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Introduction

Les nécessités industrielles de notre époque poussent la recherche a trouver de nouvelles
sources d'énergie et a savoir les traiter de la fagon la plus optimale possible. Le contexte de
concurrence entre les industries et les besoins de développer des énergies qui soient les plus
propres possibles exigent des connaissances détaillées dans le domaine de la
thermodynamique, par exemple en ce qui concerne les équilibres de phases ou les enthalpies.
Pour parvenir a ces objectifs, il est indispensable d'étre capable non seulement de connaitre
les propriétés physiques des systemes que 1'on étudie, mais surtout de les prédire. En effet, les
expériences seules ne permettent pas toujours de répondre a cette question: comment le
systeme va-t-il évoluer lorsque les conditions changeront ? Bien que vitale a toute démarche
scientifique, 1'expérimentation ne peut, pour des raisons techniques, financicres ou parce que

l'on veut explorer des domaines difficilement accessibles, €étre une solution suffisante.

Une possibilité offerte par la science est le développement de modéles théoriques dont les
¢quations doivent répondre aux problémes de la prédiction. L'avantage de tels modéles est de
pouvoir étudier rapidement et a moindre colt des systemes physiques pour lesquels les
données expérimentales ne permettent pas de connaitre avec une précision suffisante les

comportements.

Dans le contexte actuel, le gaz naturel représente 1'une des énergies amenées a connaitre un
développement grandissant a travers le monde. Présent dans de nombreux endroits du globe,
considéré parmi les sources d'énergies les plus respectueuses de l'environnement, le gaz
naturel est aujourd'hui particulierement étudié par les industries qui ont donc besoin de
modele capables de prédire ses comportements dans différentes configurations de
températures, de pressions, de compositions, pour optimiser au mieux les divers procédés

auxquels il sera soumis.

Depuis 2004, le modéele PPR78 (Predictive Peng-Robinson equation of state 1978) a été
développé par 1'équipe ThermE du LRGP dans le but de prédire, par une méthode de
contribution de groupe, la valeur du parameétre d'interaction binaire de I'équation de Peng-
Robinson dans sa version de 1978. A l'origine congu pour prédire les équilibres de phase des

fluides pétroliers, son champ d'action a été étendu a d'autres mélanges par 1'ajout de nouveaux



groupes. Jusqu'a aujourd'hui, 21 groupes ont été définis pour ce modele, lui permettant de
traiter des mélanges multiconstituants contenant des alcanes linéaires et ramifiés, des
composés aromatiques, du CO,, N,, H,S, des mercaptans, H,O, C,H4, des alcénes linéaires et
cycliques, Hy. Jusqu'a ces derni¢res années, les parametres de ce modele ont été ajustés sur
des données d'équilibre de phase, cependant il a été récemment étendu aux enthalpies de
mélange et aux capacités calorifiques d'excés. Depuis, ce modele est appel¢ E-PPR78

(Enhanced - Predictive Peng-Robinson equation of state 1978).

Le travail qui suit a pour objectif le développement d'un modele thermodynamique visant a
prédire le parametre d'interaction binaire pour les composés du gaz naturel. Pour cela, nous
allons ajouter 3 groupes supplémentaires au modele E-PPR78 : I'hélium, le monoxyde de

carbone et 1'argon.

Cette thése est divisée en 3 chapitres. Dans la premicre partie, nous allons parler des
diagrammes de phase et de la classification de Van Konynenburg et Scott dont la
connaissance est indispensable pour interpréter les résultats qui suivront ensuite. Le second
chapitre est consacré a la présentation des équations d'état ainsi que du modele E-PPR7S.
Dans la troisiéme partie, il est question de I'étude menée pour inclure les trois nouveaux

groupes au sein du modele E-PPR7S.
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CHAPITRE I : Les diagrammes de phase et la

classification de Van Konynenburg et Scott
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I. Les diagrammes de phases

L’¢tude des systémes binaires est un domaine fondamental pour la compréhension des
équilibres entre phases. En effet, une parfaite compréhension de ces derniers permet de mettre
au point des modeles conduisant & une bonne représentation des comportements de la majorité
des systémes multiconstituants dont les interactions entre les différentes molécules sont
souvent supposées limitées a des interactions binaires. C’est pourquoi les recherches sur les
systemes a deux composants sont considérées comme essentielles pour comprendre et prédire

les équilibres de phases de systemes plus complexes.

L’intérét des diagrammes de phase repose dans leur capacité a montrer un panorama étendu
du comportement des mélanges a différentes températures, pressions et compositions. Pour
comprendre leur mode de représentation, il est nécessaire d’expliquer d’abord la régle des

phases de Gibbs et d’introduire le concept de la variance.
1. La variance

La variance (notée v), aussi appelée nombre de degrés de liberté, est le nombre de variables
intensives propres a I'une des phases qu’il est nécessaire de fixer pour définir 1’état intensif de
chacune des phases, c’est-a-dire pour que toutes les autres variables intensives de chacune des
phases en équilibre prennent une valeur définie (généralement unique, mais pas toujours).
Cette définition exclut les variables intensives globales.

La variance est une grandeur positive ou nulle.

Cette grandeur se calcule en suivant la régle des phases de Gibbs :

V=24n—-7T—r (I.1)
Dans cette équation, n. représente le nombre de constituants présents dans le mélange, 7 le
nombre de phases du systéme, » le nombre de relations auxquelles les variables caractérisant

I'état intensif de chacune des phases sont susceptibles d’étre soumises (relation liée a la

présence éventuelle d’un azéotrope, d’un point critique, etc.).
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Dans le cas d’un systéme binaire (n.= 2) et ou le systéme étudié ne présente pas de cas tel que
I’on ait » # 0, on aura v = 4 - 7. En conséquence :

-Pour un systéme monophasique (z = 1), v =3 : il faut fixer 3 variables intensives des phases
pour que le systéme soit déterminé.

-Pour un systéme diphasique (z = 2), v = 2 : 2 variables intensives des phases doivent étre
fixées.

-Pour un systéme triphasique (7 = 3), v = 1 : il suffit qu’une seule variable intensive des

phases soit fixée pour que I’ensemble du systeéme soit déterminé.

Du point de vue des diagrammes de phase, la variance correspond au nombre de parameétres
qu’il est nécessaire d’utiliser pour représenter I’ensemble des caractéristiques du systéme
¢tudié. Ainsi, dans le cas d’un systéme binaire, la régle des phases de Gibbs montre que des
diagrammes de dimension 3 sont requis. Cependant, il a ¢été démontré par Van
Konynenburg[1] en 1968 que des représentations en deux dimensions sont optimales pour
rendre compte du comportement des systémes binaires. Ces diagrammes portent le nom de

diagrammes d’équilibres de phases globaux (appelés DEPG par la suite).

Ces DEPG peuvent étre représentés dans plusieurs plans différents, par exemple :
-Pression-température
-Pression-composition

-Température-composition

Comme expliqué par la suite, il peut étre nécessaire d’utiliser deux diagrammes pour rendre
compte de toutes les caractéristiques des équilibres des phases d’un mélange binaire, par
exemple en utilisant un diagramme dans le plan pression-température (noté (P,7)) et un autre
dans le plan pression-composition (noté Pxy). On retrouve ainsi les trois variables nécessaires

selon la reégle des phases de Gibbs.

Voyons a présent quelles sont les différentes caractéristiques d’un mélange que ’on peut

retrouver dans un diagramme de phase.
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2. Quelques caractéristiques des diagrammes d’équilibres de phases globaux

a) Le point critique

D’un point de vue expérimental, un po

int critique se manifeste par la disparition de I’interface

entre les phases liquide et vapeur, qui deviennent alors indiscernables. On assiste a la

formation d’une seule et unique phase, la phase critique. Pour un corps pur, ce point se

distingue mathématiquement par les égalités suivantes :

oP
ov

|
|

A
T T:Tc,v:vc

(1.2)
BZPJ }
T T:Tc,v:vc

0

i

dans lesquelles P représente la pression et v le volume molaire. Dans le plan (P,v), il s’agit

donc d’un point d’inflexion a tangente

horizontale sur l'isotherme critique.

Dans un mélange binaire, la présence de la phase critique se manifeste dans le plan (P,T) par

la présence d’un ou plusieurs lieux des points critiques (LPC). Cette caractéristique peut

apparaitre dans différentes configurations qui seront explicitées par la suite. Dans sa forme la

plus simple, ce LPC peut prendre la forme que I’on voit sur la figure I-1.

C2 TP
LPC
C1
PS1
PS2
.
—

Figure I-1 : Illustration du lieu des points critiques reliant les points critiques des corps purs | et 2 dans un

mélange binaire. PS1 et PS2 : courbes de pression de vapeur saturante des corps purs 1 et 2.
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Sur ce diagramme, et dans la suite par convention, le constituant (1) correspond au corps pur

le plus volatil.

Dans le plan Pxy, un point critique apparait sous la forme d’un point a tangente horizontale tel

que ’on peut le voir sur la figure I-2.

Te

X1,¥1

Figure I-2 : Exemple de point critique sur un diagramme de phase dans le plan Pxy. Le point critique est marqué

par la double fléche. L : domaine liquide, V : domaine vapeur, LV : domaine liquide-vapeur.

Ce point est solution de 1'équation suivante :

oP) _
(al =0 (1.3)

Il est cependant important de noter que cette équation n'est pas une condition suffisante pour
caractériser un point critique. Il existe en effet d’autres points pouvant étre solutions de (1.3),

par exemples les azéotropes comme expliqué par la suite.

Note : Sur les diagrammes tracés dans le plan Pxy, I’axe des abscisses représentant les
compositions sont des fractions, comprises entre 0 et 1. Sur tous ces diagrammes, et sauf
indication contraire, les lignes verticales droites et gauches correspondent respectivement aux

compositions x;,y;=0 et x;,y,=1.
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b) Azéotrope

Lorsqu’une phase vapeur et une phase liquide en équilibre ont toutes deux la méme
composition a une température et une pression fixées mais des densités différentes, on a la
formation d’un azéotrope (figure I-3). Lorsque le point de rencontre de la courbe de bulle et
de la courbe de rosée donne lieu a un maximum en pression dans le plan Pxy (figure 1.3.a), on
parle d’azéotrope positif. Ce cas se présente lorsque 1’énergie de Gibbs du systéme binaire est
supérieure a celle du mélange dans le cas idéal (g>0). Dans la situation contraire, si les deux
courbes forment un minimum en pression dans le plan Pxy (figure 1.3.b), il s’agit d’un
azéotrope négatif. Cette fois, la déviation a 1’idéalité est négative (g"°<0). Certains systémes
peuvent donner lieu a une double azéotropie par une combinaison de deux azéotropes, ['un
positif et I’autre négatif. Ces cas restent tres rares et seuls une douzaine de systémes binaires

ont montré cette caractéristique.

TP (b) TP

X1;Y1 X1,¥1
—

Figure I-3 : Exemples de diagrammes de phase isothermes présentant un azéotrope dans le plan Pxy. La

composition azéotropique est marquée par la ligne verte. (a) : azéotrope positif, (b) : azéotrope négatif.

Dans le plan (P,7), les lignes azéotropiques peuvent présenter plusieurs caractéristiques

possibles selon leur point de départ et de fin :

= Elles peuvent partir d’une courbe de pression de vapeur saturante et se
terminer sur un lieu des points critiques (figure 1-4.a).

= Elles peuvent également ne pas €tre bornées par valeur inférieure (on parle
d’azéotropie absolue, figure 1-4.b).

= La ligne azéotropique peut démarrer et s’arréter sur une courbe de pression de

vapeur saturante (figure I-4.c).
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= D’autres cas peuvent également se présenter, par exemple

azéotropique commengant sur une ligne triphasique (biazéotrope).

une ligne

(a) LPC
Cc2

C1

PS1

PS2

Te

T

(b)

PS1

LPC

Cc1

PS2

C2

T [©

LPC

C1

PS1

PS2
T

— —

c2 TP

T

—

Figure I-4 : Exemples de comportements azéotropiques dans un diagramme (P,7). Az : ligne azéotropique.

Les comportements de phase de systémes binaires présentant des azéotropes ne

seront pas

décrits plus en détails par la suite, la raison étant que les mélanges €tudiés dans les chapitres

suivants n’ont pas ces particularités.

¢) Points de Bancroft

Les points de Bancroft représentent I’intersection de deux courbes de pression

de vapeur

saturante dans le plan (P,7), comme indiqué sur la figure I-5. Cette particularité apparait

surtout a basse pression et basse température.

LPC c1 TP
C2
PS1
PS2
B
.
—

Figure I-5 : Diagramme (P, 7) montrant un point de Bancroft (B).

11 existe d’autres catégories de ces points de Bancroft :
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= Les points de Bancroft de second type correspondent a I’intersection d’une

courbe de pression de vapeur saturante avec une ligne triphasique.

= Plus récemment, un autre type de point de Bancroft a été expérimentalement
mis en évidence : il s’agit de I’intersection d’une courbe de pression de vapeur
saturante avec un lieu des points critiques. Il a été appelé point de Bancroft de

seconde espece[2].
II. La classification de Van Konynemburg et Scott

En 1968, P.H. Van Konynenburg et R. Scott étudieérent les équilibres de phases pour des
mélanges binaires. Pour cela, ils ont utilis¢ I’équation de Van der Waals. Leurs résultats leur
permirent de classer les diagrammes dans le plan pression-température représentant ces
mélanges en 5 types[1]. Un 6™ type sera par la suite introduit. Cette partie décrit quelques
caractéristiques que 1’on retrouve dans les DEPG de cette classification. Des descriptions
exhaustives de ces diagrammes d’équilibres de phases pour des systémes binaires peuvent étre

retrouvées dans [3], [4].

1. Diagrammes de type 1

Les diagrammes de type I possédent les caractéristiques suivantes :
-Un unique lieu des points critiques continu rattaché a chaque extrémité aux points critiques
des deux corps purs.

-La présence éventuelle d’un azéotrope.

Dans le plan (P,7), le lieu des points critiques peut avoir différentes formes : croissante,
décroissante, il peut présenter un maximum ou un minimum.

On retrouve 3 catégories de diagrammes, se caractérisant par les emplacements relatifs des
points critiques 1’un par rapport a I’autre comme illustré sur la figure I-6.

Sur le type A, le point critique du corps pur (1) a une pression et une température supérieure
au point critique du corps (2). Cette configuration représente 6% des diagrammes (P,7)

observés.
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Le type B montre un point critique du corps (1) ayant une pression supérieure a celle du corps
(2). En revanche, sa température critique est inférieure. Ce cas est le plus fréquemment
observé, avec 67% des diagrammes de phase.

Dans les diagrammes de type C, le point critique du corps pur (1) a une pression et une

température inférieure au corps pur (2). Ce cas représente 27% des diagrammes de phase.

PS1

Type A

PS2

c1

Cc2

LPC

Te

T

Type B

C1

PS1

LPC

PS2

C2

Te

T

Type C LPC

C1

PS1
PS2

C2

—

—

Figure I-6 : Les 3 types de configurations possibles pour un diagramme de type 1.

Regardons a présent comment se présente un diagramme de phase dans le plan Pxy. La figure
I-7 montre un diagramme (P,7) sur lequel 1’on peut voir le LPC ainsi que les deux points
critiques des deux corps purs (C1 et C2). Ce diagramme est a comparer avec celui de la figure
I-8 dans le plan Pxy.

A une température inférieure a la température critique du corps (1), les courbes de bulle et de
rosée sont rattachées aux points de composition x;,y,=0 et x;),=1. Les pressions
correspondantes a ces points d’attache valent respectivement PS2(T) et PS1(T).

Lorsque la température s’approche de la température critique du corps pur (1), I’extrémité des
courbes de bulle et de rosée au niveau du point de composition x;,y,=1 tendent vers une
tangente commune, formant un « bec d’oiseau » (courbe bleue foncée sur la figure 1-8).
Lorsque T dépasse cette température critique, les courbes se détachent de la droite verticale
x1,yi=1. Le point critique se caractérise par la présence d’une tangente horizontale marquant la
limite entre la courbe de bulle et la courbe de rosée.

Le lieu des points critiques continu (ligne pointillée sur la figure I-8) est la courbe reliant les
divers points critiques.

Il se termine sur le point critique correspondant au corps pur (2) ou le diagramme ne forme
plus qu’un point. Au-dela de cette température critique, 1’équilibre diphasique disparait au

profit d'un équilibre monophasique supercritique.
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P(TC2) e €2

P(TC1) ¢

PS1
PS2

TC1 TC2

Te

Figure I-7 : Diagramme (P, 7). En rouge, LPC.

pacat— /)

Te

AN P(TC1)

X1,Y1

Figure I-8 : Diagramme de type I dans le plan Pxy La courbe en pointillée représente le LPC.

2. Diagrammes de type II

La figure I-9 présente les caractéristiques des diagrammes de type II. Ils posseédent, a I’instar

de ceux de type I, un LPC (LPC1) continu dans le plan (P,7) reliant les deux points critiques

des corps purs. La différence est la présence d’une ligne triphasique (3¢) représentant un

équilibre liquide-liquide-vapeur, se terminant sur un point critique terminal supérieur (PCTS).

De ce point débute un second lieu des points critiques liquide-liquide (LPC2) qui se prolonge

vers 1’infini en pression. Ce LPC peut-étre croissant ou décroissant.

Ces diagrammes peuvent également présenter des azéotropes.
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Te

Figure I-9 : Diagramme de type 11

Les figures suivantes montrent comment se présentent ces diagrammes dans le plan Pxy.

La figure I-10 présente un diagramme de type II dans le plan Pxy a basse température. La
ligne d’équilibre triphasique liquide-liquide-vapeur (3¢) sépare le diagramme en 3 parties :
-Une partie liquide-vapeur L,V

-Une cheminée liquide-liquide L,Lg

-Une seconde partie liquide-vapeur LgV attachée a la droite verticale correspondant a une

composition x;,y;=1.

Te

LoLg

X1,¥1

Figure I-10 : Diagramme de type II dans le plan pression-composition.

En augmentant la température (figure I-11), on peut voir 1’apparition d’un point critique a

tangente horizontale fermant le domaine d’équilibre liquide-liquide L,Lg (PCLL).
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PCLL

LoLg

Te

X1,Y1

Figure I-11 : Diagramme de type II dans la plan Pxy. A cette température, le point critique apparait (PCLL)

Lorsque la température augmente jusqu’a atteindre le PCTS, le domaine L,Lg disparait (figure

I-12). Le point critique marque alors un point d’inflexion a tangente horizontale.

LV

Te

X1,Y1

Figure I-12 : Diagramme de type II dans le plan Pxy a T=T(PCTYS).

Au-dela du PCTS, le diagramme se comporte comme un diagramme de type 1. Seule la forme

de la courbe de bulle, qui reste «marquée » par le point d’inflexion, indique qu’il peut exister

un domaine liquide-liquide a plus basse température.

Dans le cas ou le lieu des points critiques liquide-liquide (LPC2, figure 1-9) est croissant en

température, le domaine liquide-liquide au-dela de la température du point critique terminal

supérieur (PCTS) se détache de la courbe de bulle au niveau d’un point critique a tangente

horizontale (figure I-13). La zone liquide-liquide L,Lg forme alors une « cloche ».
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LoLg TP

PCLL

LoV

X1,Y1

Figure I-13 : Diagramme de type II dans le plan Pxy. La température est supérieure a celle du PCTS.

3. Diagrammes de type 111

Un diagramme de type III posseéde trois caractéristiques que 1’on retrouve dans le plan (P, T)
sur la figure 1-14 :

-Un LPC (LPC2) part du point critique du corps pur le plus lourd jusqu’a des pressions
infinies. Ses formes peuvent étre variées, il peut présenter un maximum ou un minimum local
en pression ainsi qu’un extremum en température, ou bien €tre croissant ou décroissant en
température (figure I-15).

-Une ligne triphasique (3¢) partant des basses pressions jusqu’a un PCTS.

-Un second LPC liquide-vapeur (LPC1) qui part du point critique du corps (1) pour se

terminer sur le PCTS. Il peut étre croissant ou décroissant.

Te
LPC2
LPC1
C1
PS1
3¢ PS2 C2 T
—>

Figure I-14 : Exemple de diagramme de type III.
3¢ : Ligne d’équilibre triphasique LLV.
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Te

PS2 Cc2

.
—

Figure I-15 : Exemples de différents LPC2 possibles pour un diagramme (P, 7).

Dans le cas d’un diagramme (P,T) tel que présenté sur la figure I-14, un diagramme Pxy a
basse température (inférieure a la température critique du corps pur (1)) aura les mémes
caractéristiques qu’un diagramme de type II représenté sur la figure I-10.

Entre cette température et celle correspondant au PCTS, le diagramme de phase dans le plan
Pxy ales caractéristiques du diagramme présenté sur la figure I-11.

Au-dela de la température du point critique terminal supérieur, on retrouve plusieurs
configurations possibles en fonction de la forme du lieu des points critiques rattaché au corps

(2) (LPC2).

