c'est
Textraction du pétrole qui se fait par une technique appelée Forage.

Ceest au cours du dixhuitiéme(18°) siécle que le pétrole aquiert une valeur industrielle, et que
les premiéres raffineries virent le jour. Trois types de produits sont fabriqués dans une raffinerie:
-Produits finis, livrés directement 3 12 consommation comme c'est le cas pour les essences et les
gasoils.

-Produits semi-finis, qui subiront quelques rectifications pour parfaire la gualité; c’est le cas des
coupes hubrifiantes pour 1a fabrication des huiles.

-Produits intermédiaires ou scmi-produits, comme cest Ie cas pour los produits de bhase do
Yindustrie pétroléochimique.

Pour vérifier rapidement que le réglage des unités de production est correct, chaque raffinerie
possede un laboratoire de contréle. Le contrdle se fail aussi pour yassurer que fa qualité des
produits finis correspond bien aux normes, '

L'appareillage et le mode opératoire de ces essais sont normalisés. Ce sont ‘des essais trés
simples et n'exigent quume spécialisation peu poussée de l‘opérateur.

"+ Les contrdles sont trés fréquents. Cette routine de laboratoire a pu bénéficier des progrés récents

de Ié¢léctronique. Certaincs raffincrics sont équipées dc stations de contrble-robots qui font

--automatiquement les prélévements et les analyses, enregistrent les résultats sur les feuilles de ©
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contrble et corrigent, il le faut, le réglage des unités.[1]

Selon la théorie organique, le pétrole tire son origine des restes organiques, essentiellement
d'orpanismes végétaux et animaux peuplant I'eau (plancton) ou le fond des mers,

Ce sont les bactéries qui ont jouss le role de transformeurs et daccumulatewrs de cette
maticre.{2]

Le petrole brut et les fractions pétroliéres qui en sont issues sont constitués principalement
dhydrocarbures qui sont une combinaison d'atomes de carbone tétravalents et dhydrogéne
monovalent Ils contiennent égaleent du souflre, sous forme de mercaplans, hydrogéne sulfuré, -
disuifures, polysuifures, de 'oxygéne essentiellement sous forme d'acides et d'azote.[1]

Les composés sulfurés sont les plus génants par suite de leur corrosité, leur action
d'empoisonnement des catalyseurs et leur mauvaise odeur. Nous trou?ons aussi dans le pétrole
les composés organo-métalliques a base de Fer, Nickel, Vanadinm, etc..., les sédiments et F'eau
salée; celle-ci provient principalement dn gisement[1] ‘

Parmi les familles chimiques présentes dans le pétrole et les fractions pétroliéres, nous
distinguons principalement:

* Tax aleanes, encore appelés hydrocarbures paralfiniques.

* Les alcénes, appelés olé fmes.

* Les hydrocarbures cycliques, dans lesquels nous distinguons la famille des hydrocarbures
cycliques saturés dits naphtenes, et la famille des hydrocarbures cycliques non saturés dans
laquele nous trouvons les aromatiques.

* Les hydrocarbures mixtes qui sont une combinaison de tous les autres hydrocarbures cités
précédement et qui sont les plus abondants dans le pétrole brut.

1. Propriétés physico-chimiques des hydrocarbures et de lenrsmélﬁnges. ;

-~ Les propriétés physiques et chimiques sont des caractéristiques qui prédétérminent l'orientation
de la transformation d'un pétrole et qui décident essentiellement de fa qualité des produits finis.
T4 choix de la transformation optimale dun pétrole donné peut-&tre. guids, dans une cortaine

-mesure, par la classification des pétroles refétant leur nature chimique.[2)

En général, 1a matiére premiére traitée par Yingénieur se trouve sous trois formes:;

- *Les hydrocarbures purs, dout les principales propriéiés physico-chimiques sont dommées dans -
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- des tables ou représentées sur des courbes.

* 1 es fractions pétroliéres qui sont complexes. Les seules propriétés qui peuvent étre facilement
estimées sont, en général, la densité et la température moyenne d'ébullition obtenues 4 partir d'une
distillation ASTM. Ces deux propriétés permettent 4 Faide du facteur de caractérisation Kuop de
s (aire unc idée sur la compasition de la fraction. Unc régle générale permet de trouver unc -
équivalence entre la fraction et un hydrocarbure pur fictif et d'en déduire les propriétés, en
général par des corrélations empiriqueé.[ 1]

* Mélanges dhydrocarbures ou de [ractious pétroliéres: dans ce cas, la conuaissance des lois
d'additivité des diverses propriétés en mélange est indispensable. Certaines propriétés se
pondérent tels que-1a masse molaire et la densité; d'autres ne peuvent I'dtre et font appel A des
corrélations. '

Le pétrole brut est un mélange complexe dhydrocarbures et de leurs dérivés. Lors de la
découverte din nouveau gisement de pétrole brut, il est procédé A une série d'analyses. l.e
laboratoire procéde d'abord aux essais classiques de mesure de la denpsité, de la viscosité a
différentes températures, du point de congélation et des teneurs en soufre, eau et sédiments.[1]
Ensuitc, le brut ost distillé pour séparer les différentes fractions. T.os fractions obicnues subissent:
aussi des analyses pour déterminer leurs propriéiés physiques.

Ces analyses, quelles soient pour le pétrole brut ou pour les fractions pétrolidres sont
indispensables pour le mffineur pour prévoir les unilés & wtiliser pour traiter ce nouveau brut

Le but du présent travail consiste 4 minimiser ces analyses au laboratoire en réalisant un logiciel
de calcul des propriétés physiques du pétrole brut et des fractions pétroliéres i partir d'un nombre
minimal de données obtenues facilement par analyse au laboratoire: La densité et la température
moyenne d'ébullition; ce programme permet au raffineur une estimation rapide des différentes
propriétés du brut analysé ou des fractions pétroliéres. I e calcul des propriétés physiques par ce
logiciel Iui permet une évalunation rapide de la capacité de ses unités de production, notament par
Fétude de loptimisation de la mise en oeuvre.



IV. PRESENTATION DU LOGICIEL.

Notre logiciel est un ensemble de programmes permettant le calcul des propriétés physiques et
thermodynamiqueé des mélanges et des fractions pétroliéres, connaissant ou non, la composition,
a partir de deux données expérimentales: la specific gravity (Sg60/60°F) et température moyenne
pondérée (Tmav), obtenue a partir d'une distillation TBP.

Il est écrit en Fortran V sur un PC IBM-compatible. Ce logiciel est constitué de quatre
principaux programmes:
1°/- Un programme appelé PROPRI pour le calcul des différentes propriétés physiques a partir
de la température moyenne pondérée (Tmav) et de la specific gravity (Sg60/60°F) comme
données expérimentales. PROPRI permet aussi l'estimation. de la composition & partir de
corrélations empiriques.
2°/- Un programme appelé PROPR2 qui permet l'estimation des différentes propriétés physiques

" 4 partirde corrélations empiriques (en utilisant la loi d'additivité, pour la plupart des propriétés),
* connaissant la composition en chaque famille d'hydrocarbure (paraffine, naphténe, aromatique)
du composé considéré ainsi que la température. moyenne pondérée (Tmav).
3°/- Les programmes PROPR3 et PROPR4 permettent l'estimation des propriétés
thermodynamiques d'un corps quelconque connaissant sa Tmav, sa Sg ainsi que sa composition
(quand il s'agit de mélange ou de fraction pétroliére).
Chacun de ces programmes est un ensemble de subroutines de calcul des propriétés a partir de
. corrélations (PROPRI et 2 ) et d’équations d'état et de méthodes numériques de résolution des
équations de différents types (PROPR3 et 4).

Ce logiciel constitue un outil trés pratique pour le raffineur; combiné a des programmes de
simulation, l'ensemble constituera un moyen rapide et efficace pour prévoir les unités de
produétion d‘une raffinerie, lorsque de nouvelles données sont introduites, ou qu'un nouveau brut

" doit-8tre traité.



' PREMIERE
- ' PARTIE



V. PREMIERE PARTIE: Détermination des propriétés du pétrole brut et des fractions

pétroliéres a partir de corrélations.

L. INTRODUCTION.

Cette partie copsiste en la détermination des propriétés physiques du pétrole brut et des
fractions pétroliéres a partir de corrélations empiriques, en prenant comme propriétés de base des
propriélés facilement accessibles expérimentalement. Ces propriélés choisies sout: la densilé
(specific gravity: 3g60/60°T') et la température moyenne pondérée (Temperature mean average:
Tmav), déterminée par une distillation TBP.

L'organigramme ci-dessous illustre l'architecture globale du logiciel

Les corrélations utilisées dans nos programmes sont celles qui présentent une meilleure estimation
de 1a valeur de la propriété et par 1a méme, donnent une assez faible erreur.

Notre travail sera présenté comme suit:

Powr chaque propriété, en commencant par les propriétés d'entrée du programme, nous donnons:
-Une: partic théorique compremnant. essenticlement. fa definition de la propridic, son fondemoent,
thermodynamique, sl exisle, et les méthodes de mesure expérimentales (essais normalisés).
-Les corrélations permettant d’estimer cette propriété pour les trois catégories: hydrocarbures purs,
meélanges el [ractions peéirolieres.

-Enfin, une partie calcul citant les corrélations utilisées dans notre programme en donnant des
exemples de calcul pour les trois formes d'hydrocarbures.

Nous tenons 4 remarquer, également que les Tableamcités dans la partie théorique sont tous
donnés en annexe 1.

**Choix des paramétres d'entrée:
Dans un premier temps, nous nous sommes proposé 1'estimation des propriétés a partir de deux
et ensuite trois propriétés d'entrée au choix, 4 savoir:
* A partir e la lempérature dchallition (Teb) ot la specific gravity (Sg).
* A parlir de l'indice de réfraction () et la specific gravily (Sg).
* A partir des trois propriétés ensembles: Teb, Sg, n.
Celte élape a €L [aile dans le bul de délerminer la meilleure méthode d'estimation des propriétés

6



ZL .\ ZV

HL, HV

SL,SV

Cpl,CpV
AH, ASCp

Propridies
d entree

Teb et Xp . XN, XA

Estimation doSgl
Sgp1 SgN ' SgA

Calcules
Sg=XpSgp +
XNSgN+XaSgA

B ——  a—

Composi fion

Y

FProprictes
Principales
M¥ Vm,d,h
«Proprietes
Specifiques
T,Ri, Ry -
oPPopr‘iel‘e's
Critiques
TC I-PC'VC"Z.C’_U"’
*Proprietes
Thermiques
F\)KJF}'AH\JCIP’CP'A




du pétrole brut et des fractions pétroliéres avec le minimum de données possibles. Ceci en
déterminant: |
-L'efficacité d'estimation de n a partir de Sg et Teb comme données.
-L'efficacité d'estimation de Teb a partir de Sg et n comune donnses.
~Laméthode 1a plus officace des deux précddentes, comparde 4 celke permettant. Festimation des
propriétés 4 partir des trois données: Teb, Sg, n. |

La méthode utilisée. pour Vestimation de la température d'ébullition Teb 1 partir de n et Sg est

celle faisant intervenir le facteur de caractérisation de HUANG "1

I_HZ-I : (4)

nt+2

I &8 équations utilisées sont celles données par RIAZI-DAUBERT}3]
**Pour M = 70-300 et Teb = 80-650"F:

I= 0,02266.3!:{)(3,905.l04.Teb+2.468.8g-5,704.10".Teb.Sg) (T eb)“‘m"m’.(Sg}“n (2)
**Pour M = 300-600 ct Tch = 630-1000°F:
I= 2,’341.1U'z.cxp(6,464.10"‘.Teb+5,144.Sg—3,289.10‘*.Teb.Sg) ATeb) ¥ (Sg)>* " (3)

Le calcul de Teb est fait en utilisant la méthode numérique de résolution de WEIGSTEIN.[4]
L'estimation de la Teb a partir de la specilic gravity “Sg” et Vindice de réfraclion “n” comine
paramétres expérimentaux, faite pour des fractions pétrolidres issues du pétrole brut algérien
HRS162 donne les résultats suivants:

Fraction Sg (60/60°F) Teb Teb calc. % erreur
péiroliére n° ‘ exp. O O I
1 0,6250 1,3553 -36,40 4788 31,5
6 0,6990 1,3958 70,00 188,20 1689
13 0,7232 1,4082 98,37 232,78 136,6
18 0.7297 14116 118,39 249,30 1106

45 0,8064 1,4508 245,00 210,79 -14,0 |




“Teb exp.. Température moyenne pondérée expérimentale (Distillation TBP):
Teb calc.: ‘Température moyenne pondérée calculée a partir de la corrélation de RIAZI-
DAUBERT.
%erreur = 100x(Teb cale.-Teb exp.)/Teb exp.

Nous remarquons que les écarts sont trés élevés, surtout pour les fractions moyennes. Les
équations, introduites dans des corrélations d'éstimation des autres propriétés induirons donc des
erreurs beaucoup plus élevées. Nous jugeons alors, que la température d'ébullition doit-8lre
déterminée éxpérimentalement. L'indice de réfraction et la densité sont donc deux propriétés
facilement accéssibles éxpérimentalement, nécessaires pour Yestimation des propriétés physiques,
mais pas suffisantes. |

La premiere méthode comparée a la troisiéme donne pratiquement les mémes résultats, puisque
I'éstimation de Findice de réfraction “n” a partir de la tempéranre d'ébullition et la specific
gravity donne des emeurs trés faibles. Nous avons donc opté pour deux propriétés d'entrées: la
température d'ébullition {ou la température moyenire pondérée dans le cas des fractions

petrolicres) ol la specific gravity.

2. Propriétés d'entrée:

Ce sont les propriétés qui sont géndralement les plus facilement accessibles expérimentalement.
Llles constituent une base de données pour le calcul de toutes les autres propriétés. Dans notre
programme notre choix est porté sur 1a specific gravity et la température d'ébullition.

2.1. Températare moyenne d'ébullition:
A- Partie théorique.
2.1.1. Définition.
L'ébullition est une vaporisation rapide d'un liquide. elle se produit au sein méme du liguide,

1 imc emperatiure bien déterminde, appelée temperanme débullition, sous ume pression constanic.
- La tnpérature d'ébullition d'un corps pur reste constante pendant toute la durée de I'ébullition
“(A pression constante). Contrairement au corps pur, la température d'ébullition dun mélange n'a

pas de signification. On parle plutdt de npérature moyemne débullition. Elle est déterminée
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(quand Pintervalle est eroit ) par le point 50% dans les courbes TBP ou ASTM. Suivant les
differents pourcentages, trois températures moyennes d'ébullition sont obtenues: volumique,
pondérale et molaire. La valeur moyenne pondérée de ces trois valeurs représente la température
moyenpe-poiidérée "Tmav” (mean average boiling point). Elle est généralement obtenue par des
abaques (Figure 1), T.a connaissance des abaqgues obicnus lors d'une distillation cst donc

nécessaires.

2.1.2. La distillation.

La distillation consiste & faire passer un mélange liquide en phase vapeur de fagon a séparer
les divers constituants. S$'il s'agit de séparer un liquide des différents composés solides en
solution, on opére une distillation simple. Si le mélange contient plusieurs corps liquides que Fon
désire séparer, nous procédons a une distiilation fractionnée ou rectification. La vapeur sortant
du houilleur traverse de haut en bas e colonne a plateaux. [.es produits lourds se rassemblent
vers le bas; les produits légers se trouvent sur les plateaux supérieurs. C'est ainsi que 'on effectue
la distillation du pétrole.

Pour faciliter Vmalyse des pétroles ot des produits de Teur iransformation, nous avons recours

aux diverses méthodes de la distillation

2.1.2.1, La distillation TBP (True Boiling Point).

Si la distillation est faite dans un appareillage représentant un nombre important d'étages, c.a.d.
un appareillage 3 trés bonne séléctivité, équivalent & la succession d'un trés grand nombre de
- distillations simples élémentaires, nous obtenons, en notant la température de la vapeur en
fonction du pourcentage distillé, une courbe dite TBP.

Pour un mélange constitué d'un nombre limité de constituants, 1a courbe est formée d'une
succession de paliers horizontaux; la longueur de chaque palier étant proportionneile & la
concentration du corps pur bouillant a cette température dans le mélanpe.

S le melange est trés complexe (Pétrole brug), Ta succession de palions n'est plus visible car les
composants sont trés nombreux avec des points d'ébullition voising, et Ia courbe est en fait une

Les différents types de tanpératures moyeunes d'ébullition sonl délerminées a partir de la courbe
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de distillation TBP (Figure 1).

2.1..2.2. L.z distillation ASTM (American Society for Testing Materials).

La distillation ASTM permet de prévoir le comportement du pétrole ou de la coupe durant la
TBP; son made d'utilisation est simple. Tes distillations ASTM sont suriowt. utilisées pour fourmir
les spécifications de distillation de produits pétroliets. De plus, lenr principal aventage est le
temps court qu'elles nécessittent. L'appareillage utilisé dans cette technique. de distillation
comporte un ballon de distillation pouvant conlenir 100 & 200 ¢’ de produit que Fon chauffe
et distille 4 une vitesse déterminée a pression atmosphérique. Les vapeurs formées sont
condensées dans un tube en cuivre baignant dans un mélange d'eau et de glace pilée, puis
reccueillies dans une éprouvette graduée. Lorsque la premiére goutte de condensat apparait 4 la
sortie du tube, on note la température du ballon: c'est le point initial de la distillation. Ensuite,
la température est relevée régntierement lorsque 5, 10, 20,...., 90 et 95% du produit sont distillés
et reccueillis dans l'éprouvette. En fin de distillation, la température décroit par suite de
Faltération thermique des dermiéres traces liguides days le ballon. Le maximum de température
est e point final de distillation. T.a courbe di 1a température en fonction do pourceniage disiiile
est appelée: courbe de distillation ASTM. Les dilférentes lempératures moyennes dé€bullition
peuvent aussi &tre déterminées par la distillation ASTM (Figure 2).

2.1.2.3. La distillation Flash.
La distillation flash est un procédé dans lequel un mélange est séparé en deux phases: liquide
ct vapeur éxistant cn équilibre; ¢'cst un procédé réversible.

L'installation d'une distillation flash fonctionne a une vitesse constante et assez lente pour
permettre 'équilibre en tout moment. 1'énérgie caloritique fournie a la charge est soit intérieure,
soit extéricure, soit les deux cn méme temps. 1./apparcillage d'une distillation flash doit-dtre assez
prand pour permettre de réccupérer dassez prandes quantités d'échantillon pour les analyser et
assez petit pour minimiser: le coiit de I'équipement, le temps mis pour atteindre 1'équilibre, les

pertes de chaleur ainsi que les quantilés de mélange 3 séparer.
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2.1.24. La distillation simuléc.

La distilation simnlée d'un petrole bnit est une chromatographie en phase gazeuse, utilisant une
colonne capillaire courte. Elle conduit & une distribution de points d'ébullition qui sont en
exellente comparaison avec des points d'ébullition obtenus par la distillaticn fractionnée.

Ta distiflation simulde s'avére intdrossante dans 1a mesure o grace a coite methode nous
pouvons etablir une courbe de distillation %poids en fonction de la température pour tous les
produits pétroliers, pétrole brut ou distillat. Par cette distillation, nous aboutissons aussi a Ia
composition du mélange a distiller. Connaissant les lois d'additivité, les propriéiés de ce mélange
peuvent donc étre déterminés. |

2.1.3. Méthodes d'estimation de la température d'ébullition.
2.1.3.1. Corps purs.

Généralement, la température d'ébullition des corps purs peut dtre estimée a partir d'dquations .
de contribution de groupes. Tos plus connucs d'entre clles sont citdes ci-aprés:
2.1.3.1.1, Relation de SUGDEN:[5]

C'est I'équation de contribution de groupe la pius utilisée.

_ 637 x(RD ¥ +B

Teb A | @

oll: R1Y et |P: sont des contributions de groupe de ia réfraction molaire et du parachor.
B: constante qui est une fonction de la famille chimique du composant. .
L'estimation de la température d'ébulition (fI"eb) a partir de cette équation se fait avec une erreur
d'environ 3%.
2.1.3.1.2. Equation de STIEL-THODOS: [5]

Cette équation est valable seulement pour les hydrocarbures aliphatiques saturés:

1163

Teb =1209 - .
® 1+0, 0742 x( M%) (5}

oi: N : nombre datomes de carbone dans le composé.
Teb: température d'shullition, en "K.
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2.1.3.1.3. Equation dc KREGLEWSKI-ZWOLINSKI: [6]

Cette équation est valable powr les n-alcanes, a nombre d'atomes de carbone N>3:

lag,,(1071,28-Teh) = 3,02062-0,0505115 <N o ©
ou ’
L(1071,28-Teb) = 6,97595-0,116307xN% | o

ou: log,, : logarithie i base 10,
Ln : logarithme Népérien.

L'erreur maximale atteinte par cette équation est de 0,1%.

2.1.3.2. Mélanges de corps purs:
Ln admcttant que la températurc d'ébullition soit unc propriété additive, on peut écrirc:

Y XxTeb,

Tep mime i 01
pIP. ¢ (8)

ot Teb; température d'ébulliion du composé 1.
X, : sa fraction molaire.

Dans le cas de mélange dhydrocarbures igers de composition connue, les différents points
d‘ébullition moyens sont directement détérminés par calcul en utilisant les points d‘ébullition de .
chaque constituant. Le point d'ébullition moyen peut aussi étre estimé indirectement 3 partir de
la massc molairc du mélange. Pour M> 80, la figure (3) donnant la courbe de la massc molaire
M en fonction de la température d'ébullition Teb pour les paraffines peut étre utilisée. Pour des

mélanges plus lourds, la figure (4) dennant la courbe pénéralisée est utilisée, [7]

2.1.3.3. Fructions pétroliéres:

Pour vn péwole bnut on une fraction pétroliére, il existe diverses abagues qui donnent les
valeurs des incréments en fonction de [a valeur de la pente de 1a courbe de distillation TBP ou
ASTM. Avec ces incréments, nous déterminons directement la température moyenne pondérée

(Trav): voir figures(1) et (2). Indirectement, la Tmav peut étre détérminée 4 partir de la masse
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‘molaire et a densité (specific gravity): figure (4).

B- Partie calcul:

Dauns le cas des mélanges complexes que sont les fractions pétroliéres, la distillation n'est pas
une opération facile A réaliser et par conséquent ia température d'ébullition n'est pas une propriété
factlement accessible expérhngnlalcmem.

Pour celj, et dans le but dapprocher cette propiété par calcul, nous avons tenter l'estimation
de la température d'ébuilition & partir de la specific gravity et de lindice de réfraction comme
. données expérimentales. Les résultats obtenus (cités précédemment) sont loin d'étre accepiables.
Pour cela, nous jugeons nécessairela température d'ébuilition comme donnée expérimentale; la

distillation "T'BP ne pecut étre Svitée.

2.2, 1.a densité.
A- Puartie théoriqug.
2.2.1. Définition.
** Cas des fiquides :
La densité est le rapport du poids d'un certain volume d‘échantillon 4 une température T au

poids du méme volume d'ean 4 une température standard. En général, elle se mesure 4 20°C, et

a pour symbole:

420 _ Poids d'un volume de poduit 4 20° C
T poids du méme volume d'can 4 47 C

©

Dans lcs pays Aglo-Saxons, il cst fait mention de 1a specific gravity “Sg”. Ellc ost définic pour
deux lempératures slandards identiques, soit 60°T (Sg 60/60°T). Les Américains ulilisent
également, pour mesurer la densité, le degrés API, défini par 'American Petroleum Institute,

commne une fonction hyperbolique de la specilic gravity:

141.5

AP]:—-—WF

-131,5 - (10)
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L'unité " APIcorrespond & Fancien degrés Baume, encore utilisé pour caractériser en acide, des

sohitions aqueuses:

* Baumé = 9__ 130

deasits (11)

La specific pravity est liée a la densité par les relations suivantes: [8]
4> = 0,99904xSg(60/60°F) ' (12)
d,” = 0,998175xSg(60/60°T) + 1,16128.10° (pour 0,5:Sgx1,5) | (13)
Lxcepté pour les calculs nécessitants une trés grande précision, nous pourrons toujours confondre
fa specific gravity 60/60°F et Ia dansité 2 15°C. '

** Cas des vapeurs:

Pour les vapeurs, nous exprimans soit 1a masse volumique en Kg/m?, soit 1a densité par rapport
a fair. La masse volumique étant trés sensible a la température et i la pression, I'état standard
est défini par T= 25°C et I'= laum.

Sachant que 1 Kg de moldcules occupe im volume de 22,4 m® (cas du gaz parfait):

a4 (KguP) 30" Cet lam.

P2, 4 (14)

Que l'on ait affaire a un hydrocarbure pur ou 4 un mélange dhydrocarbures, les méthodes de
caicul de variation de la masse volumique p de gaz en fonction de la pression et de ia
température sont identiques:

M
p.-.-;; . . ' '. ’ (15}

V: étant le volume molaire.

Pour calculer 1a donsite, nous devons commaitre T'équation d'état reliant Iecs trois paraméires P,
V, T. Nous envisageons, dans une prc:mzte élapﬁ; deux cas: R
17/- Gaz parfait:
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PV=naRT

(16)
d'ot:
_MP "
P=57 (Kg ) a7
2° /- Gaz réel:
e MP
ZRT ' (18)

ou: Z: facteur de compressibilité, défini en fonction des coordonnées réduites ou pseudo-réduites,
selon quon traite un gaz pur ou un meélange dhydrocarbures gazeux. Pour des calculs plus
élaborés, i1 faut faire appel a des équations d'érat plus complexes. ‘Towtefois, dans le cas dun
mélange de vapeur contenant en plus des hydrocarbures, soit de la vapeur d'eau, soit des gaz
permagents (H, O, N,....), il est recommandé de considérer les hydrocarbures sous une pression
partielle définie par: P.v¥,, et non de la maniére classique: Py, pour obtenir des résultats plus
en accord avec Fexpérimentation. 7, de Vhydrocarbure est donné, pour Tr = T/Tc an T/Tpe ot
Pr = (P.vy)fPc ou (P.vyL)/Ppe.

Ipc et Ppc: sont la température et 1a pression psendo-critiques.

Yie : fraction molairc dc Yhydrocarbure dans lc mélange.

2.2.2. Détermination expérimentale. _

La densilé est une propriéié facilement accessible expérimentalement. Elle se mesure 3 1aide
de trois moyens simples:

** La méthode du densimétre:

Elle consiste & mettre le liquide dans un petit réservoir surmonté d‘une tige en verre graduée.
celleci flotte au dessus du liquide. La lecture se fait 4 la premiére graduation visible au dessus
du liquide, 4 unc température donnde. La valeur trouvée est corrigée par des équations, des tables
ou des abaques pour oblenir 1a valorr de ™ on Sg(60/60°F).

** La méthode au plcnométre:
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Clest une méthode qui consiste & mesurer la masse d'un volume précis de liquide. Elle est
précise et peut donner 1a valeur de 1a densité avec quatre décimales.
** La méthode du plongeur!

v
Clest une méthode wtilisant une balance de précision équipée dun plongeur.é C'est aussi une

methode précise donnant la densité avec quatre décimales prés.

2.2.3, Estimation de la densité & partir de corrélations cmpiriques.
** Cas des Hquides:
2.2.3.1. Corps purs.

En plus de la propriété densité classique, nous distinguons une autre propriété: c'est la densité
saturée “ps”; ¢'cst la masse volumique correspondante du liquide qui a atteint I'état dc saturation.
Elle correspond a linverse du volume molaire du liquide saturé: p; = 1/V_. Clest donc une
propriété que nous allons citer dans ce chapitre. Le caleul de cette propriété peut-&ue considéré
dans le chapitre du volume motaire. Ci-dessous, Ies corrélations les phis connues pour l'estimation

de 1a densité.

2.2.3.1.1. Equation de LI et coll.:[9]
Ces deux auteurs donnent la masse volumique pour les n-alcanes ayant une masse molaire
M:200.

M
Vora. N+ W%l- re. ( NF1)2

p(25° G = (19

ou: p(25°C): masse velumique & 25°C, en gfem’®.
M : massc molaire dn n-alcanc.
N : nombre de carbone par molécule.

Vo = 4582233 cm’/mole.

a = 16,4867 cm’fmole.
b = 14,56329 cm’*fmole.
¢ = -4,56336 cm’/mole.
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La masse volumique 4 une autre température peut-étre donnse par la relation suivante:

P(D =p(25° Q) x(1~a. ( 7-25))

(20)

avec: ¢ = @.eXp(B/N)
, = 6,7776.104 K!
B = 4,2541

2.2.3.1.2. Equation de RACKETT meodifiée:[10], [11], [12]
L'équation développée par RACKTITT est de [a forme:

A ove zev-m_ R Te 5 jnm
o 2 @n

Cefte équation a été modifiée par SPENCER et IDANNER sous la forme snivante:

Il R Tc

te(l-m%7 .
o5 P (%R 22)

ol: Py : masse volumique du liquide saturé, en gfem®.
Ve : volume critique, en cm”/g.
Pc : pression critique, en atm.,
Tc : température critique, en “K.
Zc : facteur de compressibilité critique.
Ly, - facteur de compressibilité critique de SPENCER-DANNER-RACKETT. Ce facteur est
généralement tabuié.[10]
Plusieurs auttes comélations permettent Yestimation de la densité des corps purs. Parmi celles—ci,
nous pouvons citer:
- L'équation de HANKINSON-THOMSON.[12]
- L'équation de CAMIBELL-THODOS [13]
- La comélation de GUNN-YAMADA (1971), citée par PRAUSNITZ {10]
- La corrélation de CHUEH-PRAUSNITZ, également citée par PRAUSNITZ.[10]
- La corrélation de GUGGENHEIM .{14]
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2.2.3.2. Mdlanges d’hydrocarburcs,
** Lol d'additivilé générale:|7]
Un mélange dhydrocarbures cst supposé étre unc soltion idale. Sa densitc cst donc considérée

une propriété additive en volume. Elle g'écrit alors:

L X4

P37

ou: d : densité du mélange.
d; : densité du constituant i.

