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Introduction générale

L’acide acrylique est un composé organique trdse@ta I'échelle industrielle. 1l est utilisé
avec ses esters dans la fabrication de matiératicquias, de peintures et de divers autres
polyacryliques qui ont de multiples usages tels lgsesuper-absorbants, le traitement des

eaux et la récupération assistée du pétrole eadu g

En 2009, la production mondiale annuelle de l'acidcrylique était d’environ 4
Mégatonnes. Depuis, la demande mondiale en acddique brut a augmenté d’environ
3,7 % par an au cours de ces cing dernieres anr#8v-2011. En 2005, les principaux
producteurs d’acide acrylique et de ses dérivés Ballemagne (20% du marché) et les
Etats Unis d’Ameérique (14% du marché) [1].

Comme pour tout produit industriel, la concurreese tres rude entre les producteurs qui
cherchent en permanence a améliorer leurs perfaesariechnico-économiques. lls

déploient des efforts notables en particulier etiérade :
* l'amélioration de la qualité du produit fini etd@duction de son prix de revient,

* la maitrise des différents aspects de la chaingrdduction (fiabilité des données
thermodynamiques, choix judicieux des paramétrespératoires, performances

techniques des équipements de production,...),

» laréduction des rejets dans I'environnement, etc.

bY

Notre travail s'intéresse en particulier a [laspeetfiabilité » des données
thermodynamiques nécessaires pour le dimensiommelaesimulation et I'optimisation des
procédés industriels. Il a pour principal objeddf contribution a I'amélioration des
performances des certains modeéeles thermodynamiguedants pour le calcul et la
prédiction des propriétés thermodynamiques et dedildres entre phases, en particulier

pour des systémes contenant de I'acide acrylique.

Ce travail a été réalisé dans le cadre d'une coillon entre I'équipe de recherche
« Thermodynamique et Energie » du Laboratoire Réieset Génie des Procédés (LRGP) a
I'Ecole Nationale Supérieure des Industries Chiragde I'Université de Lorraine a Nancy
(France), l'unité de recherche « Energétique evirBnnement» a I'Ecole Nationale
d’'Ingénieurs de Gabés de I'Université de Gabes ifien et la société industrielle

« Arkema » a Carling Saint Avold (France), troiseeproducteur mondial d’acide acrylique.




Introduction générale

Les résultats de notre travail sont présentés wlaisschapitres :

* Le premier chapitre est consacré a la descriptesndifférents procédés industriels de
production d’acide acrylique et a la présentatiétaitiée de la partie purification de I'acide
acrylique utilisée dans I'une des usines de lagtéck Arkema ». Nous avons collecté les
différentes données expérimentales publiées dalitsélature pour les mélanges contenant
des acides carboxyliques. Ensuite, nous avonsidénmélanges binaires clés et fixé la
matrice - procédé correspondante a l'unité de jpatibn d’acide acrylique examinée. Une
étude bibliographique sur les différents modelesrrmiodynamiques utilisés pour la
représentation de systemes contenant des acidesxghgues constitue la derniére partie de

ce chapitre.

 Dans le deuxieme chapitre, nous avons focaliséenmavail sur la détermination
expérimentale des diagrammes d’équilibres liquigeide de systéemes ternaires {Eau +
Acide acryliqgue + Solvant}, des diagrammes des ldgas liquide-vapeur pour les
mélanges binaires {Eau + Acide acrylique}, {Acideétique + Acide acrylique} et {Acide
acétique + Acide propanoique}. Nous y présenterdidpositif expérimental et le protocole
opératoire suivi pour mesurer les grandeurs theymamiques suivantes: enthalpie

d’exces, volume d’exceés et les diagrammes d’éqesilentre phases binaires et ternaires.

* Le troisieme chapitre, est consacré a |‘ajustendest paramétres d’'un ensemble de
modéles thermodynamiques (Peng-Robinson, PC-SARRTLN UNIQUAC, Van Laar,
Hayden et O’connell, Nothnagel) en utilisant nésultats expérimentaux présentés dans le
deuxieme chapitre et ceux publiés par d’autrespeguile recherche, en vue d’améliorer les
performances de ces modeles dans le calcul etédigtion des propriétés des mélanges
contenant des acides carboxyliques. On présentedtabord, une étude comparative des
différents modeles étudiés. Ensuite, nous testemperformances de I'équation d’état PC-
SAFT [2-3] et du modele UNIQUAC [4] associé a larétation de Hayden et O’connell [5]

dans la représentation des propriétés des mélafmmdes carboxyliques.
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Dans cette partie, nous mettons en ceuvre une dpgnmcovante, couplant des moyens
de simulation et des outils expérimentaux afin tifoser une unité industrielle de

purification d’acide acrylique. Par la suite, ndeions le point sur les éléments suivants :

= La description des différents procédés de prodoctitacide acrylique et la
sélection d’'un procédé a étudier.

» La détermination de la matrice-procédé et la d#dimdes systémes binaires clés.

= La recherche des données expérimentales dispomiatesla littérature pour le cas
des systemes binaires et ternaires.

= L’inventaire critique de I'ensemble de données diples et plus particulierement
celles correspondantes aux équilibres thermodynaasiq

= Une étude bibliographique des différentes approti@snodynamiques appliquées

pour des systemes types.

I. Les principaux procédés de production d’acide acryfjue

La synthése de l'acide acrylique date de la moitié XIXe siécle, mais sa
commercialisation a débuté comme produit chimigquermédiaire a partir de I'année 1930.
Les principaux procédés de purification d’acideybque utilisés dans l'industrie sont
classés selon deux voies : la premiére dite pdtimique dans laquelle le propyléne ou
'éthylene (extraits du pétrole) constituent lestigras premieres des procédés et la
deuxieme est la voie biochimique. Le diagrammerégroupe les principales sources de

synthese de l'acide acrylique commercial [1-3].

I.1. Synthése a partir du propylene

L’oxydation du propyléne en phase vapeur est la da synthese la plus utilisée. Elle est
généralement réalisée en deux étapes, avec papaagéntermédiaire de l'acroléine,
malgré une tentative de Japan Catalytic Chemicals 18670-1971, d'effectuer la
transformation en une seule étape. Cette techmolagété tout d’abord développée par
Distillers, puis par des nombreux industriels tpl® : « Basf », « Sohio », « Toyo Soda »,
« Union Carbide », « Japan Catalytic (Nippon Shakub et « Rohm et Hass » [1].

[.2. Synthése a partir de I'acétylene

La chimie de « Reppe*» [1-2] permet de convertacétyléne en acide acryliqgue en

présence de monoxyde de carbone et d’eau. Le reempént de I'eau par un alcool fournit

-12-
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l'ester d’acrylate correspondant. Ce procédé gptodé par « Basf» a Ludwigshafen
(Allemagne) jusqu’au milieu des années 90. Il @sbee utilisé par « Rohm et Haas » dans
son unité de Deer Park (USA).

[.3. Synthése a partir de I'acide acétique

L’acide acétique est converti en anhydride acétiguaitilisant du cétene. Cette voie de
synthese développée par Celanese et Goodich ¢1¢, @bandonnée en raison des propriétés

cancérogenes du propiolactone.

I.4. Synthése a partir de I'éthylene

Ce procédé est basé sur I'exploitation d’oxydehyine. Le cyanohydrine d’éthyléne est
synthétisé en ajoutant du cyanure d’hydrogene’axyde d’éthyléne, puis le cyanohydrine
est converti en acide acrylique. Ce procedeé edo&principalement par « Union Carbide

Corporation » [1].

[.5. Synthése par bio-transformation

L’épuisement progressif des énergies fossiles doadenvisager I'utilisation de matiéres
premiéres renouvelables issues de la biomasse lpoproduction de carburants. Les
industriels cherchent ainsi a remplacer le procél@désique de production de l'acide
acrylique a partir du propylene par un procédé rdaesformation a partir du glycérol
résultant de la synthése de biocarburant. La prenééape permet la déshydratation du
glycérol en acroléine et la deuxiéme sert a oxyderoléine en acide acrylique. Une étape
intermédiaire permet une condensation partielltede et des sous-produits lourds issus de

I'étape de déshydratation [1].

Ce procédé présente l'avantage de mettre en cenerenatiere pas chére et de pouvoir
optimiser séparément les deux étapes de la réadti@m résulte une augmentation de

productivité et de sélectivité en acide acryligdie [

(*) Le terme chimie de « Reppe » désigne un enseblréactions chimiques effectuées
sous haute pression. Elles ont mené a la synthdastrielle de différents produits dérivés
de l'acétyléne [2].

13-
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Procédés de
Acétylene I « Reppt » =
CO/E :
au
;; lati !
. . p|  Carbonylation | e —
Ethyléne v 1
Oxyde Y
d’éthyléne I
¥ -
: Acide
Cyanure Cyanohydrine > . I
hydrogene D'éthyléne I acrylique
I
I Formaldhvd A
Acide Unité de Synthése de Esters
acetique el cétone =P propiolactone fe= = =p = = = d’acrylate
Synthese
Synthese d’acrylamice
I—> d’Acrylonitrile
Deux étages
Propyléne === d’oxydation
| Un étage
d’oxydation
Acide Acétylation /
Glucose [P lactique »| Déshydratation
3- Hydroxy- Déshydratation
Glycérine > propionaldhyde P / Oxydation

Figure I.1. Les principales sources de production d’acide aprglcommercial [3].
(trait continu : acide acrylique ; trait discontinasters d’acrylate)
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Comparativement a la voie conventionnelle d’oxyolatcatalytique du propyléne, ce
procédé contribue a augmenter la productivité deide acrylique, tout en réduisant la
dépendance a une ressource fossile telle que lgylpree. Un tel procédé répond aux
critéres associés au nouveau concept de « chimie wedans un cadre global de
développement durable [6]. Notons qu'actuellemems |groupes « Arkema »,
« Genomatica », « Cargill », « Nippon Shokubai »<@&lovozymes » sont les principaux
utilisateurs de ce procédé [1].

[I.  Description du procédé étudié
I.1. Oxydation du propylene en phase vapeur

Dans notre étude, le procédé choisi est celui m®&mar de Nippon Shokubai [7]. Il est
basé - comme le montre la figure 1.2. - sur ungdakion catalytigue en deux étapes du
propyléne en phase gazeuse avec production int@ireéd’acroléine. Ensuite, un train de
séparation est utilisé pour obtenir I'acide acmyigbrut. Une étape supplémentaire de

purification est nécessaire pour produire I'acide/ique glacial.

Le propyléne liquide, évaporé et mélangé avec de €omprimé est envoyé vers un
premier réacteur. A la sortie de la premiére étegmctionnelle, les compositions en
oxygene et en vapeur d’eau sont réajustées par @govapeur d’eau et d'air, de sorte que
le mélange obtenu contienne en moyenne 4 a 5 %leme de propyléne, 30 a 40 % en
volume d’'eau et 55 a 65 % en volume d’air. Ce ngdaest envoyé vers une deuxieme

étape de transformation apres réchauffage en dantac les produits qui en sortent.

Les gaz convertis subissent des refroidissementsessifs, afin de réduire les
phénomenes de corrosion trop intenses surtoutuerf température reste supérieure au

point de rosée.

-15-
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Propylene Solvant Fan
Etape '
Air L réactionnelle
AAg
; - (N2, CO2 . CO,...)
AA ' :
Ahe I——\, Etape de
y w AR :
N purification
Impuretes

(N2,COL,COH2OT)
Etape de
> purification [W—

supplémentaire
Lourds i op )
AA(w=05%] AA (w=09%)

Figure 1.2. Schéma de principe d’'une unité industrielle detsys¢ d’acide acrylique a partir de
propylene [7].

Remarques

i. La conversion du propyléene en acide acrylique fdisappel a un catalyseur a base

d’oxyde de molybdéne, repose sur les deux réactioivantes :

CH,=CH -CH,+0, -~ CH, =CH -CHO +H,0 [RI.1]
Propyléne Aéiok

CH, =CH -CHO +%o2 . CH, =CH - COOH [RI.2]
Acroléine Acide Atique (AA)

Les réactions de conversion catalytique s’accomgratgpar la formation d’'une grande
guantité de sous-produits (propyléne, acétaldéhgdale acétique, acide propanoique,

acroléine, furfural, CO2, eau, formol...).

ii. Le compartiment réactionnel consiste a un dispasitlti-tubulaires avec circulation
du sel fondu assurant I'évacuation des calorieke etontréle de la température de

production de vapeur a basses pressions.
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.2. Train de séparation

Le schéma de principe de I'étape de séparatioradelé acryliqgue (AA) est représenté
sur la figure 1.3. Le mélange réactionnel (1) proasgt des deux étapes réactionnelles est
envoyé a contre courant d’'un flux aqueux (2) vers aolonne d’absorption (A) opérant
sous vide a une température comprise entre 50Gf@0L’ajout d’'un inhibiteur permet
d’éviter la polymérisation de I'AA. La solution aguse (3) obtenue en bas de I'absorbeur
contient majoritairement de I'AA (50-80 % en masaegc de I'acide acétique (AAc) (1-5
% en masse) et (0.5-5 % en masse) d’autres imguffetéural, anhydride maléique, ..). Le
gaz (4) en haut de la colonne d’absorption est éodiincondensables (propyléne, propane,
acroléine, propionaldéhyde, acétaldéhyde, CO;)Clne partie de ces incondensables (5)
est renvoyée au premier réacteur afin de dilugmdpylene et d’augmenter le rendement
réactionnel, 'autre partie (6) est valorisée painération. La solution récupérée (3) en bas
de la colonne d’absorption (A) est envoyée a urienc@ de striping (S) afin d’éliminer
I'acroleine non convertie (3'). L'eau est éliminde la solution récupérée (3”) a l'aide
d’'une colonne de distillation azéotropique (déshtation) () fonctionnant sous pression
réduite a basse température avec un solvant daxinafaiblement miscible a I'eau
(heptane ou toluéne ou ethylbenzene ou xylene) retpeésence d’inhibiteur de
polymérisation. Le mélange {Eau + Solvant}, obteziu téte de colonne de distillation
azéotropique, est traité dans une unité de séparadinstituée d’'une colonne de distillation
hétéro-azéotropique et d’'un séparateur liquideidiguD;). Cette installation permet de
recycler I'eau dans la colonne d’absorption etdivant d’extraction dans la colonne de
distillation. L'effluent (7) au bas de la colonnes diistillation azéotropique contient
majoritairement de I'AA avec de l'acide acétiguedes impuretés lourdes. Une unité de
distillation sous vide (B) en présence d'inhibiteur de polymérisation perdetécupérer,
d’'une part, 'AAc (8) et, d’autre part, de 'AA &6 en masse (9). L’AAc, constituant le
plus léger, est séparé du mélange grace a unegreenolonne d’abatage des légers)(D
Le mélange obtenu au pied de cette colonne estyéndans une derniere colonne de

récupération des lourds {Pen téte de laquelle, on réecupére I'AA (10).

Remarque

L’acide acryliqgue «glacial» obtenu dans les étgpésédentes de purification est soumis
a une série d'étages de purification et de conagoir par cristallisation dynamique (en
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film tombant) et statique (en milieu fondu) afinoltenir 'AA glacial purifié a 99% en

masse.

Gaz recyclés vers la 4) Gaz a brule(6)
zone réactionnell€s)

A

(2)

Mélange
réactionnel refroid{1)

v

3) (3")

(B2)

(7)

Figure I.3. Schéma de principe du train de séparation d’acidgique[7].

Matrice - procédé et binaires clés

Une matrice-procédé permet I'analyse synthétiquéogigue d’'un procédeé industriel.
Cette approche sert a bien caractériser les diffése interactions entre les espéces
chimiques mises en jeu lors de la séparation éfiaidexactement dans quelles opérations

elles sont présentes.

A la sortie des deux étapes réactionnelles, un ne@dsez important d’especes chimiques
est produit. La liste des espéces chimiques présat#ns le procédé envisagé est décrite
dans le tableau I-1. Le tri et la sélection dedéesyes clés reposent sur des hypothéeses
simplificatrices. En admettant que pour chaque atpar de distillation toutes les espéces
présentes sont répertoriées et qu’il y n’a pasé&btappe, les composeés sont triés par ordre

croissant de leur volatilitéx).

Considérons par exemple le cas de la colonne deydedation (() (figure 1.3), qui

permet la séparation de l'acide acryligue (AA) et lteau par distillation. Les quatre
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composés majoritairement présents (eau, toluemse acetique (AAc), acide propanoique
(AP) et acide acrylique (AA)), sont classés par rercroissant de température
d’ébullition comme la montre la figure I. 4.

T(K) _Produit
414,98 - Acide Acrylique
414.6 - Acide Propanoique
391,05 - Acide acétique
383.78 - Toluéne
373,15 - Eau

Figure |.4. Classification des composés mis en jeu dans lanpelde déshydrataion [8].

Les binaires clés sont des systémes qui compreriagntomposés a purifier et les
composeés qui les encadrent en termes de volatdiéds ce cas, on a les températures
d’ébullition de I'acide acrylique (AA) et de l'adbe propanoique (AP) sont trés proches

(AT, < 1 °C). La détermination des binaires cléspaste sur les deux éléments suivants:

* Le composé que l'on récupere en téte de colonng @t séparé du composeé le
moins volatil en bas de la colonne (acide acryli¢iud)). 1l est logique qu’il soit
séparé du moins volatil (acide acétique (AAc)).

» De méme si le composé a récupérer (acide propamdif§R)) est séparable du
composé le plus volatil que lui a savoir I'AA, Btdogique que la séparation entre le
composé voulu en pied colonne et un composé ergaee volatil (AAc) soit
possible.

En résumé, les binaires clés a étudier au niveda dalonne de déshydratation sont {Eau
+ Acide acrylique}, {Eau + Acide propanoique} etdk + Acide acétique}.
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Tableau I.1.Principales carateristiques des composés présanssle procédé de
purification d’acide acrylique [8].

Composé qumule Numéro Masse molaire Ty (°C)
chimique CAS (g/mol)

Furfural GH.O, 98-01-1 96.08 162
Acide acrylique C3KD, 79-10-7 72.06 142
Acide propanoique C30, 79-09-4 74.08 141
Acide acétique C2kD, 64-19-7 60.05 118
Toluéne GHs 108-88-3 92.14 110
Eau H20 7732-18-5 18 100
Acroléine GH,O 107-02-8 56.06 52.6
Acétaldéhyde ¢H,0 75-07-0 44.05 20.16
Formaldéhyde CO 50-00-0 30.03 -19.5

Les tableaux 1.2 et .3 regroupent la matricelulaaires clés et les données des équilibres
de phases disponibles pour les différents compésédiés et les opérations unitaires
correspondantes.

A titre d’exemple, les données disponibles danésttérature pour le systeme {Eau +
Acroléine} sont des mesures des équilibres entiasgdh liquide-vapeur (ELV), liquide-
liquide-vapeur (ELLV), équilibre liquide-liquide (E) des solubilités et des données
d’azéotropes.

Tableau 1.2.Matrice des données disponibles dans la littérdgijre

. Acide Acide Acide .
Composé Eau i X . Furfural Toluéne
acétique acrylique | propanoiqug
- ELLV
) -ELV
Acroléine _ - - - - -
-Solubilité
-Azéotrope
-ELV
Eau - -ELV -ELV - -ELL
-ELL
) ) -ELV
Acide acétique -ELV -ELV -ELV
-ELL
Acid i -ELL
cide acrylique - - - - -
yid -ELV
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Tableau 1.3.Matrice des opérations unitaires mises en jeu dal@igure 1.3.

. Acide Acide Acide N
Composé Eau i X . Furfural Toluéne
aceétique acrylique | propanoiqusg

) -Absorption (A)
Acroléine o - - - - -
- Stripping (S)

Eau i - Distillation | - Distillation | - Distillation i - Distillation

(Dy) (Dy) (Dy (Do)
- Distillation | - Distillation | - Distillation | - Distillation

(D) (D) (D3 (Dy)
-Décanteur

(Do)

Acide acétique - -

Acide acrylique - - - - -

IV.Bibliographie sur les systemes binaires étudiés

Le développement d’'un modele thermodynamique n#éeesse base de données
expérimentale riche et fiable. L'interét de cesmims est double : d’'une part, elles servent

a optimiser les parametres du modele et d’autregp@ster sa capacité predictive.

Une étude bibliographique non exhaustive a d’alpaninis de collecter, 'ensemble des
données des équilibres liquide-vapeur (ELV), liguiduide (ELL) et liquide-liquide-
vapeur (ELLV) des systémes binaires ou ternainegiés (tableau 1.4). La base de données
recueillie, représente un ensemble de sept systbmases {Eau + Acroléine}, {Eau +
Acide acrylique}, {Eau + Acide propanoique}, {Acidecétique + Acide acrylique}, {Eau +
Acide acétique}, {Acide acétiqgue + Acide propang{ et {Acide acrylique + Toluene}
ainsi que les mélanges ternaires {Eau + Acide aprgl+ Acide acétique}, {Eau + Acide

acrylique + Toluene}.
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Tableau 1.4.Récapitulatif des données bibliographiques relatauex systemes étudiés.

Systeme T(K) Pression Nombre Type des [Réf]
binaire (kPa) de points données et.
10
o - 88 (TELPV 9 (Olson, et al., 2008) [9].
) 101.325 T
311.3- ELV
Eau 3442 6.67 14 (T, P. X, y) (Trybula, et al., 1974) [10]
+
. 322.8- ELV .
AC|_de 3272 12 12 (T, P. X, y) (Cigna, et al., 1964) [11]
acrylique 373.00 ELV
410.65 101.325 14 (T, P. X, y) (Frolov, et al., 1967) [12]
373.55- ELV (Chubarov, et al., 1976)
39365 | 10132 8 (T, P, %, y) [13]
Acide 320.9-
acry"que 343.9 6.67 15 ELV(T, P’ X, y) (Trybula, et al., 1974) [10]
+
Acide ELV .
acetique 354.25-374 26.7 16 (T.P.x.y) (Linek, et al., 1973) [14]
390.95- ELV (Chubravo., et al., 1976)
41355 | 101.325 17 (T, P, %, y) [13]
391.3- ELV (Serafimov, et al., 1962)
4139 | 101325 11 (T, P, %, Y) [15]
391.2- ELV .
1111 101.325 23 (T, P. X, y) (Tamir, et al., 1975)16]
391.3- ELV
3146 101.325 14 (T.P.x.y) (Yuan, et al., 1959) [17]
391-4145| 101.325 26 T oV " (Ma'”e"s"[?’g?t al., 1986)
303.15 | 0.72-2.53 11 T P , | (Tamir etal, 1983j19]
Acide ;
ELV Miyamoto, et al., 2001
acétique 343.2 6.69-18.39 11 (T.P.x.Y) (Miy [20] )
+ L 1 1
Acide 313.15 1.24-4.72 11 ELV o
propanoique (T, P. %, y) (Mlkhallov[zg,l]et al., 1982)
0.653-
ELV(T, P, x,
303.15 > 773 11 ( y)
i ELV (Malijevska, et al., 1986)
391-414.5 101.325 26 (T, P, X, y) [18]
ELV (Sumarokov, et al., 1956
- 101.325 7 P, X, y) [22]
390.44- ELV
413.59 101.325 11 (T, P. X, y) (Kato, et al., 1990)23]
391.3- ELV (Aristovich, et al., 1962)
a14.4 | 101325 6 (T, P, %, y) [24]
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Tableau 1.4 : Suite du récapitulatif des données bibliograpbgjrelatives aux systemes

étudiés.
Systeme Pression Nombre de Type des .
Binaire (k) (kPa) points données [Ref]
273.15; 10.865, . .
288.15: | 22.398, 3 ELLV (Pi%g)g)"[g]a"’
298.15 34.664 (T,P, x, X, y)
273.15;
288.15; | 1.999-34.664 21 ELV
298.15 (T,P, X, X, Y)
291.55- ELV (Kirsanova, et
338.15 26.67 12 al., 1961)[26]
(T1P1 X’ y)
278.15 ELV
i (Woycicki, et
303.15 42 (T, %,y) al., 1969) [27]
Eau + Acroléine 326.15
273.15- 101.325 6 ELL (Stephenson,
326.15 (T.P. x.%) 1993)[28]
291.75 26.664
307.55 53.328 3 Azéo (S‘i';%'g)"['zgﬁ al,
(TPx)
325.45 101.325
Azéo (Chang, et al.,
325.55 101.325 1 (TPx) 1989)[30]
293.15 12
298.15 12
303.15 12
. . ELV (Marek, 1956)
Eau + Acide acétique 308.15 1.559-12.333 12 (T, P. %, y) 31]
313.15 12
318.15 12
323.15 12
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Tableau 1.4 : Suite du récapitulatif des données bibliograpbgjrelatives aux systemes

étudiés.
Systeme T(K) Pression | Nombre de | Type des [Réf]
binaire (kPa) points données et.
) ELV
343.15 g"l'olg 12 (Haddad, et al., 197232]
' (T, P, x,y)
356.55-370.45 53.28 17
ELV
372.8-384 99.76 8 (T, P, x|
(Marek, 1956) [31]
317.75-326.25 9.332 14
339.65-350.85 26.664 15
373.25-389.55 101.325 16
393.15 12 ELV
1.565-
313.15 47 342 13 (TP, x, y)| (Lazeeva., 197383]
353.15 12
56.536-
372.8 99 282 15 ELV
412.6 oo 15 (T, P, X, y)
Eau (Freeman, et al., 198534]
631.56-
+ 462.1 1224 50 15
Acide '
acétique 1405.15-
502.9 2757 9 15
295.25-303.15 2.666 11
317.55-328.05 9.333 9
339.55-353.05 26.664 9 ELV
375.15-391.65 101.325 13 (T.P. %) (Othmer, et al., 1952p5]
403.55-426.75 273.71 17
443.05-473.85 79.753 17
489.65-530.15 2169.155 11
373.15-391.25 101.325 11
ELV .
373.25-391.25  101.325 2 | 1pxy) (Shangghai., 197€386]
ELV
391.45-373.45  101.325 14 | 1 pxy) (Busset, et al., 196§37]
373.35-384.15  101.325 21 (TEF';VX ) (Bonauguri, 1956)38]
373.15-388.45 101.325 15 (TEI-l’_Vx Y) (Povarnin, et al., 1924B9]
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Tableau 1.4 : Suite du récapitulatif des données bibliograpbgyrelatives aux systemes étudiés.

Systeme Pression | Nombre de | Type des .
binaire T(K) (kPa) points données [Ref]
329.55-
34095 16.665 12
ooy | %03 12 ELV
Eau 361.85- o6 661 > (T, P. X, y) (Gillmont, et al., 1944) [40]
+ 378.35 '
Acide 391.55-
acétique 37315 101.325 12
315.15 5.132-8.19 6 ELV
453,94 27 771- o (T, P, X, y) (Vrevskii, et al., 1927)41]
' 47.516
373.2- ELV
1146 101.325 15 (T, P, X, y) (Othmer, 1943]42]
9.33
317.7- ELV
204.9 26.664 24 (T, P. X, y) (Ito, et al., 1963]43]
101.325
373.2- ELV
4143 101.325 16 (T, P, X, y) (Johnson, et al., 195434]
13.33
26.664
324.9- ELV .
414.9 102 (T, P. X, y) (Rivenq, 1961) [45]
53.33
Eau + Acide 101.325
propanoique 372.4- ELV (Dakshinamurty, et al., 1961
a016 | 10132 18 ] dr.xy [46]
373.2- ELV . .
4144 101.325 11 (T, P. X, y) (Aristovich, et al., 1962)24]
373.2- ELV
3909 101.325 14 (T, P. X, y) (Kushner, et al., 1967%7]
373.1- ELV
410.7 101.325 44 (T, P. X, y) (Amer Amezaga, 1979%18]
ELV
373.2 101.325 12 (T, P, X, y) (Sako, et al., 1989%9]
ELV
333.15 - 9 Banat, et al., 200450
Txy | .
313.15 - 8
FLV (Banat, et al., 2003p1]
323.15 - 8 (T, %, y)
ELV
333.15 4.91-20.06 17 (T, P, X, y) (Rafflenbeul, et al., 1978) [52
353.15 19.53-47.84 18
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Tableau 1.4 : Suite du récapitulatif des données bibliograpbgelatives aux systemes

étudiés.
Systeme Pression Nombre de | Type des .
Binaire T(K) (kPa) points données [Ref]
ELV
363.15 28.93-70.90¢ 17 (T, P, X, y) (Rafflenbeul, et
25.37- al., 1978)[52]
373.15 102.48 15
313.15 1.122-7.375 10
Eau + Acide 323.15 2.093- 10 ELV (Brazauskene, et
propanoique 12.333 (T, P, %, y) al., 1965)[53]
333.15 | /35T 10
) 19.915
0.5333- ELV (Wright, et al.,
303.15 4.2263 9 T.P.xy) | 1970)[54]
Acide afryllque 335.25- 20 19 ELV
. 368.40 (T, P, x,y)
Toluéne (Huang, et al.,
Acide ficethue 335.25. 20 1 ELV 2011)[55]
Toluéne 345.27 (T, P, x,y)

Nous avons aussi constitué une base de données lgowystémes clés qui nous
intéressent. Ces données, comme nous le verrosslalaartie modélisation (chapitre IlI),
sont indisponsables pour la détermination des pairas) des modeles thermodynamiques

étudiés.
En examinant le tableau 1.4, nous constatons que :

- Le nombre de points mesurés est relativement fadvleparticulier dans les

intervalles de basses températures et pressions.

- Les propriétés complémentaires aux équilibres digwiapeur et aux dérivées des
coefficients d’activité en phase liquide, telleseqles enthalpies et les volumes
d’excés sont rares pour ne pas dire inexistantes lgéacas des systémes contenant de
'acide acrylique. Il est donc nécessaire de paursues études expérimentales sur
ces systemes en vue d’enrichir la base de donméesspondantes pour améliorer la
gualité de calculs d’ajustement des parametres ndedeles thermodynamiques

examinés.
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V. Acides carboxyliques et modéles thermodynamiques

Vu la complexité des phénomenes caractérisant dekes carboxyliques (dimérisation
notamment) [56-58], deux approches fondamentales séquemment utilisées pour la
prédiction et le calcul des équilibres liquide-vapee ces systemes. Ce sont I'approche
dissymétriquey- ¢) et 'approche symétrique ¢ o).

V.1  L’approche dissymétrique (- ¢)

Cette approche classique appliquée a des pressaimagrées consiste a choisir une
eéquation d'état pour la phase gaz et un modeéldidi@cpour la phase liquide. L’équation
d’équilibre liquide-vapeur pour un constituant ¢iprrespondant a I'égalité des fugacités de

la phase gaz (") et de la phase liquide'f¥), soit :

(T, PLy) = £99(T, P, X) [1.1]

ou (y) et (x) sont respectivement les fractionsaimet d’'un constituant (i) dans les phases

vapeur et liquide.

La relation d’équilibre entre phases s’écrit ators
YPE*(T, P Y= % (TR X (TH [1.2]

dans laquelle :

- (y) est le coefficient d’activité du constituant€n) phase liquide.

( fi]iq (T, P)) est la fugacité du constituant (i) supposé ligudda température (T) et

sous la pression (P).

- (¢"®) est le coefficient de fugacité du constituane(i)phase vapeur.

La fugacité du liquide pur est reliée au potertdigémique par la relation :

fia (T, P)

TP 13

9. (T,P)= d (T, P*)+ RTn f
i lig
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Dans cette expression :

(gi,”q*(I',P)) et (g (T, P*)) est le potentiel chimique du corps pur (i) licgid

respectivement sous la pression (P) ou la presompeur saturante;{B.

( fi]iq (T, Fi’sat)) est la fugacité du constituant (i) sous la passie vapeur saturante.

La fugacité du liquide sous la pression de vapaturante est égale a celle du gaz pur

dans les mémes conditions d’équilibre liquide-vaymkucorps pur :
fifliq (T, PSat) — f*gaz (T, I-T,sat) — ﬁ satPsa [|_4]

D’autre part, la variation du potentiel chimiqueprase liquide en fonction de la pression

permet d’écrire :

sat
R

Gisig (T, P) = Gy (T, P+ J. Vi dF [1.5]

P

En combinant les expressions [I.3] et [I.5], otiet :

* at ¢ sat 1 "
fiiq (T, P)= P¢ ex{ﬁ l \ dP] [1.6]

Si on considere que linfluence de la pression des propriétés intensives en phase
liquide est négligeable, le volume molaire liquide constituant pur, (Vj dépendera
uniquement de la température. L'équation empiriqaeRacket [59] permet généralement
d’estimer avec une incertitude de I'ordre de 1&é Maleurs de (V) :

1T, 77|

. _ R,
Vi,liq (T) —? A [|_7]

C

Avec :
- T,=TI/T; est la température réduite.

- Zgra estle facteur de compressibilité Rackett.
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V.1.1 Coefficient d’activité en phase liquide

Les modéles thermodynamiques tels que NRTL, UNIQUAG/an Laar permettent de
déterminer les coefficients d’activité pour desutiohs contenant des acides carboxyliques

a des pressions modéreées.

L’énergie molaire partielle d'excés de Gibbs du stitmant (i), ¢ (T, P, x) quantifie
'écart par rapport a la solution idéale. Le caméint d'activité (), dépend de la
température, de la composition et de la pressiarrelation de dépendance entre les deux
grandeurs est :

E
g =RTny [1.8]

V.1.11 Le modele Non Random Two Liquids (NRTL)

Le modele NRTL[60] permet de représenter de margér&rale et trés satisfaisante les
équilibres liquide-vapeur (pressions de bulle etat®e, composition en phase liquide), les
chaleurs de mélange, les solubilités mutuelleshes@ liquide et les coefficients d’activité
a dilution infinie pour un grand nombre de systerbagires a plusieurs constituants,
polaires ou non polaires. Dans le cas d'un mélang#i-constituants, I'énergie molaire
d’exces de Gibbs fait intervenir des parametrestefactions binaires (et s’exprime par

la relation suivante :

9" _Nvu N " RT
AT XX [1.9]

Ou (i = oj) caractérisent la répartition non aléatoire desemues (i) et (j) autour des

molécules centrales.