Cas 1: Le diagramme Pxy est tracé a une température supérieure a T(PCTS) a laquelle le
LPC2 n’existe pas. Dans cette situation, le diagramme n’est pas rattach¢ a la verticale

correspond a une composition de 1 (figure I-16).

Te

X1,¥1

Figure I-16 : Diagramme de type III. A cette température, il n’y a pas de point critique.
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Cas 2 : Le diagramme Pxy est tracé a une température a laquelle le LPC2 et la courbe de
pression de vapeur saturante du corps (2) (PS2) existent. Les courbes de bulle et de rosée sont
alors attachées a la droite d’abscisse x;,y,=0 tandis qu’un point critique (2 tangente

horizontale) apparait sur le graphique.

Te

X1,¥1

Figure I-17 : Diagramme de type III. Les caractéristiques dans cette configuration sont similaires aux

diagrammes de type I

Cas 3 : Le diagramme Pxy est tracé a une température supérieure a la température critique du
corps pur (2) telle qu’il existe un point critique. Dans ce cas, le diagramme se sépare de la

droite d’abscisse x;,;=0 en présentant un point critique (figure I-18).

Te

X1,Y1

Figure I-18 : Diagramme de type III présentant un point critique a une température légérement supérieure a celle
du point critique du corps pur (2). La forme des courbes et la position du point critique sont des traces du

détachement des courbes de bulle et de rosée de la droite d’abscisse x;,y,=0.
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Cas 4: Si, a la température a laquelle le diagramme Pxy est tracé, il existe deux points
critiques et la courbe PS2, le diagramme se présente comme une combinaison des cas 2 et 3

(figure I-19).

Te

X1,¥1

Figure I-19 : Exemple de diagramme de type III présentant deux points critiques représentés par les doubles

fléches.

4. Diagrammes de type IV

Les différentes caractéristiques des diagrammes de type IV sont représentées sur la figure I-
20. On trouve notamment :

-Deux LPC liquide-vapeur (LPC1 et LPC2) partant des points critiques des corps purs et se
terminant chacun a une extrémité d’une méme ligne triphasique (3¢1) sur un point critique
terminal inférieur (PCTI) et sur un PCTS (PCTS1).

-Une ligne triphasique (3¢2) démarrant a basse pression et se terminant sur un PCTS
(PCTS2).

-Un troisieme LPC liquide-liquide (LPC3) débutant sur ce PCTS et partant jusqu’a des

pressions infinies.
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Figure I-20 : Diagramme de type IV.

Il existe différentes configurations possibles pour ce type de diagramme selon 1’emplacement

du PCTI qui peut se trouver a une pression inférieure a la pression critique du corps pur (1).

A basse température, le diagramme (P,7) posséde les deux courbes de pression de vapeur
saturante, une ligne d’équilibre triphasique ainsi qu’un lieu des points critiques liquide-
liquide. Les diagrammes de phase Pxy auront donc des caractéristiques semblables a celles
des diagrammes de type Il vus précédemment (figures [-10 et I-11).

Lorsque la température étudiée se situe dans 1’intervalle compris entre celle correspondant au
PCTI et celle du PCTS 1 (figure I-20), on observe la formation de deux points critiques ainsi

que d’une ligne d’équilibre triphasique liquide-liquide-vapeur (figure 1-21).

Te
Lo Ls
LoLg
3¢ LoV
LV
\"
X1,Y1

Figure I-21 : Exemple de diagramme Pxy de type IV. Les doubles-fleches marquent les points critiques liquide-

liquide et liquide-vapeur.
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Au-dela de la température correspondant au PCTS1, le diagramme se comporte comme un

diagramme de type I.

5. Diagramme de type V

La différence entre les diagrammes précédents et ceux de type V est I’absence de la ligne
triphasique liquide-liquide-vapeur et du LPC liquide-liquide. Par conséquent, le PCTS reliant

ces deux courbes n’existe pas.

Te

LPC2

LPC1 3¢ c2

C1

.
—

Figure I-22 : Diagramme de type V

Etant donné la grande similitude entre les diagrammes de type IV et V qui divergent
uniquement par 1’absence de la ligne d’équilibre triphasique a basse température ainsi que du
lieu des points critiques associé, il apparait que les courbes tracées dans le plan Pxy

présenteront les aspects déja évoqués pour la précédente catégorie de diagrammes.

6. Diagramme de type VI

La figure 1-23 montre les caractéristiques du type VI. Comme sur les diagrammes de type 1,
on retrouve un LPC liquide-vapeur (LPC1) reliant les points critiques des corps purs du
mélange. Cependant, on a également la présence d’un LPC liquide-liquide (LPC2), relié¢ a
chacune de ses extrémités a wune méme ligne triphasique (3¢) en deux

points critiques terminaux : PCTS et PCTL
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Bien que déja connus auparavant, ces diagrammes n’appartenaient pas a la classification de
Van Konynenbourg et Scott dans la version initiale. La raison est que I’équation de Van der

Waals ne rend pas compte de ce type de comportement[5].

Te

.
—

Figure I-23 : Diagramme de type VI

La singularité de ce type de diagramme est dans la ligne triphasique reli¢e a ses extrémités a

un méme lieu des points critiques.

A basses températures (inférieures a celle du PCTI), le diagramme de phase dans le plan Pxy
présente un aspect simple, semblable aux diagrammes de type I, a ceci prés que la courbe de
bulle s’aplatit légérement en s’approchant de la température du point critique terminal
inférieur, laissant présager 1’apparition de ce point critique.

Lorsque la température se situe entre celle du PCTI et celle du PCTS (figure 1-24), une zone
liquide-liquide L,Lg apparait, séparée d’une zone liquide-vapeur par la ligne triphasique (3¢).
Un second domaine liquide-vapeur LgV existe également sur la droite. Le domaine L,Lg, qui
démarre sur le PCTI, grandit progressivement jusqu’a une taille maximale, puis rapetisse et
disparait enfin sur le PCTS.

Au-dela du PCTS, le DEPG reprend I’apparence d’un diagramme de type I. Aux températures
légerement supérieures a T(PCTS), la courbe de bulle garde une marque de 1’existence du
point critique en restant quasiment horizontal a I’endroit ou celui-ci a disparu. Par la suite, le

DEPG aura la forme d’un diagramme de type 1.
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Te

X1,Y1

Figure 1-24 : Diagramme de type VI dans le plan Pxy. On se place ici a une température entre T(PCTI) et
T(PCTS). PCLL : Point critique liquide-liquide. Ce point apparait lorsque la température atteint celle du point

critique terminal inférieur, puis disparait lorsqu’elle atteint celle du point critique terminal supérieur.
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CHAPITRE II : Les équations d’état et le
modele E-PPR78
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I. Les équations d’état

Le développement des équations d’état occupe une part importante dans I’étude de la
thermodynamique des fluides. La premicre qui ait été¢ développée fut celle de Boyle-Mariotte,
appelée équation d’état des gaz parfaits. Cependant, les limites de cette équation obligérent
les scientifiques a améliorer les théories pour concevoir des modeles capables de rendre
compte le plus précisément possible des phénomenes observés. En effet, elle s’avéra capable

de rendre compte uniquement des systémes gazeux a basse pression.

L’équation d’état de Van der Waals fut publiée en 1873[1]. Elle se présente comme une

€quation cubique de la forme :

pRT _a (IL1)

v—b V*

Avec :

-P la pression du fluide ;

-R =8.314472 J.mol.K™' : constante des gaz parfaits ;

-T : température en K ;

-v : volume molaire ;

-b : covolume. C’est une constante strictement positive, représentant le volume molaire du
fluide soumis a une pression infinie.

- a est un parametre strictement positif quantifiant I’attraction entre les molécules. S’il est
constant dans I’équation de Van der Waals, son expression en fonction d’autres parametres
fait I’objet d’études donnant lieu a des évolutions des équations d’état, comme cela sera

expliqué par la suite.

Cette équation est découpée en deux termes : le premier représente une partie répulsive tandis
que le second est une partie attractive.

Pour I'utiliser, il est nécessaire de connaitre les valeurs des termes a et b. Ils peuvent étre
estimés expérimentalement, ou bien calculés a ’aide des spécifications critiques dont il a déja

¢té question dans le premier chapitre :
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aV T ly=v,,T=T, ( )
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(5.~
v T ly=v,,T=T,

Avec :
-P, . pression critique ;
-T. : température critique ;

-V : volume molaire critique.

A partir de ces équations, on obtient les expressions suivantes :

64 £ (IL3)
y_ LRI,
8 P

Cette équation a été écrite initialement pour des corps purs. Pour ’adapter a des mélanges, il
est nécessaire de modifier les expressions des paramétres a et b. Les équations qui en

découlent sont appelées les reégles de mélanges de Van der Waals :

2 2
a = X.X.d, a.=Jaa,(1-k,
m tgljz:l oy y 1 ./( !/) 4
.2 avee 1§ pap (I14)
bm:zzxix_/bg‘ bl'j: 2
i=1 j=1

Avec :
- ay et by, : parametres a et b pour des mélanges ;
- a; et b; : paramétres a et b pour le corps pur i ;

-x; . fraction molaire du constituant i.

Par la suite, des évolutions de cette équation d’état ont été proposées :
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En 1880, R. Clausius proposa une dépendance en température du parameétre a :

RT  a(T)
P= — 11.5
v=b (IL.5)
Avec :
RT?
a(T):Z c
64 PT
_1RT,
8 P

Bien que plus précise que celle de Van der Waals, la précision de cette équation reste

assez médiocre.

En 1949, O.Redlich et J.N.S. Kwong proposent une nouvelle évolution en modifiant

davantage la partie attractive de I’équation :

_RT __a@) (IL6)
v—b v(v+b)
22
AT R
of2-1 P NT
Avec :
, _2-1RT,
3 P

c
Cette équation offre de meilleures précisions et fut considérée comme une des

meilleures équations d’état jusqu’au début des années 70.

En 1972, Soave proposa une modification de I’expression du parametre a en
introduisant un parametre m :

_RT _ a(T)
Cv—b v(v+b)

(IL.7)
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Avec :

1 RT
932-1) P,

a(T):{Hm(l—\/%Hz

m=0.480+1.5740—-0.176 @’

a(T)

a(T)

, _2-1RT,
3 P

c

Ou o représente le facteur acentrique dont la valeur dépend de la forme et de la taille

de la molécule. La fonction a(7) porte le nom de fonction de Soave et 1’équation est

connue sous I’appellation d’équation de Soave-Redlich-Kwong.

En 1976, D.Y. Peng et D.B. Robinson proposent une modification de la forme de

I’équation ainsi que des paramétres aet b :

Avec :

p_ RT _ a(T)
" v—b v(v+b)+b(v—b)

22
a(T)=Q, RPTC o(T)

c

a(T)=[1+m(l—\/%ﬂ2

m=0.37464+1.542260—0.26992 &*
RT,
P

c

b=Q,

1 1
_—14(672+8)° — (682 -8)°
- 3
o = 86X+D

49-37X
X
X +3

X

b

(IL8)

Les deux dernic¢res équations font partie des équations d’état cubiques les plus

populaires.
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En 1978, les auteurs de cette équation ont proposé de nouvelles expressions pour le

parametre m :

Si @<0.491...m=0.37464+1.542260—0.26992 @’
Si®w>0.491...m=0.379642+1.48503w

—0.164423@" +0.016666@°

Cette dernicre version permet une plus grande précision dans les prédictions, en

particulier pour les hydrocarbures lourds.

D’une fagon plus générale, il est possible d'écrire les différentes équations d'état sous un

méme formalisme :

p= RT a
v—=b (v=br)(v—br,)

(IL9)

Les parametres r; et r, sont des parameétres réels dont les valeurs dépendent de I’équation
d’état cubique choisie. b étant le plus petit volume molaire possible pour le systéme étudié, on
a v>b. Le domaine de définition de cette équation est donc ve]b ;+oo[, sur lequel P est

continue. Pour assurer cette continuité, il est nécessaire que 1’on ait 7 et 7, inférieurs ou égaux

al.

Le tableau II-1 suivant donne les valeurs de r et », pour quelques équations d’état cubiques.

Equations r1 123

Van der Waals 0 0

Clausius 0 0

(Soave-) Redlich-Kwong -1 0
Peng-Robinson _1-2 142

Tableau II-1 : Valeurs des parameétres r; et r, pour les différentes équations d'état
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II. Les regles de mélange

Comme il a été expliqué dans la partie précédente, I'utilisation des équations d’état cubiques
pour des systémes avec plusieurs constituants nécessite 1’application de régles de mélanges.
Ces régles sont les expressions des paramétres a et b que I’on retrouve dans les équations de la

forme (I1.9).

1. Les régles de mélanges de Van der Waals

Van der Waals a été le premier a proposer des régles de mélanges en 1890 (voir équation

(IL4)).

Dans leur forme la plus générale, ces dernieres peuvent se réécrire :

a, = iix,x aU(l k,/)
j‘ ’;l (I1.10)
bm=Zlexb(1 l;)

Il
—_
~.
I
—_

Avec :
-ay et by, : parametres a et b pour les mélanges.

-k;; et [;; sont appelés coefficients d’interaction binaire.

Fréquemment, le paramétre /;; est choisi nul et g; et b;; sont choisis tels que I’on ait :

a; —\/ﬁ iixlxj\/?aj(l—kﬁ)

i=l j=1

= (IL11)
— 1 C.
b, —g(bf +b) |y =%xp

U
i

=

Ces regles de mélanges classiques peuvent rendre compte avec succes du comportement de

mélanges uniquement apolaires ou faiblement polaires.
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Le parametre d’interaction binaire k; est souvent déterminé a partir de données
expérimentales. Il est nécessaire de développer une méthode qui permette de calculer une

valeur de k; qui convienne. C’est le but des parties suivantes.

2. Les regles de mélanges de Huron-Vidal

L'idée de base de ces regles de mélange est d'égaler I'énergie de Gibbs d'exces calculée a
partir de 1'équation d'état avec celle provenant d'un modele de coefficient d'activité (NRTL,
UNIQUAC, Van Laar...). De tels modeles ne dépendent cependant pas de la pression alors
que I'énergie de Gibbs d'exces calculée a partir de 1'équation d'état en dépend. Il est donc
nécessaire de choisir une pression de référence avant d'égaler les deux quantités. Huron et

Vidal ont choisi une pression infinie et leur équation de départ est donc :

(ghs)

p—ses = gModéle de coefficient d'activité

L’expression de 1’énergie de Gibbs molaire d’exces calculée a partir d'une équation d'état

s'écrit sous la forme suivante :

g (T, %) _ g (Tv,x) g/ (T,v,x)  g(T,v,%)
RT RT RT RT
avec: (IL.12)

E n.
W=Z)@ ln(vf —bl.)—ln(v—bm)
i=1

E n, - B
& Tvx) 1 Z 54 1n v,-* br,| a, | Y b,r,
RT h=n|SbRT \v,-br, ) b RT \v-br

S (T, P(T,v,x) ¢
g(RTvx> ( S j

Ou:
- gE désigne 1'énergie de Gibbs d'exces;
- x désigne le vecteur des fractions molaires des constituants du mélange;

- 'exposant * désigne le fluide pur.
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Lorsque la pression P tend vers +oo, on a alors :

E
lim 8-5VX) (IL13)
P RT

Le second terme de (II.12) s’écrit simplement en sachant que lorsque P— o, v—=b,, et v,—b;:

E n. _ —
lim £2 Tv,x)_ 1 Z X4 b(-r)| a, In b,(1-r,)
Poe RT n=n| = bRT b(l-r)) b,RT |b,(1-1)

D’ou:

E _ n,
111’1’1 gz (Ta v, x) — 1 ll’l 1 rz Z xiai _ am (1114)
Po=  RT =1, \1l-n )|“ZbRT b,RT

Pour le calcul du troisieme terme, on note que 1’équation (IL.9) peut s’écrire :

P a,(v=>b,)
— (v=b )=1- " n II.15
rr ) = R G— b, —br) (112
Etquel’ona:
. P
D'ou :
gl (Tv.x) _P(T.v.x) v—b —ix (v =5 )v +b —ixb (IL.17)
RT = RT 'm i:lii i ) Vi m i:Iii .
En utilisant une reégle de mélange linéaire sur b,,, ona b, = inbi
i=1
D’ou:
E n,
g (T,V,x) P(T,V,x) - *
3 = v_bm—;xi(vi—b[) (IL18)

Ce qui permet de déduire :
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E
lim &%) _
o= RT

(IL.19)

On a donc pour une pression infinie, I’expression suivante pour 1’énergie de Gibbs molaire

d’exces :

. E _ 1 1_7'2 e
lim g (7, v, x) = ln( >

n—r, \1-r )3

En notant cette limite g© etC =

-7

h—n 1

forme :

am_im_g_f
b S b C

m

Cette équation constitue la régle de mélange d’Huron-Vidal.

Par la suite, on note

E n.
< a

E(T,x)=8==3 2%

C Sb b

1 m

3. Equivalence des régles de mélange de Van der Waals et de Huron-Vidal

(11.20)

1- : .
ln[ " j , on peut réécrire I’équation (I11.20) sous la

(I1.21)

(I1.22)

Deux regles de mélange ont été établies jusqu’a présent. On peut montrer que les régles de

mélange de type Van der Waals ou les k; dépendent de 7 sont en fait strictement équivalentes

a celles de Huron-Vidal si on choisit comme modéle de coefficient d'activité un modeéle de

type Van Laar. Il est donc possible de relier le coefficient d'interaction binaire k; au parameétre

énergétique du modele de Van Laar.

En utilisant les parameétres des regles de mélanges de Van der Waals écrites dans (I1.10) et

(L11) :
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D'apres (11.22) :

n, x.a ij i
; =1 j=1
BT =3 ST
i=1 i
x;b;
Jj=1
71 n 71 n

i=l j=1

S e =33 1)

j=1
NAY laj \/‘Ti\/;f
x| L9y L NGNS
&4 b,. 267 b b,
ijbj
=

On note :

On définit le parametre £j; :

Y 2
E; =6 +6; =260 (l_ky‘)
L’équation (II.24) s’écrit avec le paramétre Ej; :
xxbb E,

La forme de I’équation (I1.27) est celle d’une équation d’exces de type Van Laar.

On obtient a présent une expression pour le parametre d’interaction binaire k;; :

(11.23)

(I1.24)

(I1.25)

(11.26)

(I1.27)
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E —(8 -5,)
P C i) (11.28)

4. Détermination du paramétre d’interaction binaire a I’aide du paramétre E;;

a) Meéthode de contribution de groupe
Une méthode de contributions de groupes consiste a découper les molécules composant le
systéme étudié en plusieurs groupes élémentaires. Les propriétés du systéme se calculent alors
a partir des propriétés des groupes.

b) Estimation du paramétre Ej;

Le calcul du paramétre E; par contribution de groupe est issu de la méthode proposée par

Redlich, Derr et Pierotti[3] et Abdoul et al.[4] :

N, Bu
Z(aik _ajk)(ail _aﬂ)Akl(298.15j[Am ] (11.29)

Avec :

-N, : Nombre de groupes définis par la méthode ;

-a; - Fraction de la molécule i occupée par le groupe £, c’est-a-dire 1’occurrence du groupe &
dans la molécule i divisée par le nombre de groupes présents dans la molécule.

-Ay et By : Paramétres quantifiant les interactions entre les groupes / et k. On a : Ay = Ay, et

Bk1: B[k ainsi que Akk = Bkk =0.

42



II1. Le modeé¢le E-PPR78

1. Du modéle PPR78 au modele E-PPR78

Le modele PPR78 (Predictive Peng-Robinson 1978) a été développé a partir de 2004 dans le
but de prédire le comportement des équilibres de phases liquide et/ou vapeur pour des
systemes multiconstituants. Ses premieres applications concernaient les fluides pétroliers
contenant des hydrocarbures (alcanes [6], alcénes [7], composés aromatiques [8], composés
naphténiques [9]), des gaz permanents (CO, [10], Ny [11], [12], H, [13]) et composés souffrés
( HoS [14], mercaptans [15]). Il a été récemment étendu aux systémes aqueux [16].

Le modele repose sur 1’estimation des parameétres Ay et By (voir 1’équation (I1.29) et le
paragraphe suivant). Ces parametres étaient a 1’origine ajustés sur des données expérimentales
d’équilibres de phases. Par la suite, les ajustements ont été repris en incluant des mesures
d’enthalpie d’excés et de capacité calorifique d’exces dans le but d’améliorer la prédiction de

ces grandeurs. Le mod¢le a été rebaptisé E-PPR78 (Enhanced-PPR7S).
a) Les équations du modele

Le modele PPR78 (Predictive Peng-Robinson 1978) est bas¢ sur I’équation d’état proposée
par Peng et Robinson avec des régles de mélange classiques de Van der Waals ou les k;
dépendent de 7. Ces régles de mélanges sont équivalentes a celles de Huron et Vidal si le
coefficient d'activité est celui de Van Laar. L’utilisation d’une méthode de contribution de

groupe pour estimer les k;; le rend prédictif.
On utilise donc I’équation de Peng-Robinson dans sa version de 1978 :

RT a,(T)
v—=b  v(v+b )+b, (v->b,)

n

P=

(11.30)

Avec :

-P : Pression du fluide étudié ;
- v : volume molaire ;

-R : constante des gaz parfaits ;
-T : Température.

