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Abstract

Isobaric vapor liquid equilibrium at atmospheric pressure has been determined for

binary mixture of B-pinene and decanel using a dynamic still.

The data have been correlated with the Margules, Van Laar and Wilson equations
using a bulb temperature method, and with equations of stat of Soave-Redlich-Kwong and -

Peng-Robinson using flash-isotherm method.

Keywords : vapor-liquid equilibria, terpenic system, experiments, simulation.

Résumé

Des mesures isobares de I’équilibre liquide-vapeur pour un melange binaire de
B-pinéne et décanal ont été réalisées a la pression atmosphérique & I’aide d’un dispositif

dynamique a recirculation de ia vapeur condensée.

Les résultats expérimentaux ont été corrélés par des équations appropriées de Margules, Van
Laar et Wilson en appliquant la méthode de température de bulle, et par les équations d’état

de Soave-Redlich-Kwong et de Peng-Robinson par la méthode de calcul du flash isotherme.

Mots clés : €quilibre liquide-vapeur, systéme terpénique, expérimentation, simulation.
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Symboles

Alphabet romaine

: pression

: température

: volume

: volume molaire

: constante des gaz parfait

: la fraction molaire en phase vapeur

% = xm =T NN

: la fraction molaire en phase hiquide
: fraction molaire de la charge mitiale.

: la fugacite

N N

: facteur de compressibilité
:nombre de constituant

: parametre d’interaction

: constante d’équilibre

! entropie

: enthalpie libre

: enthalpie

, B, C : paramétres de I'équation du viriel

m Qe

N

et de 'équation d’Antoine.
a,b : paramétres d’équation d’état
d :densité
m :lamasse
M  : masse molaire

n, :indice de réfraction

%: taux de vaporisation

Alphabet grec
¥y :coefficient d’activite
M :potentiel chimique

@ :coefficient de fugacité

@ :facteur acentnque

A : parameétre de Péquation de Wilson
& :latolérance

Indices

¢ :crinque ‘

b  :ébulliton

i, j :constituants

r o :réduit

m :molarre

1 :le constituant le plus volatil
2 :le constituant le plus lourd
Exposants

(0) : état de référence

sal : saturation

E  :propnété d'exces

(/) :étatliquide

(v) : état vapeur

id :solution idéale

o :diuton infinte

exp : expérimental

cal :caleulé (estimé)
Opérateurs

exp : exponentiel :exp(x)=e”

In

log
A

: logarithme népérien
: logarithme décimal

: varnaton



INTRODUCTION GENERALE

Le colit et 'importance des moyens mis en jeu dans la réalisation des unités industrielles
de distillation, de rectification et d’extraction sont tels que plusieurs études préliminaires sont
indispensables avant d’entreprendre le stade de la production. Parmi celles-ci, les mesures
d’équilibre hquide-vapeur constituent une des principales étapes car elles permettent d’optimiser

les mstallations et les rendements.

La modélisation des procédés de séparation tels que la distillation exige de connaitre d'une
maniére précise les fonctions thermodynamiques et surtout les équilibres liquide-vapeur des
mélanges des différents constituants mis en ceuvre. Ces propriétés ne sont que trés rarement
connues aux conditions de température et de pression de fonctionnement des unités industrielles.

Par conséquence, un modéle thermodynamique est nécessaire pour les corréler et les prédire.

L'objectif principal de cette étude est en premier lieu, la mise au point d’un appareil qui
permet la détermination expérimentale de la courbe d’équilibre liquide-vapeur d'un mélange
binaire terpénique présent dans les huiles essentielles et dont les données thermodynamiques sont
tres peu courantes dans la bibliographie ; ensuite la simulation des résultats obtenus par le biats

des modéles thermodynamiques existants.

Dans le but de mettre en relief les deux aspects expérimental et théorique de notre travail,

nous nous sommes proposés de décomposer notre étude en deux parties :

® La premicre comportera la description du montage réalisé, de son mode opératoire

amsi qu'une présentation des résultats obtenus.

® Alors que dans la deuxiéme, nous présenterons deux programmes informatiques
établis pour la simulation des équilibres liquide-vapeur. Les résultats simulés seront

ensuite comparés aux résultats expérimentaux.
Ces deux chapitres seront précédés par trois autres dans lesquels nous aborderons :
¢ L’aspect thermodynamique des équilibres liquide-vapeur.
* Les différentes méthodes de modélisation des équilibres liquide-vapeur.

* Ainsi qu'un inventaire des différents appareils de détermination des équilibres liquide-

vapeur existants.
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CHAPITRE] THERMODYNAMIQUE DES EQUILIBRES LIQUIDE-VAPEUR

I INTRODUCTION

Entre 1875 et 1876, ].W.Gibbs, professeur de physique mathématique a 'Université de
Yale (USA), publia dans les * Transactions of the Connecticut Academy of Sciences ” une séne d’articles
mtitulés : « de I'équilibre des substances hétérogenes ». Dans ces articles, Gibbs divulguait les

principes de la science des équilibres des phases avec une clarté et une précision rarement égalées.

II.  DEGRE DE LIBERTE [1]

Il est nécessaire, pour définir complétement un systéme, d'indiquer les valeurs
numériques d’un certain nombre de variables, que 'on choisit par exemple parmi la pression, la
température, Pénergie inteme, Uentropie et les concentrations des différentes phases. Il n’est pas
nécessaire d'indiquer explicitement les valeurs de toutes les variables possibles, car la

connatssance de certaines d’entre elles définit exactemnent les autres.

Une importante caracténstique des équilibres entre phases est le faite qu'ils ne dépendent
pas des quantités réelles des diverses phases en présence. Ainsi, la tension de vapeur de I'eau en
contact avec de I'cau liquide est indépendante du volume du récipient, ou la quantité de liquide en

équilibre avec elle.

Dans I'étude des équilibres entre phases, il est inutile de tenir compte des facteurs de
capacité, qui expriment la masse totale de chaque phase. On ne tiendra compte que des vaniables
de tension, comme la température, la pression et la concentration. On peut faire varier un certain
nombre de ces variables de maniére indépendante, mais les valeurs des autres sont déterminées

par les valeurs choisies et par les conditions thermodynamiques d’équilibre.

Le nombre de variables d’état quon peut faire vader de maniére indépendante sans
modifier le nombre de phases s’appelle le nombre de degré de liberté ou, parfois, la variance du

systeme.

IIT. LA REGLE DES PHASES - LA FORMULE DE CLAPEYRON

La plus grande partic du domaine de I'équilibre des phases est régie par deux relations
théoriques fondamentales. La premiére est la régle des phases, qui définit I'allure générale du
diagramme des phases, la seconde est la formule de Clapeyron qui détermine la pente des courbes

de ce diagramme. [1]
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ITT1. LA REGLE DES PHASES [1.2]

Cette regle proposée par Gibbs foumit une relation générale entre le nombre v de degré

de libert¢ d’'un systcme, le nombre de phases @ et le nombre de constituants C. Elle exprime

qu’on a toujours pour un systéme non réactionnel :

v=C+2-9p (1. 1)

III.2. LA FORMULE DE CLAPEYRON ET EXPRESSIONS DERIVEES [1.2 3]

Clest une expression quantitative de la loi de Le Chatelier du déplacement de P'équilibre
appliquée aux systémes hétérogenes'. Elle a ét¢ proposée par le Francais Clapeyron en 1834, et

placée sur une base thermodynamique solide par Clausius en 1864.

En effet, par une démonstration simple on étabiir Pexpression de la pression de saturaton
P p P p

sous la forme :

dP*  AH
dr TAV

(1. 2)

ou: AH est la chaleur latente correspondante au changement de phase’, AV Ia variation de

volume correspondante et P** la pression de saturation ou pression d’équilibre.

Dans le cas de la transformation liquide — vapeur, plusieurs approximations sont

possibles.

Ainsi, en négligeant le volume du liquide par rapport 2 celui de la vapeur, et en supposant

que cette demiere se comporte comme un gaz parfait, on peut écrire :

dinp™ AH
dr RT?

(1.3)

T Son enoncé : « toute modification d'un des facteurs déterminant 'état d'un svstéme en équilibre
provogue un déplacement de 1'équilibre dans un sens qui tend & s 'opposer a lavariation du Jacteur considéré ».

? Cette équation s'applique a n’importe quel changement d'état : fusion, vaporisation, sublimation et
changement d’élat cristalline
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L'une des relations les plus importantes foumnissant cette variation pour des températures

nettement inférieures a la température critique est Péquation empirique d’Antoine, de la forme :

B
10 Psa! :A‘_ 1 4
. r+C -9
ou : T est la température donnée en °C et A, B et C des constantes empiriques

relatives a un constituant donné.

IV. LES DIAGRAMMES DEQUILIBRE LIQUIDE-VAPEUR

Pour un systéme binaire (¢ = 2) en équilibre liquide-vapeur (p = 2), la régle des phases

indique que la vanance est égalea: v=c+2-9=2+2-2=2.

Ceci signifie que 'on peut faire varier de maniére indépendante deux variables d’état sans
modifter le nombre de phases. Ces variables sont en général choisies entre la température, la

pression et la composition.

IVI SYSTEMES « NORMAUX » [2.3,4]

Considérons par exemple le cas d’une transformation isobare. La Figure(l. 1) repére en
abscisses les compositions, c’est-a-dire la fraction molaire de I'un des constituants'. Fn
ordonnées, nous porterons la température, en particulier sur 'abscisse 1 et 0, nous porterons les

températures d’ébullition des deux constituants respectivement, sous la pression considérée.

Si nous considérons un mélange de composition globale x;, 2 basse température ce

melange M| est homogene, a I’état liquide.

Si, a pression constante, on fournit de la chaleur au systéme, on provoquera d’abord un
réchauffement du liquide, et on atteindra par Ia suite la « température de bulle », i laguelle
apparait une premiére bulle de vapeur; en ce point la phase liquide 3 évidemment la méme
composition que le mélange global, mais la phase vapeur qui apparait a une composition

différente ; elle est généralement plus riche en constituant volatil.

! le mélange étant binaire, les Jractions molaires du second constituant s’en déduisent par complément
a l'unite.
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Si Ton éléve la température jusqu’a 7, on observe que, simultanément la phase vapeur se

développe aux dépens de la phase liquide :

Le mélange M, se répartit entre deux phases (M et M), dont la composition x, et

¥y different de celle du mélange global.

Généralement, cette vaporisation se poursuit
jusquau « point de rosée », point correspondant a la

disparition de la derniére goutte du liquide.

St on continue a apporter de la chaleur au
systéme (M), alors il devent homogeéne et 'on dira que

Pon affaire a une vapeur « surchauffée ».

La courbe d’équilibrey, = f(x;), 2 pression
fixée, est déduite du fuseau précédent par simple
projection verticale pour X, et projection puis rappel sur

la premiére bissectrice pour y,.

Figure(l.1) : diagrammes d’équilibre liquide-vapeur

a pression constante.

IV.2. SYSTEMES AZEOTROPIQUES [3]

Dans l'exemple que nous venons de présenter,

T4 courbe deroede  PaCre 4T
’

s T~ ~ AT

P=Lre

les températures de bulle et de rosée

étaient des fonctions monotones de la composition. Ce n’est nullement une régle. Car celles-ci

peuvent présenter un minimum ou un maximum ; et on parlera alors d’azéotropie.

Ce phénomene peut etre provoqué par deux types de propriétés distinctes :

v Volatilités voisines des constituants du mélange.

v'  Et/ou déwiation 3 Pidéalité.

On peut démontrer que dans ce cas, si la courbe de bulle posséde un extremum, alors il

en est de méme, et pout la méme composition, de la courbe de rosée. La Figure(1.2) présente ce

6
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phénoméne. On note que pour des compositions en constituant 1 (le plus volatl) inférieures 2 la
composition azéotropique, la phase vapeur est plus riche en ce composé que la phase hiquide,
conformément a ce qui était noté dans le cas «normal ». Par contre, au-dela de la composition

azéotropique, c’est 'inverse qui se produit.

110
1086 - # = 535G “C

100

g5 8R

Torpérature (°C)

Prassion (kPa)

75
70
&5
&0

¥
1

50 = 7 T ‘ 40 T T T
Q 0.25 0.5 Q.75 1 0 0.25 .5 .75 1
Fractior roolaire d’hexane Fractan malaire 3’ hexane

[Figure(l. 2) : Diagramme d’équilibre azéotropique du systéﬁxe hexane(1), acétone(2).|

Une distillation d’un tel mélange produira en téte de colonne le mélange azéotropique et
non le constituant le plus volatil; en fond de colonne, on obtiendra 'un ou l'autre des deux
constituants, selon la composition de la charge initiale. Le phénoméne d’azéotropie marque donc

une hmite aux procédés de séparation par distillation.

V NOTION ET CONDITIONS DEQUILIBRE [14.56]

Dans un systeme renfermant plusieurs phases, on peut établir certaines conditions

thermodynamiques d’existence d’un équilibre :

Pour Péquilibre thermique, 1l est nécessaire que les températures de toutes les phases

soient égales. Sinon, de la chaleur passerait d’une phase 2 I'autre.

Pour Péquilibre mécanique, il est nécessaire que les pressions de toutes les phases

sotent égales. Sinon, une phase augmenterait de volume aux dépens d’'une autre.