Remargue

Une régression des données pour un grand nomilsandiees montre quexf) varie peu
d’'un binaire a un autre. Ses valeurs, sont gémamle comprises entre 0.2 et 0.47. Une
valeur moyenne dev) €gale 0.3 est donc prise par défaut. L'expressegs abefficients

d’activités est :
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P P
Z—‘I Ty Gij X P G X 2 Tkini X
||”]yI = J_P +Z P S (Tji _k_lp—) [IlO]
D.Gix Y Gyx 2 GuXe
k=1 k=1 k=1
Avec .
. = (gij - gjj)
G, =exp(-a,r,) el RT [1.10.a]

Les paramétres d’interactions binairgg €t (1) ne dépendent que de la température. On
utilise fréquemment I'expression suivante pourdasametres énergétiques :
I, =g +%+aj InT+ £, T

1]

[1.11]

V.1.1.2 Le modéle Universal Quasi Chemical (UNIQUAC)

Le modele thermodynamique UNIQUAC [61] considére ghaque constituant peut étre
décomposé en segments de volume (caractérisé gmrametre volumique;)y et que les
interactions entre segments dépendent de la sugideme des constituants (caractérisé par
le parametre de surface)jqAinsi, ce modele exprime le bilan énergétiqeel’dpération
de mélange en tenant compte de la surface extersenwlécules. L'énergie molaire
d’excés de Gibbs résulte de la somme d’'un termebowmatoire (§°M°"°" et d’'un terme
résiduel (§Y

gE — gE,comblnatw + gE,reS|due| 1.12]

Le terme résiduel {J*'%Y prend en compte les interactions entre les domstis, qui

résultent de I'existence des différentes forcesrinbléculaires. Ce terme est donné par la

relation suivante :
g E.résiduel — _RTZ q XI In(Zgl Tij ) [|13]
i i

Le terme combinatoire fg®™"¥"$ prend en considération les paramétres de taille

(volume (r) et surface () de chaque constituant. Il est obtenu a partiadelation :

E,combinataie _ _ ﬂ E i
g = RT(ZXi In " +szlqi In CDi) [1.14]
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Le coefficient d’activité ;) du constituant (i) est ainsi exprimeé :

o} 6,'r;
Iny, = In?+ q,In—+I —ZX q,ln(ze ;) +d=d, Z‘g 49k'Tkj [1.15]

k=1

Comme dans le modéle NRTL, les paramétres ajustablat les parametres énergétiques
(tj) et () dont les variations avec la température sont rgdégv@ent décrites par

I'expression suivante :

— hJ' -2
I, =expg; +?+cIj InNT+d, T+gT™) [1.16]
Dans I'expression [I.16] :
- (9i ) est la fraction surfacique du constituant (i) aée par :
_4x
g =%
g [1.16.a]
% :;quk [1.16.b]
- (1) est la fraction volumique du composé (i):
i X
P e [1.16.c]
= Zk: "X [1.16.d]
4
I :E(qi —-r)+1-r [1.16.€]

Dans cette derniere expression, le parametre ¢(@jsidéré égal a 10, représente " le

nombre de voisins immédiats " ou " le nombre dedioations ".

V.1.1.3 Le modeéle de Van Laar

Le modéle thermodynamique de Van Laar [62] contdenix parametres (A de nature
semi-empiriques. Dans le cas d’'un systeme binksedeux parametres {4 et (A1), sont
déterminés a partir des données expérimentalesnpétature constante. L’'expression

d’énergie molaire d’excés de GibbS)gst :
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gE gi_i_ylh
RT Ay [1.17]
Azl 1 2

Dans le cas d’'un systéme multi-constituants, I'egpion [I.17] devient :

e . VX AY
g =l
i=1 1_X|

Yizn: AY;
-

n n ) 1.18
in Akyj +(1_ yi)Z Aj Yi [ ]

V.1.2 Coefficient de fugacité en phase vapeur

Le comportement des systémes contenant des acdesxgliques, s’écarte de celui d’'un
gaz parfait a cause du phénoméne de dimérisatians Dette approche dissymétrigyue (
¢), le calcul des coefficients de fugacité en phesgeur nécessite un modéle chimique
pour caractériser ces phénomenes intervenant méusebasses pressions. La relation entre

le coefficient de fugacité d'un constituant (i) @hase vapeur et son énergie molaire
partielle résiduelle de Gibbsg(s(T, p, y)) €st:

G PY)=G (PY)+G (.PY)=g T.PY)+RTng> o
de telle sorte que :

§/(T,P.y,) =RTing;" 120

Avec :

- @i* (T,P,y;) est le potentiel chimique du constituant (i) démsnélange gazeux
suppose a l'état parfait.

- (y;) est la fraction molaire du constituant (i) damsrélange gazeux.

V.1.2.1. L’équation d’état du Viriel

L’équation d’état du Viriel [63] relie le facteuredcompressibilité (z) aux grandeurs
intensives qui ne dépendent que de la compositiera pression et de la densité. Elle est

souvent utilisée pour calculer la fugacité de lagghvapeur et les volatilités relatives. Cette
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eéquation se présente sous la forme d'un développeree série du facteur de
compressibilité (z), soit :

PV _ . BT, AD,

RT vV [1.21]

Une forme tronquée de I'equation d’état de Viriptes le second terme est généralement
utilisée pour représenter les propriétés thermouymaes des phases gazeuses sous

pressions modérées:

_Pv _.. B
e Y [1.22]

Pour un mélange de (n) constituants, le secondiceet du Viriel du mélange est donné

par :

Bmix = ZZ Y yj Bii [|23]
[

Ou:
- (yi) est la fraction molaire dans le mélange de gez ifidices (i) et (j) identifient
'espece chimique dans le mélange).
- le second coefficient du Viriel (B dépend des interactions moléculaires entre les
especes (B= Bj).

Dans ce cas, les coefficients de fugacité danmdange de vapeur sont obtenus par

I'expression suivante :

_ 3 P
Bmix _|:22y|| BI] B||:|EI- [|24]

Le coefficient de fugacité du corps pur (i) a lmperature (T) et a la pression de saturation
(P, s'écrit :

[1.25]

¢isat(-|-’ Fi)sat) - exp[%}

Remarque

De nombreuses corrélations sont proposées pourmdaar le coefficient de fugacité, y
compris pour des mélanges gazeux contenant desos@smpolaires et/ou associés [64-65].
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L’idée générale de toutes les méthodes est d’élerismcond coefficient du Viriel sous la

forme d’un polyndme en fonction de la températameactéristique « b :

B(M) _ |
VT 2atm) 126

Avec :
- (V*) est le volume caractéristique du corps pursidéré.
- (a) sont les parametyearactérisant les differentes forces intermolécedai

- (f% sont des polynémes en fonction de la tempéraéateite (T = T/T*).
V.1.2.2. La corrélation de Tsonopoulos

La corrélation de Tsonopoulos [64-65] est basédesuparameétres critiques {¥RTJ/P.)
et (To). Les coefficients (pdépendent d’autres paramétres tels que le momgolade (1).
Ce dernier étant fonction uniqguement du grodpel’espéce (voir le tableau 1.5). Dans ce

cas, le second coefficient de Viriel est obtenu:par

BP _ £0 1 2 3
—C =f +of +af “+Dbf [|_27]
Avec :
o _ 033_ 0.1385_ 0.0121_ 0.000607
f* =0.1445- T Tr2 _I_r3 Tr8 [1.27.a]
1 0331_ 0.423_ 0008
f*=0.0637+ T T3 T8 [1.27.b]
2 1 . 3 - _ 1 _
f =16 f°= Te et T=T/T, [1.27.c]

r r

Dans I'expression [1.27]«) est le facteur acentrique du constituant (i) feextions (a) et

(b) dépendent du moment dipolaigg €le I'espéce considérée (Tableau 1.5).
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Tableau I.5.Méthodes d’estimation des paramétres de Tsonopde®gspeces polaires

et associées [66].

Groupe des espéeces A B
Simple, Normal 0 0
Cétones, Aldéhydes, Alkyl
Nitriles, Ethers, Acides Carboxyliques - 214x10" u, - 4308 x107* . ° 0
Esters
Alkyl Halines, Mercaptans, 0
Sulfites, Désulfites - 2188x107* u*, - 7831x10 %y, °
1-Alcools (except Méthanol) 0.0878 0.00908+0.000695%
Méthanol 0.0878 0.0525
Eau - 0.0109 0
Remargque:

Dans le tableau 1.5., le moment dipolaifg),( donné par I'expression(= 10CU*P,/T.2)

est exprimé en debye, la pressiog @Rant exprimée en atm.

Le calcul du second coefficient d’association aeigg;) est basé sur la méme corrélation
[1.26] dans laquelle les parametres des corps (ws (Vc), (®), (@) et (b) sont remplacés

par les parameétres binaires {J Vi), (@j), (&) et ().

Les températures et volumes molaires critiqueg) (8t (w;) du binaire concerné sont
calculés a partir des parameétres des corps puws J) en appliguant les relations

suivantes :

T = (Tq‘ Tei )1/2 1- kij )

[1.28]
V. = (ch'll3 +Vi %) _RTg _ R(Vqlls +VCil/3)
°l Az + 2) Pei 4( Pei Vi + Pei Ve ) [1.29]
Tei Tg

Dans ces relations, le parametrg)(kcaractéristique des interactions binaires, estllis
sensible. Il reflete la nature des interactionsemntes composeés (i) et (j) en phase vapeur.
Ce parametre est estimé pour des composés nomgsodapartir du volume critique. A titre
d’exemple, Tsonopoulos [64-65] utilise une relatpoposée par Chueh et Prausnitz [67]

pour les mélanges non polaires :

_ 2(VC‘VCJ )1/6
K; —1—lm] [1.30]

i Cj
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Cette relation donne des résultats avec une inogeti+ 0.02. Pour des constituants

polaires et non polaires, les valeurs dg gont comprises entre O et 0.5.

Le facteur acentrique du mélange est :

w; = (w +w;)2 [1.31]

Les parametres i(pet (k) s’expriment a partir de ceux des corps pursidd’aes relations

suivantes :
a; =(a +a,)/2 [1.32]

b, = (b, +b,)/2 [.33]

La corrélation de Tsonopoulos [64-65] n'est pasliapble dans le cas des systemes
fortement associés. Dans ce cas, les corrélatiertsagden et O’Connell [68] et celles de

Nothnagel [69] sont plus intéressantes.

V.1.2.3. Corrélation de Hayden et O’Connell

Cette correlation relevant de la mécanique stqtisti[68] présente une méthode
générale pour prédire le second coefficient duéViresultant de la somme de deux

contributions :

— Physique Chimiqu
B =B +R

[1.34]

Ph . L, . . . . . z H
B, """ représente la contribution due aux interactionssigiues (répulsion-

attraction-interaction électrostatiques classiques)

Chimi ;. . . .. . ..
- B, """désigne la contribution chimique due essentiellémanx liaisons

hydrogenes.

En fait, cette méthode permet de prendre en coteptenteractions physico-chimiques et

de les modéliser en fonction de la températuréjaet de la pression critique, du moment

dipolaire, du rayon de giration et des constantegiggques qui décrivent le comportement

chimique du gaz ff;) paramétre d’auto-association gf)(parametre de solvatation) (voir le
i

BIT imiqu

travail de [68]). Les expressions dBjP ySiqL) et ( ) sont respectivement :

Physique_ pPhy Phy
Blj - Blj,nonpolaire+ Blj,polaire [|35]
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chimique — p chim chim chim
aj - métastable+ Bij, Liaison H+ Blj, Chimique [|36]

Dans les quelles:

Ph . . . . . .
aj,n‘(’,npobire est la contribution de la partie non polaire duex amteractions

physiques.

Bfgf,lam est la contribution de la partie polaire due augriactions physiques.

hi . . N . -
- BjméwswniceSt 1a contribution due & la formation des composétastables due aux

réactions chimique de dimérisation.

hi . . . . .. ..
B;,Ll?;isonH est la contribution due a la formation des liaiscnisniques.

hi . . N . . ..
- Bjchemiq. €St 1a contribution due & la réaction chimique.

Notons que des informations plus détaillées suiddérentes contributions sont données

dans I'annexe A-l.

Remarque

Lorsque la valeur du parametre de solvatatigy) €st supérieure a 4.5, c’est-a-dire en
présence de composés fortement associés telsgjaeitkes carboxyliques, il est préférable
d'utiliser la «théorie chimique » (associationmlgue en phase vapeur) qui permet de
calculer le second coefficient du Viriel avec unenbmeilleure précision. Certains
composés peuvent en effet s’associer en phase vppeuformer des espéces polyméres a
cause de l'existence de liaisons hydrogenes. Leesacarboxyliques forment ainsi des
diméres. Dans la « théorie chimique », les colaiatde Hayden et O’'Connel [68] et la
meéthode proposée par Nothnagel [69] peuvent étsesren relation. Ainsi la contribution
chimique du second coefficient du Viriel et la ciamée de dimérisation (telle qu'utilisée
par Nothnagel [69]) sont décrites par la relation :

K - aiaisonH + Bmétastablél- Bchimique

i RT [1.37]

V.1.2.4. L’équation de Nothnagel
L’équation d’état de Nothnagel [69] considére ldn&orie chimique » de la dimérisation
pour tenir compte des effets d’association. Latiéaale dimérisation, dans le cas général
d’'un mélange binaire de constituants (i) et (jifédents ou non, est:
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[1.38]

Généralement, deux cas peuvent se présenterpa sév=j ou i# j). Dans I'approche

espece «vraie», toutes les especes présentesase phpeur du fait de la réaction
d’association (monomeres, diméres,..) sont prisesc@ampte. Les fractions molaires
«vraies » des especes monomeres, notgest(z) et la fraction molaire « vraie » du
dimere, (z), sont reliées entre elles par l'intermédaire @ednstante de I'équilibre de

dimérisation (k), soit :

k. = iy _ Zi¢ifyl ,
bRt zz4' ¢ [1.39]

Dans I'expression [1.39],%"), (9") et ;") designent respectivement les coefficients de
fugacité « vrais » des monomeres et diméres réetlermprésents. Si on suppose que la
phase vapeur obéit a I'équation d’état du Virieintjuée et que, en plus, I'hypothése de
Lewis peut étre utilisée. On peut alors calculerlément le coefficient de fugacité a I'aide

de cette expression:
v bl P
¢ = eXp(_RT ) [1.40]

Ou (h) est un parameéetre volumétrique caractéristiquéadetaille » du constituant (i) qui

se substitue a son second coefficient du Viriel.

Notons qu’il est possible de s’affranchir de I'dgisce réelle des dimeres en définissant une
espece dite « apparente » dont la fraction molkaapparente », {yet le coefficient de
fugacité « apparent ), sont reliés a ceux des espéces « vraies » fiarreation :

¢ =
Yi

[1.41]

On peut également dire que)(gpparait alors comme la fraction molaire du dturestt (i)

qui peut étre réellement mesurée en phase vapepartk d’'un bilan de matiére adéquat,
il est possible (voir par exemple, les travaux demiF [19]) de calculer, a l'aide des
relations [1.39] et [1.40], les fractions molaires/raies » connaissant les fractions molaires

« apparentes » mesurées.

Pour des composés associ€s, et dans le cas diélesmpeénes d’association sont importants

dans les deux phases liquide et vapeur, notampuemtles acides carboxyliques, I'égalité
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d’équilibre en utilisant I'approche dissymétriqueq) s’appligue aux monomeres « vrais »

réellement présents dans les deux phases, soit :

[1.42]

pP= satPsat iLlig*
¢|1 le )ﬂ 1y1¢ ;{ RT

(P- P.fa‘)}
Dans cette expression [l.42], I'indice « il» désdfespece monomere. |l est a signaler
gue dans cette équation, la difficulté est de pwouerprimer facilement les grandeurs

relatives a I'espéce monomere vraie « il ». Tad®] a cependant demontré que :
¢|\ZIL :¢|| ¢| ) )glyll )qy etV |1’I|q | 'liq [|_43]

Autrement dit, les coefficients de fugacité du moeoe et du dimere «vrais» peuvent étre
en premiére approximation, considérés comme égade méme pour le volume molaire et
'activité du monomere en phase liquide sont idpres a ceux de I'espece apparente.

Finalement, compte tenu de la relation [l.41], liation [1.42] peut alors s’écrire :

[1.44]

RT

P Psat
¢|lz|1P xy¢satpsat F|: T ( - ):|

L’'un des principaux intéréts de I'’équation [I.4%sue de I'approche proposée par Tamir
et Wisniak [16], est qu'elle ne fait pas intervedes grandeurs thermodynamiques des

especes vraies, qui sont généralement compliquéak@dler, mais uniquement celles des
. 1 . . . R t

especes apparentes, a I'exception de la pressioamiur « vraie » du monomerEi’f(a).

Dans cette équation, le coefficient de fugacitéaagmt du composé pur (i) a la température

(T) et sous la pressionl:i’fat) s’exprime a l'aide d’une relation similaire a4[0] :

sat — bI I:)I o (T)
$ =exp(=— ) [1.45]
La pression de vapeur du monomé@fa(), n'est pas directement mesurable mais elle est
aisément accessible a partir de la pression deuvapapparente » (c’est-a-dire la pression
de vapeur qui est effectivement mesurée) du compdsé P;>). On peut utiliser la

constante de I'équilibre de dimérisation du coms(p en phase vapeur, {K:

Kii
L+ = [1.46]
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Avec:

P.Sat ¢I\I/ _ F;i,isat B Psat p( b Psat (T)

Ry T ey T ey P R ) [1-47]

Sachant que la pression de vapeur apparente duosem(D (Fi’sat), est reliée aux

pressions de vapeur « vraies » du monomBeY et du dimére ™) par :
sat Sat sat
R =R +hR [1.48]

Psa Psa Psa 2 e p _i t | 49|
i ' i1 ' Kii ( i1 1) X ( RI ) Il

Cette relation permet finalement de calculer lasgign de vapeur « vraie » du monomere

(P a partir de P*%)

PSt
1+ 4P%K. ex bR
\/ I I p( RT )

P [1150
(T)

Psat -
i1
2K, exp

Il est alors possible de relier la « théorie chumeip et I'équation du Viriel. Plusieurs
auteurs [71-73] ont montré que I'application dexlénéorie chimique » aux imperfections
du gaz réel conduit & une expression similairéguiation d’état du Viriel lorsque-{—>0)

(o est la fraction de molécules dimérisées). En @aiér le second coefficient du Viriel (B)

est relié au « volume d’exclusion » (b) et a lastante de dimérisation Kpar :

lim B =b-RTK, [1.51]

Hirschfelder, et al. [71] ont proposé une exprasspour calculer la constante de

dimérisation (k) de la forme suivante :

_AH AS
In(RTKij)_ﬁ_F [|52]

Dans laquelle&H) et (AS) sont respectivement I'enthalpie et I'entropéedimérisation a

I'état standard. Dans le cas des corps purs, stexdes corrélations empiriques permettant

AS AH
it 252112 fin(zom
de calculer§H) et (), soit : —— ](R_E) n(306b) [1.53]
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Ou:
- T.estlatempérature critique (K)
- (b) est le covolume du corps pur @mol).

L’enthalpie QAH), considérée comme une fonction unique de Igéature d’ébullition

(Tp) s’écrit sous la forme :

MH =dT @75+45760g,T.) -RT

[1.54]
Ou (d) est une constante empirique proche de éunit
Dans le cas d’un mélange binaire (i) et (j) avetj, I'équation [1.53] devient :
85 _12EM) 4 in(3060, ) +1n2
R = Lgr. ) +In(306,) +in [.55]
L’expression du covolume du binaireg;)lest alors :
1 1
-~ (h3 3
b =7 +b7) [1.56]

Remarque

Les parametresif;) et (Tcjj) refletent les forces intermoléculaires entre (i)jetLeurs
valeurs dépendent du type de mélange. Pour despos#m polaires, I'enthalpie

d’association est :
1 B
AH, =§[(1— p)AH, + (- p,)AH |- [p.aH, + p,aH |2 [1.57]

Avec :

1
Tei = py (T +ch)2 [1.58]

ou (p;) est un paramétre caractéristique de la poladitéd par I'expression suivante :

Py = (P pj)5 +[(1_ p)A- pj)]% [1.59]
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Le facteur (P est un parametre qui caractérise I'énergie paidntde I'espéce (i) et qui
est di aux forces dipolaires. Quand deux composss laires, trois types de liaison
hydrogene sont possibles. Ces liaisons sont (jHi) et (i-)).

Le tableau 1.6. illustre la fiabilité de quelquesdsles thermodynamiques utilisés dans

des études de systemes contenant des acides dagbesy pression modéreée.

Tableau |.6.Récentes études en utilisant la fonction d’excés [@ocorrélation de Hayden et
O’Connell [15]

Modeéle Systéme étudié Pression [kPa] [Réf]

Eau + Acide acrylique

_ P <101.325 9
UNIQUAC-HOC Eau + Acide propanoique o)

NRTL-HOC Toluéne + Acide acrylique
Wilson-HOC Toluéne + Acide acétique 20 [55]
UNIQUAC-HOC Cyclohexane + Acide acrylique

Les modeles de coefficients d’activités, Wilson, R UNIQUAC, associés a la
corrélation de Hayden et O’Connell (et celui de ivatgel lorsquey; > 4.5) sont les plus

utilisés pour traiter des systémes contenant eicpber de I'acide acrylique.

V.2 L’approche symétrique (p-¢)

Dans cette approche, le modéle thermodynamiguésepte a la fois la phase liquide et
la phase vapeur, en prenant comme référence |le@dait pur. La relation d’équilibre

liquide- vapeur s’écrit sous la forme :
X0 v [1.60]
dans laquelle :

- () et (y) designent les fractions molaires du constitu@ntef phases liquide et

vapeur.

@), (") sontles coefficients de fugacité du constituant (i) si&s phases liquide

et vapeur.
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Généralement cette approche est applicable a desshpressions. Des études récentes
'ont mise en ceuvre avec certains succeés danssldesamolécules associées. En effet, les
éguations d’état cubiques reproduisent avec uneeb@récision le comportement des
fluides simples, caractérisés par des interactimadéculaires limités aux seuls effets

attractifs et répulsifs.

V.2.1 Equations d'état cubiques

Les équations d’état cubiques sont des extensiegaglation d'état de Van Der Waals,
qui fut la premiere du genre a permettre le cakimultané des propriétés des phases
vapeur et liquide. Plusieurs travaux ont été comsaaux équations d’état cubiques en vue
d’améliorer leurs perfermonces. Parmi ces travamwoys citons les équations d’état
cubiques de Redlich-Kwong (RK), de Redlich-KwongSetave (RKS) et celle de Peng-
Robinson (P-R).

V.2.1.1 Equation d’état de Van Der Waals

En considérant de maniere tres simplifiée les ®ratractives et répulsives entre des
molécules supposées sphériques, Van Der Waals d74fis en compte I'attraction
moléculaire en considérant une pression molécufedgative. L’égquation proposée est de

la forme suivante :

a
v-b v [1.61]

Avec :

(ﬂ) est un terme de répulsion, qui prend en compteolame interdisant le
V_

déplacement des centres de gravité des moléc(dggtant le covolume.

- (2 estun terme dattraction, (a) étant la pressiterie.
\%

Remarques
i. Dans le cas d’'un corps pur, I'équation d’état cubigespecte les spécifications de

I'état critique.
ii.  Au point critique (R T, Vc) pour un corps pur, l'isotherme critique possede u
tangente horizontale et un point d’inflexion. Parsuite, on obtient les relations

suivantes :
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P= R-IZ —i

Vc_b ch [|62]
P, - RL_ 2a_

(=B [163]
(P, - RT__ea_g

a2’ (v-b® v [1.64]

Ces trois relations lient les grandeurs critigu€s, (Pc, vc) et les deux paramétres de

'équation d’état (a) et (b). La résolution du &yee d’équations donne:

_R%227
P 64 [1.65]
b= RT, 1
- P 8 [1.65a]

Dans ce cas, le facteur de compressibilité critiqug est le méme pour tous les

constituants :

Pv
z, =—=== 0375
° RT, [1.66]

Les modifications proposées sur I'équation de Van Waals et plus particulierement sur
le terme impliquant le parameétre attractif (a), memt lieu & des nouvelles formes
d’équations d'état cubiques comme celles de Redlmhng (RK) et Soave-Redlich-
Kowng (SRK).

V.2.1.2 L’équation d’état de Redlich-Kowng (RK) et Soave-Rdlich-Kowng

(SRK)

Redlich et Kwong [75] ont modifié le paramétre attif dans lequel le terme?jva été
remplacé par le terme [vx(v+b)] pour améliorerdatitution des propriétés volumétriques.
Soave [76] a modifié le terme analytique de I'émratd’état cubique de RK afin de
représenter d’une maniére précise la pression geuaa une température donnée.
L’équation de I'état cubique (SRK) prédit précisémia pression de vapeur autour d'une

température réduite de 0.7 :

_ RT _a()
v -b (w0 [.67]
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Avec :
- AN)=aa(T)
- a(m) =i pour I'équation de RK.
VT,
- a(T)=@+m2-T)*°)? pour I'équation de SRK, oim=0.480+ 1.57&~ 0.17&

Par analogie avec I'équation de Van Der Waalspégametres (a) et (b) sont exprimés en

fonction des parametres critiques :

_~ RE?
3 =0, P [1.68]
RT,
b=Q, P [1.68.a]
Avec, pour tous les constituants :
- 0,=0.42748
- Qp=0.08664
= ZC= 1/3.

Cependant, on remarque que méme si le facteur meressibilité critique @ est plus
petit que le facteur de compressibilité critiquevdm Der Waals, il est toujours sur-estimeé
par rapport aux valeurs expérimentales. Généraleréquation d’état cubique de RK est

utilisée pour les composés non polaires de taidgenne.

V.2.1.3 Equation d’état de Peng et Robinson

Cette équation découle des travaux de Peng-RobifiBeR) [77] qui ont permis
d’améliorer la restitution des masses volumiques a@ps purs en phase liquide. Elle est
utilisée pour les composés polaires et les hydbores légers (de méme pour les
hydrocarbures lourds sous réserve de modifiernatfon de température (1)), I'équation

corres pondante est:

"V -b ®+2vb-B [1.69]

oo RT AT

Les parametres (a) et (b) d'un constituant pur sxmrimés en fonction des parametres
critiqgues (T) et (R), par les relations :

RT?
a= 0.45724Tc a(T)

c

[1.70]

-45-



I- Etat de l'art : contexte industriel et méthodesrmodynamiques

b:0.0778%

C

[1.70.a]

La fonction ¢ (T)) est une fonction de lissage permettant den bestituer la loi de
pression de vapeur du constituant (i) en fonctienlal température. Dans ce travail, la

fonction proposée par Soave [78] a également digdetparmi d’autres autres possibilités.

Dans ce cas, le paramétre caracteristique (m) ggmlement étre corrélé avec le facteur

acentrique @) du constituant (i) suivant cette relation :

m=0.37464+ 1.5422—- 0.26992 [1.71]

V.1.2.5. Application aux multi-constituants
L’application des équations d’état cubiques auxitsmhs contenant plusieurs constituants,
surtout pour le calcul des coefficients de fugaciticessite la détermination des parametres
de mélange. On peut utiliser les regles de méladijes « classiques » qui permettent de
calculer les parametres du mélanggijaet (bnix) a partir des parametres)(at (k) du

constituant (i) pur :

amix=iZ]Z>ﬁ X g [1.72]
g =(aa;)" -k [1.72.8]
B :ZX b [1.73]

Ces regles de mélange sont également utilisées ldarss des équations de Van Der
Waals, (RK) et (SRK). Dans I'expression [I.72]; & k;) est un coefficient d’interaction
binaire généralement ajusté sur des données di@guliquide-vapeur du systeme binaire
considéré. Il dépend généralement de la températomme le montre la relation
empirique suivante :

Kj(3)

T

kj =k -+ T+ [1.74]

V.2.2 Les équations d’état prenant en compte les phénomes d’association

L’amélioration des équations d’état cubiques enaméncompte des phénomeénes
d’association repose sur la théorie de WertheinB-79] qui a d’abord présenté son

développement pour des sphéres dures avec un #euhttractif. Ensuite, d’autres
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recherches ont utilisé cette théorie pour des syedea plusieurs sites d’association par
molécule. Chapman et al [80-81] ont généralisénéoitie de Wertheim [78-79] pour les
mélanges binaires. Huang et al. [82] ont défini ddérents schémas d’association des
composés chimiques. Selon leur approche, les aadesoxyliques ont un schéma

d’association de types « 1A » et « 2B » (voir fiare A-I).

V.2.2.1 L’équation Cubic Plus Association (CPA)

L’équation d’état Cubic Plus Association (CPA) este équation d’état telles que les
termes de répulsion et d’attraction sont reprimmd’équation cubique (SRK) et (P-R). Le
terme de Wertheim a été ajouté a I'équation d'é@shique pour représenter les interactions

associatives. Son expression est de la forme sgivan

L Y L

v-b (v+ bv v X 2 p [1.75]
Avec :
=1+ p) X,A%)* [1.76]
AB _ £"® -1 AB
=9 eXp o) ~1) 1B [1.77]

Le terme A”®) représente I'association forte entre le sitedflp site (B). (X) représente
la fraction molaire de la molécule non associéesde (A). Ainsi €*®), (3*°) sont
respectivement I'énergie d’association et le voludieteraction. La fonction de dispersion

radiale (g) est donnée par :

-1
1y [1.78]

Ou(p= 4ib) est la « densité réduite » du fluide.
V

Diverses recherches ont traité des systemes contates acides carboxyliques en
mélanges avec plusieurs composés chimiques (eaoolsl hydrocarbures, Gaz...) en
utilisant I'équation d’état cubique avec un termasdociation. Les résultats les plus

significatifs sont regroupés dans le tableau I.6.
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Tableau 1.6.Applications de I'’équation d’état (CPA) pour deslanges contenants des

acides organiques.

Application(s) / Systéme(s) [Réf.]
ELV, Coefficients de Viriel Acides + Alcanes [83]
ELL / Acide acétique + Eau +,C [84]
ELV / Acide acétique + Eau [85]
ELV/ A_cide fornjiqq_e, Acide propénoique + Eau [86]
ELV / Acide propénoique + Alcools, Hydrocarbures
ELV / Acide formique + alcools, Acide propénoigue alcools [87]
ELV /Acide Acétique + Eau + CO [88]

LLE /Acides + Gaz, Acide acétique + alcane,
ELV /Acide acétique + Eau, Esters, Ethers, Alsool [89]
Acide acétique + Eau + Hydrocarbures,,CO

LLE, SLE /Acides faibles + Eau [90]

ELV/Eau + Acide Acétique [91]

V.2.2.2 L’équation d’état de type Statistical Associating kuid Theory (SAFT)

L'équation d’état type (SAFT) est une équation dtételativement récente de
I'approche symeétriqueote) appliqguée a l'acide acétique pur, ou a des mesang
contenant de l'acide acétique. Elle est baséermid@composition de I'énergie molaire
d’Helmholtz résiduelle d°° en des contributions censées décrire les interact

moléculaires :

— Yaz parfait + résidue
a=a a [1.79]

Avec :

res — sphéredurg_ disp+ chaine+ assoc
a aratra [1.80]

Le mélange de molécules est assimilé dans un preéemgs, a un gaz parfait caractérisé
par lI'absence de toute interaction. Le terme r&didapporte une correction faisant
intervenir différentes contributions :

(47-37?)

shpére dure_
a =RTm———
1-n [1.81]
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La contribution &P""*™'§ représente les interactions répulsives entre migc
sphériques. Dans I'équation [1.81], (m) représdat@mombre de « segments » constituant
une « chaine » de spheéres dures, (R) étant laasuastles gaz parfaits, ef) (la densité
réduite définie par :

TN

n=—gtpd’m [I. 82]

Le terme (8™ prend en compte les liaisons covalentes entteines de molécules »

chaine _ _ (1+ 057 )
a"=RT1-m ln_(l—/])3 [1.83]

Les interactions attractives de Van Der Waals €#srclectrostatiques, forces de

dispersion) sont introduites dans le ternf&R& ), constitué d’une série de 24 termes :

1] 1. 84

adisp =RTmM D{ u°
3 ol

Avec :
- (u°) est I'énergie d’interaction entre deux segraent
- (Djy) sont des coefficients constants quelle que goitdlécule étudiee.

- (1) est la « compacité maximale » lors d’'un empilelm@mpact de sphéres dures

tel que :

R [I. 84.a]

Les effets associatifs, dis par exemple aux intiersc de type liaisons hydrogenes, sont
introduits dans la contribution 3°j, identique a celle rencontrée dans I'équatiortad’é
(CPA) :

A

aassoc: RTrTEn: |:|n XA—X7j| +057 [| 85]
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Avec :
- (n) est le nombre de sites d’association dans wiéaule.

(X*) représente la fraction molaire des moléculesassociées au site (A).

Remargue

Une fonction d’énergie potentielle ainsi qu'une dban de distribution radiale pour les
composés associés sont contenues dans le pargKf&trainsi pour les composés pouvant
former des liaisons hydrogene, on trouve deux pieiend’interactions moléculaires
différents : un dans le terme de dispersion pouwaatériser des forces de dispersion et

l'autre, dans le terme d’association, pour car&ésétes forces d’association.

Dans le cas des multi-constituants, les parameégsanélanges sont calculés a partir de

ceux des corps purs a l'aide des regles de mélardgssous :

U
P tiEp

u
R YRTLLE 126l
1 1/3 1/3 \ 3
vy =L ) [1.87]
U =(yu) ™ @-k;) [1.88]
m, :ZZJ:Xijmj [1.88]

De méme que dans le cas des équations d’'état @ashitiapplication de I'équation d’état
(SAFT) aux mélanges nécessite I'ajustement d’'uarpatre d’interactions binaires;jksur
des données expérimentales. Il existe plusieursiores de I'équation d’état (SAFT). Le
tableau 1.7 regroupe une liste non exhaustiveal@atix relatifs aux mélanges contenant des

acides carboxyliques.
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Tableau 1.7. Applications de I'équation d’état (SAFT) aux sys&ntontenant des acides
carboxyliques.