Les régles de mélanges de Van der Waals donnant les paramétres a,, et b, s’écrivent :
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>3 xx, Jag, [1-k, (7)]

s (IL31)
x.b,

11

M:

a =

m

1l
—

§®‘
I
1=

1

Ou x; représente la fraction molaire du composé 7, les parametres a; et b; sont donnés par les

€quations suivantes :

22
a(T)=Q, RPTC a(T)

c

a(T)z{Hm(l—\/%ﬂz

Si @<0.491...m=0.37464+1.542260—0.26992 &’
Si®w>0.491...m=0.379642 +1.48503w

—0.164423@" +0.016666@° (I1.32)
h=Q, RT,
F,
1 1
o1+ (6v2+8)° ~(6v2 -8)’
3
Q- 85X +1) 0, - X
49-37X X+3

Le parametre d’interaction binaire kj; se calcule a 1’aide des formules (I1.28) et (I1.29) :

LY N 298.15 [%IJ P Y 2
—222(0%_0!/1{)(041_“/])14](1( T/K j _{\/Zj_gJ
- (IL33)
i

bb

rJ

2

Si I’on dispose de la pression critique P,., de la température critique 7, et du facteur acentrique
@ pour chacun des corps purs présents dans le mélange, il ne reste plus qu’a connaitre les
parametres Ay et By.

Le modele PPR78 repose sur une estimation de ces parametres Ay et By. Les valeurs qui ont

été déterminées jusqu’a présent pour chaque groupe seront présentées dans la suite.
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b) Calcul des enthalpies molaires de mélange

Cette partie présente le calcul des enthalpies molaires de mélange par le modéle E-PPR78.

L’enthalpie molaire de mélange est définie par :

W (T,P,x)=hT,P,x)— th (T, P) (I1.34)

Ou:
-h(T,P,x) est I'enthalpie molaire totale de la phase étudiée de température 7, de pression P, de

volume molaire total v et de composition x.

-h (T,P) est l'enthalpie molaire du constituant i pur dans son état stable a la méme

température et a la méme pression que la phase étudiée. Son volume molaire est v, (7, P).

L’enthalpie molaire totale /# et 1’enthalpie molaire du constituant i pur peuvent s’écrire en

fonction des grandeurs d’écart :

h(T,P,x)=h(T,v,x)=h"(T,x +h“Tvx +he‘Tvx
(T.P.x)=h(T.v.x) =" (T.) )=2 ) s,
W (T,P)=h (T,v; (T.P))=h (T)+h*(T,v (T,P))
On obtient alors comme expression pour 1’enthalpie molaire de mélange :
W (T,P,x)=h* (T,v,x) =Y x i (T,v} (T, P)) (IL.36)
i=1

I1 faut a présent écrire 1'expression de l'enthalpie molaire d'écart.

Ona A% =u“ +(Pv)“ et u* =a“ +Ts*
Avec :

~u’ énergie interne molaire d'écart ;

- a®: énergie de Helmholtz molaire d'écart ;

-s°: entropie molaire d'écart qui s'obtient par la formule :
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éc (aaéc j
S = —
oT b

On peut donc écrire I'enthalpie molaire d'écart sous la forme :

héc — aéc _T(aaaT j +P(T,V,x)V_RT (1137)

L'énergie de Helmholtz molaire d'écart s'écrit :
I RT

2% (T, v,x) = | {P(T,v,x)—v}dv (I1.38)

Etablissement de l'expression de I'énergie de Helmholtz molaire d'écart :

L'énergie de Helmholtz molaire totale d'écart est définie comme la différence entre 1’énergie
de Helmholtz molaire totale de la solution réelle et celle d'un mélange de gaz parfait ayant
impérativement méme température, méme volume molaire et méme composition que la
solution réelle :

a®“(T,v,x)=a(T,v,x)—a"(T,v,x)
Avec :
-a% : énergie de Helmholtz molaire totale d’écart ;
-a : Energie de Helmholtz molaire totale de la solution réelle ;
-a : énergie de Helmholtz molaire totale d'un mélange de gaz parfait ayant méme température,

volume molaire et composition que la solution réelle.

Le mélange réel se comporte comme un mélange de gaz parfait lorsque la pression tend vers

zéro, ¢’est-a-dire lorsque le volume molaire tend vers 1’infini :
a(T,v —oo,x)=a"(T,v— o, x)

a“ peut donc se réécrire :

a(T,v,x) =[a(T,v,x)-a(T,y—00,x)] —[a'(T,v, x)—a"(T,v— oo, x)]
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Sachant qu'a température et composition fixées, da =-Pdv :

a(T,v,x)—a(T,v%oo,x)z—f P(Tv,x)dv

+o0

L] L] " L] v RT
a’ (T.v.x)=a’(T,v > e0,x)==] P"(Tov,x)dv== | =-dv
+oo +o0
On obtient alors une expression pour a” :
a“(T,v,x)=— } {P(T,v,x)—Rf}dv
Avec l'aide de I'équation (I1.9), on peut réécrire cette expression :
éc T) v—br.
T,v)=RTIn| " j+ a(l) i 1139
a (T.y) n(v—b b(r,—r,) ! v—br, (1L39)
Et on déduit :
B (T, v) = K12 afy 1 (a—T@j In| Y2 (IL.40)
v—=b (v-br)(v->br,) b(r—r,) dT v—br,

Sachant que 7 = —1-+/2 et v, = —1+42 (cas de 1'équation de Peng-Robinson), et en utilisant

les notations a,, et b,, pour les mélanges et (T V)= (T, v, x,=1), ona:

hM(Tvx)zRTb’"(x)— a,(T,x)v
7 v=>b,(x) v[v+b,(x)]+b,(x)[v-b,(x)]

(IL41)

dam(T,x)jln v+ (1+42)b, (x)

1
— la (T,x)-T
2J§bm(x)(a'”( %) v(1-2)b,,(x)

da (T,x)

Il reste a présent a calculer le paraméetre —* en utilisant les régles de mélanges de Van

der Waals (équations (I.11)) :

47



da da,
da, (T, -, ( )
( ; cf’T x)jx :;;xfxf (1= (T )) dT\/—dT - Jaa (I1.42)

La dérivée de k;; se calcule a I'aide de la formule établie précédemment, pour des raisons de
clarté, la formule est divisée en trois parties

= T/K

Jm= _%ZZ(Q% _ajk)(ail _ajl)Akl (298 ISJ[AH ]

ky(T)=%T§(T)avec g(T)= (“”T “a(TJ =(8-5)

(IL43)
Wl)=2"——"— ( ) D J;
On a donc :
dky(T) _W(D)[f (1) =g'(T )}—hz(T )/ (T)~8(D)] (IL44)
dT [A(T)]
Avec :
A (B, [ )(20815\5
f<T>———;;( a,)(a —%W(;ﬂ*j{ T/K j
§(1)=26-0)5-8) avec &= ({L45)
iai

H(T)=2(68,+5,3,)

Il est désormais possible de calculer 1'enthalpie molaire de mélange a partir de parameétres

connus (les parametres critiques, le facteur acentrique et les parametres Ay et By
¢) Calcul des capacités calorifiques molaires de mélange a pression constante

Par définition, la capacité calorifique molaire de mélange a pression constante s'écrit

cj‘f(T,P,x):cP(T,P,x)—inc;i(T P)
Avec :

(11.46)
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- ¢, : Capacité calorifique molaire a pression constante

* ., . . N . . .
- ¢, . Capacité calorifique molaire a pression constante du fluide 7 pur.

On fait apparaitre les grandeurs d'écart au gaz parfait :

cp(T,P,x)=c,(T,v,x)=c}(T,x)+c5 (T,v,x) =inc;,’i(T)+c;”(T,v,x)
i=1

p. (T, P)=cp (T, (T,P))=c} (T)+cs.(T.v (T, P))

Ce qui permet de réécrire l'expression précédente :

ey (T,P,x)=cy(T,P,x)— inclé,fi (T,P)
i=1

La capacité Cic (T',v) s'exprime en fonction de la capacité calorifique molaire d'écart a

volume constant :

ey =c(T,v,x)— R+ T(Kk,v)(BP)

v

Or  c“(T,v,x)= ou” — dzaln v=bn
Y oT ) b(r—r)dT* v-br

e )

#-3(5)

Et sachant que

. RT ~ 2a,(T,x)[v+b,(x)] )
" b ()] [0+b, ()40, (0=, ()]
R da (T,x) 1
pP= -
v—-b, (x) dl"  v[v+b,(x)]+b,(x)[v->,(x)]
w_ T daq,T.x) | v+1+V2),(x)
c’ = In
"o2V2p,(x)  dT? v+(1-+2)b, (x)

(IL47)

(11.48)

(11.49)

(I1.50)

(IL51)
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2
) T .
La dérivée seconde % se déduit des regles de mélange de Van der Waals :

d*a. da. daj dzaj
; o Gar T2 ar T ar
(mj I 2 P
=l j=1 2\/al.aj

(11.52)
g iy, %
k(DY g

—./a.a.
aT a,a; AT

Il reste a présent a écrire la dérivée seconde de k;(7) :

d ;‘JT(ZT ) _ {h(T)[h(T)[f "(1)-g (1) ]-K' () £(T)- g(T)ﬂ

25 ([ WS (=g (D]-H D)= ]} [T}

(IL53)

Avec:

/ "(T):_%Nfi(% ~a,) (e, -a,) (ﬁ_lj(”&ﬁjwlj el

1
k=t =1 ' ’ i \ Ay T/K T

! ' ' e . da. /dT
g (T):zli(é}—52)2+(§l—52)(51 —52)] avec 51 = 26221/2 (IL.54)

| a7 2

! i

2 2 Tz
h"(T)=2(51"52+2§1'52'+5;51) avec b:: 1 {d al./dT _l(dal./d )]
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2. Les groupes définis pour le modéle

Voici une liste des groupes qui ont été définis pour le modele depuis sa création.

= Groupel : CHj;

Le groupement méthyle est le premier défini pour le modéle, on le trouve dans tous les

alcanes lin€aires, ramifiés ainsi que dans d’autres molécules. Les figures suivantes illustrent

des exemples de ce groupe : CHs
CH;
CH;-CH,-CHj5 CH; —CH — CHj
Propane Isobutane Méthylcyclohexane

=  Groupe2: CH;

Il s’agit du groupe méthyléne. On le retrouve dans les alcanes linéaires et ramifiés. Il n’est
présent dans d’autres types de molécules que dans une branche linéaire et n’apparait pas dans
les insaturations.

Dans les exemples ci-dessous, il est présent une fois dans la molécule de propane et une fois

dans celle d’éthylbenzéne.

CH,— CHs

CH;-CH,-CH;
Propane

Ethylbenzene

= Groupe3: CH

Ce groupe est présent dans les alcanes ramifiés ou dans les groupements alkyles des

molécules, il n’apparait pas dans les insaturations.
CH; — CH—CH;

CH;

|
CH; —CH — CH; —CH, —CH;
2-méthylpentane

Isopropylbenzéne 5



= Groupe4:C

Ce groupe est présent uniquement dans les alcanes ramifiés et dans les groupements alkyles.

CH; (|:H3
CH, L CH, —CH, —CH, CH; — € —CH;
i,
2,2-méthylpentane
Tertiobutylbenzéne

= Groupe5: CHy

Ce groupe est constitué par la molécule de méthane. Son cas est particulier car souvent les
premiéres molécules des séries homologues présentent un comportement particulier. Elle est

donc un groupe a elle seule.
=  Groupe 6 : C;Hg

Comme le méthane, la molécule d’éthane posséde un comportement particulier, en

conséquence, plutot que d’étre représentée par deux groupes 1, elle constitue un groupe entier.
=  Groupe 7 : CHy,,

Ce groupe implique les groupes CH que I’on retrouve dans les cycles aromatiques. Ils sont
donc a distinguer clairement du groupe 3 puisque CH,,, n’apparait pas dans les groupements
alkyles.

I1 est présent 6 fois dans le benzene et 5 fois dans le toluene.

3

CH H
@ o NS
e Ly N I,
Ny~ Ny~

Benzéne Toluéne
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=  Groupe 8 : C,,

Ce groupe concerne les groupes C incluent dans les cycles aromatiques. On le retrouve par

exemple une fois dans la molécule de toluéne décrite précédemment.

3

CH CH
HC// \C/

Al
Nen”

Toluéne

u Groupe 9 . Cpoly,aro

Le groupe 9 implique les C incluent dans deux cycles aromatiques. On le retrouve deux fois

dans la molécule de naphtaléne décrite ci-dessous.

CH CH
HC// \C/ \CH

e Lol
N CH / \CH /

* Groupe 10 : CH, ¢ya Naphtaléne

Le groupe 10 concerne les CH, présents dans les cycles des cycloalcanes. On le retrouve six

fois dans la molécule de cyclohexane.

Cyclohexane
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* Groupe 11 : CHeyely Ceya

Le groupe 11 concerne les groupes CH et C incluent dans des cycloalcanes. Le mod¢le ne fait
pas de distinction entre CH et C.
A titre d’exemple, la molécule de 1,1,4-triméthylcyclohexane présentée ci-dessous contient

deux groupes 11 : un CH et un C incluent dans un cyclocalcane.

CH, CH;
| CH;
H,C \C -

([,‘H éHz
i o

1,1,4-triméthylcyclohexane
=  Groupe 12 : CO;,
Le groupe 12 est constitué par la molécule de dioxyde de carbone.

= Groupe 13: N,

Le groupe 13 est constitué par la molécule de diazote.

=  Groupe 14 : H,S
Le groupe 14 est constitué par la molécule de sulfure d’hydrogene.
= Groupe 15: SH

Le groupe 15 est formé par le groupe sulthydrile, qui caractérise la fonction chimique thiol.
On le retrouve dans les mercaptans, comme par exemple dans la molécule d’éthylmercaptan

ci-dessous.

CH;-CH,-SH
Ethylmercaptan
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=  Groupe 16 : H,O

Le groupe 16 est formé par la molécule d’eau.

= Groupe 17 : C;H,

Tout comme les groupes 5 et 6, la molécule d’éthyléne n’est pas divisée. Elle forme donc un

groupe a elle seule.

* Groupe 18 : CH3 aicenes CHaicene

Ce groupe concerne les CH; et CH impliqués dans des alcénes linéaires, il ne doit pas étre

confondu avec les groupes 2, 3,7, 10 et 11.

CH CH:CH2
N
CH,=CH-CH3 CH,=CH-CH=CH, HC C
Propene 1,3-butadiéne Hé QH
Ny~
Styréne

= Groupe 19 : Cyicene

Ce groupe est présent dans les alcénes ramifiés et dans les groupements alkyles des

molécules. CH,

I
CH,=C-CH,-CH; Y C \
(|3H3 H,C /CH
2-méthyl-1-buténe CH; E
g _CH;

NN

Beta-pinéne

H,
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. Gl'Ollpe 20: CHcycl,alcénes Ccycl,alcéne

Le groupe 20 concerne les groupes CH et C incluent dans des cycloalceénes. On ne le retrouve

pas dans les noyaux aromatiques ou dans les naphténes.

CHZ\ CH2 —CH2 CH3

CH3 _C/ %H —C /

CH
Hzé\ /KH \¥H _ CH2/ \\CHz

CH,
Cyclohexéne

H,C

Limonéne

=  Groupe 21 : H;
Le groupe 21 est constitué par la molécule de dihydrogene.
Le tableau II-2 donne l'ensemble des paramétres qui ont été déterminés pour le modele E-
PPR78. La liste contient tous les parameétres depuis que le modele a été congu, y compris les

valeurs d'4y, et By concernant les groupes formés par les molécules d'hélium, de monoxyde de

carbone et d'argon dont la détermination est 1'objet de la prochaine partie.
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CH, CH, CH C CH, CoH, CHao Caro Copoty aro CH, oy CHyo/Coya  CO,
(G 1) (G2) (G3) (G 4) (G 5) (G 6) (G7) (G 8) (G9) (G 10) (G 11) (G 12)
CH;
G 0- - - - - - - - - - -
CH, A12=65.54
(G2) B1,=105.7 0- - - ; ; ; ; ; ) )
CH As=2149  A;5=39.05
(G3) Bi=2949  B,,=4159 0- - - - ; ; ; ) )
o A=4316  As1345  AL=-86.13
(G 4) Biu=5750  B,.~=1839  B,=85.10 0- - - - - - - -
CH, As=2848  As=3775  Ass=1314 ALs=309.5
(G5) Bis=2025  B,s=748]1  By=157.5  B.s=35.69 0- - - - - - -
CoH, AL3TT5 A=2985 Asl156.0  Al=388.1  As=9.951
(G 6) Bis=8.922  B,=6588  By96.77  Bu.=2248  Bs=13.73 0- - - - - -
CHy, A7=9883  Ay=2505  Ay=56.62  Ay=1705  As=6726  Ag~41.18
G7) B.=1362  By=6451  By=129.7  B.=2841  Bs=167.5  B:,=50.79 0- - - - -
Curo As=103.60  Ay=5.147  Asg4873  Agl1283  Aseml1067  Ae6794  An=-1647
(G 8) Bis=103.60  Byy=-7549  By—8922  By=189.1  Bs=1908  Beg=210.7  Br=1647 0- - - -
Chpolyaro Ag=6249  A,g=-17.84 Asg=249.1 Ar=52.50  Ags=-328.0
(G9) By=774.10  B,s=4.118 NA NA Bs,=4083  NA By=2512  Bsy=-569.3 0- - -
CHy oy A0=4358  Ay=8579  As0=73.09  Ay10=208.6  As0=33.97  Aci=12.70  A.=28.82  Agi=37.40  Agi=1407
(G 10) BLi=60.05  Byy=27.79  Byy=7137  Byy=2944  Bsy=5490  Bei=7343 By =65.54  Bg,=53.53  Bo=277.6 0- -
CHoyo/Coa  Ai=2934 Ay =6348  Ay=-1208  Au=25.05  Asy=188.0  Aey=1180  A=1290  Ag=-99.17  Ag;=-99.17  Ay0=139.0
(G 11) BLi=1709 B,y =7446 By =18.53 By =8133  Bs=4739  Bey=2128 By,=3672  Bg;=-193.5 By, =-193.5  Bjo11=35.69 0-
co, A=1448  Ayp=1414  Ayp=1918  Agp=377.5  Asp=1349  Aep=1362  Anp=9848  Agp=1544  Awp=331.1  Ajp=1441  Ajp=2162
(G 12) BLiz=4015  By;=237.1  Bypp=3809  Bup=1627  Bspp=2193  Beyp=2357  Br253.6  Bep=3744  Bo=276.6  Bi=354.1  Bj=132.8 0
N, AL=38.09 A,=83.73  As=383.6 AL=34128  As=30.88 Acis=61.59  A.=1853  Agi=3438  Ags=7024  Ay=1795  Ays=3315  A;p3=95.05
(G 13) BLi=88.19  B,;=1887  By;=3754  By;=6352  Bs;3=37.06  Be=84.92  By5=490.7  Bg=1712  Boy=1889  By3=546.6  By3=389.8  Bjp3=255.6
H,S A=1596  Av=1366  As=1925 Ag=3308  As=1819  Agi=1572  Ani=2128  Agi=9.608  Agi=9.608  Ayi=1174  Ap=T137  Apa=1349
(G 14) BLi=2278  Byy=1246  Byu=5628  By=2972  Bs=3040  Beu=217.1  By=6.177  Bg=36.72 Bo=36.72  Bip=1664  B=127.7 Bp1=2014
SH ALis=T89.6  Ay5=439.9  Ays=3740  Au5=6859  Asi=701.7 Ais=277.6  Agis=1002  Apis=1002  Ajus=493.1  Ay5s=4632
(G 15) BLi=1829  B,<=5048  By;=5209  B,=1547  Bs,<=1318  NA Bri=4495  Bg=7364  Bo,=7364  B;s=832.1  B,;=-337.7 NA

Tableau II-2 : Ensemble des paramétres déterminés pour le modele E-PPR78 (en MPa)
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CH; CH, CH C CH, CoHs CHaro Cuo Cpolyaro CHaeyal CHyo/Cops €O,