(23)

V,: pourcentage volumique du constituant i dans le mélange.
Cette loi d'additivité restc valablc dans la mesure ot tous les constituants du mélange sont loin
des conditions critiques.
IYamres auteirs ont proposé festimation de Ja densité du liquide samré et ont donnés leurs
propres lois de mélanges. Parmi coux-ci, on citora:
- Loi d'additivité¢ de HANKINSON-THOMSON.[12]
- Lot d'additivité de GUIGGENHEIM [14]

2.2.3.3. Fractions pétrolidres.
2.2.3.3.1. Corrélation de GOMEZ.[15]}

Cest Fune des corrélations fes phus utilisées et la plus connue. Kite permet destimer 12 masse
volumique liguide 4 une température quelconque, & partir de la Specific gravity et du facteur de
caractérisation Kuop.

** Pour Tmav = 40 - 480°C:

- con K 52) |
D =38 TR 5 @4

Avec: F(K,Sg) et G(T,K,Sg) sont des fonctions définies ci-dessous:
p(T) : masse volumique i la lempérature T, en gfmd.
K : facteur de caractérisation, Kuop.
T : température de mesure, en K.
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Sg : specific gravity 60/60°F.

H K 58) =ag+a). K. Sg™+a,. K. Sg “ta,. 29+a,y. KN, Sp™ *a,. K's 25)
QK5 =30+215.”K‘2: .S};.? o) Trapy. K. Sp*. TO+a,. K. Sg*. 18 U
*ay. K. Sg". Theay. K. Sp*s, 75 (20)
** Pour Tmav > 480°C -
P(D =S¢ - (K™ Sg™ (b, T+ by + b, T+ by .
(27)
L.es constantes ai et hi sont données ci-aprés:
a0 = -18,2 ;al = 551497 ;a2 =-177 ;a3 = -2,13 ; a4 = 4148633
a5 =-353 . ab = 425 . a7 = 16537120 ; a8 = -5,29 ;a9 = 6,38
al0= -319404200; al1= -7.06 ; al2= -850 2 al3= 2413200000 ; ald= -8 83
al5= -10,63 ;alée= 1772 ; a17= 468 . al8= 0,69 ; ai9=-005

a20=0,0012 ; b0 = -8,77 ; bl =-629 ; b2 = 135370 ; b3 = -39083000
b4 = 0,00054 ;b5 =-0.16

2.2.3.3.2. Corrélation de RIAZI-DAUBERT:[3]
** Pour M = 70 - 300 et Teb = §0 - 650°T.

p(20) = 0,98255.(Teby ™™ (Sg)*>* {28)
** Pour M = 300 - 600 et Teb = 650 - 1000° K.
p(20) = 2,83086.QM)%9¥7 (p)laased (29)

ol p(20) : masse volumigue 4 20°C, en g/em®.
T - lempératre débullition, cn °R.
Sg : specific gravily 60/60°F.
M : masse molaire.

I : facleur de caractérisation de HUANG, défini précédement.
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2.2.3.3.3. Loi d'additlvité:
Hn calculant fa densité de chaque série homologue présente dans fa fraction pétroliére, 1a loi
d'additivité suivantc peut dtre appliquie:
d = Xp.dp + Xydy + X,dy (30)
ou: les indices N, P, A représentent les familles de paraffines, naphténes et aromatiques.
X : fraction molaire. |

d : densité ou masse volumique.

2.2.3.3.4. Corrélation de ZIDELKHEIR-CHITOUR:[16]
Ce sont des corrélations de contribution de groupe faisant intervenir le nombre d'atomes de

carbone N pour chaque famitle dhydrocarbure, & partir de N = 6.

dp = 0,399 + 0,063.N - 0,004.N" + 0,00013.N* - 1,57.10*.N" | (31)
“dy = 0,635 + 0,028.N - 0,0017.N% + 486.10° N - 5,327.10°7.N* (32)
d, = 0416 + 0,63.N - 0.004.N* + 0,00013.N° - 1,557.10°.N* (33)
d, = 0,937 - 0,017.N + 0,0013.N? - 4273.10°.N* + 5,109.10”".N* (34

L'indice O représente la famille des oléfines.

2.2.3.3.5. Corrélations de KITOUS-CHITOUR:[17]

Ces corrélations sont valables pour les fractions légéres ot la température varie entre 80 et

175°C.

dp = 7.75.10" M + 3,835.10".Teb + 0,5613 - (35
dy = 1,887.10*M + 1,044.10*Teb + 0,7496 (36)
d, = -1,889.10*M - 1,05.10*Tch + 0,8965 37

ou : Teb ; température d'ébullition, en °C.

M masse mwolape,
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2.2.3.3.6. Corrélation de¢ BOUAMRA-CHITOUR:[18]
Ces corrélations sont valables pour les fractions pétroliéres lourdes (Cy, - Cy) pour lesquelles
. la température d'ébullition varie entre 600 et 730" K. Pour chaque famille dhydrocarbure, nous

avons les équations suivantes:

d, = -14,3.10°% Teb” - 7,73.10% Teb? + 49,4410 Teb + 0,5466 o (38)
dy = 29,386,101 Teb? - 7,72.107 Teb?® + 72,65.10° Teb + 0,5995 (39)
d, = 76,6.10".Teb’ - 1,8.10%.Teb? + 15,53.10".Teb + 0,341 (40)
d, = -1,46.10% Teb’ 1 2,86.10° Teb? -1,87.107>.Teb 1 4,91 4l

Ce type de corrélations donne la densité d, en fonction de la température d'ébullition en °K.
Les corrélations citdes sont, en toute rigueur, valables pour les corps purs (praffines, naphténes,
aromatiques, oléfines). Klles sont appliquées aux mélanges on aux fractions pétroliéres en utilisant

la régle d'additivité donnée par l'’équation (30), connaissant la composition.

** Cax des vapeurs:
Pour les vapeurs, il existe une corrélation pour Yestimation de la densité citée par HUGGINS[E].
Elle donne la masse volumique de la vapeur en fonction de sa masse molaire M et de la

température T:

_491,7. M
Vs T 42)

oll: py : masse volumique de 1a phase vapeur, en {.b/Cift.
T : température, en "R.

M : masse molaire de la vapeur.

2.2.4, Vuriation de la densité en fonction de la température,
La densité liquide diminue en fonction de la température jusqu'au point critique ou elle est

minimale; entie 100 et 400°C la densité critique de la plupart des hydrocarbures varie de 0,22
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a0,27.

L.a densité est mesurée 4 1me température bien précise. Comme c'est une propriété trés %emible
a la température, il est ‘nécessaire de connaitre la valeur de cette propriété i une autre
température. la figure (5) domne les variations de la densité des hydrmubmes ou fmctlons

paraffiniques, a 'tat ticguide cn foriction de 1a 1 smpératin:,

La densité 2 une température T quelcongue peut aussi 8tre calculée a pattir de la formule
suivante, connaissant la densité 3 20°C:[1]
4" =dT + k(T - 20) (43}
ou: k est un coefficient dépendant de la densité dy produit, selon le tableau suivant:

4.2 0,6-0,7 0,7-0,76 0,76-0,80 0,80-0,85 0,85-0,88 "
X 0,00090 0,00085 0.00080 0,00075 0,00065 f

Cette formule est généralement utilisée quand la densité est mesurée au moyen d'vn densimétre.

2.2.3.4.1. Corrélation de WATSON-NELSON: [l
A température élevée, l'influence de la pression sur la densité n'est pas négligeable. Pour cela,
WATSON et NELSON cités par WUITHICR[1] ont établi un abaque (Tigure (6)) donnant le

coefficient d'expansion w en fonction des coordonées réduites. est défmi par:

4
I

d
) @4)

L'emploi de cete formule ne nécessite que la lempeérature d'une valeur de la densité d, dans des
conditions T, et P, qui définissent sur la figure (6) la valeur de w,.

2.2.3.4.2. Corrdlation d'ODONNEL:[4]
L existe une autre corrélation qui donne la variation de Ia masse volumique p des liquides en

fonction de 1a température; c'est 1a corrélation d'( MXONNEL:[4]
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. 2 : 0.3
pr=(Sg? [2,4(2,+ 93‘2' 7} +a,. Sg*]. (T-60)) | @5)

ol Py : masse volumique A la température T, en gfom”.
Sg : specific gravity 60/60°F.
T . température, en °F,

Les constantes sont données pour chaque famille dhydrocarbure. [4]

B- Partie calcul.

Puisque la densité 4 15°C "d,"" est relation étroite avec la specific gravity, nous avons jugé’
non nécessaire I'estimation de la densité quand Ia speciﬁé. gravity est donnée. Cependant, dans
le cas du programme PROPR?2, dans lequel les données sont: la température d'ébullition et la
composition (Xp, Xy, X,), ta densité est estimée par la corrélation de RIAZIDAUBERT |3), a
partir des cxpressions suivantes donnant la specific gravity de chaque famille dhydrocarbure

présente dans la fraction pétroliére:[19]

Sg, = 0,5892 + 0,5446.10™.Teb - 0,5446.10° Tely’ {(46)
Sgy = 0,7224 + 0,2817.10° Teb - 0,1902.10° Teb? @7
Sgy = 0,9103 - 0,1816.10°.Teb - 0,1375.10° Teb? 48)

La densité 4 20" C est calculée par la corrélation de RIAZFDAUBERY pour chaque famille
dhydrocarbure (dp, dy, d,). La densit¢ de la fraction pétrolitre cst déduite a partir de la loi
d'additivité classique (€quation (30). Les résultats de calcuis sont donnés ci-dessous.

Les fractions n*: 3, 2, 3,4,5,6,7,8,9,10,11, 12, 13, 14, 15, 16, 17 sont les fractions: 9, 13,
16, 19, 22, 26, 28, 32, 37, 40, 43, 46, 49, 51, 53, 55 ct 57 du pétrole brut Algérien HRS162 de
Hassi-R'mel.[20]

Yo fractions n°: 18, 19,20, 21, 22, 23, 24, 25, 26, 27 sonl. respectivement fes fractions: 11, 12,
13, 14, 15, 16, 17, 18, 19 el 20 issues d'un pétrole brut Algérien de Hassi-Messaoud. (22], {23].

Les fractions n°: 28, 29, 30, 31 sont les fractions: 10, 18, 30 et 40 du pétrale brut Algérien
ROM-1.TEST.1-E de Hassi—Messa@d.{l‘?].



Les fractions n”: 32, 33, 34, 35, 36 sont respectivement les fractions: 25, 30, 42, 50 et 55 du
pétrole brut Algérien de Hassi-Messaoud nord, cité par Moumaoui.[l"&'i

Le mélange ufilisé est un mélange ternaire: G®), C(N), C,(A) de composition- X, = 45%,
Xy = 40%, X, = 15%.[16]

Cotic nomenclature ot retenue dans toug I travail.

Fraction N° Composition Tmav 1d®exp. |d®calc | % crrour
Xp XN XA | €O | (yemd) | (gem?
2 64,73 30,20 5,07 9% 0,7225 0,7123 1,4
4 62,23 33,27 4.50 122 0,7315 0,7244 0,97
5 66,82 24,76 8,42 134 0,7461 0,7275 25
7 69,75 18,50 11,75 158 07611 0,7338 3,6
3 72,57 15,70 11,73 174 0,7693 0,7350 4.4
20 08,44 30,91 0,65 102 0,7225 0,7067 2,2
23 53,53 45,84 0,72 114 07328 | 0,7267 0,83
26 57,23 42,17 0.60 126 . 0,7340 0,7277 0,86
27 58,23 41,50 0,28 130 _ 0,7335 0,7283 0,98
Conmnnentaire:

Nous remarquons que Yorrenr e, trés acceptable (orreur aceeplable dans notre cay < 5%). Tas
equations dopnées pour le calcul des specitic gravity de chaque famille d'hydrocarbures sont

valables et la loi d'additivité classique est bonne, dans e cas de I densité.

3. La composition.
A- Partie théorique.
1.1. Introduction.
La plupart des produits pétroliers sont des mélanges, relativement simples dans le cas des paz,

mais complexes quand il s'agit de fractions liquides. Comme il est pratiquement impossible de
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connaitre individuellement les constituants d'un pétrole brut ou d'une fraction pétrolidre, nous
devons nous contenter de connaitre la composition en chaque famille dhydrocarbure (paraffines,
naphténes et aromatiques). |

il existe des méthodes d'analyses gui permettent d'approcher la connaissance de cette
composition; ces méthodes restent copendant (1S ondrouses.

La connaissance de la composition est une méthode pratique pour copnaitre la natare du brut
ou de la fraction et pour la détermination de certaines de leurs propriétés, a partir des régles
d'additivité. Pour cela, plusieurs méthodes d'estimation de la composilion ont € proposées; la
plupart d'entre-elies possédent des domaines d‘utilisation trés limités et donnent des erreurs assez
elevées.

Dans notre logiciel, il existe un programme appelé PROPR2, qui permet l'estimation des
propriétés physiques des mélanges et des fractions pétroliéres, connaissant la composition. La loi
d'additivité de KAY est tilisée, dans ce cas, pour le calcul des propriétés. Cette partie a été
introdnite pour voir V'effet de la connaissance de 1a composition sur 1o caleul des propridtés. Ceci
sera souligng lorsqu'on abordera chacune des propriétés seule.

Dans le prograinme PROPRI, ia composition est estimée a partir de plusieurs corrélations

erpiriques.

3.2. Méthodes de mesure de la composition des fractions pétroliéres.

Les méthodes expérimentales de détermination de la composition des mélanges d'hydrocarbures
et des fractions pétroliéres les phus efficaces sont des méthodes physiques d'analyse, 4 savoir: la
chromatographic cm phasc gazcusc (CPG), la chromatographic cn phasc liquide (HPLC), la
chromatographie en phase pazeuse coupiée a la spectroméirie de masse (CG/SM) et la résonance
magnétique nucléaire (RMN). |

Ce sont des mchodes qui donnent de trés bons résultats, mais qui demandent du matcricl trés

sensible et onéraux.

3.2.1. La chromatographie en phuse gazeuse (CPG).
La CPG est une méthode d’'analyse par séparation des constituants d'un mélange en utilisant des
différences entre les consiantes d'équilibre de ces corps lors de leur partage entre une phase
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mobile et une phase stationnaire. La phase mobile, dans ce cas est constituée du mélange a
séparer enfrainé par un gaz inerte dit gaz vecteur. [.a phase stationnaire se trouve dans une
colonne. Les constituants séparés sortiront de la colonne # des instants différents, pour des
conditions opératoires données. Un détecteur transmettra lewrs courbes d'slution. En utilisant des
sohutions Stalons, la composilion peut. done &re déterminée.

Cette méthode est utilisée pour des substances volatiles et non sensibles a I température. Elle
est donc limitée pour un type de mélanges. Clest pour cela qu'elle est généralement utilisée
couplée a la spectrowéirie de masse.

3.2.2. La CPG couplée a la spectrométrie de masse.

La spectrometrie de masse consiste & bombarder une molécule par un faisceau d'éléctrons pour
avolr une série de fragments ioniques chargés positivement, qui seront orientés par un champ
magnétique. Le point dimpact de Yion sera une fonction du rapport de la masse 4 la charge
portée par l'ion (m/fe).

La spectrométrie de masse n'est pas une méthode de séparation, cependant c’est une excellente
méthode d'identification. La CPG, par contre, est ue méthode de sépavatiof, mais présente des
difficulics pour les identifications. Une idée a &6 de coupler ces deux méthodes: séparation du
wélange i analyser par CPG puis identification par spectroméirie de masse. L'appareillage récent
de la CG/SM est en série avec un ordinateur contenant une banque de données de plusieurs
dizaines de williers de spectres qui permet d'identifier rapidement le mélange a analyser sur e
plan guairtatif et quantitatif.

3.2.3. La chromatographie en phase lignide (HPLC).

Cette méthode est trés ancienne. Llle utilise comme phase mobile un liquide ou sofvant. Depuis
l'utilisation de colonnes trés pérformantes entrainant des solvants a haute pression sous une
grande vitesse, on a parlé de chromatographie en phase tiquide 4 hante performance (HPI.CC).
Cettekehnique n'est limitée, ni par la volatilité de Iéchantillon, ni par sa stabilit. De ce fait, la

CPG et la HPLC ne sont pas concutrentes, mais complémentaires.

3.2.4. La résonance magnétique nucléaire (RMN).

- Cest une technique utilisée surtout pour déterminer le rapport d'aliphatiques sur aromatiques
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dun composé quelconque. Elle est basée sur Yenregistrement du spectre du carbone 13; dans ce
spectre on distinguera entre les atoms de carbone dans les aliphatiques et cenx dans les
ramifications ou les aromatiques.

Cette technique s'est développée dune maniére raplde avec lutilisation de la transformée de
FOURRIFR.

3.3. Méthodes d'estimation de Ia composition des fractions pétroliéres, _

La détermination expérimentale de la composition des fractions péirolidres étant difficile,
Plusieurs équations ont été proposées pour l'estimation de cette composition en fonction de
quelques propriétés physiques. Les plus connues d'entre-elles sont données ct—d&esous
3.3.1. Méthode "n.d.PA":{1]

Elle est basée sur la connaissance de trois grandeurs physiques: Iindice de réfraction “n”, la

densité “d” et le point d'aniline "PA”. l.e systdme d'équations est:

%C, = 1039.4.n - 470,4.d - 031514 - 1094.3 (49)
%y = -15733.n + 840,15.4 - 0,4619.PA + 1662,2 (50)
%Cy = 100 - (%C, + %Cy). (51}

ol: BCp BCy, %C, sont les pourcentages datomes de carbone presents dans les éléments

paraffiniques, naphténiques et aromatiques des diverses molécules complexes dune huile.

3.3.2. Méthode "n.d.M" (1955):[1]
Cette méthode permet la détermination de la distribution de carbones et les taux des cycles
‘aromatiques (R,) et naphténiques (R} dans les fractions pétroliéres.

Cette méthode donne des erreurs assez faibles dans le cas ot: M > 200, %C, < 1,5x¢%C, et
%Cp > 25%. Elle est fonction de I'indice de téfraction “n” et de la densité “d” mesurée a 20°C
el fa masse molaire “M”; Tos Capualions sonl:

VY =2,51.(n - 1,4750) - (d - 0.8510) (52)
W =(d - 0,8510) - 1,11.(n - 1,4750) &3)



*8iV>0: %C, — 430.V + 3660/M (54)

R, = 0,44 + 0,055.M.V - (55)
**SiV<0: %C, = 670.V + 3660/M : (56)
R, = 0,44 + 0,080M.V 57)
**SIW>0: %C; =820W -138 + 10000/M (S: %poids de soufre.) (58)
R, = 1,33 + 0,146 M.{W - 0,605.5) (59)
S8 W <0 %Ci = 1440.W - 3.8 + 10600/M {60)
R; = 1,33 1 0,180 M (W - 0,005.8) {61)
Avec %, = %, - B0, (62)

et %C, - 100 - %C,. ' (63)

3.3.3. Corrélation de RIAZI-DAUBERT (1986): [3]
Ces deux auleurs ont proposés trois Lypes de comélations:
17 type:
*¥* Dans le cas des [ractions 1égeres (M < 200), ils ont défini 1a viscosily gravity [unction (VGE)

par: _

VGF = -1,816 + 3,484.8g - 0,1156.Ln(v,) | (64)
ou

VGF - -1,948 + 3,535.5g - 0,1613Ln(vy) : (65)

ou: v, et v, sont les viscosités cinématiques, respectives, d 100 et 210°F, en centistokes.
Sg est 1a specific pravity 60/60°F.

1. sysiome d'cquations ost:

X, = -1335,9 + 1445 91 Ri - 141,344 VGF (66)
X, = 2308,25 - 2333304.Ri + 81,517.VGF 67)
X, = 100 - (Xp + X} | , (68)



** Dans le cas des fractions lourdes (M > 200), ces deux auteurs ont définis un autre facteur qui

est la viscosity gravity constant (V(C), par:

— - _
Ve 10. 5¢ - 1, 0752 . log (v,-38) ‘. N
10 - log ( v, -38) (69)
o
Sy -0, - . = " "‘
voe=- ¥ s 24 - 0,022 g (v,-35,5)

0, 755 {79)

oul: v, et v, sont les viscosités cinématiques & 100 et 210°T en unités Saybolt (SSU).

Le systéme d'équation est:

Xp = 257,37 + 101,33.Ri - 357,3.VGC (1)
Xy - 246.4 - 367,01 Ri + 196,312.VGC (72)
X, = 100 - (XP + XN) 73)

Avee: Ri: intercepl de réfraclion, défini par: n - &/2
n : indice de réfraction,

d : densilé, a 20°C.

2" type:
Dans {a plupart des cas, lcs mesures de viscositds nc sont pas disponibles; nous utilisons alors
les équations suivantes:

%% Pour les fractions léperes:

X, = 257 - 287,7.8g + 2,878.CH - (74)
X, = 52,641 - 0,7494.X, - 2.388.m (75)
X, =100 - X5 + X (76)
** Pour les [ractions lourdes: .

X, = 198,42 - 27,722 Ri - 15,643.CH 7
Xy = 59,77 - 76,1745 Ri + 6,8048.CH ' (78}
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X, = 100 - (Xp + Xy - (79)

ou: CH.: rapport carbone sur hydrogéne, donné par:
** Dowr M = 70 - 300 et Teb = 80 - 650°F.
CH = 17,220.cxp(8,25.10%Tch + 16,54.5g - 6,94.10° Tch.Sg)
(Teb) 7> (Sg) 5™ (80}

** pour M = 300 - 600 el Teb = 650 - 1000°T.
CII = 3,408.107 exp(4,684.10°.Teb + 103,121 - 0,0152.Teb.T)
(Teb){\?%ﬁ‘ {D 24,347 (81

I: facteur de HUANG défini par:
I = 2,341.10 Zexp(6,464.10 % Teb + 5,144.5g - 3,29.10%'Teb.Sg)
(Teb)>*”.(Sg) > 82)
Ri : intercept de éfraction, défini précédemiment.
m = M.(n - 1,4750)
- M : masse molaire.

n : indice de réfraction.

3eme tym:
Le troisiéme type est défini en fonction du facteur m et du rapport CH. Le systéme d'équations
est:

** Pour les fractions légéres:

Xp = 373,87 - 408,20.8g + 1,4772.m (83)
X, - -150,27 + 210,152.Sg - 2,388.m (84)
Xa = 100 - (Xp + Xy (85)
** Pour tes fractions lourdes:

X, = 193,82 + (,74855.m - 19,966.CH (86)
Xy = 42,260 - 0,777.m + 10,7625.CH _ 37
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Les différents facteurs ont été définis précédemment,

Ce demnier type de comélations est considéré comme celles qui donnent les-meillenrs rémitats.

3.3.4. Corrélations d'EL-HADI-CHITOUR:|[24)

Ces denx avfoirs ont definis de nouveaux paramcres de caracidrisation; a savoir:

(10. Mn1?
Mo = =0y — | (88)

Teb'!?
# = a1y (89)
CH=Z - - e s IQU -1
T 2,55312 . Kuop - 0, 0022248 | Teb - 14, 77733618 {50}

ol: Teb : eropérature d'ébullition, en °R.
M : masse molaire,

n : indice de réfracton.

Les systemes d'équations sont:
** Pour Teb < 200°C:

Xp = -416,8981 + 48,8668.Sp - 4,1512.Mnf + 45,11 Kuop _ (O1)
Xy = 887,844 - 414,1408.8g + 11,59.Mnf - 70,035 Kuop {92)
X, =-399,86 + 380,0765.Sg - 7,85.Mnf + 27,28 Kuop (93)
** powr Teb > 200°C:

Xp = -659,5 + 208,8.5g - 158.Tni + 72,9 Kuop + H,4.CH {94)
Xy = 1171,6 + 154,2.5g + 28,09.Tuf - 131,2 Kuop - 47,4.CH {95)
Xa = 4138 -362,9 8¢ - 12,3.Tof + 58,5Kuop + 47,07.CH (96)
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B- Partic calenl

Les résultats de I'estimation de la composition par les corrélations citdes sont données ci-

dessous, pour quelques fractions:

Fraction | composi- | Teb ("C) Sg Riazi- eqreur Riazi- erreur
N tion exp. Daubert} Daubert2
melange | X,=45,00 43,49 -1,51 51,75 6,75
ternaire. | X\ =40,00 | 1331 0,7764 37,82 -2,18 64,51 2451
X,=15,00 18,70 3.7 -16.26 -31.26
moy. 2.5 208
2 X,=64,73 49,91 -14.82 65,23 0.5
X,~-30,20 98 0,7232 38,24 8,04 70,22 40,02
X,=5.07 11,85 678 | 3544 | 40,51
moy. 9.88 27.M
4 Xp=62,23 44,62 -17,61 62,52 0,29
Xy=33,27 122 0,7322 39,57 6,3 71,01 37,74
X, =450 15,81 14,31 -33.53 -38,03
moy. 11,74 25,35
5 X-606.82 37,32 -29.5 58,74 -8.08
Xy=24.76 134 . 0.7468 42.89 18,13 79.59 44.83
X,=8.42 1979 | 11,37 28,34 36,76
mnoy. 19,67 2989
7 X;=69,75 31,61 -38,14 54,67 -15,08
Xy=18,50 158 0,7618 44,63 26,13 68,76 50,26
X,=11,75 23,70 12,01 2342 | 3517
moy. 25,45 33,50




. 8 Xp=72,57 28,51 44,06 52,42 -20,15
Xu=1570 0 174 | 07700 | 4555 | 2085 | 6831 52,61
X, =11,73 25,94 14,21 -20,72 -32,45
moy. 29,37 35,07
21 Xp=0743 3945 -27,98 62,72 4,71
X,=31,88 106 0,7328 43 64 11,76 69,51 37,63
X.=0.68 16,91 16.91 -32,23 -32,91
moy. 18,38 25,08
24 X,754,14 40,03 -14,11 62,23 8,00
Xy—45,01 118 0,7337 42,48 -2,53 70,41 25.4
X =085 17,49 16,64 32,65 334
moy. 11,09 22,3
27 X,=58,23 39.85 18,38 61,39 3,16
X,=41,50 130 07362 41 80 0,30 71.06 29.56
X.=0,28 18,35 18,07 32,45 -32,73
moy. 12,25 21,82
31 Xp—52,60 2322 -29,38 49,27 -3,33
XN=19,70 182 0,7824 47,76 28,06 66,30 46,6
X,-27.60 29,02 1,42 -15,57 -43,17
moy. 19,62 31,03
=Fraction Riazi- erreur | ndPA | erreur | ndM erreur | El-Hadi- | erreur
N° Daubert3 Chitour
mélange | X;=49,60 4.6 68,30 23,3 49,45 4,45 4373 -1,27
tornaire | X,=24,76 | -1524 | 2670 |-1321 | 4135 | 135 | 3492 | -508
X,=2564 | 10,64 491 -10,09 | 920 -5,8 21,16 6.16
Hoy. 10,2 15,5 3,9 42
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2 Xp=67,79 85,70 | 20,97 | 66,76 | 2,03 | 60,07 | -4,66
X,=19,20 2031 | 989 | 33,13 | 293 | 31,13 | 093
X,=12,92 601 | -11,081 -025 | -532.|. 867 3,60

moy. 6,99 3,43 3,06

4 X=63.62 8484 | 2261 | 7510 | 1287 | 6226 | 0,03
X, =21,97 19,31 |-1396 | 2592 | -735 | 2830 | 497
X,=14,41 415 | 8651 -1,01 | 551 | 940 4,9

moy. 15,07 8,53 33

5 X,~58,54 80,30 | 1348 | 70,79 | 397 | 5804 | -87%
Xy—23.63 21,16 | 3.6 | 2815 | 339 | 2939 | 463
X,=17,84 145 | 987 | 1,05 | 2737 | 1250 | 408

moy. 8,08 4,91 5,83

7 X;=52,93 7708 | 733 | 7166 | 191 | 56,75 |-13,00
X, 25,04 21,65 | 3,15 | 2602 | 752 | 2829 | 979
X,=21,13 1,2 1048 | 232 | 943 | 1494 | 3,19

moy. 6,99 6,29 8,60

8 X,-49,87 7571 | 3,14 | 7262 | 005 | 56,63 |-1594
Xy=27,21 21,67 | 5,97 | 24,51 | 881 | 27,35 | 11,65
X,-2292 261 | 912 | 287 | -88 | 1605 | 432

moy. 6,08 5.9 10,64
21 X,=64,31 §2,71 | 1528 | 64,71 | -272 | 574z |-10.01
X,=20,59 2148 | -104 | 3438 | 25 3,78 | -0,1
X,=15,09 420 | 488 | 091 0,25 | 10,66 | 9,98
moy. 16,19 1,82 6,7
24 | Xp=6338 83,75 | 2961 | 71,58 | 1744 | 6036 | 6,22
X,=21,69 20,17 |-2484 | 2869 {-1632| 2948 |-1553
X,=14.93 391 | 476 | -027 | -1.12 | 1008 | 923
moy. 19,74 11,63 10,33
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27 Xp=061,96 | 3,37 84,16 | 2593 | 76,56 | 18,33 | 62,37 4,14
X\=2286 | -18,64 | 1925 [-2225| 2438 {-17,12 27,71 |-13,79

X, =15,18 | 149 -3.41 -3,69 -0,95 -1,23 9,89 .61

moy. 12,42 17,29 12,23 9,18

31 Xe=4605 | -6,55 { 7165 {1905 | 6723 | 1463 | 5265 0,05

X,=27.81 | 8§11 23,29 3,59 27,43 1,73 28,23 8,53

X.=26,14 | -1.46 505 1-2255| 535 -22,07 1 19,12 -8,48

moy, 3,37 15,06 14,81 5,69

Remarques:

Les corrélations de RIAZI-DAUBERT citdes 1, 2, 3 sonl respectivement les lypes 1, 2, e3.