Equation d'état (SAFT) [Réf.] Application(s) / Syseéme(s)
Version Originale [81] Parameétres de corps purscide acétique
Version CK-SAFT [82] ELV / Acides + Hydrocarbures
Version CK-SAFT [92-93] ELV / Eau, Alcools, Mélges d’'acides
Version CK-SAFT [94] ELL / Eau, Alcools, A cides + Hydrocarbureg

Version SAFT Simplifiée [95] ELV/ Acides + Eau

CK-SAFT (spécialement I'association croisée pour les
mélanges)
Version PC-SAFT [96] ELV / Acide acétique + Eau
Version PC-SAFT [97-98] ELV / Alcools, Eau, Amings;ide acétique
Version PC-SAFT [99] ELV / Acide formique + Eau
Version PC-SAFT [100] ELV / Acide acétique + Chloro-alcanes
ELV, H¥ Acide Acétique + Alcanes

Version PC-SAFT [101] Cp/ Acide acétique, CQEster, autres acides

Méthanol, Eau
ELV/ Acide acétique + Eau + GO

Notons que la version PC-SAFT [97-98] est la pltiksée pour représenter les mélanges

d’acides carboxyliques.
VI. Conclusion

Dans cette partie de travail, nous avons dégiplincipaux procédés existants pour la
production d’acide acryligue commercial. Un procédéynthese d’acide acrylique, et plus

particulierement la partie purification a été reten

Le choix de la matrice-procédé, nous a permisétkrgonner les binaires clés du procédé
envisagé. Nous avons constitué une base des doarpérimentales des équilibres entre
phases. Celle-ci est limitée et incomplete, ce mgtessite la réalisation des mesures
expérimentales complémentaires pour veérifier eichirrla base de données en particulier

pour les systemes contenant I'acide acrylique. fit,eétude bibliographique effectuée
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montre, d’une part, que le nombre de points masesé insuffisant dans les intervalles de
basses températures et de pressions réduites @ausystémes binaires {Eau + Acide
acrylique} et {Acide acrylique + Acide acétique}.oNs présentons dans le chapitre I, les

résultats de nos mesures expérimentales.

La modélisation des systemes contenant des espssesiées étant assez complexe, nous
avons effectué une revue bibliographique pour méticcent sur les différentes approches
thermodynamiques utilisées pour la prédiction etadé&cul des mélanges contenant des

acides carboxyliques.

-52-



I- Etat de l'art : contexte industriel et méthodesrmodynamiques

VIl. Nomenclature

Symboles latins

a et b: Paramétres de I'équation de type Van\Waals (paramétres énergétique et
covolume)
Energie libre d’ Helmholtz (J)
Fugacité
Enthalpie molaire (J/mol)
Constante de démirisation
Parametre d’interaction binaicuples equation d’état
Pression (Pa)
Constante des gaz parfaits (J/mol.K)
Entropie (J/mol.K)
Température (K)
Volume (1)
Fraction des molécules non assscié
Fraction molaire en phase liquide
Fraction molaire en phase vapeur
Facteur de compressibilité

NS X X< 4O UXAT O

Symboles grecs

Différence/écart

Coefficient d’activité

Coefficient de fugacité

Volatilité relative

Moment dipolaire (debye)

K: Paramétre d’énergie de segment

c: Diamétre de segment (A°)

¢"®/k:  Energie d'association (K)

elk: Energie d’'intéraction

n: Paramétre d’association de Hayded'ebnnell
KB Volume d’association (A’

T: Compacité maximale lors d’'un empigrncompact de spheres dures
ue:

p

R

° Energie d'interaction entre deux segts.
: Densité molaire (kgAn

Abréviations

ELV: Equilibre Liquide-Vapeur

ELLV : Equilibre Liquide-Liquide-Vapeur
ELL: Equilibre Liquide-liquide

NRTL Non-RandomTwo Liquid Model
NTH : Nothnagel

PC Perturbed Chain
P-R Peng-Robinson
RK : Redlich-Kwong
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SAFT : Statistical Associating Fluid Theory
SLE : Equilibre Liquide-Solide

SRK: Soave-Redlich-Kwong

UNIQUAC: Universal Quasi-Chemical Approach

Exposants

assoc : Association
chaine: Contribution chaine dans I'équation SAFT

disp:  Dispersion

gaz . Phase gaz

lig : Phase liquide

sat : Saturation

vap : Phase vapeur
Indices

C: Critique

i Constituant

mix : Mélange

r: Réduite
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Chapitre 11

Etude expérimentale des
systemes contenant de

I'acide acrylique
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L’examen des données bibliographiques des systéinesres collectés dans le premier

chapitre montre la nécessité de réaliser une é&xpérimentale complémentaire pour :

- Déterminer les données d’équilibres liquide-liquiiesystemes ternaires {Eau + AA
+ Solvant} a une température constante égale 29&1%t a la pression
atmosphérique.

- Mesurer les équilibres liquide-vapeur de systénpaifles présents dans le procédé
de purification de l'acide acryliqgue, en particulieeux qui contiennent de I'acide
acrylique, c’est-a-dire les systemes {Eau + AA},AA AAc} et {AP + AAc}.

- Déterminer les grandeurs d’exces de systemes émdelles que les enthalpies

d’exceés et les volumes d’exces, qui sont quasiitantes dans la littérature.
I.  Mesure des équilibres liquide-liquide

La tendance de I'acide acrylique (AA) a se polyserisous I'effet de 'augmentation de la
température est I'une des raisons pour lesqualesdcédé d’extraction liquide — liquide est

une alternative importante a envisager.

Dans l'unité envisagée, le décanteug)(Bst situé directement en haut de la colonne de
distillation azéotropique afin de récupérer 'AAo(v la figure 1.2). La simulation de cet
équipement nécessite la connaissance des donrémslitfre du systéme ternaire {Eau +
AA + Solvant}. Une étude bibliographique permetdidinir les solvants performants pour
extraire 'AA. Les mesures d’équilibre liquide glide pour des systémes contenant I'acide
acrylique dans des solutions agueuses sont ragasmbins, Linek [1] et Chubarov [2] ont
mesuré des systemes types avec une variété destsobrganiques tels que les acides et les
esters. Batissell [3] a déterminé expérimentalenengquilibres entre phases de systémes
constitués d’acide acrylique et d’alcools commé-eutanol, le 2-butanol et le 1-pentanol a
différentes températures. Pinto [4] sS’est tout ipalierement intéressé a [I'étude
expérimentale du systeme ternaire {Eau + AA + MIBE}298.15 K sous la pression

atmosphérique.

L’objectif de cette étude est d’évaluer les perfances de quatre solvants : MIBK, toluéne,
o-xylene et p-xylene, pour l'extraction de I'AA. $edonnées d’équilibre liquide-liquide
permettront de déterminer deux parametres impartdetcoefficient de distributior) et la

sélectivité (S).
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I.1. Approches thermodynamiques pour I'étude des équbires liquide-
liquide

L’énergie molaire partielle de Gibbs d’'un constitué) appelée aussi "potentiel chimique

= (G_Gj [11.1]
ani T.P.n,

La fugacité (f) est définie a partir de la variation isothermepdeentiel chimique, soit :

(w)" est donnée par :

dy = RTdIn( f) [11.2]

Le potentiel chimique s’écrit alors sous cette ferm

W(T,P)=u + RTIn% [11.3]

Ou (w*) est le potentiel chimique du constituant (i)spdians un état de référence.

Par consequent I'énergie de Gibbs de mélange psimee en fonction des fugacités sous

la forme suivante :

G" =G-) nu =RTY, nln% [11.4]

L’activité (g) ou le rapport des fugacités du constituant (Nsd@ mélange, dans I'état de
référence du constituant (i) se traduit par :

a :f_l [11.5]

L’expression [I1.4] de I'énergie molaire de mélardgeGibbs (&) devient :

G" = RTZ nin a [11.6]

Lewis [5] définit la fugacité d’une solution idégdar I'égalité suivante :

e =fx [11.7]
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Dans le cas des solutions idéales, I'activité danstituant (i) est égale a sa fraction molaire.
L’expression de I'énergie de mélange de Gibbs dioietion idéale est définie par :

G"' =RTY nin x 11.§]
Les grandeurs d’exces décrivent les différencesedas propriétés réelles du mélange et
celles du mélange idéal. L'énergie d’exces de Géastsionc définie par:
GE=G- G [11.9]

Dans le cas d’'un mélange réel, I'introduction dweffioient d’activité §;) permet de

quantifier la déviation par rapport a I'idéalité :

=1 -8 [11.10]

Dans le cas d’une solution réelle, I'activitg) @t donnée par:
a=yX [11.11]

L’équation [11.6] est réécrite pour introduire I'éryie d’excés de Gibbs {5 soit :

G" =RTY niny x= G+ RD. in [11.12]
Avec :
GF=RTY niny [11.13]
Remarque

Dans cette étude, les modeles thermodynamiquésestipour représenter I'énergie d’exces
de Gibbs sont les modeles NRTL [6] et UNIQUAC [ZEks modéles ont été présentés dans

le chapitre I.
l.2. Les conditions d’équilibre thermodynamique

A I'équilibre thermodynamique, I'énergie de Giblst minimale. Ceci se traduit par :
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dG, , =0 [11.14]

Pour un mélange réparti entre deux phases ligiidest (3), les variations élémentaires de
I'énergie de Gibbs de chaque phase sont liées atexiiels chimiques de chaque constituant

(i) dans les deux phasesg €t (3) par la relation :

dG; . =i), wldrf —Z ufdrf =0 [11.15]

que I'on peut mettre encore sous la forme :

dG; , = Y (¢ - ) dif =0 (1716

A T'équilibre, les potentiels chimiques de chaquenstituant (i) dans chacune des
phases sont égaux :

p = [1.17]
ce qui revient a écrire :
a’ =g [11.18]
(xy )" =0xx)” [11.19]
1.3. Détermination des diagrammes d’équilibre liquide-lguide de

systémes ternaires

Fréquemment, les diagrammes de phases des syst&mases sont représentés a l'aide
d'un diagramme triangulaire équilatéral sur lequkehque sommet est relatif a I'un des
constituants et chaque coté a I'un des binairesyb&l [8] propose de classer - comme le
montre la figure Il.1 - les diagrammes ternairesreis groupes. Ce sont:

- les diagrames de type I,
- les diagrames de type II,

- les diagrame de type lIl.
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Dans les diagrammes de type |, le mélange terpa@sente un systéme binaire avec une
lacune de miscibilité. Les diagrammes de type ttespondent aux mélanges ternaires ayant
deux systemes binaires a miscibilité partielle. deggrammes de type lll, représentent un

mélange ternaire dont les trois systemes binamespartiellement miscibles.

Remargue

hY

La composition correspondante a un point intéridurtriangle s’obtient, pour chaque
constituant, en tracant la paralléle avec I'un’autte des deux c6tés. Notons que la majorité

des systemes étudiés sont de type | ou type II.

Ty 1 Ty I Tvpe Ma

A

Twpe T Tyvme TTa "Tvpee T

Figures 1l.1. Exemples de diagrammes ternaires (Les zones déstmme des deux ou
trois phases sont colorées en gf&])

Les mesures des équilibres liquide — liquide daesesyes ternaires sont réalisées dans une
cellule en verre a double paroi. Le dispositif expéntal, représenté sur la figure I1.2, est
constitué d’une cellule d’'un volume interne de 3@ ,cmaintenue a température constante

par circulation d’un fluide caloporteur dans I'eimte a double paroi.

La température a l'intérieur de la cellule est nnéswa I'aide d’'une sonde de Platine (Pt-
100) avec une précision de0.1 K. Les quantités d’acide acrylique sont ajestédans la
cellule en utilisant une micropipette jusqu'a I'eb&tion de la la turbidité a I'eeil nu (c’est la

région d'immiscibilité). Ensuite, le mélange esttag I'aide d’'un barreau aimanté pendant
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deux heures afin d’obtenir un bon contact entredlasx phases puis est conservé au repos

pendant une heure de maniere a laisser décan@euggphases.

La composition de chaque phase est déterminéetia garmesures de densités des deux
phases a la température de travail. Le dispoditité est un densimétre a tube vibrant type
"ANTON PAAR DMA 601"[9]. Le principe de fonctionneent du densimetre est détaillé en

annexe A-ll. L'incertitude sur la détermination desctions molaires est estiméetd).001.

T mio
Cipulabon duflnde
bemosz (i)
_--H -
"=/ | oS
/ N
/ %
Priwdilarklon Y )
L Barrau
= aimantc |
=l e |
—

Figure 11.2. Schéma de principe et photo d’une cellule de medéauilibre liquide-liquide.

|.4. Résultats obtenus et discussion

Les courbes de saturation sont obtenues a pastiégigations liant les densités du mélange

et sa composition (fraction massique de I'eay) éivcelle du solvant (3)) (voir tableau I1.1).

L'écart d’ajustement standard)(et le coefficient de corrélation fRsont indiqués pour
chaque équation retenue dans I'étude. L'ensemtdentisures expérimentales est présenté
dans 'annexe A-Il. Les droites d’équilibre et surbes de saturation pour chaque systeme
ternaire étudié sont obtenues a 298,15 K. Lesraiagnes de phases de ces systémes sont
présentés dans la figure 11.3.
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Figure 11.3. a. Les droites d’équilibres des systémes ternairesi {EaAA + MIBK} a T = 298.15

((+) valeurs expérimentales, ( ---) Modéle NRilet ---, modéle UNIQUACA et--,

saturation,V) [4] (a).

Acndic acld
1 Ll

e 01

08 02

o L3
Toluene '
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Figure 11.3.b. Les droites d’équilibres des systémes ternaireau{ AA + Toluéne}a T = 298.15

((+) valeurs expérimentales, ( ---) Modéle NRilet ---, modéle UNIQUACA et--,

saturation.

courbe de
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Acrylic acid
10

o
Cadena 1 0a 0a [ikd 08 05 04 03 02 [:] 0 Waier

Figure I1.3.c. Les droites d’équilibres des systemes ternaireau{E AA + O-xyléne} a T = 298.15
((+) valeurs expérimentales, ( ---) Modele NRiilet---, modéle UNIQUACA et--, m courbe de
saturation.

Acrylic acid
10

1
0
Poxylens 1 03 0a 07 o8 05 04 03 0z ] 0 yater

Figure 11.3. d. Les droites d’équilibres des systemes ternairesi {EaAA + MIBK} a T = 298.15
((+) valeurs expérimentales, (---) Modéle NRiiLet ---, modéle UNIQUACA et--, = courbe de
saturation.

Tout d’abord, nous avons mesuré les équilibresdefiquide du systeme ternaire {Eau +
AA + MIBK} a 298,15 K afin de valider la techniquie mesure. Les résultats obtenus sont
en bon accord avec ceux mesurés par Pinto [4]réi¢u3(a)). Les différents diagrammes
d’équilibre liquide-liquide étudiés sont de « tylpg c’est-a-dire qu’ils présentent un systéme

binaire avec une lacune de miscibilité.

-69-



[I-Etude expérimentale des systemes contenanbdelé acrylique

Tableau II.1. Expressions de la densité du mélange terngjrerf fonction de la fraction
massique d'eau et du solvant (w) & valeurs de ldiadi®n standard d'ajustement)(et de
corrélation des coefficients (R?).

Expression de densitég) a T = 298,15 K c R2
Eau (1) + AA (2) + MIBK (3)
0.337 0.9931
p (kg.ni®) = 1059.69 - 40.69y¢ 267.23wy
Eau (1) + AA (2) + Toluene (3)
0.613 0.9914
p (kg.ni®) = 1059.69 - 18.99y¢ 209.60vy
Eau(1) + AA (2) + O-xyléne (3)
0.366 0.9911
p (kg.m® = 1059.69 - 21.36y+ 192.21w
Eau(l) + AA (2) + P-xyléne (3)
0.73 0.9882
p (kg.m3) = 1059.69 - 25.44y 228.01w

Les coefficients de distributiorB) et la sélectivité (S) sont calculés a partir deanées

expérimentales pour évaluer la capacité d'extnadio solvant, selon les deux expressions

suivantes :
solvant
B=2_ [11.20]
S: xlsolvant D<2eau [” 21]
Xleau D(Zsolvant '

ou (x) est la fraction molaire du constituant (Des indices (1) et (2) designent
respectivement le soluté (AA) et le solvant (MIBi&luéne, p-xyléne ou o-xyléne) dans la
phase organique ou aqueuse. Pour obtenir une sépaadéquate, les valeurs de rapport de

distribution du soluté doivent étre supérieuresiaite.

Pour les trois systemes étudiés, les solvantségilsont caractérisés par des rapports de
distribution supérieurs a l'unité, indiquant ainsie bonne solubilité de I'acide acrylique
dans ces solvants. De plus, les mesures d’équiiduale-liquide du systéme ternaire {Eau
+ AA + MIBK} illustre une excellente capacité depségation car les rapports de sélectivité et
des coefficients distribution du soluté sont rekatnent élevés. Le MIBK est le solvant le

plus efficace pour l'extraction de l'acide acrylegua faible concentration. Les résultats
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obtenus avec les composés aromatiques montrena gtreicture de la molécule joue un role

important sur leur performance extractive.

L’évolution des sélectivités (S) pour chaque syst¢Eau + AA + Solvant} en fonction de

la fraction molaire du soluté {xest représentée sur la figure 11.4.
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) 1000 -
800 -| ¢
600 -
*
400
A
i *
200 A, "
0 Xk oy xxx%x oo eeen BE o ‘
0 0.05 0.1 0.15 0.2 0.25 0.3 0.35
Wzorg.

Figure 1.4. Diagramme de sélectivité (S) en fonction de latfoecmolaire d’acide acrylique dans la
phase organique pour les quatre systemes étudiesl(BK ; x: TolueneA: O-xyléne;o: P-xyléene).

Les chaines alkyles greffées sur le noyau aromaibou une influence sur les interactions

entre 'AA et le solvant organique. Les performande trois autres solvants sont classées

par ordre décroissant comme suil-xyléne > P-xyléne > Toluéne

Les valeurs de la sélectivité (S) et du coefficieatdistribution [§) obtenues montrent que
les deux xylenes peuvent étre utilisés pour I'etiom de I'acide acrylique alors que le
toluene a une bonne sélectivité mais un coefficidat distribution tres faible et par
conséquent il n’est pas recommandé pour assusépkration demandée.

Les données d’équilibre liquide-liquide des systerenaires étudiés sont corrélées avec
les modeles d’énergie de Gibbs NTRL proposé paoR¢d] et UNIQUAC développé par
Abrams [7].
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Les parametres d’interactions binaires des modeREL et UNIQUAC sont obtenus en
utilisant le logiciel « Aspen PIU¥ ». Les paramétres du volume et de la surface deDéan
Waals [10] sont donnés en annexe A-ll.

Les parametres d’interactions obtenus pour les deadéeles thermodynamiques sont listés
dans les tableaux I.2 et 11.3. Les valeurs desapatres ¢;) sont fixées a 0.2 pour les

systemes binaires {Eau + Solvant} et égales OB tous les autres systémes binaires.

Tableau I1.2. Parameétres d'interactions binaires pour le mod&RTL [6].

i-j a Y by b i
Eau(1) + AA(2) + MIBK(3)

1-2 -1.86 4.147 -554.8317 1236.3425 0.3

1-3 1.2587 282.1266 -761.676 -12671.4629 0.2

2-3 -1.4942 -1.8912 -445.4881 -563.8511 0.3
Eau(l) + AA (2) + Toluéne(3)

1-2 0 0 -1014.4276 1155.9795 0.3

1-3 627.0528 -247.8792 -28036.478 13718.666 0.2

2-3 0.6689 -1.8929 199.426 -564.3526 0.3
Eau(l) + AA (2) + o-xylene(3)

1-2 0 0 -1398.7872 2449172 0.3

1-3 -1.8428 0.4458 22443977 5394.0216 0.2

2-3 -33.4629 -16.7692 9981.8998 3027.8392 0.3
Eau(l) + AA (2) + p-xylene(3)

1-2 -3.70908487 3.21344733 2041.70541 -169.3308 3 0.

1-3 162.4774 2.7734 -605.771113 221.741847 0.2

2-3 4.06792009 5.78042529 -549.846173 -546.54536 30

Tableau 11.3. Parameétres d'interactions binaires pour le modéMQUAC [7].

I-j & 3 b b
Eau(l) + AA (2) + MIBK(3)
1-2 33.785 7.326 -5841.294 -2371.904
1-3 0 0 -77.852 -468.35
2-3 -20.503 26.372 6539.399 -3999.004
Eau(l) + AA (2) + Toluene (3)
1-2 0 0 -159.15 -4848.208
1-3 0 0 -67.051 -385.486
2-3 -1.081 -1.414 -199.081 181.232
Eau(l) + AA (2) + o-xylene(3)
1-2 0.255 -3.977 76.159 -1185.799
1-3 0.158 -1.702 47.238 -507.415
2-3 -0.568 0.093 -169.458 27.704
Eau(l) + AA (2) + p-xyléne(3)
1-2 0 0 1525.779 -4593.997
1-3 0 0 39.612 -154.675
2-3 -0.208 -0.828 -4584.3 1692.255
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Les parametres d'interactions binaires (i-j) dest&@yes binaires (ag;, b et ky) sont
déterminés de maniere a minimiser la « Fonctione@bjj (Fop) » entre les compositions
expérimentales et les compositions calculées selmation :

N 3

F,= ZZ(Xl =y _Xl,caliyk)z +(X” o _Xll,caliyk)z [11.22]
L

1 i

Avec :

- N est le nombre des droites d’equilibre liquidaslatg.

ex l,cal . . , . , .
. X Fi),k,X ik sont les fractions molaires expérimentales etub®s de la premiere
phase.

Il ex Il,cal . . , . , .
- X pi,k, X"k sont les fractions molaires expérimentales etubéds de la deuxieme

phase.

L’erreur moyenne quadratique (RMSE) permettant aliger la précision des corrélations
est calculée a partir de la relation suivante :

z [(WI ’EXpi,k _ WI,cal i,k)2 + (WII ,e><pi‘k _ WII ,cal i,k)z]

RMSE = || [11.23]
N

Les valeurs de (RMSE) indiquent un bon accord daeg@aleurs expérimentales et calculés
par les modeles NRTL et UNIQUAC comme le montrialdeau 11.4.

Tableau I1.4. Valeurs de 'erreur quadratique moyenne (RMSE).

RMSE%
{Eau(l) + AA(2) + MIBK (3)} {Eau(l) + AA(2) + Toluéne(3)}
NRTL  UNIQUAC NRTL  UNIQUAC
Phase Eau 0.9798  0.8977 Phase aqueuse  Eau 0.732819531
aqueuse
AA 1.3345  1.3404 AA 0.7764  1.2621
MIBK 0.6041  0.7199 Toluéne 0.3877  0.3547
Phase Eau 1.1394  1.0490 Phase organiquesau 0.4305 0.2516
organique
AA 3.0021  3.1390 AA 0.5384  1.1912
MIBK 3.6609  3.7078 Toluéne 0.7006  1.3013
{Eau(1l) + AA (2) + o-xyléne(3)} {Eau(1l) + AA(2)+ p-xyléne(3)}
NRTL  UNIQUAC NRTL  UNIQUAC
Phase Eau 1.9708  0.4135 Phase aqueuse  Eau 0.653901281.
agueuse
AA 1.9875  0.4175 AA 0.6116  1.1922
O-xylene 0.3319  0.3306 P-xylene  0.0598  0.2108
Phase Eau 0.2586  0.4508 Phase organiqueEau 0.1281  0.2696
organique
AA 1.6152  0.8283 AA 2.0271  1.4540
O-xylene 1.5316 1.0084 P-xylene 2.1366 1.5960
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Les nouvelles valeurs expérimentales des équililagle-liquide sont testées en utilisant

les corrélations respectives de Hand [10] et d’@thsfiobias [11] :

solvant Eau
Io{zolvanJ:aH Io{zfiau]-'-b'" [”- 24]

1- Xsolvant 1- Eau
Iog( Xsols:/ant j = 8oy Iog[ XIi(alu J+ bOT [”25]

3 1

Les termes (a) et (b) sont les coefficients angeilat linéaire obtenus a partir des deux
relations [I.24] et [11.25]. Les indices (H) et [ référent a Hand [11] et Othmer-Tobias
[12]. Notons que les coefficients des relation22d) et (11.25), présentés dans le tableau 11.5,

sont obtenus par régression linéaire des valeydrgnentales.

Tableau I1.5. Valeurs des coefficients de I'’équation de Hand #in@r-Tobias (a et b) et les
coefficients de la corrélation linéaire (R2) debsants étudiés.

Hand[11] Othmer-Tobiag12]
Solvant

ay by R2 ot bor R2
MIBK 0.3652 -0.0265 0.9363 0.5571 -0.1546 0.9126
Toluene 0.9311 -0.4012 0.9720 1.1628 -0.4729 0.9646
o-xylene 0.4574 -0.1856 0.9871 0.4762 -0.1724 0.9768
p-xyléne 0.5561 -0.1913 0.9276 0.5393 0.1777 0.9199

Dans cette partie, nous avons effectué des medesegquilibres liquide-liquide pour les
systemes ternaires {Eau + AA + Solvant (MIBK, Tale¢ o-xylene, p-xylene)} a 298.15 K.
Nous avons démontré que les modeles thermodynasiRTL et UNIQUAC peuvent étre
utilisé pour représenter avec précision de teldéesyss. Ces mesures expérimentales
complétent les données existantes (ou inexistaetepermettront donc de mieux simuler
'unité de purification de l'acide acrylique. Leenformances de quatre solvants (MIBK,
Toluéne, o-xyléne et p-xyléne) pour I'extraction BJ&A de I'eau ont été évaluées en
déterminant les valeurs des deux paramétres ssivémtrapport de distributioft) du soluté
et la sélectivité (S). Le rapport de distributi@levé du soluté dans le MIBK indique qu'il
sera facile d’extraire I'acide acrylique. La séieité des trois autres solvants étudiés est

supérieure a I'unité mais reste inférieure a alieMIBK.

-74-



[I-Etude expérimentale des systemes contenanbdelé acrylique

[I.  Mesure des équilibres liquide-vapeur

Les mesures des équilibres liquide-vapeur des mésaconstituent un moyen d’accéder au
potentiel chimique dont la connaissance est indispele pour étudier les propriétés

thermodynamiques des solutions.

Nous nous sommes intéressés a mesurer les égaliituede-vapeur des mélanges binaires
{Eau + AA}, {AAc + AP} et {AAc + AA} a des pressios modérées. Pour ce faire, nous
avons utilisé la méthode d’ébulliométrie proposae Rogalski [13]. Nous avons déterminé
non seulement les pressions de la vapeur saturaiteégalement les compositions (x) et (y)
des deux phases en équilibre par chromatographpbase gazeuse.

l.1. Dispositif expérimental

Le dispositif expérimental utilisé est représentela figure I1.5. Il s’agit d’un ébulliomeétre
de type Swietoslawski [14] fabriqué par « Pigndi®] [qui permet la mesure de la pression et

de la température.

bY

Le mélange liquide a étudier est introduit dansbéiilleur par I'intermédiaire d'une
ampoule de coulée (a). Une partie de la solutidrodluite est évaporée au niveau du
bouilleur (b). L’équilibre entre les deux phaseséabli dans une chambre adiabatique (c).
La phase vapeur est condensée (d) puis redescengtgpdté dans la cellule tampon (e)
équipée d'un agitateur magnétique. La phase ligujdant a elle, est envoyée par gravité
dans la méme cellule tampon. Ensuite, les deuxgshssnt mélangées et recyclées dans le

bouilleur.

Deux systemes de prise d’échantillon par prélevémans des tubes a essai sont disposés
sur les circuits de retour des phases vapeurs neéds. Le circuit de vide (f), permettant de
réaliser des mesures d'équilibre liquide-vapeus goessions réduites, est connecté en bas du
condenseur. Un piége de carboglace (g) est égatgmnévu afin de protéger le capteur de
pression de tout contact avec les fluides étuddes. capteurs de températures permettent
d’afficher les températures d’équilibre a une pmsslonnée.

[1.L1.1  Appareillage et annexes

La température d’équilibre est mesurée avec umitberetre muni d’une sonde a résistance
de platine de résolution 0.01°C. Les pressions sw@durées par une jauge de précision de
type « Texas Instruments ». Cet appareil permanhésurer des pressions absolues dans le

domaine 5-760 Torr avec une précision de 1 torrptession est ajustée manuellement en
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utilisant un systéme de valves et de capillairesqyta I'obtention de la température

d’équilibre désirée de I'échantillon dans I'ébutiiétre.

(@)

Figure 11.5. Schéma de principe du dispositif expérimental [15].

Remarque

Les équilibres liquide-vapeur sont établis & paesgionnue et constante. L'ensemble de
l'appareillage est fermé, la stabilité de la pressest affectée par plusieurs facteurs tels
gue les fuites éventuelles sur 'ensemble du difhds dégazage des produits lors de leur

ébullition, la perturbation sur les tuyauteriessiaax conditions ambiantes, etc.
Les erreurs de mesures expérimentales peuventniades:
- l'entrainement du liquide par la phase vapeur,
- le temps insuffisant pour atteindre I'équilibre,
- le temps d’échantillonnage assez important,
- lavariation du débit de vapeur dans les différgoists du dispositif,
- le débit de vapeur est important par rapport aut déiiquide.

Avant chaque mesure, I'ébulliometre est rincé alv@cétone, mis en liaison avec une

pompe centrifuge afin de bien sécher le dispogMjiftes y avoir introduit la solution, il est
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mis en marche dans les conditions opératoiresdig@epréalable (puissance de chauffage et
deébit). La température est maintenue constante @ve@récision de 0.001 °C pendant 40
a 45 minutes, temps suffisant pour I'établissendentéquilibre. La pression (P) étant fixée,

on mesure la température.

1I.1.2 Caractérisation des phases liquide et vapeur par chmatographie inverse en

phase gazeuse

Les mesures chromatographiques ont été effectugadilesant une chromatographe de
type « PERICHROM 4500 », équipée d’'un détectelanasation de flamme (FID). Le gaz
vecteur utilisé est de I'hélium de pureté alpha. daes températures de l'injecteur et du
détecteur sont imposées a 523,15 K. La tempérdtufeur suit le profil suivant : 323,15 K
pendant 2 minutes, suivi d’'un gradient de tempéeatie 5 K/minute jusqu’'a 473,15 K puis
stabilisation de la température a 473,15 K pen&antinutes. Le débit de gaz vecteur est
mesuré a l'aide d'un débitmetre a bulle de savdixé&ta 20 ml/min par un régulateur de
débit massique. Le volume injecté est de 0.1 |d.teenps de rétention sont collectés a I'aide

du logiciel « Galaxy ».

Pour déterminer la composition des échantillonsisravons utilisé la méthode de dosage
par étalon interne (ici, il s'agit du 1-propand®our chaque binaire, nous avons tout d’abord
déterminé des courbes d’étalonnage en préparargoligttons a des concentrations connues
sur la gamme de concentration choisie. Le princiesiste a comparer les surfaces des pics
du mélange avec ugtalon pris comme référence. Les conditions opigegt@our I'analyse

de la composition sont regroupées dans le tabléau |

Tableau 11.6. Conditions opératoires pour I'analyse de la contjmsi

Température  du 523,15 K

l'injecteur

Gaz vecteur Helium

Colonne capillaire  WCOT Ulti-Metal coated with HTMDIST-CB (10 mx0.53 mmx 0.53
mm).

Débit 5 mL.min"

Températures du323,15a473,15K

four

Température  du 523,15 K
détecteur (FID)
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[1.L1.3  Test de validité du dispositif expérimental

Avant de procéder a la mesure des équilibres leguapeur, des mesures de pression de
vapeur saturante de corps purs ont été effectllles servent a comparer les résultats
obtenus avec ceux de la littérature et a vérieebdn fonctionnement de I'ébulliometre. Le
tableau 1.7 présente les écarts relatifs entrevldsurs expérimentales des pressions de
vapeur de I'éthanol et celles disponibles dargté&rature pour un intervalle de température
variant de 283.15 a 343.15 K.

Tableau I1.7. Valeurs mesurées et de la littérature de la presi@ovapeur saturante de

I'éthanol.
o Valeurs de littérature NoOS mesures Ecart %
Point n° : P(Pa) T (K) [16] Texp (K) I ((Texp Tl )/ Texp)!

1 3199.70 283.15 283.75 0.21
2 5946.20 293.15 293.29 0.05
3 7972.70 298.15 298.11 0.01
4 10600.00 303.15 303.03 0.04
5 18000.00 313.15 312.91 0.07
6 29500.00 323.15 322.91 0.07
7 46900.00 333.15 332.77 0.11
8 72300.00 343.15 342.36 0.23

360

350 *A A

g A oA
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o o
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Figure 11.6. Diagramme (T-¥X,) du binaire {Ethanol + Eau} a 50.66 kR&oints expérimentaux :
e, [Notre travail] : A [17]).

L’écart relatif moyen obtenu sur 8 points expértaeix est tres faible, de I'ordre de
0.098 % et confirme le bon fonctionnement de I'éboietre dans le cas des mesures a trés

basses pressionggalement, le diagramme de phases du systemeéiizau + Ethanol}
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sous une pression de 50.66 kPa a été mesuré. les prpérimentaux sont en bon accord

avec les données de la littérature [15].

1.2. Résultats et discussion

Les tableaux regroupant I'ensemble des donnéesim@éales mesurées dans ce travalil
sont présentés dans I'annexe A-ll. On présentena da qui suit, les principaux résultats

obtenus pour les mélanges étudiés {Eau + AA}, {AAAc} et {AAc + AP}.

11.2.1. Résultats pour le mélange binaire {Eau + AA}

Le systeme {Eau + AA} est I'un des binaires cléspilacédé étudié. Il est essentiel pour la
simulation de la colonne de déshydratation dédaies le chapitre I. Olson [18] a déterminé
guelques diagrammes d’équilibres isobares de aarbiet a estimé les fractions molaires de
la phase vapeur par calcul pour des pressiong aléah0 kPa a la pression atmosphérique. I
a utilisé le modele UNIQUAC - HOC pour représentes équilibres entre phases et a
confirmé qu’a faible concentration d’acide acrykgques courbes de bulle et de rosée sont
tangentes. De plus, il a montré l'absence totalendazéotrope dans cette zone de
composition, contrairement & ce que Frolov [19]ubli pour la pression atmosphérique.
Les données expérimentales d’Olson [18] sont enrdcavec celles publiées par Chubarov
[20] & pression atmosphérique. On trouve d’autresures dans la littérature, en particulier
celles effectuées par Cigna [21] a 12 kPa et L[@@ka 6.67 kPa.