(G1) (G2) (G3) (G4) (G5) (G 6) G7) (G8) (G9) (G 10) (G 11) (G 12)
H0 A=3557  An4324 As=9714 Asi=2265  Aeis=2333  Ang=2268  A-16=5435  Aqi=1340  Ape=4211  Aje=244.0  A;pe=559.3
(G 16) BLi=11195  B,y=12126  By,=567.6  NA Bs.1=4722  Bgi=5147  Br;=6218  Bg=411.8  Boy=65.88  Biu=13031  By=-60.39  Bi=277.9
CoH, AL=T892  Ap=3971 Asml479 Aw=3668  Asi=1922 Aei=T.549 A=2574 Agi=97.80 A-17=209.7  A0r=35.34  An=297.2  Ajn=T73.09
(G17) B.17=35.00  B,,7=82.35  B;;=-55.59  B.;;=2193  Bs;=3329  B¢;=20.93  B7.;;=78.92 By ;=67.94  Boy;=3819  Ay7=52.50  By.7=-647.2 Bp=1067
CHoui/CHue  Ais=48.73  Ayis5=9.608 Ay s=84.76  Auis=1812  Ass=48.73  Aeis=26.77  An;5=9.951  Ags=-4838  Awis=669.8  Ajus=1544 Aj5=260.1  Ap5=60.74
(G 18) BLiy=4427  Byy=50.79  B3;=193.2  B.=419.0  Bs;=68.29  Bg=5.147 Br;=19.90  Bg=27.79  Bo;=580.5  Bius=24.36  By.=1349  Bp=183.9
Cark Ao=102.6  Ap=64.85  As0=91.62 Ar=-1647  Ag=343.1 A1015=159.6 An15=74.81
(G 19) B1v=260.1  B,.,=51.82  B;.s=54.90 NA NA NA B.w=6142  Bg1=880.2  NA Bi.s=1407 NA Bi2.15=-266.6
CHeyeato/Cogetate A120=47.01  Ayp=34.31 Ara=3775  Agar=242.9 A=3191  Aja=1513  Ap=87.85
(G 20) Bi2=169.5  Buy=51.13  NA NA NA NA Ba=1.716  Bsx=7.206 NA Bi02m69.32  Bja=2.745  Bpa=66.91
H, Aa=1740  Awa=1554  Asp=3260 Aun=5483  Asp=156.0  Aea=137.6  Arx=288.9  Agx=400.1  Agx=602.9  A12=236.1  A;2=-51.82  A;2=265.9
(G21) Bi2i=2395  Byy=2409 B3y =287.9  Buy=2343  Bsy=92.99  Bey=150.0  By5=189.1  Bgy=1201  Boy=1463 By 2=1925 Bj2=34.31  Bp,=268.3
co A=9124  Ayp=44.00 Asa=1443  Aen=1542  Ap=1534 Agn=1258  Avn=197.0  Ajax=113.1 A12.2=106.4
(G22) Bi=9424  B,y;=4555  NA NA Bs2=20.92  Bey=3330  Br=1534  Bgy=231.1 Boy=2388 Byx=1436 NA B12.2=158.9
He A=4163  App=52052  As=728.1 As2=3945  Ae=5813  Ai=T53.6  As=T53.6  Avx=753.6 A12.25=685.9
(G23) Biu=5134  Buy=67322 Byy=750.9  NA Bs2=378.1  Beu=517.1  B15=590.5  Bgy=509.5  Byy=509.5  NA NA B12.05=559.3
Ar Aaml127  Aml13.6 0 As=1858  Aun=899.0  Asa=15.87  Aga=4381  An=195.6 A1024=1269 A12i=179.5
(G 24) Bi»=5548  By,=231.6  B;,=6342  B,,=4655  Bs,=2448  Be,=53.10  Br,=3613 NA NA Bi02=18666.0 NA Biro=-1.612

Tableau II-2 (suite) : Ensemble des parameétres déterminés pour le modele E-PPR78 (en MPa)
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N> H,S SH H,O C,H, CHaa1c Caic CHyclatc H, cO He Ar
(G13) (G 14) (G 15) (G 16) (G17) /CHaic (G19) /Ceyelale (G21) (G22) (G23) (G24)
(G18) (G 20)
N,
(G 13) 0- - - - - - - - - - -
H,S A3.14=319.5
(G 14) B1y.1e=550.1 0- - - - - - - - - -
SH Ajs5=-157.8
(G 15) NA Blois=153.7 0- - - - - - - - -
H,O Ai3.16=2574 A14.16=603.9 Ai5.16=30.88
(G 16) Bi3.16=5490 Bi4-16=599.1 Bis.16=-113.6 0- - - - - - - -
C,H, Aj3.17=45.30 Aj6.17=1650
(G17) Bi3.1792.65 NA NA Bi6.17=1661 0- - - - - - -
CHyan/CHax  A3.15=59.71 Aj615=2243 Ai7.15=14.76
(G 18) Bi3.457227.2 NA NA Bi6.15=5199 Bi7.45=11.32 0- - - - - -
Cai Ai310=541.5 A17.10=-518.2  Ayg.19=24.71
(G 19) Bi3.190=94.71 NA NA NA B17.19=6815 Bis.1o=121.8 0- - - - -
CHeyetale/ Ceyelale A1720=-98.83  Aig2=14.07  Aj92=23.68
(G 20) NA NA NA NA Bi7.20=1809 Big20=-12.35  Bi19.2=87.50 0- - - -
H, A1321=65.20 A421=145.8 A1621=830.9 A72=151.3 Ais21=175.7 A921=621.4 Az021=460.8
(G21) Bi3.2=70.10 B14.21=823.5 NA Bi21=-137.9  By7.2=165.1 Bi5.21=373.0 B19.1=873.6 B2g.21=2167 0- - -
CcO Aj32,=23.33 A7.2,=84.55 Ar12,=73.20
(G22) Bi3.»=-2540 NA NA NA Bi72=-7.515 NA NA NA B21.»=73.34 0- -
He A323=204.7 A17.23=569.6 Ajs23=644.3 Aj123=138.7 Azr23=260.1
(G23) B3.25=222.8 NA NA NA B17.5=536.7 Bi5.25=687.7 NA NA B21.25=95.49 B2.2=259.9 0-
Ar A1324=6.488 A1324=203.0 Aj124=128.2 Az 24=4.042 Aj304=243.1
(G 24) Bi3.04=8.774 NA NA NA NA Big.s=-11.78 NA NA B>;.24=102.9 B2,.,,=8.180 B2;.24=305.6 0

Tableau II-2 (suite) : Ensemble des parameétres déterminés pour le modele E-PPR78 (en MPa)
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CHAPITRE III : Ajout des groupes He, CO et Ar au
modéle E-PPR78
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I. Contexte et état des lieux

Le gaz naturel est une énergie fossile abondante qui est essentiellement utilisée comme
matiere premiere pour la production d'énergie (quantitativement parlant, c'est I'une des trois
principales sources d'énergie au monde) et possede un potentiel de développement industriel
important [1]. Son extraction provient soit de roches souterraines, soit d'autres réservoirs
d'hydrocarbures tels que des clathrates de méthane. Le gaz naturel produit de plus faibles
quantités de dioxyde de carbone que les huiles lourdes ou le charbon. C'est I'énergie fossile la
plus favorable a I'environnement du point de vue des émissions de gaz a effet de serre. Cette
source d'énergie gagnera encore en importance dans l'avenir, le traitement du gaz naturel est
donc une tache particuliérement intéressante [2]. Bien que les compositions des différents gaz
naturels dépendent de leurs origines géographiques, ils présentent tous la particularité de
contenir les mémes constituants principaux (méthane, azote, dioxyde de carbone). Les
proportions des composés secondaires (hydrogene, éthane, alcanes légers) et des impuretés
(oxygene, hélium, argon, monoxyde de carbone, eau...) peuvent varier grandement d'une
région a une autre. Quatre classes de gaz naturel ont été définies par 1'Organisation
Internationale pour la Standardisation (ISO) selon leur composition :
= La classe principale désigne le gaz naturel circulant a travers les pipelines et est
composée généralement d'au moins 70% de méthane, avec environ 20% de dioxyde de
carbone et d'azote. Le tableau III-1 (extrait de [3]) donne une vue d'ensemble des
compositions standards rencontrées pour ce type de gaz.
= Les gaz riches ou pauvres qui contiennent de 1'azote, du dioxyde de carbone, de
'éthane ou des hydrocarbures plus lourds dans des proportions qui dépassent les
limites du tableau III-1 (les gaz ayant une fraction molaire d'azote de plus de 0.15 ou
de 0.05 pour le dioxyde de carbone sont considérés "pauvres", tandis que ceux qui ont
une fraction molaire d'éthane supérieure a 0.10 ou de propane de plus de 0.035 sont
dénommés "riches").
= Les gaz humides ou acides qui sont assez similaires a ceux de la premiére catégorie,
mais qui contiennent des composés indésirables tels que de la vapeur d'eau (gaz
"humides"), de I'hydrogene sulfuré (gaz "acides") ou de l'oxygene en plus grandes
quantités que celles reportées dans le tableau I1I-1.
= Les gaz manufacturés dont les compositions sont différentes des autres gaz naturels et
peuvent contenir des quantités significatives d'éléments supplémentaires.
Les applications du gaz naturel sont variées : il est principalement utilis¢é comme source
d'énergie (production de combustibles liquide par synthése Fischer-Tropsch et processus
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similaires), mais également comme réactif pour la production de divers produits chimiques
comme l'ammoniac, le méthanol et le diméthyl ester. La plupart de I'ammoniac et du méthanol

produit dans le monde est issue de gaz de synthése basé sur le gaz naturel.

Composé Formule Fraction molaire
Méthane CH4 >0.70
Azote N, <0.20
Dioxyde de carbone CO, <0.20
Ethane C,Hg <0.10
Propane Cs;Hg <0.035
n-Butane CsHio <0.015
n-Pentane CsHi» <0.005
n-Hexane CeHis <0.001
n-Heptane C-Hi6 <0.0005
n-Octane et supérieur CgHs et supérieur <0.0005
Hydrogene H, <0.10
Monoxyde de carbone CO <0.03
Hélium He <0.005
Water H,O <0.00015

Composés mineurs et traces

Ethyléne C,Hy4 <0.001

Benzéne CeHe <0.0005
Toluene CeHsCHj3 <0.0002
Argon Ar <0.0002
Hydrogene sulfuré H,S <0.0002
Oxygéne 0, <0.0002
Composés non spécifiés <0.0001

Tableau III-1 : Composés et fractions molaires pour la classe principale de gaz naturel.

Les gaz de synthese peuvent étre définis comme des mélanges contenant principalement de
I'hydrogéne, du monoxyde de carbone et du dioxyde de carbone [4]. Parmi les applications
possibles, on peut parler également de la conversion de I'¢lectricité en gaz combustible [5]

(power-to-gas) utilisée avec 1'énergie éolienne. L'hydrogene produit par I'électrolyse de l'eau
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avec l'exces d'énergie €olienne est mélangé dans le réseau de gaz naturel pour augmenter la

production des systémes d'énergie renouvelable tels que les grands parcs €oliens.

L'un des défis majeur de l'industrie est de développer un modéle capable de prédire
précisément les équilibres de phase pour des mélanges contenant du gaz naturel. En effet, la
connaissance des diagrammes de phase est trés importante pour le traitement et le transport de
ces gaz. Comme expliqué par Louli et al.[6], les modéles les plus communément utilisés dans
ce but reposent sur les équations d'état cubiques, en particulier celles de type Redlich-Kwong
et Peng-Robinson. Nasrifar et al. [7], [8] comparent plusieurs équations d'état cubiques,
combinant les équations d'état de Redlich-Kwong (RK) ou Peng-Robison (PR) avec
différentes fonctions alpha (partie attractive de 1'équation d'état cubique, voir la seconde partie
sur les équations d'état). Leurs comparaisons ont porté sur les propriétés d'équilibre, tels que
sur les points de rosée aussi bien que sur d'autres propriétés thermophysiques comme les
fugacités des composés supercritiques, les facteurs de compressibilité et la vitesse du son. Ils
concluent en examinant les prédictions des points de rosée qu'aucune équation d'état
n'apparait €tre meilleure que les autres: les équations d'état a trois parameétres, comme
I'équation d'état de Patel-Teja, sont meilleures pour les gaz naturels riches, tandis que les
équations d'état & deux parametres de la famille RK sont préférables pour les gaz naturels
pauvres. Les auteurs pointent également que 1'introduction d'un parameétre d'interaction binaire
dans 1'équation d'état n'augmente pas forcément la qualité de la prédiction des points de rosée
du gaz naturel synthétique. De facon similaire, Martinez et Hall [9] on comparé les équations
d'état de Redlich—-Kwong/Peng—Robinson (RK—PR) [10] avec celle de Patel-Teja [11] et PC-
SAFT [12] en terme de densité et de prédictions des points de bulle pour des mélanges de gaz
naturel synthétique. Ils montrent que I'équation d'état RK-PR est le meilleur choix pour
prédire les points de bulle, bien que parfois ces équations d'état sous-estiment la pression du
cricondenbar. De plus, aussi bien les équations d'état RK-PR que PC-SAFT conduisent a des
résultats similaires bien que les équations d'état reposant sur des bases moléculaires sont en
général meilleures dans la prédiction des densités. Alfradique et Castier [13] ont étudié les
performance des équations d'état de PR et PC-SAFT pour les prédictions des points de rosée
pour les gaz naturels de synthése. Ils ont démontré que ces deux types d'équation d'état offrent
des prédictions similaires a basse pression jusqu'au cricondentherm, alors que le cricondenbar
est sous-estimé par les deux équations d'état et que 1'équation d'état PC-SAFT est davantage
conforme aux données expérimentales que PR. Farshchi et al. [14] ont examiné la capacité
prédictive du modele PPR78 [15] et de I'équation d'état développée par Nasrifar et Bolland

(NB). L'équation d'état de NB, qui a été appliquée en utilisant le parametre d'interaction
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binaire de PPR78, est en quelque sorte supérieure a la prédiction des points de bulle de PPR78
et comparable a l'équation d'état PSRK pour la prédiction des points critiques pour les
mélanges de gaz naturel. Récemment, Haghtalab et al. [16] ont proposé de modifier 1'équation
d'état de PR par l'introduction d'une nouvelle fonction dépendante de la température dans le
parametre attractif et une dépendance en température linéaire pour le covolume. Leur équation
d'état a produit de meilleures prédictions que 1'équation d'état de PR sur une base de données
limitée a cinq gaz naturels synthétiques. Dans leur étude, Louli et al. [6] ont comparé les
prédictions obtenues a l'aide de trois modeles (PR, PPR78 et UMR-PRU) avec des points de
rosée expérimentaux. Ils ont montré que 1'utilisation d'un paramétre d'interaction binaire avec
I'équation d'état de PR augmente significativement les prédictions des points de rosée
uniquement pour des systemes contenant de grandes quantités de dioxyde de carbone. Ils
indiquent également que le modele UMR-PRU est un modele précis pour les prédictions des
points de rosée et peut étre utilis€¢ spécialement pour des pressions proches du cricondenbar.
Plus récemment, Saffari et Zahedi [17] ont proposé une nouvelle fonction a pour 1'équation
d'état de Peng-Robinson et 1'ont appliquée aux composés purs présents dans le gaz naturel
pour prédire les pressions de vapeur. Les auteurs ont comparé leurs résultats a ceux obtenus
avec d'autres fonctions a prises dans la littérature, montrant une bonne précision. Wei et
Sadus [18] ont utilisé les équations d'état de Guggenheim et de Heilig-Franck pour prédire les
équilibres liquide-vapeur et liquide-liquide pour des mélanges binaires contenant de 1'hélium
avec un composé non polaire. Les équations d'état de Guggenheim et de Heilig-Franck ont
besoin respectivement de deux et trois parametres ajustables par mélange. Les auteurs ont
montré que ces équations d'état prédisent avec précisions les diagrammes de phase isobares
pour ces systémes binaires, alors que les diagrammes isothermes sont généralement cohérents
avec les données expérimentales uniquement d'un point de vue qualitatif. Weingerl et al. [19]
ont utilisé les équations d'état de type BACKONE pour prédire les équilibres de phase des
systémes binaires composés d'espeéces présentes dans le gaz naturel : CH4+C,Hg, CH4+C3Hg,
C,He+CsHg, Ar+CHy, Xe+C,Hg. Trois ans plus tard, leur étude a été étendue aux mélanges
binaires composés d'’hydrocarbures et de monoxyde de carbone dans le but d'optimiser le
traitement du gaz naturel [2]. Les auteurs ont appliqué des régles de mélanges spécifiques
avec un paramétre d'interaction binaire constant ajusté sur les données expérimentales pour
chaque mélange. Kunz et Wagner [20] ont développé GERC-2008, une équation d'état
explicite en énergie libre de Helmholtz comme une fonction de la densité, de la température et
de la composition. Cette équation traite les composants du gaz naturel : méthane, azote,
dioxyde de carbone, éthane, propane, n-butane, isobutane, n-pentane, isopentane, n-hexane, n-

heptane, n-octane, n-nonane, n-décane, hydrogéne, oxygene, monoxyde de carbone, 1'eau,
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I'hydrogéne sulfuré, I'hélium, et l'argon. Ce modele utilisant un trés grand nombre de
parameétres ajustables, des résultats de bonnes précisions ont été obtenus, ce qui explique qu'il
ait été adopté comme un ISO standard [20].

L'objectif de ce travail est d'inclure trois composés nouveaux au sein du modele E-PPR78 :
I'hélium, le monoxyde carbone et l'argon. L'ajout de ces trois groupes parmi la liste déja

existante doit permettre de prédire le comportement des gaz naturels.

II. Procédures et résultats des ajustements

1. Base de données et procédure de réduction

Le tableau III-2 donne la liste des 32 composés utilisés dans cette étude. Les propriétés
physiques des corps purs (T., P. et ®) ont été obtenues a partir de deux sources. Poling et
al.[21] a été utilisé pour les alcanes, les cycloaclanes, composés aromatiques, CO,, N;, Hy,
CO, He, Ar et pour la plupart des alcenes. Pour les composés qui ne figurent pas dans cet
ouvrage (quelques alcanes et alcénes), la base de données DIPPR a fourni les informations
manquantes. Le tableau III-3 détaille les sources des données expérimentales des mélanges
binaires utilisés pour nos estimations avec les échelles de températures, pressions,
compositions et enthalpies de mélanges ainsi que le nombre de points pour chaque systéme
binaire. La plupart des données disponibles dans la littérature (6117 points de bulle + 5268
points de rosée + 75 points critiques + 775 points d'enthalpie de mélange) ont été collectées.

Notre base de données inclut des points expérimentaux pour 51 systémes binaires.

Les 80 parametres (40 Ay et Byj) déterminés dans ce travail (tableau I1-2) ont été estimés en

minimisant la fonction objectif suivante :

Fobj,bulle + Fobj,rosée + Fobj,com.crit + Fobj,press.crit + Fobj,enth.mélange
+n

Fobj =

(IIL1)

Mpulle T Mrosce erit T lerit T nenth.mélange
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Mpulle | Ax| | Ax|
Fobj,bulle =100 Z 0.5 + avec |Ax| = ‘xl,exp - xl,cal‘ :‘x2,exp - x2,cal‘
i=1 Mexp  X2.exp i

rosée A A
Fopj rosce =100 Z 0.5 M+M avec |Ay| = ‘yl,exp _yl,cal‘ :‘yZ,exp _yz,cal‘
i=1 Y Lexp Yy 2,exp i

n

crit

F, 1003 0.5 1A%l 1A% ) e IAY,| =%t oy = Xt cat| =2 00y = X at| (T1.2)

obj,comp.crit — : c|l = [Pclexp cl,cal| —|*c2,exp c2,cal :
i=1 xcl,exp ch,exp i

P

cm,cal ‘

Nerig ‘P

_ cm,exp
Fobj,press.crit - IOOZ
i=1 cm,exp ;
nenth.mélange h M
— M _ | M M
Fobj,enth.mélange =100 Z M avec Al = hexp - hcal
i=1 hexp

OU  Npulles Nrosées Nerit AN Nenth.meélange SONt Tespectivement les nombres de points de bulles, de
points de rosée, de points critiques et de points d'enthalpie de mélange. La variable x; est la
fraction molaire du composé le plus volatil dans la phase liquide, tandis que x; est la fraction
molaire du composé le plus lourd (  x,=1-x;) & une température et une pression données. De
méme, y; est la fraction molaire du composé le plus volatil dans la phase vapeur alors que y,
est la fraction molaire du composé le plus lourd dans la méme phase (y,=1-y;) a une
température et une pression données. La variable x. est la fraction molaire critique du
composé le plus léger, tandis que x., est la fraction molaire critique du corps le plus lourd a

une température donnée. P, est la pression critique du mélange binaire a une température

r M . ’ N , . .. ,
donnée, /,,, est I'enthalpie de melange a temperature, pression et composition fixées.

Il est a noter que les fonctions objectif ne tiennent pas compte de certaines catégories de
points qui sont rejetés lors de leurs calculs. Il s'agit des compositions en phase liquide et
vapeur dont les valeurs trop proches de 0 ou 1 conduisent a des fonctions objectif
démesurément grandes alors que les écarts absolus sont trés faibles. L'exemple suivant

explique ce phénomene.