L'erreur calculée dans ce cas, est une errenr absolue = Valenr caculée - Valeur expérimentale,

woy. : represente lerreur moyenne caleulée i partir des erreurs sur X, X, X,

Commentaire.

Nous remarquons que l'erreur d'estimation de la composition est plus ou moins élevée, selon
q q P P

la corrélation utilisée et selon la fraction. Dans notre logiciel les corrélations dTi -HADI-

CHITOUR sont recommandées. L'erreur moyenne peut-étre considérée d'environ 8%.
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4. Propriéiés principales.

1ans le togiciel que nous avons élaboré, nous nouis sommes proposés de calenler ies propriétés
physico-chimiques ct des caractéristiques du pétrole brur ot des fractions pdtrolidres los plus
utilisées.

[ fait que ces propriétés sont trés nombrenses et variées, nous les avons Sépareées en propriétes
principales, spécifiques, thermiques et critiques, pour éciaireir le travail.

Ainsi, nous commencerons par présenter les propriétés principales. Celles-ci sont composées
essentiellement de:
* L'indice de réfraction.
* 1.a masse molaire.
* La viscositc.
* Le volume molaire.
* |.a tension superficielle.
4.1. I'indice de réfraction.
A- Partie théorique.
4.1.1. Définition.
© Les rayons lumineux changemt leurs vilesses et direcion en passant d'un milieu & un autre. Ce
phénoméne est appelé réfraction.

Le rapport entre le sinus de V'angle d'incidence “i” et fe sinus de Fangle de réfraction “r” est une

constante indépendante de la valeur de T'angle d'incidence pour tout milien donné:

_ sin(n)
sin(i) o7

n : représente l'indice de réfraction, encore appelé constante de rétfraction.

L'indice de réfraction dépeﬁd de la température & laquelle la détermination est faite et de la
longueur d'onde de la haniére. Nous indiquons donce loujours les conditions de la délertnination.
I¥habitude, la détermination est faite par rapport aux raies de FRAUNHOITR les plus
luminenses (c’est le plus souvent la raie jaune du sodium D = 589,3 nm) & 20" C.|2}. Pour celd,
nous désignons lindice de réfraction par n,”*. L'effet de la température est déterminé par la

formule:

L



" =ny' - a(Ty - T {98)
oz 1, = 20°C.

a=410%

T : température a la détermination.

Pour lex hydrocarbures, Findice & réfraction ext d'aulan;. plus pebit que la lenewr relative on
hydrogene de I'hydrocarbure est plus éleveée: les arénes possédent Findice de réfraction maximal,
les alcanes ont lindice minimal (hexane: 1,3749; cyclohexane: 1,4262; benzéne: 1,5011).

Dans les séries homologues, 'mdice de réfraction augmente avec la aille de la chaine. La
variation de |'indice de réfraction “n” en fonction de la température d'ébullition pour chaque -
familte dhydrocarbure est représentée sur la figure (7).

4.1.2. Détermination expérimentale,

Les praticiens utilisent souvent les propriétés optiques des produits pétroliers en vue dune
caractérisation rapide de leur composition, ou pour contrler la qualité des produits fabriqués.

L'indicc de réfraction cost unc propridtd optique que lon pent déterminer facilement an
laboratoire a Faide d'un réfractométre. Pour les liquides limpides el incolores, la lumiére
transmise est mesurée (ransmission), tandis que pour les liquides troubles, fortement colorés et
les échaniillons solides, ¢'est la Jumiére réfléchie qui est prise en considérations (réflexion).
4.1.3. Méthodes d'estimation de lindice de réfraction.
4.1.3.1. Corps purs.

Pour les corps purs, Findice de réfraction est déterminé au laboratoire (réfractometre ¢ ABB l-".);
du tait quil est facilement mesurable.
4.1.3.2. Mélange d'bydrocarbures a noinbre {ini de constituants.

~ Plusicurs équations onk Si proposces pour Festimation de Vindice de réfraction dos mélanges
dhydrocarbures; la plus connue est celle de LIPKIN-MARTIN. Elle est donnge ci-dessous:
4.1.3.2.1. Equation de LIPKIN-MARTIN: {30}

Ces auteurs proposent une éqaution de la {omme:

69,878 . d-0,4044 . A J-0, 797 . A+136 , 566 (95)
- 5,543 . 4-0, 746 . A+126, 683 o

Aveg:
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ow. i : indice de réfraction a 20° C.
d : densiié a 20°C.

M : masse molaire.

4.1.3.3. Fructions pétroliéres.

L'indice de réfraction peut-&tre estimé daps ce cas, en appliquant en premiére approximation,

la toi d'additivité des fractions pétroliéras:

Opp = 0. Xp + 00 Xy + 1, X,

Les indices P, N, A représentent, respectivement, les familles des paraifines, des naphténes et des
aromatiques.

La corrélation de LIPKIN-MARTIN peut aussi étre utilisée pour le calcui de Findice de
reétraction des fractions pétrolicres, et donne des résultats acceptables. L'indice de réﬁ:‘:ction des
fractions pérolicros poud aussi &re estimé & partir dos corrélations des RIAZI-TIAUBFERT, par
intermédiaire du lacleur de caractérisation de HUANG “T“, a partir des équations (1), (2). (3).
Il existe d'autres types de corrélations permettant l'estimation de lindice de réfraction de chaque
famille dhydrocarbure: celles—i sont dommées ci-dessous:
4.1.3.3.1. Corrélations de ZIDELKHEIR-CHITOUR:{16]

Ces corrélations sont basées sur la méthode de contribution de groupe, faisant intervenir le

nombre d'atomes de carbone "N”, & pattir du N = 6.

bp = 1,256 + 0,0285.N - 0,00179.N" + 531.10°N* - 5,991 10“.N" (101)
iy = 1,322 + 0,0215.N - 0,00141.N” + 4.351.10° N* - 5.04.10”. N* (102)
n, = 1,277 + 0,0267.N - 0,00171.N° +5,156.10°N° - 5,88.10 7.\ (103)
n, = 1531 - 0,00796.N + 0,00047.N? + 0,022.N® - 0000161 N* (104)

Connaissant la composition: X, Xy, X,, X, dune fraction pétroliére, son indice de réfraction
peul-Elre estimé en appliquant Ia régle d'additivilé citse auparavant.
4.1.3.3.2. Corrélations de KITOUS-CHITOUR:{17}

Les corrélations proposées par ces auteurs sont applicables pour les fractions légéres
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(Teb < 200° C). Elies sont de la forme:

np = 4,062.10°M + 200110 Teb + 1,3235 {105)
1, = 1,336.104M + 0,739.10* Teb + 1,4063 (106)
n, = -0,993.10° M - 5,313.10° Teb + 1,51 (107)

ot: M : masse molairc.
Teb : température d'ébullition, en °C.
4.1.3.3.3, Corrélations de BOUAMRA-CHITOUR:[18]

Pour les fractions lourdes, ces auieurs proposent les équations suivantes:

np = 13,34.10".Teb’ - 2,99.10°.Teb* +.3,14.107. Teb + 0,54 (10%)
n, = -73,66.107" 1eb® + 1,25.10% L'eb® -59,38.107 Teb + 1,512 (10%)
ny = 39,47 1070 Teb? - 8,61.10° Teb? + 62,9.10* Teb - 74,40.103 (110)
n, = 2.78.10%.Teb" - 5,45.10".Teb” + 3,54.10™.Teb + 0,72 (11D

ol: Teb : température d'ébuilition, en * K.
B- Partie calcul.

Pour le calcul de l'indice de réfraction, nous counsidérons, a titre d'exemple, trois corps purs
appartenant aux trois famitles dhydrocarbures (paraffines, naphicnes, sromatiques), um mélange
ternaire (Cy(P) + Cy(N) + Cy(A)), el guatres [raclions péirolidres (n°: 2, 25, 28 el 30). Les

caracteristiques de ces corps sont donnés dans le tablean suivants:

CORPS Teb (°C) Sg (60/60°F) COMPOSITION
X X X

1°/- Corps purs:

(P): n-dodécane 216,28 ’ 0,7530 100 - —
(C12Hy0)
(N): éthylcyclopentane 103,44 0,7710 - 100 -
(GHy)
{(A): Tolime(CHy) 110,61 0,8720 - - 100

2°/- Mélange tenaire:

C(P)+C,(N) +C,{A) 1331 07757 45 40 15
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2
25
28
30
33

3°/- Fractions n”:

0,7232
0,7339
0,6516
0,7598

10,7845

73
54,02
96,10
62,00
57,1

30,20 5,07
4543 0,35
2,50 1,40
23,30 14.70
0,00 42,9

Les résultats de l'exécution de PROPR1 et PROPR2, pour les corps cités précédemment, sont

donnds dans lc tablcau suivant:

CORPS Corrélations utilisées PROPR1 | erreur§|{ PROPR2 | errewr
- Riazi-Daubart 1,4215 -7a07 - -
C,.H,; - Lipkin-Martin 14549 2.3 1,4395 13
- Kious-Bouwarnra - - 1.4127 -1,6
Valeur exp. 1,4216
7 - Riazi-Daubert 1,4280 0,6 - -
CH,, - Lipkin-Martin 1,4649 3,2 1,4668 33
- Kitous-Bouamra . - 14270 0,5
Valeur exp. 1.4198
- Riazi-Daubert 1,4927 -0,3 -- --
CAlg - Lipkin-Martin 1,5150 1.2 1,5090 0.8
- Kitous-Bouamra - - 1,4950 -0,1
Valour cxp. 1,4969
- Riazi-Daubert 14315 -0,3 - -
melange - Lipkin-Martin 1.4669 2.2 1,4665 1,4
] - Kitous-Bouamra - - 1,4275 0.6
Valcur cxp. 1,4360
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- Riazi-Daubert 1,4025 _-O,; - -
I[Pn*2 |- Lipkin-Martin 14411 2,3 1,437¢ 2,1
! - Kitous-Bouamra - 14044 | -03
Valour cxp. 1,4082
- Riazi-Daubert 1,400 0,3 - --
FPu°25 | - Lipkin-Marlin 1,4462 2,9 14450 | 29
| - Kitous-Bonamra - - 1,4126 0,5
Valeur cxp. 1,4050
- Riazi-Daubert L3673 -0.8 - -
FPn°28 |- Lipkin-Martin 1,4057 1,9 1,4109 2.4
- Kitous-Bouamra - - 1,3753 -0.2
Valeur exp. 1,3783
| - Riazi-Daubert 14230 | 7.10° - -
FPn"30 - Lipkin-Martin 1,4589 2.5 1,4301 1,9
- Kitous-Bouamra - - 1,4250 0,1
Valeur exp. 1,4229
Remarques:

L'erreur calculée dans ce cas, et touk ce qui suivea, est uie erreur relative:
errear = (Valeur caleulde - Valenr oxp)fValeur cxp.
Valeur exp. : Valew expérimuentale.
Commentaire:

Dans le programme PROPRI, 1a corélation de RIAZI-DATUBERT est recommandée pour le
calcul de l'indice de réfraction du corps pur, du mélange ou de la fraction pétroliére. Pour le
programme PROPR2, les corrélations de KITOUS et BOUAMRA sont recommandées. La
corrélation de LIPKIN-MARTIN est honne aussi {erreur < 5%.)

La foi d'additivité est vérifiée dans le cas de lindice de réfraction.



4.2. La massc molaire.
A- Partie théorique.
4.2.1. Definition.

La masse molaire est principale caractéristique physico-chimique d'une substance. Elle est
* définie comme étant la masse d'une mole de molécules de cette substance.

4.2.2. Détermination expérimentale,

11 existe plusieurs methodes derdétermination de 1a masse molaire. Parmi les plus connues, on
distingue:

- Les méthodes basées sur la loi de RAQULT: crvoscopie et ebullioscopie.
- La spectrométrie de masse.

‘Toutes les méthodes de détermination de la masse molaire restent ondreuscs, ¢t demandent
beancoup de u';‘mp:i. Pour cola, plusicurs auiciurs ont 8¢ amends a melire en ocnvre des Squaiions
et des abaques pour la détermination de la masse molaire,

A partir des donndes de a littéranire, des abaqgues ont ¢ ctablis pour des hydrocarbures purs
ainsi que pour des [ractions pélroliéres. La figure (4) représente l'abaque qui pemel la
détermination de la masse molaire des fractions péiwrolieres en fonction de la temperature
moyenne débullition (Tmav) et la densié en *APL
4.2.3. Méthodes d'estimation de la masse molaire.
4.2.3.1, Corps purs. "

I.orsque 1a formule brut dun hydrocarbure pur est connue, la masse molaire M est estimée 4
partir de la formule:

M = TnxM, (112)
ot n; : nombre d'atomes du constituant i.
M, : masse atomique du constituant i.

Le cas échéant, des équations peuvent-&tre appliquées; parmi les plus cotiues, nous donnerons:
4.2.3.1.1. Equation de HERSH:[2]

Elle permel le calcul de la masse M 4 partir de la température d‘ébullition (Teb) et de Findice
de réfraction "n” 4 20°C.

Log(M) = 0,0019764.Teb + 1,939436 + Log(2,15 - ny™) (113)
oti: Teb : température d'ébullition, en "C.
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4.2.3.1.2. Equation de ROBERT {31}

Flle est haséee sur 1a connaissance de I'indice de réfraction “n” et de 1a densité "d” a 207, ainsi
que du point d'aniline “PA”.
M = 1705456, + 792,93.4,”" + 4,553.PA - 32,87 (114
4.2.3.1.3. Formule de HUANG:[31]

Cel auleur propose une équation basée sur un facteur de caracténsation I appelé facteur de
HUANG, défini par {équation (L):
M = 7,776.10°.(Teb)*"*””. @)™ (d,~) (115}
ou: Teb : température d'ébullition, en "R.

d,”: densité a 20°C.

4.2.3.2. Mélange d'hydrocarbures.
4.2.3.2.1. Régle d'additivite:{S]

La détermigation de la masse molaite dun mélanpe de corps purs, de composition contiue peut

s faire on congidérant que la masse molaire oSt une propriété additive. On derit:

Y XM,
M= = 4 -
2 _"—““"‘T X (1i6)

e

ou: X, : fraction molaire du constituant i.

M, : sa masse molaire.
4.2.3.2.2. Equation de VOINOV:[48]

VOINOYV donne deux équations pour les familles dhydrocarbures suivantes:

** Powr les p-alcanes:
M = 0,3.Tmoy. + 0,001. Tnoy. + 60 ' i
** Pour les cycloalcanes:
M= (7K - 2L5) + (0,76 - 0,04 K) Tmoy + (0,0003 X - 0,00245) (118)
ou: K : facteur de caractérisation (Kuop) variant entre 10 ol 12,5.

Tmoy : température movenne d'ébuliition.
4.2.3.3. Fractions pétroliéres.

Lorsque la composition de la fraction péroliére cst connuc, la massc molaire peut-étre estimée

en appliquant la loi d'additivité classigue. Si la composition est inconnue, nous pouvons utiliser
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j
lune des corrélations suivantes:
4.2.3.3.1. Corrélation selon projet ASPEN(1977):[33]

Cette corrélation ne fait intervenir que la température movenne d'ébullition {Tmav), en "R.
M = exp(0,001423.Tmav + 3,6444) (119
42.3.3.2. Corrdlation de RIAZL:[4] |

Cette corrélation est valable pour des fractions lépéres: Teb < 800°F,

M = 204,38 (Teb)" (Sg)"% exp(0,00218.Teb) exp(-3,07.Sg) (120)
ow: Teb : en °R.
Sg : specific gravity 60/60°T.

4.2.3.3.3. Corrélation de RIAZI-DAUBERT(1980):[34]
Pour une température d'ébullition comprise entre 100 at 350°T:
M = 4,5673.10°.(Teb)™"*".(Sp) ™" (121}
ol: Teb :en ™ R
4.2.3.3.4. Corrélation de RIAZI-DAUBERT(1985):[3]

*Pour M = 70 - 300 et Teb = 80 - 650°F:
M = 981,62.cxp(-1,135.10 " Tch - 11,869.g + 2,509.10* Teb.Sgi.
b (TebyM7™ (S gy 5 (122)
*Pour M = 300 - 600 et Teb = 650 - 100°F:
M = 9,35.10.exp(0,00522.Teb - 7.262.Sg - 3.476.10*.TLb.Sg).
' (Teb)™(Sg)"™ 123
ou: Teb :en "R
4.2.3.3.5. Corrélation de RIAZI-DAUBERT(1987):[29]
Cette corrélation est valable powr les coupes lourdes (M = 200 - 800):
M= 2315;56.(8Ig)'°’m.(vim‘)@*m‘l'lmsﬂ,(vn o)BATSE=3.03850 {124)
ol vy, et vmi, sont les viscosités cinématiques & 100 et 210°F, en Centistokes.
Cette corrélation donne une erreur approximative de 2,7%.
4.2.3.3.6. Corrédlation de LEE-KESLER(1976):[4]}
Cetle corrélation est valable pour des températures d'ébullition faibles (<800°F) el donne une
faible erreur:
M= —12272,6: + 9486,4.5g + (4,6523 - 3,3287.5g).Teb + (1-0,77084.8g - 0,02058.S¢D
|
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&
(1,3437 - 720,8/Teb).(10'/Teb} + (1 - 0,80882.8g + 0,02226.Sp").
{1,8828 - l8},98/’l’eb).(l()”fl‘ebj) (125)
oi: Teb : en "R.
Cette corrélation est valable pour des fractions légéres: Teb < §00°F.
4.2.3.3.7. Corrélation de PENN-STATE:[33]
Clest une équétion tres efficace, malpré sa simplicité. _
M= 1,435 .10'5.('I‘eb)23”5/(8g)°'”'“ (126}
ou: Teb : en °R.
4.2.3..8. Corrélations de BOUAMRA-CHITOUR:{18].
A partir des données de I'AP1 project-44, ces auteurs proposent des corrélations qui donnent
les masses molaires de chaque famille dhydrocarbure. Connaissant la composition de la fraction
pétroliere, la masse molaire est donc calculée A partir de la loi de pondération classique citde

auparavant. Cefte corréfation est valable pour les fractions lourdes (teb > 200° ().

M, = 15,38.107.Teb> - 6,38.10*.Teb® + 10,28.10 2. Teb + 100,7 (127)
My = 34,97.107Teb® - 4,16.10™.Teb” + 2.169.Teb - 306.4 - (128)
My = 20,19.10 7. Teb? - 145.10%.Tcb? + 54,24.10 . Tch + 23,95 (129)
M, = -1.185.10* Tel?® + 2,657.107.Teb? - 18,27 Teb + 4202.995 (130)

B- Partie calcul.

Des résultats de calcul sont dommés 4 titre d'exemple, pour rois corps purs, tn mélange ternaire
et quatre fractions pétroliéres, dont les caractéristiques ont été données dans le chapitre précédeﬁt
Les résultats de l'exécution de PROPRI et 2 sont donnég dans le tableau suivant:

CORPS Corrélations utilisées PRCPRI1 | erreur | PROPR2 | erreur
-Riazi - Danbert{1980) 178,91 3,0 186,73 9.6
-Riazi - Daubert(1985) 169,57 -0,4 167,14 -1,9

C.H,s | -Riazi 180,49 5.9 183,43 7.3
Tee - Koskor 183,64 78 187,060 98
-Huanp, 17942 33 183,41 7.7
-Aspen (1977) 134,03 -21.3 -~ -~
-Penn - State 188,06 10,4 -- -
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170,341

Valeur exp.
-Riazi - Daubert(1980) 08,23 0,04 97,74 -04
-Riazi - Daubert{1985) 103,51 54 103,30 . | 5,2
-Riazi 11,18 13,2 110,91 12,9
CH,, -Lee - Kesler 102,12 4,0 100,00 1.8
-Huang 102,50 4.4 102,07 3,9
-Aspen {1977} 100,39 2.2 -- -
-Penn - State 98,64 0.4 - -
Valeur exp. 08,190
-Riazi - Danbert{19380) 90 34 -1,9 Ul,63 -0,5
-Riazi - Daubert(1985) 36,42 4.6 98,21 6,6
-Riazi 105,94 1.9 167,09 16,2
. H; -Tee - Kestoer 96,09 43 7.00 53
-Huang 93,65 1.6 95,30 34
-Aspen (1977) 102,25 10,9 - -
-Penn - State 91,93 -0,2 -- -
Valeur exp. 92,142
-Riazi - Daubort(1980) 115,31 28 119,21 6.2
-Riazi - Daubert(1985) 118,75 38 117,61 4,2
Mélange -Riazi 125,64 | 12,0 126,66 12,8
lemaire -Lee - Kesler 120,57 74 122,30 8,9
-Huang 119,35 6.3 121,22 | 80
-Aspen (1977) 108,31 3,5 -- -
-Penn - State 117,45 4,6 - -
Valeur exp. 112,216

19
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-Riazi - Daubert(1980)

101,54 1,0 103,02 2,5
-Riazi - Daubert{1985) 101,79 1,3 99,62 -0,9
-Riazi 111,35 10,9 111,35 10,8
F.Pn*2 -Lee - Kesler 103,66 3,1 104,02 3.5
-Huang 104,36 3.8 104,38 3.8
-Aspen (1977) 90 () -1,5 - -
-Penn - State 101,18 0,6 -- -
Valeur exp. 100,53
-Riazi - Daubert(1980) 114,79 2,6 115,33 3,0
-Riazi - Daubert(1985) 113,72 1.6 112,12 0.2
-Riazi 122,83 9.7 122,47 94
FPn"25 -Lee - Kesler 118,00 54 117.36 4,9
-Huang 117,43 4.9 117,04 4,6
~Aspen (1977) 1035,2¢ -5.9 - -
-Penn - State 115,83 35 - -
Valeur exp. 111,92
-Riazi - Daubert(1980) 9023 | 62 | 8896 | 47
-Riazi - Daubert{1985) 248 -2.8 82,78 -2,6
-Riazi 98.00 15,3 97,64 14,9
-FPn°28 -Lee - Kesler 88.02 3,6 87.46 2.9
-Huang 89,79 3.6 89,05 4.8
-Aspen (1977) 90,28 6,2 -~ -
-Penn - State 37,33 2,9 - -
Valeur exp. 85,00

47




-Riazi - Daubert(1980) 123,51 3,5 127,17 | -0,6

-Riazi - Daubert(1985) 124,21 2,9 121,86 | 438

~Riazi 131,74 2,9 132,45 3,5
FPn®30 |-Lee - Kesler 128,28 0,2 129,32 1,0

“Huang 126,86 0.9 128,27 0.2

-Aspen (1977) 11081 | 134 - -

-Penn - Stare 126,09 -1,3 - --

Valenr exp. 128,00

Remurygues:
L'erreur calcnlée est up errenr relative, comme celle calculée dans le chapitre précédent.
Valeur cxp. : représente la valeur expérimentale.
[.P. : représente la fraction péirolitre.
Commentaire:

En admetlant une emeur (< 5%). les comrélations de RIAZI-DAUBERT {80 + ¥5) sont
recommandées, lorsque PROPRI est exécuté pour les corps purs. Ces mémes corrélations, ainsi
que la comélation de PENN-STATE sont bonnes dans le cas des mélanges et des fractions
pétrolieres moyennes. .

L'exécution de PROPR2 montre que la composition n‘améliore pas grand chose dans la
prédiction de la propriété. ’
*Exécution PROPR1T pour les fructions lourdes:

De nouvelles fractions, aulres que celles cilées dans le chapitre précédent, vont-éire considérées

dans ce chapitre; leurs caractéristiques principales sont données dans le tableau suivant:
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Fraction n° ] Teb ("C) Sg (60/60°F)
5 134,0 0,7680
3 174,0 0,7700
11 2250 0,7970
13 2850 08222
14 305,0 0,8347
17 365,0 0,8539
34 235,0 0,174
35 2810 0,8431
36 3007 00,8493

ey B ER 2

Fraction n” Corrélations utilisées Valeur erreur
calculée
11 -Riazi - Dauberl{1980) 175,56 17.2
-Riazi - Daubert(1985) 175,58 172
-Riazi 181,94 21,5
-f.ee - Kesler 184,88 234
-Huang 179,23 19,6
-Aspen (1977) 137,06 -4,5
-Penn - State 185,96 24,1
Valcur exp. 14979
13 -Riazi - Daubert{1980) 218,35 10,0
-Riazi - Daubert(1985) 222,06 11.3
-Riazi 228,99 15,3
-Lee - Kesler 234,98 18,3
-Huang 223,36 12,5
-Aspen (1977) 159,83 -19,5
-Penn - State 236,68 19,2
Valeur exp. 198.54




14 -Riazi - Daubert(1980) 232,31 4,2
Riazi - Daubert(1985) 239,38 1,3
-Riazi 246,24 1,5
-Lce - Kester 252,76 4,2
-Huang 2384 -1,7
-Aspen {1977) 168,23 =300
-Penn - State 253,73 4.6
Valeur exp. 242,52
17 -Riazi - Daubert(1980) 281,97 -10,9
-Riazi - Daubert(1985) 313,99 -0.8
-Riazi 314,20 -2,0
-Lee - Kesler 314,74 0.6
-Huang 297.56 -6,0
-Aspen (1977) 196,17 -38,0
-Pepnn - State 314,11 -0.8
Valeur exp. 316,58

Commentaire.
O remarque que pour les fractions lourdes, erreur est moins bonne que celle pour les fraclions
légéres. Les comrélations recommandées sont toujours les mémes, avec des erreurs plus élevées

(erreur moyenne d'environ 8%.).
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4.3. La viscosité,
A- Partie théorique.
4.3.1. Définition.

La viscosité est uue prandeur physique qui mesure la résistance interne 4 Fécoulement d'un
Fuide, résistance dic an Frotgrnent des moléoules qui glissent Pune contre Vauire. Celle résisiamcs
est proportionnelle au pradient de la vitesse en direction de Ia normale a I'sconiement du fluide.

Cm distingue ois types de viscosit és: dynamique, cinématigue et conventicnnelle.
L'unitg de Ia viscosilé dynamnique, notde p est le Poise (P).
'La viscosite cmématique v est définie comme &tant le rapport de la viscosité dynamique p 4 la

densité d, exprimée en stockes (st):

v=uld (st=cm¥s) (134

La viscosité conventionnelle, en usage daus lindustrie du raffinage, s'exprime par le temps
d'écoulement d'un volume déterminé de produit depuis un appareil normalisé. Hile est exprimee
en Second Saybolt (SSU) ou en Second Redwood, suivant le viscosimeétre utiliss.

La viscosité est tés sensible aux vatiations de la température; on doit donc toujours indiguer
la températire de ossai.

La viscosHe est un critére particuliérement important pour apprécier les qualités de pompabilité
des preduits et pour définir le type d'scoulement dans les canalisations. Dans le cas des huiles
de graissage, la viscosilé est une spécification de premer ordre, puisqu'elle conditionne les
qualités requises pour la lubrification.

4.3.2. Détermination expérimentale.

La détermination de la viscosité est couverte par une norme Francaise unique NFT60-100, alors
que les normes ASTM se décomposent en:
- Viscosité cinématique: 13445,

- Saybolt test : D88.
- Tables de conversion : D666 et D446,

Tes méthodes de détormination de la viscositd varient solon que Te fluide & anatyser soil un gaz
ou un liguide.

** Cas d'on fluide gazeux:

Parni les appareils les plus utilisés dans ce cas, on dislingue les viscosimeires  tube capillaire
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et les viscosimetres 4 disque osciliant.
** (Cas d'un liguide:
L'essai fait l'objet des normes Frangaises NFT60-100 et Américaines ASTM, D445-65.

La méthode dans cet essai consiste & mesurer le temps d'écoulement dune quantité de produit,
501l a ravers un tube calibrd, soil a travers un orifice calibrd. Compiz: lenu des caraclz':l'isi.l;(lln'.:s'
du viscosimeétre, il existe une relation entre le temps d‘écoulement et la valenr de la viscosité.[35]
v=Ct-Bft (132)
ol: v : viscosité cinématique, mms (Centistokes: Cst).

t : temps d'écoulement observe, en secondes.
C.B: constantes de vitesse,
Le “Bureau of Standards” donne la relation empirique suivante:
v = 0,219t - 149.7A {133}

I.es viscosimétres Tes phus ntilisés dans ce cas sont des viscosimétres capillaires AOSTWALD
et dUBBELHODE.

4.3.3. Méthodes d'estimation de la viscosité.
** Cas des gaz.

4.3.3.1. Coerps purs guzeux.

* Théorie cinétique élémentaire;[10]

Celle théorie a 1€ établie par CHAPMAN et ENSKOG. Cesl la théorie du modéle pazeux
élémentaire qui suppose que toutes les molécules sont des sphéres rigides, sans intéractions, de
diametre ¢ et de masse M, se déplagant de fagon aléatoire 4 la vitesse u.|36). L'équation de la
vitessc est '

(M7 1/2
02

po= 2, 669 x 134)

ou. | : viscosité absolue, enpuPas
M: maxse molaire.
T:lempérature absolue.
o : diamétre de la sphére dure (A).

En réalité, les molécules sont soumises a des forces intermoléculaires. Elles s'aitirent et se
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repoussent. Leur viscosité suit alors une loi de la forme:

N (MDV?
K o= 2, 669 x _.Q,?—. (135)

o Q @ intégrale de collision qui ox € fonction de Ta wmpdrature pour fes différents potenticttos

intermoléculaires, _
Il existe plusieurs équations basées sur cette loi qui permettent d'estimer la viscosité des corps

purs gazeux. D'autres équations sont basées sur la loi des élats correspondants, comme ¢'est le

cas pour I'équation de THODOS et al,, citée par PRAUSNITZ [10].

- 4.3.3.2. Mélanges gazeux.