Pour Péquilibre de phase, il est nécessaire, pour tout constituant 7 du systéme, que les
valeurs des fugacités dans chaque phase soient égales. Sinon, un constituant s’échappera d’une

phase 2 l'autre.
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Par conséquent, Péquilibre liquide-vapeur peut étre expnimé en terme de fugacité par

I'équation :
F = £ (i=12,...s) (1. 5)
L'indice (#) signifie la phase vapeur et I'indice {/ la phase liquide.

Mais équation (1. 5) reste pratiquement peu utilisable sauf lorsque les fugacités peuvent
étre reliées aux quantités x, y, T et P accessibles expérimentalement. Cette approche est facilitée

ar I'introduction de deux fonctions auxiliaires qui sont attribuées par les symboles@ et ¥ :
P q P ym

¢ La premiere appelée coefficient de fugacité, relie la fugacité de la phase vapeur f" ala

fraction molaire y, et la pression totale par :

.fiv
@, = 1.6
i y,P ( )

* La seconde appelée coefficient d’activité relie la fugacité de la phase liquide £ a la

1

fraction molaire X, et la fugacité de I'état de référence £,¥ par 'équation suivante :
i ga i P q

_f,-l
I
x 1

Y, = (1.7)

A partr des équations (1. 5), (1. 6) et (1. 7), équation d’équilibre de n’importe quel

constituant / devient :

oy =y xS (1.8)
Cette équation représente I'équation clé pour le calcul des équilibres hiquide-vapeur.

La défimtion de Pétat de référence est arbitraire : Il existe une convention symétrique
dans laquelie toutes les fugacités £* sont prises comme fugacité du liquide pur / 2 la méme
température T et a la pression de la solution : on a alors 7, =1 quand x, =1 (Cest le cas le

plus courant).
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Cette définition est utile pouit des mélanges de liquides a faible pression ; la fugacité f,*

du liquide pur est liée 4 la pression de vapeur saturante P’ par :

. e
SV =P'p! exp| — |V.dP 1.9
RT};‘[

P
dont le facteur exp(ﬁ IV;dPJ est appelé correction de Poynting.
P,‘O

Le coefficient de fugacité @, du corps pur (vapeur saturante) 4 la température T et a la

P,'ﬂ

L’équation d’équilibre devient alors :

p
@iyip = 71’xiPi0¢i0 exP(é .[V"I“dpl i= (1’ 2""’S) (1.10)
};l_U

Idéalisation : Si on considére la phase vapeur comme un mélange de gaz parfait, et la
phase liquide comme une solution idéale; le coefficient de fugacité et d'activité tendent
respectivement vers I'unité et la correction de Poynting devient égale a 1. Et la relation

précédente se réduit a :
»WP=xP’ (1. 11)

Clest 4 ce cas particulier que se rapporte la loi de Raoult, selon laquelle « Ja pression

partielle en phase vapeur est proportionnelle 4 Ia fraction molaire en phase liquide ».
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CHAPITRE T MODELISATION DES EQUILIBRES LIQUIDE-VAPEUR

I INTRODUCTION

Le probléme majeur des équilibres liquide-vapeur se résume a la détermination des
coefficients de fugacité et d’activité a I'équilibre dans les deux phases. L'utilisation d'une équation
d’état permet le calcul des coefficients de fugacité en phase vapeur et hquide, mais lorsque celle-c1
n’est pas adéquate 2 décrire correctement le comportement de la phase liquide ; plusieurs modeles

thermodynamiques existent.
De ce fait, deux modéles d’étude des équilibres liquide-vapeur ont été proposés :
» Le modele commun : dans lequel les deux phases sont décrites par la méme équation d’état.

» Le modéle combiné : suivant lequel la phase vapeur est décrite par une équation d’état, et la

phase hiquide par un modéle thermodynamique.

II. L[ESEQUATIONS DETAT:

Il INTRODUCTION [1,6,7]

L'utilisation d'une équation d’état pour reproduire les propriétés volumétriques et
thermodynamiques des corps purs et des mélanges de corps purs fait 'objet de recherche par les
thermodynamiciens deputs plus d’'un siécle. En effet, depuis que Van Der Waals en 1873 3
propos¢ sa tres celebre équation d’état cubique, un nombre trés important de publications ont vu

le jour.

Avec les développements de 'informatique, Putilisation d’expressions analytiques de plus
en plus performantes permet la prédiction des propriétés thermodynamiques avec une grande
précision, ceci a une grande importance lors de la conception des procédés de Génie Chimique

tels que la distillation, I'absorption, etc.

Néanmoins, ce n’est que pour les gaz qu’on 2 mis ces relations sous une forme assez
précise, non seulement en partant des données expérimentales concernant les paramétres P,V,T,
mais aussi grice 4 des considérations théoriques sur la constitution des atomes et des molécules,

puisque ces théorie restent de loin les plus avancées dans le cas des gaz.

En général, une équation d’état est développée initialement pour les substances pures, elle
s’écrit sous la forme :  f(P,V,T,X)=0.

11



CHAPITRE I MODELISATION DES EQUILIBRES LIQUIDE-VAPEUR

ou X représente le vecteur composition ( fraction molaire ) ; et X =1 pour un corps pur.

Toute équation d’état doit vérifier le critére suivant aux coordonnées critiques :

.
Pour 7 =7, P=Pet V=V_: [G_Pj =0
OV Jrg,

azp) |
=0 , 2. 1)
\ (aVz T=T¢

Cect est du au fait que l'isotherme critique posséde une pente honizontale et un point

d'mflexion au point critique.

II.2. EQUATION DETAT DU GAZ PARFAIT - LOI DES ETATS
CORRESPONDANTS [1,7,8]

La premicre équation d’état reliant les propriétés macroscopiques d’'un systéme est la loi

des gaz parfait découlant de la lo1 de Boyle-Marniotte :

Pv=RT (2. 2)

Mais cette équation n’est pas adéquate pour décrire le comportement des gaz réels
excepté a trés basses pressions. Par conséquent, on peut écrire commodément les écarts par

rapport a I'état parfait sous la forme :
Pv=ZRT (2.3)
Ou: Z est appelé facteur de compressibilité.

Pour un gaz parfait ce facteur est égal a 1, et les écarts par rapport a Iétat parfait seront
mesurés par les écarts du facteur de compressibilité par rapport a Punité. Van Der Waals a

constaté que le facteur de compressibilité pour des fluides simples comme les gaz rares et le

méthane ne dépend que des parameétres réduits 7, et P, définis de la maniére suivante :

r

T,=£ et: Pr:£
T, £,

Avec: T et P,sont la température critique et la pression critique respectivement.

12
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Ainsi, toutes les substances ayant les mémes coordonnées réduites (T, , P ) auront

forcement le méme facteur de compressibilité 2 : C’est la loif des états correspondants.

Cependant, pour des molécules non sphériques, on a constaté qu’il y a une déviation par
rapport 2 la lo1 des états correspondants, d’ou la nécessité d'introdutre un troisiéme parametre qui

tient compte de la non-sphéricité de la molécule.

En effet, plusieurs types de paramétres ont été proposés dont le facteur de
compressibilité critique Z, par Meissner et Seferian et le paramétre a_ proposé par Reidel, mais

celut qui 2 connu le plus grand succes est bien le facteur acentnique de Pitzer défini par :

[

Et le facteur de compressibilité s’exprime alors par Ia relation suivante :
Z=2°(1,,p)+w Z"(,,P) (2.9)

Le premier terme de cette égalitée (Z (0)) représente le facteur de compressibilité pour une

,,,,,

molécule. Pitzer et ces collaborateurs ont réparti dans un tableau les valeurs de Z' et Z" en

fonction des coordonnées critiques 7, et P, alors que Edmister propose les mémes valeurs sous

r

forme de diagrammes.

II.3. CLASSIFICATION DES EQUATIONS DETATS

IT31 LES EQUATIONS DETAT DERIVEES ov
DEVELOPPEMENT DU VIRIEL [3]

Plusieurs équations d’état empiriques ont été proposées, mais la seule qui reste fonder sur

des bases théoniques solides est I'équation du virtel.

Cette équation est un développement en série de puissance du facteur de compressibilité
autour du point ou fluide réel et gaz parfait se confondent, ce qui correspond 3 une masse

volumique nulle. On écrira alors :

13
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Z= =l+—+— -+ 2.6
Ou les coefficient B,C,... sont appelés respectivement second, troisiéme,...coefficient
du viriel et v représente le volume molaire du gaz.
On peut également définir un développement en presston sous la forme :
Z=1+BP+CP*+... 2.7
Dont les parametres sont liés aux coefficients du viriel par des relations dont nous ne

B _C-B

retiendrons que les deux premiéres: B'=— et C’
RZ TZ

Ces développements en série ne sauraient étre considérés comme une équation d’état,
puisqu’ls comportent un nombre infini de termes dont la valeur est inconnue et la sommation
impossible. Par contre, leur troncature a donné naissance aux « équations d’état du viriel » que
Pon caracténse par le niveau de la troncature et par la nature du développement dont elles sont

dérivées, selon qu'il est en volurme ou en pression.

On retrouve alors par exemple, 'équation d’état du virel en volume tronquée aprés le

second terme qui s’écrit sous la forme :

Z=1+= (2. 8)
v

ou celle en pression qui s’écrit sous une forme analogue :
BP

Z=1+— 2.9
RT 2.9

IT.3.2. LES EQUATIONS DETAT CUBIQUES

II.3.2.1. [Egquation détat de Van Der Waals [4.6,7]

Iéquation des gaz parfaits n’est utilisable que dans un faible domaine de pression (cehu de

basses pressions), pour cette raison cette équation a été modifiée sous la forme proposée par
Him :

14
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(P+x)Yv-b)=RT (2. 10)

ou & représente un volume réellement occupé par la matiére, appelé covolume et 7t est un

terme correctif de pression di a Pattraction mutuelle des molécules, appelé pression interne.

Van Der Waals a établi théoniquement que la pression interne est inversement

proportionnelle au carré du volume molaire, d’ou son équation d’état :
P+Z |(v-b)=RT 2. 11
-1-’v—2 V- = ( . )
Cette formule, si elle ne représente pas parfaitement les isothermes d’un fluide, elle ne

conduit pas également a des absurdités physiques, d’ou sa validité pour des calculs approximatifs.

Les patamétres a et b dépendent du gaz considéré, ils sont calculés 2 partir du critére que

doit vérifier toute équation d’état au point critique, et figpurent dans le Tableau (1. 1).
q P q gu

De nombreux chercheurs, incluant Clausius et Berthlot ont tenté de modifier la forme de

Péquation de Van Der Waals afin d’améliorer sa précision, et proposent respectivement :

p=-f _a 2.12)
v—b Tv
RT a

p=""_ 2.13
v-b (v+c) @1

II.3.2.2. [Equation détat de Redlich-Kwong [6,7,9]

ces deux chercheurs ont modifiés le terme attractif de I'équation de Van Der Waals , pour

obtenir une équation d’état de la forme:

RT a

p==0
v—>b \/ﬁ(v-i—b)

(2. 14)
I’expression des parametres a et b de cette équation, ainsi que celles de toutes les autres
équations cubiques proposées sont données dans le Tableau (1. 1).

L'apparition de cette équation a constituée au début des années cinquante une révolution

pour le calcul des propriétés thermodynamiques des gaz, car elle prédit le comportement de la
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Tableau(2.1) : Expréssions des paramétres des équations d’état cubiques

Nom L’expression a b
Van Der Waals p- R _a 0421875 (RT,) 0.125 RI.
v—h 2 ' Pc ¢
. 2
Redlich-Kwong p_RT ___a 042748 (RT,) 0.08664 X
v=b  JTv(y+b) ‘ P P,

<

0.42748(1?;—0)2 [1eml- 7, f

Soave-Redlich-Kwong P= _R_T;;_ ﬁ(izj avec - 0.08664 L
v—h viv+
m = 0.479794+1.57588 - 0.192078w” +0.024610° ‘
RT.Y
0457235 L) [1+ml- 7 F
Peng-Robinson p=RT_ 2 . 0.077796 XL
v—b v{v+b)+bl—b) avec: ) ' P,
m = 037646 +1.542260 —0.26992w
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phase vapeur avec une grande précision, ce qui la fit adopter pour le calcul des
mstallations de traitement des gaz. En revanche, d'importants écarts sont observés lors de la
prédiction des propriétés thermodynamiques en phase liquide, ce qui limite son utilisation pour
prédire les équilibres liquide- vapeur qui sont a la base de la majorité des opérations physiques de

séparation.

En effet, le succés de I'équation originale de Redlich-Kwong a encouragé de nombreux
chercheurs a améliorer sa précision et son extension pour prédire les propriétés de la phase

liquide.

I1.3.2.3. [Equation d'état de Soave-Redlich-Kwong [6,7,9]

Cette équation proposée par Soave en 1972 est considérée comme étant parmi celle des
plus performantes modifications de I'équation originale de Redlich-Kwong. Son expression est la
suivante :

RT a

p-LBT_ (2.15
v—b v(v+b)

Pamélioration porte sur l'introduction d'un facteur égal 2 [1 + m(l -7, )]z qui tient
compte de I'influence de la température sur le paramétre a, ce qui a améliorer sa précision et a

parmi son extension 2 la prédiction des propriétés thermodynamiques de la phase liquide.