Exemples de calcul de fonction objectif :

1°" configuration :

On a expérimentalement : x; .,=0.999 et x; .,,=0.001

Prédiction du modele : x;,.,,:=0.990 et x7 .,;=0.010
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En appliquant la formule (I11.2) :

|AX| = ‘xl,exp _xl,cal = ‘x2,exp _x2,cal :9.10—3
-3
A _9.107 3000
Mep 0.999
-3
A _9.107° oo
Xy  0.001
£y =100%0.5( 1A 180 500,
xl,exp x2,exp

=> Les points sont rejetés afin qu'ils n'aient pas une influence trop grande sur la minimisation

de la fonction objectif.

2™ configuration :

On a expérimentalement : x;,.,,=0.599 et x,.,=0.401

Prédiction du modele : x;,.,,=0.590 et x7 .,;=0.410

En appliquant la formule (II1.2) :

|A)C| = ‘xl,EXp - xl,cal = ‘xz,exp - x2,m1 =9.10-3
=3
144 = 210 =15.10° =1.5%
Xexp 0.599
=3
A _9.107 5 _sa0
X2 exp 0.401

F,

o

bJ-:lOO*O.S A + A =1.9%
xl,exp xZ,exp

=> Les points sont conservés.
Dans les ajustements suivants, ont été rejetés les compositions de phase vapeur (y;)

supérieures a 0.99 et les compositions de phase liquide (x;) inférieures a 0.01 et présentant

pour les deux cas un écart supérieur a 45%.
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Dans le but d'évaluer I'impact de A#™ sur un bilan énergétique, il a été décidé d'adopter un

critére de conversion de la différence AR = h?;[, —hgéj en terme d'effet de température AT,
a travers 1'équation :
M M
ATy, = AR _ Al (1I1.3)

M
CP Zlcp,purel + ZZCp,pureZ + cp

ou z1,z; sont les fractions molaires des composés 1 et 2.
Comme expliqué dans [22], la quantité isobare et adiabatique AT}, indique l'erreur commise

sur l'estimation de la température finale d'un systéme obtenu par mélange de deux composés

purs.

Composé Abréviation
Méthane 1
Ethane 2
Propane 3
Butane 4
Hexane 6
Octane 8
Décane 10
dodécane 12
hexadécane 16
Eicosane 20
octacosane 28
hexatriacontane 36

2,2, 4-trimethylpentane (isooctane) 224m5
2,2-diméthylpropane (neopentane) 22m3

2-méthylpropane (isobutane) 2m3
Ethyléne a2
Propéne a3
Benzéne B
méthylbenzene (toluéne) mB
naphthaléne BB
1,3-diméthylbenzene (m-xyléne) 13mB
1,4-diméthylbenzéne (p-xyléne) 14mB
1-méthylnaphthaléne 1mBB
Pyréne pyr
cyclopentane C5
cyclohexane C6
Dioxide de carbone CO,
Azote N,
Hydrogéne H,
Monoxyde de carbone CO
Hélium He
Argon Ar

Tableau III-2 : Liste des 32 composés purs utilisés au cours de cette étude.
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S_yst_émes ) Ech_elle de X1 Ech_elle de Vi Echelle Nombre de Nombre de !\lombr_e_de Noml_)re de
binaires (1er Echelle de Echelle de pression (fraction molaire (fraction molaire . . . h points critiques points s
compose — 2" température (K) (bar) du 1* composé  du 1° composé en d'enthalpie de points de bulle points de binaires d'enthalpies Références
composé) liquide) gaz) meélange (J/mol) (T.p.x) rosée (T,p.y) (Tems Pems Xc) de mélange
CO+3 77,59-359,82 0,20-216,84 0,0051-0,9885 0,0992-0,9999 - 219 212 8 - [23]-]28]
CO+6 293,00-505,80 120,30-223,00 0,0207-0,5230 - - 49 - 6 - [29], [30]
CO+8 463,15-533,15 6,69-68,95 0,0006-0,1667 0,0286-0,8543 - 83 83 - - [31], [32]
CO+10 310,90-377,60 12,69-102,00 0,0222-0,1599 0,9530-0,9823 29 3 - - [23], [33]
CO+12 344,30-410,90 6,90-87,50 0,0113-0,1493 - - 26 - - - [34]
CO +16 301,00-511,70 31,37-54,34 0,0466-0,1090 0,9986-0,9999 44 24 - - [35]
CO+20 323,20-573,15 10,02-83,80 0,0187-0,1614 - - 35 - - - [33], [36]
CO +28 348,20-573,45 10,07-84,10 0,0227-0,1853 - - 51 - - - [33], [35], [36]
CO + 36 373,15-572,95 10,15-89,50 0,0257-0,2099 - - 27 - - - [33], [36]
CO +1 90,67-185,93 0,15-49,64 0,0157-0,966 0,0305-0,9910 59,871-118,486 105 106 - 30 [25], [37]-[44]
CO+2 100,00-273,15 2,29-117,21 0,0117-0,9536 0,3060-0,9999 - 55 52 - - [24], [26]
CO+B 323,20-533,15 10,05-104,56 0,0005-0,1190 0,0045-0,8377 - 139 118 - - [31], [32], [45]
CO + BB 373,20-423,20 47,90-227,90 0,0239-0,0984 - - 17 - - - [45]
CO + pyr 433,20 66,50-206,80 0,0247-0,0696 - - 6 - - - [45]
CO +C6 344,30-410,90 15,90-152,20 0,0166-0,1544 - - 38 - - - [46], [47]
CO + CO; 223,15-343,15 1,04-141,53 0,0028-0,4630 0,0730-0,8000 2,54-2,91 63 64 5 [48]-[52]
N2+ CO 68,09-348,16 0,19-33,52 0,0023-0,9320 0,0029-0,9500 -0,04-42,1 109 91 - 12 [41], [53]-[58]
CO+a2 233,73-343,16 1,00-90,28 0,0003-0,4180 0,0025-0,5995 2,9-3,9 83 83 - [53], [59]

CO+ 14mB 313,15-473,15 50,70-304,00 0,0450-0,3250 0,9058-0,9999 - 30 29 - - [60]

CO +13mB 353,00-433,00 3,71-23,54 0,0027-0,0180 0,4068-0,9713 - 40 25 - - [61], [62]
He + CO 77,35-128,15 6,90-138,00 0,0030-0,1673 0,2401-0,9885 - 56 42 - - [63], [64]
CO +Ar 83,80-137,10 0,79-37,77 0,0790-0,9380 0,1000-0,9470 49,3-98 27 16 - 9 [44], [56], [65]
H,+CO 31,9-125 1,32-534 0,0084-0,663 9e-7 - 0,9901 - 241 251 8 - [66]-[71]
He + 16 464,20-665,00 50,97-152,60 0,0450-0,2764 0,8152-0,9991 - 19 19 - - [72]

He + 4 153,15-273,15 4,91-39,24 0,00001-0,0112 0,7975-0,9983 - 50 35 - - [73]
He + 2m3 143,15-273,15 4,90-39,23 0,0001-0,0143 0,7330-0,9982 - 55 37 - - [73]
He +1 90,30-290,00 0,12-10132,5 0,0001-0,7072 0,0331-0,9987 - 599 604 15 - [74]-[80]
He + 2 113,15-300,00 1,01-201,84 0,00004-0,3894 0,0370-0,9999 14,9 125 116 - 1 [81]-[85]
He + B 323,15 15,40-65,15 - 0,9775-0,9948 - - 8 - - [86]

He + 13mB 465,60-584,30 50,92-152,5 0,0225-0,1439 0,3932-0,9744 - 20 20 - - [87]
He + mB 423,50-545,60 50,63-152,3 0,0152-0,1022 0,4606-0,9756 - 20 20 - - [88]

He + 1mBB 464,30-704,70 50,63-152,8 0,0121-0,1257 0,5113-0,9983 - 20 20 - - [72]

Tableau III-3 : Liste des systémes binaires étudiés, échelles des variables et références.
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S_yst_émes ) Ech_elle de X1 Ech_elle de Vi Echelle Nombre de Nombre de !\lombr_e_de Noml_)re de
binaires (1er Echelle de Echelle de pression (fraction molaire (fraction molaire . . . h points critiques points s
compose — 2" température (K) (bar) du 1* composé  du 1° composé en d'enthalpie de points de bulle points de binaires d'enthalpies Références
composé) liquide) gaz) meélange (J/mol) (T.p.x) rosée (T,p.y) (Tems Pems Xc) de mélange
He + a3 175,00-254,98 23,11-121,51 0,0009-0,0226 0,8616-0,9977 - 44 30 - - [89]
He + CO, 181,04-304,23 9,93-202,24 0,0006-0,0604 0,0005-0,9971 - 71 177 - - [90]-[94]
He + N, 65,00-221,40 0,33-30300.00 0,0003-0,6938 0,0211-0,9931 - 903 893 6 - [79], [95]-[101], [101]-[109]
He + a2 91,00-216,04 4,07-201,94 0,0004-0,0194 0,7711-0,9999 - 39 80 - - [83], [89]
He + H; 14,70-100,00 0,63-9170 0,0003-0,4455 0,0312-0,9865 - 578 561 10 - [110]-[115], [115]-[117]
He + Ar 86,02-303,2 6,03-10481,06 0,0004-0,724 0,1070-0,9924 12,8-25 438 403 7 9 [64], [106], [108], [118]-[122]
Ar+4 339,67-380,25 13,93-184,85 0,0210-0,5640 0,1960-0,8160 - 35 35 - - [123], [124]
Ar+6 233,15-333,15 2,03-81,5 0,0003-0,1850 - - 207 - - - [125], [126]
Ar+8 323,15-373,15 1,01-303,98 0,0024-0,4960 - - 25 - - - [127]
Ar + 224m5 323,15-373,15 1,01-253,31 0,0026-0,5100 - - 28 - - - [127]
Ar +22m3 323,15-411,10 11,10-250,69 0,0249-0,6531 0,1260-0,9254 30 30 - - [123], [128]
Ar+1 90,67-298,00 0,16-101,70 0,0105-0,9580 0,0170-0,9917 -2700-4729 196 139 - 309 [25], [37], [41], [44], [129]-[141]
Ar+2 90,16-300,00 0,31-9,18 0,0620-0,9813 - 6,3-241,2 49 - - 7 [81], [142]-[144]
Ar+B 283,15-333,15 15,20-77,40 0,0129-0,0678 0,9903-0,9990 - 79 15 - - [86], [126]
Ar + C5 366,50-410,40 22,38-309,67 0,0240-0,5480 0,5100-0,9230 - 24 24 - - [123]
N, + Ar 77,61-298,00 0,79-128,68 0,0195-0,9970 0,0473-0,9983 -817-2234 507 474 - 210 [41], [57], [130], [135], [139], [142], [145]-[156]
Ar + CO;, 233,32-299,21 15,20-140,34 0,0056-0,4117 0,0136-0,7458 - 66 70 - - [157], [158]
Ar + a3 74,30-150,00 0,03-47,07 0,0050-0,5 0.115-0.993 - 98* 36** - - [159], [160]
H, + Ar 83,09-293,00 5,07-514,30 0,0022-0,6246 0,1769-0,9836 20,6-1061 220 223 10 175 [122], [146], [152], [161]-[163]
TOTAL 6117 5268 75 775

Tableau II1-3 (suite) :Liste des systémes binaires étudiés, échelles des variables et références.

*Phase riche en constituant 2
**Phase riche en constituant 1
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2. Addition du groupe "He"

Pour tous les points expérimentaux de notre base de données et concernant 1'hélium, la
moyenne des écarts absolus sur la composition liquide est :

Mpyite
(‘xl,exp - xl,cal‘)

- i

_ =l _ E)bj,bulle _ 0
Ax) = =0.0333 De plus, ———=12.40%
Ppulle yiie

La moyenne des écarts absolus sur la composition en phase gazeuse est :

Nyosée

(‘yl,exp - yl,cal‘)

- i

, F, .
Ay ==L =0.0259 De plus, 22 =13.95%
n

rosée nrosée

La moyenne des écarts absolus sur la composition critique est :

Nerig

(‘xcl,exp - xcl,cal‘)l.

Ax, == =0.0919  De plus, —“"% = 21.66%
n

crit ncrit

L’écart relatif moyen sur la pression critique est :

AP.% = Fovy,press.erit _ 42.30%
Rerit

L’écart relatif moyen sur les enthalpies de mélange est :

AhM 0 = Fobj,enth.mélange =11.61%

nenth.mélange

La quantité AT}, calculée avec 1’équation (II1.3) est :

AT, =0.096 K

Tout les systémes binaires étudiés contenant de 1'hélium présentent des diagrammes de type
IIT selon la classification de Van Konynenburg et Scott [164], [165]. Les diagrammes de
phase prédits par le modele E-PPR78 sont présentés sur les figures I1I-1 a II1-9.
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Les figures III-1 présentent les diagrammes de phase pour les systemes He(1)+n-butane(2),
He(1)+n-hexadécane(2) et He(1)+isobutane(2). Ces diagrammes sont prédits avec une bonne
précision. Pour ces systémes, la fonction objectif calculée est Fo,=4.78%. Le paramétre
d’interaction binaire s’étend de k;=0.9319 (figure III-1.a) a k;=1.2474 (figure III-1.b).

Les diagrammes de phase prédits pour le systeme He(1)+éthane(2) par le modele E-PPR78
sont représentés sur la figure III-2.a. La fonction objectif totale pour ce systéme est
Fob=8.04%, Fopjrosse =4.98% pour les points de rosée et Fopjpue=10.91% pour les points de
bulle. La valeur élevée de Fop;puie s’explique par les treés faibles valeurs des compositions x;.
En effet, lorsque les valeurs expérimentales et calculées sont trés proches de 0 ou 1, une
différence faible entre les deux conduit a une grande valeur de la fonction objectif en

comparaison des fonctions objectif calculées sur d’autres parties du diagramme : ’écart

absolu pour la composition en phase liquide vaut Ejz 0.0028 et 1’écart absolu pour la

composition en phase gazeuse est A_yjz 0.0113. La figure II1-2.b montre les prédictions pour

les enthalpies de mélange a 300.00K et 1.01 bar. Un seul point expérimental a ét¢ trouvé dans
la littérature, pour lequel la fonction objectif est Fop=7.97%. Pour la plupart des températures
¢tudiées pour ce systéme, le paramétre d’interaction binaire a une valeur supérieure a 1. Cette
valeur €élevée n’est pas exceptionnelle pour des systémes contenant de 1’hélium, comme nous

allons le voir pour d’autres systémes binaires.
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Figure III-1 : Diagrammes de phase prédits avec le modéle E-PPR78 pour les systémes binaires contenant de
I’He : (a) : He(1)+4(2), (b) : He(1)+16(2), (c) et (d) sont respectivement des diagrammes isobares et isothermes

pour He(1)+isobutane(2). (+) : points de bulle expérimentaux, (¥) : points de rosée expérimentaux.

250.0 . . { . .
T=290.00 K k;=1.1665 ( TPlbar T=300.00 K ThMlJlmol
T=253.15 K kij=1.1184 | i (b) P=1.01 bar
T=193.15K k;=1.0161 / 15.0 ki=1.1782
200.0 T=133.15K k;=0.8620 / 1
150.0 - [
/ 10.0 -
100.0 ’
5.0 -
50.0 g
;{,
j* X1,Y1 X1,Y1
0.0 > 0.0 . .
1.0 0.0 0.5 1.0

Figure II1-2 : Diagrammes de phase et enthalpies de mélanges prédits avec le modele E-PPRS8 pour He(1)+2(2).
(a) : Diagrammes de phase prédits a différentes températures. (+) : points de bulle expérimentaux, (%) : points
de rosée expérimentaux. (b) : enthalpies de mélanges a T=300.0 K et P=1.01 bar. (X) : point d’enthalpie de
mélange expérimental.
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Les figures III-3 montrent les diagrammes de phase obtenus pour 4 systemes: He+1-
(figure 1II-3.a), He(1)+1,3-diméthylbenzene(2) II1-3.b),
He(1)+tolueéne(2) (figure III-3.c) et He(l)tpropyléne(2) (III-3.d). Ces diagrammes

méthylnaphthaléne (figure
reproduisent les points expérimentaux avec une bonne précision : Fo,;=5.81% pour He+1-

méthylnaphthaléne, He(1)+1,3-diméthylbenzéne(2) et He(l)+toluéne(2), et pour
He(1)+propyléne(2) Fq,=2.96%. Pour tous ces systémes, la valeur du paramétre d’interaction
binaire k;; est supérieure a 1. On peut noter que la valeur la plus élevée pour k;; obtenue dans

I’ensemble de cette étude vaut k;=1.5519 pour le systtme He+1-méthylnaphthalene a 704.7

K.
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Figure III-3 : Diagrammes de phase prédits avec le modele E-PPR78 pour différents systémes contenant de
I’hélium : (a) : He(1)+1mBB(2), (b) : He(1)+13mB(2), (c) : He(1)+mB(2), (d) : He(1)+a3(2). (1) : points de bulle

expérimentaux, (¥) : points de rosée expérimentaux.
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La figure III-4 présente les diagrammes de phases pour deux systemes : He(1)+CO,(2) et
He(1)+C,H4(2). Les fonctions objectif obtenues sont respectivement Fqp,=6.41% et
Fobj=4-45%-

300.0 T T T 4r T T T ?
(@) Plbar | T=91.00 K k;=0.7452 (b) | ! Plar
T=181.04 K kij=0.5850 120.0 - T=150.01 K k;=0.9345 »
T=173.99 K k;=0.9863
T=244.90 K kij=0.8276 |
200.0 {1~ T=253.11 K kij=0.8536 ]
80.0
X i
100.0 3
F 40.0
* X1,Y1 i ] X1,Y1
0.0 T T T D 0.0 T
0.0 0.5 1.0 0.0 0.5 1.0

Figure III-4 : Diagrammes de phase prédits par le modéle E-PPR78 pour He(1)+CO,(2) et He(1)+CyHy(2) &
différentes températures. (a) : He(1)+COy(2) et (b) : He(1)+C,H4(2). (+) : points de bulle expérimentaux, (¥) :

points de rosée expérimentaux.

Les figures III-5 présentent les diagrammes de phase et les enthalpies de mélange prédites
avec le modele E-PPR78 pour le systéme He(1)+Ar(2). La fonction objectif globale est
Fo,=16.39%. La fonction objectif pour les points de bulle est Fopjpuiie=14.68% et pour les
points de rosée Fop;rosec=18.36%. Les figures 11I-5.a, I1I-5.b et I1I-5.c montrent les diagrammes
de phase a différentes températures. Comme il a ét¢ démontré dans des études précédentes
[166], [167], la prédiction du lieu des points critique pour des diagrammes de type III en
utilisant une équation d’état cubique est treés difficile. En particulier, pour des systémes
binaires contenant un gaz léger permanent et un hydrocarbure, le diagramme
expérimentalement déterminé au voisinage du point critique devient treés plat (pour une large
gamme de composition autour du point critique, la pente de la courbe de bulle et de la courbe
de rosée est tres faible). Un tel comportement est impossible a rendre compte en utilisant une
équation d’état cubique, la pente des courbes de bulle et de rosée calculées au voisinage de la
composition critique étant plus grande que celle déterminée par 1’expérience. Cette
caractéristique est visible sur la figure III-5.c. En dépit des différences entre les points
critiques expérimentaux et les points calculés sur les diagrammes de phase, le lieu des points
critiques représentés sur la figure III-5.d illustre que les points critiques sont qualitativement

reproduits par le modele E-PPR78. De plus, les diagrammes de phase a hautes pressions
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montrent une faible précision dans la prédiction des courbes de bulle et de rosée. Différents
tests avec plusieurs valeurs de k; n’ont pas permis d’avoir des résultats plus précis. La figure
III-5.e représente les prédictions des enthalpies de mélange a 303.20 K et 10.1 bar. La
fonction objectif est Fopj enth.melange=12.02% (AT;=0.103K).
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Figure III-5: Diagrammes de phase et enthalpies de mélange prédits avec le modele E-PPR78 pour

He(1)+Ar(2). (a),(b) et (c): diagrammes de phase obtenus a différentes températures. (+) : Points de bulle

expérimentaux, (¥) : points de rosée expérimentaux, (O) : points critiques.

(d) : Lieu des points critiques du systéme He(1)+Ar(2). () : Points critiques expérimentaux.

(e) : Enthalpies de mélange prédites avec le modele E-PPR78. (X) : Points d’enthalpie de mélange expérimentaux.
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Les figures I1I-6 montrent les diagrammes de phase prédits pour le systeme He(1)+N,(2). La

fonction objectif totale est  Fo,;=14.77%. Pour les points de bulle, celle-ci vaut

Fobjpune=14.93% (Ax,=0.0489), pour les points de rosée Fopjrosce=14.53% (Ay,=0.0286),

pour la composition critique Fobj comp.crit=28.13% (Ax_,,=0.1068) et pour la pression critique

Fobj press.crit=0.91% (A_PCZ 2677.65 bar). Les figures III-6.a a I1I-6.c montrent les diagrammes

de phase calculés avec le modéle E-PPR78 pour différentes températures et pressions. La
figure III-6.a montre une bonne concordance entre les points expérimentaux et les courbes
calculées alors que la figure I1I-6.b illustre les difficultés pour le modele E-PPR78 a prédire
précisément la zone critique pour ce type de diagramme de phase. Cependant, la figure I11-6.c
montre des prédictions correctes des diagrammes de phase d’un point de vue qualitatif. La
figure I11-6.d présente des diagrammes de phase isobares. Le lieu des points critiques calculés
pour ce systetme montre une bonne représentation qualitative avec les points expérimentaux
(figure I11-6.¢).