Plusieurs équations ont £té établies pour tenir compte de la variation de la viscosité pour des
mélanges. I1 existe des lois de mélange basées sur la théorie cindtigue Slémentaire de CHAPMAN
-ENSKOG, ainsi que d'autres hasées sur la loi des éfats cormespondants.

Toutes les corrélations u tilisées pour les corps purs peuvent-étre utilisées pour les mélanges,
en déterminant bien sir les propriétés de mélange: M, Pe, Te, ...

** Cax dex liquides, '
4.3.3.3. Corps purs liquides.

Pour différentes familles d'hydrocarbures, les viscosités des corps purs sont données dans des
tables ou sur des abaques. La viscosité peul ausl élre estimée 3 partir de corrélations. La
viscosité des liquides n‘a pas de fondement théorique, comme pour la viscosité des gaz. Des
techniques d'estimation de la viscosité des liquides sont donc empiriques.[10]
4.3.3.3.1. Effet de la température sur la viscosité des liquides:[10]

- A faible température, Ia loi gui permet de décrire 1a variation de la viscosité des liquides est
Féquation ¢ ANDRADE (quand fa tempéranire est comprise entre le point d'ébullition et le point
de congélation):

B = AexpB/T) | | (136)
ol Py viscosite du Hquide.

A el B : conslanles délerminées empiriquemnent, connaissant deux valeurs de p, 2 deux
températures différentes,

- A haute température, F'équation de LETSOU-STIEL, citée par PRAUSNITZ [10], est ulilisée:
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(B -E) = (0B + @, B) (137)
ol: g : viscosiié du liquide, en CP. '

w : facteur acentrique.

Te /6

£ = (MVE. pe i3 (138)

ot: Pc et Tc : pression et température critiques, en am et °K, resp.
Pour les valeurs de (p,.5)™ et (3,.5)Y. on distingue deux cas:
* Pour 0,76 < Tr <0,98:
(uE)Y = 0,015174 - 0,02135. 11 + 0,0075. 1 (139)
(-5 = 0,042552 - 0,07674.Txr + 0,034 T2 (140)
* Pour Tr > 0,98:
(Le-E) = 0,00072 4 0,00078.
4.3.3.3.2. Fstimation de la viscosité des corps purs liguides 2 basse température:

Pouwr Tr < 0,75 - 0,80, plusieurs corrélations ont été proposées; elles sont ampiriques et les
erreuns sond relativerment. clevées, Parmi colles-¢i nous cierons: les corrélations d'ORRICK- -
ERBAR el de THOMAS cHées par PRAUSNITZ[10], et la corrélation ¢ ANDRADE modifiée,
donnée ci-dessous:

** Corrélation d'ANDRADE modifiée:[41]
Cette équation est aussi appelée équation de VOGIL. Tile est valable pour les n-alcanes

liquides, pour le méme domaine de température réduite. L'expression suivante a été proposée:

=a¢-1,1
log (pp = A(-m+a7) (141)

ou: |, : viscosité dynamique, en Pa.s.10°.

T : température, en °K.

A = 14573 + 99,01.N + 0, 83.N? - 0,125.N° (142)
B = 3048 +34,01.N-1,23N?-0,017N° {143}
- =-3,07 -1,99.N (144)

N : nombre d'atomes de carbone.
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L'écart moyen est de 3%. I'dcart maximal est de 10%.
4.3.3.4. Mélange de corps purs liquides.
* Equations générales de pondération:[10]
La viscosité est une propriété non additive. En effet, la base fluide a une action prédominante
qui donne au mélange une viscosité inférieure a ceile obtenue par une pondération en volume.
Différentes méthodes ont €€ proposées pour estimer la viscosité d'un mélange de composition

quantitative et qualitative connue, Les équations générales de pondération sent de fa forme:

e = 350N XX p gy (145)
ou bien:
fpoy = LX), (146)

Avec: f(p), @ peut-étre p;, Lo(py), 1p, . etc...
X X fractions molaires, volumiques ou massiques des constituants i et j du liquide.
4.3.3.5, Fractions pétroliéres. '

La viscosité des fractions péiroliéres liquides est en relation étroite avec la masse molaire et
la structure chimique de sorte que HOUGEN et WATSON ont proposé une corrélation en
fonction de la température moyenne d'ébullition Tmav et la densité: figure (8).

En supposant l'additivit¢ dc la viscosité des fractions pétroliéres par famille dhydrocarburcs
présents dans la fraction, connaissant la composition Xy, Xy et X, de cette fraction, on peut écrire
alors: |
B=ReXp + Xy o X, (147
ou: les indices I, N, A désignent resp. les familles des parattines, naphténes et aromatiques.

Des corrélations ont é16 proposées pour {'estimation de la viscosité des fractions pétrolitres. Les
plus connues soul dommées ci-dessous:
4.3.3.5.1. Corrélation de BEG-AMIN-HUSSAIN:[37]

Ces auteurs proposent une équation donnant la viscosité cinématique v (en centistokes)  une
température T, en fonction de la température moyenne d'ébullition Tmav (CK) et de la densité
APL:

* Pour 200 < T'cb < 850°F ct pour unc température T comprise entre 100 ct 400°k:
v = A.exp(B/T) (148)
Avec: A = -0,0339 (APD™™ + 0,241 .(Teb/B) {149)
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B = exp(5,471 + 0,000342.Teb) : (150)
Cette corrélation donne une erreur d'environ 7,4%.
4.3.3.5.2. Corrélation d'ARBOTT et al.:[38]
Cette corrélation donne les viscosités cinématiques (v100 et v210) 4 100 et 210°F, en Cst, en

fonction du facteur de caractérisation: Kuop (K, of de la densité APT.

log (Vi) =4,39371 -1, 94733 . K+0, 12769 . K2+3, 269 . 10 . API?
i 2 & apr. 0, 171617 . K2 +10, 9943 . APT
118246 . 107 K AP = P50 3642 4. 78231 K (151)
.8, 50663 . 10 2. APT-0. 860216 . K API s
APT+50, 3642 -4, 78231 . K

log (vy5) = -0, 463634 -0, 166532 . A£7+5, 13447 . 10", A7+

-8, 48995 . 103, APT+ (152)

L8, 0325 102 K+1, 24899 . AP[+0, 19768 . API’
API+26, 786 -2, 6296 . K

4.3.3.5.3. Corrélations de ZIDELKHEIR-CHITOUR:[16]

Ces auteurs donnent une méthode de contribution de groupe pour l'estimation de ia viscosité
dynamique . (CP) de chaque famille dhydrocarbure: Paraffine (P), Naphténe (N), Oléphine ()
et Aromatique (A), en fonction du nombre de carbone N, a partir de n-Héxane (N-6):

pp = -0,045 + 0,063.N - 0,0066.N" + 0,00093.N* (153)
Hy = 0,583 - 0,0834.N + 0,0056.N% + 0,00077.N> (154)
Bo = -0,229 + 0,143.N - 0,0193.N? + 0,00163.N” - 1,611.10 °.N* (155)
pa = 0,845 - 0,11.N + 0,00696.N" + 0,000431.N°* + 1,098.10° N* (156)

4.3.3.5.4. Corrélations de KITOUS-CHITOUR:{17]
Pour les fractions légéres -+ (température d'ébullition Teb < 200° C),c.es auleurs proposent les
équations suivantes, pour la prédiction de la viscosité dynamique (Cpoise) de chaque famille

dhydrocarbures:
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Mp = -1,56.10"".Teb® + 8,94.10”.Teb" - 1,83.10* Teb* + 1.87.10" Teb”

+67,33.10 4. I'eb + 0,295 (157)
By = 1,1510°.Teb’ - 7,11.10-7.Teb* + 1,71.10 *Teb® - 0,02. Teb?

+1,081.Teb - 21,61 (158)
pa = -9,06.10"Tuh* + 4,22.105.Teh’ - 6,38.10 * Teb? + 0,036.Tch + 0,0046 (159)

ou: Teb: en °C.
4.3.3.5.5. Corréultions de BOUAMRA-CHITOUR:[18]

Pour les fractions lourdes {Teb > 200" C), ces deux auteurs proposent les corrélations suivantes:

pe = 17,21.107 teb® - 1,35.107 . 1eb? - 27,92.102 Teb + 288,3 S (160)
Ho = 20,64.107 Teb® - 1,87.10.Teb? - 45,75.10°.Teb + 263,0 (161)
ty = 37,1.107.Teb’ - 5,41.10" Teb” + 2,48.Teb - 335.3 (162}
fa = -1,36.105Teb® + 2,03.10 2. Teh?® - 20,67.Teb + 4802,13 _ {163)

ou: U : viscosité dynamique, en Centipoise (CP).

Teb : température d'ébullition, en "K.
#.3.3.5.6. Algorithme de TWTi:[39]

Cet algonithme utilise les n-alcanes comme référence, el la lempéralure moyenne d'ébullition
Teb, la specific gravity Sg(60/60°F) comme paramétres. Il est applicable jusqu‘aux températures
de 1800°K et un® API denviron -30. Lalgoritlmne est:

17f. & = 1- [a+ b.167 Teb + ¢.107 Teb® - d.10.Teb® + e 107 Teb ™} (i64)
avec: a2 = (,533272 ;b =0,191017 ;¢ =0,779681 ;d =-0,283476 ;e = 0,950468.
2°f.V,;® =exp{a- b.a +c.a’-da®y- 1,5 (165)
avec: a =4,73227 b= 27,0975 ,c=494491 | d = 50,4706.

et'

V,” = exp[0,801621 + 1,371179Ln(V,"}] (166)
37/, x = [1,99873 - 56,7394.(Teb) | (167
4°j 8g° =a +b.a +c.o’+dat? (168)
avee 1 a = 0,843593 ;b =-0,128624 ;c = 3,36159 ;d = -13749,5.
5°7. & = (8g - 82°).(1,49546 - Sp) {169)

h = (-21,6364 + 844 687.(Tch)* ).0 - (458,199 - 7543 (Teh)™).5? - (170
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67/ ASp = 6.1 + 2.y'.(1 - 21y” {171
Pour les fractions pétrotigres, les étapes 3°/. et 6°/. sont éliminées et nous avons:

ASg = Sg - Sg”.

7°/. £, = X.ASp - (21,1141.ASp’(Teb)™) (172
§°/. 1, = (1,33932.x.ASg) - (21.1141.A8g2 Teh ™5 (173)
9°/
. 450 1+2.F, 2 450
LA o 4 - N —
Woaemp LLaC R 20 (157 1 (174)

(450, 142500 450 :
Teh ' T2 7, Teh (175

Vo =exp{la( ¥

Vel V;sont Jos viscositds cindnatiques tespectives, a 100 ol 210°F.

W[ Z, =V, + 0,7 + expi-147 - 154V, - 05L.V,) | (176)

Z, =V, + 0,7 + exp(-1,47 - 1,84.V, - 0,51V, 177
11°/. B = Lo(LuZ,) - LndLnZ)].LaT, - LaT,)" (178)
12°f. Z = explexp(LnLaZ,} + B.AnT - LaT )] (i79)
13°). Vy = £ - 0,7 - expl-a - b.{Z-0,7) + c.(Z - 0,7)" - d.{Z-0,7)%) (180)

avec: a = 0,7487 ;b =3205 ;c=06119 ;:d=073193.
Vy @ viscosité du cotps 3 une température Tlen "R) dont la température d‘ébullition est Teb, Ia
specific gravity est Sg (60/60° F).
Remarque: Cot algorithme cst applicable pour los corps purs comme powr les fractions
pétrolidres.
B- Partie calcnl.

Des exemples de caleul & parlir de Uexéeution de PROPRY el 2 pour la viscosilé cmématique
des corps purs, d'un mélange et de fractions péurolieres liquides sont donnés dans le tableau

suivant. L'erreur calculée est une erreur relative.
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PROPR2

Corps Corrélations utilisces PROPR1 erre erreur
-Abbott ef al. 0,0827 -94.5 0,0200 98,7
CypHye “I'wu 2.7845 84,2 2,5327 67,5
-Beg-Amm-Hussaim 1,2093 -20.0 1,107 =271
-Kitous et Bouanya - -- 44,92 >
Valeur exp. 1.512
-Abbott et al. 0,2157 -63,1 0,2109 -63,9 |
C.Hy, “Twu 0,622 0,58 90,6268 34
-Beg-Amin-Hussain (,6530 | 535 0,6373 0,2
-Kitous et Bonamra -- - - --
Valeur exp. 3,619
-Abbott et al. 0,1731 -69.0 0,1626 =709
C.II -Twu 0,7082 42,9 0,7859 40,7
-Beg-Amin-Hussain 0.8167 46,2 0,7989 43,1
-Kitous et Bouamra - - 0,6228 13
Valeur exp. 0,5584
-Abbolt et al. 0,1407 -%2, 0,1945 =758
Melange -Twm 0,9370 16,9 (0,8997 12,2
ternaire -Beg-Amin-Hussain 0,7820 2.4 0,7447 -7.1
-Kitous et Bonamra - - - -
Valcur ¢xp. 0,8017
-Abbott et al. 10,3028 -74,5 0,3350 718
FPn®2 -Twn 0,5331 -55,2 0,5290 -55,5
-Beg-Amin-1Tussain 0,5805 -51.2 0.5695 -52.1
-Kitous et Bouamra - - 0,5847 =256
Valeur cxp. 1,19

%1
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-Kitous ct Bouamia

-Abbott et al. 0,0002 99,8 0,1000 50,4
FPn°33 | -Twu 1,8126 69.0 1,7345 65.1
“Beg-Amin-Hussain 1,0265 2.3 0,9662 2.0

Valeur exp.

L0505

Remarques:

L'erreur calculée dans ce cas =st une erreur relative, La viscosité est estimée =n Centistokes.

Valcur cxp. : représente la valeur oxpérimentale.

F.P. : représenie a fraction pétrolicre.

. * Pour los fractions lourdes Vexdaurion de PROPR1 donne los résultats suivants:

Fraction n° Corrélations utilisées PROPR1 errer
-Abboit ef al. 00,2708 -56.5
34 Twu 43065 >100
-Beg-Amin-Hussain 1,6393 -19.1

Valeur exp. 2,0268
-Abbaoti of al, 0.5210 -85.4
35 -Twu 10,3809 100
-Beg-Amin-Hussain 2,4669 -30,9

Valeur 2xp. 3.5720
-Abbott ¢t al. 0,6768 -8§7.4
36 | -Twu 19,2308 | >100
-Bep-Amin-Hussain 3,1021 -43.2

Valeur exp. 5,4668

Commentaire:
* Pour oy fractions moycrmes, fa comdlation de BEG-AMIN-HUSSAIN peut approcher 1a

Propristé, avec nge ertewr plus on moins levée, Liintroduction de 1a composition dans ce cas,
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naméliote pas Vestimation de Ia propriété. Ceci est évident du fait que la propriéié viscosité n'est
pas une propriéié additive. T.es corrélations de BOUAMRA et KITOUS dans le programme
PROPR2 sont bonnes.

* Pour les fractions lourdes, Verreur est améliorée, car 1a valeur de la viscosits est plus élevée.
Dans oy deux cas, la comdlation dABBOTT ot al. est. déconscilide. -

En [in, nous remarquons qu'il wexiste pas de corrélations qui permetient Festimation de la
viscosité avec une erreur faible. Celles de TWIT et de BEG-AMIN-HUSSAIN sont les seules qui

penettent dapprocher celte propriéié.



4.4. L¢ volmne molaire,
A- Partie théorique.
4.4.1. Péfinition.

Le volume molair2 d'une substasce est le volume d'une mole de cette substance dans les
condilions normales de fempérature of de pression.
4.4.2. Le volume molaire des gaz.
4.4.2.1. Corps purs.

Le comportement des corps purs est régil par les équations d'élat. Dans le cas des gaz parfaits
(pression trés faible), I'équation d'état applicable est celle des paz parfaits:

PV =nRT (181)
ou: R : est la constante des gaz parfaits.

Le volume molaire dans ce cas est calculé par cette loi, & des conditions bien précises de
tempéranre ef de pression.

Pour les gaz réels, les équations d'état sont rés nombreuses. Le volume molaire dans ce c¢as,
est estimeé:

* soil par des {ables, sclon Vquaiion:

PV.=ZnRT (182}
Cette derniere nécessite la connaissance des propriétés critiques;

* 301l par les aulres équations d'élat.

4.4.2.2. Mélanges de gaz.[16]

Pour estimer le volume molaire de mélange dhydrocarbures gazeux (y compris les
hydrocarbures contenant des composés associés tels que: €O, H,8), les équations d'état: BWR,
Lee-Erbar-Edmister, SRK et Lee-Kesler sont efficaces et recommandges.
4.4.2.3. Méthodes d'estimation du volume molaire des hydrbcarhures liquides.
4.4.2.3.1. Corps purs liguides.

Plusieurs corrélations existent pour Vestimation du volume molaire des corps purs liuides, et
soml toutes bascées sur ta méthode de contribution.: de groupe. Tes plas commues of Tes plus
utilisées sont cildes-aprés:

1- Méthode additive de SCHROEDER:[10]

SCHROLDEIR a suggéré une méthode additive simple pour Pestimationdy volume molaire a la
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température normale d'ébullition. Celle-ci consiste & compter le nombre datomes de carbone de
H, O, N d'ajouter un {01) pour chaque double faison, et de multiplier 1a somme par 7. [.& résuitat
donnera le volume meolaire en cm’/g.mole. Cette régle est trés pratique et les écarts ne sont que
de 3 4 4%.

2- Méthode de TYN-CALIS:[10]

Ceftte &quatioft 1'est pas applicable aux paz permanents a bas point d'ébullition (H,, He, Ar, K1)
et quelques composes phosphorés et azotés polaires (HCN, PH,), L'équation est:

Vin = 0,285.V¢H™ : {183)
ou: Vm : volume molaire 4 la température normale d'ébullition, en cm*/pmole.
Vc : volume critique, en cm’/gmole.
L'erreur est d'environ 3%.
Il existe aussi des méthodes basées sur la contribution de groupe, la plus conmeest celle de
SCHOTTH4Z]. I.e volume molaire dun corps quelconque peur aussi ére estimé 4 partir de sa
détinition: Vm = M/d ;ou: M est la masse molaire et d est la densité du corps considérs.
4.4.2.3.2. Mélange d'liydrocarbures.
Te volune molaire oxl une propricic additive:{43]
(Vm),, = X.Xi(Vm), ‘ (184)
ou: X; . fraction molaire du constituant i.
{(Vm), - volume molaire du constifuant. 1.

Le volume du liquide saturd, comne pour la densilé saturée pg d'un mélange dhydrucarbufe
peut aussi &tre estimé par les corrélations citées pour la densité du liquide saturé (p; = 1/Vm®
en ulilisant les lois d'additvité comrespondantes.
4.4.2.1.3. I'ractions pétroliéres.

1- Loi d'additivité:[32)

La connaissance de la composition globale de la fraction pétroliére c.ad. la 'c.omposition en
paraffines (Xp), en naphténes (Xy), et aromatiques (X,) est suffisante pour estimer le volume
molaire des fractions pétrolieres conmaissant le volume motaire de chaque constimant. En
applique Ia relation classique dadditivite:

Vm = Vmp X, + Vi Xy + Vi, . X, (185) .

Tos corrclations qui exisieni pour Festimation du volume molaire des fractions pétrolicres sont
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données ci-dessous:
2- Corrélation de RTAZI-DAUBERT:[34]
Pour 100 < Teb < 850”F, ces auteurs proposent la corrélation suivante:

Vi = 7,6211.107 (Teb)™"* (Sg)"#6%8 {186)
otz Vin : volume molaire,cn em’/gmolk. k

Teb: tempéramre d'ébullition, en °R.

Sg : specific gravity 60/60°F.
3- Corrélations de KITOUS-CIHTOUR:[17]

Ces corrélations sont valables pour les fractions légéres (Teb = 40- 2007 C). Elles donnent le

volume molaire (en cm’/gmole) en fonction de la masse molaire et de Ia température d'ébullition

{en °C):

Vmyp = 0,5689.M + 0,289.Teb + 64,6409 {1873
Vmy = 0,5818.M + 03008 Teb + 38,6534 (188)
Vm, = 0,5933.M + 0,3435.Teb + 14,1663 (189)

4- Corréations de BOUAMRA-CHITOUR:|18]
Ces corrclations sonb valables pour les fraciions loundes apparicnant au domaine de lempérmiure:

Teb > 200°C.

Vmp = 17,59.107 Teb® -6,24,10* Teb” + 15,28.10° Teb + 1718 190)
Vi, = 21,34.167.Teb? - 1,21.10°.Teb® + 30,49.102.Teb + 128.6 {191}
Vi, = 38,04 107 Teb® - 4,25.107 Teb? 1 2,105.T=b - 245,9 (1923
Vi, = -8,803.10%Teb® + 2,11.10% Teb® - 14,899.1'eb + 351357 (193)

ou: Teb : température d'ébullition, =n °K.
B- Partic calcul.

I'exécution de PR()PkI et PROPR2 pour les corps purs, mélange ternaire et fractions
petralicres cités dans les chapitres précédents, pour le caleul du volime molaire, donne Ics
résultats

suivanis. 1.ermreur caleulde ost une arreur relative.
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CORPS

Corrélations utilisées

PROPRI erreur PROPR2 erreur
-rapport M/d 37.60 4.4 258,64 13,7
CHy -Riazi-Danbest 236,52 3.9 255,87 12,5
-Bouamra ot Kitous - - 236,03 3,7
Valeur exp. 227,501
-rapport M/d 127,41 -0,5 126,15 -1,5
CH,, -Riazi-Daubert 129.63 1.2 128,44 0.3
-Bouamra er Kitous - - 127,56 -0.4
Valeur exp. 128,09
-rapport M/d 103.6 -2,5 106,36 4,3
CIL, -Riazi-Daubert 107.2 0,9 110,03 3.5
-Bouamra et Kitous - - 106,53 0.2
Valour oxp. 106,272
-rapport M/d 148,66 -0.4 159,65 6.9
Meélange -Riazi-Daubert 150.5% 0.8 160,76 7.7
ternaira -Bouamra et Kitous - - 156,13 4,5
Valeur exp. 149,32
-rapport M/d 140,40 -1,6 145,23 1.8
FPn"2 -Riazi-Daubert, 141,65 -0,7 146,06 2.4
-Bouarnra ¢! Kilous _ - - 14253 -0.07
Valeur exp. 142.63
-rapport M/d 13847 6.0 134,81 3,2
FPn®28 ~-Riazi-Daubert 138,55 6,1 135,13 3,5
-Bouamra of Kilous - - 131,94 1,0

Valeur exp.

130,58
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-rapport M/d 162,55 -3,6 173,13 2,7
FPn" 30 -Riazi-Daubert 163,90 -2,8 173,65 2,9
-Bouamra et Kitous - -- 167,13 0,9
Valour cxp. 168,63
Commentaire:

Dans le cas du volume motaire, les équations utilisées sont bonnes, aussi bien pour les corps
purs que pour les fractions pétroliéres. Dans le cas de PROPR2, les équations de Bouamra et

Kitous sont recommanddécs.
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4.5. La tension superficiclle.
A- Partie théorigque.
4.5.1. Définition.

L'estimation de la tension superticiclle des systémes paz-huile (ou mélanges de fractions
pétrolicres) est tres imporiant dans le design des réscrvoirs, Ta lension superficiclle ost nécessaire
pour prédire la pression capillaire d'vn hydrocarbure dans un solide poreux. Elle influence aussi,
la perméabilité relative des phases gaz-liquides.

Par délinition, la tension superficielle, notée v est le rappori de I'énérgie nécessaire pour
augmenter la surface libre dun liquide i I'augmentation de l'aire de cette surface.

4.5.2. Méthodes de mesure de la tension superficielle,

La tension superficielle est une grandeur qui peut-étre déterminée au laboratoire. Il existe
plusieurs méthodes de détermination de Ia tension supetficielle. On distingue: |
- Méthades basées sur ta forme des gouttes.

- Méthodes basées sur le poids et le volume de la goutte.
- Méthodes de mesure de 1a force pécessaire pour formier un ménisque cylindrigue.
- Méthode d'Glude des Ya Tumicre diffuscée par Tes ondes de surface.
- Méthode darrachement de Panneau, qui est le principe du tensiomeétre élécironique, le plus
utilisé pour cette mesure,
L'essai de déternmmation de la tension superficielle fait Fobjet de la nonme D971-50.
* Pour beaucoup de liquides organiques (@ 0,45 < Tr < 0,6), la tension superficielle varie entre
20 et 40 dynes/cm.
* La tension superficielle de 'sau est de 72,8 dynesfcm 4 20°C.
* Pour les métaux liquides, la tension superficielle est comprise entre 300 et 600 dynesfom.
4.5.3. Méthodes d'estimation de la tension superficielle.
4.5.3.1. Corps purs.

11 existe deux types de coirélations pour V'estimation de la tension supertficielle des corps pws:
dos corrélaiions de coniribution de groupe of dos mdthodes basces sur la lod des dials
correspondants.
4.5,3.1.1. Corrélation de Mac-LEOD-SUGDEN(1923):[16]

Clest la comrélation la plus connue. Il s'agit d'une méthode de contribution de groupe:
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¥ = [PL{p. - pv) (194)
o1 ¥ : tension superficielle, en dynesjcm.
P. Py : masses volumiques des phases liquide et vapeur, ea gmolejcm’.
[P] : patachor défini pour chague groupement d'use molécule. [P} est un parameétie
imlépténdani. de 1a température. T est estime 4 parlir de 1a structure moléeulaire.
~4.5.3.1.2. Equation de BROCK-BIRD:[10}

Cette corrélation est basée sur la loi des états correspondants, pour les liguides non polaires:

vy = PP TMQA1 - TW® {195}
Avec: |
Q =0,120741 + TbrLnPc.(1 - 1br)!) - 0,281 (196)
Tbr = TabfTc

Cette équation n'est pus applicable aux acides, aux alcools ainsi que: H,, He. Ne liguides.
4.3.3.2. Mélanges d'hydrocarhures.
4.3.3.2.1. Corrélation de Mac-L.EOD-SUGNEN:[45]
Yat = 2 PP X - P -Y;) (197
ol [P} parachor du constitant i,
X;, Y, : fractions molaires du constitiant i cn phases liquide ot vapeur.
P m : masse volumique du mélanpe liguide, en pmolefem’.
Py, | Masse volumique du mélange vapeur, en gmolefcm®,
A basse pression, les termes de vapeur sont négligés, et done:
Yu o = Pra 1 X Y L) (198)
4.5.3.2.2. Corrélation de WEINAUG-KATZ:[46]
Cette corrélation représente I'équation de SUGDEN modifie.

14 _ ‘X;. p.l.—_ Y })y
- T A e T 159
Avec:
M. yi?
p,= (200)
L Or; =Py
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Y;: tension superficielle du constituant i calculée par 'équation de BOUNDI.

4.5.3.3. Fractions pétroliéres.
4.5.3.3.1. Eqauation de BOUND1:]47]
Cet auteur donne Ta fension superficiclle ¥ (en dynesfem) 4 une température T (°R), on

fonction duw Kuop, de la température critique Tc (°R).

i 1.232
13,7 (1 T)

vE Kuop ' To (201}

4.3.3.3.2. Corrélation de GOMEZ:[48]

Cette corrélation est basde sur la connaissance du facteur de caractérisaton Kuop (K =t la
specific gravity Sg: ._
v = 681,3/K.A1 - T/(13,448)1764 §ghls (12056 {202}
ou: T : température, en “K.

¥ : tension superficielle, en dynesfcns.

K : factour de caraciénsation Kuop.
4.5.3.3.3. Corrélations de KITOUS-CHITOUR:[{7]

Pour les fractions legéres (Teb < 200°C), ces auteurs proposent des équations pour chaque
[amille dhydrocarbure (Paraffines (P}, Naphiénes (N} et Aromatiques {A)), en fonction de la

masse molaire M et de la température d'ébullition Teb (" C).

Y = 5,989.102M + 2,85.10% Teb + 10,7115 (2033
v = 1L,747.107M + 9,667 103 Teb + 22,1297 204)
Y= 3,208.10" M + 1,706,107 . Teb + 27,7928 (203)

4.5.3.3.4. Corrélations de BOUAMRA-CHITOUR:[18]
Pour chaque famille dhydiocarbwre et pour les fractions lourdes (Teb > 200°C), ces autews

proposent. des corrélations en fonction de la fompdrature débullition Teb CK):

Yy = -39,77.10° Tel? + 2,88.10%.Teb? + 31,54.10* Teb + 7,366 (206)
Yo = -57,59.10° Teb® + 6,37.10° Teb? + 74,01.10* Teb + 13,43 (207
Yy = 68,05.10™ Teb? - 3,57.10°.Teb? + 53,27.10%.Teb + 10,58 (208)
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¥a = 1,77.107 Teb' - 3,38.10™.Teb” + 0,32.Teb -24,47 (209)

4.5.3.3.5. Corrélations de ZIDELKHEIR-CHITOUR:{16]
Ces corrélations sont basées sur la méthode de contribution de groupe, faisant intervenir le

nombre datomes de carbones (N), a partir de N = 6:

Y, = -0,45] + 443N - 0,28 N? + 0,0028.N* - 9,76.10° N* ' (210)
Yy = 26,805 + 1,518 N - 0,069.N% + 0,00134 N’ - 8,671.N* ' (211)
Yo = -1,261 + 4,662.N - 0,298 N? + 0,00907.N" - 0,0001.N* {212)
Ya = 8232 +2,535N - 0,0508.N" - 0,00023.N° + 1 35.N* {213)

Pour toutes ces corrélations, si la composition en paraffines (X;), en naphtenes (Xy), et en
aromuatiques (X ,) est connue, la tension superficielle est calculée & partir de la relation d'additivité
classique:

Y= XY XYt XaYa (214)

B- Partie calcul.
Les résuliats de l'exéculion de PROPRI el 2 sont donnés dans le tableau suivant. La tension

superficielle est calcnlée en dynesfcm. L'erreur calculée est une erreur relative.