La figure 1.7 présente nos mesures expérimenttiestuées a des pressions de 100.44
kPa et de 50 kPa ainsi que celles d'Olson [18] et Ghubarov [20]. Les points
expérimentaux obtenus (voir annexe A-Il) a pressitmosphérique sont en accord avec
ceux de la littérature [18, 20-22].
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T(K)

o 0,2 04 06 0,8 1
£1.51

Figure II.7. Diagrammes (T-¥y;) du systeme {Eau + AA} a pression atmosphériqu&GkPa.
(Points expérimentaux”, Notre travail :e [18] etA [20] et Modele UNIQUAC-HOC : ligne
continue).

11.2.2. Résultats pour le binaire {AAc + AA}
L’acide acétique est une impureté génante pooidéaacrylique, qu’il faut abosolument
éliminer. La solution obtenue a la sortie de lsonoke de déshydratation {Xfigure 1.3 du

chapitre 1) est envoyeée vers une colonne a distifig (D,) opérant sous vide.

Il est a siganler que peu de données sont dispanibdns la littérature pour ce systeme
binaire. On trouve celles de Linek [22] obtenus@62 kPa et une série des données a
pression atmosphérique de Chubravo [21]. TrybuB] B2 déterminé des données de type
(TP-x-y) a 6.67 kPd_'objectif de nos mesures est de verifier et d’'elniri la base de données
de ce systeme. Les points expérimentaux obtenus regmoupés en annexe A-ll. Les
diagrammes de phases (figures 11.8 et 11.9) momtcgre nos résultats sont en bon accord

avec ceux de la littérature.
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Figure 11.8. Diagramme (T-xYy;) du binaire
{AAc(1) + AA(2)} a 100.35 kPa. (Points
expérimentaux * [ce travail], A [21] et
Modéle UNIQUAC-HOC : ligne continue).

11.2.3.

Une quantité remarquable d’AP est produite a I'étagactionnelle dans la majorité des

procédés de production d’AA (figure 1.3 du chapity. Dans I'étape de séparation, 'AP est

Figure 11.9. Diagramme (T-xY;) du systéeme
{AAc(l) + AA(2)} a 26.5 kPa. (Points
expérimentaux [ce travail], ¢[22] et
Modéle UNIQUAC-HOC : ligne continue).

Résultats de I'équilibre liquide-vapeur du mélangeinaire {AAc + AP}

considéré comme étant une impureté indésirablesqpilii est caractérisé par une

température d’ébullition tres proche de celle @Al Dans la littérature, on trouve quelques

travaux présentant les données d'équilibre liqwigleeur pour ce systéme binaire :

Serafimov [24] , Malijevska [25], Tamir [26] et Yng27] présentent des données a la

pression atmosphérique alors que Mikhailova [28]yavhoto [29] et Tamir [30] ont

déterminé des diagrammes respectivement a 313.48K3.15 K et a 303.15 K.

Dans notre travail, des isobares sont mesuréeshpdliométrie; le premier est a 99.27 kPa

et le deuxiéme est a 50 kPa (voir figure 11.10).
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Figure 11.10. Diagrammes (T-¥y;) du mélange binaire {AAc(1) +AP(2)} a 99.96 kPa5& kPa.
(Points expérimentaux {Notre travail],e [24], ¢ [25] et Modéle UNIQUAC-HOC : ligne continue).

11.3. Régression des données expérimentales

Les modeles de coefficients d'activité NRTL [6] BINIQUAC [7] permettent de
représenter le comportement de la phase liquideisNovons déterminé les parametres
d’interactions binaires par ajustement a l'aide @eints expérimentaux des équilibres
liquide-vapeur. Le modéle NRTL nécessite la corsaise de trois parameétres pour chaque
binaire. Dans cette étude, le parametieest considéré constant et égal a 0.3. Les modéles
de coefficients d’activité du liquide évalués damstravail sont les modeles NRTL [6] et
UNIQUAC [7]. Pour représenter la phase gazeusejtiisera la corrélation de Hayden et
O'Connell [31]. La régression est faite en utilisale logiciel «Aspen Plus™ »
L’ajustement est effectué en fixant des pressionles compositions de la phase liquide et en
calculant les températures et les fractions mdaite la phase vapeur. Les deux modeles
considérés donnent des diagrammes de phases ait pacord (voir figures 11.6-11.10). Les
tableaux 1.7 et 1.8 présentent les résultats 'dgidtement des données expérimentales
obtenues séparément pour les deux modéles thermmitymes couplés a la corrélation de

Hayden et O’connell.
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Tableau 11.8. Récapitulatif des résultats d’ajustement pourle éede coefficient d’activité NRTL

[71

Modéle NRTL-HOC
AAc (1) + AP(2)

8 3i b b (ATIT) % Ayy
0 0 - 290,326 424 /5517 0,121 0,0082
Eau(l) + AAQ2)
0 0 750,101 - 120,999 3,131 0,0027
AAc(1l) +AA(2)
1,767 -3,412 - 575,837 1606,886 0,0018 0,0514

L’erreur relative par rapport a la températuk@/T) mesurée est de I'ordre de 3,1 %, dans
le cas du binaire {Eau(1l) + AA(2)}. L'examen desu#ats indique que l'utilisation de la
corrélation de Hayden et O’Connell conduit & desultéts satisfaisants. L’écart entre les
températures d'équilibre mesurées et celles casup@ar le modéle thermodynamique est
inférieur a 0,03 %. Les faibles déviations entre feactions molaires en phase vapeur
mesureées et calculéesyy < 0,01) pour les deux systéemes binaires {AAc (1AR (2)} et
{Eau(1) + AA(2)}, et (Ay1< 0,06) pour le binaire {AAc(1) + AA(2)}, montreiiimportance
de l'utilisation de la corrélation de Hayden et c@inell pour représenter la phase vapeur.
Les deux modeles thermodynamiques NRTL et UNIQUAi(Zsés donnent des résultats trés

proches pour ces trois systemes.

Tableau 11.9. Récapitulatif des résultats d’ajustement en utilis$a modele de coefficient d’activité
UNIQUAC [8].

Modéle UNIQUAC — HOC
AAc(1) + AP(2)

8 3i by by (ATIT) % Ay

0 0 180,602 - 262,732 0,0012 0,0084
Eau(l) + AA(2)

0 0 25,812 -142,2438 0,0299 0,0027
AAc(1) + AA(2)

0 0 10,452 - 196,34 0,0017 0,0576

[ll.  Détermination expérimentale des grandeurs d’exces

Les grandeurs de mélangeAXmix), représentent les variations des grandeurs
thermodynamiques lors du processus de mélangeuweadenposés purs a température et a
pression constantes. Les grandeurs d'exiE} représentent, pour les systémes ré¥)s (
I'écart a I'idéalité K°).

Les propriétés d’exces s’écrivent :
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XE=X-Xx° [11.31]

Dans ce travail, les grandeurs de mélandeé.(), (X = V ou X = H) sont exprimés a

partir la relation suivante :
AX i = X =D x X [11.32]
Les grandeurs molaires d’exces s’écrivent :
XE=X—ixX° [1.33]

A partir des expressions [11.32] et [11.33], notsnstatons que les grandeurs de mélanges
déterminées expérimentalement sont équivalenteggendeurs d’exces (enthalpie d’exces

et volume d’exces), SoitA Xmix= XF.

l.1. Détermination expérimentale des enthalpies de mélge

Les données d'enthalpie d’excésF)(tsont importantes pour décrire correctement la
variation des  coefficients  dactivité en  fonction e d la température

a partir de I'équation de Gibbs-Helmholtz [32] :

hE = T2 5(6%) [11.34]
T

P.n;
Les systemes binaires contenant des acides caitpoayl sont trés peu étudiés. Dans le
tableau 11.10, nous avons regroupé les mesuregshdie d’'exces disponibles pour ces
systémes, le nombre des points expérimentaux (Ng)températures d’étude ainsi que les

références correspondantes.
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Tableau I1.10. Etudes calorimétriques disponible dans la littéapour les acides

carboxyligues examinés.

Systéme binaire Température (K) Np [Réf]
298.55 16 (Vilcu, et al., 1974) [33]
20052 " (Vilcu, et al., 1970) [34]
290.15 17
293.15 13
28 - (Steimnetz, 1972) [35]
313.15 11
323.15 10
313.15 13
333.15 8 (Sabinin, et al., 1966 ) [36]
Eau + AAc 353.15 10
298.15 17 (Khurma, et al., 1980 ) [37]
298.15 10
303.15 9
308.15 9 (Haase, et al., 1983) [38]
313.15 9
328.15 9
280.55 12 (Faucon, 1910) [39]
296.95 4
297.15 3 (Campbell, et al., 1965 ) [40]
297.25 4
281.15 11 (Faucon, 1910) [39]
Eau + AP 298.15 15 (Vileu, et al., 1974) [33]
298.15 27 (Starodubtseyv, et al., 1993) [42]
AAc + AP 298.15 14 (Gallego, 1986) [42]

Le tableau 11.11 liste les différents systemes iégid_a sensibilité maximale du calorimetre
utilisé se situe dans le domaine des basses tetupEyales mesures avec I'eau au-dela de
333.15 K, s’averent tres difficiles puisque le sigoalorimétrique devient instable a cause de

I'effet d’évaporation de I'un de deux constituants.

Tableau II.11. Températures de mesure par calorimétrie pour Eg&mses binaires étudiés.

Systéme binaire Température de mesure (°C)
AAc + AP 25
Eau + AAc 25, 40, 50
Eau + AP 25, 40, 50
Eau + AA 25, 40, 50
AA + AAc 25
.1.1 Dispositif expérimental

Les mesures d’enthalpie de mélange des systéemaisdsirsont effectuées pour toute la gamme de

composition. Pour cela, nous avons utilisé un caktre rotatif différentiel fluxmétrique de type
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« C80 de SETARAM » (voir figure 11.11) [43]. L'appeillage comprend un bloc calorimétrique qui
joue le rdle d’un thermostat et dans lequel nous/pos placer — comme le montre la figure 11.12 -

deux cellules de forme cylindrique : une cellulentesure et une cellule de référence.

Un ensemble de thermocouples connectés en sémdiést au bloc calorimétrique délivre
un signal électrique proportionnel a la différeredre les flux de chaleur échangés entre
chacune des cellules et le bloc. Ce signal perfoes ale quantifier 'ensemble des effets
thermiques se produisant dans les cellules. Cetsgieuvent étre dus a une augmentation de
la température de I'appareillage ou une transfaomathimique ou une dissolution d'un

soluté dans un solvant.

Pour que les mesures soient isothermes, une riggulde type PID (Proportionnel
Intégrateur Dérivé) assure la stabilisation destagérature du bloc calorimétrique a la valeur
de consigne souhaitée.

Préparation des cellules

Chacune des deux cellules présente deux compattiraéparés par un clapet et deux joints

d’étanchéité : un joint en caoutchouc et un jomntkercure (voir figure 11.12).

Le solvant et le soluté sont introduits séparéndgamts des compartiments différents de la
cellule de mesure. Un soin particulier est applon® des différentes pesées afin d’éviter tout
mélange des substances pouvant se produire acdiderent avant l'introduction des

cellules dans le bloc calorimétrique.

La cellule de référence est préparée identiquedémpremiere a la seule différence que le
solvant et le soluté sont de I'eau pure. Les diffées pesées sont effectuées minutieusement
et les masses des produits sont déterminées aungixde milligramme prés.

Notons que la qualité des résultats expérimentagpenid fortement des conditions

opératoires dans lesquelles les cellules sont p¥épa
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Figure 11.11. Calorimétre de type « C80 de SETARAM » [43-44].

couvercle

i il

Solvant e

couvercle

clapet —_—
mercure —— |

clapet —
mercure —

|

Soluté eau

i) cellule de mesure (2} : cellule de référence

Figure 11.12. Coupe transversale des deux cellules d’expérimentpt3-44].

Traitement du signal a chaque expérience

Une fois la température du bloc calorimétrique iitd®e a la valeur de consigne, la
rotation du calorimétre est actionnée, ce qui petenenélange des deux compartiments. Un

signal électrique délivré a ce stade montre I'effetrgétique de cette dissolution.

Ceci se traduit graphiquement par un pic de pugsan cours du temps (voir figure 11.13).
Son intégration permet la détermination de I'ergleatle mélange en I'absence de tout autre
effet thermique. L'arrét de la rotation du calorineése fait une fois que la courbe rejoint la

ligne de base, la solution est parfaitement méekangé
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Figure 11.13. Exemple d’un signgi4].

[11.1.2  Validation du dispositif expérimental

La validation du dispositif expérimental a été efiteée sur le systeme binaire {Eau + AAc}
a 313 K. Les enthalpies de mélange obtenues oroét@arées a celles de Steimnetz et al.

[35]. Les deux séries de mesures sont donnéedaltatsdeau 11.12.

Tableau 11.12. Valeurs de I'enthalpie d’exces du systeme {Eau +cpA&313.15 K.

E E
Steimnetz [35] a 313K Notre travail |hmésuré -h litt séture | %1 ()
Xy hE(J/mol) X, hE(J/mol) Nrssure.
0,082 154,91 0,082 172,87 10,39
0,276 364,25 0,276 406,97 10,49
0,4 381 0,401 392,65 2,97
0,454 372,63 0,453 369,01 0,98
0,48 364,25 0,478 356,14 2,28
0,584 301,45 0,584 297,74 1,25
0,614 284,7 0,614 280,32 1,56
0,7 221,9 0,701 222,22 0,15
0,8 142,35 0,799 134,71 5,67
Ecart moyen relatif : 3,57 %

L’écart relatif moyen d’eviron 3.6 % entre nos mesuet celles de la littérature, peut étre

considéré comme satisfaisant. Cependant, il fauiiggeer que I'écart maximum est observe
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pour des solutions trés concentrées en acide aeéfde I'ordre de 10.5 %). Pour des

solutions équimolaires, I'écart moyen est compniseel et 3 %.
[11.1.3  Exploitation des résultats expérimentaux de I'enthipie de mélange

Les enthalpies molaires d’excé$)tes systémes binaires {Eau + Acide carboxylique} ou
de deux acides carboxyliques sont mesurées egautille calorimetre décrit précédemment.
Les résultats expérimentaux de chaque binaire ténlissé a I'aide d’'une équation de type

Redlich- Kister (R-K) [45]: h® = x %" A(x - %)™ [11.35]

i=1

La détermination des parametres)(#e fait & partir de la minimisation de la fonaot{o) tel

que {z (hmme_lg ) } [11.36]

Ou (Ny) et (K) représentent respectivement le nombreades expérimentaux utilisés lors

de la régression et le nombre des parameétres gamhet’avoir I'écart minimal.

1.1.3.1. Systeme binaire {Eau + AAc}
L'ensemble des mesures de l'enthalpie de mélandecteé a trois températures
différentes : 298.15, 313.15 et 323.15 K sous kBsgion atmosphérique, est présentée en

annexe A-Il.

Les valeurs de nos mesures pour I'enthalpie d’egso@s comparées avec d’autres valeurs
publiées dans la littérature (voir figure 11.13).0l& constatons que les valeurs sont
comparables et décrivent un comportement identiges.paramétres obtenus du polynéme
de Redlich-Kister [45] sont regroupés dans le &blB.12. Pour des fractions molaires en
acide acétique inférieures a 0.13, on observe éaetion exothermique (voir figure 11.14).
Pour des compositions plus importantes en acidgégaeé (x > 0.13), I'enthalpie molaire
d’excés augmente jusqu’a atteindre une valeur magimie 380 J/mol pour {x= 0.8. Cette
valeur indique que les interactions moléculairetseeoes deux réactifs sont trés faibles. Par

contre, la formation de dimere d’acide acétiqudasirisée pour ce systeme.

-89-



Il - Etude expérimentale des systemes contenalddde acrylique

450 -

hE(Timnol)
— o] [N]
3 B B &

i
=

»

"

_.--I"f_ﬂ“_ "i

o

1 %
I'EE =}H T
I 02

a4

0k

0.5

-180 -

Figure 11.14.Valeurs de I'enthalpie molaire d’exces du binaiafl (1) + AAc (2)} a 298.15
K (Points expérimentaux A [Ce travalil] ; m [37]; [35]; ¢ [38] et Modéle R-K :ligne

continug.
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Figures Il.15.Valeurs de I'enthalpie molaire d’excés du binaiteafl (1) + AAc (2)}
respectivement 313.15 K (a) et 323.15 K (b). (Vedeexpérimentales A [Ce travalil], ¢
[38] ; A~ [35]; et Modéle de R-K : ligne continue).

Les figures 11.15-a et 11.15-b présentent la vamiat’enthalpie d’excés () en fonction de
la composition en acide acétique respectivemerit3il3 K et a 323.15 K. La comparaison
nos résultats avec la littérature [35,37-38] mowntne bonne cohérence. En augmentant la
température, les valeurs de I'enthalpie molaiexdes varient Iégérement : 380 J/mol pour
298.15 K, 413 J/mol pour 313.15 K et 445 J/mol 8.B2 K. Nous remarquons ainsi, que
sous leffet de la température, la quantité delezhvafournie augmente progressivement.
L’ensemble des données expérimentales est repééadiatide du modéle de Redlich-Kister
(R-K) [45] dont les parametres sont donnés darnalieau 11.13. Les résultats obtenus sont

satisfaisants, a I'exception de ceux corresponadatempérature égale a 323.15 K.
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Tableau 11.13. Valeurs des paramétres du modele R-K [45] a dift&®températures.

T(K) A 1 Az A3 A4 A5 Ae c %

298.15 1314.18 -734.676 455.13 -2051.00 -567.79 0.000 9.729
313.15 1376.33 -1052.09 950.973 -319.715 -1557.78 0.000 6.510
323.15 1537.18 -1020.09 474.467 1582 -533.11 -3422.85 17.639

1.1.3.2. Systeme binaire {Eau + AP}

Les valeurs relatives au systeme binaire {Eau + A8%t rares dans la littérature. Seules
des mesures a 298.15 K ont été effectuées. Nouss aealisé une série de mesures a trois
températures différentes : 298.15, 313.15 et 32B.Eous la pression atmosphérique. Nos

points expérimentaux a 298.15 K sont en accord agax obtenus par Starodubtsev [41] et

Vilcu [33] (voir figure 11.16).
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Figure 11.16. Valeurs de I'enthalpie molaire de mélange du syst¢Eau (%) + AP (%)} a
température T=298.15 K. (Points expérimentam)ce travail], 4 [33]; ¢ [39]; et Modele

R-K : ligne continue).

Pour des solutions pauvres en AR & 0.05), on enregistre des valeurs négatives de
I'enthalpie molaire d’exces. La variation de l'ealihie est dissymétrique, un maximum est
obtenu a une fraction molaire en AP de l'ordre &He est égale a environ 1010 J/mol.
Lorsque la température croit, il en resulte unbléavariation de I'enthalpie d’exces. La zone
exothermique disparait a partir de 313.15 K (vigiaffes 11.17 (a) et (b)).
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Figures 11.17Valeurs de I'enthalpie molaire d’exces du systérmaile {Eau (x) + AP(%)}
respectivement a une température de 313.15 K @3315 K(b). (Valeurs expérimentales fce
travail] et Modele R-K : ligne continue).

Les parameétres du modéle de R-K [45] pour diff@emempératures sont regroupés dans le

tableau 11.14. Pour ce systeme, les valeurs de Fanetion Objectif ¢) » sont assez
importantes (entre 31.5 % et 49,9 %).

Tableau I1.14. Valeurs des paramétres du modéle R-K [45] pouydeesne {Eau + AP}.

T(K) A 1 Az A3 A4 A5 Ae o %

298,15 3707,70 -2090,50 -259,85 -113,45 -1117,10 00O, 38,11

313,15 3588,64 -2037,28 3730,18 -228,05 -7632,69 6128 31,58

323,15 5654,50 -12694,00 21063,00 -9880,40 4046,40 0,00 49,94
111.1.3.3. Systeme binaire {Eau + AA}

A ce jour, aucune donnée n’a été disponible dahtéeature pour le systeme binaire {Eau

+ AA} [18]. Les résultats des mesures du systemauwB AA} a trois températures
différentes : 298.15 K, 313.15 K et 323.15 K, ein& pression constante, sont représentés

dans les figures 11.18 et 11.19. L’ensemble désultats expérimentaux est donné dans

'annexe A-II.
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Figures 11.18. Valeurs de I'enthalpie molaire de mélange du systémaire {Eau (1) + AA
(2)} respectivement a une température de 298.15aK dt 313.15 K (b). (Points
expérimentaux m [ce travail] et le modéle R-K : ligne continue).

Pour la température 298.15 K, nous observons dengszpour I'enthalpie bien distinctes
(une zone a des valeurs négatives et une zone \atBirs positives). A des concentrations
fortement diluées @x< 0.04), une réaction exothermique a lieu. Ce gystea un
comportement semblable a celui de deux autresrsgsté&tudiés {Eau + AAc} et {Eau +
AP} : un maximum est obtenu pour une fraction rivelan acide acrylique variant de 0.7 a
0.6. Par contre, la valeur maximale de I'enthalpiesurée augmente d’'une maniere
remarquable : 728 J/mol a 298.15 K, 820 J/mol a.1BX et 980 J/mol pour une
température de 323.15 K. L’effet de mélange es$ phportant que celui observé pour le

systéme {Eau + AAc} mais légérement inférieur aucdl systéme {Eau + AP}.
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Figure 11.19. Valeurs de l'enthalpie molaire de mélange du systéfiBau(l) +AA (2)}
respectivement & une température 323.15 K. (Pekgsrimentaux m [ce travaillet Modele R-

K : ligne continue).
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Les parametres du modéle Redlich-Kister [45] p@présenter ce systeme binaire sont
donnés dans le tableau 11.15. Les valeurs de langtton Objectif ¢) » sont assez

importantes pour ce systeme binaire (entre 22.786,800).

Tableau I1.15. Valeurs des paramétres du modeéle R-K [45] pouydeesne {Eau + AA}.

T(K) A 1 A2 A3 A4 A5 c %

298,15 2440,28 - 1491,48 1496,39 -1769,93 0,00 6622,

313,15 3132,42 - 1080,62 1702,84 2510,63 - 3593,87 24,12

323,15 3356,48 154,90 2889,44 510,56 - 795,34 45,80
1.1.3.4. Mélange binaire constitué de deux acides carboxyligs

Les mesures des enthalpies molaires d’excés d&sy®s binaires {AAc + AP} et {AAC +
AA} ont été effectuées pour une température de2ZD8,. Les données expérimentales sont
représentées sur la figure 11.20. Dans le cas dteBye binaire {AAc + AP}, les résultats
sont compares avec ceux publiés par Gallego {(32jobserve que les courbes obtenues sont
symétriques pour les deux systéemes, c’est-a-dire kgnthalpie molaire d’exces est
maximale pour un mélange équimolaire. Les deuxegayss binaires présentent des faibles
valeurs d’énergie molaire d’exces. Les parameétoes [@s systéemes binaires {AAc + AP} et
{AAc + AA} a 298,15 K obtenus a l'aide du modele- sont présentés dans le tableau
[1.16. Un polyndme a cing parametres est nécespaine représenter le binaire {AAc(1) +

AP(2)} et un polynéme a trois parametres pour teabe {AAc(1) + AA(2)}.

50 4

(a)

hE(Tfmol)

x1

Figures 11.20. Valeurs de I'enthalpie molaire d’excés respectivehp®our les mélanges binaires
{AAc(1) + AP(2)} (a) et {AAc (1) + AA (2)} (b) & T= 298.15 K. (Points expérimentales [ce
travail] m [42] et Modéle R-K : ligne continue).
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Tableau 11.16. Valeurs des paramétres du modéle (R-K) pour lesyes {AAc + AP} et
{AAC + AA} & 298.15 K.

Systeme binaire A A, As Ay As 6%
AAC + AP 284,53 -35,41 -301,44 627,23 -380,99 216,
AAC + AA 120,63 - 60,59 - 18,66 0,00 0,00 0,50
[.2. Mesure des volumes molaires d’exces

La connaissance des propriétés volumiques est atila compréhension des diverses
interactions moléculaires [46-47Pour cela, la détermination expérimentale du volume
d’exces sert en particulier a comprendre commenitrielécules interagissent au sein d’'un
mélange. Ces mesures pour les systemes contersigbagosés polaires sont nécessaires

pour développer des nouvelles corrélations outénsd’état.

[11.2.1.  Rappel théorique

Rappelons que le volume molaire5j\peut étre obtenu & partir de I'expression suant

VE = XM +3xM,  xM, XM,

[11.36]
P R

Avec :
- (xq) et (%) sont les fractions molaires des corps purs ({2)et
- (My) et (M) représentent les masses molaires des corpsipues ().
- (py) et (p2) sont les densités des corps purs (1) et (2).

Le volume expérimental est lissé en utilisant l'e@gsion de Redlich-Kister [45] :

Ve =X (L= X)) ARX-1)7 [11.37]

Dans laquelle :
- (Xp) représente la fraction molaire du composé (1).
- (A)) sont les parametres d’ajustement obtenus paéthode des moindres carrés.
- (k) est le degré de polynbme considéré.

La déviation standara] est calculée a partir la relation :
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(\/mesure_vca)
{Z R } [11.38]

(N) étant le nombre des points expérimentaux.

Tableau I1.17. Températures des mesures expérimentales des whime&es.

Systeme hinaire Températures de mesure [°C]
Eau + AAc 25, 40, 50
Eau + AA 25, 40,50

[l1.2.2.  Dispositif expérimental
Le dispositif utilisé est un densimétre a tube anitra haute précision de type « Anton Paar
601 »[9] avec une unité de contrdle comportant une cetlalenesure de type « DMA601 ».
L’élément principal de ce type de densimetre estuloe en U dont les deux extrémités
(entrée/ sortie du fluide) sont fixées dans une masse inileobe principe de mesure est
basé sur la détermination de la période d’osailiatiie la partie du tube, soumise a une

excitation électromagnétique (figure 11.21).

En fait, la cellule de mesure est constituée dubet borosilicaté. Le tube vibrant posséde
une double paroi dans la quelle circule un fluilerinostaté qui permet de mettre en
equilibre thermodynamique en quelques minutes olattles par une sonde de résistance
placée dans un puit thermostatiqgue. Un dispositiftéflon est raccordé a la cellule pour

permettre les injections des produits.

s

. = .
Excitaton Enindef Sortie
magnétioue o= o Fluide

Figure 11.21. Schéma de principe du densimetre a tube vibrant [9]

Remarque

La précision théorique de ce dispositif est d&glént, mais dans la pratique, pour une

stabilité thermique de 0.01 K, la précision obteasiede I'ordre de IWy/cnt.
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[11.2.3.  Validation du dispositif expérimental
Afin de valider le dispositif expérimental utiliséious avons déterminé les volumes
molaires d’excés du systéeme binaire {Eau + AAc}98B,25 K. Nos points expérimentaux
ainsi que ceux publiés dans la littérature [48]tsegroupés dans le tableau 11.18. Il ressort

de ce tableau que les valeurs sont comparables.

Tableau 11.18. Valeurs expérimentales et de la littérature desmeks d’exces du systeme
{Eau + AAc} a 313.15 K.

Valeurs publiées [48] Valeurs mesurées Erreur relative
X, VE (m*mol) 10° X4 VE (m*/mol) 10°
0,0258 -0,1725 0,0269 -0,1498 0,15
0,3706 -1,1066 0,3771 -1,0484 0,05
0,7311 -0,9447 0,7267 -0,9252 0,02
0,8859 -0,5380 0,8851 -0,5433 0,01
0,9253 -0,3801 0,9378 -0,3205 0,18

[11.2.4. Reésultats et discussion
L’ensemble des resultats expérimentaux pour leisyes étudiés est présenté en annexe
A.ll. Nous donnons dans ce qui suit les principaésultats obtenus et les commentaires

correspondants.

Systeme {Eau + AAc}

Une série de mesures a été effectuée pour le éinEr{Eau + AAc}. Les figures 11.22 et
[1.23 regroupent les points mesurés dans ceitravesi que ceux publiés dans la littérature
[48-49]. Les volumes molaires d’excés calculés soé@fjatifs sur toute la gamme de
composition indiquant de trés fortes interactioméree 'eau et I'acide acrylique et une
contraction du volume. En outre, la valeur absaluevolume molaire d’excés pour le
binaire {Eau + AAc} augmente avec la températures lcourbes du volume d’excés en
fonction de la composition d’eau sont symétriquBsur les trois températures, nous
observons un extremum a une composition molaireaeide 0.5. Les paramétres du modéle
de R-K listés dans le tableau 11.19 permettent boane représentation des volumes

molaires d’excés du binaire {Eau + AAc}.
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X

0z O% 02 04 0s 08

20,4 -
g (b)

1,4 -

Figures 11.22. Volumes molaires d’exces du systéeme {Eau(l) + 2Ncé 298.15 K(a)et 313.15
K(b). (Points expérimentaux/ce travail] ,m [48] , A [49] et Modele R-K : ligne continue).

Figure 11.23. Volume molaire d’excés du systéme {Eau(l) + AAQ} (8t a 323.15 K. (Points
expérimentaux*{ce travaillm [48] et Modele R-K : ligne continue).

Tableau 11.19. Valeurs des paramétres du polyndme R-K [45] poardgstemes {Eau +
AAc} et 298.15 K.

T (K) A, A, As A, As As 6%
298,15 -4,4275  0,2763 -1,134 0,4761 0 0 2,127
313,15 -4,897 -0,349 -0,013 -0,198 0 0 2,410
323,15 -5,375 -1,062 -0,139 0,896 -0,076 2495 95,7

Systéme binaire {Eau + AA}

Le systeme binaire {Eau + AA} est un binaire clénglde procédé de purification d’acide
acrylique. Les données relatives aux grandeurscd®xorrespondantes sont inexistantes
dans la littérature. Les figures 11.24 (a, b etreprésentent les valeurs expérimentales du

volume d’excés (%) en fonction de la composition d’eauj)xLa variation du volume
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d'excés en fonction de la composition d’eau n’ests psymétrique. Pour les trois
températures, nous observons un extremum a uneositiop en eaule 0.6. L’allure de la
courbe est semblable a celle du binaire {Eau + AAg valeur absolue du volume molaire
d’exces pour le binaire {Eau + AA} diminue avectEmpérature. Le modele de R-K a six
paramétres permet une bonne représentation du eollexces du systeme binaire {Eau +
AA}. Le tableau 11.20 liste I'ensemble des valedes paramétres du modele de (R-K).

0 . . . . X1|: 0,1 - X1
02 0 02 04 06 02 0l ; 02 04 06 08
0.4 - S 037y
— } i}_nj | +
06 - = -0,
=
;E_D,g _ (ﬂ) | E 0.7 - l (b)
= A
1 209 '
12 -1.1
1,4 - 13
0,1 - X1
DlaNg oz 0.4 0.6 0.3 1
e 037y |
=
205 © .
re 0,7 -
B
e-0,9 -
1,1 -

Figures 11.24. Volume molaire d’excés du systéme binaire {Eau(1\A (2)} respectivement a
298,15K (a); 313,15K (b) et 323.15 K(c). (Pointpé&rimentaux ¢ [ce travail] etModele R-K: ligne
continue).

Tableau 11.20. Valeurs des paramétres du polyndme R-K [45] pobiriaire {Eau + AA}.

T(K) ' A, As A, As As 6%
298.15 -5,409 -0,442 0,286 1,731 -0,969 -3,132 98,3
313.15 -5,265 0,779 -0,513 -0,731 3,136 3,232 12,6
323.15 -4,505 -2,099 0,051 -0,31 -4,181 -3,52 30,56

V. Conclusion

Ce chapitre constitue une base de données expéalmealative aux systemes étudiés. En

effet, nous avons déterminé les données d’équiliorgde-liquide pour quatre mélanges
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ternaires {Eau + AA + Solvant} a une températurastante de 298,15 K et a la pression
atmosphérique afin de comparer ces différents atdvdes résultats expérimentaux obtenus
sont corrélés en utilisant les deux modeles deficamfts d’activité NRTL et UNIQUAC :

les résultats obtenus sont satisfaisants.

Nous avons évalué également, les mesures publiéeséquilibres liquide-vapeur, en
particulier, ceux qui contiennent de I'acide aaqyk tels que les mélanges {Eau + AA},
{AA + AAc} et examiné les données relatives au méea {AP + AAc}. Des parametres
d’interactions binaires des deux modeles de coeffis d'activite (NRTL-HOC) et
(UNIQUAC-HOC) sont obtenus en faisant I'ajustemeniniquement sur des données

experimentales.

Ainsi, nous avons contribué a I'établissement Ber@richissement d’une base de données
expérimentale relative aux grandeurs d’exces (duitha’exces et volume d’exces) et des
diagrammes d’équilibres entre phases pour lesmmgste&contenant de I'acide acrylique. Ces
données expérimentales seront d'une grande utip@ur I'étude des modeles

thermodynamiques, présentée dans le chapitre lll.
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IV. Nomenclature

Symboles latins

a,b et c : Parametres d’intéractions binaires
Activité
Fugacité
Enthalpie molaire (J/mol)
Pression (Pa)
Constante des gaz parfaits (J/mol.K)
Température (K)
Volume molaire (ffmol)
Fraction massique liquide
Fraction molaire en phase liquide
Fraction molaire en phase vapeur

<Xs<-Hm$mUVTTTO

Symboles grecs
A Différence/écart
Y Coefficient d’activité
0! Coefficient de fugacité
n: Paramétre d’association de Hayden ebaiell
p: Densité molaire (kgfn
o

Déviation standard

Abreéviations
AA . Acide acrylique
AAC : Acide acétique
AP : Acide propanoique
ELV: Equilibre Liquide-Vapeur
ELL : Equilibre Liquide-liquide

HOC : Hayden et O’connell

NRTL Non-RandomTwo Liquid Model
MIBK : 4-Méthyl-2-pentanone

UNIQUAC: Universal Quasi-Chemical Approach

Exposants
E: Exces
gaz: Phase gaz
lig : Phase liquide
sat: Saturation
vap : Phase vapeur
Indices
c: Critique
i Constituant
H: Hand
mix : Mélange
oT: Othmer-Tobias
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Chapitre 111

Modélisation

thermodynamique
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La qualité des résultats de simulation d’'un procésiéfortement liée au choix du (des),
modéle(s) thermodynamique(s) utilisé(s) pour ladiptéon et le calcul des propriétés

thermodynamiques des constituants présents danedédé étudié.