Les figures I1I-7 montrent les diagrammes de phase obtenus pour le systeme He(1)+CHy(2).
Les points de bulle expérimentaux mesurés par Kharakhorin [74] ont été exclus des
ajustements a cause de leur trop grande contradiction avec d’autres données de la littérature

[77]. Pour ce systeme, la fonction objectif est Fqp,=17.86%. Pour les points de bulle, on a

Fobj.ouie=12.82% ( Ax,=0.0435), pour les points de rosée Fopjrossc=21.88% ( Ay,=0.0347), pour

les compositions critiques Fop; comp.cric=25.70% (Ax,,=0.1144) et pour les pressions critiques

Fobj press.crit=3.56% (E: 1287.8 bar). Les figures 11I-7.a a III-7.c montrent les diagrammes

de phases obtenus a différentes températures. La figure III-7.d représente le lieu des points
critiques dans le plan pression-température. Les points critiques sur I’ensemble des figures
sont correctement prédits sur le plan qualitatif.

La figure I1I-8 montre les diagrammes de phase obtenus pour le systtme He(1)+CO(2). La
fonction objectif est F,7=3.79%, montrant une bonne reproduction des données
expérimentales par le modéle E-PPR78.

Les figures III-9 présentent les diagrammes de phase obtenus pour le systéme He(1)+H(2).
La fonction objectif obtenue est Fo,j=10.82%. Les diagrammes de phase a 15.5 K et 23.52 K
reproduisent bien les données expérimentales alors que le modele E-PPR78 ne prédit pas de
points critiques a 28.2 K et 29.0 K. Cependant, le point critique a 32.5 K est prédit avec une
précision correcte (figure I1I-9.a). La figure III-9.b montre un diagramme a 38.88 K et a des

pressions supérieures aux diagrammes précédents. Le modele E-PPR78 ne reproduit pas avec
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précision les points expérimentaux mais donne une bonne prédiction qualitative. Le lieu des
points critiques représenté sur la figure I11-9.c illustre le fait que le modéle prédit avec une
bonne précision les points critiques proches du point critique de 1’hydrogéne pur et dévie

ensuite des données expérimentales a des pressions supérieures.
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Figure III-6 : Diagrammes de phase prédits par le modele E-PPR78 pour He(1)+N,(2).
(a), (b),(c): Diagrammes de phase isothermes, (d): diagrammes de phase isobares. (1) : Points de bulle
expérimentaux, (¥) : points de rosée expérimentaux, (O) : points critiques.

(e) : Lieu des points critiques calculés pour ce systéme. (¥) : Points critiques expérimentaux.
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Figure III-7 : Diagrammes de phase prédits avec le modéle E-PPR78 pour He(1)+1(2).
(), (b), (c) : Diagrammes de phases prédits a différentes températures. (+) : Points de bulle expérimentaux,
(%) : points de rosée expérimentaux, (O) : points critiques.

(d) : Lieu des points critiques dans le plan pression-température. (%) : Points critiques expérimentaux.
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Figure III-8 : Diagrammes de phase prédits avec le modéle E-PPR78 pour le systéme He(1)+CO(2) a différentes

températures. (1) : Points de bulle expérimentaux, (%) : points de rosée expérimentaux.
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Figure III-9 : (a),(b) : Diagrammes de phase pour le systéme He(1)+H,(2) prédits par le modéele E-PPR78 a

différentes températures. (1) : Points de bulle expérimentaux, (¥) : points de rosée expérimentaux, (O) : points

critiques.
(c) : Diagramme pression-température calculé par le modele. (%) : Points critiques expérimentaux.

3. Addition du groupe "CO"

Pour tous les points expérimentaux collectés dans notre base de données concernant le

monoxyde de carbone, 1'écart absolu moyen sur la composition de la phase liquide est :

Mpulle
2
Ax, =-=1 =0.0197 De plus, —2"% =12.69%
Mpulle Myutte
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L'écart absolu moyen sur la composition de la phase gazeuse est :

Ryosée

L (‘yl,exp_yl,cal‘)l. Fo
Ay, == =0.0157 De plus, —2"2 =7.67%

nrosée nmsée

L'écart absolu moyen sur la composition critique est :

Nerig

(‘xcl,exp - xcl,cal‘)l.

Ax, =-+= =0.0247  De plus, —<"% = 23.75%
n n

crit crit

L’écart relatif moyen sur la pression critique est :
F,

APC% _ obj,press.crit —12.44%
n

crit

L’écart relatif moyen sur les enthalpies de mélange est :

AhM% _ Fobj,enth.mélange —=21.52%
nenth.mélange

La quantité AT}, calculée avec 1’équation (II1.3) est :

AT, =0.227K

Les figures III-10 présentent les diagrammes de phases prédits par le modele E-PPR78 pour
des systémes contenant du monoxyde de carbone et des alcanes linéaires: CO(1)+n-
propane(2), CO(1)+n-hexane(2), CO(1)+n-octane(2), CO(1)+n-décane(2), CO(1)+n-
dodécane(2), CO(1)+n-eicosane(2) et CO(1)+n-hexatriacontane(2). La fonction objectif
globale pour ces systémes est Fq,=9.46%, pour les points de bulle Fopjpuie=9.56%, pour les
points de rosée Fop;j rosse =7.16%, pour les compositions critiques Fopj comp.crit =42.37% et pour
les pressions critiques Fopjpress.crit=19.41%. Tous ces diagrammes sont de type 1II. La figure
III-10.a (CO(1)+n-propane(2) a 130.0 K) illustre I'équilibre triphasique qui peut étre observé
sur certains systémes correspondant a ce type de diagramme. La figure I1I-10.b montre les
diagrammes de phase pour le systtme CO(1)+n-propane(2) a des températures supérieures.
Les points de bulle et de rosée expérimentaux sont bien reproduits, cependant on note une

perte de précisions aux alentours du point critique. Les figures III-10.c a III-10.h représentent
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les diagrammes de phase prédits par le modele E-PPR78 pour les systemes CO(1)+n-
hexane(2), CO(1)+tn-octane(2), CO(1)+n-décane(2), CO(1)+n-dodécane(2), CO(1)+n-
eicosane(2) et CO(1)+n-hexatriacontane(2). Pour ces systémes, le parameétre d'interaction
binaire k;; calculé avec le modele est positif et ne dépasse pas k; =0.2271 pour CO(1)+n-
hexatriacontane(2) (figure I1I-10.h). La figure III-11.a montre les lieux des points critiques
calculés pour ces systemes. Alors que la fonction objectif pour la composition critique est
¢élevée, le modele E-PPR78 prédit correctement les points critiques expérimentaux comme on
peut le voir pour CO(1)-n-propane(2) et CO(1)-n-hexane(2) (E=0.0371 et EZ]SQ bar).
Comme il a été vu dans le premier chapitre consacré a la classification de Van Konynenburg
et Scott, les diagrammes de phase de type III sont caractérisés par deux lieux des points
critiques, ainsi que par une ligne d'équilibre liquide-liquide-vapeur. Dans les systémes
contenant CO(1)+n-propane(2) et CO(1)+n-hexane(2), toutes ces caractéristiques sont
prédites par le modele E-PPR78 (voir la figure III-11.b pour le systéeme CO(1)+n-propane(2)).
Selon le modgle, la ligne d'équilibre triphasique rétrécit a mesure que le nombre de carbones
dans l'alcane augmente jusqu'a disparaitre completement. Pour CO(1)+n-octane(2), le modele
E-PPR78 prédit un lieu des points critiques attaché au point critique du composé le plus léger
tellement petit qu'il n'est plus graphiquement représenté. De plus, la ligne d'équilibre
triphasique n'est plus prédite. Pour les systémes contenant du CO et des alcanes plus lourds

que l'octane, ce lieu des points critiques disparait.
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Figure I11-10 : Diagrammes de phase prédits avec le modéle E-PPR78 pour différents systémes contenant du
CO: (a) CO(1)+3(2) a 130.0 K, (b) CO(1)+3(2) a différentes températures, (c) CO(1)+6(2), (d) CO(1)+8(2), (¢)
CO(1)+10(2), () CO(1)+12(2), (g) CO(1)+20(2), (h) CO(1)+36(2). (+) : Points de bulle expérimentaux, (¥) :

points de rosée expérimentaux, (O) : points critiques.
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Figure III-11 : Représentations des lieux des points critiques des systemes contenant du CO et des alcanes

linéaires.

(a) : Lieu des points critiques pour des systémes contenant CO(1)+n-alcanes(2),

(b) : Zoom sur le lieu des points critiques du monoxyde de carbone pour CO(1)+3(2). Ligne noire : courbe de

pression de vapeur saturante, ligne bleue : ligne triphasique.

(1) : Points critiques du composé pur, (%) : points critiques expérimentaux.

Les figures III-12 présentent les diagrammes de phases prédits pour les systémes

CO(1)+benzene(2) et CO(1)+naphtalene(2). La fonction objectif calculée est Fq,=1.96%. Les

points de bulle et de rosée expérimentaux sont correctement calculés par le modéle, les

diagrammes appartiennent au type III.
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Figure III-12: Diagrammes de phase prédits avec le modele E-PPR78 pour CO(1)+benzeéne(2) et
CO(1)+naphtaléne(2) a différentes températures. (a) CO(1)+ benzeéne(2), (b) CO(1)+ naphtaléne(2).

(1) : Points de bulle expérimentaux, (%) : points de rosée expérimentaux.
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Les figures III-13 montrent les diagrammes de phase et les enthalpies de mélange pour le

systéme CO(1)+méthane(2) prédits par le modele E-PPR78. Les prédictions sont en accord

avec les points expérimentaux. La fonction objectif totale est Fo,;=4.48% et la fonction

objectif pour les enthalpies de mélange est Fopjenthmelange=6.57% (AT;=0.113K). Les

diagrammes obtenus sont de type I. Pour la totalité des ajustements réalisés, le parametre

d'interaction binaire est assez faible : k;<0.02. Dans la plupart des systémes binaires contenant

du méthane étudié¢ avec le modele E-PPR78, le parametre d'interaction a une valeur faible

(voir [167]-[172]). De plus, les courbes de bulle de la figure I1I-13.a proches d'une droite

révelent un comportement de la phase liquide proche de celui d'une solution idéale.
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Figure I11-13 : Diagrammes de phase et enthalpies de mélange prédits avec le modele E-PPR78 pour le systeme

CO(1)+CH4(2).

(a) Diagrammes de phase a différentes températures. (+) : Points de bulle expérimentaux, (%) : points de rosée

expérimentaux.

(b), (c), (d) : Enthalpies de mélanges calculées. (1), (X) : Points d’enthalpie de mélange expérimentaux.
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Les figures III-14 montrent les diagrammes de phase calculés pour le systéme
CO(1)+éthane(2). Ces diagrammes sont de type IV selon la classification de Van
Konynenburg et Scott. La fonction objectif totale est Fop,=14.27%. Pour les points de bulle,

celle-ci est de Fop; buiie=16.34% (EIZO.OMI), et pour les points de rosée Fopjrosse =11.99%

( Ay, =0.0089).
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: : 120. T ?
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k;=0.0188 /
8.0 - f T=120.0 K
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T=173.15K
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2.0 i ‘
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0.0 ‘ —P 0.0 ; 7 ; —
0.0 0.5 1.0 0.0 0.5 1.0

Figure III-14 : Diagrammes de phases prédits avec le modele E-PPR78 pour le systtme CO(1)+2(2). (a)
Diagramme isotherme a 100.00 K avec une ligne d'équilibre triphasique. (b) Isothermes a différentes

températures. (1) : Points de bulle expérimentaux, (%) : points de rosée expérimentaux.

Les figures III-15 présentent les diagrammes de phase calculés pour le systéme
CO(1)+COy(2). La fonction objectif totale est F,,=6.94%, la fonction objectif pour les
enthalpies de mélange est Fop;enthmelange=17.86% (AT;=0.014K). Les figures III-15.a et III-
15.b montrent des diagrammes de phase de type III. Bien que les points de bulle et de rosée
soient correctement prédits par le modele E-PPR78, la précision dans le calcul des lieux des
points critiques est plus faible en comparaison des points critiques expérimentaux (figure I1I-
15.b). Les prédictions des enthalpies de mélange (III-15.c a III-15.e) conduisent a une
fonction objectif ¢levée en dépit d'une faible valeur pour le parameétre A7),

Les figures I1I-16 montrent les diagrammes de phase pour deux systémes : CO(1)+13mB(2)
(figure III-16.a) et CO(1)+14mB(2) (figure III-16.b). La fonction objectif totale est de
Fobj=14.23%, la fonction objectif pour les points de bulle est Foy; pune= 8.22% et pour les points
de rosée Fopjrossc=25.03%. Bien que la fonction objectif pour les points de rosée soit
particulicrement ¢élevée, les courbes calculées sont en bon accord avec les données

expérimentales. Ce point se confirme par le faible écart moyen en valeurs absolue :

Ay,=0.0289.
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Les figures III-17 présentent les diagrammes de phase pour le systeme H,(1)+CO(2). La
fonction objectif totale est Fo,;=10.15%. Les points de bulle et de rosée sont correctement
reproduits par le modele avec Fopjpuie=10.77% et Fop;rosee=10.02% (figure 11I-17.a). Les points
critiques sont également bien représentés, Fobjcomp.crit=2.1% €t Fopj press.cric=3.4% (figures III-

17.a et I1I-17.b).
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Figure III-15 : Diagrammes de phase prédits par le modéle E-PPR78 pour le systeme CO(1)+CO,(2).

(a),(b) : diagrammes de phase a différentes températures. (+) : Points de bulle expérimentaux, (%) : points de
rosée expérimentaux, (O) : points critiques.

(c),(d),(e) : Calcul d'enthalpies de mélange a 1.04 bar. (X) : Points d’enthalpie de mélange expérimentaux.

(f) : Diagramme pression-température montrant le lieu des points critiques. (%) : Points critiques expérimentaux.
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Figure III-16 : Diagrammes de phase prédits avec le modele E-PPR78 pour (a) CO(1)+13mB(2) et (b)
CO(1)+14mB(2) & différentes températures. (+): Points de bulle expérimentaux, (¥): points de rosée

expérimentaux.
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Figure III-17 : Diagrammes de phase prédits pour le systéme H,(1)+CO(2) avec le modéle E-PPR78.

(a) : Diagramme de phase isotherme a différentes températures. (+) : Points de bulle expérimentaux, (%) : points

de rosée expérimentaux, (O) : points critiques.

(b) : Lieu des points critiques dans le diagramme pression-température. (%) : Points critiques expérimentaux.

Les figures III-18 présentent les diagrammes de phase (III-18.a et III-18.b) ainsi que les
enthalpies de mélange (III-18.c, III-18.d, III-18.e et III-18.f) prédits par le modele E-PPR78

pour le systeme N,(1)+CO(2). Les diagrammes de phase montrent des courbes de bulle

relativement proches de la linéarité, ce qui indique que le systéme a un comportement qui se

rapproche de celui d'un systéme idéal. Cette caractéristique n'est pas une surprise, étant donné

que le CO et le N, ont des températures critiques, pressions critiques et facteur acentriques

94



trés proches. On peut noter également qu'a ces températures, le parametre d'interaction binaire
ki est trés proche de 0. La fonction objectif totale est Fop,=13.19%. Pour les courbes de bulle
et de rosée, on a respectivement Fopj puiie=7.44% et Fop;rosec=10.06%, et pour les enthalpies de
mélange Fop; enthmelange=78.77% (AT;=0.846K). L'écart entre les points d'enthalpie de mélange
expérimentaux et la courbe calculée a basse température est assez important (figure I1I-18.c a
83.82 K), ce qui n'est pas le cas pour des températures supérieures a 300 K (figures I11-18.d,
II-18.e et III-18.f). La différence du nombre de points expérimentaux entre ces deux
situations explique la valeur €élevée de la fonction objectif pour ces données.

Les figures III-19 présentent les diagrammes de phase et les enthalpies de mélanges calculées
pour le systtme CO(1)+Ar(2). La fonction objectif totale est de Fq,=6.06%, et la fonction
objectif pour les enthalpies de mélanges est Fopjenthmélange=5.39% (AT;=0.092K). Comme
précédemment, le parameétre d'interaction binaire k; est proche de 0 et la phase liquide a un
comportement proche de 1'idéalité, en particulier a 123.40 K et 137.10 K (figure III-19.a). A
plus basse température (83.82K, figure III-19.b), la phase liquide dévie légerement de

l'idéalité.
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Figure III-18 : Diagrammes de phase prédits avec le modéle E-PPR78 pour le systeme Ny(1)+CO(2). (a),(b) :
Diagrammes de phase a différentes températures. (+) : Points de bulle expérimentaux, (%) : points de rosée
expérimentaux.(c), (d), (e), (f) : Enthalpies de mélange a P=1.04 bar pour différentes températures. (X) : Points
d’enthalpie de mélange expérimentaux.
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Figure III-19 : Diagrammes de phase prédits par le modéle E-PPR78 pour le systéme CO(1)+Ar(2).

(a

),(b) : Diagrammes de phase a différentes températures. (+) : Points de bulle expérimentaux, (%) : points de

rosée expérimentaux.

(c

),(d) : Enthalpies de mélange a différentes températures et pressions. (X) : Points d’enthalpie de mélange

expérimentaux.

4. Addition du groupe "Ar"

Pour tous les points de données collectés dans notre base de données concernant I'argon, la

moyenne des écarts absolus sur la composition de la phase liquide en valeur absolue est :

Mpuile
(‘xl,exp - xl,cal‘)

- i

Ax, ==L =0.0159 De plus, —% =8.37%

Mpuile Myite

La moyenne des écarts absolus sur la composition de la phase gazeuse est :
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Nyosée

L (‘yl,exp _yl,cal‘)l.

- F,.
Ay, ==L =0.0204 De plus, —22/%% =12.16%
n

rosée nrosée

La moyenne des écarts absolus sur la composition critique est :

Nerig

(‘xcl,exp - xcl,cal‘)l.

Ax, == =0.0271  De plus, —“"% = 5.68%
n

crit ncrit

L’écart relatif moyen sur la pression critique est :

APC% _ Fobj,press.crit ~1.192%
n

crit

L’écart relatif moyen sur les enthalpies de mélange est :

A/’lM 0 = Fobj,enth.mélange —54.28%

nenth.mélange

La quantité AT}, calculée avec 1’équation (II1.3) est :

AT, =1.072K

Les figures III-20 présentent les diagrammes de phase et les enthalpies de mélange pour le
systtme Ar(1)+CH4(2) par le modele E-PPR78. La fonction objectif totale calculée est
Fob=26.76%. 11 est pertinent de comparer les fonctions objectif pour les équilibres liquide-
vapeur d'une part et pour les enthalpies de mélange d'autre part qui valent respectivement
FobjeLv=5.27%  Fobjenthmelange=49.99% (AT,=1.378K). La figure III-20.a montre des
diagrammes de phase de type I pour lesquels les calculs des courbes de bulle et de rosée sont
en accord avec les données expérimentales de la littérature. Les figures I1I-20.b a III-20.f
montrent les calculs des enthalpies de mélange par le modele. Bien que la fonction objectif
soit particulierement €levée pour ce systéme, les points expérimentaux sont pour la plupart

concordant avec les prédictions obtenues.
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Figure III-20 : Diagrammes de phase prédits avec le modéle E-PPR78 pour le systéme Ar(1)+CHy(2).

(a) Diagramme de phase a différentes températures. (+) : Points de bulle expérimentaux, (¥) : points de rosée

expérimentaux.
(b), (¢), (d), (e), (f) : Enthalpies de mélanges pour différentes températures et pressions. (X) : Points d’enthalpie

de mélange expérimentaux.

Les figures I1I-21 représentent les diagrammes de phase calculés pour des systémes binaires
contenant de l'argon et différents alcanes linéaires : n-butane, n-hexane et n-octane. Pour ces

trois systémes, la fonction objectif est Fqp=1.96%. Ces diagrammes sont de type III, ce qui
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explique les déviations entre les points expérimentaux et les courbes calculées aux alentours
des points critiques (figure III-21.a pour le systéme Ar(1)+4(2)). Les figures III-21.b
(Ar(1)+6(2)) et II-21.c (Ar(1)+8(2)) montrent les courbes de bulle calculées, celle-ci sont

correctement prédites en comparaison des données expérimentales.
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Figure I1I-21 : Diagrammes de phase prédits avec le modele E-PPR78 pour les systémes binaires contenant de
l'argon et des alcanes linéaires. (a) Ar(1)+4(2), (b) Ar(1)+8(2), (c) Ar(1)+6(2). (+): Points de bulle

expérimentaux, () : points de rosée expérimentaux.