CORPS Comélations utilisées PROPR1 eITeur PROPR2 erreur
- Gomez 30,2 194 21,43 -15,5
CpolL, - Boundi 25,62 1,1 24,19 -4,6
- Bouanra et Kitous - - 25.04 -1,2
Valeur cxp. 25,35
- Gomez 39,38 64,9 40,79 70,8
CH,, - Boundi 24.25 15 24,43 2,3
- Bouamra et Kitous - — 24,84 4,0
Valeur exp. 23,88
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- Gomez 85,21 > 100 78,69 >100
Cillg - Boundi 29,19 2,3 28,62 0,3
- Bouamra et Kitous -- ~ 28,27 4,9
Valcur cxp. 28,53
- Gomez 40,00 63,8 32,69 335
Mélange | - Boundi 2522 3.0 24,13 -1,
ternaire - Bonamra et Kitous - - 24,41 -0,3
Valeur ¢xp. 24,48
- Gomez 23.85 1.1 21.92 -7.0
FPn°2 - Boundi 21,91 -7,1 21,50 -8.8
- Bouamnra el Kitous -- - 21,84 -7.4
Valeur exp. 23,58
| - Gomez 43,95 77.9 35,73 44,6
H.P.n"33 - Boundi 25,99 3,2 24,83 0.5
- Bouamra or Kitous - -- 26,55 7.5
Valeur exp. 24,70
** Pour lcs fractions lourdes:
CORPS Cornrélations utilisées PRGPRI1 erreur
FPn’5 - Gomez 30,19 11,1
- Boundi 23,91 -12.0
Valeur exp. 27,18
FPn"8 - Gomez 36,84 394
I - Boundi 23,77 2,5
Valewr exp. 26,42
FPn’il |- Gomer 45,190 493
- Boundi 27,76 8.1
Valeur exp. 30,21




FPn"33 |- Gomez 64,45 >160
- Boundi 30,05 23,7

Valcur cxp. 24,30
FPn®17 |- Gomez 63,74 96,7
- Boundi 31,46 -2,9

Valeur exp. 32,41

Cotntnelaire:

Fa cormélation de GOMEZ domne des emroums Slovdes; copendant ciic ost. amdhorde par
itroduction de la compositon {PROPR2).

Dans ies programme PROPRI, aussi bien pour les corps purs que pour les fractions pétrolidres
la corrélation de BOUNDI est recommandés. Dans le programme PROPR2, les corrélations de
KUTOUS et BOUAMERA sant bonnes.

Pour les fractions Iourdes, Ierreur est plus slevée. La corréiation de ROUNDI reste toujours

bofutie.
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5. Propriétés spéeifiguecs.
A- Partie théorigue.
5.1, Introduction:

Dans une raffinerie, le pétrole brut est fractionné en coupes de volatilités différentes, par
distliation. Chacune do cos umpu, sera cnsuife déstinds 4 un maode d'utitisaiion bien dédiemming.
Par exemple, la premiere conpe lourde qui contient entre 15 et 21 atomes de carbone constitue
le gasoil, qui sert de carburant pour les moteurs diesels (engins A faible vitesse). La coupa la plus

légére est Pessence. Elle correspond & la coupe qui contient globalement des hydrocarbures ayant

nitre 3 2t 12 atomes de carbone.

']

Nous devons donc nous assurer que la coupe en question a des caractsristiques qui conviennent
bien a tous les emplois auquels alle est déstinée.

Chaque fraction de pétrole u ses propres spécifications. Ainsi, on défini ies propriétés
spécifiques du pétrole brut er de ses fractions. (es propriéiés permettent de préveir si fa coupe
concernée satistait bien aux speécifications fixées pour elle. Certaines de ces propriétés sont
deéterminées par des essais normalisés; d'autres sont estimées par des corrélations.

5.2. Le facteur de caractérisation Kuop:

En lragant la lempérature débullition en fonction de la densité pour chaque [ammille
dhydrocarbure, il a ét¢ remarqué que les hydrocarbures de la méme famille se distribuent
regulicrement le long des courbes caracténstiques de telle fagon que ceite représentativn permetie
d'établir une classification des hydrocarbures. '

NELSON, WATSON et MURPHY de la socidté UOP (Universal Ol Products) |1}, ont proposé

la formule suivante, définissant un facteur dit de caractdrisation Kuop:

A—
~

53
“

Tahy i
Kuop = =i — . (215)

ow: Teb . température d'ébullition, en °R.

Ta conmassance du Kuop pewt dotmer des renscignoments sur 1a naturs des péiroles bruis:
*- Kuop = 13: hydrocarbures parafliniques normaux et iso.
*- Kuop = 12: hydrocarbures mixtes ol le cycle et la chaine sont équivalents,

*- Kuop = 11: hydrocarbures naphiéniques vu aromatiques égérement substitués.
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*- Kuop = 10: hydrocarbures aromatigues purs. _

f.e Kuep est déterminé graphiquement (figure 9) ou ditectement par calcul 4 partir de fa
température d'ébuilition et de la specific gravity. Dans notre programme, ces deux propriétés sont
des propriétés d'entrées. Le Kuop est done calculd a partir de sa définition.

5.3. Indice de corrélation. _
Le "Bureau of Mines” a repris les idées de NELSON st WATSON et a défini un nouveau

facteur de caractérisation dit “Indice de corrdlation BMCT” (Bureau of Mines Correlation Ind ey),
deéfini par:

, 48640 o
sy = 280 473 3 gooas6 8
125 (- K Tk

 Sg (b607F). 1indice 0 correspond aux paraffines ex Pindice 100 correspond aux aromariques.

L et

Ta complexite de ta relation, ainsi que lo fait quelle n'apporte rien de phus que o Kuop, font

que Yon continue a utiliser le factewr de caractérisation Kuop.
Un antre facteur de caractérisation, dit indice de comélarion de HUUANG “1°, a éité défini
précedement {Equation 1),

Ce facteur est calculé soit a partir de l'indice de refraction (définition), soit par 1a corrélation
de RIAZI-DAUBERT (équations 2 et 3).{3]

s

Le facteur de caractérisation I sépare, mais moins bien que le Kuop, les différentes familles
d'hydrocarbures:

*- Paraffincs: 0,267 <1 < 0,273

*- Naphtenes:  0.278 <1 < 0,308
*- Aromatiques: 0,298 < I < 0,362

Dans nofre programme, co factour est estimd & partir des corrélations de RTAZI-MATUBERT.
L'indice de réftaction “n” est estimé i partir de ce {acieur.

5.4. Réfraction molaire:

La réfraction melaire est définie comume élanl une propriélé optique. C'est le produil de Ia

réfraction spécifique par la masse molaire; la réfraction spécifique est définie par:
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Y 217

La réfraction molaire est définie par:

M
Rm= Ix_
d (218}

La réfraction molaire peut 3e estimée par des comrélations pour les différentes familles
d'hvdrocarbures.
5.4.1. Corrélations de KITOUS-CHITOUR:[17]

Pour les fractions légeres (M < 200):

Rin, = 0.1654.M + 8.149.107 Teb + 10.0718 219
Rm,, = 0,166.M + 00010 Teh + 6 3303 (220)

ou: Teb: température d'cbullition, en "C
M: miasse molaire.
5.4.2. Corrélations de BOUAMRA-CHITOUR:{18]

Pour les fractons lourdes (M > 200):

Rm, = 39,53.10% Teb® + 3,290,107 Teb® - 13,95 1072 Teh + 75,58 (221}
Ry = 96,67.10%.Teb’® - 1,01.107. Teb® + 0,4557.Teb - 39,3 {222
Rm, = -1,04.10%Teb” + 3,15.10° Teb® - 2,36.Teb + 593,83 (2233

Dans notre programme, cette propriété est estimée directement 3 partir de sa définition.
5.5, Intercept de réfraction {réfractivity intercept).
L'intercept de réfraction est aussi une propriété optique. T1 est défini pat:
Ri = ny® - 4,272 ' - (224)
olt: n,™: indice de réfraction & 20°C.
d,/”: densité 4 20°C.
Tlavantage do cotie proprictd osl quiclle il imtervenir dos propridics Tacilemeni accessibles; do
plus, elle sépare bien les diiférentes familles dhydrocarbures.
L'intercept de refracticn est une constante peour les hydrocarbures dune méme famille, Les

valeurs moyennes de Ri pour les (rods familles dhydrocarbures sont:

75



*- Paraifines: 1,048 < Ri < 1,050
*- Naphienes: 1,030 < Ri < 1,046
*- Aromatiques: 1,070 < Ri < 1,105
Ri ne dépend gue de la tempdrature. Il peut aussi étre estimé powr chague famille
dhydrocarbures, pour fes fractions logeres (M < 200) a pariir dos comclalions de KITOUS-

CHITOUR{17] suivantes;

Rip = 1,675.10°M + 0,825.10° Teb + 1,04285 (2325
Riy = 3,921.10°M + 2,17.167 . Teb + 10315 {220)
Ri, = -0,5466.10°M - 2,906.107 . Teb + 1,0617 (227)

Ri peut zussi 2tre estimé a partir de la composition:

* Pour les fractions légéres:

Ri = 1.096.X, + 1,04.X, + 1.066.X, 2
= Pour les fractions fourdes:
Ri = 1,0482.X, + 1,038., + 1,081.X, (229)

ow.  Xg, Xy, X, représentent les fractions molaiies respectives des paraffines, aaphténes et
aromatiques dans la fracton.
3.6. Rapport C/H.

La valeur du rapport carbone sur hydrogéne permet de caractériser un hydrocarthure au méme
dlre que la densité. Les molécules paralfinigues ont un rapport carbone sur hydrogéne C/H faible
alors que dans les formes aromatiques, ie carbone est fortement condensé. |

La classification,vue sous I'angle du rapport (JH est particuliérement intéressante pour les
phénomenes de combustion, et l'estimation des quantités d'air nécessaires & la combustion.

RIAZI et DAUBERT proposent des équations qui donnent le rapport C/H avec un pourcentage
d'erreur de moins de 5% (équations 81 et 82 pour les fractions lourdes).

* Pour les fractions légeres: M = 70-300 et Teb = 80-650"F:
C/H = 17.22.exp(8,25.10°. Teb + 16,94.Sp - 6,94.107 . Teb.Sp).

(Teb) 272 (Sy) 578 (230)
5.7. La "Viscosity Gravity Constant” (VGC).

La VGC est une fonction définie en fonction de Ia viscosité universelle SS1a 100 ou a 210°F,
pour les fractions lourdes {M>200}. Elle a &t définie précédement (équation 69 ou 70).

Llle peut aussi étre estimés A partir de la composition en paraffines (X;), en naphténes (X)) et
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en aromatiques (X,), par:
VGO = 0,744.X; + 0,915, X, + 1,04.X, | (231)
5.8. La "Viscasity Gravity Function® (VGF).

Cette fonction a été définie pour les fractions 18pires (M<200). Elle est fonction de la viscosité
L‘Iﬂ{‘l’l’!dll(lli( a 100 on a4 210°F, cn comtistokes {c qlmimn 64 ou 563).

La VGF est avssi donnée en fouction de la composition X, X, X, par Fequation suivante:
VGF = 0,74.X, + 0,92X,; + 1,12.X, (232)
5.9. Le point d'aniline.

Le point d'aniline est la temperature la pius basse 4 laquelle des volumes égaux d'aniline et du
produit & examiner sont complétement miscibles.

Lc point d'aniline ¢st en relation dirccte avec aromaticité du produit étudié. En offet, plus la
substance contient des noyaux benzénigues, pius elle a des affinités avec Vaniline: d'ot une
femperature de miscibilité basse. Au contraire, si ja substance comtient pen ou pas dn tout
d'aromariques, il s'en suivera une rempérature de miscibilitd dlevie

Le point d'aniline peut-étre déterminé au laboratoire. Cependant, V'aniline est connve comne
étant un prodnit dangereux et concérigéne. Pour cela, des comréiations ont été proposées ponr
estimer celle propriété. Le pomt daniline enire dans les formules de caractérisation de différentes
proprietes,
£.9.1. Corrélation de ROBERT:{31]

C'est I'équation ndPA donnant la masse molaire M d'un produit avant un indice de réfraction
n” 4 207C, une densité "d” 3 20" C et un point d'aniline PA (en “C).

PA = (M -170545n - 792,93.d + 3287)/4,553 (233)
3.9.2. Corrdlaiion de WALSH-MORTIMER:[31]

C'est une corrélation baisée sur la contribution de proupe;

PA = -204,9 - 1,498. N, + 100,53.(N_,*/d) (234)

o

Fa-

ol N, nombre d'atomes de carbone de la normale parattine a 50%.
5.9.3, Corrélations de KITOUS-CHITOUR:{17]
Pour chaque famille dhydrocarbure, el pour les [ractions géres (M<200), ces auteurs

propesent les corrélations snivantes:

PAp = 4,491.10°.M + 0,0228. Teb + 66,6372 : (233)
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PAy
PA,

0,208073.M + 0.142716.Teb - 903145 {236)
3,5646.102M + 2,06.10 % Teb - 18,3676 (237)

it}

ou: M: masse molaire.
Teb: température d'ébullition, en °C.
PA: pomt d'amiline, en °C.
Les indices P, N, A représentent les familles des paratfines, paphténes, aropatiques.
5.9.4. Corrélations de BOUAMRA-CHITOUR:[18]
Pour des fractions lourdes, et pour chaque famille d'hydrocarbures, ces auteurs proposent les

corrdlations sulvaiites:

PA, = 31,13.10%° Teb® - 1,73.107 Teb® + 23,45.20% Fab + 95,3 (238)
PAy =-12,36.107 Teb® + 1,87 103 Teb® - 0,7082.Teb + 1006 (235
PA, = -2.03.107.Teb’ + 0,44 Tsb” - 31,35.Teb + 7257.81 (240)

oii: Teh: températre d'éhuliirion, an * K.

En considérant le point d'aniline comme une propriété additive, celui-ci peut Stre estimé, pour
des fractions pétrolidres, contraissant la composition de la fraction, 4 partir de 'éguation classique
de ponedcraiion: ‘

PA=PA X, +PA X, +PA, X, {241)
5.10. Le point d'éclair.

Le point dclair est Ja lempérature minimale a laguelle les vapeuns du produit pétrclier fommnent
avec I'air un méiange succeptible de donner une flamme de courte durée sous ['effet d'une cause
extérieure (flamme, étincelle éléctrique, etc...). L'éclair est une faible explosion qui est possible
dans un melange d'hydrocarbures ot d'air pour des limites trictement définies de concentration.

Le point d'éclair est une mesure purement expérimentale. C'est une caractéristique importante
pour la sécurité dans la manipuiation et surtout au stockage des produits pétroliers qui doivent-
gtre stockés & une température inférieure a celle de leur point d'éclair. NELSON a proposé une
corrélation qui relie le point d'éclair (T, ., en °C) au début de la courbe ASTM:

Ty = 0,647 - 62 (242)
ol T : température moyenne de Finlervalle de distilation entre les points U et 10%ASTM.
Pour des hydrocarbures individuels, une autre corrélation permet de donner le point d'éclair{2]

T = 0,736.Teb

Ao lair
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ow: Teb : température d'ébuliition, en .
[.e point d'écalair n'est pas une grandenr additive.|2|

Expérimentalement, il existe deux méthodes de détermination du point d'éclair: 4 appareil fermé
et a appareil ouvert. Suivaut le type dappateil, les valeurs du poiit d'écalair dun méme produit
presement. des v:lriaf.iunS comsiddrables. Cos variations pouvent sticindre 50°C pour fos produits
eés visqueux et 3 a 8% C pour des produits de moindre viscositg,

5.11. L'indice diesel et l'indice de cétane.

L'mdice de céiane mountre aptitude d'un cornbustible a s'enflanmer. Le u-cétane, hydrocarbure
possédant {6 atomes de carbone en chaine droite, donnant une esgllente combustion dans e
moteur diesel, est affect# d'une valeur d'indice de cétane £gale 4 100, L alphaméthyInaphialéne,
hydrocarbure aromatique bicyclique, ayant un délai d'allumage trés élevé, est affectd dune valeur
d'indice de cdtanre égale 4 §.

Lin gasoil a un indice de cétane égal 4 x si, dans un moteur standard, il a un dalai d'aliumage
équivalent 4 celui d'un mélanpe de X parties en volume de cétane et (100 - x) parties
d'alphaméthylnaphtaléne.

Om a chorehe une relation stmpie entre Pindice de cotane of s nature chivmaque du gasoil; pour
cela, il a suffit de carclénser le combustible par deux propriéiés facilement mesurables: la densite
APT ot le point d'aniline. On définit ainsi Vindice diesel par:[1]

LD. = PACT) x(APD/100 244

'

La figure (10) établie ia correspondance entre I'indice diesel et I'indice de cétane. Aux environs
de 43, les deux valeurs coincident sensiblement. alors qu'au dessus, lindice diesel est toujours
supérieur & I'indice de cétane.

5.12. Le point d'éeouleinent.

I.e point d'écoulement d'une huile de pétrole est la températire 1a plus basse a laquelle I'huile
coule encore lorsquelle est refroidie sans agitation, dans des conditions normaiisées. Cette
propricété fait Yobjet dun essai normalisé appelé “poiat de touble et découlement”. Cet essai
penmet de caracicriser la enear on paraffines des huiles, ou ta teneur en hydrocarbures a ham
point de congélation des aulres produils.

Le point d'écoulement est considéré comme une propriété additive. ] peut-étre estime 3§ partir
de 1a correlation de RIAZI-DAUBERT [49] sutvante:
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chmm = 234._35.Sg?z‘)‘!‘-bm.bi(”;h“mb -‘..‘,4'!’2‘..‘!'!.‘!..\?{)-\’lmf_!l,f!'!{”:!-! - I8 N (245:.,
OV, : Viscosité cinématique a 1007 F, en Centistokes.
T, ccatemens - point d'écoulement, en "R.

M . masse molaire

Sg : spacific gravily 60/60°F.

Cette équation ost valable pour 140 < M ¢ 800 et 1 < v, < 3500 .

Dauires proprictés spécifiques, rés imporlantes pour caractériser une [raction péurolidre, ne
peuvent étre déterminés que par des essais normalisés; parmi ies plus importants, nous citerons:
l'indice d'octane, la teneur en soufre et I'indice d'acide.

L'indice d'octane est une caracteristique essentielle des essences; slle détenmine les qualités de
combustion du carburait.

L/indice d'acide permet de suivre Valtération dune huile par son oxydation.

La détermination de la teneur en soufre est nécessaire pour prévoir la corrosion au niveau des
reservoirs et l'empoisonnement des catalysenrs utilisés au cowrs du raffinape. Ce sont surtout les
dérives sulfurés qui sont corrosifs iels que lex mercaptans RSH, Thydrogene sulfure H,S ou fey
sullures RSR.

B- Partie caleul.

les résultats de calcul a partiv du logiciel des propriétds spécifiques pour deux fractions
pétroliéres, une lourde (n" 17) et une légere (n"2) sont donnés ci-dessous. '
Les valeurs expérimentales (exp.} sont des valeurs calculées & partir de la définition de ia
propriété en partant des propriéts expérimentales, sauf pour le point d'aniline et le point
d'écoulement gui sout expérimentaux. Les valeurs calculées icaic.) sont celles estimées par le
logiciel.

1°- Fraction n°2:

PPIE | Kuop 1 Rm Ri VGE PA Leciair L3 Than
G K B
cale. 12,60 | 0,2 34,22 0 L0d4T 10,7665 1 92,95 273,17 1 5963 1 2263

exp. 12,09 | 0,247 | 3434 | 1,047 | 0,6850 | 76,50 -- -- -
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27- Fraction n”17:

ppté Kuop I Rid Ri PA Tiiie 1.D. T
Q) ("K) ("F)

cale. | 12,26 | 0277 | 9147 | 1,039 | 8§

5.99 | 46968 i 2942 362,43
2xp. 12,26 | 0,282 | 104,65 | 1,049 38

Cotnentaire.

Dans notro prograrmmg, ke pomi daniline estestime & pantir de Ta corrélation de ROBFERT. Nows
remarquens que celui-ci est mieux estimé dans le cas des fractions lourdes. Les autres propristas

sont directement calculéesa partir de leur définition, en partant des proprietés estimées (M, n, 4,
Vi

[&+]
s



6. Propriétés critiques.
A- Partie théorique.
6.1. Intreduction.

Les propriétés critiques, au méme titte que les autres propriétés, sont ¢gaiement des
caraciéristiques physigues dess hydrocarbures. Ta tempdrature of a pression critiques définissent
le point limite supérieure de la courbe de tension de vapeur, au deld duquel le changement de
phase n'est plus observé. En ce point, 1a densité et Ia compesition des deux phases liquide et
vapeur sont identiques. La séparation d'un mélange est donc impossible en ce point. La
connaissance du point critique permet de prévoir le comportement des substances dans un large
domaine de température et de pression.

6.2, Fondement thermodynamique,

Dans un domaine de coordonnées pression-terapéraiure, les Squilibres de sublimation, de fusion
ef de vaporisation d'un corps pur sont représentés par wois courbes qui convergent an point tripie
et délimitent les domaines relatifs aux états liquide, solide et gaz. Dans le cas dun mélange, la
courbe déquilibre de vaporisation se décompose en deux courbes: courbe de bulle ot courbe de
rosce (Figure 11).

Cependant, malgre ces différences enire les courbes P-V-T des corps purs et des mélanges de
corps purs, dans les deux cas I'équilibre entre la phase Hquide of la phase gazeuse est impossible
au dela d'un poini "C" appelé point critique. Ce puint, gui a peur courdommdes Te, Pe, Vo
(tsmperature, pression et voiums critiques), constitue la limite au dessus de laquelle fa
coexistance des deux phases liquide et vapeur n'est plus possible. Il correspond 3 l'identité
parfaite des propriétds du liquide ot de la vapeur: densité, indice de réfraction, etc.... In
particuliet, la chaleur de vaporisation devient nulle.

I/isotherme passant par le point critique (C présente un point d'inflexion, souvenir dun palier
de liquéfaction évanescent. Cette caractéristique de lisotherme critique se traduit alors par les

deux expressions alpébrigues suivantes:

aP. -
{E'V')rc =0 (246)




et

(=510 (247)

Ces denx équations constituent le critere de stabilité thermodypamigue anguel doivent obéir
toutes les equations d'etat. VAN-DER-WAALS (1873) a utilisé ce critére pour la détermination
des constantes de son Syudtion d'état.

6.3, Mesures expérimentales des propriétés critiques.

Deux techniques expérimentales sont généralement utilisées pour la mesure des propristés
critiques, a savoir: la méthode de Yampoule et la méthode de Yécoulement. Ces deux méthodes
sont basées sur le principe de Fopalescence critique, qui consiste a évaluer la tempétature, la
pression et le volume critiques dune substance, ceci lorsque le ménisque séparant les phases
liquides et vapeur disparait, laissant place a une bande d'un brouillard cpalescent. Pour les deux
méthodes, une vidéo permet de visualiser l'iniage de la cellule et un ordinatews enwepistre la
propricte cniique mesurée. Pour los substances insiables thermiquemaent, #1 fan effectuer los
mesures de lempéralure el de pression lomsque le temps de séjour dans la cellule est wés faible
et ceci afin de limiter les réactions de décomposition.

Comme la détenmination expérimentale de ces propriétds nécessitte un appareillage colileus sl
sophistiqué ainsi quune manipulation longue et délicate, il est souvent nécessaire de faire appel
i des corrélations pour les estimer.

6.4. Méthodes d'estimation des propriétés critiques,
6.4.1. Estimation des propridiés critigues des corps purs.

I.es propriétés crifigiies des hydrocarbures piirs sont considérées comme des constantes de corps
purs. Leurs valeurs sont généralement tabulées. Dans la plupart des cas, ces valeurs tabulées sont
mesurées expérimentalement. Sinon, elles sout estimées 3 partic de corrélations. La méthode de
contribution de groupe die T.YDERSEN ost géncraiomoent fa pios aithisco.
8.4.1.1. La température critique,
6.4.1.1.1, Méthode de LYDERSEN:[4]

Clesi une méthode de contribution de groupe. Llle est donnée par I'équation suivarie:

8
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Te = Teb.[0,567 + LA, - (ZADT! ' ' (24%)
Ow: ‘Ic : température critique, en "K.
Teb:_ tempéerature d'ébullition, en °K.

Az : contribution de groupe. Quelques valewrs sont données sur le tableau(1) (annexe 1).
6.4.1.1.2. Méthode de NOKAY:{16]

C'est une méthode basée sur 1a nature ch1m1que de Thydrocarbure. ,
IOQ(TL) = A + Blog(Sp) + Clog(Teb) (249)
ou: Te of Teb @ wmpératures eritique ot d'Sbultition de fa subsiance considdrde, on "KL

Sg : specific gravily 60/60°F.

A, B, C: constantes donneées par SPENCER-DANNER(11]. Leurs valeurs sont donndes sur

le tableau suivant:

Famille de composants A B C
Alcanes (paraffines) $,359307 0,436843 0,562244
Cycloalcanes (naphiénes) 05122 -0,071646 0,811961
Alcynes (acetylénes} 0,746733 {1,3038009 0),790872
Alcénes (oléfines) 1,095340 0,2774908 0,655628
Aromatiqucs 1,057019 (,227320 4,66092806
Alcadicnes 0,147578 -(1,396178 .9948(9

6.4.1.1.3. Corrélaiion de TSONOPOULOS:[6]

Pour les n-alcanes, a nombre de carhone N > 3 Tsonopoulos propose fa corrélaion suivante:
Ln(959,98 - Tc) = 6,81536 - 0,211145. N7 (250)
ow: ‘I : tempdératurc critique, on “K. |

Terreur maximale donnde par coette Squation osl de 0,5%.[6]

6.4.1.1.4, Corrélation de MEISSNER-REDDING:133]

*- Pour [cs hydrocarbures a températre d'éhullition Teb < 235°K:

Te(K) = 1,725.Teb - 5,7 {251}
*- Pour les hydrocarbures a température d'éhuilition Teb > 2357°K:

Te("K) = 1,112.°Teb + 131,38 (252



6.4.1.1.5. Corrélation de WATANASIRI i al.(1985):{50]
(Ces autenrs proposent une equation donnant la tempéranire critique ‘Te (en * K} en fonction de

la température d'étullition ("K), de la masse molaire M et de la specific gravity Sg 60/60"F:

Lo(Te) = A, Teb + A LadM) + A, L(Teb) + M.(B,.Sg"” + B.Sa'” + B,.Sp) (253)
Avee: Ay = -9,3906.10* ; A = 0,03095 ; A, = 111067 '

B, = 0,078154 . B, = -0,061001 ; B, = -0,016943,
L'erreur moyenne par rapport a l'expérience est de 1,2% .[50]
6.4.1.2. La pression critique.
5.4.1.2.1. Méthode de LYDERSEN:{4]
De méme que pour la température critique, !.ydersen propose une corrélation de contribution
de groupe donnant la pression critique:

Pc = Mj0.34 + T4, 2 (:

[
i
fa

ol Pc : pression critique, en atm.
M : masse molaire.
Ap : contribution de groupe, donnde par le tableau (1) (aunexe i}
6.4.1.2.2. Corrélation de TSONOPOTT.O8:[6]
Pour les n-alcancs, toujowrs a nombre de carbone N » 3:
Lu(Pc) = 2,01718 - 0,274281 N7 (255}
ou: Pe @ pression eritique, on MogaPascal (MPa).
L'erreur maxirpale, danx ce cas est de 6,11%.{6]
6.4.1.2.3. Corrélation de WATANASIRI et al.:[50]
Celle comrélation permet d'estitner la pression critique a partir du volume ei de 1a iempéraiure
critiques donnés par les mémes auteurs, ainsi que de 1a masse molaire (M):
Lo(Pc) = 3,9543 + ,70682.(Lc/Ve)™ - 4,34 .(M/f1Tc) - 0,15919.(Teb/M) (256}
ou: Pc : pression critique, en atm.
Tc : températire critique, en "K.
Vc : volume critique, en cm? fgmole.
Teb: tempéranmre d'éhullition, on *K.
M : masse molaire.

{lerrenr destimation ost d'environ 5,1 % .[50]
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6.4.1.3. Le¢ volue critique.

6.4.1.3.1. Méthode de RIEDEL.:[51]
Riedel donne le volume critique V¢ en fonction du paramétre de Riedel ac:
Ve = (RTe/Pe).[3,72 + 0,26.{ac - 7.00]" (257)
avece: '
c=0,9076 1,0 FeA 10 Lall) (25%)
10 -( Telf 7o) (258

ouw: Pc : pression critique, en atm.

'eb: température d'ehullition, en "X,

[

Tc: tempeérature critique, en “K.
Ve: volume critigue, en cny’ /pmoie.
R: constanie des gaz parfaiis.
6.4.1.3.2. Méthode de 1.YDERSEN:[4]
Lydersen propose aussi une cotréfation basée sur la contribution de proupe, donnant le volume
critique:
Ve =40 + Ay {259
ou: Ve : volume critique, en cm’ /gmole,
Av: contribution de groupe donnée par le tableau (1):{annexel).
6.4.1.3.3. Corrélation de WATANASIRI et al.:{30]
Ces auteurs donnent aussi le volume critique V¢ (en ¢m® jgmole) en fonction de la masse
molairc M ct de la specific gravity sg:
Ln(Vce) = 80,4479 - 129.8083.5g + 63.1750.8g" - 13,175.8g" + 1,10108.Lu(M)
+ 42,1958 Ln(Sp} (260)
Torrour moyenne dans ce cas est de Vordre de 3,8% par rapport a Pexpériencea.[30]
6.4.1.4. Le facteur de compressibilité critique.