II.3.2.4. [Equation détat de Peng-Robinson [6,7,9]

L’équation onginale de Redlich-Kwong,ainsi que les équations modifiées proposées par
Soave présentent toutes les deux le méme handicape : elles générent toutes des valeurs
insatisfaisantes pour les densités hiquides. Afin de palier 4 ses nsuffisances, Peng et Robinson ont

roposés équation suivante :
q

RT a

P=—-
v—b Wv+b)+b(v-b)

(2. 16)

Cette modification a améliorer sensiblement la prédiction de la densité liquide dont les
ecarts varient entre 5% (pour des températures réduites inférieures a 0.65) 2 15% au voisinage du

point critique.
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L’application généralisée des équations d’état de Soave-Redlich-Kwong et de Peng-
Robinson aux calculs de génie chimique et a I'exploitation des fluides pétroliers (gaz naturels,

huiles brutes) a suscité un tres grand nombre de travaux visant a en corniger les défauts. [3]

En effet, quelles que soient les modifications apportées a 'équation d’état de Van Der
Waals, il apparait impossible de représenter de maniére satisfaisante la « région critique ». Pour y
remédier 4 ce probieme, des chercheurs ont complétement abondonné la structure cubique de

I'équation d’état (travaux de Béhar en 1985, et ceux de prausnitz en 1990). [3]

II.3.2.5. la forme cubique des éguations d'état [9]

P
Sion pose: = (}:’T)z (2.17)
B= % 2. 18)

toutes les équation d’état précédentes peuvent étre exprimées sous une forme cubique qui

dépendra uniquemnent des paramétres a et b:
» Equation de Redlich-Kwong :
7 -7 +(4~B-B*)Z- AB=0 .(2.19)
» Eguation de Soave-Redlich-Kwong :
7°-7*+(4-B-B*)7-4B=0 2. 20)
» Equation de Peng-Robinson :

Z*-(1-B)z* +(4-2B-3B*)z -(4B-B* -B*)=0 @ 21)

IT.49. LA REGLE DE MELANGE CONVENTIONNELLE [3,7.9]

Comme il a ét¢ signalé au début de ce chapitre, les équations d'état ont été développées
inttialement pour des fluides purs ; puis étendues pour les mélanges. Cette extension nécessite
Pintroduction de ce qu'on appel une régle de mélange qui signifie simplement le calcul des

paramétres de mélange équivalent a ceux des corps purs.

18
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La régle de mélange la plus répandue et sans doute la régle de mélange conventionnelle ou
regle de Van Der Waals qui permet de calculer les coefficient de mélange a,, et b, par les deux
relations :

a,=3xx, Jaa (i-k,) 2.22)

b,=> xb (2. 23)

k, est appelé coefficient d’interaction binaire, il exprime les forces d’interactions exercées

entre 7 et j. Sa valeur est déterminée a partir des données expérimentales du binaire considéré, elle
doit correspondre 2 la valeur donnant Pécart minimal entre la propriété calculée (pression,

fugacité, etc.) et la valeur expérimentale. Il faut de plus noter que :

k. =k, et que : k.=k. =0

i 5

La plupart des équatons d’état cubiques du type Van Der Waals utilise avec ou sans

modification cette régle de mélange.

IL5.  LE CALCUL DES EQUILIBRES LIQUIDE-VAPEUR A PARTIR D'UNE
EQUATION DETAT CUBIQUE [2.6,8,9]

Le concept d'activité et de coefficient d’activité est trés important dans le domaine des
équilibres liquide-vapeur. Cependant, il est possible de s'en passer lorsqu’une équation d’état
permet de décrire les deux phases en méme temps ; Cest le cas par exemple de I'équation de

Soave-Redlich-Kwong ou Peng-Robinson.

En eftet, par défmition, le coefficient de fugacité en phase vapeur est donné par:

)
i = I (2. 24)
»P
Il en est de méme pour celui de la phase liquide, donné par I'expression :
(0
o0 =1 2.25

x. P

1
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Qu’il soit en phase liquide ou en phase vapeur, Pexpression du coefficient de fugacité est

donnée pour une équation d’état cubique par la relation :

RThng, = | o Ry, _RTInz (2. 26)
on T ¥ VT

s .
Fr ¥

Ou: V, représente le volume total de la phase considérée, et : Z son facteur de compressibilité.

Par conséquence, le calcul du coefficient de fugacité ¢, du constituant / dans une phase

dépend a la fois de 'équation d’état et de la régle de mélange préconisée.

Cependant, en adoptant la régle de mélange conventionnelle présentée auparavant,

équation (2. 23) s’écrira :
® pour I'équation de Soave-Redlich-Kwong : sous la forme :

In g, =%(Z——1)—ln(2~—B)—%[Z~%Jln[l+§] (2.27)

¢ et pour I'équation de Peng-Robmson sous la forme :

b, — b
Ing, =?’(Z -1)-n(z —B)—N_%(a, —%‘)ln[%tg—j%} (2. 28)

avec: a, = é[Z\/a_i > x, \/aij (1 ~k; )} pour les deux équations, et dont les
j

parametres 4 et B sont donnés par les équations (2.14) et (2.15) respectivement.

IIT. LES MODELES THERMODYNAMIQUES

IIT.1 LES GRANDEURS DEXCES [3]

Lors de la présentation des équations d’état, nous avons insisté sur le fait que 'état du gaz

parfait ne pouvait présenter qu’une approximation acceptable du fluide réel a basse pression.
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De méme en ce qui concerne les mélanges, le concept de solution idéale ne constitue
qu'une étape dans I'évaluation des propniétés d’'un mélange. Les termes qui décnivent la différence
entre les propriétés du mélange réel et celie du mélange 1déal sont, quand il s’agit de propriétés

extensives, appelées « grandeurs d’excés ».
On définit alors respectivement par :
VE:V__Via' : SEzs_Sia‘ : GE=G_Gid

le volume d’excés, I'entropie d’exces et I'enthalpie libre d’exces. Cette dermiére propriété
est particulierement trés employée lors de 'étude des équilibres liquide-vapeur, car elle est liée aux

coefhicients d’activité par la relation :

(—ﬁ;} =Y xlny, (2. 29)

Différents modéles proposent diverses représentations de I'énergie d’excés de Gibbs en
fonction de la concentration a température constante pour des mélanges liquides non-idéaux.
Selon que ces modéles nécessitent des données expérimentales ou non, ils se divisent en deux

catégories :
% Les modéles semi-prédictifs ;

% Les modeles prédictfs.

IIT.2 LES MODELES SEMI-PREDICTIFS

Les expressions de tous les modeles proposés sont données dans le Tableau (2. 2). On

retrouve principalement :

IIT2.1 LES MODELES DE VAN LAAR ET DE MARGULES [2 4,10]

L’équation de la fonction d’exces molaire de Gibbs pour ces deux modéles est proposée a
Vaide de deux paramétres qui sont fonction de la température et qui peuvent étre obtenus 3 partir

de données expérimentales (plus précisément a dilution infinie).

Ces modéles sont limités en général aux systémes binaires et i vaut mieux utiliser le

modéle de Van Laar.
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IIT22 LES MODELES FONDES SUR LE CONCEPT ODF
COMPOSITION LOCALE [3]

La notion de composition locale a été introduite par G.M Wilson en 1964, elle est la
source des modeles qui se sont révélées les meilleur pour la corrélation et la prédiction des

déwiations a I'idéalité.

Ce concept est bas¢ sur I'établissement d’un bilan énergétique du mélange ; sur lequel on
doit mtroduire des approximations, et proposer une évaluation des compositions locales. II
conviendra ensuite de passer du bilan énergétique a I'enthalpie libre d’excés. Chacune de ces
étapes déterminera un modéle empinque, dont la valeur se jugera par son sens physique et son

pouvoir de prédiction. On retrouve principalement :
¢ Le modéle de Wilson :
¢ Le modéle NRTL (Non Randorm Tow Liguids)

¢ Le modéle UNIQUAC (Universal Qunasi Chemvical)

IIT.2.2. 1 Le modéle de Wilson [3 8]

Il est fondé conjointement sur le concept de composition locale et sur la théorie de

Flory'.

Ce modéle n’exige que deux paramétres ajustables par systéme bmaire. L'écart de ces

parameétres par rapport a I'unité fournit une indication sur la non-idéalité de la solution :
e St A, =A, =1, lasolution est idéale.

* Si A, et A, sont plus grands que 1, la solution présente un écart néganf par rapport 2

Pideatit¢ (G <0).

* Si A, et A, sont plus petits que 1, Pécart est positif (GE > 0).

! Selon Fiory et Huggins (1941,1942), les écarts a l'idéalité sont d'origine entropique, et correspondent
aux possibilités de répartition des molécules de polymeres dans un réseau tridimensionnel,
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Tableau(2.2) :

Quelques modéles thermodynamique pour ’énergie d’exces de Gibbs et les expressions des coefficients
d’activité correspondantes pour les systémes binaires

Nom Expression de I’(?Enthalpie d’excé Les Inyy et Iny;
G paramétres
RTIny; =(4+3B)x,* ~4Bx,”
| G" =x;x,[A+B(x, - x 4. B
Margules 1 2[ ( 1 2)] RTIny, =(A-—3B)x22 +4Bx23
-2
A
g Axyx, RTIny, =4 HE&J
St bt S X
Van Laar x,(4/B)+x, 4B : -
B
RTIny, = 1+~£%~J
Axy
A A
G Iny, =~In(x, +Apx )+ x, - +/;2 — = x2‘+x J
Wilson wr S Th tnfx, +Ajx; )= x, In(e, +A %) A Ay L L e e e
Iny, = —Infx, + Ay x, )-x Ay Axn J
V2= 2 2151 1
xp+Apx,  Agyx+x,
2
G* :xlxz[ ala TuG'{ ] Iny, = x,’ le( Gn J _{ 713Gy J
NRTL Xy ;;2(;21 Xy +XIZg]2 Ay » AZy o xy +x,Gy (xz +,len)
' avec: T, = —2% g = —2L G 2 G
RT R1 Inv. = x.2 12 b
Ya=X [Ty +
InG,;, =-a;; 1, e InGy =-a;,7,, x; +x,Gyy X, +x,0G,
GE = GE (combinatoire)+ G (résiduel)
o & é;
o, 8, Iy, =nfs 2 g mlsp fr -2 fip|-q,mlg +0,r,)
—< =y lnﬁ+x 111?2—+ x; In—+ +g,x, In—= ny; =In +Z g In—+gp, J | Img Gy
UNIQUAC rr 2 ., 2 ¢ X ) 3%, 4, X 2 @ r;
Au Au
GE 12 - 11 rﬂ TU
R +8& g, -
=T %, ln[G +6 z‘ul g, ln[tﬁ?2 +6, ru] Jq,{ei 16, 8,161,
= X, . 6, = X;q; : lnfi;:‘“éuj? ol ; i=1 j=2 ou i=2 j=1
XX Xiq; +Xq; 7 z
o 7 1:':‘2‘("1'“'?;')“(”1'"'1) IJ =E("j_qj)_(’”_;‘l)

Remarque : pour le modéle UNIQUAC r et g sont des paramétres de constituants purs, et z le nombre de coordination égal 4 10
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IIT222. Le modéle NRTL [3]

Proposé par Renon et Prausnitz en 1968, ce modéle est également fondé sur le concept
de composition locale, mais présente Favantage sur le modéle de Wilson de pouvoir représenter

les équilibres hquide-liquide. Par contre, il nécessite trois paramétres par systéme binaire.

IIT.22.3 Le modéle UNIQUAC [3]

Proposé et amélioré par Abrams e Prausnitz en 1975 et Maurer et Prausnitz en 1978, cette

méthode a été développée sur une base théorique de thermodynamique statistique.

Ce modele fait appel a deux sortes de parameétres :

e Les premiers, représentatifs du volume (r,) et de la surface (q,.) de chaque

constituant ont été déterminés a partir des volumes et surface des molécules proposés

par Bondi (1964, 1968).

® Les seconds (Au,.j) ou (ry) sont des paramétres binaires, et doivent étre évalués par

corrélation de données expérimentales.

IIIZ3. CHOIX D'UN MODELE SEMI-PREDICTIF [8]
v SiPécart par rapport a I'idéalité n’est pas trés important, toutes ces équations conduisent 2 des
résultats comparables, généralement fiables. Néanmoins, les anciennes équations  (Van laar

et Margules) sont plus simples 2 manipuler que les nouvelles (Wilson, NRTL, UNIQUAC).

v’ Si Pécart par rapport 4 I'idéalité est trop important, I'équation de Wilson est la plus utilisée vu
sa souplesse par rapport 2a NRTL et UNIQUAC.

¥" L’avantage que présente UNIQUAC par rapport 2 NRTL est le fait quelle soit basée sur deux
parametres au lieu de trois, quelle ne dépend pas beaucoup de la température et quelle soit
applicable pour des solutions de petites ou grandes molécules, mais elle reste toujours plus

comphquée mathématiquement.

Il arnive cependant qu’une donnée expérimentale relative au systéme trarté ne soit pas
disponible ; si ce systeme constitue I'un des « couples clés » d’une séparation, on doit alors
retourner au laboratoire ; sinon on pourra appliquer une méthodes de contributions de groupes

totalement prédictive.
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III.3. LES METHODES PREDICTIFS DE CONTRIBUTION DE GROUPES
[3,13]

Pour corréler les propriétés thermodynamiques, il convient souvent de considérer la
molécule comme un agrégat de groupements fonctionnels. Par conséquent, quelques propriétés

thermodynamiques des fluides purs peuvent étre estimées par la sommation de ces contributions.

L’extension de ce concept aux mélanges a été suggérée il y a déja longtemps par Langmuir
et plusieurs tentations ont été menées pour établir des méthodes de contribution de groupes pour

les chaleurs de mélange et les coefficients d’activité.