La figure III-22 présente deux diagrammes de phase obtenus pour le systeme
Ar(1)+benzeéne(2). La fonction objectif totale vaut F,,=0.42%, les points expérimentaux étant

tres bien reproduits par le modele.
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Figure III-22 : Diagramme de phase prédit pour le systeme Ar(1)+benzene(2).

(1) : Points de bulle expérimentaux, () : points de rosée expérimentaux.

Les figures I11-23 présentent les diagrammes de phase pour deux systemes : Ar(1)+22m3(2)
(figure 111-23.a) et Ar(1)+224m5(2) (11I-23.b). La fonction objectif totale est Fo,j=6.61%, les

diagrammes sont de type III.
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Figure I1I-23 : Diagrammes de phase prédits avec le modele E-PP78 pour deux systémes : (a) Ar(1)+22m3(2),
(b) Ar(1)+224m5(2). (+) : Points de bulle expérimentaux, (%) : points de rosée expérimentaux.

Les figures II1-24 montrent les diagrammes de phases et les enthalpies de mélange calculés
par le modele pour le systeme Ar(1)+éthane(2). La fonction objectif totale est de Fq,=9.56%,
la fonction objectif pour les enthalpies de mélange est Fopj enth.melange=3-81% (AT3=0.101K), la

fonction objectif pour les points de données d'équilibre liquide-vapeur est Fop; prv=10.38%
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(avec Elz 0.0275, la base de données ne contenant que des points de bulles expérimentaux).

Les écarts et les fonctions objectif calculés montrent une bonne concordance entre les données

expérimentales et les prédictions du modele E-PPR78.
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Figure 11I-24 : Diagrammes de phase et enthalpies de mélange prédits par le modele E-PPR78 pour le systeme
Ar(1)+2(2).
(a) : Diagramme de phase a deux températures. (+) : Points de bulle expérimentaux, (%) : points de rosée

expérimentaux.

(b) : Enthalpies de mélange a deux températures. (+) ,(X) : Points d’enthalpie de mélange expérimentaux.

Les figures III-25 montrent les diagrammes de phase et les enthalpies de mélange obtenus par
le modele E-PPR78 pour le systeme Ny(1)+Ar(2). La fonction objectif pour les équilibres
liquide-vapeur est Fopj rLv=8.69% et pour les enthalpies de mélange Fobj enth.meélange=100.43%.
La valeur du critére AT, est AT;=0.897 K, montrant qu'en dépit d'une haute valeur de la
fonction objectif, les valeurs prédites pour les enthalpies de mélange ne sont pas mauvaises.

Les diagrammes de phase et enthalpies de mélange des figures III-26 correspondent au
systéme H,(1)+Ar(2). Les points expérimentaux de Volk [161] sont en contradictions avec
d'autres mesures trouvées dans la littérature et n'ont pas été utilisés pour les ajustements. La
fonction objectif totale est de Fo,;=13.9%, la fonction objectif pour les enthalpies de mélange

est Fobj.enth.meélange=8.5% (AT;=0.781K). Les fonctions objectif et écarts moyens pour les points

de bulle et les points de rosée sont respectivement Fop;puie=8.76% (El=0.0146) et
Fobj rosec=24.04% (A_yl=0.0385), et pour les compositions et pressions critiques

Fobj.comp.crit=3-68% (Ax,,=0.0271) et Fobj press.cri=1.192% ( AP =2.57 bar).
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Figure III-25: Diagrammes de phase
N,(1)+Ar(2).

et enthalpies de
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mélange prédis avec le modéle E-PPR78 pour

(a) : Diagrammes de phase isothermes, (b) : Diagrammes de phase isobares. (+) : Points de bulle expérimentaux,

(%) : points de rosée expérimentaux.(c), (d), (), (f) : Enthalpies de mélange calculées a différentes températures

et pressions. (+), (X) : Points d’enthalpie de mélange expérimentaux.

103



400.0 1200.0 T T T
TP/bar (b) ThMI(JImoI)
X
T=83.09 K l ’
300.0 - kij=-0.0714 T=169.00 K
T=85.65 K kij=0.0796
kij=-0.0661 800.0 - b
T=95.77 K P=45.90 bar
kij=-0.0459 x P=67.89 bar
200.0 - a Tf104.11 K u -4 P=110.65 bar
kij=-0.0300 P=126.76 bar
T=122.73 K 400.0 - b
100.0 - kij=0.0038
X1,¥1 X1
0.0 0.0 T T T —D
1.0 0.0 0.5 1.0
120.0 . . T 400.0 : : T
) « ThM/(JImoI) (d) ThMI(JImoI)
% T=231.0K
% T=293.0 K ’ x 1 kij=0.0979
80.0 4 | k;=0.2531
P=122.40 bar
2 P=79.44 bar P=106.39 bar
P=73.76 bar X P=97.58 bar
1 7 P=75.28 bar 200.0 1 1 p=67.08 bar
P=48.94 bar P=45.49 bar
P=41.24 bar )
40.0 - . =
X
X1 X1
0.0 T T T _D 0-0 T T T _D
0.0 0.5 1.0 0.0 0.5 1.0
600.0 T T 600.0 T T T T T T T T
M P/bar
(e) 5 Th I(J/mol) 0
% T=201.00 K 7 7
i | kij=0.1275
4000 P=131.01 bar
P=118.55 bar
X P=90.08 bar
. 7 P=77.51 bar 300.0 7 y
X
P=40.73 bar
200.0 - -
X4 TIK
0.0 T T D 0.0 T T T T T T T D
0.0 0.5 1.0 20.0 60.0 100.0 140.0

Figure III-26 : Diagrammes de phase et enthalpies de mélange prédits par le modele E-PPR78 pour
Hy(1)+Ar(2).

(a) : Diagrammes de phase. (+) : Points de bulle expérimentaux, (%) : points de rosée expérimentaux. (O) :

Points critiques.

(b), (¢), (d), (e) : Enthalpies de mélange calculées a différentes températures et pressions. (X) : Points d’enthalpie

de mélange expérimentaux.

(f) : Diagramme pression-température montrant le lieu des points critiques. (¥) : Points critiques expérimentaux.
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La figure III-27 montre les diagrammes de phase calculés par le modele E-PPR78 pour le
systtme Ar(1)+CO»(2). La fonction objectif obtenue est Fq,=4.78%. Les points
expérimentaux sont correctement reproduits par le modele. Ces diagrammes sont de type III,
on peut voir a nouveau que les calculs aux alentours des points critiques s'¢loignent

légerement des données mesurées.

T T T
érPlbar

T=233.32K
T k|j=00815

160.0

120.0
T=273.26 K
_ k'l=01279

T=288.15 K

k;j=0.1468
80.0 .

T=295.01 K
k;=0.1558
| T=299.21 K
ki=0.1615

1

40.0

X1,Y1

0.0 T T T
0.0 0.5 1.0

Figure II1-27 : Diagrammes de phase calculés avec le modéle E-PPR78 pour Ar(1)+CO,(2). (+) : Points de

bulle expérimentaux, (¥) : points de rosée expérimentaux.

Les figures III-28 présentent les diagrammes de phase pour le systeme Ar(1)+propylene(2).

La fonction objectif obtenue est, Fq,=42.0%, les fonctions objectif et écarts moyens pour les

points de bulles et le points de rosée sont respectivement Fop; puiie=38.92% (El=0.0677) et

Fobj,rosée=5 1.12% (A_yl= 00407)
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Figure III-28: (a), (b): Diagrammes de phase prédits avec le modele E-PPR78 pour le systeme

Ar(1)+propylene(2) a deux températures. La ligne bleue représente 1'équilibre triphasique.

106



5. Discussion des résultats

Des résultats précédents, plusieurs points sont a noter :

Dans la plupart des cas, les calculs effectués par le modele E-PPR78 sont en
accord avec les données expérimentales.

A haute pression, les prédictions semblent correctes d'un point de vue qualitatif.

La valeur du parameétre d'interaction binaire k; peut prendre facilement des valeurs
supérieurs a 1 pour certains systemes, notamment pour I'hélium : He+éthane,
He+1-méthylnaphthaléne, He+1,3-diméthylbenzéne,He+toluene, He+propylene,
He+éthyléne. Cette situation a déja été rencontrée dans [171] pour un seul
systéme, hydrogéne-diphénylméthane. Ce fait n'est pas en contradiction avec les
théories moléculaires, car le signe de la partie attractive de 1'équation d'état ne
devient pas négatif automatiquement dans ce cas. k1 n'est pas donc une
exception et peut méme étre courant pour certains composés comme le montre

I'hélium.

Il faut également noter la grande disparité¢ dans la liste des points expérimentaux dont on

dispose. Si un systéme tel que He(1)+N,(2) comporte 1799 points expérimentaux, un autre

comme 1'Ar(1)+COy(2) n'en compte que 136. Il est évident que dans ces conditions, les

parametres sont estimés sur un plus grand support expérimental et possédent une fiabilité

supérieure. Il sera sans doute nécessaire de poursuivre cette étude a lI'avenir en fonction des

points expérimentaux qui seront publiés afin d'affiner certains ajustements et également de

déterminer les parameétres qui n'ont pas encore €ét¢ déterminés faute de données.

L'étude sur ces trois groupes, ajoutés a ceux définis depuis maintenant 10 ans, montre que le

modele E-PPR78 est capable de prédire les comportements de systémes contenant la plupart

des constituants présents dans le gaz naturel.
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III. ANNEXE : Ensemble de tous les graphiques obtenus
sur l'ensemble des systémes étudiés avec le modele E-
PPR78, ainsi que les fonctions objectif et écarts
absolus.

Cette partie présente 1'ensemble des résultats obtenus pour tous les systémes au cours de cette
¢tude. Les tableaux III-4.a a III-4.c donnent, pour chaque systeme étudié, toutes les valeurs
des fonctions objectif et des écarts absolus calculées avec les parametres Ay et By, obtenus au
cours des ajustements ainsi que les valeurs pour l'ensemble de I'¢tude. L'ensemble de tous les
graphiques est donné ensuite, avec les valeurs du parametre d'interaction binaire Fk;

correspondant.

Pour I'ensemble des graphiques, la nomenclature des points est la suivante :

-Pour les DEPG dans le plan (P,T) : () : Points critiques expérimentaux.

-Pour les diagrammes dans le plan Pxy ou Txy: (+) : Points de bulle expérimentaux, () :
points de rosée expérimentaux, (0) : points critiques.

-Pour les diagrammes d'enthalpie de mélange : (+) ,(x): Points d’enthalpie de mélange
expérimentaux.

L'indication 3¢ correspond a une ligne triphasique.
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Systemes Fobj,bulle AX, Fobj,rosée Ay, Fobj,comp.crit DXierit Fobj,press.crit APcrit (bar) Fobj,enth.me’lange AH (J/mol) AT Fobj
CO+3 45,94 (219/219)  0,0467 9,07 (200/212)  0,0187 7,20 (8/8) 0,0309 14,46 (8/8) 21,67 - - - 27,70 (435/447)
CO+6 4,84 (49/49) 0,0118 - - 89,26 (6/6) 0,0454 26,01 (6/6) 8,29 - - - 15,22 (61/61)
CO+8 4,83 (83/83) 0,0041 1,11 (83/83) 0,0035 - - - - - - - 2,97 (166/166)
CO+10 4,24 (29/29) 0,0067 49,67 (3/3) 0,0295 - - - - - - - 8,50 (32/32)
CO+12 2,89 (26/26) 0,003 - - - - - - - - - 2,89 (26/26)
CO+16 6,65 (44/44) 0,0081 - - - - - - - - - 6,65 (44/68)
CO+20 4,00 (35/35) 0,0059 - - - - - - - - - 4,00 (35/35)
CO +28 12,85 (51/51) 0,0222 - - - - - - - - - 12,85 (51/51)
CO + 36 15,90 (27/27) 0,0294 - - - - - - - - - 15,90 (27/27)
CO+1 3,58 (101/105)  0,0093  4,75(102/106)  0,0157 - - - - 6,57 (30/30) 6,03 0,113 4,48 (233/241)
CO+2 16,34 (55/55) 0,0471 11,99 (50/52) 0,0089 - - - - - - - 14,27 (105/107)
CO+B 1,77 (139/139)  0,0009 2,02 (118/118)  0,0049 - - - - - - - 1,89 (257/257)
CO+BB 3,48 (17/17) 0,0038 - - - - - - - - - 3,48 (17/17)
CO + pyr 0,85 (6/6) 0,0006 - - - - - - - - - 0,85 (6/6)
CO +C6 0,80 (38/38) 0,0011 - - - - - - - - - 0,80 (38/38)

CO + CO, 8,50 (63/63) 0,0195 3,88 (64/64) 0,0163 6,21 (5/5) 0,0143 7,40 (5/5) 6,98 17,86 (9/9) 0,49 0,014 6,93 (146/146)
N2+ CO 7,44 (95/109) 0,0173 10,06 (77/91) 0,0269 - - - - 78,77 (12/12) 25,47 0,846 13,19 (184/212)
CO+a2 4,71 (81/83) 0,0105 4,13 (81/83) 0,0125 - - - - 6,38 (4/4) 0,24 0,007 4,47 (166/17)

CO+ 14mB 10,33 (30/30) 0,0298 31,31 (14/29) 0,0113 - - - - - - - 17,01 (44/59)

CO + 13mB 6,63 (40/40) 0,0012 21,51 (25/25) 0,0388 - - - - - - - 12,35 (65/65)
CO +Ar 6,52 (27/27) 0,0200 5,65 (16/16) 0,02 - - - - 5,40 (9/9) 4,36 0,092 6,06 (52/52)
H,+CO 10,77 (241/241)  0,0273 10,02 (250/251)  0,0187 2,15 (8/8) 0,0094 3,39 (8/8) 6,56 - - - 10,15 (507/508)

Total CO  12.69 (1496/1516) 0.0197 7.67 (1083/1157) 0.0157 23.75 (27/27) 0.0247  12.44 (27/27) 11.5 21.52 (64/64) 8.3 0.227  10.99 (2697/2791)

Tableau III-4.a : Fonctions objectif et écarts absolus détaillés pour le CO. Les chiffres entre parenthéses donnent le nombre de points sur lesquels les écarts ont été calculés /

le nombre de points disponibles dans la base de données. La différence représente les points hors-modéle et les points rejetés dans le calcul des fonctions objectif.
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SyStémes Fobj,bulle Ax, Fobj,rosée Ayl Fobj,comp.crit AXierit Fobj,press.crit APcrit (bar) Fobj,enth.mélange AH (J/mol) AT Fobj

He + 16 4,64 (19/19) 0,0125 13,61 (19/19)  0,0046 - - - - - - - 9,13 (38/38)
He + 4 2,32 (49/50) 0,0002 3,76 (35/35)  0,0025 - - - - - - - 2,92 (84/85)
He + 2m3 1,71 (55/55) 0,0001 9,10 (37/37)  0,0073 - - - - - - - 4,69 (92/92)
He + 1 12,82 (587/599) 0,0435 (575/604) 21,88 0,0347 25,70 (15/15) 0,1144 53,56 (15/15)  1287,801 - - - 17,86 (1192/1233)
He+2 10,91 (124/125) 0,0028 4,98 (116/116)  0,0113 - - - - 7.97 (111) 1.19 0.032 8,04 (241/242
He + B - - 1,58 (8/8) 0,0003 - - - - - - - 1,58 (8/8)
He +13mB 3,19 (20/20) 0,0037 7,90 (20/20)  0,0174 - - - - - - - 5,54 (40/40)
He + mB 3,50 (20/20) 0,003 9,79 (20/20)  0,0172 - - - - - - - 6,65 (40/40)
He+ 1mBB 4,89 (20/20) 0,0045 12,25 (20/20)  0,0191 - - - - - - - 8,57 (40/40)
He + a3 2,36 (44/44) 0,0003 3,84 (30/30)  0,0017 - - - - - - - 2,96 (74/74)
He + CO, 4,73 (70/71) 0,0015 7,18 (154/177)  0,0053 - - - - - - - 6,41 (224/248)
He+N, 14,93 (870/903) 0.0489 14.53 (861/893) 0.0286 28.13(3/6) 0.1068 50.91 (3/6) 2677.65 - - - 17,99 (1737/1808)
He + a2 4,14 (39/39) 0,0003 4,63 (72/80)  0,0019 - - - - - - - 4,45 (111/119)
He+H, 13,47 (371/578) 0,0115 8,36 (383/561) 0,0274 583 (5/10) 0,016 7,74 (5/10) 2,107 - - - 10,82 (764/1159)
He + CO 3,68 (56/56) 0,0021 3,94 (42/42)  0,0075 - - - - - - - 3,79 (98/98)
He + Ar 14,68 (381/438) 0,0457 18,36 (345/403) 0,0344 20,68 (1/7) 0,0897 20,28 (1/7) 824,85 12,02 (9/9) 2,16 0,103 16,39 (737/864)
Total He  12.40 (2725/3037) 0.0333 13.95 (2737/3065) 0.0259 21.66 (24/38) 0.0919 42.30 (24/38) 1174.41 11.61 (10/10) 2.07 0.096 13.34 (5520/6188)

Tableau II1-4.b : Fonctions objectif et écarts absolus détaillés pour 'hélium. Les chiffres entre parenthéses donnent le nombre de points sur lesquels les écarts ont été calculés
sur le nombre de points disponibles dans la base de données. La différence représente les points hors-modeéle et les points rejetés dans le calcul des fonctions objectif.
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Sy5témes Fobi,bulle Axy Fobi,rosée Ayl Fobi,comp.crit AXierit Fobi,press.crit APcrit (bar) Fobi,enth.nMge AH (J/mol) AT Fobi
Ar+4 6,74 (35/35)  0,0225 3,12 (35/35) 0,0137 - - - - - - - 4,93 (70/70)
Ar+6 0,66 (191/207)  0,0009 - - - - - - - - - 0,66 (191/207)
Ar+8 3,59 (25/25)  0,0142 - - - - - - - - - 3,59 (25/25)

Ar +224m5 3,59 (27/28) 0,01 - - - - - - - - - 3,59 (27/28)

Ar +22m3 8,71 (30/30)  0,0263 7,22 (30/30) 0,0178 - - - - - - - 7,96 (60/60)
Ar+1 4,69 (196/196) 0,0151 6,09 (138/139) 0,0165 - - - - 49,99 (309/309) 83,94 1,378 26,76 (643/644)
Ar+2 10,38 (49/49)  0,0275 - - - - - - 3,81 (7/7) 5,41 0,101 9,56 (56/56)
Ar+B 0,39 (79/79)  0,0003 0,67 (8/15) 0,0001 - - - - - - - 0,42 (87/94)
Ar+C5 12,44 (24/24) 0,0397 3,09 (24/24) 0,0073 - - - - - - - 7,76 (48/48)

N2 + Ar 8,99 (495/507) 0,0135 8,38 (452/474) 0,0134 - - - - 100,43 (210/210) 71,01 0,897 25,35 (1157/1191)
Ar + CO; 5,15 (66/66)  0,0091 4,43 (70/70) 0,0173 - - - - - - - 4,78 (136/136)
Ar + a3 38,92 (90/98) 0,0677 51,12 (31/36) 0,0407 - - - - - - - 42,04 (121/134)
Hz + Ar 8,76 (218/220) 10,0146 24,04 (223/223) 0,0385 5,68 (10/10) 0,0271 1,19 (10/10) 2,57 8,50 27,72 (175/175) 0,781 13,88 (636/638)
Total Ar  8.37 (1525/1564) 0.0159 12.16 (1011/1046) 0.0204 5.68 (10/10) 0.0271 1.19 (10/10) 2.57 54.28 (701/701) 65.25 1.072  19.4 (3257/3331)
TOTAL  11.41 (5746/6117) 0.0252 12.17 (4831/5268) 0.0225 19.96 (61/75) 0.0515 22.34 (61/75) 467.57 51.03 (775/775) 59.73 0.990 14.65 (11474/12310)

Tableau ITI-4.c : Fonctions objectif et écarts absolus détaillés pour l'argon et pour l'ensemble de tous les systémes étudiés. Les chiffres entre parenthéses donnent le nombre
de points sur lesquels les écarts ont été calculés sur le nombre de points disponibles dans la base de données. La différence représente les points hors-modéle et les points
rejetés dans le calcul des fonctions objectif.
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Résultats pour les systémes binaires contenant de 1'hélium

Hélium + Alcanes linéaires
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He(1)+C2H6(2)
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- - T=260.00 K k;=1.1280 7
L;’?g"}g ﬁ tL}'ggZ; T=263.15 K k;=1.1323
200.0 ' by 160.0 T=273.15 K k;=1.1456 R §

T=223.15 K k;=1.0717
T=230.00 K k;=1.0831

T=243.15 K k;=1.1037

80.0

40.0

X1,¥1

X1Y1

D 0.0
0.0

0.5

1.0
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He(1)+4(2)