Le facteur de compre.ssibiiité critique Zc est défini par:
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La loi des Stats correspondants & deux parameétres prévoit qu'au point critique, le facteur de
compressibilité critique a 12 méme valenr pour tous les corps, soit: 7c = 0,27. Or, ce n'est pas
le cas, puisqu'il varie de 0,232 pour l'sau 4 0,30 pour 'hydropéne, tout en restant néanmoins
voisin de 0,27 pour {a majotité des hydrocaibures. Pout cela, des corrdlations sont proposées pour
esbimer co facieur. Ta promicre St destimer Te facteur de compressibiliie crilique a pariir de
sa definition: dquation (261), DYautees corrélations sont dounées ci-dessous:
5.4.1.4.1. Equation de LYDERSEN:{4]

Lydersen a reli¢ le facteur de compressibilité critique & la chaleur de vaporisation Hv exprimse

en kcalfgmole, par la relation suivante:

1

T —— ;-‘){_‘_"1\

3,43+0,0007 4 e

7
_—

I.e pourcentage d'erteur pour cefie équation est de 3,8% 101
6.4.1.4.2. Equation dEDMISTER(1928):[4]

Si la pression et la températures critiques soat consues, 'équation suivante est proposée:

03431 log( Pc) o
(7ol Tg-1) {263)

Ze=0371-2

ou: Pc : pression critique, en atm.

Teb et T¢ : températures d'ébullition et critique, en “K
6.4.1.4.3. Equation dc PITZER:{52]

Le facteur de compressibilité critiquc pout aussi &tre cstimé a partir du facteur acentrique (w)
de PITZER {52]. a partir de V'éguation suivaute:

Z¢ = 0,291 - 0,080. (264)
6.4.2. Propriétés critiques des mélanges d'hydrocarbures.
6.4.2.1.Proprietés critiques et pseudo-critiques:[7] _

Pour les hydrocarbures purs, il a été trouvé quun grand nombre de propriétés physigues
peuvent-éire corrélées 4 partir des propriélés réduiles, délinies par le rapport de la propriété (T
ou P) & sa valeur critigue (Tc ou Po):

Tr = TiTe ‘ ef ' Pr = P/Pc.



De nombreux travaux ont monirés qu'aucune des corrélations appliquées aux cotps purs ne peut-
étre applicable an mélange si ce sont les propristés critiques vraies du mélange qui sont uritisés
pour déterminer les propriétés réduites. Pour celd, KAY [53] a introduit le concept de propristés
pseudo-critiques. L'utilisation des propriétés pseudo-critiques pour le calcul des propriétés réduites
poermet de corvcler des propricics physiques des mélanges on fonction des coordommdes réduites
de la méme maniére que pour les hydrocatbures purs.

Les proprictes psendo-critiques sont déterminées en assimilant le mélange de composition
incomnue ou la fraction pétroliére 4 un hydrocarbure fictf ayant une courbe de tension de vapeur
comprise entre la courbe de bulle et la courbe de rosée de la fraction (Tigure 11). Cet
hydrocarbure aurait un point critique vrai situé sur le lieu précédent appelé point pseudo-critique
de la fraction. Ses coordonnées sont utilisées de {a méme maniére que les coordenndes critiques.
6.4.2.2. Régle de KAY:{S3)

Cette régle permet d'aboutir aux propriétés pseudo-critiques dun mélange de compasition
connue:

Tpe = Ly, T, . ; Ppc = Yy, Pe, s Ze, = Ly, Zc,
avec: 'Tpe et Ppc . températire et pression psendo-critiques.
Tc; et Pe; : rempdranmre ot pression c_ritiquc';v. dn constituant i.
Ze,, © facteur de compressibilité critigue du mélange'.

Ze; o iactear de comprossibilite ertigue dir constitiani 1.

y; : Iraction molaire du constituant i.
6.4.2.3. Equation de SPENCER et al.(1973):[44}
Spencer et al. proposent 'équation suivanle pour estimation de la régle de mélange pour la

température critique:

Te, = 5,8, Te; - (266)
avel:
;= (X.Cv/(EX,.Cv) Q267

ou: X, : fraction molaire du constituant i,
Cv, : capacité caiorifique molaire de 1.

T¢; : température critique de 1., |



6.4.3. Propridiés critiques des fractions péiroliéres,
6.4.3.1. Lois d'additivite,

Les fractions pétroliéres sont des mélanges trés complexes, dont Yanalyse qualitative et
uantitative est difficile et onéreuse. Des corrélations et des méthodes praphiques (figure 12) ont
&l proposces afin dostimer fos propriciss o pseudo-critiques des fractions péirolicres of des
pétrojes bruts, '

Si la composition a pn étre déterminge par des méthades physiques d'analyse, les loi d'additivité
des melanges peuvent-élre uitlisées.
6.4.3.2. Corrélation de RIAZI-DAUBERT(1980):[4]

Pour des fractions pétroliéres iggéres (100 = T'eb < 850°}), ces denx autenrs proposent:

Te = 24,2787 (Teb)™7545 ()06 (268}
Pc = 3,12281.{Teby™"™ (Sp)y~**" (269
Vo = 7,5214.10 7 {1eh)P5% (g g) 0766 {2703

o: Teb : température moyenne d'ébullition, pour la fraction pétroliére, en "R.
Te, P, Ve @ propriétés critiques resp. en °R, {t/1b, Psia.
6.4.3.3. Corrélation de RIAZI-DAUBERT{1987):[54]
Ces deux auleurs propesent un autre lype de comrélations, en fouction de fa température
moyenne d'ebullition Teb (en "R) et de la specific gravity Sg.
* Pour M = 70 - 300 et Teb = 80 - 650°T
Te = 10,6443 exp(-5,1747.107 Teb + 0,5444 Sg + 3,5095.107 Teb.Sg)

(Leb )0.31007_ (S g}‘3,53t?91 {271)
Po = 6,162.10%2xp(-0,4844 Teb + 4,0846.5g - 4,725.103.Teb.Sg)

{Teb) "M (Sgyhivwe (272
Ve = 6,233.10%.exp(-1,4679.10 2 Teb - 0,26404.85g - 1,095,102 Teb.Sg)

(Teb)>*® (Sg) = (273}

ot Pc:enPsia; Te: en °R; Vi @ en fE/Ib.
6.4.3.4. Kquations de CAVETT:[4]

Cavell propose les équalions sutvantes donnamt la température critique Te fen °R) et la pression
critique Pc (en atm), en fonction de la température movenne d'sbullition Teb (en °R) et de la

demsite APIL.
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Te = ag + 4, Teb + a,. Teb" + a,, APLTeb + a,. Teb* + a,.APLTeb” + a,.(APLTeb)” (274
lag(Pc) = b, + by Teb + by Teb® + by APLTeh + b Teb® + by APLTeb?
+ b, API%Teb +b, .{APLTeb)? (275)
avec: 4, = 7068,07121 . a; = 17133683 . 1, = -0,10834003.107 ; a, = -08921257%
a, = 0,38890584.10% ; a; = 0,5309492.10° ; a; = 06,327116.107 b, = 2,8290406 -
b, =0,94120100.107 b, =-0,30474749 b, = -0,2087611,10% . b, = 0,15184103.17%,
b, = 0,11047899.107 ; b, = -0,48271599.107; h. = i},13949619.1£_‘.!"’,
6.4.3.5. Corrélation de LEE-KESLER:[4]

Cas auteurs donnent un autre tvpe de cormrélations en fonction de ia pérature d'ébullition et

+

Te = 341,7 + 811,0.5g + (0,4244 + 01174 Sg) Teb -+ (0,4669 - 3,2623.50).(105Teb) (276
Lu(Pe) = 8.3634 - (0,0566/S2) -~ [D.24244 + (2.2898/Sg) + {0,11857/S2)].10" Teb

i

+|1,4685 + (3,64%/Sg) + {0,47227/$gH . 107 Teb® - [0,42019 + (1,6977/8¢% .10 . 1'eh?

277
ol Teb et Te . en "R,
Pe :on Paia.
6.4.3.60. Equation de WATSON:[33]
Watson propose un méthode ittérative de calcul de la température critique Te:
Tabh 1 .18
To=——o. f] (278
0283 M/ )
. 5,7+3.(288.,71 § Tt
d=sg 22 I L] (279)
57-3(Teb ] To) 27Y)

ou: Teb et Tc : en"K;
M . masse molaite.
6.4.3.7. Equation de PENN-STATE(1978):{55]
Ces auleurs proposent un aulre type de corrélations basées sur la connaissance de la lempérature
d'ébullition et la specific gravity:
Te(T) = eap(3,9935.(Teb) 01 (Sgyuvaelsy {280}
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Pe(Psia} = 3.4824.10°.(Sp)y"™** {Tep) ™" (281)
6.4.3.8. Fquation de MARTHI'R ot al.(1 969):33]

Ces auteurs donnent des ¢quations donnant la pression et temperature critiques en fonction de
la masse molaire:

Te(®K) = 87,5.(M)°% - (282}
Pe(atmy) = 4332.(M)y*# (283)
6.4.3.9. Corrélations de KITOUS—CHITOUR:[I?]

Pour les [ractions Mgéres {Teb < 200°C), ces auieurs donnent, pour chaque famille
d'hydrocarbure {paraffines:P, naphténes:N et aromatiques:A} présent dans fa fraction pétrolire,
les corrélations suivantes, en fonction de la masse molaire M et de la température d'ébullition ‘I'eb
{en °C):

17- Température critique: Te (en "C)

Tep = 1,084.M + 0,539, 1eb + 102,9809 (284)
Tey=1,0171.M + 0,563.Teb + 149,3604 (285)
Te, = 0,5056.M + 0,4815.Teb + 179,7013 {2806)
27 - Prossion critigue: Pe (on Alm.)

Py = -0,0925.M - 0,04557 Teb + 40,8337 {287}
Pey=-0,1485.M - 0,0822.Teb + 59,3355 (288)
Pc, = -0,1991.M - 0,1059.Teb + 72,3759 (289}
°=Volume critique: V¢ (en mi/mole) |
Vep = 2,1744.M + 1,0713Teb + 108,0875 ‘ (290)
Vey = 2,008 M + {,1114.Teb + 49,2886 (291)
Ve, = 2,1506.M + 1,1434.Teb - 1.1518 (292)

6.4.3.10. Corrélations de BOUAMRA-CHITOUR:[18]
Pour les fraction lourdes (Teb > 2007Cj et pour chaque famille dhydrocarbures, ces auteurs
proposent ies cotrélations suivantes, en fonction de la température d'ébullition Teb {en “K):

17 - Tempdrature critique: Te {tn °K)

Ty = -20,8610° Teb® + 4,922.10°° Tel? + 97,95.107° Teb + 1915 (293)
Teo - = -89,79.10% Teb® - 324,10 Teb? + 1,19 Teb + 1708 (294)
Tey = -537.10%Teb’ + 1,03.102 Tel? - 1,234.Teb + 7797 {293)
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Te, =-3.37.10"Teb* + 1,03.107 . Teb” - 5,98.Teb + 1770.7 {296)

2”- Pression critique: Pc {en arm)

Pc, =16,94.10°.Teb’ - 2,14.10“.Teb? + 10,56.10 ° Teb +45,99 (297}
Pey = 11.87.10%.Teb” - 1,54.10%.Teb” + 16,25.10% Teb + 39,36 (298)
Pey = 42,61.10%.Teb? - 7.27.10 4. Teb? + 0,3484. Teh - 27,94 (299
P, =-2381.10%Teb* + 582.10% Tel? - 4,00 Teb + 982.62 (300)
3°- Volume critigne; Ve (en mi/mole)

Ve, = 65,69.10™.Teb” - 3,62.16".Teb? 1 11,8.10%.Teb i 0,2079 {301}
Voo = 64.33.107°.Teb’ - 2,77.10°.Teb® 1 23,7.10° Teb 1 0483 (302)
Ve, = 14,77.10%1eb? - 1,66.107% Teb® + 8,668, Teb - 1379 (303)
Ve, = 246.10°Teb® + 6,12.107 Teb? - 0,04.Teb + 10,31 (304)

B- Partie calcul.

Pour trois corps purs appartenant aux trois familles dhydrocarbures, un mélange ternairs et
Gualre fractions pétrolidres nous donnant ci-dessous les résultais de Yexécution de PROPRI ot
2 pour le caleul des propriétés critiques, L'errenr calculée dans ce cas est une erreur relative.

1°/- Température critique: Te {en O

CORPS Corrclations wilisdes PROPRI1 crrour PROPR2 orronr
- Meissner-Redding 402,91 4,6 402,91 4,6
- Lee-Kesler 381,46 -0,9 372,08 -3.4
- Riazi-Daubert (1980 385,56 0,1 375,67 2,4
- Watson 372,89 -3,2 363.10 -5.7

My, - Katon-Porter (1932} 387,97 0,7 378,33 1,7
- Guldberg-Rule (1968) 497,62 20.2 497,62 29.2
- Penni- State (1978) 404,75 5.1 399,35 3.7
- Marthur of al. 586,90 524 603,26 56,6
- Watanasiri el al. 246,17 -36.1 199,34 -45.2
- Kitous et Bouamra -- -- 385,09 0,0

Valeur exp. 385,10
o2

- et



- Meissner-Redding 277,43 -12.2 27743 -12,2
- Lee-Kesler 294,10 -8.2 290 96 -7.%
- Riazi-Daubert (1980} 296,23 -6,2 29724 -3,9
- Watson 282,96 -10,4 283,95 -10,1
CH,, - Eaton-Porter (1932) 290,75 -8.6 201,04 -7.7
- (idberg-Rule {(196¥) 310,02 1,2 310,492 1,2
- Penn- State (1978) 27738 122 277.80 12,1
- Marthur et al. 387,23 22, 385.77 221
- Watanasiri er al. 342,30 3.3 346,71 9,7
- Kiteus et Bouainra - - 37,01 -2.8
Valeur exp. 316,00
- Meissner-Redding 285,40 104 285,40 10,4
- Lee-Kesler 320,48 0.6 317.67 -0,3
- Riazi-Daubert (1980) 328.65 3.2 325,64 2,2
- Watson 315,04 -1.1 312,07 | -2.0
CH; - Eaton-Porter (1932) 321,61 0,9 31834 0,08
- Guldberg-Rule {1968) 331,21 4,0 33121 3.9
- Penn- State (1978) 297 .45 -b.6 296,36 -6,%
- Marthur et al, 363,32 14,0 367,31 133
- Watanasiri et al. 450,29 .2 44529 398
- Kitous pt Bouamra -~ - 315,54 -0.8

Valeur oxp.

218,57

-
-




- Meissner-Redding

310,41 -2,1 31041 -2,1
- Lee-Kesler 318,80 0,5 313,61 -1,4
- Riazi-Daubert (1980) 323,51 2,0 317,35 9,05
- Watson 310,33 -2,2 304,25 4,1
Mélange | - Eaton-Porter (1932} 321.28 1.3 315,72 -0.5
ternaire - Gnldberg-Rule {1968) 366,63 15,6 366,63 i3,6
- Ponn- State (1978) 313,42 0,3 312,59 14
- Marthur et al. 435,56 37.3 H+45.51 40,4
- Watanasiri et al, 336,29 6,0 310,40 -2.1
- Kilous el Bouamra - - 32848 3.5
Valeur exp. 317,19
- Meissner-Redding 271,38 -31 271,38 -3.1
- Lee-Kesler 274,18 -1 272,76 -2.7
- Riazi-Naubert {198G) 278.533 -0.6 276,43 -1.3
- Watson 203,43 -53.3 203,35 -6.0
FPn"2 - Eaton-Porter (1932} 2741 2,1 272,56 -22,7
- Guldberg-Rule (1968) 311,35 111 311,35 111
- Tenn- State (1978) 264,90 -3.5 264,03 -3.%
- Marthur ot al. 386,03 416 400,79 43,0
- Watanasiri et al 290,11 3,5 283,14 1,0 |
- Kitous &t Bouamra - - 283.82 1.3

Valeur exp.

280,22
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- Meissner-Redding 231,35 14.1 231,35 14,1
- Lee-Kesler 225,38 11,1 227,33 12,1
- Riazi-Daubert (1980) 227,27 121 229,94 134
- Wz_ltson 214,40 5,7 217,08 7,0
FPu"28 |- Eaton-Porter (1932} 223,67 103 225,69 11.3
- Guldberg-Rule (1908) 254 66 23,6 234,66 25,6
- Penn- State (1978) 207,77 24 208,72 2,9
- Marthur =t al. 362,95 78.8 358.87 70,9
- Watanasiri et al. 237,33 7.0 247 4013 21,8
- Kitous et Bouamnra - -- 23561 0.2
1 Valeur exp. 202,86
- Meissner-Redding 320,31 0,3 320,31 -G,3
- Lee-Kesler 322.67 O 318,16 -1.0
- Riazi-Daubert (19803 326.69 1.5 321,29 -(,03
- Watson 313,60 -2.4 308,27 4.1
F.Pn’30 - Eaton-Porter {1932) 325,58 13 320,67 0,2
- Guldberg-Rule (1968} | 380,64 18.4 380,64 18,4
- Penn- State {1978 324,03 0.8 321,49 003
- Marthur =t al. 457,32 423 466,31 45,1
- Watanasiri et al. 310,29 3.4 28% 56 -10.2
- Kitous =t Bouamra - - 335.12 4.3
Valeur axp. 321,40

th

4,




- Meissner-Redding 357,56 13 357,36 1,3
- Lee-Kesler 357,93 -1,4 33171 -3.1
- Riazi-Daunbert (1980) 361,08 -0,3 353,03 -2,2
- Watson _ 348,67 -3,0 342,10 -5,7
FPn"33 | - Eaton-Porter (1932) 362.92 -0,02 356.28 -1.8
- (niidberg-Rule {(1968) 433,40 19,4 433,40 19,4
- Penn- Stats (1978) 366,01 0.8 362,48 01
- Marthur =t al. 503,00 38,0 514,58 41,7
- Watanasiri et al. 323,96 -10,2 293,79 -18,3
- Kitous 2L Bouamra - - 375,92 3.5
Valeur exp. 363,00
Commentaire:

Dans ce cas, nous remarquons que Ia température critique est bien estimée a partir de notre
logiciel; 1a corrélation de Marthur et al. ext déconseillde. Loy corrélalions recommandéesdans le
programme PROPR/! sont calles de Riazi-Daubert, Lee-Kesler et Penn-State pour les fractions
petrolieres. Dans le progranmume PROPR2, les corrélations proposées par Kitous, Bouamra et
Chitour sont bonnes. Eiles sont recommandées, pour le cas des fractions péroliares et méme pour
les corps purs.

2° - Pression critigoe: Pe {en atin).
q

CORPS Corrclations utilisées PROPRI crreur PROPR2 CITCUT
- Cavett 18,17 0,9 15,16 -10,2
C,.iL, < Lee-Kesler 21,71 20,6 19,40 7.8
-Riazi-Daubert (1950) 17,03 -5,4 15,44 -142
- Watanasiri et al. 10,70 -40,5 7,98 -535,6
- Kitous et Bouamra - - - 19,75 a7
Valeur exp. 18,00
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- Cavett

-10,2

32,93 -11,0 33,24
- Lee-Kesler 36,99 -0,03 37,36 0,9
CH,, -Riazi-Daunbert (1980} 32,97 -10,9 33,35 -9.9
- Watanasiri ct al. 36,45 -1,5 37,10 0,3
- Kitous et Bouamra — - 36,32 -1.8
Valour cxp. 37,00
- Cavett 39,94 12,1 39,01 9.5
~ Lee-Kesler 43,63 23,1 44,47 24,3
CIlg -Riazi-Daubert (1980) 42,00 17,9 40,66 14,1
- Watanasiri et al. 59,61 67.3 55,76 56,5
- Kitous et Bouamra - - 42,42 19,1
Valeur exp. 35,62
- Caveli 2041 123 27.71 5%
- Lee-Kesler 32,93 25,7 31,04 18,5
Mélange | -Riazi-Daubert (1980} 28,06 7.1 26,58 1,5
ternaire - Watanasiri et ai. 28,91 10,4 26,90 2,7
- Kitous et Bouamra - — 28,48 8,7
Valeur cxp. 26,19
- Cavett 29,81 -5,4 20,23 -7,2
- Lee-Kesler 33.09 5.0 32.47 3.0
FPn"2 -Riazi-Daubert (1980) 29,39 -6,7 29,05 -7.8
- Watanasiri et al. 2974 -5,6 30,14 4.3
- Kitous ct Bouamra - - -2,9

30,58

Valeur exp.

31.51




- Cavett 28,1 -9,9 30,37 -7,6
- Lee-Kesler 31,54 4,0 32,67 0,6
E.P.n"2y% -Riazi-Daubert (1980} 2422 -11,1 3040 -1,3
- Watanasiri ct al. 30,33 N} 32,27 -1.8
- Kitous et Bouamta - - 30,37 7.6
Valour cxp. 3286
- Cavett 26,97 2,0 25,56 3,3
- Lee-Kesler 30,26 1435 28,71 8.6
IFP.n°30 | -Riazi-Daubert (1“)80'} 25,44 -3,7 2430 .1 80
- Watanasiri et af. 24,26 -8,2 22,95 -13.2
- Kitous et Bouamra - - 25,78 -2.4
Valeur exp. 206,43
- Cavell 24 32 0.9 2319 -5,7
- Lee-Kesler 28,32 15,1 26,50 7.7
FPn"33 | -Riazi-Daubert (1980) 22,90 -6,9 21,60 -12,2
- Watanasiri et al. 20,91 -15,0 19,05 -22.6
- Kitous et Bouamra - -- 22,11 -10,1
Valour exp. 24,60 L

Comnneniaire:

Nous remarquons, dans le cas de 1a pression critique que Vordre de grandeur de F'erreur est pius
élevé car la valeur de la propriété est plus faible, puisqu'il S'agit d'une erreur relative.

Nous remarguons aussi que toutes les corrélations citées approchent bien la propriété dans le
cas dos fractions pétroficres. Pans le programme PROPR]T | Véquation de Cavell. ost borme; colles
de Lee-Kesler el de Riazi-Daubert sont aussi bonnes el elles sonl améliorées ser dans PROPR2
par l'introduction de la composition. Les corrélations de Kitous, Bouamra et Chitour sont avssi
bonnes. Elles sont recommandées dans PROPR2.

3°/- Volume critique: V¢ (en em?femole).
q 4
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CORPS Comrélations utilisées =PROPR1 efreur PROPR2= erreur
- par: PcVe - ZcR.T¢ 681,38 4,4 - -
CiHy, - Watanasiri ct al. 763,98 7,1 823,56 15,5
- Riazi-Daubert. (1980) 415,72 41,7 429 34 39,8
- Riedel 72234 1.4 793,15 11,2
- Kitous of Bonamra - - - —
Valeur exp. 713,00
- par: Pc.Ve = Ze R.'le 325,00 -16,7 - -
CH,, - Watanasiri et al. 387.03 -0,7 383,19 -1,7
- Riazi-Daubert {1980) 378,42 -2,9 379,949 -2,6
- Ricdel 378,62 2,9 376,23 3.5
- Kitous et Bouamira - - 360,51 -7.6
Valeur exp. 390,00
- par: Pe.Ve = ZcR.Te 283,23 -24.3 - -
CH, - Watanasiri et al. 309,85 17,1 319,71 -14.3
- Riazi-Daubert (1980) 346,22 -7.4 349,95 -6,4
- Riedel 337,08 -5.9 342,28 -8.5
- Kitous of Bouamra - - 32239 -i3.8
Valeur exp. 374,00
- par: Pc.¥c = ZcR Tc 381,87 -16,2 - -
Mélange | - Watanasiri et al, 459,21 0,9 48521 6,6
ternaire - Riazi-Daubert (1980) 385,02 -154 304 59 -133
- Riedet 433,68 47 462,24 1.6
- Kitous et Bouamra - - 465,99 24
Valeur exp. 455,00
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- par: PeVe = ZeR.Te 347,81 -10,9 ~- -
FPn™2 - Watanasiri et al. 420,69 7.7 425,16 £38
- Riazi-Daubert (1980) 395,78 1,3 399,94 2,4
- Riedel ‘ 401,30 2,7 412,81 5,7
- Kitous et Bouanira -- -- 411,05 2
Valenr oxp. : 390,63
- par: Pc.Ve = Zc R Tc 317,63 -0,9 - -
E.Pn*2¥ - Watanasiri et al. 374,94 16,9 368,832 15,0
- Riazi-Daubert (1980) 416,22 208 411,73 284
- Riedet 368,98 15,0 363,89 13,5
- Kitous et Bonamra - - 363,58 14,0
Valeur exp. 320,70
- par: Pe Ve = Ze R Te 418,12 144 - --
FPn°30 |- Watanasiri et al. 504,32 3,2 527,53 7,9
- Riazi-Daubert (1980) 393,64 -154 402,22 -17.7
- Riedel 469,92 -3,% 499,50 2,2
- Kitous et Bouamra - — 505,36 3.4
Valour cxp. 488,64
Cominentaire:

Pour l'estimation du volume critique a partir de PROPRI, 1a cowéiation de Riedel est
recommandée. La corrélation de Riazi-Daubert permet aussi d’approcher la propriété.
Pour le programie PROPR2, la cotrélation de Riedel est aniéliorée par Vintroduction de fa

composition. Les corrélations de Kitous, Bowamra et Chitour sont bonnes.
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7. Proprié¢iés thermiques.
7.1. Tension de vapeur.
7.1.1. Pefinition.

La tension de vapeur mesure la tendance des molécules a S’échapper d'une phase liguide pour
cngencdrer une phase vapeur en equilibre thermodynamigque. Clest ume ﬁmcl.iu-n croissants de fa
température et est spécifique pour chague corps pur,

L'équation qui défini Ia tension de vapeur est celle de CLAPEYRON[S6]:

dPvap _ AS  AH

JT AV  TAV (305)

F

Si on admet que V¥ << VY (volume de {a phase liquide négligeable devant celui de la vapeur)

et que la vapeur peut-&tre considérée comme un gaz parfait. nous aurons:

AH 1
dl.n{ v =z —.&—
(Fvap) PR (306)

Ceite dquation est une autre Torme de équation de Clapeyron.
7.1.2. La tension de vapeur Reid:

L'essai de a tension de vapeur est trés important, dans le cas des essences, car il indique la
leneur en produits Kgers et permet de prévoir la séeurité lors du iransport de ces essences, aimnsi
que les pertes lors du stockage. La tension de vapeur des fractions pétroliéres est définie comme
celle pour les corps purs. Elle peut donc se mesurer 4 partir de l'étude de I'équilibre liquide-
vapeur. Ln réalité, la tension de vapeur des fractions pétroliéres est mesurée par un essai plus
simple donnant la tension de vapew Reid ou TVR; cet essai fait 'objet de Ia norme NF M07-007
concernastsenlement les produits légers. Dans les normes Anglo-$axons, nous avons recours a
1a norme D323 pour la pression de vapeur Reid des gaz liquéfiés. Dans tous les cas, 'équipement
est constitué essentiellement d'une cuve a échantillon, d'une chambre & air, d'un bain thermostaté
4 100°F ot d'un manomaire. T manométre ost branché an sommet de 1a chambre 4 afr of downe
une indication de pression qui se stabilise lorsque I'équilibre est atlemnt 1]

En reslité, 1a tension de vapeur mesurée est la somme de 1a tension de vapeur partielle des

hydrocarbures {(pour lesquels on désire mesurer la ension de vapeur), et de la pression partielle
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de lair présent dans la chambre 2 air. Comme le volume de Ia-chambre 2 air est normalisé, il est
possible d'établir une corrélation entre la tension de vapeur Reid et la tension de vapeur vraie du
melange. La figure (13) présente cette corrélation pour les essences en fonction de la pente
ASTM a 15% et 5%.
7.1.3. Abaques de Cox (Cox-Chart):

Si Y'on écrit I'équation de Clapeyron pour un cotps 4 étudier et un corps de référence dont la
tension de vapeur et la chaleur de vaporisation sont notées (Pvap)® et (AHvap)®, on obtient 4 la

mnéme lempérature 'équation suivanie:

dln(Pvap) _  AHvap
din(Pvap)®  A(Hvap)®

(307)

En admettant que le rapport des enthalpies de vaporisation reste constant. on aura par

intégrarion:

LatPvapy = B 1 iprap)®e G (308)
A(Hvap)~ -

Amst, les courbes de la tension de vapeur tracées en fonction de la pression de vapeur du corps
de référence seront des droites dans une échelle logarithmique de pente AHvap/A(Hvap)®. En
remplagant Féchelle Lu(Pvap)® par I'schelle de températuze, nous sbienons un abague dit de Cox
ou Cox-Chart:Tigure(14). Cette représentation, de part sa définition permet I'estimation
approximative des tensions de vapeur des hydrocarbures purs. Pour une meilleur précision, nous
avons recours i des corrélations.

7.1.4. Méthodes d'cstimation de la teusion de vapeur.
7.1.4.1. Corps purs. | _

1] existe piusieurs équations, en général basées sur la loi des états correspondants, permettant
l'estimation de la tension de vapeur des corps pws. Elles sont valables dans le domaine compris
entre Te poind débullition ol fe point critique.
7.1.4.1.1. Equation d'ANTOINE:[62]

Pour une pression de vapeur comprise entre 10 et 1500mmHg, Antoine propose Véquation

suivanie:
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8 EXEMPLE : Tension de vapeur vraie 4 56°C ’ 0,79-0,05
J'une essance ayant une TR o¥.} '
170 ge o0Q g/cm et une pente 15-5 09
ge 2°C]°/o 10
10 TVV & 100°F . 0,650 kg/em?*
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150 15
ou-§-140 : 20
132
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FIGURE 13: Corrélation cntre la tension de vapcur REID (T.V.R.) ¢t
la tension de vapeur vraie (T.V.V.).[1]
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(Cox Chart).[1]
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Ln(Pvap) = A - C+ T (309)

A, B, Csont les constantes d'Antoine; quelques valeurs pourquelques corps purs sont données
sur Ic tablcau (2) (Anncxe 1). '
T est 1a température en °C.
Pvap est la pression de vapeur, en mmHg.
7.1.4.1.2. Equation de Riedel:[58]
Cet auteur donne une expression d'estimation de lapression de vapeur en fonction des propriétés
critiques:
Lo(Pvap)r = A - BfIr + CLa(l1) + D.Ir® (310)
avec: (Pvap)r : pression de vapeur réduite, définie par: Pvap/Pc.
It : température véduite.
A =-35.Q : B =-36Q :C=42.Q + ac ‘N =-Q
gc : paramétre de Riedel, donné par:

0,315.9, 7a(101,325/Pc)

T T 00838 4, T TP G1h

¥, = -35 + 36/Tbr + 42 Ln(Tbr) - Tbr° (312)
Q = 0,0838.(3,758 - ac) _ (313)
Ibr = Teb/Tc : température d'ébullition réduite. |
ou: Tc : température critique, en"K.