Dans ce travail, nous nous contenterons de mentionner uniquement deux méthodes qui
apparaissent particulierement crédibles pour la détermination des coefficients d’activité quand les

données sont rares, éparpiliées ou totalement absents.

Ces methodes appelées ASOG (Analytical Solutton Of Groups) et UNIFAC
(UNIQUAC Functional group Activity Coefficients) sont similaires dans le principe mais
different dans les détails.

En effet, pour ces deux méthodes, I'enthalpie libre d’excés molaire partielle :

on,

T

E
[BG ] =u’ =RTIny, (2.30)
T.p.n

est la somme de deux contributions, la premiére dite combinatoire, correspond aux différences de
taille et de forme des constituants du mélange, la seconde, dite résiduelle, aux interactions entre

groupes ; on écrira donc :
My, =InY, comsimaoire TNV risicet (2. 31)

Les différences entre ces méthodes, ASOG et UNIFAC découlent des modéles qui ont

été choisis pour exprimer le terme combinatoire et le terme résiduel.
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IV. CONCLUSION

modélisation des équilibres liquide-vapeur
[

modeéles communs l : modéles combinés

rasanmiy

phase liquide phase vapeur phase vapeur phase liquide
l I
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CHAPITRE III APPAREILLAGES DE DETERMINATION DES EQUILIBRES LIQUIDE-VAPEUR

I INTRODUCTION [12]

La modélisation des équilibres liquide-vapeur en utilisant un modéle semi-empirique
nécessite des données expérimentales, patfois inexistants dans la littérature. Dans ces conditions,

Iétude expénimentale devient inévitable.
Cette étude nécessite les trots étapes suivantes :

» Obtention des deux phases : soit par vaporisation partielle d’'un mélange liquide, soit

par condensation partielle d’'un mélange gazeux ;

» Contact des deux phases : il est nécessaire de réaliser une surface et un temps de
contact suffisamment grand pour que la diffusion entre les deux phases permette
d'atteindre I'équilibre. L'invariance de la température et de la composition des phases

autorisent a penser que le systéme est en équilibre ;

»  Séparation des deux phases 2 Péquilibre : 'opération est délicate, car il faut éviter tout
P P q P

entrainement et ne pas perturber les conditions d’équilibre ;

L'appareillage de détermination des équilibres liquide-vapeur devra remplir correctement

ces trots fonctions et foumir les renseignements suivants :
v"  Température et pression ;
v" Quantité des deux phases, donnant le pourcentage vaporisé volumétrique ;
v" Composition et densité des deux phases ;

Ces données permettent de connaitre les relations entre les constituants distribués dans

les deux phases et de vénfier le bilan matiére de I'essai.

II. LES DISPOSITIFS EXPERIMENTAUX DEQUILIBRE

On distingue dans la bibliographie les méthodes expérimentales suivantes :

III. METHODE DE LA BOMBE [1112]

La Figure(3.1) présente 'appareil qui comporte un chauffage électrique permettant de
maintenir une température constante, un agitateur pour réaliser le contact intime des phases et

des prises d’échantillon.
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bl
choufloge

[I_-’igure(.’i. 1) : La méthode de la bombe,

L’équilibre est atteint quand la pression ne varie plus. Le prélévement d'une phase
s’effectue par déplacement 2 P'aide de mercure chauffé a la température de la bombe. La précision
des résultats est bonne tant que I'une des phases n’est pas trop faible ; mais la méthode ne permet

pas 'exploration systématique de tout le domaine d’équilibre.

IT.2. DETERMINATION DES POINTS DE ROSEE [12]

L’appareil présenté par la Figure(3.2) est un systéme cylindre-piston ou le piston est
réalisé par du mercure que l'on peut refouler sous pression. On opére a température constante.
Au fur et a mesure que I'on introduit du-mercure dans la cellule, on note simultanément les
valeurs de Ia pression et du volume résiduel de la vapeur. Le tracé de la courbe isotherme P en

fonction de V présente alors une discontinuité au moment ot le condensit apparait.
=3

puits

rhermo é

o e o .

celivie dequilibre DOMye G MercLse

ijgure(S. 2) : appareil de détermination des points de rosée]

Cette méthode a ses avantages pour la détermination des paramétres critiques et des
volumes spécifiques des mélanges aux pressions élevées sans analyse. Cependant, on ne peut pas

Putliser pour des températures au-dessous du point de congélation du mercure, les produits
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dotvent étre trés purs, et ¢ca nécessite beaucoup d'expériences afin de défmir complétement et
exactement les phases en équilibre. Mais I'inconvénient majeur d’'un tel systeme reste le fait qu’il

n’est applicable que pour décrire 'équilibre des systémes binaires’.

IT.3. METHODES ET APPAREILS DE RECYCLAGE

Ce sont les appareils les plus répandus. 1l existe deux types de recirculation :

IT 3 1RECIRCULATION DE LA VAPEUR [11]

Clest I'une des meéthodes classiques de détermmation des équilibres lquide-vapeur,
suivant laquelle on procede 2 la circulation de la vapeur 4 travers le systéme en la mettant en

contact répété avec le liquide, jusqu’a ce que la composition des deux phases reste inchangée.

Ir3z RECIRCULATION DE LA VAPEUR CONDENSEE [11,14]

Le montage représenté sur la Figure(3.3) a été proposé par Othmar en 1928, il consiste
en un bouilleur pour générer la vapeur qui sera condensée et recyclée jusqu’a ce que le régime

permanent sera attemnt, caractérisé par Pinvariance de la température et la pression.

[Figure(3. 3) : Pébulliometre d’Othmas

! Car comme la régle des phases | ‘indique ; les systémes de mélanges complexes ne somt pas fonction

uniquement de la température et la pression, et donc les points de rosée ou de bulle seules ne peuvent pas définir
la composition de detx phases en équilibre.
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Cet appareil présentait certains défauts plus ou moins importants :

./
0.0

0/
"

o
0"

Une condensation partielle de la vapeur sur les parois de Ia chaudiére, avec retombée

directe dans la phase liquide.
Des phénomenes de surchauffe.

Un brassage défectueux des deux phases au moment du recyclage. L’ébullition peut
étre insuffisante pour assurer le mélange, ce qui a pour conséquence un gradient de

concentration au niveau du liquide.

Rien ne prouve que la température indiquée soit la température vraie d’ébullition.

Par des modifications appropriées, Othmar a essayé d’élimmer les principales sources

d’erreur de son appareil.

»»»»»

chaudi¢re (Figure(3.4) qui finalement se raméne a une forme sphénique (Figure(3.5). La partie

supérieure du ballon est revétue d’'une enveloppe isolante qui peut étre munie additionnellemnent

d’un chauffage électrique.

L’appareil d’Othmar ainsi corrigé a le ménte d’étre simple, d’'un maniement facile. Son

usage peut s'appliquer 2 une gamme étendue de systémes a basse et moyenne pression ; pour des

pressions allant jusqu’a 15 atm. Il convient tout a fait a des mesures rapides 2 caractére industriel.
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Mais nien ne permet de garantir que la vapeur émise est récllement en équilibre avec le liqude

condensé.

II4. LAMETHODE A COURANT CONTINU [11]

Une autre méthode largement utilisée pour la détermination des équihibres liquide-vapeur
est celle ot la vapeur passe a travers une séries de vases contenants du liquide a une composition

désirée. (vorir la Figure(3.6)).

vapeur S

[Figure(3. 6) : dispositif A courant continu|

La vapeur entrante dans le premier récipient peut avoir une composition différente de
celle a 'équilibre, mais en traversant ce systéme elle l'approchera progressivement. Le nombre de

récipients doit étre de telle sorte que la vapeur entrante dans le demier soit 3 'équilibre.

Ce systéme possede I'avantage d’étre simple, et dans certains cas évite I'analyse de la phase
liquide assumée de composition égale 4 celle de la charge initiale. En revanche, il présente des

risques d’entrainement et des pertes de charges considérables.

III. TYPES DE DONNEES RECUEILLIES [15]

Il existe deux sortes de données que 'on peut obtenir selon les appareils présentés :

% P-T-x: ces données sont obtenues en mesurant la pression totale et la température du

systéme a P'équilibre avec une charge de composition connue.

Ce type de mesure est effectué dans des appareils qui ne nécessitent pas de prélévement,
ni d’analyse des deux phases : les systémes sont clos et la composition de la charge est déterminée
par pesée et la composition liquide est obtenue par un bilan de matiére. Cependant, cette

méthode présente les inconvénients suivants :

¢ Un dégazage complet est nécessaire.
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¢ Un contrdle de température et de pression est d’autant plus nécessaire.

e [’équation d’état employée doit prévoir exactement la densité de la phase vapeur, afin

d’établir un bilan massique correct.

% p-T-x-y : elles sont obtenues en mesurant la température, la pression et la composition des

phases hquide (x) et vapeur (y) a 'équilibre. Parrmi ces avantages, on cite :

e Elle ne nécessite pas un contrdle de température pour les mesures isothermes, la

température est controlée par la pression.

® Des mesures directes sont effectuées pour obtenir ces vaniables, ce qui permet d’une part
le calcul direct des coefficients d’activite, et d’autre part, d’éviter les erreurs mntroduites par les

bilans de masse.

¢ [’équilibre peut étre vérifié par I'invariance de la température, de la pression ou méme de

la composition des deux phases.

e Jede du systéme avant chague mesure n’est pas nécessatre ; ce qui facilite le mode
gazage ¥ q P q

opératoire.

Enfin, les données P-T-x-y sont en général obtenues par des appareils a recirculation,
facihitant les prélevements des échantillons des deux phases, ce qui n’est pas autant facile dans

d’autres appareils.

IV. CONCLUSION [12]

Bien que chaque méthode ait un champ d’application particulier, il semble que ce soit le
systéme a recirculation qui donne la meilleure précision. De nombreux résultats expérimentaux
sont publiés régulierement dans la littérature spécralisée. La concordance des valeurs est
généralement bonne pour Pétude des mélanges classiques connus qui servent le plus souvent de
base d’appréciation pour régler I'appareil et juger de ses performances. Par contre, il est fréquent
de trouver des déwiations de 10% entre les résultats de divers auteurs. La précision dépend

essentiellement des soins apportés a 'expénmentation et a la conception du maténel.
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CHAPITRE IV DETERMINATION EXPERIMENTALE DES EQUILIBRES LIQUIDE-FAPEUR

I

INTRODUCTION

L’appareil que nous avons réalisé est du type a recirculation de la vapeur condensée, il

ressemble beaucoup 2 celui décnt pour la premiére par Othmar.

sont :

Les critéres qui nous ont progressivement guidés dans le choix de ce type d’appareillage

v' La possibilitt de déterminer expérimentalement les quatre paramétres: pression,

température, composition de la phase liquide et vapeur.
v" La simplicité dans la forme de P'appareil et son utilisation aisée.
v' La durée relativement faible dans Patteinte de Iétat d’équilibre.
v' Lapossibilité de prélévement et d’ajout de produit sans mterrompre le fonctionnement.

v" Lutilisation non abusive des produits.
DESCRIPTION DE L'APPAREILLAGE

LD’appareil réalisé et schématisé sur la Figure(4.1) est composé des éléments suivants :

¢ Un ballon (A) a trois cols d’une capacité de 100 ml qui sert comme rebouilleur de la
solution 2 étudier. Un des cols est employé pour Ialimentation et les prélévements de

la solution liquide, alors que I'autre sert 4 la réintroduction de la vapeur condensée
dans le ballon.

® Une colonne 2 distiller de vigreux (B) qui évite 'entrainement des gouttes du liquide

par la vapeur d’une part, et favorise le transfert liquide-vapeur d’autre part.

® Un réfrigérant (C) pour la condensation de la vapeur ; alimenté par de I'eau froide

circulant en circuit fermé 4 'aide d’'une pompe extérieure.

¢ Un robinet (R} en T servant pour le prélévement du condensit. Ce robinet est relié
par des tuyaux en plastique d’un coté au réfrigérant et de l'autre, au ballon par le col

servant a la recirculation.
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[Figure(4.1) : Pappareil a recirculation réalisé

Schéma réalisé par I'étudiant en cinquiéme année du département de Génie mécanique :

« Khelladi Sofiane »
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¢ Un thermométre digital (I) (d'une précision de 0.1°C), pour des températures
inférieures a 180°C, ou un thermomeétre simple 2 mercure, pour des températures
allant jusqu'a 300°C. Ce thermométre est placé en téte de colonne et mesure la

température des vapeurs a 'équilibre.

® Un chauffe ballon (L) relié a un régulateur permettant de controler la quantité de

chaleur foumie au systeme.

e Un ruban chauffant branché lui-méme a un régulateur: Ce ruban est enroulé
uniformément sur la colonne (B) afin d’éviter les pertes de chaleur et la condensation

partielle de la vapeur tout au long de la colonne.

¢ Unec ouverture (P) pour maintenir appareil a la pression atmosphérique ; cette

pression est lue a 'ade d’'un baromeétre installé au laboratorre.
III. LE MODE OPERATOIRE

I’appareil réalisé est destiné essentiellement pour I'étude des systémes binaires (notés A-B
ou A représente le constituant le plus volatil). Son principe de fonctionnement est relativement

simple ; on peut d'ailleurs travailler selon deux méthodes :
» Soit dans le sens d’augmentation de la température.
» Soit dans le sens de diminution de la température.

Les étapes suivies par ces deux méthodes sont les mémes, la seule différence consiste
dans la composition de la charge initiale qui sera soit A, soit B selon le mode opératoire choisi

respectivement.