Les domaines d’application de ces modéles thermadigues sont généralement limitées
a cause de plusieurs contraintes telles que laepcésde phénomeénes liés aux propriétés
physico-chimiques des constituants et de leurs ngéka souvent complexes (azéotropes,
dimérisation,...), des conditions opératoires (térafures et pressions tres faibles ou trop

élevées), de la présence des impuretés dans lggsém etudiés, etc).

L'objectif de cette partie de travail est de déteer des nouvelles valeurs pour les
paramétres d’interactions binaires et de les gtildans certains modéles thermodynamiques
existants afin d’améliorer leurs performances dangrédiction et le calcul des propriétés
thermodynamiques, et plus particulierement lesdgars de mélanges et des équilibres entre

phases des mélanges contenant des acides carloesyliq

Pour la détermination des nouvelles valeurs deanpetres relatifs aux systemes étudiés
sous formes de corps purs et de mélanges, nouss affectué une série de mesures
expérimentales des propriétés non disponibles dmngtérature, a savoir : le volume

d’exces, I'enthalpie d’exces et des données dlisgaientre phases (x-y a P et T donnés).

A partir de ces résultats présentés dans le ebaitnous avons calculé les valeurs des
parametres qui sont introduits dans les modelesmibdynamiques choisis : les équations
d'état PC-SAFT [1-2] et le modéle thermodynamiquBlIQUAC [3] associée a la
corrélation de Hayden et O’Connell [4]. Des caladsmparatifs sont effectués pour tester la

validité de ces équations ainsi ajustées.

I. Etude comparative des modéles thermodynamiques apglés aux

mélanges contenant des acides carboxyliques

Dans ce paragraphe, nous présentons les rediiliais étude comparative des équilibres
liquide-vapeur de divers systemes binaires conteti@ I'acide acrylique et/ou divers sous-
produits majeurs obtenus lors de sa synthese tel$'@pu, I'acide acétiqgue (AAc) et l'acide
propanoique (AP). Au niveau fondamental, ces esyes présentent également une
difficulté particuliere a cause de I'existence gagnomenes de dimérisation et d’association
qui éloignent sensiblement la phase vapeur du reodal gaz parfait méme sous des

pressions modérées.
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I.1. Modeles thermodynamiques sélectionnés

Les modeles retenus dans notre travail, sont dags@&ralement suivant deux approches :

« I'approchesymétrique ¢-¢),

* ['approche dissymétrique-p).

1.1.1. L’approche symétrique (¢-9)

Rappelons que dans cette approche, le méme nibeééteodynamique représente a la fois
la phase liquide et la phase vapeur, en prenanineoraférence le gaz parfait pur. La relation
d’équilibre liquide-vapeur s’écrit sous la forme :

X' =ya" [1.1]
Avec :

* (X)) et (y) sont respectivement les fractions molaires dustitwant (i) en phases
liquide et vapeur.
o (0", (¢'®) sont les coefficients de fugacité du constitu@ncalculés avec la

méme eéquation d’état utilisée simultanément exses liquide et vapeur.

Notons que cette approche est plutdt réservée #Huides a hautes pressions.
Cependant, il peut étre intéressant de l'utiliseus basses pressions. En effet, de
nombreuses équations d’état contiennent un terntlisant les associations moléculaires,
par exemple I'équation d’état SAFT [5-6] qui a éfipliquée a des systemes contenant des
molécules polaires telle que I'acide acétique [1FPFr contre, I'implantation de ces modeles
dans les simulateurs de procédés commerciaux (ABpes1™, Prosim, Proll...) est encore
en phase de développement. Aussi avons-nous prédtiéser I'équation d’état cubique de
Peng-Robinson [7], plus répandue, méme si ellet pas vraiment indiquée dans le cas des
composés associés. Cette équation nécessite ¢ajast des parametres d’interactions
binaires (), censés représenter les interactions entre lesiw@ms (i) et (j) d’'un binaire,
sur des données expérimentales d’équilibre liquajgeur. Le paramétre j(kest exprimé

sous la forme :
kij =A+ B/T [111.2]

ou (A) et (B) sont des coefficients ajustés powqgele mélange binaire étudié.
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1.1.2. L’approche dissymétrique - o)

Il est a noter que cette approche classique ag@igour les pressions modérées consiste a
choisir une équation d’état pour la phase ganenadeéle d’activité pour la phase liquide.

Dans notre cas, la relation d’équilibre entregaises’ecrit :

liq

VP4 (T.P.Y) =X /T PR3 expl] ——dF [11.3]

Dans laquelle :

+ (¢") estle coefficient de fugacité en phaseeuaplu constituant (i).

* (y) est le coefficient de d’'activité du constittié) en phase liquide.

o (P*)est la pression de vapeur saturante du itwanst (i).

o (¢°) est le coefficient de fugacité du constituajp@(ia pression de vapeur saturante.
Le calcul des coefficients de fugacitg)( lié aux phénoménes d’association en phase vapeur
est basé essentiellement sur la théorie chimiqoie ¢hapitre I). Cette derniere rappelons le,
met en évidence le phénomene de dimérisation etfassociation en phase vapeur,

notamment dans le cas des acides carboxyliques :

2 Monoméres = 1 Dimére [111.4]

Les coefficients de fugacité des espéces appar@@dasacides...) sont calculés a partir des
coefficients de fugacité des espéeces vraies (moresnalimeres) en considérant la
constante d’équilibre de dimérisation (travauxAthdott et Van Ness [8]). Les méthodes les
plus répandues, sont proposées par Hayden et Glidahet Nothnagel [9] permettant de
calculer les coefficients de fugacité des espeqgmrentes en phase vapeur notamment
dans les applications complexes. La non idéalitpharse liquide a été évaluée a l'aide de
trois modeles de coefficient d’activité, a savdUNIQUAC [3], NRTL [11] et Van Laar
[10].

Une étude de sensibilité, nous a montré qu’on peuimiter aux parameétres énergétiques

d’interactions binaires obtenus par I'expressionasute :
Tjp = g+t bj/T [111.5]

Les coefficients (g, () sont ajustés sur des données expérimentadesitibre liquide-

vapeur pour chaque binaire étudié.
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Dix modeles différents sont testés : troisdeies de coefficients d’activités associées
respectivement a trois modeles de coefficiemts fdgacité en phase gaz : gaz parfait
(pi=1), Hayden et O’Connell (HOC) [4] et Nothnagel (N)T[9] ainsi que I'équation de Peng-
Robinson (P-R) [7] par I'intermédiare de I'appregdymétriqued-o).

1.2. Résultats obtenus et discussion

Les parametres caractéristiques des divers moagle®té ajustés a l'aide du logiciel
« Aspen Plus™ » [12] sur I'ensemble des données expérimentalesédeilibres liquide-
vapeur et ont été comparés avec les valeurs cakyér ce logiciel lorsque celles-ci sont
disponibles. De sorte, il est possible d'amélidaeralidité des parameétres déja présents dans
le logiciel et de compléter ceux qui manquaient«lieonction Objectif (OF) » adoptée par
« Aspen Plus™» est de type « MAXIMUM-LIKELIHOOD » [13]. Les rékats obtenus
sont présentés sous la forme des écarts relatifee eraleurs calculées et valeurs
expérimentales. Les résultats correspondants aystémes binaires {Eau + AP}, {AAc +
AA}, {Eau + AA} et {AAc + AA} sont rapportés sur ls figures 1ll.1 a lll.14. L’ensemble

des parametres obtenus pour les différents modstaggroupé en annexe A-IlI.

[.2.1. Résultats du binaire {AAc + AA}

Les figures Ill.1 représentent le diagramme de @hatu binaire {AAc + AA} & deux
pressions différentes (P = 101,325 kPa (figurd. .&l). et (P = 6,66 kPa (figure l1ll.1.b)). Ces

résultats sont établis en supposant la phase vaggierpar le modele du gaz parfait.
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(a)

45 T T T T 1

0 02 0.4 0.6 Cl.&n X, 1 0 0,2 0,4 0,6 O,8y x 1
Lr 1771

Figures Ill.1. Diagrammes (T-xy,) d’équilibre liquide-vapeur du binaire {AAc + AAous 101.325
kPa (a) et 6.67 kPa (b). (Points expérimentaul4] ete [15], Modéle UNIQUAC (a) et Van- Laar

(b))

La figure IIl.2 relative au diagramme de phasedase a P = 26,66 kPa permet, de
comparer les résultats obtenus par les 3 modélepeafticients d’activité (UNIQUAC [3],
Van-Laar [10] et NRTL [11]) en phase liquide asgsca la corrélation de Nothnagel [9] en

phase vapeur.

105
100
a5

a0

Tl °C]

85

20

f5 4

Figure 1.2 . Diagramme d’équilibre liquide-vapeur (T-y) du binaire {AAc + AA} sous P = 26,66
kPa. (Points expérimentamx[16] et Modéles du coefficient d’activité)\IQUAC, Van- Laar (ligne
discontinue) NRTL) associés a la corrélation de Nothnagel (NTH)).

Les figures 1l.3 permettent de montrer que I'stlion de la corrélation de Hayden et
O’connell [4] conduit a des tres bons résultatplkase vapeur, meilleurs que ceux obtenus
avec la corrélation de Nothnagel [9] (figure I)l.D’autre part, on peut constater que
I'utilisation des paramétres obtenus par le logigidspen Plus™ » conduit & une grande
imprécision pour le calcul des courbes de rosé@ediulle : le réajustement des parametres

est donc nécessaire.
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(b)

100

35

a0

T[*C]

85

a0

75 75

0 0.2 0.4 0.6 0.8 Xu¥1 1 o 0,2 0.4 0.6 0.8 .

Figures II1.3. Diagramme d’équilibre liquide-vapeur (T-¥%;) du binaire {AAc + AA} sous 26.66
kPa. (Les points expérimentaux:[16], (ligne continue) : les modeles d'activité (LUNJAC(a),
NRTL(b)) associés a la corrélation de Hayden O'@inHOC) et ceux fournis par Aspen Plus (ligne
discontinue)).

Quelgue soit le modele utilisé en phase liquide]QBIC (figure 111.3.a) ou Van Laar [4]
(figure 111.1.b), I'écart entre la courbe d’ébultih calculée et les valeurs expérimentales est
faible. En revanche, la courbe de rosée est maléseptée. Ceci nous oriente vers
I'utilisation d’une autre équation d'état pour lagse vapeur afin de mieux représenter les
phénomenes d’associations en phase vapeur. On qo@stater que le recours a la
corrélation HOC [4] permet d’améliorer la représgion de la courbe de rosée. D’autre part,
le modéle UNIQUAC [3] semble fournir les meilleuésultats.

Les figures IIl.4 présentent également les résuttatenus pour le diagramme de phases en
utilisant I'équation d’état cubique P-R [7] sousyression de 26,66 kPa (figure (Ill.4-a) et
sous la pression atmosphérique (figure (lll.4-bh @eut y constater qu’il est possible
d’utiliser une équation d'état cubique P-R [7] poreprésenter l'allure générale du
diagramme de phases mais que [|'écart observé desrevaleurs calculées et celles

expérimentales est assez important (a titre d’exemyl = 1,02 K etAy; = 0.0458).
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Figures lIl.4. Diagrammes d'équilibre liquide-vapeur (T9%) du binaire {AAc + AA} sous
26.66kPa (a) et 101.325 kPa (b). (Les points erpariaux :e [16], ¢ [14] et Modéle P-R [7] : ligne
continue).

Le probléme majeur rencontré dans ce cas, estlaais® représentation de la température
d’ébullition des corps purs obtenus par I'équattétat cubique P-R [7]. Ceci provient
principalement du choix de la fonctiom)(dans le terme attractif (voir le chapitre 1) gtest
pas capable de calculer correctement les presd®mmapeur saturante des acides acrylique et
acétigue. Une étude préliminaire et un choix jualigide la fonctiofa) devrait permettre de
régler ce probleme. Notons enfin, que les valewes darametres critiques de l'acide
acrylique sont indispensables pour le logiciel s Plus” » [12], qui utilise des valeurs
estimées. Le tableau Ill.1 récapitule les écamsissiques obtenus par I'ensemble des 10

modeles testés lors de la régression des donndadittiérature (voir annexe A-Illl).

Tableau Ill.1. Résultats statistiques des régressions du binac {+ AA} avec les
différents modéles d’activité et pour I'équatioidt de P-R [7].

Modele
thermodynamique [Réf.] OF AT (K) ATIT AP/P AXy Ay,

P-R [7] 0,2280 1,0234 0,0157 0,0024 0,0003 0,0458
UNIQUAC [3]-HOC [4] 0,0697 0,4318 0,0056 0,0011 @ 0,0086
UNIQUAC [3] 0,2452 0,5555 0,0067 0,0015 0,0005 om4
UNIQUAC [3]-NTH [9] 0,2452 0,5555 0,0067 0,0015 00% 0,0490
NRTL [11] 0,2397 0,5355 0,0063 0,0015 0,0005 0,0501
NRTL [11]-NTH [9] 0,2652 0,5563 0,0069 0,0014 0,800 0,0588
NRTL [11]-HOC [4] 0,2280 0,4335 0,0572 0,0024 0,800 0,0458
Van Laar [10] 0,2358 0,6787 0,0074 0,0019 0,0005 0497
Van laar [10]-NTH [9] 0,2573 0,5465 0,0068 0,0014 0004 0,0564
Van laar [10]-HOC [4] 0,2871 0,5493 0,0262 0,0046 0,0002  0,0469
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L’analyse des résultats confirme les tendancesrodsg précédemment, a sa':

hY

- L’'association a une équation d’éla un modéle d’activitéconduit toujours a de

meilleurs résultaten particulielpour la représentation de la phase va|

- Le modeéele UNIQUAC [3] associé a I'expression d’Hagdet O’Connell [4] conduit

des résultats globalement plus satisfais

- Les résultats obtenn utilisant 'équation d’état-R [7], sont les moins bons. En eff
ce modéle est incapable de calculer correctemsntielapératures de bulle des cc

purs.
1.2.2. Résultats du binaire {EaL + AP}

Le mélange binaire {Eau AP} n'est pas fortement associ®uelque soit le modele
coefficient d’activité utilisé (NRTL, UNIQUAC et \i-Laar), une valeur est choisi pour
parametre d’association croisén;,) de la corrélation de Hayden et O’connell [4] éga
2.5. Les figurs 1l1.5 correspondaes aux diagrammes de phasesis lisobare P = 13.33
kPa (figure 1l1.5.a) et aikotherme “= 333,15 K (figure 111.5.b), permiatni de comparer les
résultatsobtenus par les modeles de coefficient d’actiwtan-Laar [10]et NRTL [11]) en

phase liquide et le modéti gaz parfait en phase vap:

90 (a)
85 -

T[°C]
~J
o
-

[ ]

Y ° *

55 - %
S -
50 T T T -I 1 0 T T T T T 1

0 0,2 0,4 0,6 0,8 1 0 0,2 0,4 0,6 0,8
X1)¥1

1
XY

Figures Ill.5. Diagrammes d’équilibre liqui-vapeur (T-x-y;) du binaire {Eau+ AP} sous 13.33kPa
(a) et T=333,15Kb). (Points expérimentai : e [17] A [18] ¢ [19], Modéle NRTL (a) et Ve-Laar
(b): ligne continue)

On peut yconstater que la courbe de bulle est bien reprée par €s modeles d’activi
étudiés. Par contréa phase vapeur n’est pas bien représentée paodelendu gaz parfa

comme dans le cas du binaire précé {AA + AAc}.
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Les diagrammes de phases isobare P =53.33 kPa et isotherme ¢ = 353,15 K sont
rapportés dans les figures IIl.6. L'utilisation ochwdéle UNIQUAC [3] en phase liquide et
la corrélation de Haydert ©'connell [4] en phase vapeur permet d’obtera &is une tre:
bonne représentation des courbes de rosée et te bldu: constatons également g
I'utilisation des paramétres préconisés « Aspen Plus™ » conduit également & des bc
résultats. Ansi pour le binaire {Eg + AP}, le réajustement des parameétres n’est

forcément nécessaire.

(a) 125
120
115
110
105
100
95
90
85 :
80 . . . . | 5 . T T | 1

0 0,2 0,4 0,6 0,8 1 0 0,2 0,4 0,6 0,8 1
' ' ' " XY ' ' ! " XpY1

T(°C)
P (kPa)

Figures 111.6. Diagrammes d’équilibre liqui-vapeur (T-%x-y,) du binaire {Eau+ AP} sous 53.33kPa
(a) et T = 353.15 K (b).Roints expérimentai: ¢ [17], A [18] et Modele UNIQUAC-HOC: ligne
continue).

Les figures IIl.7 présentent les résultats obtezrugitilisant 'équation d’état de-R [7]
pour le diagramme de phassous une pression P = 53.33 kFguife (Ill.7.a) et ous la

pression atmosphériquedtire (I11.7.b)

125 [a] 2a [b:l
120 Y g5 -
115 a0
110 75
ElDE E?D
=100 -
a5 65 -
ag 60
85 55
380 T T T T , 50 T T T T 1
0 0,2 0.4 0,6 0,8 X1,V1 1 0 0,2 0.4 0,6 D'E:'Lir'l"i 1

Figures IIIl.7. Diagrammes d'quilibre liquide-vapeur (TPy;) du binaire {Eau + AP} sous
53.33kPa 4) et 13.33kPa (b),Les points expérimentaux [17] et Euation d'état P : ligne
continue).
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De méme que dans le cas précédant, I'équationtdefa [7] permet de représenter
seulement de maniére qualitative les diagrammeplaeses. Son utilisation conduit a
'apparition d'un azéotrope qui n’existe pas rélm Le calcul des températures
d’ébullition et des pressions de vapeur saturaete abrps purs peut étre amélioré par un
choix plus judicieux de la fonctionx), L'ensemble des écarts obtenus par les 10 modeles
testés lors de la régression sont récapitulésldaableau 111.2.

Tableau Ill.2.  Résultats statistiques des régressions du systéme & AP} avec les
différents modeles d’activité et pour I'équatiotdt de PR [7].

Modéle
thermodynamique [Réf] OF AT(K) ATIT AP/P AXy Ay,
NRTL [11] 0,2096 0,8890 0,0096 0,0027 0,0003 0,0273
NRTL [11]-HOC [4] 0,1775 0,9694 0,0109 0,0028 0,800 0,0201
NRTL [11]-NTH [9] 0,2420 13,1137 0,0926 0,0027 30 0,0191
UNIQUAC [3] 0,2089 0,8605 0,0093 0,0026 0,0003 @Dn2
UNIQUAC [3]-HOC [4] | 0,1706 0,9222 0,0102 0,0027 @03 0,0189
UNIQUAC [3]-NTH [9] | 0,1632 0,8791 0,0096 0,0026 o2 0,0178
VAN Laar [10] 0,2086 0,8995 0,0097 0,0027 0,0002 ,0201
Van Laar [10]-HOC [4] | 0,1439 0,7900 0,0083 0,0024 ,0002 0,0149
Van Laar [10]-NTH [9] | 0,1476 0,7981 0,0084 0,0024 ,00Dm2 0,0155
P-R [7] 0,4054 3,1285 0,0429 0,0076 0,0006 0,0309

L’examen du tableau 111.2, nous permet de faireégsarques suivantes:

- Pour la représentation de la phase vapeur a ldudeodele du gaz parfait, les écarts

des fractions molaireay;) sont considérables (environ : 0,0271 et 0,0273).

- Le modele Van-laar [10] associé a I'expression ¢idtéa et O’Connell [4] conduit a

des résultats globalement plus satisfaisants.

- L’équation d'état de P-R [7] n’est pas capable aleuwder les équilibres liquide-vapeur
pour le binaire {Eau + AP}, étant donné que lesrécanregistrés sont les plus
importants (OF = 0,4054y; = 0,0309Ax; = 0,0006).

- Les paramétres des modéles NRTL [11] et UNIQUAC 48%ocié a la corrélation
d’Hayden et O'connell [4] donnés par le logicieAspen Plus™ » sont également

satisfaisants.
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1.2.3. Résultats pour le binaire {Eau + AA}

Les figures 1.8 et IIl.9 représentent les diagra@s d’équilibre liquide-vapeur sous la
pression atmosphérique et sous P = 10 kPa. Ellesetent de comparer les résultats
obtenus par par I'équation d’état cubique P-R [7]Jes modéles de coefficient d’activité
(NRTL [11], UNIQUAC [3] et Van-Laar [10]) Les valeurs des écarts des tests des 10

modeéles utilisés sont listées dans le tableau I11.3

145 145

135 135 |
125 125
o o
" 11s 115

105 105 -

95 : a5

4 0 02 04 06 08
S .l i

(d)

0 0,2 0.4 0.6 0.8 Xu¥1 1 : 0 0,2 0 0.6 0.8 Xu¥s

Figures 111.8. Diagrammes d’équilibre liquide-vapeur (T3%) du binaire {Eau + AA} sous
lapression atmosphérique (a et b) et 10 kPa (& éPdints expérimentauxa: [20], A [14] e [21]; les
valeurs calculées par les modéles Van Laar (a), INIRT NRTL-HOC(C) et UNIQUAC-NTH(d) :
ligne continue, les résultats obtenus en utiti$es paramétres fournis par Aspen PIug/LE-IG)
(b) et (VLE-HOC) (c) : ligne discontinue).
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Figure I11.9. Diagramme d’équilibre (Ty:) du mélange binaire {Eau + AA} sous 101.325 kPa.
(Points expérimentauxe:[20] A [14] e [21] et Equation d’état P-R [7]).

Tableau Ill.3.  Résultats statistiques des régressions du bindii@u {+ AA} avec les
différents modéles d’activité et par I'équationtdtéde P-R [7].

Modéle
thermodynamique [Réf.] OF AT (K) ATIT AP/P AXq Ay,

NRTL [11] 0,1222 0,5694 0,0069 0,0015 0,0002 0,0190
NRTL [11]-NTH [9] 0,1135 0,5690 0,0068 0,0016 0,200 0,0174
NRTL [11]-HOC [4] 0,1091 0,7749 0,0097 0,0021 0,800 0,0135

UNIQUAC [3]-HOC [4] 0,0930 0,6418 0,0080 0,0017 @03 0,0114
UNIQUAC [3] 0,2108 1,6839 0,0199 0,0048 0,0008 am3
UNIQUAC [3]-NTH [9] 0,0833 0,3711 0,0040 0,0010 o2 0,0133
Van Laar [10]-HOC [4] 0,1103 0,7489 0,0094 0,0020 ,0004 0,0142
Van Laar [10] 0,1124 0,4977 0,0060 0,0014 0,0002 0119
P-R [7] 0,5727 2,2821 0,0346 0,0053 0,0007 0,0262

L’examen de ces résultats confirme les tendancesroées précédemment a savoir :

- Quelque soit le modéle d’activité utilisé, la phigaide est parfaitement représentée
par les modéles d’activité examinés (des écartsfaibles de composition en phase
liquide : (Ax,) variant de 0,0002 a 0,0008).

- L’association du modele UNIQUAC [3] et la corrétatide Nothnagel [9] donne les
résultats les plus satisfaisants pour le binai@fE AA}.

- Il est & noter que les écarts les plus importams$ €nregistrés lors de I'utilisation de
I’équation d’état P-R [7].

[.2.4. Résultats pour le binaire {AAc + AP}

Les figures 111.10 a 11.12 représentent les daagmes d’équilibre liquide-vapeur du

mélange binaire {AAc + AP}. Les figures 111.10-d].L0-c et 1ll.12-a donnent les isobares a
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la pression atmosphérique. Les figures 111.10-b,10-d, 111.12-b et IlIl.11 représentent

respectivement les isothermes 343,15 K et 313,15 K.

Les déviations calculées pour les 10 modeéles tdetésde la régression des données

expérimentales sont regroupées dans le tabledu lIl.

145 - (a)
140

135 -

1] °¢]

130 -

135 -

120 -

J.J.S T T T T }

[ T T T T 1

0 0.2 0.4 0.6 0.& 1
K1Yl

Figures 111.10. Diagrammes d’équilibre liquide-vapeur (T9%) du binaire {AAc + AP} sous
pression atmosphérique (a, ¢) et T=343,15 K (b(Rdints expérimentaux’: [22], ¢[23], « [24],
x[25], A [26], Modéeles NRTL(a,b), NRTL-HOC et UNIQUAC-HOC (c,d)ighe continue et
Valeurs calculées en utilisant les parametres feyrar Aspen (VLE-HOC)(c):ligne discontinue).
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Figure 111.11. Diagramme d’équilibre liquide-vapeur du binairexgPy;) {AAc + AP} a T = 313,15
K. (Points expérimentaux {26] et Modéle Van laar associé a la corrélatiotddgden et O’'Connell :
ligne continue).
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Figures 111.12. Diagrammes d’'équilibre liquide-vapeur (TRy) du binaire {AAc+AP} sous
pression atmosphérique (a) et T=343,15 K (b). (B@rpérimentauxe [23], ¢ [24], X [25] , “[26] et
Equation d'état PR : ligne continue).

Tableau Ill.4. Résultats des régressions du systtme {AAc + AP}cales différents
modéles d’activité ainsi I'équation d’état de P7R [

Modéle
thermodynamique [Réf.] OF AT (K) AT/T AP/P A AY1
NRTL [11] 0,2166 0,5282 0,0035 0,0012 0,0004 0,0290
NRTL [11]-NTH [9] 0,0770  0,3869 0,0027 0,0010 0,00  0,0108
NRTL [11]-HOC [4] 0,0761 0,4122 0,0029 0,0010 0,000 0,0108
UNIQUAC [3] 0,2165 0,5245 0,0034 0,0012 0,0004 8®2
UNIQUAC [3]-NTH[9] | 0,2201 40,4311 0,2132 0,0010 0001 0,0107
UNIQUAC [3]-HOC [4] 0,0760 0,4126 0,0029 0,0010 @ 0,0108
Van laar [10] 0,2029 0,6532 0,0045 0,0016 0,0003 0289
van laar [10]- NTH [9] 0,0790  0,3944 0,0027 0,0010  0,0001 0,0113
Vvan laar [10]-HOC [9] 0,0751  0,4026 0,0028 0,0010  ,0001 0,0111
P-R [7] 0,3243 12,4518 0,0677 0,0017 0,0003 0,0244

L’examen de ces résultats nous permet de fairedesnentaires suivants :
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- La phase vapeur n'est pas bien représentée pamntlen du gaz parfait ce qui
nécessite une association avec une corrélatioraglagstée pour mieux la représenter.

- De méme que dans le cas des binaires précedageation d'état P-R [7] permet
uniquement de donner l'allure des diagrammes degshd e calcul des températures
d’ébullition et des pressions de vapeur saturaete abrps purs doit étre amélioré

pour permettre une représentation plus satisfasant

- Le modele NRTL [11] associé a I'expression de Natjel [9] conduit aux résultats

globalement les plus satisfaisants.

- Les valeurs des parametres des modéles NRTL [LUNGQUAC [3] associé a la
corrélation d’Hayden et O’connell données par «eksPlus™ » conduisent a des

représentations correctes des diagrammes d’equéiire phases liquide-vapeur.

En guise de conclusion, cette étude préliminaingsraopermis d’examiner certains modéles
thermodynamiques utilisés pour décrire destesyss contenant des especes associées ou
polaires (Acides carboxyliques, Eau) rencontréeasdie procédé de synthese et de
purification de I'acide acrylique. Ces résultatenttent qu’il est préférable d'utiliser le
modéle de coefficient d’activité UNIQUAC [3] grhase liquide couplé avec I'équation
d’état d’'Hayden et O’connell[4] en phase vapeur.cOeplage d’équations d’état permet de

calculer correctement les coefficients de fugad#e especes polaires ou associées.
Dans ce qui suit, nous allons en particulier :

- déterminer les parametres du modéle UNIQUAC BPC [4] a partir des nouvelles
mesures expérimentales effectuées et vérifier esti capable de calculer correctement

simultannement les équilibres entre phases eblesilités relatives,

- tester la possibilité d’'appliquer I'équation dietde type SAFT (PC-SAFT) [1-2] qui
contient un terme d’association moléculaire étanng que I'équation d’état cubique P-R
[7] présente des limites lors du calcul a des jpvassmodérees, des équilibres liquide—

vapeur pour les acides carboxyliques.
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[I. Détermination des nouvelles valeurs des parametred’interactions

binaires

1.1. Equation d’état PC-SAFT

Au cours de ces derniéres années, plusieurs tradaurecherche ont été consacrés a
'amélioration des modéles thermodynamiques usligbur les systemes contenant des
mélanges complexes opérant a des pressions modétéeni ces travaux, nous citons
I'amélioration apportée par Wertheim [27-28] auxu&ipns d’état cubiques basées sur
I'approche thermodynamique symétriggeq), en introduisant un nouveau terme pour tenir
compte des phénomeénes d’association. D’autres uxaya9-34,85-89] ont conduit en

particulier a I'amélioration des équations diétdilisés pour la modélisation des équilibres

entre phases des mélanges contenant des acides\dayles.

On se limite dans cette partie a la présentatioa k&tude d’'une variante des équations
d'état PC-SAFT [1-2], trés utilisée actuellementnslal’étude des mélanges d'acides
carboxyliques. La détermination des valeurs depaeametres sera effectuée en deux étapes :
la premiere sera consacrée a la détermination alegngtres correspondants aux corps purs,

la deuxieme portera sur la détermination des peir@s d’interactions binaires des mélanges.

L’équation d’état PC-SAFT [1-2] est généralementrilé sous forme des contributions
microscopiques d’énergie résiduelle libre de Helitzhpa ). Son expression générale est
[37]:

'éres — ahc +'édisp+aassoc [111.6]

Dans cette expression, les exposants (hc), (disgassoc) désignent respectivement les
contributions de la chaine de sphére dure (termeétirence), de la dispersion et du

phénomeéne d’'association. Les différents termesette équation ont déja été présentés dans

le chapitre 1.

Pour pouvoir utiliser cette variante de I'équatiétat PC-SAFT [1-2], il est indispensable

de déterminer les valeurs des parametres illustréka figure 111.13, soient :

- le nombre de segment)(
- le paramétre d’énergie de segmefit)(

- le diamétre de segment)(
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- I'énergie d'associatiore(®/k),
- le volume d'association {R).

cof

Figure 111.13. Schéma explicatif des différents paramétres oargent I'équation d’état PC-SAFT
[1-2].

AB

hs ,KAB

- J
Y

m segments

Remarques :

i. Les parameétresy( ¢/k, o, €%, k*®) sont nécessaires pour accéder aux propriétés
thermodynamiques des corps purs telles que la tdepsila pression de vapeur
saturante. Dans une premiere approximation, lesnpetres de I'équation d’état PC-
SAFT [1-2] peuvent étre estimés a partir des domndes pressions de vapeur

saturante pour chaque corps envisage.

ii. Les lettres (A) et (B) sur la figure 111.13 désigie respectivement les deux sites
associés dont les valeurs sont données dans I'anAdd. Dans ce travail, nous
avons retenu le schéma d’association de type « 2Bcemmandé par Huang et
Radosz [34]. En général, la méthode de calcul peuype d’'association est capable
de décrire en méme temps la réaction chimique «omere - dimere » et le

processus de dimérisation en phase vapeur [1-2415,

Les regles de mélanges utilisées pour calcéien et (J; ) sont :

o =———7 [1.7]

g = J&e -k, ) [111.8]

ou (K;) est le paramétre d'interaction binaire.

Les regles de mélanges proposées par Woklda@andler [36-39] pour obtenis(® )

et (k*®) sont :
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£hB = %(gAB veh®) [11.9]

— 3
kABl :,lkABikAlBl [050_0-|(_7'_-J0_ J [|||:].0
. ( i j)

[1.L1.1. Détermination des parametres des corps purs

Pour déterminer les valeurs des parametres dedtip d'état PC-SAFT [1-2] de chaque
corps pur étudié (Eau, AA,...), nous avons utilise fésultats présentés dans le chapitre II.
Les calculs ont été effectués en se référant @clammmandation de Huang et Radosz [34] qui
consiste a fixer les valeurs des deux pat@se énergie d’associatiog’"’) et volume
d’'association k"*®) aux valeurs caractéristiques de l'acideétigae [34], soient :¢*® =
3044.4 K etk”®=0.075550A°° et de déterminer les valeurs de trois autres perasé,
elk et p) a partir des données expérimentales des corps gguminimisant la « Fonction
Objectif (OF) » donnée ci-apres :

OF = Z"E( R - Fi’sama'jz [I.11]
=

sat,exp
R

Le tableau III.5 présente pour ces corps pursyddsurs calculées des différents parameétres
ainsi que les écarts enregistrés en comparaison @es travaux similaires obtenus par

d’autres chercheurs [40-41].

Tableau IIl.5.  Valeurs calculées des parametres de I'équatiématdPC-SAFT [1-2] pour
les corps purs étudiés.

Corps pur o € H KAB "Bk OF [Réf.]
AAc 38.582 211.59 13.403 0.07555 3044.4 2.21 [Noteail,
40,41]
AP 33.900 204.7 25.200 0.07555 3044.4 0.72 [Notreail]
AA 38.500 180.2 28.900 0.07555 3044.4 2.41 [Natedil]
Eau 30.007 366.51 10.656 0.034868 2500.7 - [40]

L’examen des résultats obtenus, nous conduit @ keérremarques suivantes :

* Les valeurs du volume d’association) (de 'AAc et de I'AA sont presque
identiques. Par contre, les valeurs du nombreegenent () et de I'énergie du

segmentg) sont différentes pour les trois acides étudiés.

-123-



[l - Modélisation hermodynamiqu

* Les pourcentages des écarts enregistrés montrentban accord etre les valeurs
obtenues a partir des données expérimel et celles estiméesl’écart maximurr
étant de 2.41 %.

* Les valeurs des paramétres ainsi obtenues ont tdi€ees pour déterminer I
variations des pressions de vapeur saturante gdasiepr: valeurs de températt
comme le montreeks figures 11116 et 11l.17. on y constate, grarticulier une bonn

concordance entre les valeurs expérimentaleslescalculées.

Avec la procédure d’ajustement des paramétressds, les propriétés critiques des
constituants ne sont pas respectées (puisqu’'ebesont pas inclues dans « Fonction
Objectif »servant a I'ajustement de ces paramée : c’est I'un des principaux innvénients
de I'équation d’état SAFT [2]. Une fois les paramétres obtenus,desndeur critiques (T,

Pc, Vc) peuvent étre calculées par résoll du systeme d’équations suiv :

EDw)=0

oP
(W)ZT (v.)=0
[111.12]
Il convient alors de vérifier e les valeurs calculée® sont pas trop €loignées des val
expérimentalesl.es valeurs des températuresdespressions critiques calculées a l'aide
I'équation PC-SAFT [12] son regroupées dans le tableau Il1.6.