Pc pression critigue, en KPascal.

Teb: tempdrature d'chullition, on °K.

T . temipérature, en “K.

D'autres équalions, basées sur la Joi des éials correspondants, permetlent d'estimer la pression
de vapeur. Parmi cellesci, on peut citer:

* 1'équation de Rnnkine—Kirchoff,. cité par Prausnitz{10j.
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* L'équation de Frost-Kalkwarf. Thodos [59].
* les équations de Riedel-Planck-Miller at de Thek-Stiel, citées par |58].
* L'équation d'Abrams et al.{6C], qui est une méthode de contribution de groupe.
* L'équation d’Abrams modifide par Machuick-Prausnitz.[61].
* TSquation de Sivaraman ol al [62).
Toutes ces équations ne sont pas és efticaces, c'est pour cela qu'elles n'ont pas été détaillées.
7.1.4.2, Mélanges d'hydrocarbures et fractions pétroliéres, ‘
Selon la loi de RAOULT, pour les solutions idéales (ou & [aible pression) la tension de vapeur
vrale est une propriété additive.
PV, =TXu Py, 314)
ow: {Pv.v), : pression de vapeur vraie du mélange.
(Pv.v); : pression de vapeur vraie du constituant i.
X; : fraction molaire du constituant i,
La loi de Raoult est applicable pour tous les mélanges d'hydrocarbures pris dans des conditions
suffisament éloignées du point critique, ce qui est souvent e cas.[1]
Dans le cas ou F'eau est injectée dans un mélange traitant des hydrocarbures, et que cette ean
cst présente on phase liquide hétérogéne, on a:
PVl = BV + PV Ve (315)
ol (Pv.viy o prossion de vapour vraic de Phydrocarbure.
{Pv.v),, - pression de vapeur vraie de Feau.
Pour les fractions pétroliéres, la tension de vapeur Reid est mesurée puis convertie en tension
de vapeur vrate. Elle est aussi estituée a partir de corrélations.
7.1.4.3. Estimation de & tension de vapenr des fractions pétroliéres.
7.1.4.3.1. Corrélation: de LEE-KESLER:[4]
Ces deux auteurs donnent une corrélation qui permet d'estimer la tension de vapeur i partir de

deux donndes: La specific gravity (Sg) et la température moyenne d'sbullition (Teb):

Fn(Pvap) = Ln(Pn) + [(Sg/Sgn)™ -TLICTeb/T) - 113,214 - 3,756.(Teb/Teb)?] (316)
avee:

Lo(Pn) = 0,1047 + [259,7/(Tc + 55)).Te - 6,074.Te™ - 140,65 (317)
Te = Teb {{{Teh + &) - BY/{(T * Crl-BD (318
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B = {(T* + O - (Teb + O (TebYT*) 1[1 - (Teb/T*]" (319

T* = 3870°K et Teb' = 341,9°K.
C = [(Teb/Teb’) - 11.[10,15 - 0,1285.Teh] (320)
Sgn = 1,0475 - 1,511.10* . Teb + 7,127.10% . Teb” - (116.4/Teb) (321}
ou: P o oen atm,

T:en°K.

7.1.4.3.2. Corrélation de CURL-PITZER:{33]

Clest unie corrélation qui est aussi basée sur 1a loi des élats correspondants:

log(Pvap)r = log(Pvap),® + w log(Pvap) ™ (322)
avec:

log(Pvap),® = C- 1,192 323
lop(Pvap),™ = 4,93.B (324)
B = logliT - 0,0364. A (325)
A = (36/Tr) - 35 - Tr° + 96,73.1og(Ty) (326}
C = 7loa(Tr} - 0,118.A (327)

oz (Pvap)r @ pression de vapeur réduile, = P\m,c/ .Pc, .
Pc : pression cribque.
Tr : température réduite.
w: facteur aceninque.
7.1.4.3.3. Corrélation de KESLER:[33}

Kesler propose une équation domnant la pression de vapeur réduite en fonction de la

température réduite:
log(Pvap), = 5,92714 - {6,09648/Tr) - 1,28862.Lan(Tr) + 0,169347.T1*
+ (15,2518 - (15,6875/1) - 13,4721.1.n(Clr) + 0,43577.11% (328)

ou: Tr : température réduite, =T/Tc.
(Pvap), : pression de vapewr réduite.
Te el Pe : iempcrati of. pression critiquoes.

w : [acleur acentrique.



B- Partic calenl,
Pour F'estimation de la tension de vapeur, trois COTPS purs, un mélange ternaire et trois fractions
pétroliéres ont été choisis. Les résultats de I'exécutbn de PROPRI donne les résultats présentés

ci~dessous. La tension de vapeur est exprimée en atm. L'erreur calculée est une srreur relative.

CORPS Corrédlations utilisées PRCPRI1 erreur
CiHy, - Kesler 0,9835 0,1
Valeur exp. 0,9827 a215,6°C
CHy, - Kesler 1,985 0,2
Valeur exp. 1980 21294°C
Gl - Kesler 0,983 0.1
Valeur exp. 0,982 al110C
- Mcélange - Koslor 0.0136 -19.5
ternaire
Valeur exp. 0,0169 125°C
FP.n*5 - Keslar 0,3565 -25,7
Valeur exp. 0,48 a 100°C
FPrn°8 - Kesler 0,0929 -70,0
Valeur exp. 031 al1o0°C
FPa*11 |- Kesler 0,0139 95,4
Valeur exp. 03¢ a4 100°C

Commentaire:

Nous tenons i remarquer quune seule corrélation, celle de KESLER, dans le cas de I'estimation
de la tension de vapeur peut-&tre applicables parmi toutes ccllcs qui ont ¢t¢ cités dans la partic
théorigque. Sclon les résultats, nous remargions quc celie comélation estite bien la pression do
vapeur des corps purs, tandis qu'elle donne des erreurs élevées dans le cas des mélanpes et des
fractions pétroliéres. L'utilisation de Ia composition n‘améliore en rien du tout Iestimation d_ece.tte.

propriété.
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7.2. L'enthmlpic.
7.2.1. Définition.

L'enthalpie d'une substance exprime la quantité totale de chaleur contenue dans cette substance
dont I'état thermodynantique deit étre défini par la pression et la température. La Valeur absolue
de: Yenthalpic ne présonte pas dintérd; géndraloment, scules ses variations cnire deux Siats sont
techerches, puisqu'elles fournissent Ia quantité de chaleur 4 fournir ou a éliminer.

A pression constante, 'enthalpie s'écrit: .'
H= jCpdT+L {329)

L représente la chaleur de changement &'état sil ¥ a lieu. L'intégrale représents la chaleur
spécifique 4 I'état liquide et vapeur.

7.2.2. Enthalpie des hydrocarbures purs.

L'enthalpie des hydrocarbures purs est donnée sur des abaques en fonction de la température
et de la pression| 7|: Abaque de Maxwell. i es valeurs des enthalpies des principanx hydrocarbures
légers paraffiniques, oléfiniques et aromatiques sont aussi données sur des tables,

Les diagrammes de Mollier sont aussi utilisés pour déterminer Venthalpie des hydrocarbures
purs en fonction de la pression, tempdrature ol Fentropic du corps. Cos diagrammes sont uiiisés
dans élude des détentes et surpression des gaz.

7.2.3. Enthalpie des mélanges d'hydrocarbures.

En général, Tenthalpie peut-8ire comsidérée comme une propriéé additive, el ceci par des
meélanges liquides jusqu'au voisinage du point critique et pour des mélanges gazeux 4 faible
pression {0 - latm.).|7}

Pour ce type de mélanges, on peut donc écrire:
AH, = ¥X,.AH, {330)
ol: AH,, : enthalpie de mélange.
AH; : enthalpie du constituant i.
X; : fraction molaire du constituant i.

l.a variation de I'enthalpie des mélanges de vapeurs avec la pression 4 une tempéranire

constante st similaire 4 celle d'un hydrocarbure pur ayant 1a méme masse molaire que colle du

mélange. Cette variation est donnée sur la figure (15).
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7.2.4. Enthalpic des fractions pétroliéres.

I "identificarion des fractions pétroliéres a des hydrocarbures purs au movens de la temperature
moyenne pondérée (Tmav) et du facteur Je caractérisation Kuop a permis 3 Maxwell{7] d'3tablir
_des abaques donnant Fenthalpie des fractions pétrolisres pour deux valeurs du Kuop: 12 et 11,

ol pour des Tmav vanant de 200 4 §00°F.

Une sypthese des tavaux de Maxwell faite par “Shell Development Company” a permis
d'aboutir & des abaques généralisées donnant Penthalpie des fractions pétrolidres 2n fonction de
la Tmav et de la speciiic gravily pour les deux cas: vapeur el liquide, avec des corrections de
Kuop et de pression: Tigure {16).

7.3. La chaleur latente de vaporisation,
A- Partie théorigue.
7.3.1. Définition- Foudetnent thermodviainique.

.es forces dattraction entre les molécules dun tiquide sont considerablement plus fortes que
celles des gaz: pour séparer donc les moidcules d'un liquide et le convertir en vapeur, on doit
faire absorber par ce liguide des quantités inportantes de chalewr. La quamtité de chaleuwr
"LC(‘:’\."HUT(‘ jlasliy \:l!)hﬂ‘\(‘T' une "")i\' e h(llﬂ\l" Comre une PT\..\\H}H \,Xi;'ﬂt‘lﬂ'\, conslania ost
appelée: Chaleur molaire de vaporisation ou enihaipie de vaporisaion. Cesi donc une mesure de
1a solidité des forces intermoléculaires dans un liquide.

Dans le cas des ydrocarbures purs, 12 transformnation du liquide en vapeur s'e{fectue 3 pression
et 4 températures constantes; alors que pour les mélanges, elle peut se faire,soit 4 pression
constante et & température variable (ce qui est souvent le cas), soit 4 température constante e
pression variable. La chaleur de vaporisation 4 une température donnée et & pression constante
est définie comme étant Ia difffrence entre l'enthalpie de la vapeunr ef celie du liquide.

[.a chafeur latente de vaporisation duncorps pur peut-&tre obtenuie en fonction de !a pression
de vapeur {Pvap), i Iaide de I'équation de Clapeyron:

AHv = R.T.(-La(Pvap)) + Cste (331)
ol AHv reprisenic fa chaleur fatenic de vaporisation.

7.3.2. Caicul de l'enthalpie de vaporisation des corps purs.

7.1.2.1. Méthode graphique.

Maxweli a donné des abaques donnant I'enthalpie de vaporisation en fonction de 1a pression de
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vapenr pour différents hydrocarbures idpers parsifiniques. Pour des hydrocarbures non
paraftinigies, Maxwell propose un régle ‘hasée sur ia proportionnalité entre les chaleurs farenies

de

el

raperisation de deux hydrocarbures guelcongues 2 o méme pression réduite.
Des comrglations permettent d'estliner la chaleur de vVapor bdtu,n d'un corps pur qudkeongus | La
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3.2.2. Equation de PITZER:[4]
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3.2.3. Equation de RIEDEL:[64]

Riedel propose e équation pour fe caleui de ta chaieur de va

""" porisatton au point d'ébuilition

AVEC UNe eITenr maximale de 29%:

k-

or Y ¥ (P a = B
AHv=1093. R FciThr=—""_~

[R——

. £
0,93 - T2r (333
on: Thr @ TelyTe : iempérature d'ébulliiion réduite.
7.3.2.4. Equation de CHEN:[36}
Cet auteur domne ausst » chaleur de vaporisalion a la iemuperaiure d'Sbullition aved une smeur
maximale de 2,1% .[36]
cr o e 3.978. Thr-21,861 1,355 Lur{ P2
AFv=R 7. Thr -_— £
1,07 - 7hr St

7.3.2.5. Eguation de RRADFORD-THODOS: {651
Cette équation permet de donner l'enthalpie de vaporisation 4 une température donnse; l'erreur
est denviron 4,7%.[05]

AHv = 800.M (1 - TH™

i
TLkE
]

on: M masse molaire.

Tr : température réduite.



7.3.3. Calcul de I'enthalpie de vaporisation pour des mélanges d'hydrocarbures.

Les régles d'additivité applicables au calcul des enthalpies des mélanges sont similaires a celle
du calcul de I'enthalpie de vaporisation de mélange d’hydrocarbures.

7.3.4. Estimation de l'enthalpie de vaporisation des fractions pétroliéres.

L'enthalpie de vaporisation des fractions pétroliéres peut-dtre déterminée érpartir des abaques
de Maxwell en utilisant la Tmav comme point d’ébullition normal et la pression pseudo-critique
pour la détermination de la pression réduite. Sinon, des corrélations permettent d’aboutir a cette
propriété. Les plus fiables sont données ci-dessous.
7.3.4.1. Corrélation de RIAZI-DAUBERT(1980):(34]

Pour des fractions pétrolicres légéres (100 < Teb < 830°F), ces auteurs proposent des
corrélations donnant la chaleur de vaporisation (en Btu/Lb.mole)} en fonction de la température
d'ébullition (en °R) et de la specific gravity.

AHv = 8,48585.(Teb)" . (Sg)* 2" (336)
7.3.4.2. Corrélation de RIAZI-DAUBERT(1987):[54]

Un autre type de corrélations a €té propos¢ par ces deux auteurs, pour M = 70 - 300 et
Teb = 80 - 650°F:
AHv = 8,20613.(Teb)""¥7% (sg)>770103 (337)
7.3.4.3. Corrélation de NERST-BINGHAM:[21]

Cette équation donne la chaleur de vaporisation (en cal/g) en fonction de la température (en°K)
et de la masse molaire M: ‘
AHv = (17 + 0,011.Teb).Teb.M"! (338)

D'autres équations permettent I'estimation de la chaleur de vaporisation pour chaque famille
d’hydrocarbures présents dans une fraction pétroliére (paraffines:P, naphténes:N, aromatiques:A).
La loi d'additivité classique est appliquée pour le calcul de la chaleur de vaporisation de la
fraction:

AHv = AHv; . X, + AHvy X, + AHv, X, (339)
Parmi ces corrélations, nous avons:
7.3.4.4. Corrélations de KITOUS-CHITOUR:[17]
Ces auteurs proposent des corrélations applicables pour les fractions légéres (Teb < 200°C), en

fonction de la masse molaire M et de la température moyenne d‘ébullition Teb (en °C):
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AHv; (cal/g) = -0,1429.M - 0,0704.Teb + 97,1884 (340)
AHvy (cal/g) = -0,1994.M - 0,1104.Teb + 110,7674 (341)
AHv, (cal/g) = -0,2154.M - 0,1145.Teb + 120,1306 (342)
7.3.4.5. Corrélations de BOUAMRA-CHITOUR:[18]

Pour les fractions lourdes, ces auteurs proposent le systéme d'équation suivant, donnant la

chaleur de vaporisation {en cal/g) en fonction de la température d'ébullition (en °K):

AHv, = -89,01.10%.Teb’ + 8,37.10%.Teb? + 15,88.Teb - 7032 (343)
AHv, = 33,86.10%.Teb® - 4,43.10*.Teb® + 0,2469.Teb - 40,55 (344)
AHv, = -1,86.10%.Teb’ + 0,44.Teb? - 290,46.Teb + 71470,85 (345)

7.3.5. Variation de la chaleur de vaporisation en fonction de la température,
*- Equation de WATSON:[36}
Watson donne la chaleur de vaporisation (A Hv p,,) une température quelconque (T,) en fonction

d’une chaleur de vaporisation connue {AHv,;,,) 4 une température (T,):

1—}"1'.‘,_]‘%3s

Az =By [ 7, (346)

ou: Tr, et Tr, sont les températures réduites.
B- Partie calcul.

Pour l'estimation de cette propriété a partir de notre logiciel, nous prenons trois corps purs, un
mélange ternaire et quatre fractions pétroliéres. Les résultats sont donnés ci-dessous. La chaleur
de vaporisation est calculée a la température d’ébullition (en calf/g). L'erreur calculée est une

erreur relative.

CORPS Corrélations utilisées PROPR1 erreur PROPR2 erreur
- Riazi-Daubert (1980) 57,52 -6,0 55,06 -10,1

C,.Hy - Riazi-Daubert (1987) 58,19 4.9 55,73 -8,9
- Nerst-Bingham 61,23 0,0 58,67 4,2
- Bradford-Thodos 61,23 0,0 59,44 -2,9
- Kitous et Bouamra - - 5545 94
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Valeur exp. 61,23
- Riazi-Daubert (1980) 77,85 -0,90 78,25 -0,4
CH, - Riazi-Daubert (1987) 78,61 0,05 79,01 0,6
- Nerst-Bingham 81,06 32 81,46 37
- Bradford-Thodos 80,64 2,6 80,86 29
- Kitous et Bouarmnra -- - 79,86 1,6
Valeur exp. 78,57
| - Riazi-Daubert (1980) 86,71 0,7 85,46 -0,7
C.H, - Riazi-Daubert (1987) 87,43 1,6 86,19 0,1
' - Nerst-Bingharn 90,14 5,1 88,88 3.3
- Bradford-Thodos 84,76 -1,5 84,13 2,2
- Kitous et Bouamra - -- 87,73 1,9
Valeur exp. 86,07
- Riazi-Daubert (1980) 72,29 -1,8 70,29 4,6
Mélange | - Riazi-Daubert (1987} 73,02 -0,8 71,02 -3,6
ternaire - Nerst-Bingham 75,04 2,7 73,59 0,08
- Bradford-Thodos 75,34 2,3 74,03 0.5
- Kitous et Bouamra - - 72,93 0,9
Valeur exp. 73,65
1 - Riazi-Daubert (1980) 73,98 -5,0 73,31 -5,9
F.P.n°2 - Riazi-Daubert (1987) 74,75 4,0 74,08 49
- Nerst-Bingham 77,07 -1,0 76,38 -1,9
- Bradford-Thodos 78,84 1,2 78,32 0,6
‘ - Kitous et Bouamra -- - 77,50 -0,5
Valeur exp. 77,88
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- Riazi-Daubert (1980) 73,99 -8,0 75,21 -6,5
F.P.n°28 | - Riazi-Daubert (1987) 74,80 -7,0 76,02 -5,5
- Nerst-Bingham 76,84 4,5 78,08. 2,9
- Bradford-Thodos 81,78 1,7 82,47 2.5
- Kitous et Bouamra -- - 80,49 0,06

Valeur exp. - 80,44
'| - Riazi-Daubert (1980) 69,14 -1,4 67,49 -3,8
F.P.n°30 - Riazi-Daubert (1987) 69,87 0,4 68,21 -2,
- Nerst-Bingham 72,50 34 70,80 -0,9
- Bradford-Thodos 72,38 3,9 71,74 2,3
- Kitous et Bouamra -- - 70,56 0,6

Valeur exp. 70,13
- Riazi-Daubert (1980) 65,82 -5,9 63,89 -8,7
EP.n°33 | - Riazi-Daubert (1987) 166,52 | -4,9 64,59 -7,7
- Nerst-Bingham 69,42 0,8 67,42 3,7
- Bradford-Thodos 68,83 -1,7 67,47 -3,6
- Kitous et Bouamra - - 66,20 -5,4

Valeur exp. 70,00

Commentaire:

Nous remarquons que toutes les corrélations utilisées pour le calcul de la chaleur. de

vaporisation sont bonnes.

Dans le programme PROPRI , et pour les fractions pétroliéres, la corrélation de Bradford-

Thodos est recommandée.

Dans le programme PROPR2 , les corrélations de Bouamra et kitous sont bonnes aussi bien

pour les corps purs que pour les fractions pétrolieres. La corrélation de Nerst-Bingham est

recommandée, dans ce cas.
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7.4. Chaleur spécifique.
A- Partie théorique.
7.4.1. Définition.

La chaleur spécifique, encore appelée capacité calorifique, est Ia quantité de chaleur quil faut
fournir & I'unité de poids pour augmanter sa température dun degrés; elle est exprimée en
kcal/kg.°C = Ithermie/t.°C = 1bty/lb.°F.

D'une maniére générale, on défini la capacité calorifique & pression constante Cp et a volume

constant Cv:

AH.
Cp=( A_T] (Pocste )

(347)

et

Cv=[ g—;{] { Veeste )

(348)

Il existe une relation liant les deux capacités calorifiques lorsqu'il s'agit d'un gaz parfait:
Cp=Cv+R (349)
ou: R représente la constante des gaz parfaits.

7.4.2. Chaleurs spécifiques des corps purs gazeux et de leurs mélanges.

Les hydrocarbures gazeux dévient considérablement du gaz parfait, sauf a basse pression. Donc,
a basse pression (P << latm.), la chaleur spécifique des hydrocarbures gazeux peut-étre
déterminee de la méme maniére que pour le gaz parfait. Des corrélations permettent de donner
cette propriété en fonction de la température; elles sont de la forme:
Cp=A+ BT+ CT* DT (349)
ot: A, B, C sont des constantes qui sont généralement tabulées.

A des pressions plus élevées, plusieurs corrélations basées sur la loi des états correspondants
permettent de donner la chaleur spécifique a partir de celle du gaz parfait.

La chaleur spécifique est une propriété additive:
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Cpn = i M;.Cp; " (350)
ol: M;: représente la fraction molaire du constituant i.

Cp; : chaleur spécifique du constituant i.

Cp,, : chaleur spécifique de mélange.
7.4.3. Chaleur spécifique des liquides et de leurs mélanges.

Plusieurs types de corrélations ont été proposées pour estimer la chaleur spécifique des liquides
(méthodes basées sur la contribution de groupe, ou basées sur la loi des états correspondants).
La plupart d’entre elles, surtout celles basées sur la loi des états correspondants, nécessitent la
connaissance d'ungchaleur spécifique de corps de référence. Les valeurs des chaleurs spécifiques
' des corps purs liquides sont en général tebulées ou données sur des abaques, en fonction de la
température (Figure 17).

Pour les mélanges liquides, la chaleur spécifique est pondérée, connaissant la fraction massique
(M,) et la chaleur spécifique (Cp,) de chaque constituant i du mélange (équation: 350).

7.4.4. Corrélations donnant la chaleur spécifique des fractions pétroliéres.
7.4.4.1. Corrélations selon API:[53]
A partir de 'API[53], les équations sjvantes sont proposées:
Typel: _
Cp = [(0,6811 - 0,308.Sg) + (0,000815 - 0,000306.5g).T].(0,055.K + 0,35) (351)
ot: Cp : chaleur spécifique, en Btu/Lb.°F.
K : facteur de caractérisation, Kuop.
T : température, en °F.

Sg : specific gravity 60/60°F.

Type2:

Pour Tr < 0,85:
Cp=A+BT+CT? (352)
avec:
A =-1,17126 + (0,023722 + 0,024907.1Sg).K + (1,14982 - 0,046535.K)/Sg (353)
B = 10%.(1 + 0,02463.K).(1,12172 - 0,277634/Sg) (354)
C = (-10%.(1 + 0,82463.K).(2,9027 - 0,70958/Sg) (355)

ou: Cp : chaleur spécifique, en Btu/lb.”F.
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T : température, en “R.
K : facteur Kuop.

7.4.4.2. Corrélation de WATSON-NELSON:[8]

Pour 0 < T < 1400°F, ces auteurs proposent une corrélation donnant la chaleur spécifique en
fonction de la température T et du facteur Kuop (K)
Cp = (0,045K + 0,233) + (0,44 + 0,01777.K).10°.T - 0,153.10°.T* (356)
7.4.4.3. Corrélation de FALLON-WATSON:[67] 7

Pour Tr < 0,85, ces auteurs proposent une corrélation donnant la chaleur spécifique (en caifg)
en fonction de la température T (en°F), la densité API, et du facteur Kuop:
Cp = (0,355 + 0,128.10%API + (0,503 + 0,117.10%.APD.10°.T).(0,05.K + 0,41) (357)
7.4.4.4. Corrélation de LEE-KESLER:[68]

Cette corrélation donne la chaleur spécifique des vapeurs en fonction du facteur Kuop, de la
tempeérature T et de la specific gravity: '
Cp=a+bK-(C+dK +eK)10"T-{T* - CF[g +i.Sg - (j - m.Sg).10".T

+ (n + p.Sg).107.TY (358)

avec: .
CF = [(12,5/K - 1).(10/K - 1).100]° ' (359)
a=-032646 ;b=002678 ;c=13892 ;d=-1,2122 ;e =0,03803 ;f=1,5393
g = 0,084773 ; i=-0,080809; j=2,1773 ;n=-2,0826 ;m =0,78649 ;p =-0,70423.
7.4.4.5. Corrélations de KITOUS-CHITOUR:[17]

Pour chaque famille d'hydrocarbures (paraffines:P, naphténes:N, aromatiques:A), ces deux

auteurs proposent, pour les fractions légéres (Teb < 200°C), les équations suivantes:

Cpy (cal/fmole.°C) = 0,195.M + 9,606.10%.Teb + 10,7945 (360)
Cpy (calfmole.°C) = 0,2214.M + 0,1225.Teb - 3,1195 (361)
Cp, (calfmole.°C) = 0,2007.M + 0,1067.Teb - 4,7023 (362)

Dans ce type de corrélations, la chaleur spécifique est molaire. ¢lle se pondére en fraction
molaire X;de la maniére suivante:
Cp, = Cpp.Xp + Cpy Xy + Cpa - X (363)

De méme , pour les corrélations de Bouamra-Chitour, suivantes:
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7.4.4.6. Corrélations de BOUAI\/[RA-CHITOUR:[IS]
Pour les fractions lourdes (Teb >200° C) et pour chaque famille dhydrocarbure, nous avons les

équations suivantes:

Cpp = 48,94.10*.Teb® - 1,49.105.Teb? - 12,6.102.Teb + 79,22 (364)
Cpo = 51,87.10%.Teb® -2,82.10°.Teb? - 14,55.102.Teb + 96,85 (365)
Cpa = 63,39.10%.Teb® - 6,78.10%.Teb? + 0,3268.Teb - 38,72 (366)

Une autre propriété qui peut-étre considérée comme faisant partie des propriétés thermiques est
la conductivité thermique. Dans notre programme, une seule corrélation {celle de Kern) a été
introduite pour la prédiction de cette propriété; la partie calcul ne sera pas évoquée dans le cas
de cette propriété car nous n‘avons pas ptl avoir de données expérimentales de fractions
pétroliéres, sur cette propriété,

7.5. La conductivité thermique.
7.5.1. Définition.

La conductivité thermique exprime le flux de chaleur dans un milieu, rapporté a l'unite de
temps, de surface perpendiculaire a la direction du flux et du gradient de température entre les
faces d'entrée et de sottie .

La conductivite thermique des liquides est généralement indépendante de la pression , sauf
au voisinage du point critique ot le liquide devient similaire a un gaz dense. Celle des gaz est
étroitement lide & la pression du gaz .-Dans ce chapitre, nous nous intéressons a la conductivité
thermique des liquides, et nous donnons les corrélations les plus fiables pour I'estimation de cette
propriété; celles-ci ne sont pas nombreuses dans le cas de cette propriété.

7.5.2. Estimation de la conductivité thermique des corps purs liquides.
7.5.2.1. Corrélation de KERN:[8]

Kern propose une équation donnant la conductivité thermique Ag (en Btu/hr.ft®°F/ft) a la
température T (en °F)

A= (0,06775/Sg).(1,0096 - 0,0003.T) _ (367)

Kemn donne aussi une corrélation pour les vapeurs & latm., en fonction de la masse molaire M
et de la température T:

A= (0,0147712 + 4,200877.10°.T + 2,775929.10"".T? - 9,733351.107*.T%)
+ (-1,888013.10°% - 3,1682262.10°.T).log(M) o (368)
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7.5.2.2. Corrélation de SATO-REIDEL:[10)
Ces deux auteurs donnent la conductivité thermique du liquide au point d'ébullition normal (A,,)
(en cal/em.s.K), en fonction de la masse molaire M.
Ay, = 2,64.10° M 172 (369)
Pour estimer la conductivité thermique & n'importe quelle autre fempérature, I'équation suivante,
citée par Prausnitz[10], est proposée: 7
Ay = A, (Cp/Cpy).(p/py)*™ (Teb/T) (370)
ou: Cp et Cp, : chaleurs spécifiques molaires du liquide a T et Teb, en cal/g.mole.”K.
p et p, :masses volumiques & T et Teb, en gmolefem®.
T et Teb : température et température normale d’¢bullition, en °R.
Ay : conductivité thermique 3 T, en cal/cm.s.°K.
Ces corrélations peuvent aussi étre utilisées pour les fractions pétroliéres, en utilisant la Tmav

a la place de la Teb.

B- Partie calcul:

Dans cette partie, nous considérons trois corps purs et trois fractions pétroliéres pour le calcul
de la chaleur spécifique, & partir du programme PROPRI. Les résultats de calcul sont donnés
dans le tableau suivant. L'erreur calculée est une erreur relative. La chaleur specifique est

exprimée en calfg.degrés.