Avant toute manipulation, Pappareil est soigneusement nettové et séché, et on distingue

par exemple pour la premiére méthode, les étapes suivantes :

1. On prépare 20 a 30 ml du constituant A, le plus volatil, qu'on verse comme charge
mitiale dans le ballon (A); celui-ct contient de la pierre ponce qui sert a

I'uniformisation de la température intérieure.

2. On bouche toutes les entrées en plagant le thermométre et les seringues de prise

d’échantillonnage.
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3.

4.

7.

On branche le ruban chauffant et le chauffe-ballon sur une tension constante.
On alimente la réfrigération.

On laisse le systéme fonctionner et la vapeur recirculer pendant 30 2 50 minutes
(un temps qui dépend principalement du constituant ou du binaire considéré) jusqu’a
ce que le régime permanent soit obtenu, caracténsé par I'invariance de la température

lue.

On note cette température, on ferme le robinet (R) et on procéde au prélévement du

liquide et du condensit simultanément.

On procede a Panalyse des deux échantillons :

v" Soit par la mesure de I'indice de réfraction a Faide d’'un réfractomeétre du type ATAGO-3T i

thermometre digtal.

v Soit par Ia mesure de la densité par pesé d’'un pycnométre de 1 ml de volume sur une balance

digitale de 0.1 mg de précision.

REMARQUES :

® Ces analyses sont effectuées une fois que la courbe d’étalonnage de la propriété considérée

en fonction de la composition de 'un des deux constituants est établie.

¢ On doit signaler que la chromatographie en phase gazeuse reste la méthode d’analyse par

excellence pour ce type d’expéniences ou la précision est trés recherchée.

8.

On ajoute 5 ml du constituant B, on attend I'équilibre, on préléve et on analyse les

deux échantillons.

On procede alors de la méme maniére jusqua ce qu'on approche la température

d’¢bulliton du constituant B, le moins volatil. (Pour la deuxiéme méthode nous tendrons vers

celle du constituant A).

Le démarrage dans le deuxiéme mode prend plus de temps que dans le premier, bien

qu’ensuite le régime permanent soit atteint plus rapidement.
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REMARQUE : On peut éventuellement diminuer la quantité de mélange qui existe dans

le ballon pour que celui-ci ne soit pas saturé.
IV. LESSYSTEMES ETUDIES

En tenant compte de quelques critéres d’ordre général ou parfois spécifique, les systémes

btnatres que nous avons choisis d’étudier ont été classés en deux catégories -
» Les systémes tests ;

»  Les systémes non déterminés.

IVl LES SYSTEME TESTS:

Ce sont les deux couples méthanol-eau et acétone-eau bien connu dans la littérature

scientifique, qui nous ont servi :

¢ D'une part, 2 nous initier, a maitriser et 4 optimiser les techniques de mesure.

¢ Bt d'autre part, a vérifier le bon fonctionnement de notre dispositif et 2 découvrir ses limites.
Les critéres ayant guidés le choix de ces systémes binaires tests sont :

e Large disponibilité des produits.

¢ Constituants courants et de pureté suffisamment élevée.

® Données abondantes dans la littérature spécialisée.

Pour ces deux systémes, nous nous sommes contentés uniquement de déterminer les
compositions des deux phases 3 I'équilibre (pour certaines température), et de comparer I'écart

que présente celles-ci par rapport 2 la bibliographie.

IV.1.1PROPRIETES DES CORPS PURS :

Le Tableau(4.1) donne les valeurs théoriques et expérimentales de quelques propriétés
physico-chimiques nécessaire 4 la suite des calculs. Une comparaison de ces valeurs nous rassure

sur la pureté des produits.
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1l faut d'ailleurs insister sur le fait qu'une détermination crédible des équilibres liquide-

vapeur nécessite que les produits utilisés sotent d'une pureté trés élevée.{16,17]

Tableau(4.1) : propriétés physico-chimiques des corps purs

La température L’'indice de La densité
Pureté | la masse . ... T _ 20
y molaire M d’ébulliton "¢ (°C) | réfraction (nD ) d:“ dj“
(7e) (g/mole)
réf]18] | mesurée | réf[18] | mesuré | réf[18] |mesurée
Fau - 18,01 100,0 99,0 1,3330 | 1,3344 | 1,0000 | 1,0200

Meéthanol >99 32,04 04,7 64,0 1,3288 | 1,3288 | 0,7899 | 0,8085

Acétone 99,5 58,08 56,5 56,0 1,3588 | 1,3572 | 0,7914 | 0,7950

Iviz LA COURBE DETALONNAGE DU REFRACTOMETRE :

Afin d’obtenir les compositons des phases en équilibre a partir d’'une analyse par
réfractométrie, nous avons établi la courbe d’étalonnage n3 = f(x,) ; ou x, représente la
fraction molaire du constituant le plus volatil, calculée 4 partir de la relation -

m,/ dy,/
X = nA - /MA /AJA

AT - 4 /
n,+n m mB/ dv, -/ dV{/
S e A R )

I

Les ndices de réfraction ont été mesurés a la température ambiante, ensuite convertis a

20°C par la formule [19] : nl=nl +4.107*(7" ~T)

Le Tableau(4.2) et le Tableau(4.3) donnent les indices de réfractions obtenues pour

différentes compositions pour les deux binaires méthanol-eau et acétone-eau respectivement.

Ces valeurs ont été ensuite portées sur les courbes données par la Figure(4.2) et la

Figure(4.3) respectivement.
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Tableau(4.2) : n’ = f(x,) pour le binaire méthanol (1) - ean (2)
10 9 8 7 6 5 4 3 2 1 0
V2 (m)
1 0 1 2 3 4 5 6 7 8 9 10
! (ml)
x, |0,0000 {0,0471 {0,1002 |0,1603 |0,2290 [0,3082 | 0,4006 [0,5097 |0,6406 |0,8004 (1,0000
n2® 1,334 11,3363 |1,3385 |1,3405 |1,3425 |1,3432 |1,3432 |1,3418 |1,3399 |1,3350 |1,3288
1,344
¢
1.342 /{,/‘ \
5 1.34 / \\
5 A
S 1338 |
L 1336
s AN
8 1,334 1
] \
T 4332
1,33
1,328 , \
o o1 0.2 0.3 0.4 05 086 07 0.8 0.9 1
la fraction du méthano!

[Figure(4.2) : n2 = f(x,) pour le binaire méthanol (1) - eau (2)
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Tableau(4.3) : n;, = f(x,) pour le binaire acétone (1) - eau (2)

V2 (ml)

e

x, {0,0000 |0,0461 {0,0881 |0,1266 [0,1620 {0,1946 {0,2320 [0,2871 {0,3766 |0,5472 (1,0000

n;o 1,3344 11,3447 |1,3510 (1,3553 |1,3586 |1,3607 ;1,3628 |1,3641 |1,3653 |1,3646 |1,3572

1,37

1,365 : =

1,$ o—

1,356

135 /

1,345 -

1.34
1,335 /

1.33

/'indice de réfraction

0 0.1 02 03 04 05 06 07 08 09 1
le fraction d'acétone

[Figure(4.3) : 72 = f(x,) pour le binaire acétone (1) - eau (2)|

IV13 LES EQUILIBRES LIQUIDE-VAPEUR OBTENUS

Les résultats obtenus a la pression atmosphérique (P =757mmHg) pour les binaires

tests employés sont donnés respectivement pour les deux couples méthanol-eau et acétone-eau

dans le Tableau(4.4) et le Tableau(4.5).
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Tableau(4.4) : résultats expérimentaux du binaire méthanol(l) - eau(2) a p = 757 mmHg

T 0 64 72 76 80 87 99
n 1,3288 1,3393 1,3423 1,3415 1,3374 1,3344
2 1,3288 1,34617 1,3395 1,3417 1,3426 1,3344

x, 1,00 0,66 0,47 0,19 0,08 0,00
¥, 1,00 _ 0,66 0,52 0,46 0,00

Tableau(4.5) : résultats expérimentaux du binaire acétone(l) - eau(2) a p = 757mmHg

Te oy 56 59 67 76 81 99
n2? 1,3588 1,3626 1,3518 1,3436 1,3396 1,3344
) 1,3588 1,3600 1,3630 1,3656 1,3662" 1,3344

X, 1,00 0,22 0,10 0,04 0,03 0,00
¥, 1,00 0,84 0,64 0,48 _ 0,00

REMARQUE': les valeurs attribuées par 'exposant # ne possédent pas d'image sur la

courbe d’étalonnage et par conséquent la fraction molaire correspondante n’a pas été déterminée.

Pour mieux visualiser ces résultats et pouvoir juger la fiabilité du dispositif, nous avons

porté les valeurs obtenues et celles données dans la référence [13] sur la Figure(4.4) et la

Figure(4.5) respectivement.

REMARQUE : La référence (13} donne les résultats expérimentaux des équilibres

liquide-vapeur obtenus pour prés de cent binaires et une dizaine de ternaires.
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100
'\
? g
90 N N
A Y \
2 \ Y
£ 80 —aP™ AN ;
S \\ N ———x réf[13]
g P \{\ AN ——y réf[13]
ﬁ 70 AN |
~ N A x expérimenta
-\\
= A y expérimental
60
50
g o1 62 03 04 05 06 07 08 08 1
fraction molaire du méthano!
E@re(4.4) : courbe d’équilibre du binaire méthanol (1) - eau (2)
100
90 ~
© \
§ .. N | —x réf[13]
§ A \ —yréf(13]
Q
§ " . \\ 4 xexpérimental
K> \‘\ a \ A yexpérimentul
60 T AN
a — R
50

6 81 02 03 04 05 06 07 08 09 1

fraction molaire d'acétone

Iljgure(ﬁl.S) : courbe d’équilibre du binaire acétone(l) - eau (2)|
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IVi14. COMMENTAIRES ET CONCLUSION

Le test eftectué sur le bmaire méthanol-eau 4 été notre premueére exploitation du montage
réalisé. Durant ces essais nous n’avons adopter aucun des deux modes opératoires décrits

précédemment.

En effet, on préparait des mélanges de compositions déterminées (d’une charge optimale
d’environs 50 ml), qi’on portait toujours a I’ébullition. Une fois que I'équilibre est atteint, on
prélevait et analysait les deux phases. Ensuite, on arrétait le dispositif, on le nettoyait et on

répétait la méme opération ; ce qui nous a demander beaucoup de temps.

Par contre, pour le deuxiéme binaire acétone-eau, nous avons combiné les deux modes
opératoires ; avec augmentation et diminution de température ; ce qui nous a permis d’optimiser

le ternps des expénences d’une part et d’économiser la quantité de réactifs employés d’autre part.

Néanmoins, nous devons signaler que la manipulation de Yacétone nous 2 causer
l'altération de deux robmets (en matiére plastique) qui setrvaient aux prélévements de la phase

vapeur. Cec1 est probablement du au fait que celui-ci est un trés bon solvant.

Par conséquent, le deuxiéme test nous a permis de découvrir une limitation de notre
installation ; qui est celle face aux constituants du type acétone, comme les hétérocycles et le
chloroforme. Leurs manipulations nécessitent I'utilisaton de tuyaux et de robinets 4 base de

Téflon ou PTFE (poly tétra fluoro éthyléne) qui ne se dissocient pas en contact de ces produits.

Mats de maniére générale, en comparant les résultats obtenus avec ceux donnés par la
référence [13], on constate que celles-ci présentent la méme allure avec une certaine déviation
pour quelques pomts. On observe d'ailleurs, que cette déviation est plus importante pour la phase
vapeur que pour la phase liquide. En effet, st on analyse la nature de cette déviation, on remarque
un deplacement des points vers les fractions riches en constituant le plus lourd ; ceci est peut-étre
dd a une mauvaise réfrigération de la vapeur vu que Pouverture 2 la pression atmosphérique se

trouve juste apres le réfrigérant, ce qui permet aux fractions légéres de s’échapper.

Enfin, les résultats obtenus relativement satisfaisants nous permettent d’étendre
'application de ce dispositif pour la détermination de la courbe d’équilibre du binaire non
déterminé dont les données thermodynamiques a I'équilibre sont trés peu courantes dans la

bibliographie.
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IV.Z2 LE BINAIRE ETUDIE

Il s’agit spécialement du couple terpénique P-pinéne — décanal. Le premier est un
représentant des produits terpéniques non-oxygénés, alors que l'autre représente les composés

monoterpeénes OxXygénés.

Les propriétés physico-chimiques des constituants purs nécessaires a la détermination de

leur courbe d’équilibre sont données dans le Tableau(4.6) ci-dessous :

‘Tableau(4.6) : propriétés physico-chimiques du B-pinéne et du décanal purs

la masse La température L’indice de La densité
P;:Zte ”6;;“; i\f débullon @ ¢0) | réfraction U5 ) | ar
réf[20] | mesurée | réf[20] | mesuré | réf[20] | mesurée
B-pinéne _ 136,24 i64-6 158 1,4789 | 14775 | 0,8654 | 0,8985
Décanal 97 156,27 208-9 212 1,4287 | 1,4295 | 0,8300 | 0,8539

REMARQUE: la pureté du B-pinéne n’a pas été indiquée, car celui-ci a été distillé au
niveau du laboratoire 3 partir d'un ancien produit qui a perdu de ses caracténstiques. Tout de

méme les valeurs des propriétés obtenues semblent proches de celles qui existent dans la

hittérature.