(a) (b)

LnP/kPa
LnP/kPa

0015 0002 00025 0003  0,0035 0.002 0.0025 0.003 0.0035
(1T K] (T[]

Figures Ill.14. Variation deLn (P) vs (/T) de I'AAc (a) et de I'AP(b). Résultats P-SAFT : ligne
continue et Données expériment : ¢ [42], A [43], A [44] ete [45]).
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Figure 111.15. Variation de Ln (P) vs (1/T) de 'AA. (Résultat€FSAFT : Ligne continue, Données
expérimentalesm [48] et¢ [47]).

Tableau Ill.6. Valeurs des propriétés critiques (Tc et Pc) etadteinpérature d’ébullition
(Tb) en utilisant I'équation d’état PC-SAFT []-2

Valeurs calculées par PC-SAFT Littérature [Réf.]
Corps pur
Tc (K) Pc (atm) Ty (K) Tc(K) P(atm) Ty (K)

A Ac 618,83 75,1838 392,04 594,786 [48] 57,862 [48]391,05 [49]
AP 619,69 62,9558 414,19 603,96 [50]  41,000[51] ,32@419]
AA 578,83 32,0849 414,43 615,00[49] 55,8599[49] 4549]
Eau 675,38 293,2643 373,27 647,13[49] 217,666[49]73,B5[49]

Les résultats obtenus permettent de faire les caortaines suivants :

» L’équation d'état PC-SAFT [1-2] est capable d'ewti les températures d’ébullition
avec une bonne précision en comparaison avec leargaexpérimentales (un écart
maximal de I'ordre de 1,01 K).

e L’équation détat PC-SAFT n’est pas recommandée r pdastimation des
températures et des pressions critiques des caorgsepudiés : des écarts importants
sont observés par rapport aux valeurs de la littegd48-49]. Ceci peut étre expliqué
par le fait que les températures utilisées poastifnation des parametres de

I’équation sont inférieures a 1,2 g[R.a].

11.1.2. Détermination des parametres des mélanges

Nous donnons dans le tableau 1ll.7, les valeues mhramétres des interactions binaires
(kj) de I'équation d’état PC-SAFT [1-2] calculées partir des données expérimentales
relatives aux équilibres liquide—vapeur (ELV) (vde chapitre 1) en minimisant la

« Fonction Objectif (OF) » donnée par I'expressaivante :
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OF — _Z( exp cal (yexp ycal )2 + (Texp _Tcal ) [|”13]
Xexp Xexp Texp
Tableau III.7. Valeurs des parameétres d’interactions bin. (kj) de I'équation d’éta
PC-SAFT [1-2].
kij k“
Mélange binaire Isobare OF Isotherme OF
P =101,325 kPa
Eau + AAc -0,111 3,79 -0,152 7,13
(T = 30315 K)
Eau + AP -0,042 13,2 - -
Eau + AA -0,163 16,32 - -
AAc + AP 0,021 4,76 -0,018 0,74
(T = 31315 K)
AAc + AA 0,011 4,21 - -

Les diagrammes des équilibres liqi—vapeur des mélanges étudiés { + AAc}, {Eau +
AA}, {Eau + AP}, {AAc + AA} et {AAc + AP} sont représentés danss figures 111.16 a
[11.22. Lesvariations a pression atmosphériqus volatilités relativeso,) pour les mélanges
{Eau + A Ac}, {Eau + AP} et {fEau + AA} sont donnéedans la figure 1123. La figure
[11.24 illustre les tendances de la volatilitélative pour le systeme binaircEau + AAc} a
trois températures difféerentes = 293,15 K, T= 412,6 Ket T = 5@K.

400 - 420

410

400

<

390

380

370
Figure 1l.16. Diagramme  d’équilibri Figure 1ll.17.  Diagramme d'equilibre
liquide-vapeur (T-xy,) du binaire {Ea + A liquide-vapeur (T-xy:) du systeme binaire
Ac} & P=1,013 bar.Roints expérimentau;e {Fau+AP} ~a P=013 bar. Points
[52], m [53], [54], * [55] et Modéle P« expérimentaux» [17], ¢ [56], A [57], * [58]
SAFT: ligne continue, }&-0.111). et Modele PCSAFT: ligne continue, j=-

0.042).

-126-



[l - Modélisation hermodynamiqu

5 -
._1_ -
=
£
a3
4
2- T T T T 1
0 0,2 04 0.6 0.8 1
0 02 04 06 08 .
XY =Y
Figure  111.18. Diagramme  (T-X3-y1) Figure 111.19. Diagramme d’équilibre

d’équilibre liquidevapeur du systéme binail
{Eau+AA} a P=1013 bar. (Points
expérimentaux: [14], e [20],”* [59] et Modele
PC-SAFT : ligne continue,;k-0.16%).

liquide-vapeur (P-¥y;) du systéme binaire
{Eau+AAc} a T=30315 K. (Points
expérimentauxs [60] et Modéle P-SAFT :
ligne continue, k= -0,159.

115 - 420 -
410 "
410 -
'_|4US. . ”
v 4,
=400 - 100 4
395 4
390 -
390 4
385 I I I I I 380 T T T T 1
0 0.2 0.4 0,6 0.8x,y, 1 0 0.2 0.4 0.6 0.8 ¢ /1
Figure  111.20. Diagramme  (T-X1-Yyy) Figure  111.21. Diagramme  (T-X1-Yyy)
d’équilibre liquidevapeur du systen d'équilibre  liquidevapeur du  binair
{AAc+tAA} a P=1,0044 bar. (Points {AAc+tAP} a P=10133 bar. (Points
expérimentaux : e [14], *[59] et ligne expérimentauxs [41], * [25] et Modéle PC-

continue: Modele PGAFT: ligne continue
k”=0011)

SAFT: ligne continue, &0.02J).

-127-



[l - Modélisation hermodynamiqu

P[P a]

0 04 02 03 04

05 05 07 08

09 %n¥

Figure 111.22. Diagramme d’équilibre liquic-vapeur (P-xy1) du systeme {AA + AP} a T=313,15
K. Points expérimentaux: [61] et ModelePC-SAFT: ligne continue,;&-0,018.

"l|‘ -
3 -
6 - _‘“:\
- ® .. ®
o 57 d /‘;__.—\" e g
v =
5, A%C L ¢ g
5 . o || 2
= P =2 1
= 3 A e R
= s [=]
s ;o' =
24 P, ° ® ®
° [ ]
1 _"
0 T T T T T 1 '] T T T T 1
8] 0,2 04 0.6 0.2 1 0 02 0,4 0B 08 1
X1 X1
Figure 111.23. Volatilités relatves des Figure  1l1.24.  Volatilitts  relatives

binaires{Eau + AAc} [55], {Eau + AP} [56]
et {Eau+AA} [20] a pression atmosphériq
Points expérimentaux ;¢ et les valeur
prédites en utilisant le modéle -SAFT :
ligne continue.

expérimentales carrés ¢ volatilités relatives
calculées ligne continue, P-SAFT pour le
binaire {Eau + AAc} a différentes
températuresT=29315 K [62], T=412,6 K
[63] et T=502,9 K [63]

A partir du tableau 111.7 et des figurelll.16 a 111.24, nous pouvons faire les remaes

suivantes :

. Pour I'ensemble des mélanges étudiés, les valeess pdramétres d’interactio

binaires (lfy sont inferieures a l'unité en valeur absolue. Resimmélanges binaires {Eau

acide carboxylique}, les valeurs estimées ¢;) sont négativesceci peut étre imputé a

présence d'un composé polaire dans le mélange @aws : c’est I'eau). Par contre, I

valeurs de (K sont positives

carboxyliques.

pour les mélanges binaires formpés deux acide
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. Les parametres d’interactions binaires de deux mgés {Eau + AA} et {AAc + AA}
n'ont pas pu étre déterminés que pour la pressimonspherique. Ceci est dd, en particulier,
aux difficultés d'accés aux données expérimenttitisss au caractére instable de I'AA.

. Pour les équilibres liquide — vapeur, des écartdade Fonction Objectif (OF) »
inférieurs a 5% sont observés pour les mélanges {EA Ac}, {AAc + AA} et {AAc +
AP}. Par contre, ces écarts sont plus élevéd3 %)pour les mélanges {Eau + AA} et {Eau
+ AP}, ce qui constitue dans ce cas une lindtetilisation de I'équation d’état PC-SAFT
[1-2].

. Dans le cas des mélanges binaires {Eau + AP} eu{EaAA}, les écarts sur les
fractions molaires calculées en phases liquideapeur sont supérieurs a 10 %. lls peuvent
étre expliqués par le fait que le parametre d’axtgon (k) est supposé constant pour les
deux mélanges étudiés. Pour réduire ces écaftajdlait tenir compte par exemple de la
variation des parametres d'interactions binairgs @vec la température.

. Pour le mélange {Eau + AAc}, I'équation d'état P@JIST [1-2] donne pour la
volatilité relative des valeurs avec une précisigariant de 3 % a 16 %. Pour ce méme
mélange, Breil et al. [32] utilisant I'équation thé CPA [30-31] obtiennent des écarts plus
faibles, variant de 3 % a 6 %.

En guise de conclusion, les nouvelles valeurs desnpétres des corps pucs €, 1, K*®) et
celles des parametres d’interactions binairgy e I'équation d’état PC-SAFT [1-2] ainsi
déterminés ont été testés sur des systemes contdemmacides carboxyliques en particulier
pour la prédiction des équilibres liquide—vapetrdes volatilités relatives. Les résultats
obtenus nous permettent de dire que I'équatiotatd@C-SAFT [1-2] décrit convenablement
les mélanges {Eau + AAc}, {AAc + AA} et {AAc + AP}.Pour les mélanges {Eau + AA} et
{Eau + AP}, il est vivement recommandé de refagechlcul des parameétres d’interactions

binaires (k) en calant la prédiction sur des données expétatend’equilibre isothermes.

.2. Détermination des nouvelles valeursdes parametres du modele
UNIQUAC-HOC

A partir des résultats présentés dans le chapjtreous déterminons les nouvelles valeurs
des paramétres d'interactions binaires du model¢QUMC [3] associé a la corrélation de
Hayden et O’connell [4] pour les principaux commoggrésents dans le procédé de
purification de lacide acrylique en suivant unéntarche constituée des trois étapes

suivantes :
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a) Détermination des nouvelles valeurs des paraméie&quation d’Antoine [64] et
calcul des valeurs de I'enthalpie de vaporisatioarpes corps purs étudiés.
b) Détermination des paramétres d'interactions bisaifg, g, bj, bi....) et des
coefficients d’association croiséq:f) pour les mélanges concernés. Ces parametres sont
déterminés en minimisant la « Fonction Objectif Y®@Fayant I'une des expressions
suivantes :

- Ecarts relatifs pour les températura3$/T) :

AT _ 1 N (Texp _Tcal)
— = — [111.14]
T NI Texp
- Ecarts relatifs pour les pressiond(P) :
AP _ 1 (R~ Ra)
— = Ye [111.15]
P N Poo
- Variation de la fraction molaire en phase vagay) :
1 N
Y == (Verp = Year) [11.16]
N3
- Variation de la volatilité relativeag) :
1 N
A =23 |(@ep =) [.17]
i=1

c) Prédiction des équilibres liquide—vapeur et desitldés relatives pour les mélanges

examinés et comparaison avec I'ensemble des résakpérimentaux.

[1.2.1. Détermination des parameétres de I'’équation d’Antine

L’équation d’Antoine [64]est une équation d’état qui permet le calcul derkssion de
vapeur saturante en fonction de la température poworps pur. Cette équation dérive de la

relation de Clausius-Clapeyron [65]. Son expresgi&mérale est :

B
T+C [18]

log,, P = A-
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Avec :

P : Pression de vapeur saturante (Pa).

T : Température (K).

A, B et C : Constantes spécifiques au corps pudiét

L’ajout dans cette expression d'autres constangdlest que (D, E, F,..) augmente sa
flexibilité et permet d’étendre son domaine d’apalion. Différentes expressions sont

proposées parmi les quelles, nous indiquons I'esgiva la plus couramment utilisée [64]:

B

LnP= A+ + ClI + DTF 111.19
NP = At———+ Cin(T) [11.19]

Généralement, la valeur de la constante (F) estfaible, voir négligeable ainsi cette

expression se reduit a :
LnP= A+TE+ Cin(T)+ DT® [111.20]

A partir des pressions de vapeur saturante dord@@esle chapitre Il, nous déterminons les
valeurs des constantes de I'équation étenduetdird (A, B, C, D, E) pour les corps purs
etudiés. Les résultats obtenus sont condenséslalaaisieau 111.8 et exploités sur les figures

[11.25 a 111.28. Les détails des calculs sont desdans I'annexe A-III.

Tableau Ill.8. Valeurs calculées des constantes de I'équationndéee d’Antoine (LnP =

A+B/T+CInT+DTF).
Composé A B C D E
A Ac 46,3622 -6304,5 -4,2985 8,88*10 6
AA 40,7143 -6738,33 -3,22080 5,22*10 2
AP 47,6442  -7149,40 -4,277 1,18*1% 6
Eau 66,7412 -7258 ,20 -7,3037 4,16%10 2
Acroléine 131,492 -7122,70 -19,638 0,026447 1
Furfural 87,662 -8372,10 -11,130 8,815*10 1
Toluéne 70,0372 -6729,800 -8,179 5,302*10 2
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Figure 111.25. Variation de la pression de Figure 111.26. Variation de la pression de
vapeur saturante d’acroléine en fonction de  vapeur saturante d’AA en fonction de (1/T).
(1/T). (Points expérimentauxe: [66], m [47], (Points expérimentauxA [48], []47] , u[50]
A [67] et Equation dAntoine: ligne etEquation d’Antoine : ligne continue).
continue).
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Figure 111.27. Variation de la pression de Figure II1.28. Variation de la pression de
vapeur saturante d’AAc en fonction de (1/T). vapeur saturante d’AP en fonction de (1/T).
(Points  expérimentauk:  [43], e [42], (Points expérimentauxs [44] e [45], Equation
Equation d’Antoine : ligne continue). d’Antoine : ligne continue)
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L’examen de ces résultats permet de faire les demmentaires suivants :

* Les valeurs calculées des constantes de I'équétemdue d’Antoine [64] pour
I'AAc, I'AP, le furfural, I'eau et I'acroléine sdnen bon accord avec les valeurs
expérimentales et celles disponibles dans laditbée.

e Pour [I'AA, des nouvelles valeurs pour les congtante I'équation étendue
d’Antoine sont déterminées (A = 40.7143, B = - 6338 C = - 3.22080, D =
5.22*10°, E = 2), testées et comparées avec les valeuta litérature [20]: les

résultats sont satisfaisants.

[1.2.1. Enthalpie de vaporisation

L’établissement des bilans énergétiques pour leSrabipns impliquant des transitions
liquide-vapeur nécessite la connaissance des embhalde vaporisation des composés
concernés. En général, I'accés expérimental & getedeur est difficile et on a recours le
plus souvent a des méthodes simplifiées d’estimatltie que I'application de la relation de
Clapeyron [65] ou l'utilisation des corrélationsgriques/semi-empiriques telle que la

corrélation polynomiale de Watson [68].

Pour le procédé de purification de I'acide acryéigla majorité des composés en présence
subissent des changements de phases qui s’accoempdgrplus souvent par des réactions
de dimérisation en phase vapeur. Pour ces complesegnthalpies de vaporisation sont
recueillies dans la littérature a I'exception dedeurs de I'enthalpie de vaporisation de

I'acide acryliqgue qui sont fournies par la societ@rkema » [69].

Dans ce qui suit, nous allons comparer les difftas sources des valeurs des enthalpies
de vaporisation des acides carboxyliques et chogie(s) qui correspond (ent) au mieux aux
phénomeénes observés lors de leur vaporisationvakesirs disponibles et recueilles dans la
littérature sont regroupées dans l'annexe A-lHslcalculs ont été effectués en utilisant les

deux moyens suivants :

- Le logiciel « Aspen Plu§" », qui fait appel & I'équation de Clapyron [65]itso

dP* _ AS™
dT  AV*® [11.21]

Ou (AH"®) est la chaleur latente de vaporisation donnée par :
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AH % = TASY™ [11.22]

Ainsi I'équation [II.21] devient :

dPT _ AH™ [111.23]

dT TAV® '
En remplacant dans cette équatid® (") par (RTAZy 4 obtient :
dP _ AH™ [I11.24]
PdT RFAZ '
- Un calcul direct basé sur une expression simplifiéel’équation de Clapeyron [65],
Soit :

dP” _AH™ [111.25]

PdT RT '

Cette expression simplifiée est basée essentialiesue le fait que la variation du facteur

de compressibilite AZ = Zyaz - Ziquise) €St considérée égale a l'unité;dde est suppose

négligeable et le gaz a I'état parfait).

A titre d’exemple, les résultats relatifs a I'AAgzentés dans la figure 111.29 nous permettent

de faire les remarques suivantes :

Les valeurs expérimentales de I'enthalpie de vaptian pour I'acide acrylique sont
dispersées. Des travaux publiés [70] indiquent\w@surs moyennes de l'ordre de 28
kJ/mol qui sont différentes de celles fournies fiadustriel [69] égales a environ 45
kJ/mol. Un écart moyen de l'ordre de 36 % est nlgsentre les valeurs calculées et
celles recueillies dans la littérature [70]. A ditd’exemple, a une température T =
409,15 K, les valeurs de I'enthalpie de vaporisatont respectivement égales a 37.258
kd/mol pour lindustriel [69], 28.404 kJ/mol pourAspen PIuE" » et une valeur de
27.65 kJ/mol & 411 K [70Q].

Les valeurs calculées de I'enthalpie de vaporigasiont differentes des celles fournies
par l'industriel. Des écarts de I'ordre de 36 9%tsobservés pour les valeurs fournies
par le logiciel « Aspen PIuE"» en utilisant le polyndme de Watson [68]. Ces t&car
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sont de l'ordre de7,69 % pour les valeurs obtersieavec I'équation simplifiée ¢
Clapeyron [65].

* Pour des pressions modérées proches de la pregsiosphérique, le comportement |
acides carboxyliques a I'état gazeux est complatedhiéérent de celui des gaz parfa

En fin, nous pouvons dire ¢ I'expression de I'équation de Clapeyron utilisée phe

logiciel « Aspen PIu®" »[12] ne décrit pas correctement I'enthalpie de visation de I'AA.

«®
50 | ® e o
. —H—
RREEE e '.-._ —
40 -
b ®-a
gs0 | oo > 2.
§20 - Tl
I .
-\:"-‘-\] \\\
10 | \
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Figure 111.29 . Différentes valeurs de I'enthalpie de vaporisagour I'AA (¢ [70], [69] e, Equation
de Clapeyron simplifié ligne continue,Clapeyron-Aspen Plus" : ligne discontinu, Equation
Watson : (ligne discontinye

En se basant sur ces résultats et dans I'objeeti€ontribuer a I'amélioration des métho
de calcli des enthalpies de vaporisation des acides caligoeg en tenant compte,
particulier de leur comportement en phase gazewses avons élaboré un code de ce
(voir annexe AHI) basé sur les hypotheses suiva :

» La prise en considération da réaction de dimérisation (en déterminant la @oe
d’équilibre correspondant&y)).

» L'application de la ¢héorie chimiqu » [70] pour la corrélation du coefficient
compressibilité (2).

* La détermination du second coefficient du Viri@i{$ chimiqud [71].

La figure I11.30 présente les résultats obtenus en comparaisonc kg donnée

expérimentales de Wilson [7(
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Figure 111.30. Variation de I'enthalpie de vaporisation d’acideydique calculée en utilisant
différentes méthodesg)éiz parfait Theorie chimiqugCoefficient du Virie] théorie chimique
corrigég : ligne continue et Points expérimentaux [70]).

A partir de la figure 111.30, nous pouvons fairs lsommentaires suivants :

* La valeur moyenne de I'enthalpie de vaporisationrg@acide acrylique est environ
28 kJ/mol et non pas 48 kJ/mol comme indiqué paotaété « Arkema » [69].

« En phase gaz sous basses pressions, le comportdeseiaicides carboxyliques est
complétement différent du celui des gaz parfaite. @dbserve en particulier qu’il est
indispensable de déterminer le coefficient de casgbilité chimique (&imiqud pOUr tenir
compte des phénomeénes d’association en phase gduteslir une bonne corrélation des
enthalpies de vaporisation. C’est également potte aaison qu’'on a eu recours a la
corrélation de Hayden et O’connell [4] pour prédes interactions en phase gazeuse.

Tableau Ill.9. Valeurs des parametres caractéristigues des canps mecessaires pour la
corrélation de Hayden O’'Connell [4]

130
Composé T(K) P, (kPa) vV, (m*.kmol™) w RD .10"(m) DIEAC 1r:1))

A Ac 591,95 5786 0,1797 0,2640 2,61 5,498
AA 615 5660 0,230 0,4665 2,978 4,617
AP 600,81 4668 0,235 0,5383 3,11 5,536
Eau 647,096 2212 0,056 0,345 0,615 5,85

Toluéne 591,75 4108 0,118 0,264 3,47 9,859
Acroléine 506 5000 0,197 0,3198 2,44 1,137
Furfural 670,15 5660 0,252 0,3678 3,35 11,37

Nous donnons dans le tableau I11.9, les valeursnies par « Aspen PIU¥ »des propriétés

critiques (Tc, Pc et Vc), du facteur acentriqwg, @u rayon de giration (RD) et du moment
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dipolaire (DM) pour les différents composés étadiges parametres sont nécessaires pour le
calcul du second coefficient de I'équation d’état\driel [71].

[1.2.2. Détermination des nouveaux parametres d’interactios binaires du
modéle UNIQUAC-HOC

L’application de I'approche symétrique-() dans le cas des mélanges contenant des acides
carboxyliques présente des limites et I'approclssyanétriquey-¢) reste privilégiée. Dans
ce paragraphe, nous mettons I'accent sur les medabigaires clés retenus dans le procéede

étudié (voir le chapitre I).

Les parametres relatifs au modele du coefficieactivité UNIQUAC [3] associé a la
corrélation d’'Hayden et O’connell [4] sont déterégsrpar deux méthodes d’ajustement. Pour

chaque méthode de calcul, nous avons suivi la ddreauivante :

i. Rassembler toutes les données expérimentalesesla chaque mélange binaire a
des pressions modérées.
ii.  Faire les calculs pour chaque mélange binaire marstula procédure suivante :
0 ajustement série par série les données expérimsrdaponibles ou mesurées,
0 sélection des données fiables et vérification dedehérence,
0 ajustement sur 'ensemble de données sélectionnées,

o évaluation de données rejetées en utilisant lempetres obtenus.

Dans la premiére méthode de régression, les pamsnaint obtenus en se basant sur des
données d’équilibre de type (T-x-y) et dans la deme, I'ajustement des parametres est fait
a partir des données des volatilités relatives. Heanées utilisées sont les mesures

effectuées (voir chapitre Il) et d’autres mesuiigpahibles dans la littérature.

Remargue : Le caractere grasdans les tableaux qui regroupent les différentst®ca
calculés entre les valeurs expérimentales et ced&silées, correspond aux séries utilisées

pour le calcul.

[1.2.3.1. Etude de I'équilibre liquide-vapeur du binaire {Eau + AA}

Le modele de coefficient d'activité UNIQUAC [3] axgparamétres a été retenu pour le
calcul des diagrammes des équilibres liquide-vapsudes volatilités relatives pour le

mélange binaire {Eau + AA}. A partir des donnéepé@xmentales obtenues dans le chapitre
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Il, ces paramétres sont valables dans des intesvdés pressions variant de 6.67 a 101.325
kPa et a des températures variant de 311,3 a Kldableau 111.10).

Il est a signaler que le paramétre permettantéimidle degré d’association entre deux
composes est appelé "coefficient d’associatiorsémfj;)" dont la valeur est supposee égale
a 2.8. Les parameétres;(d, G, a;, bj, G)) sont ajustés en utilisant uniquement nos résultat
(voir le chapitre Il) et ceux obtenus par Trybul®]} Les valeurs des paramétres présentées
dans le tableau 1l11.10 sont obtenues par les dewthodes de régression décrites

précédemment.

Les résultats relatifs a la premiére méthode deutahr le modéle UNIQUAC [3]-HOC [4]
sont regroupés dans le tableau I11.11.

Tableau I11.10. Parametres ajustés du modéle d’activité UNIQUAC [3]

Valeurs des paramétres a partir :

Parameétre
Données d’équilibre (TP-x-y)  Volatilité relative,f)
& 2,6099 0
2T -3,609 0
by (K™) -789,7015 -559,1731
by (K™) 958,1004 699,997
Gj 0 0,3044
Gii 0 -0,4534

Tableau 111.11. Résultats de la régression en utilisant le motdBBQUAC [3]-HOC [4] en se
basant sur des données d’'équilibres (T-x-y).

Source des résultats [Réf,] Isobare (P) (kPa) ATIT Ayy Aayy
Trybula [15] 6,67 0,0013 0,0100 0,4605
Cigna [72] 12 0,0052 0,0332 1,7047
Chubarov [14] 101,325 0,0027 0,0037 0,1013
100,35 0,0016 0,0097 0,3573

Notre travail
50 0,0052 0,0250 0,7889

Les figures II1.31 et I11.32 représentent les daagmes d’équilibre liquide-vapeur et les
volatilités relatives du mélange binaire {Eau + AAles valeurs calculées sont obtenues en
utilisant les parametres ajustés du modele UNIQUIBEL -HOC [4] avec la premiere

méthode d’ajustement.
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Figures 111.31. Diagrammes d’équilibre liquide-vapeur (T3%) (a) et la volatilité relative (b) du
systéme binaire {Eau +AA} a pression atmosphériqirmints expérimentaux » [14], e [20],
*[Notre travail] et Modele UNIQUAC-HOC :ligne contir).
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Figures 111.32. Diagrammes d’équilibre liquide-vapeur (T-%) (a) et courbe de la volatilité
relative (b) du binaire {Eau+AA} a 6.67 kPa. (Painexpérimentaux m [15] et Modele
UNIQUAC-HOC: ligne continue).

L’examen de ces résultats, nous permet de dire que

Les écarts relatifs aux températura3/T) sont assez faibles et varient de 0.13 % a 0.52
%. Les écarts dedy) varient de 0,0250 a 0,0037.

Les écarts des volatilités relativeao) calculés sont inférieurs a 0.7. Une forte
augmentation des valeurs de volatilité relativk § des faibles compositions en eau est

remargueée. Elle atteigne une valeur maximale d®u8 k& pression de 6.67 kPa.
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Remargue

La deuxieme méthode de calcul considérée pourterrdénation des parametres binaires
consiste a caler la régression sur des valeurs dalatilités relatives ) d’origine

expérimentale. Les déviations obtenues sont regesigans le tableau 111.12.

Pour le mélange {Eau + AA}, les résultats sont tretanent comparables pour les deux
méthodes de régression. Toutefois les paramétrésnud par la deuxieme méthode
d’ajustement sont plus satisfaisants. Les déviat@aiculées sur les volatilités et les fractions
molaires en phase vapeur sont inferieures a cell@enues en utilisant des données
d’équilibre liquide-vapeur. Il est alors intéressae choisir les paramétres qui donnent
simultanément le minimum de déviation par rappar fiactions molaires en phase vapeur
et aux volatilités relatives. Ainsi, nous retiems la deuxieme méthode de calcul pour la

suite de notre travail.

Tableau 111.12. Résultats de la régression en utilisant le modBQWAC-HOC en se

basant sur des données de la volatilité relative.

Source des résultats [Réf,]  Isobare (P) (kPa) ATIT AXy Ay, Aaq,
Trybula [15] 6,67 0,0049 0,0064 0,0091 0,3402
Cigna [72] 12 0,0177 0,1421 0,0267 7,9771
Chubravo [14] 101,325 0,0008 0,0098 0,0063 0,5745
100,35 0,0022 0,0048 0,0055 0,2601

Notre travail 50 0,0231 0,0650 0,0179 2,1688

[1.2.3.2. Etude de I'équilibre liquide-vapeur du mélange binde {AAc + AA}

Rappelons que le mélange binaire {AAc + AA} faitrpa des binaires clés dans la
modélisation thermodynamique de la colonne de séipar du procédé de purification
d’acide acrylique. Le tableau I11.13 regroupe lesgmeétres obtenus lors de la régression des
données expérimentales en utilisant des donnégailibe de type (TP-x-y) et les volatilités

relatives(oy,).

Les déviations enregistrées sont données dansidésatx 111.14 et 111.15. Le calcul des
parameétres du modéle UNIQUAC [3]-HOC [4] est baséguement sur nos résultats de
mesures effectuées a 100.44 kPa et & 26.7 kPautess isobares retenues de la littérature

[14-16] sont évaluées avec les paramétres obtenus.
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Tableau 111.13. Parameétres d’ajustement du modéle de coefficieadtidité UNIQUAC [3] pour

le mélange {AAc + AA}.

Valeurs des paramétres en utilisant :

Parametre Données d'équilibre (TP-x-y)  Volatilités relatives (a,;)
a; 0,0000 -0,0099
a 0,0000 0,0648
by (K™) 169,5972 122,2054
by (K™ -204,1590 -191,6953
i 4,6628 4,5000

Tableau Ill.14. Reésultats de la régression en utilisant le mod®&&EWAC-HOC en se basant sur

des données d’'équilibres (T-x-y) pour le mélang&¢Ar AA}.

Source des résultats Isobare(P) (kPa) ATIT Ay, Aay
Trybula [15] 101,325 0,0427 0,0225 0,2852
Chubarov [14] 101,325 0,0114 0,0108 0,2203
Linek [16] 26,7 0,0193 0,0095 0,1026
Notre travail 100,44 0,0021 0,0110 0,1246
26,5 0,0009 0,0034 0,0299

Tableau I11.15. Résultats de la régression en utilisant le mod®&&EWAC-HOC en se basant sur

des volatilités relatives pour le mélange {AAc+AA}.

Source des résultats [Réf.] Isobare(P) (kPa) AT/T AXy Ayy Aay
Trybula [15] P =101,325 0,0028 0,0052 0,0081 8115
Chubarov [14] P =101,325 0,0011 0,0022 0,0022 2471
Linek [16] P=26,7 0,0051 0,0056 0,0046 0,1035
Notre travail P =100,44 0,0004 0,0071 0,0097 0,1575
P =265 0,0007 0,0057 0,0068 0,1111

En examinant les différents résultats, nous renwarsjlgue les parametres recueillis du

modéle UNIQUAC [3]-HOC [4] en utilisant les deux thédes d'ajustement,

donnent a

priori des résultats comparables (les écarts sativement faibles). A titre d’illustration,
nous avons représenté les diagrammes d’equiliguedie-vapeur et les volatilités relatives a

26.7 kPa (figure II11.33) en utilisant les paramstdu type (TP-x-y) correspondant a la

premiere méthode d’ajustement.

L’analyse des évolutions des volatilités relatiy@s) de I'acide acétique en fonction de la

composition en phase liquide, nous permet de die lg systeme binaire {AAc + AA}

présente des difficultés lors de la séparation. effet, les volatilités a de
constantes varient légérement entre les deux eté®rde la colonne de dist

valeurs varient entre 1.5 et 2.

S pressions

illation : ces
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Figures I11.33. Diagrammes d’équilibre liquide-vapeur (T5%) (a) et courbe de la volatilité
relative (b) du binaire {AAc + AA} a 26.67 kPa. (lts expérimentauxm [16], * [Notre travail] et

Modéle UNIQUAC-HOC:(ligne continue)).

11.2.3.3. Etude de I'équilibre liquide vapeur du mélange bimire {AAc + A P}

Les valeurs expérimentales des équilibres liquigigeur du mélange {AAc + AP} ont été
déterminées pour des pressions modérées danseuwveitd de pression variant de 6.67 kPa a
101.325 kPa et un domaine de température vartblg03 K a 414.5 K. Les résultats sont

regroupés dans le tableau 111.16.

Tableau Il1.16. Parametres d'ajustement du modéle de coefficiaatidité UNIQUAC pour le

binaire {AAc + AP}
Valeurs des paramétres en utilisant :
Parametre
(TP-x-y) Volatilités relatives (a12)
& 1,9743 16,63
& -2,9701 6,60
by (K™ -574,6244 -1535,80
by (K™) 865,4845 612,60

Pour I'ajustement des parametres, nous avonséutiis mesures effectués a 99,26 kPa et
50 kPa ainsi que les isothermes mesurés par Miyafi2® a une température constante
égale a 343.15 K, Mikhailova [22] a 313.15 K et xale Malijevska [24] mesurés a la
pression atmosphérique. Les autres données lig@es les tableaux 111.15 et 111.16 sont
évaluées en utilisant les nouveaux parametreseajustes deéviationsAT/T, AP/P, Ay et

Aayz) du modéle obtenu par rapport aux points expériamensont regroupées dans les

tableaux 111.17 et 111.18.

-142-



[l - Modélisation thermodynamique

En examinant ces tableaux, nous constatons quealears obtenues sont comparables.
Dans le cas, par exemple, de lisotherme 343.152K], on constate que les écarts sur la
fraction molaire en phase vapeuny{) sont identiques avec les deux meéthodes d’ajuestem
(de l'ordre de 0,0048). Il en est de méme ave@tssts relatifs sur la pression de bulle (1.2
% dans le tableau IlI-17 et 1.3 % dans le tabldk®8) ainsi qu’'avec les écarts sur la
volatilité relative (respectivement 0.0966 et 08391

Tableau IIl.17.  Résultats d’ajustement sur des données de Typa-y).

Source des résultats Isobare(P)/

[Réf] isotherme (T) AT AP/P Ay1 Aaz
Serafimov [25] P=101,325 kPa 003167/ 00605 05575
Tamir [23] P=101,325 kPa 0,029C 0,0590 1,7762
Yuan [73] P=101,325 kPa 0,024¢ 00530  2,0392
Malijevska [24] P=101,325 kPa 0,0006 0,0041  0,0495

Mikhailova [22] T=313,15K / 0,0080 0,0045 0,0551
Miyamoto [26] T=343,15 K E / 0,0128 0,0048 0,0966
, P=99,26 kPa 0, 0006 0,0050 0,0486

Notre travail 3
P=50 kPa 0, 0008 4 0,0131 0,1106

Tableau 111.18.  Résultats d’ajustement sur des données de typélités relativesd;,).