CORPS Corrélations utilisées PROPR1 erreur
C.Hy - Fallon - Watson 0,6781 72,4
- APL: type 2 0,4353 10,7

Valeur exp. 0,3933
CH,, - Fallon - Watson 0,5421 378
- AP type 2 0,2848 -18.4

Valeur exp. ' 0,3207
C,H; - Fallon - Watson 0,5086 89,0
- APL type 2 0,2306 -14,3

Valeur exp. 0,2691
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FPn°2 - Fallon - Watson 0,5593 -8,3 _

- APL: type 2 0,3052 -49,9

Valeur exp. 0,6100
F.P.n°28 | - Fallon - Watson Y 0,5563 439
- APL: type 2 1 02081 | 229

Valeur exp. 0,3865
F.P.n°30 | - Fallon - Watson 0,5893 64,5
1. APIL: type 2 ‘ 0,3387 -5,5

Valeur exp. 0,3583

Commentaire:

Dans le cas de cette propriété, nous remarquons que la corrélation selon API (type 2) peut
approcher la propriété, mais avec une erreur élevée. PROPR2 n'améliore en rien cette estimation.
En conclusion, on peut dire que parmi toutes les propriétés thermiques citées dans ce chapitre,

seule la chaleur de vaporisation est bien estimée a partir de corrélations.
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VI- DEUXIEME PARTIE: Calcul des propriétés thermodynamiques A partir des

équations d'état,

~ A- Partie théorique.
1. Introduction.

Nous avons remarqué dans la premiére partie de notre travail, qu'il existe de nombreuses
corrélations qui permettent l'estimation avec un pourcentage d'erreurassez acceptable des
propriétés physico-chimiques des mélanges et des fractions pétroliéres, connaissan t quelques
propriétés expérimentales. Cependant, les propriétés thermodynamiques telles que: l'enthalpie et
Yentropie ne peuvent étre déterminées a partir d'équations ou de corrélations simples. Des abaques
établies en fonction de la température et de la pression du systeme permettent la détermination
de ces propriétés. En général, ces abaques sont basés sur des résultats expérimentaux. Clest
notamment le cas des abaques donnés par Maxwell pour les corps purs, et aussi par application
de 1a loi des états correspondants pour les fractions pétroliéres connaissant le Kuop et la Tmav.
Dautre part, une méthode de calcul trés utilisée pour I'étude des équilibres liquide-vapeur permet
J'estimation des propriétés thermodynamiques d'un corps donné. Elle est basée sur l'utilisation des
équations d'états.

Une équation d'état est une relation entre la pression, la température et le volume, de la forme:
f(T,P,V) = 0.

Plus d'une centaines d’équations d'état ont été proposées, depuis VAN-DER-WAALS (1873},
mais peu d'entre-elles donnent des résultats comparables 4 ceux obtenus par l'expérience. Le -
choix de l'éqution d’état & utiliser dépend du pourcentage d'erreur acceptable, du domaine
drutilisation et de la nature et la composition du mélange. Les domaines de pression et de
_ température sont deux autres facteurs a considérer dans le choix du type d'équation d'état, dans
le cas de l'étude de l'équilibre liquide-vapeur pour la simulation des procédés industriel.

Pour cette deuxiéme partie de notre travail, nous allons considérer le calcul du facteur de
compressibilité Z, du volume molaire Vm, de enthalpie d'excés (H*-H) et de l'entropie d'exés

(S*-S) du mélange ainsi que des fractions pétroliéres, apartir de la loi des états correspondants
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a trois parametres de LEE-KESLER , &t de I'équation d'état de SOAVE-REDLISH-KWONG
(SRK).

Le choix de ces deux équations est basé sur le fait que ce sont des équations qui sont largement

utilisées dans le domaine des hydrocarbures.[4],[10].
Ci-aprés une partie introduisant les équations d’état:
2. Equation d'état des gaz parfaits.

Anciennement, les chimistes considéraient la matiére comme un gaz parfait (sans intéractions

internes). L'équation d'état qui régit le gaz parfait est:
P.V = Cste (équation de BOYLE-MARIOTTE).

- Des recherches ont montrés que la pression était une fonction de la température. Ceci a conduit
a I'équation d'état des gaz parfaits suivante:
P.V.=RT . (371)
ol: R représente la constante des gaz parfaits.
3. Equation d'état de VAN-DER-WAALS:[d]

L’équation d'état des gaz parfaits a été établie en admettant que I'énergie des molécules est
d’origine cinétique seulement (mouvement de translation, de rotation de la molécule, vibration
des liaisons). Cependant, ceci n'est valable que lorsque la pression est trés faible (P~0). Dans le
cas contraire, les forces de cohesion sont mises en évidence. La résultante de ces forces au
voisinage de la paroi est dirigée vers l'intérieur. Ainsi, la pression mesurée réelement est
inférieure a celle calculée pour un gaz parfait. Dans ce cas, le gaz est considéré comme étant réel,
et il est plus compressible. Van-Der-Waals (1873) a établi théoriquement que la pression interne
die A l'attraction mutuelle des molécules est inversement proportionnelle au carré du volume

molaire; d'ou 'équation de Van-Der-Waals:

(P~ :2).(V—b) =RT

(372)

ou

V-6 vy2 (373)
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Les constantes a et b dépendent du fluide considére.

Van-Der-Waals a remarqué que l'isotherme critique {(diagramme P-V-T figure 18) posséde un

point d'inflexion. Cette caractéristique est traduite mathématiquement par les équations (246) et

(247) du chapitre précédent. En appliquant ceci a I'équation de Van-Der-Waals, nous aurons:

_ 27 (R Te) ?
64 FPc
et
_ R Tc
b =0, 125. yo¥

ou: Tc¢ et Pc sont les paramétres critiques.

pressure, 'P

D

two-phase
region

FIGURE 18: Diagramme P-V-T du corps pur.

4. Loi des états correspondants: Corrélations 4 deux paramétres.

volume, V

(374}

(375)

Le fluide réel est donc compressible. On défini ainsi le facteur de compressibilité Z, donné par:

PV =ZRT

(376)

Cette équation représente I'équation d'état des gaz réels. L'équation de Van-Der-Waals peut donc
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se mettre sous la forme réduite suivante:

Pr 27. Pr

Z=1+ -
8.Z Tr - Pr (8.Z Tr)? (377)

ou: Pr = P/Pc et Tr = T/Tc : propriétés réduites.

D'aprés cette équation, nous pouvons remarquer que Z ne dépend que des paramétres réduits.
Par conséquent, toute les substances ayant les mémes paramétres réduits auront le méme facteur
de compressibilité; ils sont donc dans deux états correspondants., Clest la loi des états
correspondants.

le facteur de compressibilité Z est souvent corrélé en fonction de deux paramétres (Tr et Pr),
d'ou l'appélation de corrélation & deux paramétres: Z = f(Tr,Pr),

Les corrélations a4 deux paramétres ont permis une généralisation des propriétés
thermodynamiques. Cependant, pour des molécules non sphériques, nous remarquons qu'il y a
déviation par rapport a la lot des états correspondants.

5. Corrélations a trois parameétres.

Plusieurs types de paramétres ont été proposés pour représenter I'‘écart par rapport a la loi des
états correspondants 4 deux paramétres. Parmi ces paramétres, il y a eu le facteur de
compressibilité critique Zc, le parameétre de Riedel ac. Cependant, le paramétre qui a conmu le
plus grand succés est le facteur acentrique de Pitzer w, qui tient compte de la non sphéricité de
la molécule. 11 est défini par:

w = -log(Pr)y+ 1 aTr=07 (378)
Pr® représente la pression de vapeur réduite a Tr = 0,7.

Le facteur de compressibilité, ainsi que toute autre fonction thermodynamique () est exprimée
en fonction du facteur acentrique w a partir d'une relation[52] de la forme:
¢ = O@r, Tr)® + w.$(Pr, Tr) (379)
ou: ¢(Pr,Tr)® : fonction thermodynamique pour une molécule sphérique.

G(Pr,Tr)® : fonction thermodynamique qui dévie a la sphéricité.
En général, $Pr,Tr)® et H(Pr, Tr)® sont tabulées.
L'équation de Pitzer permet aussi le calcul des propriétés thermodynamiques d'excés. Les

valeurs de (Pr,Tr) et de ¢p(Pr,Tr)'V pour le cas des propriétés d'éxcés ont été tabulées aussi,
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en fonction des parametres Tr et Pr.

Pour la représentation de I'équation de Pitzer sur un calculateur numérique, Lee et Kesler [41]
ont proposé une nouvelle expression de 1'équation de Pitzer en utilisant un corps de référence(le
n-octane). L'équation est de la forme:

Z=2"+ 0.(Z9 - ZMf" ' (380)
ol: Z®¥ et w® représentent le facteur de compressibilité et le facteur acentrique du fluide de
référence (w® - = 0,3978).

Les expressions de Z9 et Z® sont représentées par la forme réduite de 1'équation modifiée de

BENNEDICT-WEBB-RUBIN (BWR) donnée par:

= Prfrvr) “legi sz i Ifs+ Tr36:4Vr2' (B e (~5i3) (381)
avec: '
Vr = V.P¢/(R.Tc) . (382)
B = b, - b/Tr - byTe - by/Te’ (383)
C = ¢, - ¢fTr + ¢fTr (384)
D =d, +d/Tr (385)

Les constantes bi, ci et di sont données dans le tableau (3), en annexe(1):[10], pour le calcul
de Z9 et 2V .

Bans notre logiciel, nous nous proposons une premiére estimation des propriétés d’excés (H*-H)
et (S*-S) a partir de la loi des états correspondants de Lee-Kesler. Les expressions de calcul des
propriétés d'excés sont:

1°/- Enthalpie dexcés:

H-Fh . by#3. by Tr+3. b Tr?
RTc“TI'[Z1 Tr. Vr
e 3. PP 4y +3. £ (386)

2. 7r. V¢t o, Tr. VI’

avec:
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B¢

=4 [B+l-(B+l+-Ly. .
sy BBl e (- (387)

L'enthalpie d'excés est calculée & partir de la méme expression donnant le facteur acentrique
Z (équation 380). '

2° /- Entropie d’excés:

S_So* P _ 3 b1+b3l TI'2+2. b4l TI‘3
R Ln( Fo) = LnZ 7
a2l d L, (388)
2. Vr? 5. v’

avec: E calculé comme pour 'enthalpie.
P, est une pression de référence; elle est généralement prise égale a latm.
6. Les équations d'état,

Durant ce demier siécle les équations d'état ont evolués de l'expression simple de 1'équation
détat des gaz parfaits jusqu'auxéquations les plus complexes, utilisées de nos jours, et qui vont
de plus en plus vers la perfection.

Du point de vue application industrielle, particuliérement dans le domaine des hydrocarbures, il
y a eu trois types d’équations d'état:

type 1: Van-Der-Waals - Redlish-kwong —- Wilson - Soave - Peng-Robinson.

type 2: Beattie-Bridgman - Bennedict-Webb-Rubin - Starling ~ Starling-Han.

type 3: Thiele ~ Carnahan-Starling - Beret-Prausnitz ~ Prausnitz.

Les deux premiers types d'équations d'états sont a base empirique, tandis que le troisiéme est
a base théorique. |

Le premier type d'équations est appelé équations cubique, du fait que son expression en fonction
du facteur de compressibilité Z ou du volume molaire Vm est sous forme cubique. Généralement,
ce sont des équations de forme simple, qui représentent les relations P-V-T de la vapeur et du
liquide en méme temps. Elles sont trés utilisées dans le domaine des hydrocarbures.

Dans notre travail, nous considérons 1'équation d'état de Redlish-Kwong modifiée par Soave,

pour le calcul des propriétés d'excés et l'edimation de I'équilibre liquide-vapeur des fractions
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pétroliéres.
6.1. Equétion d'état de SOAVE-REDLISH-KWONG:[69]
L'équation d'état de Redlish-Kwong (1949} a connu un grand succés dans le domaine des

hydrocarbures. Son expression est de la forme:

P - RT a
(V-8 yTv(v+ b (389)

Son grand succés a encouragé de nombreux chercheurs a améliorer son expression pour son
extension a la prédiction des propriétés thermodynamiques de la phase liquide. L'équation de

Soave est considérée comme étant la plus performante. Son expression est:

RT d

P VR V(v B (390)

Son équation cubique est:

72?-7"+(A-B-BYZ-AB=0 (391)
Pour un mélange, les constantes sont définies par:
b=2XX;.b (392)
b; = 0,08664.(R.T¢; )/Pc; (393)
a=YXXY X X .(a.2)°(-K;) _ (394)
&= ay.o; (395)
a, = 0,42748.(R.Tc; )P, (396)
o;%=1+m.(1-Tr,*) 397
m;= 0,48 + 1,574.0,- 0,176.w;? (398)
A = aP/RT) (399)
B = b.P/RT) (400)

ou: X;: fraction molaire du constituant i.
K : coefficent d'intéraction entre les corps i et j (K;;= O pour les hydrocarbures[4]).
w;, : facteur acentrique du constituant i.

Tc, et Pc, : propriétés critiques du constituant i.

7. Calcul des propriétés thermodynamiques a partir des équations-d'état: propriétés d'excés. -
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Les fonctions thermodynamiques varient en fonction de la pression et de la température du
systeme considéré. Elles sont donc exprimées a partir des paramétres T et P.
Nous donnerons ci-dessous les expressions de calcul de I'enthalpie, I'entropie et le coefficient

de fugacité d'un corps donné (mélange) pour I'équation d'état SRK.

7.1. L'enthalpie.

La variation d’enthalpie d'un systéme s'écrit:

3H, 3H,
dH = (5 . d1 + (2D .
(37, T+ (3p) ; P (401)

Par définition:

(57 ;CP (402)
et
(%{);[V-T(?/P] (403)
D'ou:
dH=Cp-dT+[V—T(%VjP]-dP 404)

L'intégration de cette fonction entre deux états: (P, T} - (P,,T,) necessite la connaissance d'une
enthalpie de référence. Généralement, la référence choisie est I'enthalpie du gaz parfait H*,
L'expression de l'enthalpie sera donnée de la forme:

H=H*+ (H - H*) (405)
ol: (H - H*) représente 1'écart au gaz parfait (enthalpie d’excés).

C'est cet écart au gaz parfait qui est généralement évalué a partir des équations d'états. Cet écart
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est lié aux équations d'état par la relation:

L%m?)‘z(z'”*ﬁl‘?f:[m%v‘”‘dv (406)
*. Pour 1'équation d'état SRK:
(H - H*) = RT.Z - | - (A/B)[! - (T/a).(da/dT)].Ln[1 + (B/Z)]) (407)
avec:
T.(da/dT) = -L.X. X X;.m;.(a.ac; T;)*.(1 - K;) (408)
L'enthalpie est calculée en utilisant 1'équation:
H=(H-H*+ f Cp*dT (409)
ou: Cp* a été définie, pour les fractions pétroliéres, par Lee-Kesler[68]:
Cp*= A+BT+CT*+CF.(A"+B.T+ C.TH) (410)
ou:
A = -0,32646 + 0,02678.K 411)
B = «(1,3892 - 1,2122.K + 0,03803.K%.107 (412)
C = -1,5393.107
A’ = 0,00847733 + 0,080809.5g (413)
B = (2,1773 - 2,0826.5g).107 (414)
C = -(0,78649 - 0,70423.5g).107 (415)
CF = [(12,8/K - 1).(10/K - 1).100]* (416)

7.2. L'entropie.
De méme que pour l'enthalpie, 'entropie S est aussi une fonction qui dépend de T et P du

systéme.

ds‘(a P dr (aP),:dP (417)

Par définition:

s, _ G 2)
.- we

129



et

(35, 9N
( aP) T ( aT , ‘ (419)
d'ot:
e _ ( 9V .
ds = G dT - (Gp) . aP 420

De la méme fagon, on défini aussi I'écart au gaz parfait (S-S*) de l'entropie qui est évalué a

partir des équations d'état, par:

s -8
Lo Ly = Laz+ [

V[ 1 oF 1
R Py

7lap, P (421)

oll: P, est la pression de référence du gaz parfait.
S,* est l'entropie du gaz parfait mesurée a la pression Py.
*- Pour 1'équation SRK:
(S - §,*)/R + Ln(P/P,) = Ln(Z - B) + (A/B).[(T/a).(da/dT)].Ln(1 + (B/Z)) (422)
ou: T.(da/dT) : défini comme pour l'enthalpie.
L’entropie & une pression P et A une température T est calculée par 'équation:
S=(8-8%+ f (Cp*/T).dT (423)

Les équations (409), (410) et (423) sont utilisées pour les deux cas de calcul des propriétés

thermodynamiques: par l'équation de Lee-Kesler et par I'équation d'état SRK.
7.3. Coeflicient de fugacité.

La fugacité est définie comme étant la pression du gaz réel. L'écart au gaz parfait sera défini
par le coefficient de fugacité ® défini comme étant le rapport entre la fugacité f et la pression
P du corps considére:
® = f/p | (424)
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Ce terme est trés utilisé dans le calcul des équilibres de phase; AP =0, & = 1.
Le coefficient de fugacité est défini en fonction de la température et de la pression d'un corps

par la relation:

f£fi_ 1 %y RT
L”(?)‘ero(v P)‘dP (425)

Pour un melange, on défini le coefficient de fugacité ®; du constituant i. La fugacité du
constituant i dans le mélange est différante de la fugacité du corps pur i.

Pour I'équation SRK, le coefficient de fugacité d'un constituant i dans un mélange est donné

par:
Ln(®) = -Ln(Z - B) + (Z - 1).B; - (A/B).(A% - B/, ).Ln(l + (B/Z)) (426)
avec:

B, = bi/b | (427)
A= (1fa).2.3, ., X,a%.(1 - K] (428)

K; : coefficient d'intéraction binaire entre les constituants i et j.
K;; = 0, pour le cas des hydrocarbures non, ou faiblement, polaires.
8. Equilibre liquide-vapeur.

Dans I'étude des équilibres liquides-vapeurs et dans tout systéme de séparation, les deux phases
liquide et vapeur sont considérées en équilibre au point de séparation. Cette considération est
nécessaire pour appliquer les lois de la thermodynamique a la simulation mathématique des
procédés de séparation. Pour quelques systémes, cet équilibre nest pas réelement atteint, étant
donné que le temps de contact est court. Pour les procédés dans le domaine des hydrocarbures,
cette considération sera raisonable, du fait que les vitesses dans les séparateurs sont faibles.

La fonction thermodynamique nécessaire pour le calcul des équilibres liquide-vapeur est la
fugacité. Vu que celle-ci est une fonction de la pression P, de la température T et de la
composition du mélange de la phase, ces propriétés doivent étre connues, ou du moins estimées.
La fugacité étant estimée, elle sera donc utilisée pour le calcul des propriétés, non connues, du
systéme.

Dans ce contexte, un rapport de distribution de 1'équilibre liquide-vapeur est défini:

Ki = 3 /% (429)
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avec:
yi = (v/V) : fraction molaire du composé i dans la phase vapeur.
x; = (I/L} : fraction molzire du composé i dans la phase liquide.

Les valeurs du coefficient K; sont généralement déterminées par des méthodes prédictives.
L'incertitude dans l'estimaticn de la valeur de K; dépend de la méthode utilisée pour lier K, 3 la
fugacité. En général, la relation suivante est utilisée:

K; = (®/9;") (430)
plusieurs méthodes ont été proposées pour le calcul des équilibres de phase. L'une des plus

utilisées, destinée au calcul numérique est celle de Rachford-Rice, citée par Edmister[4]. Elle

utilise la résolution de l'équation suivantes, pour chaque constituant i dun meélange a N

constituants:

i z,. (1-K}) .
D NP S Nv/) ReT Al (431)

ou: L : nombre de mole total de liquide.
F : nombre de mole total de charge.

z; : fraction molaire du composé i dans la charge.

B- Partie calcul.
1°/- Calcul des propriétés thermodynamiques a partir de la loi des états correspondants
de Lee-Kesler:

Dans notre logiciel, le programme qui permet de faire ce calcul est appelé PROPR3. Les
résultats d'exécution sont donnés ci-dessous pour les trois corps purs,-le mélange et trois fractions
des pétroliéres, cités dans la premiére partie de ce travail. Les propriétés estimées pour ce calcul
sont; la masse molaire M (3 partir de la corrélation de Riazi-Daubert:1980) et les propriétés
critiques (& partir des corrélations de lee-Kesler).

La méthode ittérative de résolution de 1'équation de Lee-Kesler est celle de Weigstein (voir
annexe 2). Dans cette partie, le mélange et les fractions pétroliéres sont assimilées a des corps

purs.
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CORPS Enthalpie Entropie Z chaleur de | erreur
d'excés d'excés vaporisation (%)
{J/mole) (J/mol.deg) (KJfmole)
C12H26 960,64 1,47 0,9398 75,54 73,1
C7H14 460,21 0,88 0,9582 43,39 34,4
C7HS 396,53 0,74 0,9639 12,33 62,8
mélange 549,87 0,98 0,9548 54,92 58,8
F.Pn°2 493,84 0,96 0,9548 33,20 1,3
F.P.n°28 454,37 0,97 0,9530 20,64 28,2
E.P.n°33 696,17 1,i4 0,9499 71,84 39,8

2°/- Calcul des propriétés thermodynamiques a partir de I'équation d'état SRK.

Dans ce cas, toute fraction pétroliére est assimilée 4 un meélange ternaire de composition X,
X X, ; la méthode de résolution de 'équation d’état est la méthode numérique de Weigstein.
Les résultats de calcul pour le mélange ternaire et trois fractions pétroliéres sont donnés dans le

tableau suivant:

CORPS y HL HV SL SV Hvap. err
(KJ/mole) (KJ/mole) | (J/mol.deg) | (J/mol.deg) | (Kl/mole) | (%)
mélange 2,031 364,8 4,03 39,01 36,28 49
F.Pn°2 2,355 296,3 4,88 38,04 29,39 10,3
F.P.n°28 2,366 364,4 5,37 40,59 36,20 26,5
F.P.n°33 2,634 3328 4,63 37,44 33,02 35,7
Commentaire:

Nous remarquons, pour les deux cas d'équations (celles de Lee-Kesler et SRK), que les erreurs
sont élevées, puisque les propriétés intermédiaires sont bien estimées. Nous jugeons que c'est la
chaleur spécifique a 1'état parfait Cp* qui présente des anomalies. Celle ci induit des erreurs

énormes lorsqu‘il s'agit de calculer la chaleur spécifique. Ceci a été conclut du fait que la valeur

133



du facteur de compressibilité est dans les limites. L’équation de Lee-Kesler est donc bonne. Dans
le cas de I'équation SRK, l'erreur est améliorée bien qu'elle soit toujours assez élevée.

Cette deuxiéme partie nous a conduit a& conclure que lestimation des propriétés
thermodynamiques peut-étre améliorée si une autre équation d'estimation de la chaleur spécifique

a 1'état parfait, donnant de meilleurs résultats a été proposce.
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CONCLUSION

Notre étude a comporté deux parties principales: dans une premiére partie, nous avons présenté
les corrélations les plus pertinentes pour la vingtaine de propriétés étudiées; nous avons ensuite
élaboré un programme appelé PROPRI, basé sur la connaissance de deux propriétés physiques:
la température d'ébullition et la specific gravity. Nous avons ajouté la propriété composition, dans
le cas des mélanges et des fractions pétroliéres, pour améliorer les corrélations dans un
programme appelé PROPR2 et les avons comparés aux résultats expérimentaux, quand ils sont
disponibles. Les corrélations sont d'abord appliquées aux corps purs, aux mélanges et a des
fractions pétroliéres de pétroles brut Algériens. Les valeurs obtenues sont a fait recevables et
montrent la fiabilit¢ de ce logiciel, qui permet, en l'espace d'une heure, de reconstituer
pratiquement toutes les propriétés du pétrole et des fractions pétroliéres.

Nous avons, de méme donné en deuxiéme partie du travail, une approche de l'utilisation de la
loi des états correspondants et des équations d'état; les résultats obtenus par ces équations sont
moins crédibles que ceux obtenus par les comrélations classiques; Le logiciel permettant
cependant, un maniement rapide de ces équations d’état.

Ce logiciel représente un outil pratique pour prévoir et prédimensionner des unités de traiternent

de brut ou de fractions, du fait qu'il ne nécessite que la distillation TBP.
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ANNEXE N°1

TABLEAU 1: Incréments pour les propriétés critiques de I'équation

de Lydersen.[10]
& 3, A,
Nonring Incremenis
—CIH, 1.020 n.uey )
f o
—(HL, 0.0 0,297 59
| -
-1 0.012 0,210 al
|
l
—{— .00 0.210 -1
1
=(I1, 0.018 01,198 N
| )
=('I1 0.018 M 1GR 13
=(|'-—- n.n N.198 16
=(= 0.0 0198 56
=(H 0.005 0,103 (36
=(— 0.005 0.153 {16}
Ring Incremenis
—C - 0am3 0184 44.5
[
—(]‘.l 1 0.012 n1ue 46
|
—(l:— {(— 0007 (0.150 N
i
| - .
=(il n.uil 1% 37
=(|'— [IX} IR LB HE M
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TABLEAU

2: Quélqucs vale

urs des constantes de l'équation d'Antoinc,

—— - —
Substance A B C
AMéthane G,61184 389,43 166
Fthane 6,80268 636, ¢4 256
Propane 6,82971 813,2 248
Rutane 6,83029 945,90 24n
Isobutane &, 74808 B82.8 i10
Peniane 6,85221 1 064, 62 232
lsopentine 6, 78967 1 620,017 JU3 097
Moopentune 6,73812 350, 84 )
tHiexane 6,87776 1171,53 . S24, 30
Heptane 6,90240 I 268,115 216, 2
Octane 6,92377 1 355,126 209,517
C)’CLJpQI’]l-’IFIQ 6,88676 . 1 124,162 271,301

156]

TABLEAU 3: Valeurs des constantes de l'équation de Lee-Kesler,

'Con- yov A Wowrence | Con- Simple  Reference
i-iuml Taig Viids tant fluids iids

hy o S1IR1193 0.2026579 ¢, 0.0 0.01690]

by LORSTIR O LAST c, 0.042724 0.041577
boh 5ETYE 0.027655 {d] X 10° 0155488 0.48736
P by 0020323 6203488 g x 100 0.623689 0.0740336
; € N.0236744 00513385 | | B 0.65392 1.2%

Cp  BUTHEOBS 00503618 | v 0 0.060167 0.03754
[




ANNEXE N°2

METHODE NUMERIQUE DE RESOLUTION DE WEIGSTEIN [4]

La méthode de Weigstein est utilisée pour la résolution des équations du type f(x) = 0. Cette
fonction peut-&tre écrite sous la forme:
fix)=x-g(x)=0  ou g(x) = x (A)
L'équation (A) peut-étre résolue par simple substitution, en calculant x, par g(x,) et x, par g(x,)
etc....Ainsi:
Xeep = 8(X,)
La substitution directe est une méthode généralement lente, et diverge dans la plupart des cas.
La méthode de Weigstein accélére cette méthode ittérative, comme suit:
1- Calculer de x, et x, a partir de g(x,) et g(x,) par 'équation (A).
2- Calculer q = (X, - Xg)/(X, - X¢)
3- Redéfinir x, par:
X, = q.x, + (I-q).x,
4- Calculer x, a partir de x, par l'équation (A) et revenir a I'étape (2).
5- Calculer q par:
qQ = (Xeep - X)) (X = Xe)
6- Redéfinir x,,, par:
X = QX + (1-9).%p
7- Calculer jusqu'a ce que {x.; - x,} soi inférieur 4 une erreur tolérée.
Comme exemple d'utilisation de cette méthode, la résolution des états cubiques.
Une équation d'état cubique est de la forme:
Z2+kZ*+mZ+n=0
Une résolution typique de 1'équilibre liquide-vapeur par les équations d'état cubiques donne trois
racines de Z pour la phase liquide et trois autres pour la phase vapeur. La valeur de Z pour la
phase vapeur est la plus grande des trois valeurs trouvées. Dans le cas de la phase liquide, c’est
la plus petite.

La méthode ittérative de résolution des équations cubiques peut aboutir 3 une seule valeur qui



peut ne pas étre la bonne; ceci depend de la valeur. Une bonne valeur initiale peut converger
directement et rapidement a la vraie valeur.

Des valeurs initiales ont été déterminées par Edmister[4], par des approximations successives,
pour les deux pllaées liquide et vapeur. Ces valeurs sont données ci-dessous pour 1'équation d'état
SRK: |
* Pour la phase vapeur:

Z, = M1 + AB/MI
avec:
Ml=1-A+B+B
A et B sont les constantes de I'équation SRK.
Dans ce cas, si Z est supérieur & 1, il faut prendre la valeur de Z = 1.
* Pour la phase liquide:

Z, = M + B/(m'M)

avec: .
M’ = (m'/n’) - (1/m)
n' = A/B

m=n-1-B



NOTATION:

Cp : Chaleur spécifique a pression constante.
Cv : Chaleur spécifique & volume constant.
d  : densité.

f fugacité.

H : enthalpie.

I :indice de corrélation.

K : facteur de caractérisation Kuop.
Ki : constante d'équilibre.

M : masse molaire.

n : indice de réfraction.

N : nombre d'atomes de carbone.

P : pression.

Pvap: pression de vapeur.

R : constente des gaz parfaits.

S : entropie.

T - tempérﬁture.

V  : volume.

VGC: viscosity-gravity-constant.

VGF: viscosity-gravity-function.

: fraction molaire en phase liquide.
: fraction molaire en phase vapeur.
: facteur de compressibilité,

: facteur de Reidel.

: tension superficielle.

< < 8 N ~« ®

: viscosité cinématique.

: viscosité dynamique.

: coefficient de fugacité.
: conductivité thermique.

: facteur acentrique.

vV g > o T

: masse volumique.



Ln : logarithie Népérien.
log : logarithme décimal.
exp. : fonction exponentielle.
INDICES:

* . état du gaz parfait.

: famille des paraffines.
: famille des naphténes.

: famille des oléfines.

> O Z v

- : famille des aromatiques.
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