Ivzi1 LA COURBE DETALONNAGE :

Nous commencerons tout d’abord par établir Ia courbe d’étalonnage réfractomeétrique.
Dans le cas ou celle-ci présenterait un maximum ou un minimum (comme dans le cas des
binaires tests) ; nous aurons recours a une courbe d’étalonnage densimétrique qui permettra de
trancher sur la valeur de la composition exacte en cas de confusion ; car contrairement aux
binaires tests ¢tudiés, nous ne possédons pas une courbe d’équilibre pour pouvoir choisir les
valeurs exactes. Les résultats obtenus pour la variation de I'indice de réfraction en fonction de la
composition du -pinéne, le constituant le plus volatil, sont donnés dans le Tableau(4.7). Ces

valeurs sont obtenues expérimentalement 4 20°C 4 Faide d’un bain thermostaté que nous avons

branché au réfractomeétre.
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Tableau(4.7) : 7} = f(x,) pour le binaire B-pinéne(1) - décanal (2)
Vi (ml) 2 2 2 1 0
V, (ml) 0 i 2 2 2
X, 1,000 0,707 0,547 0.376 0,000
n? 1,4775 1,4608 1,4530 1,4450 1.4295

Quant a la courbe correspondante, elle est donnée par la Figure(4.6) ci-dessous :

1,48 /
1,47 //
.§ 146 /
L
£ 1,
hd .
L 1,45
3 —
W /
S 144 —
1,43 T/
1,42 | _
0 0,1 0.2 0.3 0.4 0,5 06 67 0,8 0.9 1
la fraction molaire du B-pinéne

lﬂge(tt.ﬁ) : Ia courbe d’étalonnage réfractométrique du binaire B-pinéne(1) - décanal (2)‘

Vu que la courbe obtenue est monotone sur P'intervalle des deux indices de réfractions
limites, et vu Papproche acceptable donnée par cette propriété durant les tests effectués
précédemment ; nous nous contenterons de mesurer cette propriété pour la détermination des

composition des deux phases en équilibre.

Ivzz. LA COURBE DEQUILIBRE

Lors de la détermination expénmentale, nous avons essayé de combiner les deux modes

op¢ratoires. Mais, en dépassant des températures d’ébullitions de ordre de 175°C, la quantité de
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chaleur apportée par le ruban chauffant devenait insuffisante pour vaincre le gradient de
température ayant régné tout au long de la colonne, produisant une condensation partielle de la

vapeur et empéchant ainsi la recirculation de se réaliser.

En essayant de palier 2 ce probleme, nous avons branché le ruban sur la tenston
maximale. Mais le ruban s’est enflammé ; ce qui nous a obligé 2 arréter les manipulations ; d’ou le
nombre réduit des points expérimentaux obtenus particuliérement riches en B-pinéne. Ces pomnts

sont mentionnés dans le Tableau(4.8), et ont été porté sur la Figure(4.7).

Tableau(4.8) : résultats obtenus pour le binaire -pinéne - décanal

T 158 162 167 172 174 184 212
n}fq" 1,4775 1,4732 1,4670 1,4640 1,4640 1,4508 1,4295
X, 1,00 0,91 0,82 0,76 0,76 0,48 0,00
nigp 14775 1,4762 14726 1,4716 1,4693 - 1,4295
¥, 1,00 0,95 0,90 0,88 0,85 - 0,00

|Ay(exp) Ax(exp)j

220

210
1]
5
= 200
$
‘: 190
5 A
£ 10
q
£ 170 2| 2
+ A ‘L |
= 160 ' A

150

¢ 01 02 03 04 05 06 07 08 08 1
la fraction molaire en B-pinéne

]l?igu:e(4.7) : points expérimentaux obtenus pour le binaire B-pinéne-décanall
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REMARQUE : on doit signaler également que les expéniences effectuées sur ce binaire
ont causé, tout comme le bmaire test acétone-eau, l'altération du robinet permettant le

prélevemnent de la phase vapeur condensée.

Ivza. CALCUL DES COEFFICTENT DACTIVITE

IV.2.3.1 principe

Comme 1l 3 été indiqué dans le premuer chapitre, I'équation (1.8) représente la relation clé

pour le calcul des équilibres liquide-vapeur.

A partir de cette équation, le coefficient d’activité du constituant i est donné par

Iexpresston :

_yho

}/l' xiP,»sm

Mais en travaillant 2 la pression atmosphérique (P, =757 mmHg), on peut supposer que
la phase vapeur se comporte comme un gaz parfait, c’est-a-dire : @, =1 ; ce qui nous permet de

calculer le coefficient d’activité par la relation stmplifier [2,8] :

yzxﬁ
i sat

%P
la pression de saturation pour une température donnée est évaluée par Péquation

d’Antome :

B

log P (mmHg) = A - ——
B P (mmtig) = A~ etyaC

Tableau(4.9) : paramétres de Péquation d’Antoine.

A B C
Décanal 7,914 2135,0 215,7
B-pinéne 1,510 1845,8 2401
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Les constantes A, B et C qui Figurent dans le Tableau(4.9) ont été approchées, a partir
des données concernants les constituants purs [20], par un programme mformatique basé sur la

méthode des simplexes, ces valeurs sont obtenues avec une erreur moyenne de 3,5%.

IV.2.3.2 résultats obtenus

Les coeftictents d'activité des deux constituants, ainsi que I'énergie d’excés de Gibbs
calculés pour les différents points obtenus par la Figure(4.7) sont donnés dans le
Tableau(4.10) suivant :

Tableau(4.10) : valeurs des coefficients d’activité et de Penthalpie libre d’excés.

7 (°C) 158 162 167 172 174 184 212

x, 1,00 0,91 0,82 0,76 0,76 0,48 0,00

¥, 1,00 095 0,90 0,88 0,85 _ 0,00

7, 1,000 0,951 0,878 0,816 0,750 _ ye
¥, e 2,304 1,943 1,853 1,736 _ 1,000
G% 0,0000 00294 00129  -0,0065  -0,0862 _ 0,0000

T
G (mole/j) 0,000 106,436 47,041 24,095  -320,906 _ 0,000

La fonction d’excés de Gibbs est calculée par I'équation (2. 29), qui donne :
GF =RT(x,Iny, +x,iny,)

Avec la température exprimée en Kelvin et la constante des gaz parfait : R =832 j/mole K

V.24 TESTS DE CONSISTANCE

IV.241 Le principe [3,21]

Les relatons générales présentées sur les équilibres liquide-vapeur montrent que les

variables : température, pression et composition des deux phases ne sont pas indépendantes.
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Elles dotvent alors satisfaire a des tests de cohérence qui sont une conséquence de la relation de

Gibbs-Duhem, donnée a température et pression constantes par 'équation :

indy_,. =0 ou: Zx!d[%J =0

H

Le test le plus ancien est celui de Redlich et Kister qui repose sur la varation des

coefficients d’activité avec la composition. En effet, si on pose :

GE’
_}?f:“’ =x;Iny, +x,Iny,

Et sachant que : x, +x, =1. Une dérivation de I'équation précédente permet d’écrire :

(dQ)T'p =lny.dx, +iny,dx, = ln[ﬁ \

i)

Cette relation peut-étre intégrée entre les limites x, =0 et, compte tenu du fait que :

Q(0)= 0(1)=0, on voit que :

j'ln [Z'—del =0

1] 72

Redlich et Kister proposent de vérifier cette équation graphiquement en tracant ln[y—])
Y2

en fonction de X,, déterminer les aires au-dessus et au-dessous de la courbe limitée par la ligne

ln(ﬁ-) comptise entre les droites x; =0et x, =1. Si les aires sont égales, les résultats sont

72

consistants.

Broughton et Bearly proposent le méme test mais avec la fonction f(x,)=7 ln(}% j
2

qu’ils admettent indépendante de la température.

REMARQUE: 1l est claire qu’on ne peut pas appliquer ces tests de cohérence sur les

quatre ou cinq pomts obtenus vu qu'ils sont trés proches.
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Iv.25. DETERMINATION DES COEFFICIOENTS DACTIVITE A
DILUTION INFINIE

IV.2.5.1. Définition [2 8]

Par définition, le coefficient d'activité a dilution infinie du constituant (I'), noté ¥,

représente la imite du coefficient d’activité lorsque le constituant devient infiniment dilué dans la

solution :
y*=limy, ou: Iny” =lim(ny,) lorsque: X, 50

Ces coefficients obtenus expérimentalement sont d’une importance particuliére pour le

calcul des paramétres nécessaires a la définition des modéles thermodynamiques donnant

Penthalpie libre d’excés.

Par exemple, pour I'équation de Van Laar qui fourni les coefficients d’activité par les

relations ;

-2
RTIny, = A[H%ﬁ]
x2

-2
RTlny, = B(l +§ij
A x

les coefficients 4 et B sont obtenus en fonction des coefficients d’activité 3 dilution infinie en

faisant tendre respectivement x, et x, vers 0 :

A=RTIny’ et: B=RTlny;
Il en est de méme pour tous les modeéles a deux parameétres présentés dans le Tableau(2. 2).

V. AUTO-CRITIQUE :

Comme nous l'avons indiqué tout au début de cette partic expérimentale, le montage
réalis¢ ressemble beaucoup i celui décrit pour la premiére fois par Othmar. De méme, il présente

les mémes inconvénients ou peut étre plus, on peut citer entre autres :
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Une colonne trés longue qui favorise la condensation partielle des vapeurs et qui fait en sorte
que des plateaux fictifs d’équilibre se créent, chacun caractérisé par une température

d’équilibre et une composition différente.

Un robmet en plastique dégradable en présence des solvants, notamment des hydrocarbures

contenant des doubles liaisons et des atomes d’oxygenes (le cas de I'acétone et du décanal).

Un réfrigérant trés court qui nécessite Futilisaion d’'une pompe 2 refoulement fonctionnant

en circuit fermé a basse ternpérature.

Un brassage défectueux des deux phases au moment de la recirculation, constaté surtout au
moment des prélévements du binaire terpénique B-pinéne — décanal, vu que la température
du liquide étart supérieure a 160°C alors que celle de Ia vapeur condensée ne dépassée pas les

25°C ; le contact causé expansion du liquide jusqu’a la téte de la colonne.

Ainst, son handicape a Pétude du binaire B-pinéne — décanal ou méme pour tout autre

binaire présentant les mémes caractéristiques, n’est que la conséquence de tous ces inconvénients.
s q

En fait, Perreur majeure que nous avons commise reste le fait que nous nous soyons basés

sur les résultats relativement crédibles obtenus pour des binaires dont les températures

d’ébullition étaient comprises entre 50 et 100°C, pour étendre l'application 2 un mélange qui

présente une température d’ébulliion minimale supérieure 3 150°C.

VI CONCLUSION

A la fin de ce chapitre, nous avons jugé intéressant de citer quelques recommandations

concernants la détermmation des équilibres liquide-vapeur :

Eviter des montages qui présentent des colonnes longues et qui nécessitent ainsi un chauffage

extérieur secondaire.

Prévoir une réfrigération plus efficace en utilisant un réfrigérant plus long et éventuellement

un circuit extérieur circulant 4 basse température.

Un montage complétement en verrerie sera plus recommandé pour effectuer des expériences
sur des mélanges contenants : des hétérocycles, des aldéhydes, des cétones et méme des

composés chlorés.
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4. Pour diminuer les effets du brassage défectueux des deux phases au moment de la
recirculation, on peut suggérer que la tubulure de réintroduction de la vapeur condensée soit

plongée dans le liquide.

5. L'utibsation de la pierre ponce est indispensable pour l'uniformisation de la température 2

Vintérieur du liquide.

6. La pureté des produits utilisés doit étre vérifiée avant toute détermination des équilibres

hquide-vapeur.

7. Il est préférable de coupler Panalyse par densimétrie a celle par indice de réfraction pour plus
de précision sur les résultats obtenus. Mais, on doit signaler que la chromatographie en phase

gazeuse reste toujours la plus recommandée.
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I INTRODUCTION

Le développement des ordinateurs rend leur utilisation de plus en plus large et de moins
en moins colteuse, si bien que leur usage est avantageux pour de nombreux calculs répétitifs des

procédés et d’appareils industriels.

En particulier, il a été constaté un développement spectaculaire des possibilités de leur
utilisation pour le calcul des procédés chimiques. 1l en tésulte la parution de nombreux articles et
de quelques livres décrivant les techniques numériques pour le calcul des procédés de séparation

comme la distillation, I'absorption et 'extraction.[22]

Dans ce chapitre, nous essayerons de suivre cette tendance en présentant au début es
différents types de calculs des équilibres liquide-vapeur; et en développant par la suite deux

programmes de calcul informatique basés sur les résultats expérimentaux obtenus.

II.  DIFFERENTS TYPES DE CALCUL DES EQUILIBRES DE PHASE

Dans le cas d’un équilibre liquide-vapeur, le systéme est situé dans une région du
diagramme P-T ot coexistent les deux phases. Les deux frontiéres de ce domaine sont appelées :

courbes de saturation, nous distinguerons la courbe de bulle et la courbe de rosée.

Ces deux courbes convergent vers un point appelé point critique ou les deux phases en
équilibre sont identiques en composition et méme en propriétés (masse volumique, enthalpie,

entropie, ...) [3,7]

Le calcul consistera alors 2 la caractérisation du systeme étudié dans le domaine désigné,
et selon qu'on sera sur Pune des frontiéres ou lautre ou méme 4 lintérieur de Penveloppe, on

distingue les types de calcul suivants :

IT.1. CALCUL DES POINTS DE BULLE [2,4,24]

Ces pomts correspondent, quand le systéme passe de I'état liquide refroidi (z, = x,) &

T

I'état d’équilibre, 4 I'apparition de la premiére bulle de vapeur.