Source[ gzi ]resultats , slf)(t)l‘?:rrri e(;P(zr) ATIT AP/P Ax Ay Atz
Serafimov[25] P=101,325 kPa 0,0158 0,0016 0,0264 0,3853
Tamir [23] P=101,325 kPa 0,0166 0,0022 0,0241 0,7904
Yuan[73] P=101,325 kPa 0,0121 0,0008 0,0212 0,5982
Malijevska [24] P=101,325 kPa 0,0006 % 0,0001 0,0040 0,0458
Mikhailova [22] T=313,15 K 7 0,0084 0,0003 0,0034  0,0432
Miyamoto [26] T=343,15K / 0,0133 0,0004 0,0048 0,0913
. P=99,26 kPa 0,0006 / 0,0001 0,0040 0,0385

Notre travail

P=50 kPa 0,0013 0,0002 0,0134 0,1138
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Figures 111.34. Diagrammes d’équilibre liquide-vapeur (T-x(a)) et courbe de la volatilité
relative (b) du systeme binaire {AAc(l) + AP(2)} pression atmosphérique. (Points
expérimentaux m [24] et* [Notre travail], UNIQUAC-HOC: (ligne continue)).

Les résultats obtenus avec les deux méthodes dmil cabnduisent a des valeurs
comparables. Nous présentons, a titre d’exempldialgramme de I'équilibre liquide-vapeur
et les courbes de volatilités relatives a la pogsatmosphérique (voir les figures 111.34 (a) et

(b)), en utilisant les paramétres calculés paelax®&me méthode d’ajustement.
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Figures I11.35. Diagramme d’équilibre liquide-vapeur (P3%) (a) et courbe de la volatilité
relative (b) du binaire {AAc(1) + AP(2)} T = 34BK. (Points expérimentauxa: [26], Modéle

UNIQUAC-HOC:(ligne continue)).
Dans le cas des courbes isothermes, nous repraseligsntherme d’équilibre liquide-
vapeur (voir les figures 111-35(a) et (b)) a unenf@rature de 343.15 K. Les parameétres

obtenus permettent de bien décrire les points @rpétaux pour le faisceau d’équilibre ainsi

que les volatilités relatives.
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[1.2.3.4. Etude de I'équilibre liquide-vapeur du mélange bindre {Eau + AAc}

Pour le binaire {Eau + AAc} nous avons utilisé ldeux méthodes d’ajustement. Les
parametres résultants sont présentés dans le dabled9. Un ensemble contenant de
nombreuses mesures expérimentales est disponibteladittérature [52-55, 60, 62-63, 75-
77]. Les divers écarts obtenus pour des isobardsstsothermes, pour les deux méthodes

d’ajustement, sont regroupées dans les tablea20 I¢t 111.21.

Les deux figures 111.36 et 111.37 représentent exdfvement I'isobare du systeme {Eau +
AAc} a P = 26.7 kPa et l'isotherme T = 293,15 kRénsi que les courbes des volatilités

relatives correspondantes, déterminées en utiliagaremiere méthode du calcul.

Tableau I11.19. Paramétres de régression du modeéle d’activite UMIQUWOC du systéme

{Eau + AAc}.
R Valeurs des paramétres en utilisant :
Parametre - — — -
Données d’équilibre (TP-x-y) volatilité relative (a1,)
3 -0,0207 0,0462
g 0,6229 0,6266
by (K™) 187,5782 182,1513
bji (K™) -528,9573 -571,4677
Nij 25
353

@ || ..k (b)

L
348 - EZ.E i
—y o
= - 2
[ = ) 1‘(
343 - 215 - - ¥ rev
=1
0.5 A
338 i T T r

] 0.2 0.4 0.a 0.8 11.¥1 1 [i] 02 04 0, 0.2 Xq 1

Figures 111.36. Diagrammes d’équilibre liquide-vapeur (T-x(a)) et courbe de la volatilité
relative (b) du binaire {Eau(l) + AAc(2)} a P =Z&Pa. (Points expérimentaux{60], A [53] et
Modele UNIQUAC-HOC: ligne continue).
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Figures 111.37. Diagramme d’équilibre liquide-vapeur (T-},) (a) et courbe de la volatilité relative
(b) en du systeme binaire {Eau(l) + AAc (2)} a T932L5 K. (Points expérimentaw: [60], ¢
[62] et Modele UNIQUAC-HOC: ligne continue).

Les volatilités relatives varient d’'une maniére stante en fonction de la fraction molaire
d'eau dans la phase liquide. Ces valeurs sont deegprentre 1,2 et 2. Une forte

augmentation de volatilité est observée pour digisns diluées en eau.
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Tableau I11.20. Résultats de la régression en utilisant le mod®&&EWAC-HOC en se basant sur
des données d’'équilibre (TP-x-y) pour le mélangaE AAc}.

Source des résultats isotherme (T)/Isobare

[Réf.] (P) ATIT AP/P Ay, Adq
Haddad [75] T=343,15K 0,0099 0,0117 0,1264
Lazeeva [62] T=293,15K 0,0099 0,0053 0,0430

T=313,15K 0,0120 0,0097 0,0765

T=353,15K 0,0104 0,0094 0,0825

Freeman [63] T=372,8K 0,0235 0,0075 0,0996
T=412,6K 0,0068 0,0064 0,0841

T=462,1K 0,0151 0,0081 0,0927

T=502,9 K 0,0103 0,0125 0,1288

P=2,666 kPa 0,0006 0,0039 0,0649

Othmer [53] P=9,332 kPa 0,0006 0,0070 0,0589
P=26,664 kPa 0,0008 0,0078 0,0764

P=101,325 kPa 0,0007 0,0060 0,0783

P=273,71 kPa 0,0009 0,0048 0,0672

P=790,735 kPa 0,0009 0,0035 0,0500

P=2169,155 kPa 0,0013 0,0047 0,0576

Shangghai College,[55] P=101,325 kPa 0,00( 0,0039 0,0454
Busset [54] P=101,325 kPa 0,000 0,0069 0,0815
Bonauguri[76] P=101,325 kPa 0,000¢ 0,0089 0,1294
Povarnin [77] P=101,325 kPa 0,000t 0,0065 0,0866
P=13,33 kPa 0,0011 0,0031 0,1031

Gillmont[52] P=101,326 kPa 0,0002 0,0024 0,0615
P=101,327 kPa 0,0004 0,0087 0,1067

P=101,328 kPa 0,0005 0,0085 0,1558

T=293,15 K 0,0101 0,0095 0,0970

T=298,15 K 0,0081 0,0073 0,0929

T=303,15K 0,0084 0,0087 0,0916

T=308,15 K 0,0079 0,0093 0,0865

T=313,15K 0,0074 0,0083 0,0809

Marek[60] T=318,15K 0,0075 0,0117 0,1114
T=323,15 K 0,0064 0,0109 0,0956

P=53,329 kPa 0,0003 0,0073 0,1040

P=99,765 kPa 0,0007 0,0073 0,1097

P=9,766 kPa 0,0011 0,0103 0,4069

P=26,66448 kPa 0,0012 0,0083 0,0948

P=101,325 kPa 0,0006 0,0069 0,0791
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Tableau Il1.21. Résultats de la régression en utilisant le mod®&&EWAC-HOC en se basant sur
des volatilités relativesi(,) pour le mélange {Eau + AAc}.

Source[geé?] résultats (TI;IC;TSQ?;((%P) ATIT AP/P Ax Ay Az,
Haddad [75] T=343,15K 0,0089 0,0041 0,0060 0,1301
T=293,15K 0,0085 0,0019 0,0025 0,0367
Lazeeva [62] T=313,15K 0,0094 00031  0,0045 0,0599
T=353,15K 0,0093 0,0040 0,0052 0,0814
T=372,8K 0,0228 0,0037 0,0040 0,1067
Freeman [63] T=412,6K 0,0066 0,0030 0,0036 0,0879
T=462,1K 0,0179 0,0034 0,0047 0,0950
T=502,9 K 0,0086 0,0062 0,0066 0,1318
P=2,666 kPa 0,0007 0,0017 0,0018 0,0709
P=9,332 kPa 0,0006 0,0033 0,0035 0,0585
Othmer [53] P=26,664 kPa 0,0008 0,0038 0,0040 0,0757
P=101,325 kPa 0,0007 0,0033 0,0032 0,0817
P=273,71 kPa 0,0009 0,0026 0,0027 0,0743
P=790,735 kPa 0,0008 0,0019 0,0019 0,0541
P=2169,155 kP3 0,0013 0,0025 0,0029 0,0654
Shangghai College, [55] P=101,325 kRa 0,00¢ 0,0027 0,0021 0,0482
Busset [54] P=101,325kP4 0,000¢ 0,0032 0,0025 0,0604
Bonauguri [76] P=101,325 kPa 0,000¢ 0,0046 0,0046 0,1284
Povarnin [77] P=101,325kP4 0,0007 0,0036 0,0041 0,1043
P=13,33kPa 0,0011 0,0023 0,0018 0,1070
Gillmont [52] P=101,326 kPa 0,0003 0,0020 0,0022 0,0744
P=101,327 kPa 0,0005 0,0064 0,0047 0,1207
P=101,328 kPa 0,0006 0,0057 0,0044 0,1583
T=293,15K 0,0114 0,0045 0,0060 0,1094
T=298,15K 0,0094 0,0037 0,0041 0,0901
T=303,15 K 0,0092 0,0042 0,0047 0,0969
T=308,15 K 0,0085 0,0045 0,0044 0,0835
T=313,15 K 0,0083 0,0033 0,0038 0,0744
Marek [60] T=318,15 K 0,0076 0,0051 0,0060 0,1097
T=323,15K 0,0066 0,0044 0,0055 0,0949
P=53,329 kPa 0,0002 0,0052 0,0044 0,1188
P=99,765 kPa 0,0007 0,0034 0,0038 0,1116
P=9,766 kPa 0,0010 0,0036 0,0051 0,3890
P=26,668 kPa 0,0011 0,0030 0,0041 0,0842
P=101,325 kPa 0,0005 0,0032 0,0039 0,0840

Les deux méthodes d’ajustement donnent des résdtdisfaisants et comparables. Les
deux ensembles des valeurs des paramétres sorésfiglour la représentation des

diagrammes d’équilibre ainsi que des volatilitdatrees.
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[1.2.3.5. Etude de I'équilibre liquide-vapeur du mélange bindare {Eau + AP}

Les données d’équilibres liquide-vapeur du binditau + AP} sont disponibles dans la
littérature. A partir des données expérimentaleg (6] relatives a ce mélange binaire
(tableaux 111.22 et 111.23), nous avons choisi eslde Miyamoto [26] et Rivenq [17] pour la
détermination des valeurs des parametres du maieI®UAC-HOC. Les autres données

sont évaluées avec les parameétres obtenus loasrdgriession.

Des exemples de diagrammes d’équilibres (TP-x-yJeetourbes de volatilités relatives
(012 Sont représentés dans les figures 111.38 et Iligpectivement a une pression de 26.7
kPa et a une température de 333.15 K. La premiéthade d’ajustement de parameétres est

considérée pour le tracage de ces courbes.

Tableau 111.22. Paramétres d’ajustement du modele de coefficieattidité UNIQUAC

pour le mélange {Eau + AP}.

Valeurs des paramétres en utilisant :

Parametre Données d'équilibre (TP-x-y) _ Volatilité relative {.,)
a 0,0000 0,0000
a 0,0000 0,0000
by (K™) 62,0418 12,3218
bi (K™ -288,0640 -214,9703
Nii 2.5
380 - %
9
3IT0 3
Bk
360 B
= o
- &3
350 - Ba-
S 5 =
340 - 2
1
330 T T T T ] 0 1
i i ! i : 0.2 (0 & ] | !
i 0,2 04 TR ng '!"'1='!"'1l i] 0, 4 B 0.8 % 1

Figures 111.38. Diagramme d’équilibre liquide-vapeur (T-¥%,) (a) et courbe de la volatilité relative
(b) du binaire {Eau + AP} & P = 26.7 kPa. (Poiexpérimentaux» [17] et Modéle UNIQUAC-
HOC : ligne continue).
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Figures 111.39. Diagramme d’équilibre liquide-vapeur (T-¥;) () et courbe de la volatilité relative
(b) du binaire {Eau + AP} a P = 333,15 K. (Pointepérimentaux : A [18], m [56], Modéle
UNIQUAC-HOC: ligne continue).

Méme a des basses pressions, les valeurs de ldlitélaelative varient rapidement en
fonction des fractions molaires en Acide propaneigans la phase liquide. Ces variations
sont fortes (elles passent de 9 et 11 jusqu’alleuvale I'unité qui correspond a I'eau pure).
Notons également que le modele utilisé ne peutrppsésenter la chute brutale de la
volatilité relative sous la pression atmosphérigoer les mélanges contenant de faibles
teneurs en eau (figure 111.26). Les écarts enrgggspar les deux méthodes du calcul sont

listées respectivement dans les deux tableau3létall.24.

Remargue:

Généralement, les deux méthodes d’ajustement ceeniLé des résultats comparables. Les
déviations observées au niveau des volatilitésiveln par les deux méthodes de calcul sont

assez importantes.
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Tableau I11.23. Résultats de la régression en utilisant le mod®&&EWAC-HOC en se basant sur
des données d’équilibre (TP-x-y) pour le mélangeioé {Eau + AP}.

Source des résultats [Réf.] ﬁ(;t)hg:ge((l;r)) ATIT AP/P Ay Aag,
Rafflenbeul [18] T=333.15K 00023 00206  1,5109
T=353,15 K 00020 00169 05330
T=363,15 K 00015 00116  0,3423
T=373,15 K 00026 00219 06821
Othmer [53] P=101,325 kPa 0,0210 00296 12165
Johnson [78] P=101,325 kPa 0,0092 00516  1,4381
P=101,325 kPa 0,0025 00081  0,2149
Amer Amezaga [56] T=313,15 K 00262 00086 04224
T=323,15 K 00115 00091 03851
T=333,15 K 00137 00074  0.2866
Dakshininmaurty [19] P=101,325 kPa 0,0177 0,0848 2,7611
Aristovich [79] P=101,325 kPa 00100 00472  1,6368
Miyamoto [26] T=343,15K 00648 00237  1,5320
. P=1333 kPa 0,0015 00145 05717
Rivenq [17] P=53,33 kPa 0,0024 00212  0,7303
P=26,67 kPa 0,0041 00364  1,1402
P=101,325 kPa 0,0040 00283  0,8272
Brazauskene [80] T=313,15K 01735 00610 42163
T=323,15K 01619 00582  3.6855
T=333,15K 01549 00560  3.2558
Ito [58] P=9,323 kPa 0,0129 00760  4,3157
P=26.67 kPa 0,0124 00666  3,1456
P=101,325 kPa 0,0116 00559  2,0561
Wright [81] T=303,15K 00599 00466  2,5873
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Tableau Ill.24. Résultats d’ajustement a partir des données deatilités relatives pour le
mélange {Eau + AP}.

Source des résultats  Isotherme (T)

[Réf] Jisobare (P) ATIT AP/P AXl Ayl A(llz
T=333,15K 0,0184 0,0059 0,0102 1,1095
Rafflenbeul [18] T=353,15K 0,0147 0,0072 0,0083 0,4841
T=363,15 K 0,0099 0,0063 0,0056 0,2984
T=373,15K 0,0138 0,0071 0,0096 0,5253
Othmer [53] P=101,325 kPa 0,020 0,0219 0,0163 1,2110
Johnson [78] P=101,325 kPa  0,00¢ 0,0253 0,0292 1,3926
P=101,325 kPa 0,0026 0,0070 0,0061 0,2802
Amer Amezaga [56] T=313,15K 0,0262 0,0061 0,0052 0,4855
T=323,15K 0,0160 0,0067 0,0058 0,4518
T=333,15K 0,0132 0,0058 0,0051 0,3375
Dakshininmaurty [19] P=101,325kPa 0,014 0,0397 0,0510 2,7366
Aristovich [79] P=101,325 kPa  0,009! 0,0381 0,0277 1,6343
Miyamoto [26] T=343,15K 0,0576 0,0060 0,0173 1,7847
P=13,33 kPa 0,0101 0,0439 0,0320 2,8274
Riveng [17] P=53,33 kPa 0,0095 0,0395 0,0277 2,3293
P=26,67 kPa 0,0082 0,0318 0,0186 1,5887
P=101,325 kPa  0,008Z 0,0310 0,0213 1,4781
Brazauskene [80] T=313,15K 0,1488 0,0544 0,0248 3,8183
T=323,15K 0,1414 0,0512 0,0250 3,3683
T=333,15K 0,1387 0,0463 0,0271 3,0190
Ito [58] P=9,323 kPa 0,0111 0,0437 0,0482 4,0955
P=26,67 kPa 0,0097 0,0490 0,0204 2,3801
P=101,325kPa 0,011z 0,0333 0,0333 1,9840
Wright [81] T=303,15K 0,0525 0,0297 0,0303 2,5682

[1.2.3.6. Etude de I'équilibre liquide-liquide-vapeur du mélange binaire {Eau +

Acroléine}

L’ajustement des parametres binaires de ce mélangetre bien I'existence d'une
démixtion liquide -liquide. Le diagramme de phdspiide-liquide-vapeur est représenté sur
les figures 111.40. Notons également que les pateeséfournis par le logiciel « Aspen

Plus™ » conduisent a des résultats satisfaisants sgriupés dans le tableau I11.25.
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Figures 111.40. Diagramme tquilibre Liquide-liquide-vapeur du binairéAfroléine(1 + Eau(2)}
a P =101.15kPa (a) et & T288,15 k. (Les points expérimentaux : x [88][82], m [83], A [84],
Modéle UNIQUAC-HOC ligne continu).

Tableau I11.25. Paramétres données dans la base de données del k< Aspen Plu™ » pour le
mélange {Eau +Acroléine}.

Parametr Aspen Plu8”
& 0
3 0
by (K1 -537,0946
by (K1) 40,5786

II1. Conclusion

L’'objectif de cette partie de travail est de déteen des nouvelles valeurs pour
parameétres des interactions binaires et de lesisartil dans certains model
thermodynamiquesn vue d’améliorer leurs performances dans ldiction des grandeu
de mélange etdes équilibres entre phis pour des systemes contenant des ac

carboxyliqguesLes modeles thermodynamiqiétudiés sont :
- L’équation d’état cubique-R [7]
- L’équation PCSAFT [1-2]

- Les modeles des coefficients d'wité (UNIQUAC [3], NRTL [11], Van Laar [10])

associés a une corrélation (Hayet O’connell / Nothnagel)

Les résultats obtenus montrent que le modéle UNIQ-HOC donne des résulte

intéressants et satisfaisants. Une deuxiéeme mamtigorte les résulis de calcul obtenus lo

-153-



[l - Modélisation thermodynamique

de l'utilisation de I'équation d'état PC-SAFT [1-Z)our des systéemes contenant des acides
carboxyliques : les résultats sont globalementsfasiants mais I'équation présente des
limites d'utilisation. En effet, les écarts entres| valeurs calculées et les valeurs
expérimentales sont assez importantes 5 %. Ainsiadele n’est pas recommandé pour les

mélanges {Eau + AA} et {Eau + AP} (des valeurs d@esarts supérieures a 13%).

Notre choix se tourne plutdt vers I'utilisation finentielle du modele UNIQUAC- HOC.
Ce dernier a donc été ajusté pour la quasi-totdkt® systemes et des données présentées
dans le chapitre I. Nous avons déterminé les @iffisr parametres en considérons deux
méthodes d’ajustement basées sur les données {JBixles données de volatilité relative
(o). Les résultats obtenus par les deux méthodesiséanent sont comparables. Les
parametres obtenus sont satisfaisantes pour l@semation des diagrammes d’équilibre

liquide-vapeur et les volatilités relatives dansds des systemes binaires envisageés.
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IV.Nomenclature

Symboles latins

a,b et c : Parameétres d’'intéractions binaires

f:

h
P:
T:
X *
y

Fugacité

Enthalpie molaire (J/mol)
Pression (Pa)

Température (K)

Fraction molaire en phase liquide
Fraction molaire en phase vapeur

Symboles grecs

A Différence/écart

Y Coefficient d’activité

0! Coefficient de fugacité

o Volatilité relative

elk : Parametre d’énergie de segment

c: Diametre de segment (A°)

"B Energie d’association (K)

n: Paramétre d’association de Hayden ebaiell

KAB Volume d’'association (A®)

T: Parameétres énergétiques

n: Paramétre d’association de Hayden ebaiell
Abreéviations

AA Acide acrylique

AAC : Acide acétique

AP : Acide propanoique

ELV: Equilibre Liquide-Vapeur

ELL : Equilibre Liquide-liquide

HOC : Hayden et O’connell

NRTL Non-RandomTwo Liquid Model

PC Perturbed Chain

P-R Peng-Robinson

NRTL Non-RandomTwo Liquid Model

SAFT :  Statistical Associating Fluid Theory

UNIQUAC: Universal Quasi-Chemical Approach

Exposants
gaz: Phase gaz
liq : Phase liquide
sat : Saturation
vap : Phase vapeur
Indices
C: Critique
i Constituant
mix : Mélange
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Notre travail porte sur la contribution a I'amélton des performances de modeles
thermodynamiques pour le calcul et la prédictios gepriétés thermodynamiques et des

équilibres entre phases dans le cas de mélangeneonde I'acide acrylique.

I a été réalisé dans le cadre d'une collaboratiemire I'équipe de recherche
« Thermodynamique et Energie » au Laboratoire R#ectet Génie des Procédés a
I'Université de Lorraine a Nancy (France), l'unitde recherche « Energétique et
Environnement » a I'Ecole Nationale d'Ingénieurs Gbés de I'Université de Gabes

(Tunisie) et la Société industrielle « Arkema »alitig Saint Avold (France).
Les principaux objectifs de cette étude sont :

» la réalisation d’'une étude bibliographique surpéscipaux procédés de fabrication
de l'acide acryliqgue et la collecte des valeurs gespriétés thermodynamiques

disponibles pour les systemes binaires contenanacides carboxyliques,

» la réalisation d’'une série de mesures expérimentadair les propriétés de mélanges
(en particulier : enthalpie d’excés et volume d&jcet des équilibres entre phases
pour un ensemble des mélanges binaires et ternaioed¢enant des acides

carboxyliques,

* la contribution a I'amélioration des principaux nétes thermodynamiques utilisés
dans le calcul et la prédiction des propriétés sigstémes contenant des acides
carboxyliques en se basant sur les mesures expédleg effectuées et les données

disponibles de la littérature.

L'étude bibliographique des principaux procédéssgeathése de I'acide acryligue nous a

permis d’identifier deux catégories des procédés :

* les procédés utilisant des dérivés pétroliefs que le propyléne, I'éthyléne, etc,

* les procédés par voie biochimique basés essemtiefit sur |'utilisation du glycérol.

Notre étude s’est limitée a I'étape de purificatidn procédé de synthese de l'acide
acrylique a partir de I'oxydation de propylene. 8piidentification des principaux produits

intervenant dans I'étape de purification a savdieau, I'acide acrylique, I'acide acétique,
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I'acide propanoique, le furfural et [I'acroléinepus avons effectué une recherche
bibliographique des propriétés thermodynamiquesce®e produits et déeurs mélanges
disponibles aupres de l'industriel et au niveauladdéttérature. Les données fournies par
I'industriel concernent uniquement I'enthalpie daepwerisation de l'acide acrylique. Les
données disponibles dans la littérature sont diesitet souvent en contradiction les unes avec
les autres, comme par exemple pour la présencea médation d'un azéotrope pour le

mélange binaire {Eau + Acide acrylique} a la pressatmosphérique.

Nous avons également constaté I'insuffisance desi@es expérimentales concernant les
propriétés thermodynamiques de l'acide acryliquel’'ehe fagcon générale celles relatives
aux acides carboxyliques telles que : enthalpiead’s, volume d’exces, etc. Il a été donc
nécessaire de réaliser des mesures expérimenteggémentaires pour valider et élargir les
domaines des propriétés existantes et complét&ines propriétés inexistantes. Pour cela,
nous avons effectué une série de mesures pour samée de mélanges contenant des

acides carboxyliqgues. Ces mesures concernent :

* les équilibres liquide-liquide pour des mélangesdies {Eau + Acide acrylique +
MIBK}, {Eau + Acide acryligue + Toluene}, {Eau + Ade acrylique + P-xylene},
{Eau + Acide acrylique + O-xyléne},

* les équilibres liquide-vapeur pour des mélangesitia {Eau + Acide acrylique},
{Acide acétique + Acide propanoique} et {Acide agée + Acide acrylique}.
Notons que ces mesures realisées par ébulliométig, particulierement délicates,
en particulier dans le cas des systemes contemabdalde acrylique a cause de sa
forte propension & polymeriser surtout pour lesp@matures élevées,

* les enthalpies d’exces pour les mélanges {Eau d&\acrylique}, {Acide acétique +
Acide propanoique}, {Eau + Acide acétique}, {EauAeide propanoique}, {Acide
acétique + Acide propanoique} et {Acide acétiquActde acrylique},

* les volumes d’excés pour les mélanges binaires {E&cide acrylique} et {Eau +
Acide acétique}.

Les résultats obtenus ont été exploités sous fodmestableaux et des figures reliant les
grandeurs mesurées aux fractions molaires des iw@mgs considérés. Il est a signaler

gu’'une grande partie des propriétés disponibles dadittérature sont eaccord avec nos
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résultats de mesures. L'ensemble des donnéesriessres et les valeurs de la littérature)
ont été exploitées selon deux approches de motiéfisdes équilibres liquide-vapeur, a

savoir : I'approche symétrique+p) et I'approche dissymétrique-().

Les divers modéles thermodynamiques et équatiariatditilisées dans cette étude, sont :

e [I'égquation d’état cubique Peng-Robinson (P-R) digliation d'état PC-SAFT
appliguées simultanément en phases liquide et vapeu

* les modeles thermodynamiques de coefficients dia&tien phase liquide NRTL,
UNIQUAC et Van Laar, associés respectivement \erdes équations d’état en
phase vapeur : celles du gaz parfait et de Vigsbaiée elle méme aux corrélations
de Hayden et O’connell et de Nothnagel.

Pour I'équation d’état Peng-Robinson, les résuliagt€alcul des équilibres liquide—vapeur
ne sont pas satisfaisants. En effet des écapsrtants sur la température sont enregistrés
(AT > 1 K). Ceci peut étre imputé au fait que ladkion de la température(()) dans le
modele utilisé ne permet pas de calculer correetéries températures d’ébullition et les

pressions de vapeur des corps purs (en partiqdig@r les acides carboxyliques).

Dans le cas de I'équation d'état PC-SAFT, les valedes parametres des corps purs
(0, & W, K*®, €"®/K) et des parameétres d'interactions binaireg) @nt été calculées par
ajustement a partir des données expérimentalesrdgons de vapeur de corps purs et des
propriétés d’équilibres liquide-vapeur des binaresespondants. Les résultats obtenus avec
cette équation d’état ne se sont pas satisfaisBnt®ffet, on a enregistré des écarts assez
importants entre les valeurs estimées et expératemt elles sont de I'ordre de 5 %. Ainsi
ce modele n'est pas recommandeé, en particulier, lpgsumélanges {Eau + Acide acrylique}

et {Eau + Acide propanoique} : les écarts enregssont supérieurs a 13 %.

Pour le modéle thermodynamique UNIQUAC associé adaélation de Hayden et
O’Connell en phase vapeur, les valeurs des param@t g, b, b) ont été déterminés en
utilisant deux méthodes d’ajustement faisant agpelltanément aux donnéd®quilibres
(TP-xy) et aux données de volatilité relativeg)( Ces valeurs ont été intégrées dans le
modele thermodynamique UNIQUAC-HOC. Les résultatst iomogéenes et satisfaisants en
comparaison avec nos mesures expérimentales etdanees de la littérature. Les écarts

enregistrés sont tres faiblesT{T < 1 % etAy < 0,02). Notons que la limite d’ajustement du
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modéle thermodynamique UNIQUAC-HOC a été fixée apies tests de sensibilité effectués

pour I'ensemble des caractéristiques de ce modéle.

En conclusion, nous pouvons dire que l'utilisatdes nouvelles valeurs des parametres

d'interactions binaires {a g, bj, bi) - obtenues par ajustement - permet de decrire

convenablement les diagrammes d'équilibre liquigleeur et les volatilités relatives.

Etant donné I'importance des modeéles thermodynamsicpt des équations d'état dans la

prédiction et le calcul des propriétés thermodyma®s, indispensables pour le calcul, la

simulation et l'optimisation notamment des procédéatenant des meélanges complexes,

nous proposons de poursuivre et enrichir davantsgesultats de notre travail en traitant en

particulier les points suivants :

Affiner davantage les travaux sur I'équation d@&-SAFT qui peut donner des
résultats plus satisfaisants, par exemple en tesmnpte de toutes les interactions
possibles dans le cas des acides carboxyliques-éasbciation, association croisée)
et ce a différentes valeurs de pression,

Enrichir la base de données expérimentales en tediiec d’autres mesures en
particulier pour les coefficients d’'activité a dikn infinie et les diagrammes
d'équilibre liquide-vapeur du mélange ternairadE+ Acide acrylique + Acide
acétique},

Etudier les équilibres liquide-vapeur pour des @&ayss complexes contenant en
particulier le dimere acrylique, qui constituenésdpportunités potentielles dans les

secteurs industriels tels que les esters acryligties résines acryliques.
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Le second coefficient du Viriel {§ est définit par :

Bjj = BY™® + BEhim [AL1]
. phys _ (pphys phys
Avec : B (Bl] nonpolalre) + (Bu polalre) [AI'Z]
B_qhim — (Bchlm ) + (Bchlm) + (Bchlm ) [A| 3]
ij ij,métastable ij lié ij,chim :
Avec :
Blr])};ljgsnpolalre = Contribution du second coefficient du Viriel ldepartie non-polaire due aux
interactions physiques

BP™S = Contribution du second coefficient du Viriel ¢ partie polaire due aux

ij,polaire

interactions physiques

gchim = Contribution du second coefficient du Viriel d@ela formation des

ij,métastable

composeés métastables da a la réaction dimérisation.

Bf]}};‘en = Contribution du second coefficient du Viriel daela formation des liaisons

chimiques.

BS"em = Contribution du second coefficient du Viriel dux réactions chimiques

ij,chim —

Les différentes contributions du second coefficam/iriel sont calculées par:

B onpotare = b} (094 =57 — 15 + 57 [AlL4]

By aire = —bH (0-7 3? +% + %’13) [AL5]
(B asabie) + (BB = by exp () [ALG]
(B = b3y (1 - exp (Z3)) [AL7]
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1 1

Avec : = =r 1.6w;; [AL8]
. T

T= G [AL9]

b = 1.26184a;} (cm?/gmol) [AQJL

Wi = wjj  sipg < 0.04 [Al.11]

W/ = 05i0.04 < pjj < 0.25 [AL.12]

W = — 0.25 si jj > 0.25 AI[L3]

Ajj = —0.3 — 0.05 [Al.14]

AH;; = 1.99 + 0.2 [Al.15]

 _ 7243.81 1
i = Tyt [Al.16]
650 .

Ei]' = exp {Th] <m - 427)} S1 ni]' < 4.5 [A|17]

42800
(Sij/k)+22400

T = température, K

(gi/k) = énergie caractéristique de l'interaction i-j, K
o;; = taille moléculaire, A

1; = moment dipolaire du compose i, Debye

n;; = parametre d'association (i=j); parameétre deattw § + j)

wj; = facteur acentrique non polaire

-175-



Annexe A-l

Pour les corps purs:

w; = 0.00602Rp; + 0.02096R%; — 0.001366R3);

()= (-t -2
oij = 03’ (1 + &c,) /3

(ey/K)' = Ter[0.748 + 0.91coy — somi_|

242005
et
o’ = (2.44 — w;;)(1.0133T,;/P,) /3
E=0ety <145 or

1.7941x107 pf

= . . > )
(2 382_1'882‘0ii)T 'G"'G(S"/k)’ S1Y =2 1.45
: 0.03+a;;)  ciCil ii
_ 16+4000.)ii _ 3
1= Tovaoom; O Cy = 1044000
11 ii

T.; = température critique du compose i, K
P.; = pression critique du composé i, bar
Rp; = rayon de gyration du compose i, A
Pour les paramétres croisés :

Wi = %(wi + ;)

(&i/kK) = (&/K)'(1 + &'cy)

o = 035 (1 — &'cz)

0.6

(&/k) = 0.7[(811/1()(sjj/k)]l/2 + T Tl

O'i]- = (O'iiO_]']')l/z

[AL.19]

[A1.20]

[AL.21]

[Al.22]

[Al.23]

[Al.24]

[Al.25]

[ALR6

[Al.27]

[Al.28]

[Al.29]

[A1.30]

[Al.31]
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_ M (/0 oy
(&ij/K) 035"°

EI

= uf (eii/K)* 3oy
(&3i/1)" 035" °

sig =2ety; =0

sigyy=2et =0

§ = 0 pour différentes valeurs gg et y;

-

1=

Tableau Al.1. Expressions analytiques des fractions non assop@edes corps purs selon Huang et

16+4000.)i]' ' 3
10+400w;; 27 10+400w;;

[A1.32]

[A1.33]

[Al.34]

Radosz.
:‘EG?::: % Approzmation sur A Practions mokires des molscules non z3sociess Ezemple
A
|:.
o 141448, m )" |
1A A 20 x-‘z—"w J.; /G .
& |i\"’"l' \ I.'I
R 0
2A f 3 KT W2 A B
AM = _,Afrr.' = _.i.q.ll +) X-’I . Xf’ T I+(1+ :s‘h"u.iv‘" ‘—
4N .n-J[L\‘ /}
i Vil R
g WM - '\Mr “0a _\'1"" - i Xﬂ = -1+(1+ -”\r”j]
o i ) INM}.":I.
t 12 1
3A A _ AR _ 4B A (I T g yhiuy B_T 1+(] ‘131"\'_,,;.’.‘51 E_E
i - l i d 6N 24 {;’
av
f . i1 C
gy l=Nopt )+ (14N s + 4N, 1 T |
B _,j.*n = _.,..’Ii‘ = ",lj'rﬁ' = _,IIL.'I' i U’ et “.l.’lf.' =~ ".lﬂ(' 2 fj S = Jh'ld.,r"_\.
FE=9%4-1
44 e -h ‘IIII:!: : | .‘LI\I = kll = .{ﬂ = .’f £ = “1‘ 3 =—_ I_l“_. IhN""ﬂ-E lH: C::[:I I;J
= AT - AR A AP £ Bh‘lmﬂf\ / \\
| . " 7 W2 :
AU A AR A B o D | Al ~[-2N,pA)+ |||+I31"'u.ﬁ-’-l-' +4N, 0 : E
2 l\.‘”) - |.II|'1|'.' _ 1!.]'.' =0 6N o A
. 10=3p423
" .lan = -\Mi e _“.'IJI - -SE'\" = .5”’ » _E.'JL' :0 1{_4 ; Y.“ ) Xl_' i, in : _1+ ” 4 stjn :I'.'!

_\‘.’Ill' - .'I.'J”J = .lJJ[' = _.léll'J =)

4N & A
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1. Equilibre liquide —liquide
1.1. Densimetre de haute précision de type DMA 601

1.1.1. Description du dispositif expérimental

Le densimetre de haute précision Anton Paar estitoé d’'une unité de contréle et une
unité de mesure DMA 601. Le densimeétre fournit téponse en seconde qui correspond a
la période T des oscillations des cellules vibrante

La cellule de mesure, un diapason, est placéeuwanenceinte remplie de gaz conducteur
(argon) dont la double paroi est parcourue palwdd thermostat. Ce dispositif assure une
mise en équilibre thermique en quelques minutestempérature est contrélée par une
sonde a résistance placé dans un puits thermonnétiidn dispositif en téflon est raccordée
a la cellule pour permettre les injections de pitsdl.’enceinte de la cellule est pourvue
d’'un éclairage pour contréler toutes les opératidagemplissage du diapason. La figure

décrit les éléments d’acquisition et de contréleldnsimeétre.

amplificateur _
| unité d’intégration

unité de comptage

Figure All.1. Chaine d’acquisition de la période d’oscillation.

1.1.2. Principe de fonctionnement

Le densimetre est électriguement excité et domhesure la fréquence d’oscillation qui est
reliée a la masse volumique du fluide occupantid@abon. La réponse du densimétre est
associée a un pendule pesant non amorti dontdadree propre d’oscillation du systeme

est:
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La fréquence s’oscillation est alors reliée a laseavolumique du fluide par :

T? = 4w2 =" p = Ap + B [AIll.1]
Avec : A=4m?0 et B =n2 2 [All.2]

A partir de composé connus, on procéde a des needifférentielles d’oscillations en
remplissant successivement la cellule de corps(éteon) : on établit ainsi I'étalonnage de

I'appareil en déterminant les parameétres de fonogment A et B.

En toutes rigueurs, les parameétres A et B sonhidédi partir d’'un couple étalon. Toutefois
le coefficient d’élasticité C n’est véritablemerdnstant que dans un domaine restreint de
masse volumique : il s’avere donc nécessaire datildes étalons de masse volumique aussi
proche que possible de celle des produits utiliesplus les valeurs des parametres de
fonctionnement varient avec la température : ceifapligue de connaitre les valeurs de

paramétres A et B pour chaque température étudiée.
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Tableau A-ll.1. Points de trouble (Fraction massique w) et deifs)t@our les ternaires {Eau (1) +

AA (2) + Solvant (3)}a T = 298.15 K.

W W, W3 p(kg-m®) W Wo W3 p(kg-m®)
Eau(1)+AA(2)+MIBK(3) Eau(1)+AA(2)+O-xylene (3)
0.915 0.069 0.016 1003.877
0.91 0.07 0 1002.178 0.704 0.281 0.014 1042.151
0.745 0.217 0.038 1017.122 0.474 0.504 0.022 1637.9
0.674 0.272 0.054 1017.745 0.424 0.542 0.035 1688.8
0.66 0.278 0.062 1019.782 0.365 0.581 0.053 1062.64
0.603 0.311 0.086 1014.057 0.3 0.646 0.054 1061.855
0.459 0.385 0.156 1000.676 0.254 0.675 0.071 1067.7
0.401 0.406 0.194 993.278 0.224 0.684 0.092 1083.99
0.33 0.435 0.235 987.56 0.188 0.682 0.13 1044.222
0.281 0.43 0.289 973.664 0.094 0.631 0.275 1007.475
0.223 0.423 0.354 955.597 0.073 0.579 0.347 992.907
0.174 0.382 0.444 934.445 0.056 0.547 0.396 983.107
0.039 0.198 0.763 857.004 0.049 0.532 0.418 978.966
0.038 0.199 0.763 848.639 0.034 0.494 0.472 968.762
0.017 0.053 0.93 810.479 0.022 0.459 0.519 962.454
eau(1)+AA(2)+Toluene(3) 0.017 0.413 0.57 950.42
0.896 0.097 0.006 1019.122 0.008 0.299 0.692 943.95
0.802 0.19 0.008 1028.273 0.007 0.144 0.848 907.956
0.763 0.214 0.023 1035.054 Eau(1)+AA(2)+P-Xyléne (3)
0.702 0.27 0.028 1040.413 0.844 0.146 0.01 1015.651
0.501 0.436 0.063 1055.055 0.785 0.2 0.015 1022.182
0.41 0.543 0.048 1048.861 0.766 0.216 0.018 1083.05
0.291 0.629 0.08 1051.332 0.566 0.409 0.026 1042.69
0.27 0.637 0.093 1047.134 0.395 0.579 0.026 1060.02
0.265 0.638 0.097 1043.938 0.347 0.612 0.04 1067.Y9
0.237 0.647 0.116 1041.346 0.347 0.616 0.037 1081.p
0.202 0.636 0.162 1029.029 0.301 0.659 0.04 1080.20
0.087 0.559 0.353 982.97 0.255 0.679 0.067 1052.619
0.061 0.513 0.426 964.85 0.163 0.685 0.151 1031.364
0.041 0.472 0.488 952.492 0.091 0.63 0.278 990.528
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0.025 0.418 0.557 940.435 0.024 0.402 0.575 930.026
0.023 0.38 0.598 935.357 0.014 0.378 0.608 919.7
0.019 0.378 0.603 931.286 0.013 0.362 0.625 916.773
0.014 0.347 0.638 927.332
Tableau A-Il.2.Parameteres volumique et surfacique de Van derdVaal
Eau Aide acrylique MIBK toluéne o-xyléne p-xyléne
0 1.400 2.4000 3.9520 2.9680 3.5360 3.5360
r 0.920 2.6467 4.5959 3.9229 4.6579 4.6579

[I. Equilibre liquide —Vapeur

Tableau A-ll.2. Valeurs mesurées (TR-y1) d’équilibres liquide-vapeur du systeme

binaire {AAc + AP}.

T(K) P (kPa) X Y1
413,3330 99,2710 0,0000 0,0000
410,9600 99,2710 0,0800 0,1380
407,6200 99,2710 0,2000 0,2920
406,2900 99,2710 0,2500 0,3500
405,0000 99,2710 0,3010 0,4010
403,0200 99,2710 0,3790 0,4850
401,7100 99,2710 0,4410 0,5520
400,3400 99,2710 0,4990 0,6090
397,8400 99,2710 0,6070 0,7040
395,0000 99,2710 0,7600 0,8100
390,3000 99,2710 1,0000 1,0000
389,2480 50,0000 0,1014 0,1690
387,9320 50,0000 0,1532 0,2632
388,1810 50,0000 0,1716 0,2159
385,6300 50,0000 0,2360 0,3448
385,0340 50,0000 0,2639 0,3769
381,9640 50,0000 0,3485 0,4904
382,2860 50,0000 0,3651 0,4924
377,5740 50,0000 0,5640 0,6704
380,8320 50,0000 0,5212 0,6383

-181-



Annexe A-ll

Tableau A-11.3. Valeurs mesurées (TR-y;) d’équilibres liquide-vapeur du systeme binaire
{Eau + AA}.

T(K) P (kPa) X Y1
372.50 100.35 0.0000 0.000¢
385.80 100.35 0.3330 0.695(@
383.03 100.35 0.2780 0.632(
372.70 100.35 0.0180 0.0249
372.77 100.35 0.0231 0.02671
372.87 100.35 0.0331 0.0404
372.97 100.35 0.0424 0.06171
380.05 100.35 0.2230 0.5198
377.45 100.35 0.1850 0.457¢
375.74 100.35 0.1550 0.3500
373.07 100.35 0.0704 0.104§
373.21 100.35 0.0729 0.1138
373.30 100.35 0.0761 0.128¢4
373.48 100.35 0.0862 0.1561
373.89 100.35 0.1036 0.2043
374.84 100.35 0.1373 0.283¢4
391.45 100.35 0.4420 0.803(
402.00 100.35 0.6600 0.924¢
414.40 100.35 1.0000 1.000¢

354.30 50 0.000 0.000
354.36 50 0.041 0.069
354.59 50 0.114 0.233
356.10 50 0.167 0.363
358.35 50 0.186 0.406
359.50 50 0.210 0.437
361.32 50 0.259 0.545
362.76 50 0.288 0.568
366.53 50 0.362 0.671
371.17 50 0.735 0.762
381.21 50 0.712 0.903
394.20 50 1.000 1.000
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Tableau A-ll.4. Valeurs mesurées (TR-y1) d’équilibres liquide-vapeur du systeme
binaire {AAc +AA}.

T (K) P (kPa) X V1
375.52 26.5 0 0
371.36 26.5 0.113 0.174
367.47 26.5 0.256 0.365
365.63 26.5 0.329 0.448
362.94 26.5 0.442 0.561
361 26.5 0.528 0.647
359.51 26.5 0.596 0.712
359.03 26.5 0.621 0.729
354.96 26.5 0.836 0.886
352.31 26.5 1 1
390.75 100.44 1.00 1.00
393.65 100.44 0.825 0.89
396.18 100.44 0.682 0.789
399.31 100.44 0.547 0.644
400.26 100.44 0.506 0.591
406.14 100.44 0.271 0.366
407.08 100.44 0.235 0.3185
410.26 100.44 0.121 0.181
414.00 100.44 0.00 0.00

[ll. Mesure des grandeurs de mélanges

[ll. 1.Enthalpie de mélange

a. Principe de la mesure calorimétrique

Le calorimétre C80 est un dispositif de mesureédiifitielle basé sur le principe du
fluxmétre de Tian et Clavet.

Le cceur de l'appareil comprend le bloc calorimégigouant le réle de thermostat, a
l'intérieur duquel se trouve deux fluxmétres et usende a résistance mesurant la
température du bloc. C’est dans ce bloc que vianseiplacer deux cellules dans des puits
cylindriques prévus a cet effet.

Deux fluxmétres sensibles et symétriques constitids grand nombre de thermocouple
connectés en seérie, entourant chaque cellule etrddent thermiquement au bloc
calorimétrique. Les deux piles flux métrigue sonbrées en opposition, de maniére a
délivrer un signal électrique proportionnel a I&#é&ence entre le flux de chaleur échangés
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entre chacune des deux cellules et le bloc. Ceakipt constitué par un pic dont l'aire est
proportionnelle a la quantité de chaleur miseeenigrs de mélange. Un étalonnage par effet
joule permet d’établir la valeur des coefficienes proportionnalités, caractéristique de la

sensibilité du calorimetre.

L’équation intégrale suivante relie le signal éliegte a I'effet calorimétrique :

t2 1t2
IE-dt=5ISdl AIL3]
1 1

La premiére partie représente la chaleur échangéews du processushel que Rest

la puissance mise en jeu au cours de la thermoge@es effet thermique est proportionnel
t2

au signal électrique intégré, je&dt le terme a droite tel que en @V/mW) du
t1

calorimetre. Un couplage informatique permet I'dsijion et le traitement des données

obtenues du calorimetre et I'intégration du sigraatespondant au flux thermique.

b. Enceinte calorimétrique

Le calorimetre C80 de Stream se présente sousrtefd’'un cylindre vertical surmontant un
socle rectangulaire (figure). L'ensemble est agsacun bati fixe, par I'intermédiaire d’'un
axe tubulaire. Des roulements permettent a I'axmiltire de tourner dans le bati, lequel
I'entraine dans son mouvement de rotation le calefie ; un taquet limite d’amplitude de
rotation.

Le cceur de cette appareil comprend le bloc caldriqu® (15) jouant le réle de thermostat,
et a l'intérieur duquel se trouvent deux fluxmét(Bset 14) et une sonde a résistance (6)
mesurant la température du bloc. C’est dans cedpecviennent se placer les cellules dans
des puits cylindriques (4) prévus cet effet.

L'appareil est muni d'un élément d'échauffement ipdérique(13) et une gaine (11)
entourant le bloc. Dans la gaine peut circuler 'de& de refroidissement pulsé par un
ventilateur situé dans le socle. Un calorifugefdeme cylindrique (10) entoure la gaine. En
bas de la paroi externe de ce calorifuge se trdegeouies par les quelles s’échappe l'air de
ventilation.

Sur la partie supérieurs du bloc calorimétriquet $@gs deux canons (3) qui constituent une
prolongation thermo statée de la zone de préchgaiffars de lintroduction des cellules.

L’ensemble est fermé par un couvercle (12). Un honccalorifuge(9) surmonté d’'un
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flasque (7) vient d’'emboiter dans la gaine cyligda. Afin d’isoler thermiquement le bloc

calorimétrique. Ce bouchon est fixé sur I'ensenglaide de quatre vis (8). Deux puits (2)
relient directement le flasque au canons, dansiéésgpn place des bouchons allongés. Deux

arrétoirs (1) pouvant obturer partiellement lestgummobilisent les tiges ou les tubes de

liaisons aux cellules.

Figure All.2. Vue interne du calorimeétre.

Tableau A-11.5. Valeurs mesurées d’enthalpie molaire d’exces diesye binaire {Eau +

AAc}.
T=25°C T=40"°C T=50"°C
XEal h® (J/mol) Xeat h® (J/mol) Xeat h® (J/mol)

0,9671 -22,97 0,6665 242,82 0,0027 432,55
0,9561 -27,37 0,5414 334,40 0,0016 402,09
0,9198 -42,23 0,9438§ -26,29 -0,0372 327,56
0,8658 -9,74 0,9681 -9,95 -0,1077 167,12
0,8131 74,22 0,5135 345,94 0,0015 22,72
0,7243 178,27 0,3662 390,06 0,0009 -26,29
0,5025 324,17 0,2116 371,32 0,0006 150,04
0,2943 379,58 0,0969 206,20 0,0005 59,82
0,1801 357,13 0,5803 299,38 0,0019 326,02
0,1015 271,75 0,7445 175,52 0,0042 417,43

0,8246 112,99

0,0414 85,84

0,9134 19,15
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Tableau A-11.6. Valeurs mesurées d’enthalpie molaire d’excés ditiesye binaire {Eau+
AA}

Xan | h® (I/mol) XA | hF (3/mol)
T=25°C T = 313,15 °C
0,0051 -4,39 0,1543 440,14
0,0038 -2,83 0,0927 271,28
0,0059 -7,58 0,0636 173,86
0,0433 30,44 0,0372 86,77
0,0688 72,57 0,3243 637,00
0,1056 162,48 0,5098 819,68
0,1673 259,08 0,8161 489,94
0,2336 323,04 0,7362 711,12
0,3810 498,05 0,6614 796,43
0,4447 554,26 0,6363 770,25
0,0349 3,79 1,0000 0,00
0,0897 111,22 0,0000 0,00
0,0879 102,21 T = 323,15 °C
0,0592 48,93 0,4527 936,12
0,0277 0,45 0,5618 999,84
0,0098 -6,04 0,0629 62,09
0,0174 4,58 0,1914 599,93
0,6440 688,13 0,3682 814,62
0,5734 652,08 0,7688 782,08
0,7440 728,98 0,9260 358,08
0,7861 696,52 0,9141 335,62
0,8113 624,90 0,0864 217,40
0,7981 632,65 0,1589 438,85
0,9109 439,76 0,2751 703,64
1,0000 0,00 0,0000 0,00
1,0000 0,00
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Tableau A-Il.7. Valeurs mesurées d’enthalpie molaire d’excés ditesye binaire {Eau+
AP}

T=25°C T=40°C T=50°C
XaAp h® (J/mol) Xap h® (J/mol) XaApP h® (J/mol)
0,4901 946,12 0,0734 124,34 0,0487 64,97
0,5974 993,84 0,37613 748,15 0,0721 78,30
0,6492 977,97 0,0275 -24,50 0,1083 285,27

0,7302 887,10 0,433 823,34 0,3694 686,85
0,8525 657,05 0,6299 1009,72 0,439¢ 816,63
0,9176 305,23 0,6723 991,53 0,717 915,50
0,4245 809,99 0,8339 720,39 0,8499 671,05
0,3138 570,95 0,9184 225,46 0,924 408,47
0,248 492,75 0,767l 876,74 0,610§ 1033,22
0,1161 191,04 0,5853 1014,58 0,2468§ 581,81
0,0387 -30,54 0,4585 858,81 0,536] 1009,22
0,2357 525,97

0,4512 849,13
0,2992 696,59

Tableau A-11.8. Valeurs mesurées d’enthalpie molaire d’exces @ex dystemes binaires
{AAc+ AP} et {AAc+ AA}

{AAC + AP} (AAC + AA}

XAAC h® (J/mol) XAAC h® (J/mol)
0,4375 62,29 0,521 30,02
0,2968 51,01 0,4233 31,4
0,2616 49,23 0,3559 32,08
0,2208 42,6 0,2454 27,66
0,0818 15,54 0,1431 12,45
0,0583 18,67 0,0836 4,79
0,9726 4,25 0,6429 22,39
0,1448 29,34 0,1289 17,2
0,0583 20,53 0,8067 17,14
0,0411 5,18 0,4741 27,42
0,7552 48,51 1 0
0,7788 47,04 0 0
0,8223 40,72
0,5592 67
0,3243 52,07
0,3705 56,44
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1. 2.Volume molaire d’exces

Tableau A-11.9. Valeurs mesurées du Volume molaire d’excés dwesystbinaire {Eau+
AAc}.

T=298,15K T=313,15K T=323,15K
Xeat VE(m*mol)*10°® Xeat VE (m*¥mol)*10° Xeat VE (m¥mol)*10°
0,7562 -0,8456 0,885/ -0,5870 0,9952 -0,1892
0,9738 -0,1249 0,9706 -0,1121 0,9055 -0,5891
0,8474 -0,5625 0,9050 -0,4307 0,9648 -0,3485
0,8947 -0,4726 0,9374 -0,3204 0,879Q -0,6496
0,9317 -0,3241 0,812/ -0,8019 0,8266 -0,9013
0,6805 -0,9828 0,7228 -1,0177 0,7653 -1,0649
0,6229 -1,0484 0,6118 -1,1562 0,6894 -1,2395
0,5101 -1,1040 0,655b -1,1132 0,5251] -1,3111
0,3885 -1,0630 0,4823 -1,1417 0,4375 -1,2706
0,2733 -0,9252 0,3506 -1,1110 0,3497 -1,2304
0,1149 -0,5433 0,2949 -1,0010 0,3162 -1,1381
0,0269 -0,1498 0,2416 -0,8526 0,1398 -0,5174
0,0622 -0,3205 0,153B -0,6171 0,0889 -0,2646
0,0000 0,0000 0,0954 -0,3812 0,000Q 0,0000
1,0000 0,0000 0,0521 -0,1780 1,0000 0,0000
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Tableau A-11.10. Valeurs mesurées du Volume molaire d’excés dwemystbinaire {Eau+

AAJ.
T =298,15 K T=313,15K T=323,15K
VE VE VE
X1 (m%mol)*10° X1 (m*mol)*10°® X1 (m%mol)*10°

1 0 1 0 1 0

0 0 0 0 0 0
0,8607 -0,8033 0,9527 -0,0120 0,8607 -0,5985
0,9207 -0,5333 0,9207 -0,1801 0,9207 -0,4269
0,7665 -1,0203 0,7665 -0,8315 0,6767 -1,0131
0,6767 -1,2203 0,6767 -1,0893 0,5348 -1,0901
0,5348 -1,3094 0,5348 -1,3097 0,9924 -0,0475
0,3017 -1,1166 0,3017 -1,1631 0,9413 -0,2502
0,0718 -0,3615 0,0718 -0,3785 0,4516 -1,0204
0,9924 -0,0333 0,9924 0,2113 0,9874 -0,0611
0,4516 -1,3365 0,9413 -0,0733 0,9509 -0,3588
0,3859 -1,2377 0,4516 -1,3308 0,8723 -0,6336
0,2674 -0,9574 0,3859 -1,2901 0,1022 -0,3573
0,1514 -0,6856 0,2674 -1,0870 0,8148 -0,7596
0,1514 -0,7238 0,3017 -0,7511
0,0718 -0,1536
0,2674 -0,676
0,1514 -0,4576
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Les écarts calculés dans le paragraphe -I- sordrrdétés en utilisant les équations

suivantes :
AP/P=WN)*Y (@) [AL
AT /T = 1/ N) * Z(@) (AR,
Ay = (1/ N) * Z(yexp - ycal) [AB]
AX= (U N)* D (Ko~ Xear) All.4]

Tableau A-lll.1. Parametres d'interactions binaires du modéele UNIQU#btenus lors de la

régression des données expérimentales du binafke §AAAL.

N M
odele UNIQUAC e UNIQUAC-HOC Aspen plus

Parameétre (UNIQUAC-HOC)

a, 10,1487 10,1487 10,2635 0,0000

201 0,6992 0,6992 0,6569 0,0000
by K 95,7791 95,7791 2155821 81,6746
bt /K -335,2203 -335,2203 418,7929 59,1420

. : i 4,5000 i
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Tableau A-1ll.2.

Parameétres d’interactions binaires du modeéle NRTDtemus lors de la

régression des données expérimentales du binafke §AAAL.

Modéle
NRTL NRTL-NTH NRTL-HOC Aspen plu?’
Parametre
ag; 1,1039 1,4393 0,6434 0,0000
a1 -1,2430 -3,2979 -1,6135 0,0000
b/K -295,0762 -446,2503 -440,4950 283,0157
b,/K 461,2382 1426,5830 918,0483 42,5680
N1z - 4,5001 -
Tableau A-111.3. Parametres d’interactions binaires du modéle Vaar-labtenus lors de la

régression des données expérimentales du binake {AAA}.

Modele
Van Laar-HOC Van Laar Van Laar-NTH
Parametre

aio 0,5688 -0,8044 -3,3335

ao; 0,5752 0,0654 0,1031

b /K 26,9260 347,0408 1553,8850

b,./K 28,0322 50,9443 231,6017

Naz 4,4996 - -

Tableau A-11l.4. Parametres d’interactions binaires du modéle P-Renois lors de

régression des données expérimentales du binake {AAA].

Paramétres Valeur
Kij @ -0,1108
Kij® / K 47,4330

la
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Tableau A-IIl.5. Parametresinteractionsbinaires du modele NRTL obtenus lors de la
régression des données expérimentales du binade {EAP}.
Modéle Aspen plus™
NRTL NRTL-NTH NRTL-HOC
Parametre (NRTL-HOC)
a 5,9075 4,2592 4,26471 3,273
ay -4,1185 -2,9944 -2,5893 -1,9109
b 1/K -1420,2665 -729,1404 -663,6466 -505,4568
b,y/K 1420,0287 999,2264 849,0153 712,094

Tableau A-lIl.6. Paramétresl'interactionsbinaires du modele UNIQUAC obtenus lors

de la régression des données expérimentales dueb{Eau + AP}.

N M
Modeéle UNIQUAC- UNIQUAC - Aspen plu8
UNIQUAC NTH HOC
Parameétre (NRTL-HOC)
aio -1,5193 -1,3761 -1,7313 -0,0992
an 3,7935 2,7795 2,5747 0,7555
b 1./K 620,5972 496,4571 565,2359 123,4990
b /K -1619,1313 -1171,9496 -1044,7808 -599,9150

Tableau A-1ll.7. Parameétresd'interactionsbinaires du modele Van Laar obtenus lors de

la régression des données expérimentales du biizre+ AP}.

Modéle
Van laar-HOC Van Laar-NTH Van Laar
Parameétre
aqo -2,3472 -2,5569 -2,7043
aog 2,0908 1,4719 1,7800
b1./K 1244,8036 1305,7632 1338,1544
b ,/K 115,8265 258,2401 30,9581
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Tableau A-111.8.

régression des données expérimentales du binaine {EAP}.

Tableau A-111.9.

Parametres Valeur
K 0,0742
K /K -83,1454

des données expérimentales du binaire {Eau + AA}.

Parametres d’interactions binaires de I'équationPel® obtenus lors de la

Parametres d'interactions binaires du modéle NRBtermus de la régression

Modele

M M
N mrnoe | ettt | e | Mg
a) 3,2228 0,0000 0,4291 0,0000
= -2,1439 0,0000 0,0860 0,0000
b;,/K -455,3037 919,4562 133,0322 931,2616
b,/K 690,5143 293,6486 0,0000 -301,9900
N 12 2,8800 - - -

Tableau A-111.10. Paramétres binaires du modéle UNIQUAC obtenus dégigession des

données expérimentales du binaire {Eau + AA}.

Modele UNIQUAC Aspen Plug UNIQUAC | UNIQUAC - Aspen Plu&
X (UNIQUAC) -NTH HOC (UNIQUAC-HOC)
Parametre

aw 1,9250 0,0000 -0,3097 -0,2077 0,0000
1 -24,2450 0,0000 3,3441 1,2198 0,0000
bu/K -330,0758 -452,9343 329,3187 150,8726 -425,9220
boy/K -9874,1809 253,1412 -1681,9216 -667,3262 2405833
11 - - - 2,8800 -
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Tableau A-111.11. Parametres’interactionsbinaires du modele Van Laar obtenus
de la régression des données expérimentales dueb{Rau + AA}.

Modele
Van laar Van laar-HOC Van laar-NTH
Parametre
3 -1,6287 -0,6619 -1,5844
ai 1,5448 1,2993 0,3403
b;/K 904,5646 547,4567 898,9940
b;/K -97,1946 168,9215 286,7829

Tableau A-ll1.12. Résultats des régressions

du systeme {Eau + AAltdisant I'équation

d'état de P-R.
Parametre Valeur
K® 0,0618
K@K -58,9260

des données expérimentales du binaire {AAc + AP}.

Tableau A-111.13. Paramétres d'interactions binaires du modele NRBiemus de la régression

Modeéle Aspen Plu8"
) NRTL NRTL-HOC (NRTL-HOC) NRTL-NTH
Parametre
3 -7,91 -1,57 -3,08 -2,67
& 5,48 2,16 2,45 3,21
bi/K 3095,64 369,96 1247,89 838,00
b;/K -2099,94 -502,47 -966,96 -970,96
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Tableau A-ll1.14. Parameétres d’'interactions binaires du modeéle

régression des données expérimentales du binafke §AAP}.

UNIQU#Abtenus de la

Aspen Plu8”
Modéle UNIQUAC UN|_I|%L(J_:AC - (UNIQUAC - UN|119|'L|—J|AC -
Parameétre HOC)
8 4,1102 0,8895 -1,2553 14171
8 -3,5389 -1,2595 1,5117 -1,8172
bi/K -1548,7907 -189,8151 495,2014 -416,5750
b;/K 1292,2790 270,7882 -614,5708 520,0885

Tableau A-lll.15. Parametres d'interactions binaires du modéle Vaar labtenus de la

régression des données expérimentales du binake §AAP}.

Modele
Van laar Van laar-HOC Van laar-NTH
Parametre
3 1,2294 0,4019 1,0962
ai -2,0837 -0,2259 -0,9079
b;/K -389,0591 -101,7764 -326,9930
b;/K 861,8532 108,0957 378,8916

Tableau A-111.16. Parametres d’interactions binaires de I'équatioétad’ de Peng Robinson

obtenus de la régression des données expérimedtatdnaire {AAc + AP}.

Parameétre Valeur
k; -0,0618
ki QIK 24,8373
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Tableau A-IIl.17. Valeursexpérimentales de I'enthalpie de vaporisation'atgde

acrylique fournis par l'industriel.

Tenzgg;ature (kcaL|>/mo|) Lv (kJ/mol) ind[l?set:iel] Tenzgce:;ature (kclf:\\lllkg) Lv (kJ/mol) ind[l?set:iel]
141 148,7 45,42 1 70 166,2 50,77 7
141 1518 46,37 2 95 161,4 49,30 7
141 1515 46,28 3 120 1561 | 47,68 7
141 151,9 46,40 4 145 1504 | 4594 7
136 1236 37,76 5 170 1443 | 44,08 7
136 1238 37,82 6 105 1374 | 41,97 7
20 175,2 53,52 7 220 1207 | 39,62 7
25 1743 53,24 7 245 1208 | 36,90 7
45 170.8 52,17 7 270 1101 | 33,63 7

Données d’industriel [69]

Documentation Norsolor (recherche biblio CTA).

Information technique BASF (recherche biblio CTA).

ULLmann’s encyclopedia of industrial chemistry (recche biblio CTA).
Technique de I'ingénieur (recherche biblio CTA).

Coast Guard Fiche C.H.R.1.S (recherche biblio CTA).

Données Beilstein (recherche biblio CTA).

Detherm (recherche biblio CTA).

NogohkrwbE

A-lll. La théorie chimique

La théorie chimique consiste a considérer qu'ilsexiune réaction chimigue en phase
gazeuse, formation du dimere et par conséquenstilnécessaire de déterminer une

constante de dimérisation.

La pression totale est considérée égale a la sodenia pression de vapeur saturante du

monomere et de la pression partielle du dimere :

dP® _ AS™
NV [Alll.5]
Avec: AH™ =TAS™
L’équation (Alll.10) devient :
dP™ _ AHY®
dr  TAV® [AllL.6]
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ap
En substituent (T) a partir de V™) I'équation précédente sera sous la forme :

dPsaI: AH™
PdT RTAZ®

AIlL7]

En tenant compte de I'hypothése simplificatrice quonsidere que le facteur de
compressibilité liquide est considéré négligealae rapport a celui du gaz. L’équation de

Clapeyron devient :

dpsat _ A H vap !AB]
d(l7)  RTAZ™

L’application de la théorie chimique considére gitialement en phase gazeuse, en partant
d’'un nombre n de mole de monomeére, la transformates deux monomeres en un dimére
conduit a une diminution de nombre de mole, égatergevolume du gaz diminue ce qui

impose un facteur de compressibilité inferielivaité.

A basse pression, les gaz sont considérés comrfatpaet la pression totale st égale
a la somme de pression partielle du monomérg €2 du dimere (§ :

P = P +Py [All.9]

La constante de dimérisation est liée aux coeffisiede la fugacité :

k &,
@y

K, = [All1.10]

Avec (k) dépend uniquement de la température et elle @sideré dans une premiere

approximation égale a l'unité.

Par conséquent la constante est reliée au rapp@redsion partielle :

[Alll.11]

A
I
oo

La combinaison de deux équations (Alll.15) et (Alfl) donne :
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P, = P, + PZK

P [Alll.12]

La résolution de I'équation (A-Ill.17) permet deéterminer la pression partielle du

monomere.
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RESUME

Ce travail porte sur la contribution a la modélmatthermodynamique d’'un atelier de
purification d’acide acrylique. Apres l'identifidah des principaux produits intervenant dans
I'étape de purification et la collecte de leursiétés thermodynamiques disponibles dans
la littérature, nous avons effectué une série deumes expérimentales pour un ensemble de
mélanges contenant des acides carboxyliques (eiicydi@r : diagrammes d'équilibres
liquide-liquide et équilibres liquide-vapeur, erfiias d'excés et volumes d’exces).
L’ensemble des données (nos mesures et les valeuls littérature) a été exploité selon
deux approches de modelisation des équilibresdeguapeur : une approche symétrique (
¢) appliguée aux équations d’état de Peng-RobinBeR)(et de PC-SAFT et une approche
dissymétriquey-¢) appliquée aux modeles de coefficients d’actieitéphase liquide NRTL,
UNIQUAC et Van Laar associés a diverses équatibést en phase vapeur (gaz parfait,
Viriel, Hayden et O’connell et Nothnagel). Nous oas finalement retenu le
modele UNIQUAC associé a la corrélation de Hayde@'€onnell en phase vapeur. Des
nouveaux parametres d’interaction ont été détemsnie€ conduisent a des résultats
homogeénes et satisfaisants en comparaison avemesiges expérimentales et aux données
de la littérature. lls permettent également de ic®cconvenablement les diagrammes
d’équilibres liquide-vapeur et les volatilités talas des mélanges étudiés.

Mots-clés : Acide acrylique, équations d'état et modeles niloelynamiques Peng-
Robinson, PC-SAFT, UNIQUAC-HOC, équilibres liquitiguide et liquide-vapeur,
volatilité relative, enthalpie d’exces, volume diés, parametres d’interactions binaires.

ABSTRACT

This work focuses on the contribution in the thedyramic modeling of an acrylic acid
purification unit. After identifying the main prodts involved in the purification step and
collecting their thermodynamic properties availabléhe literature, we conducted a series of
experimental measurements for a range of mixtum@#aming carboxylic acids(mainly
liquid-liquid equilibrium and vapor-liquid equilibrm diagrams, excess enthalpies and
excess volumes).The data set-our measurementstaradure values-was used according to
two approaches for modeling vapor-liquid equililbniua symmetric approacpyp) applied
to the equations of state Peng-Robinson (P-R) &WSRFT and an asymmetrical approach
(y-9) applied to the models of activity coefficientstive liquid phase NRTL, UNIQUAC and
Van Laar associated with various equations of statthe vapor phase(ideal gas, Viriel,
Hayden O’Connell and Nothnagel). We have finallps#n the UNIQUAC thermodynamic
model associated with the correlation of Haydenddill in vapor phase. New binary
parameters were determined and led to consistehsatisfactory results in comparison with
our experimental measurements and literature ddtase parameters can also be used to
adequately describe the diagrams of vapor-liquidiligium and the relative volatilities of
the mixtures studied.

Key words: acrylic Acid, equations of state and thermodyramiodels, Peng-Robinson,
PC-SAFT, UNIQUAC-HOC, liquid-liquid and liquid-vapcaequilibrium, relative volatility,
excess enthalpy, excess volume, binary interactparameters.
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