Le calcul de ces points consiste 4 la détermination de la pression (ou de la température) et
du vecteur ¥ donnant la composition de la phase vapeur connaissant le vecteur X et la

température (ou la pression).

On distingue alors respectivement selon les deux cas :
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v Soit le calcul de la température de bulle.

v" Soit le calcul de la pression de bulle.

IT.2. CALCUL DES POINTS DE ROSEE [2,3,7]

Pour un systeme passant de I'état de vapeur surchauffée ( z, = y, ) a 'état d’équilibre

liquide-vapeur, les points de rosée correspondent 2 'apparition de la premiére goutte de liquide.

Dans ce cas le calcul consistera 2 la détermination de la pression (ou de la température) et
du vecteur X connaissant le vecteur Y et la température (ou la pression). On se retrouvera alors

selon les deux cas :
v" Soit a calculer les presstons de rosée ;
v" Soit a calculer les températures de rosée.

Pour la détermination des points de bulle et ceux de rosée, 'équation (1.8) reste la base de
tous les calculs. Cette équation valable pour tout constituant ( /) du systéme, peut s’écrire sous la

forme :

- xk}’kpksat ou : X, = yk¢k‘P (5 1)
) BT sat -
1 vibi

k

Mars putsque : Zyk =1 et Zx,c =1: nous avons aussi:
k k

sat sar
1= BT p=y 4 A 5.2)
PR ¥ o k Py
P
et =328 o ps . (5.3)
3 ?’kPk Zytgpk/-’ wor
e %

Quand y; =@, =1 les équations (5. 2) et (5. 3) se réduisent 2 la loi de Raoult exprimée

par I'’équation (1.11).

(@] ]
~I



[

CHAPITREV CALCUL SUR ORDINATEUR DES EQUILIBRES LIQUIDE-T'APEUR

II3 LECALCUL DUFLASH ISOTHERME [2,3,6,7]

IT.3.1.LE PRINCIPE

La courbe de bulle cotrespond a un taux de vaponsation égal 2 zéro, tandis que la courbe
de rosée correspond 2 un taux de vaporisation égal a unité. Entre ces deux courbes coexistent

les deux phases a une vaporisation partielle qu'on appelle : flash isotherme.

L’ongine de ce nom vient du changement observé quand un liquide sous pression passe a
travers une vanne a une pression suffisamment basse pour qu’une quantité se vaporise

produisant un courant de deux phases liquide et vapeur en équilibre.

Le calcul du flash isotherme consiste a trouver la composition des deux phases, liquide et
vapeur, en équilibre a une température et pression donnée. Les expressions des équations de

calcul flash sont obtenues en combinant bilans de matiére et relations d’équilibre.

En effet, le bilan de matiére global et le bilan de matére partiel pour chaque constituant

s’écrivent respectivermnent :
V+L=F 69
v+l =1 (5.5)
avec pour ce cas particulier :
V' i qui représente le nombre de moles de la phase vapeur
L : le nombre de moles en phase liquide.

F: le nombre de moles total.

v, : le nombre de moles du constituant 1 en phase vapeur, v, = y.}

[;: le nombre de moles du constituant 1 en phase liquide, /, = x,L

Ji: le nombre de moles du constituant 1 dans Palimentation, f, = z,F

par substitution de v;, /; et f; dans 'expression précédente du bilan partiel, on obtient :

yV+xL=zF (5. 6)
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En remplacant L par son expression obtenue a partir de 'équation (5. 4), et en divisant

par I cette équation devient :
yiV+xi(F_V):ziF = yrl//F'-i—xi(l—%):zi

% est appelé le taux de vaporisation et est compris entre zéro et un.

St on pose: K, = !l, les fractions molaires en phase liquide et vapeur seront données
X

i

respectivement par les expressions :

Z.
| T e - 5.
§ VK, —1)+1 &7
L/ 6.9

VK, -1)+1

K, est appelé coefficient de partage ou constante d’équilibre, il peut étre aussi exprimé en

fonction des coefficients de fugacités.

IL32 LA METHODE DE CALCUL

Plusteurs méthodes ont été proposées pour le calcul sur ordinateur du flash isotherme,

mais celle qui reste la plus largement utilisée est la méthode donnée par Rachford-Rice en 1952.
Cette méthode consiste 2 la résolution de I'équation :  f (’%;): 0 avec:

zi(Ki _1)

f(%)z Zy’ _fo :ZHI%(K,. 1) &)

Cette résolution se fait par des méthodes numénques itératives a cause de la non-linéarité
du systéme, qui provient du fait que les coefficient de partage sont fonction de la température, de

la pression et de la composition dans les différentes phases.
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La fonction (5.9) a une importante caractéristique du fait que sa dérivée par rapport a

% est toujours négative, ce qui assure la convergence des méthodes numériques de type

Newton-Raphson, Wegstein et Von-Mises pour la résolution de 'équation par rapport a %
En effet, 1l est bien connu que la méthode de Newton se caractérise par une vitesse de
convergence élevée, mais aussi par une fragilité particuliére par rapport a Pinitiahisation. le plus

souvent on appliquera, pour cette initialisation, I'expression des coefticients d’équilibre proposée

par Wilson [3] :

P T,
K, = -}—;’-exp[s.37(l+a1i {1 —?“D (5. 10)

le Tableau(5.1) présente les différentes possibilité de calcul des équilibres liquide-vapeur.

Tableau(5. 1) : type de calcul d’équilibre avec les variables spécifiées et inconnues.

Cas Type Variables spécifiées Variables inconnues
1 Température de bulle P,x=z T,y
2 Pression de bulle T,x=z P,y
3 Température de rosée Py=z T, x
4 Pression de rosée Ty=z P, x
5 Flash tsotherme P,T,z V/F y,x

III. LES PROGRAMMES ELABORES

Nous avons établi deux programmes nformatiques pour le calcul des équilibres liquide-

vapeur :
¥" Le premier est basé sur le calcul de la température de bulle ;
¥" Alors que le second est basé sur la méthode du flash isotherme.

Pour la programmation nous avons utilisé le fortran power station version 4.0.
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IIT.1 PROGRAMME DE CALCUL DE LA TEMPERATURE DE BULLE

IIT11 LA STRUCTURE DUPROGRAMME [2]

I’organigramme 1 présente le processus itératif de cette méthode, qui est le suivant :

Tout d’abords, la pression d’équilibre et les compositions molaires des deux constituants

sont lues et enregistrées. Les itérations sont controlées par la température, et pour une estimation

initiale on pose : 7= x, T ou: T estobtenue par l'équation :
k

B
="t _C 5. 11
SO (5.11)

Avec cette mitalisation de la température, on trouve les valeurs des pressions de

saturation (P,,m’) a partir de 'équation d’Antoine, et les valeurs des coefficients d’activité a partir

des modeles thermodynamiques.
Ensuite, on choisit un constituant (i), et on caleul P™ par Péquation :
i parlieq
Psﬂf = P

i 5.12
Z xk?k [Pksysa: J ( )
; F

sat B B
avec: "k Am, =q, = exp[Ak -A - T kC + 7 'C ] appelée volatilité relative.
i +C, +0,

Amsi, une nouvelle température est obtenue a partir de I'équation :

B,

_ 5.13
gyl (5.13)

t . T .. . .
P’ sont immédiatement réévaluées permettant la révision de la valeur de P™ et une

meilleure estimation de la température est obtenue a partir de Péquation (5.13). Les itérations

conduisent ainsit a une valeur finale de température qui permet d’obtenir les fractions
P qui p

correspondantes de la phase vapeur.
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Lire la pression P etla
composition molaire x;

Calcul des T par I’équt (5.11)

T = Z kaksar
k

Organigramme 1 :
Calcul de la
température de
bulle

[jvaluation de P par Iéqut (1.4) ]

v

[ Margulgs

[ Evaluation des

coefficients d activité }<:

Calcul de 2™ 3 partir de
I’équation (5.12)

.

LEvaluatjon de la température ]

par I’equt (5.13)

Non

Van Laar q

| Wilson

[ Calcul de y, parl’équt (5.1) }

v

[ Afficher la température et y, }
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IIT12. LES RESULTATS OBTENUS

Les expressions des modeles utihsées de Margules, Van Laar et Wilson sont ceux données
par le Tableau(2.2). Les paramectres de ces modéles ont ét¢ estimés a partir des données
expérimentales par le programme informatique basé sur la méthode des simplexes ( le méme qui

a servit au paravent a I'estimation des parameétres d’Antoine ). On obtient les valeurs suivantes :
e DPour I'équation de Margules: 4 =-25324 et B =45637

e DPourléquation de Van Laar: A =0,01564 et B =-0,04954

® Pour I'équation de Wilson : A, =3,29470 et A, =0,01875

Avec les valeurs de ces parameétres, on obtient les résultats suivants :

Tableau(5. 2) : les résultats obtenus par le modéle de Margules

x, 0,000 0100 0200 0300 0400 0500 0,600 0700 0800 0900 1,000

1

y, 0000 0114 0352 0,613 0,791 0,883 0,927 0949 0,963 0976 1,000

T°C 208,34 209,05 205,26 196,05 184,87 175,34 168,75 164,74 162,36 160,55 158,48

Tableau(5. 3) : les résultats obtenus par le modéle de Van Laar

x, 0,000 0,00 0200 0300 0400 0500 0,600 0,700 0,800 0,900 1,000

y, 0000 0276 0474 0617 0722 0802 0863 0909 0947 0976 1,000

reCc _ 200,50 193,55 187,38 181,88 176,96 172,53 168,52 164,88 161,54

Tableau(5. 4) : les résultats obtenus par le modéle de Wilson

6,000 0,100 0,200 0,300 0,400 0,500 0,600 0,700 0,800 0,900 1,000

y, 0000 0242 0439 0596 0,718 0810 0877 0926 0959 0980 1,000

7°C 208,34 202,23 196,04 189,87 183,83 178,00 172,51 167,50 163,19 159,98 1584
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Nous avons porté ces résultats sur les courbes représentés respectivement par les Figures

(5.1), (5.2) et (5.3).

—— x(Margules) ——— y(Margules} 4 y(exp) a x{exp)

220 L
210

—~
N
N o — ]
[V
T | ———]
’:'-.‘g 200 \\ \\“\
N 190 N T~
: \\ A \\
L 180
2 N o\
g 0 \‘. 2 AN
Q Iy &
3 160
2 0
0 0f 02 03 04 05 06 07 08 09 1

la fraction molaire en B-pinéne

ioure(5. 1) : la courbe d’*équilibre simulée par le modéle de Margules|
gu q P gu

—x(Van Laar) —y(VanLaar) & y(exp) 4 x(exp)
o 220
s
E 210 &
= ———
3 200 E—
5 \
]
T 7190 \\ \\\\\
W
L
S 180 \""“-:._, \\
[~ \
L.
g 170 ~ 1
= T
& 160
5
150 .
0 01 0,2 0,3 0.4 0.5 0,6 0.7 0,8 0,9 1
la fraction molaire en B_pinéne

[Figure(5. 2) : la courbe d’équilibre simulée par le modéle de Van Laas
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— x{(Wilson) —y(Wilson) & y(exp) & x(exp)
220
~
A¥)
o210 %
]
\-‘N-
=3 \
O
Y 190 T
[ A
$ 180 - B
=
g 170
Q. I A A
3 T W A
& 160 b
K]
150 |
Q o1 02 03 04 0.5 0,6 0,7 0.8 0,9 1
la fraction molaire en B-pinéne

[Figure(5. 3) : 1a courbe d’¢équilibre simulée par le modéle de Wilson|

IIT.2. LE PROGRAMME BASE SUR LA METHODE DU FLASH ISOTHERME

Le programme précédent présente une application du modéle combiné dans lequel nous
avons supposé une phase vapeur idéale. Par contre, le programme suivant sera basé sur le modeéle

commun ou les deux phases liquide et vapeur seront déctites par une équation d’état.

IIT.2.1. LA STRUCTURE DU PROGRAMME

Ce programme de simulation a été réalisé afin de calculer et prévoir les équilibres liquide;
vapeur uniquement a partir des données de corps purs et quelques propriétés physico-chimiques.
II est basé sur la méthode de Rachford-Rice couplée a la méthode de résolution de Newton-

Raphson.

Les calculs d’équilibre sont basés sur les équations d’états de Soave-Redlich-Kwong et de

Peng-Robinson qui décrivent aussi bien la phase iquide que la phase vapeur.

L'organigramme (2) présente le processus itératif qui comporte principalement les blocs

sutvants :
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Organigramme 2 :
— - : Calcul du flash
ire a pression, la temperature .
{ et la composition initiale } isotherme

v

[ Estimation des paramétres critiques ]

v

Initialisation des coefficients de ]

partage par I’équation (5.10)

:

Détermination du taux de
vaporisation par la méthode de
Newton

v

Calcul de x et y par les
équations (5.7) et (5.8)

L Application de Ia régle de K-
ES

meélange conventionnelle
SRK : L’équation (2.20) ]

Résolution de
I’équation cubique

i PR : L'équation (2.21) ]

SRK : L’équation (2.27) ]

Calcnl des coefficients
de fugacité (p; )pour
les deux phases

Posez : K(i) =%f’ 1 f(VF)<5

PR : L’équation (2.28) | [ Non ]

Donner les compositions
lequilibre et le taux de
vaporisation
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III.2 1.1 Estimation des paramétres critiques

En cas d’absence des propriétés critiques nécessaires au calcul des paramétres de chaque
équation d’état, un sous-programme permet de les estimés a partir de la méthode de Lydersen

basée sur le concept de contnibution de groupes. Cette méthode donne la température et pression

critiques sous la forme [6,23] :

T 7,

— b
© 0567+ AT (> AT

M

(034+> APy

P =

Ou AP et AT représentent les contributions des groupements fonctionnels formants la

molécule. Ces valeurs sont données par les références [6,8,23].

Une fois que ces deux parametres sont évalués, le méme sous programme permet

Pestimation du facteur acentrique a 'aide de relation empinque de Lee-Kesler qui donne [6] :

_—InP, -592714+6.096480 ' +1.28862In 6 ~ 0.1693476° [ . Tb]

15.2518-15.68756 " —13.4721In 6 + 0.435776° T

[~

on obtient amnsi les résultats illustrés dans le Tableau(5.5) respectivement pour le

B-pinéne et le décanal qui présentent les formules chimiques suivantes :

CH,-(CH,), -COH
B-pinéne Décanal

Tableau(5.5) : les parameétres critiques des corps purs

T.(K F, (atm) @
Bpinéne | 638,18 27,20 0,277
décanal 648,23 21,19 0,664
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Ces valeurs serviront pour le calcul des parametres a et b donnés dans le Tableau(2.1)

pour chacune des deux équations d’état utilisées.

III.2.12 Résolution de f(V/F)=0 par la méthode de Newton-Raphson

Ensuite on initiahise par I'expression de Wilson ( 'équation (5.10) } les coefficients de

partage K (i), on résout par la méthode de Newton-Raphson 'équation f (’%:)= 0.

L’algonithme de cette méthode est le suivant [24] :

A _f((%n
R o

ou n représente le nombre d’itération et f '(%) la dérivée premiére de f (%) donnée

par Iexpresston :

W/ = _ zi(Ki_l)z
f(A“) le+%(Ki_l)r

) : I .
On peut, de cette maniere, générer une suite de valeurs (1%7)( ou (l =1, 2,...,n), s1 elle

converge permettra de déterminer la racine avec une approximation d’erreur égale a €, ainsi, on

(,%T)(n) N ([%T)\n-l)

arrétera le processus itératif lorsque la condition suivante est satisfaite : <E.

III.2.1.3 Calcul de K(i) par une équation détat

Une fois la valeur du taux de vaporisation validée, cette derniére est utilisée pour le calcul

des fractions molaires en phase liquide et vapeur respectivement par les équations (5. 7) et (5. 8) :

® On applique ensuite la régle de mélange conventonnelle pour déterminer 4 et B

donnés par les équations (2. 17) et (2. 18).

®  On imnjecte les valeurs obtenues dans les expressions des équations cubique (2. 20) et
(2. 21) selon qu’on a choisit d’effectuer les calculs respectivement par Péquation d’état

de Soave-Redlich-Kwong ou par I'équaton de Peng-Robinson. Nous avons utilisé
68



CHAPITREV CALCUL SUR ORDINATEUR DES EQUILIBRES LIQUIDE-VAPEUR

pour Iz résolution de ces équations cubique une des méthodes nurnénques intégrées
dans le Fortran 90, alors que le plus souvent, la résolution de ces équation en
équilibre liquide-vapeur se fait par la méthode analytique proposée par Cardan en

1545 [6,4,7].

REMARQUE:: a résolution d’une telle équation cubique fournie pour chacune des deux

phases trots solutions [6,4,7] :
v" Pour la phase liquide, on retiendra la plus petite valeur.
v" Alors que pour la phase gazeuse la plus grande valeur.

¢ A partir des valeurs obtenues, on calcul les coefficients de fugacité par les équations
(2. 27) ou (2. 28). Les coefficients obtenus permettront une nouvelle réévaluation du

coefficient de partage, car a partir des équations (2. 24) et (2. 25) :

= = e =y
y o
Mais par définition K, =<~ ; cequidonne: K, =-L

v
xi (0!'

® Avec ces nouvelles valeurs du coefficient de partage, on recalcule le taux de

vaporisation et on répéte les mémes étapes jusqu'a la convergence, C’est-a-dire

jusqu’a ce que f (%) soit inférieur a la tolérance exigée.

REMARQUE :

L'ntroduction des équations d’état nécessite I'évaluaton du coefficient d'interaction

binaire pour I'application de la régle de mélange.

La valeur du coefficient d’interaction binaire retenue correspondra 4 la valeur donnant
Pécart minimal entre la propriété calculée (pression, fugacité, ...) et la valeur expénmentale.

1 Idéalement, la valeur optimale de k; doit minimiser 'ensemble des propriétés thermodynamiques
|

calculées par Péquation d’état. Toutefois, de maniére pratique une seule propriété telle que la

pression de bulle ou la pression de rosée est utilisée. [7)
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Mais puisque le dispositif réalisé ne permet d’obtenir ni la pression de rosée, ni Ia pression
de bulle, nous avons choisi de mettre en évidence une autre propriété thermodynamique qui est le

taux de vaporisation et ceci par Foptimisation de la fonction objectif suivante :
N cal P
X (AR 7A
0=2 ( F 7
Cette méthode a convergé vers un coefficient d’interaction binaire nul.

III2.2. LES RESULTATS OBTENUS

Les résultats obtenus en appliquant ces deux équations d’état sont illustrés dans le

Tablean (5.6) et le Tableau (5.7) et les coutbes correspondantes sur les Figures (5.4) et (5. 5).

Tableau (5.6) : résultats obtenus par ’équation de Saove-Redlich-Kwong

T °C 208,00 205,00 200,00 | 190,00 180,00 | 170,00 160,00 | 158,00
¥, 0,000 0,112 0,280 0,550 0,749 0,891 0,988 1,000
X, 0,000 0,043 0,119 0,282 0,468 0,687 0,954 | 1,000
——y(SRK) —— x(SRK) & ylexp) 4 x(exp)
220
=
Qu
210 &
é“ 200 \\\ ——
3 180 \\\ e
a9
S 170 T~ _____L\\g _
E ‘ A A
I 160 \\
5 1
150 J
0 01 02 03 04 05 06 07 08 09 1
fa fraction molaire en B-pinéne

[Figure(5. 4) : Ia courbe d’équilibre simulée par ’équation de Soave-Redlich-Kwong -
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Tableau(5.7) : résultats obtenus par Péquation de Peng-Robinson

T°C | 20800 | 20500 | 200,00 | 190,00 | 180,00 | 170,00 | 160,00 | 158,00
¥, 0,000 | 0093 | 0262 | 0537 | 0741 0,887 | 0,989 | 1,000
X, 0,000 | 0036 | 0113 | 0278 | 0466 | 0688 | 0957 | 1,000
—y(PR) — x(PR) 4 y(exp) & x({exp)
220
< ]
g 210 ¥
::-"‘; 200 w:ﬁ"‘“\—q
W 190 - ]
g \ A .
g 180 \\\ \"\
[
S 170 —~— \L Iy
£ A &
8 160 [
5
150 4 )
0 01 02 03 04 05 06 07 08 09 1
la fraction molaire en B-pinéne

[Figure(5. 5) : la courbe d*équilibre simulée par Péquation de Peng-Robinson|

IV,  DISSCUSION DES RESULTATS ET CONCLUSION

Afin d’établir le choix du modéle qui représente le mieux les résultats expérimentaux

obtenus, nous avons calculé les erreurs absolues pour chague modéle par Ia relation :

cal exp
yo Y

pe

+2

xcal _ xexp|)/
n

avec : 7 qui représente le nombre de points obtenus.

Les résultats obtenus sont mentionnés dans le Tableau suivant :

Margules Van Laar . Wilson SRK

PR

Ae*100 8,000 5,166 5,750 3,166

3,166
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A partir de ces résultats, 1l est claire que parmi les trois modéles thermodynamiques
appliqués, c’est le modéle de Van Laar qui représente le mieux la courbe d’équilibre du binaire
étudié. Cect signifie que le concept de concentration locale n’est pas vérifié, c'est-a-dire que
Pentourage de la molécule n’influe pas I'équilibre et que la concentration est uniforme pour le

binaire terpémque étudié.
D’autre part, on peut expliquer les écarts représentés par ces modeles par le fait :

-1. D’avoir supposé le comportement de la phase vapeur comme étant idéal, c’est a dire

travaillé avec des coefficients de fugacité égaux 4 lunité.

2. D'avoir considéré que les parameétres de ces modéles sont indépendants de Ia
q p ep

température.

3. Que lévaluaton des pressions de saturation et par conséquence celle de la

température est entachée par les erreurs présentées par I'équation d’Antoine.

Par contre, les résultats du flash isotherme donnent la méme précision de calcul pour les
deux équations d’état (Soave-Redlich-Kwong et Peng-Robinson). Ceci est dii au fait que
Péquation d’état de Peng-Robinson n’apporte pas des modifications sur la prédiction des
équilibres liquide-vapeur par rapport 4 I'équation d’état de Soave-Redlich-Kwong. Elle permet

uniquement d’améliorer Yestination de la densité en phase liquide.

Mais de maniére générale, ce sont ces deux demnieres qui donnent une meilleure approche
des résultats expénmentaux. En effet, on doit signaler que le deuxiéme programme basé sur le
calcul du flash isotherme se révéle le plus intéressant puisqu’il permet d’obtenir la courbe
d’équilibre 2 n’'importe quelle pression a condition d’avoir le coefficient d’interaction binaire, ainsi

que quelques données thermodynamiques a savoir :
e Les facteurs de compressibilités en phase liquide et gazeuse.
® Etles coefficients de fugacité des deux phases a 'équilibre.

D’ailleurs, les calculs donnent un coefficient de fugacité moyen en phase vapeur de I'ordre
de 0.950; ce qui justifie le fait que nous ayons considéré la phase vapeur comme étant un gaz

parfait lors du calcul des coefticients d’activité.
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CHAPITREV CALCUL SUR ORDINATEUR DES EQUILIBRES LIQUIDE-VAPEUR

De plus, on peut, par des modifications appropriées, étendre son application pour Vétude
des systémes temaires a partir uniquement des données concernants les systémes binaires

correspondants (a savoir les coordonnées critiques et les coefficients d'interaction binaire).

Enfin, il nous semble intéressant de citer les résultats obtenus par la référence [25)]. Les
auteurs en question ont effectué une étude sur des mélanges terpéniques similaires de a-pinéne,

limonéne et le cinéole et aboutssent sur les conclusions survantes :

¢ (lest le modeéle de Van Laar qui représente le mieux les deux binarres a-pinene-

cinéole et limoneéne-cinéole.

e Alors que le binaire o-pinéne-limonéne est micux représenté par les modéles de

Wilson et NRTL qui sont tous les deux basés sur le concept de composition locale.

Mais s1 on jette un coup d’ceil sur les formules chimique de ces composés terpéniques,
données ci-dessous, on constate que le o-pinéne et le limonéne représentent des monoterpénes

msaturés de formule brute C\,H,; qui sont des isoméres du B-pinéne, alors que le cinéole (de

formule C, H,;O) appartient 4 la famille des composés oxygénés tout comme le décanal.

0 ¢

Limonéne Cinéole a-pinéne

Ceci donne encore plus de crédibilité aux résultats que nous avons obtenus et confirme le
fait que la concentration soit uniforme pour le type de binaire que nous avons choisi, c’est-a-dire

un binaire représenté par un constituant terpénique insaturé et un constituant terpénique

oxygenés.
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CONCLUSION GENERALE

L'étude des équilibres thermodynamiques s’avére d’une importance certaine pour les
opérations du génie chimique. Parmi les différents types d’équilibres, nous nous sommes

intéressés aux équilibres liquide-vapeur.

Plus précisément, notre intérét s’est porté sur I'étude d’un systéme binaire susceptible de
représenter des composés clés pour la distillation d’un mélange complexe qu’est une huile

essentielle.

Dans le but d’ennichir les manipulations de thermodynamique et la banque de données
concernant ce type de constituants, il paraissait opportun de réaliser et de développer un appareil
de mesure. Notre intérét s’est focalisé sur un appareil a recirculation de la vapeur condensée vu

les nombreux avantages qu’il présente.

Ce demier a fourm: une bonne application pour les binaires méthanol-eau et acétone-eau
qui présentent des températures d’ébullition relativement faibles, mais nous a causer quelques
probléemes pour Pétude du binaire terpénique dont la température d’ébullition est relativernent
eélevee. Néanmoins, les difficultés rencontrés nous ont permis de proposer quelques

recommandations intéressantes pour une éventuelle réalisation de montages similaires.

En paraliéle, 'interprétation des résultats d’équilibre liquide-vapeur par une modélisation
mathématique est souvent complémentaire voir indissociable face 4 Pétude expérimentale. Clest
pour cette raison que nous avons développé deux programmes informatiques : le premier basé

sur le modéle combiné alors que Pautre sur le modéle commun.
q

Bien que le deuxieme programme semble mieux décrire la courbe d’équilibre du binaire
étudié que le premier; ces deux programmes semblent présenter de maniére satisfaisante le

bmnarre étudié.

Enfin, il serait ntéressant de réaliser un autre appareil du méme type en tenant compte
des recommandations proposées, d'appliquer les modéle NRTL et UNIQUAC dont les
paramétres Hennent compte de la vartation de température, ainsi qu'une amélioration de
Pestimation des paramétres critiques nous parait nécessaire pour améliorer les résultats du modéle

basé sur les équations d’état.
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