' ' ' ' T 2000.0 : : : ,
P/bar
1500.0 i
1.02 i
1000.0 i
500.0 i
TIK TIK
0.82 T T T T 0.0 T T T T P
70.0 270.0 470.0 670.0 1.0 201.0 401.0 601.0
40.0 I T T *T 80.0 T T T
T=153.15 K k;=0.9774 Plbar | T=233.15 K k;=0.9424 ‘ P/bar
T=173.15 K k;=0.9655 T=243.15 K k;=0.9395
T=193.15 K k;=0.9562 T=253.15 K k;;=0.9369
30.0 4 T=213.15 K k;=0.9487 + 60.0 - T=263.15 K k;=0.9343
T=223.15 K k;=0.9454
20.0 = % 40.0 <
10.0 20.0 +
T T
X1,¥1 T xHe
0.0 1 T 1 D 0-0 T D
0.0 0.5 1.0 0.0
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He(1)+16(2)

' ' ' ' ' ' Tk 2000.0 . . . . . .
1.89 1 TP/bar
1500.0 4
1.69 - -
1000.0 4
1.49 - ]
1.29 ~ _ 500.0 _
TIK TIK
1'09 T T T T T T D 0.0 T T T T T T D
78.0 278.0 478.0 678.0 1.0 401.0 801.0 1201.0
T T T
280.0 TP/bar
240.0 -
200.0 i
i T=464.20 K k;=1.2474 i
160.0 T=544.80 K k;=1.1922 1
] T=623.90 K k;=1.1393 i
120.0 ++ T=665.00 K k;=1.1115 &
1 ++ R
80.0 - 5 X
40.0
] J X1,¥1
0-0 T T T D
0.0 0.5 1.0
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Hélium + Alcanes ramifiés

He(1)+2m3(2)
T T T T T T 2000.0 T T T T T T
0.982 | | R | | P/bar
1500.0 b
1000.0 -
0.962 - .
] | 500.0 - .
T/K T/K
0.942 T T T T T T D 0.0 T T T T T T P
70.0 270.0 470.0 670.0 1.0 201.0 401.0 601.0
500.0 T T T T 50.0
P=4.90332 bar TK TP/bar

P=9.80665 bar
P=19.61330 bar
P=29.41995 bar 40.0

30.0
300.0

T=143.15K k;=0.9589 .
T=153.15 K k;=0.9614
T=173.15 K k;=0.9661
T=193.15K k;=0.9703

10.0 A

20.0

T N A B

X1,Y1

100.0

0.0

T
0.0 0.005 0.010
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Hélium + Aromatiques

He(1)+1mBB(2)
I I I I I Zrk 2000.0 T T T T T T T T T
1.42 - , k TPlbar
1500.0 B
1000.0 B
500.0 B
TIK TIK
0.42 T T T T T T D 0.0 T T T T T T T T T D
70.0 270.0 470.0 670.0 1.0 401.0 801.0 1201.0 1601.0
200.0
TPlbar
T=464.30 K k;;=1.3902
T=544.60 K k;=1.4536
T=623.00 K k;;=1.5055
150.0 T=704.70 K k;=1.5519
100.0
50.0 -
@O X1,¥1
0.0 T T T
0.0 0.5 1.0
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He(1)+13mB(2)

1.51 T
TIK
0.51 N
70.0 270.0 470.0 670.0
2000-0 T T T T T T T
TPlbar
1500.0 -
1000.0 -
500.0 - .
TIK
0-0 T T T T T T T D
1.0 401.0 801.0 1201.0
200.0 T T T
T=465.60 K k;=1.3791 Plbar
T=504.90 K k;=1.4094
T=546.30 K k;=1.4385
150.0 T=584.30 K k;=1.4630
100.0
50.0
X1,¥1
0-0 T T T
0.0 0.5 1.0
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He(1)+mB(2)

Tkij
1.43
TIK
0.43 D
70.0 270.0 470.0 670.0
2000-0 T T T T T T T
TP/bar
1500.0 - -
1000.0 - -
500.0 | -
TIK
0-0 T T T T T T T D
1.0 401.0 801.0 1201.0
200.0 : ; T
T=423.50 K k;=1.3563 Plbar
T=464.40 K k;=1.3949
T=505.20 K k;=1.4297
150.0 - T=545.60 K k;=1.4611
100.0 |
50.0
X1,¥1
0-0 T T T

0.0 0.5 1.0
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He(1)+B(2)

T T T T T
Tkij
1.22 1
TIK
0.22 T T T T T T P
70.0 270.0 470.0 670.0
2000.0 T T T T T T
TPlbar
1500.0 - B
1000.0 B
500.0 B
TIK
0.0 T T T T T T P
1.0 401.0 801.0 1201.0
80.0 T
TPlbar
T=323.15 k;=1.2325
40.0 _
X1,¥1
0.0 T
0.8 0.9 1.0
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Hélium + Alcénes linéaires

He(1)+C2H4(2)
T 2000.0 T T T
i TP/bar
1500.0 B
1000.0 i
500.0 - B
TIK TIK
P 0.0 T T T P
70.0 270.0 470.0 670.0 1.0 201.0 401.0
T | T
T=91.00 K k;=0.7452 1 | Plbar T=129.98 K k;=0.8824 ¥ | Plbar
120.0 1 T=95.00 K k;=0.7623 ] 120.0 + T=130.00 K k;=0.8825 %
T=102.00 K k;=0.7903 T=150.00 K k;=0.9345
T=112.00 K k;=0.8264 T=150.01 K k;=0.9345
. E S *
80.0 - ¥ 80.0 ¥
* *
* -
40.0 - . 40.0 J;
X1,¥1 JJ X1,¥1
0.0 1 P 0.0 T T P
0.975 1.0 0.0 0.5 1.0

120.0

80.0

40.0 A

T=173.99 K k;=0.9863
T=188.02 K k;;=1.0126
T=202.01 K k;=1.0363
T=216.04 K k;=1.0581

TP/bar

X1,Y1
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He(1)+a3(2)

I I I 1\ T 2000.0 T T T T T
1.10 - 3 1k T
P/bar
1.08 .
i i 1500.0 - i
1.06 - i i
1.04 - i 1000.0 i
1.02 - i
i 4 500.0 .
1.00 - .
l T 1K TIK
0-98 T T T T T T D 0.0 % T T T T T T D
70.0 270.0 470.0 670.0 1.0 201.0 401.0 601.0
T T T T T T T T
Plbar T=224.99 K k;=1.0638 Pibar
120.0 4+ T=175.00 K k;=1.0424 * 120.0 1 T=239.99 K k;=1.0691
T=187.50 K k;=1.0483 T=254.80 K k;=1.0739
T=200.00 K k;=1.0538 T=254.98 K k;=1.0740
T T=212.49 K k;=1.0590 * I
80.0 I * 80.0 JH‘
4 4
400 T 40.0
ES
X1,¥1 xHe
0.0 1l 1 T 1 D 0-0 T T T D
0.0 0.5 1.0 0.0 0.5 1.0
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Hélium + Gaz permanents

He(1)+Ar(2)
' T
_ . 7
ki * TPlbar
0.575 *
*
7] 8000.0 - *
0.555
0.535
4000.0 - -
0.515
0.495 ] 7
i 1 ™k TIK
0.475 T T T T T D 0.0 T T D
70.0 270.0 470.0 670.0 1.0 201.0
T T T 300.0 T T
T=303.20 K h"/(J/mol ‘ T
) P=10.0 bar (J/mol) - T=86.02 K k;=0.4863 4 | Plbar
kij= 0.5869 | T=90.50 K k;;=0.4898
20.0 - ‘ T=90.67 K k;=0.4899
T=91.34 K k;=0.4905
H- 3K
- i
200.0 3
| | ﬂ¢ :
= 3
- 3)
- 3
N 3
: 3
10.0 E L 3
100.0 4 3
X1 % X1,¥1
0.0 T T D 0.0 T - T
0.0 0.5 1.0 0.0 0.5 1.0
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1500.0 . . . T 300.0 ' T
~ _ Plbar P/bar
T=98.02 K k;j=0.4957 T=102.95 K k;=0.4996
T=108.17 K k;=0.5037 T=115.09 K k;=0.5090
T=130.08 K k;=0.5201 !
200.0 .
100.0 | .
X1,¥1 X1,¥1
> 0.0 T
0.0 0.5 1.0 0.0 0.5 1.0
1200.0 T T T m 2000.0 T
TP/bar TPlbar
i 1 % i 7 7
+ * T=130.08 K
il x k;=0.52001 1600.0 - .
n % T=139.39 K
8000 7 ! kij=0.5265
+ i T=145.97 K . 7
+ + 1 %* * kij=0.5308
| + |+ v % [ |T=147.80K i 4
+ + % |k=0.5320 12000
+ |+ L | |
400.0 *
’ L 800.0
+ & * )
- * -
& i i
" X1,¥1 X1,¥1
0-0 T T T T D 400-0 T T
0.0 0.5 1.0 0.0 0.5 1.0
4000.0 T T
T=120.01 K k;=0.5127 TP/bar TP/bar
4+ T=146.90 K k;=0.5314
T=148.03 K k;=0.5321 5000.0 - -
1 +  T=148.30 K k;=0.5323 T=149.00 K
" ki=0.5328
i 1 T=150.02K
T=155.94 K
. kij=0.5370
2000.0 $ T 3000.0 | 7 T=158.09 K
i 4 k“=05383
+
+ i 2000.0 | .
T ﬁ%ff T=170.00 K
- + + kij=0.5451
+ g '
+ i H
I ?} + 1000.0 - .
X1,¥1 X1,Y1
0-0 T T T 0-0 T T
0.0 0.5 1.0 0.0 0.5 1.0
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He(1)+CO(2)

T T T 2000-0 T T T T T T T
ki TPlbar
) N 1500.0 - .
0.726 - . 1000.0 - .
. ] 500.0 - -
TIK TIK
0-526 T T T T D 0-0 1 T T T T T T T D
70.0 270.0 470.0 670.0 1.0 M0 810 1210 161.0
200.0 . 200.0 .
TP/bar TPIbar

100.0

T=77.35 K k;=0.5582
T=79.50 K k;=0.5669
T=80.00 K k;=0.5689
T=84.72 K k;=0.5869
T=90.00 K k;;=0.6057

I
!

100.0 "

T=84.71K
ku=05869
T=93.15K
k;=0.6163
T=100.00 K
ku=06378
T=113.15K
ku=06743

T=128.15K
- k;=0.7096

X1,Y1

0.5 1.0
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He(1)+CO,(2)

' ' ' ' ' ! T 2000.0 T T T T T
ki TPlbar
1500.0 - -
0.76 1 i 1000.0 - -
] 7 500.0 - -
TK TK
'0.24 T T T T T T D 0-0 1 T T T T T D
70.0 270.0 470.0 670.0 1.0 201.0 401.0
300.0 T T T T
T=181.04 K k;=0.5850 Tplbarzoo.o i 7 | Pibar
T=190.03 K k;=0.6245
T=199.95 K k;=0.6657
T=219.90 K k;=0.7421 T=244.90 K
4 k;=0.8276
200.0 | T=253.11 K
L k|J=08536
T=259.90 K
kij=0.8745
i 100.0 {T1=273.26 K
ki=0.9138
100.0
- T=289.90 K
4 k;=0.9600
X1,¥1 X1,¥1
0.0 D 0.0 - T T T
0.0 0.0 0.5 1.0
160.0 T 100.0 T
T=293.13 K k;=0.9687 TPlbar T=304.10 K k;=0.9973 TP/bar
T=304.20 K k;=0.9976
120.0 | N
. . 80.0 -
80.0 - -
X1,Y1 X1,¥1
40.0 T D 60.0 T
0.0 0.25 0.5 0.0 0.25 0.5
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He(1)+H:(2)

0.645 ' ' ' " ' ' '
: | | Tkij , — TPlbar
0.625 - .
. 7 120.0 - .
0.605 - 8
_ A * i
0.585 - 8 T
0.565 § 80.0 - * .
0.545 - § | * |
0.525 - 8 *
. . 40.0 - .
0.505 - .
0.485 - . i |
i 1 TIK TK
0.465 : : : : > 0.0 . . . D
70.0 270.0 470.0 670.0 1.0 21.0 41.0
] ' ‘ 150.0 :
P/bar * T
100.0 - T=14.70 K k;=0.2921 2 T=18.00 K k;=0.3374 Plbar
T=15.50 K k;=0.3040 T=19.05 K k;=0.3499
H T=17.00 K k;=0.3247 T=20.39 K k;=0.3647
IE T=17.07 K k;=0.3257 T=20.40 K k;=0.3648
I 100.0 T=23.52 K k;=0.3952
4
50.0 |
‘\
4
50.0
JH[
I
11’/: X1,¥1 X1,¥1
0.0 - . 0.0
0.0 0.5 1.0 1.0
200.0 T
Pibar  1400.0 - TP/bar
| 1200.0 | 1T1=29.00K
T=26.00 K 4 - k;=0.4383
kij=0.4161 21
T=27.80 K 1000.0 1 I:so1 f;?
k;=0.4298 - 1T=31.90 K
T=28.20K g44 o | k;=0.4570
100.0 - kij=0.4326 T=32.50 K
T=28.45 K 7 k;=0.4606
ki=0.4344 600.0 234
T=38.88 K
4 400.0 7 k;=0.4942
200.0
X1,¥1 7 X1,¥1
0.0 0.0
1.0 0.0 0.5 1.0
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He(1)+N2(2)

T T T
T T
Ki:
! TP/bar
0.669 - 8000.0 - A
*
- 4000.0 - * -
TIK TIK
0-469 T T T T T T D 0.0 } T T
70.0 270.0 470.0 670.0 1.0 201.0
140.0 T T T T 30.0 T
TIK TPIbar
i T T=65.00 K k;;=0.4511
T T=67.50 K k;;=0.4603
T=69.10 K k;;=0.4660
| T=72.00 K k;;=0.4759
100.0 20.0
60.0 - 10.
P=20.00 bar
P=40.00 bar
h P=100.00 bar h
X1,¥1 X1,Y1
20.0 T T T D 0.0
0.0 0.5 1.0 0.0 0.5 1.0
200.0 T T T T
TPIbar TPlbar
T=68.00 K k;;=0.4621 T=78.00 K k;=0.4951 i
L T=76.50 K k;=0.4905 . T=78.80 K k;=0.4975 i
T=77.20 K k;;=0.4926 T=80.00 K k;;=0.5011
i T=77.30 K k;;=0.4930 T=85.00 K k;=0.5154
i 200.0 -
F
100.0 B
'Y
- 100.0 1§
4 1
T . % xHe
0.0 T T P 0.0 P
0.0 0.5 0.0

130



300.0 T 80.0
TPIbar TPlbar
T=90.10 K k;=0.5290 -
= T=95.00 K k;j=0.5412 =
T=100.00 K k;=0.5528
T=105.00 K k;=0.5637 60.0 - T=82.70 K
k;=0.5090
300.0 T=84.00 K
1 k;=0.5126
T=112.09 K
k;=0.5780
N 40.0 7 T=113.13K
k;;=0.5800
100.0 - 1/
20.0 -
% X1,Y1 i X1,Y1
0.0 D 0.0 T T T
0.0 0.0 0.5 1.0
: p 6000.0 : : i
TPIbar i TP/bar
T=95.47 K k;=0.5423
300.0 - 1 i T=100.61 K k;=0.5541
" T=107.32 K k;=0.5685
T=77.60 K T=112.10 K k;=0.5780
= H ki=0.4939 "
T=109.00 K 4000.0 T=120.59 K k;;=0.5936
L) ki=0.5719 +
200.0 - M T=110.00 K +—+
k;=0.5739 H+ o+
T=111.50 K 7 + o4
i | k;=0.5769
H T R
2000.0- T +
i T=120.00 K T +
100'0 kij=0.5926 E:
_ I
T +
X1,Y1 X1,Y1
00 T T 00 T T T T
0.0 0.5 1.0 0.0 0.5 1.0
1200.0 T T 400.0 T
T=119.60 K
k;=0.5919 t Plbar Plbar
| T=119.80 K 1
kij=0.5922 +
T=119.86 K _ _
k;j=0.5924 300.0
800.0 4 T=119.92K H * 4
k;j=0.5925 + *
_ B 200.0 7
400.0 - B
100.0 - _
T=120.40 K k;=0.5933
b b T=121.00 K k;j=0.5943
T=121.74 K k;;=0.5956
X1,¥1 T=122.00 K k;=0.5961 X1,¥1
0.0 T 0.0 - T T T
0.0 0.5 1.0 0.0 0.5 1.0
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160.0

80.0

0.0

T
10000.0
+ % T
| N - | I Prbar _ TP bar
* T=124.05K
| k;=0.5996
. * . 80000 171,76 81k
| ki=0.6041
% T=130.00 K
§ * § k;=0.6092
6000.0 | T=134.00 K
i i k|j=06153
] ] 4000.0 4 T=138.00 K
k;j=0.6212
4 T=123.00 K k;=0.5978 i
T=124.00 K k;=0.5995
T=125.00 K k;=0.6011 2000.0
. T=125.40 K k;=0.6018 — |
X1,¥1 X1,¥1
T 0.0
0.0 0.25 0.5 0.0 1.0
16000.0 T T T
= = TPIbar
14000.0 .
12000.0 .
10000.0 f .
— *jg -
8000.0 F
6000.0 - *g |
T=144.00 K k;=0.6294
4000.0 7 +—154.00 i ki;=0.6421 ]
X1,¥1
T T T
0.0 0.5 1.0
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Résultats pour les systémes binaires contenant du monoxyde de carbone

Monoxvde de carbone + Alcanes linéaires

CO(1)+CH4(2)
] T T T T T | AF
- - Tkij P/bar
0.006 - .
] | 40.0 - ]
-0.014 - .
-0.034 - .
) ) 20.0 .
-0.054 - .
0.074 - . i 1
i | Tk TIK
-0.094 T T T D 0.0 T T T T T P
70.0 270.0 470.0 670.0 100.0 140.0 180.0
120.0 y y : 120.0 : : :
T=91.20 K ThMIJImoI + ThMIJImoI
P= 3.03945 bar T=91.30K N T
| K=0.0178 - | k=0.0177 ¥ i
+
80.0 - A 80.0 - Y + A
. . . + .
40.0 - 4 40.0 - 4
X1 X1
00 T T T H 00 T T T H
0.0 0.5 1.0 0.0 0.5 1.0
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3.00

120.0 T T
T=91.5K ThM/J/moI / TPIbar
P=3.0 bar |
ki=0.0177 ] T=90.67 k
M k;=0.0178
T=91.40 K
80.0 - 2.00 - k;=0.0177
T=91.80 K
k;=0.0177
4 T=97.30 K
k;=0.0168
40,0 - 1.00 1T=114.60 K
k;=0.0144
X1 X1,¥Y1
0.0 T T _D 0 00 T T
0.0 0.5 1.0 0.0 0.5 1.0
40.0 50.0 T T
TPIbar TPIbar
T=123.40 K *
30.0 ki=0.0133 40.0 -
T=130.37 K
k;=0.0124 ) |
T=137.10 K
k;=0.0116
20.0 - T=143.15 K30.0 | .
k;=0.0109
Ij:ﬁf:a" T=158.15 K k;=0.0092
10.0 4 20.0 T=164.00 K k;=0.0085 .
T=172.04 K k;=0.0076
| T=178.00 K k;;=0.0069 |
X1,¥1 X1,Y1
0.0 T T 10.0 T T
0.0 0.5 1.0 0.0 0.5 1.0
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CO()+2(2)

T T T T T T T T T
Tki,- 20007 7 | Pibar
-0.030 - -
T/IK T/K
-0.230 T T T T T T P 0.0 T T P
70.0 270.0 470.0 670.0 70.0 270.0
10.0 . . . 120. - / Tx N\ T
T=100.00 K TP/bar Plbar
k;=0.0188 (
8.0 - B T=120.0 K
90.0 tx k;=0.0055
T=130.0 K
y * k;=-0.0001
6.0 - ) T=173.15 K
) RYaray * k| k;=-0.0190
T=223.15K
. 9 60.0 =
Lt + L N . k;=-0.0362
4.0 A —
+
30.
20 { 1 .
4 - e
X1,¥1 X1,¥1
0.0 T T T D 0-0 T T T 1
0.0 0.5 1.0 0.0 0.5 1.0
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CO()+3(2)

T T T T T T T 2000.0
i 7 i TPlbar
0.072 - 4
1500.0 -
0.052 4
1000.0 -
0.032 . 500.0 -
TIK TIK
0.012 T T T T T T D 0.0 b
70.0 270.0 470.0 670.0 70.0
3.00 . . . : : :
TP/bar j U v TP/bar
4 4 30.00 - +
) /
2.00 - . | +
+
+ P i I /
N 20.00 .
. 1 +
8 H
1.00 . i
+ T=86.40 K k;=0.0161 10.0 -
+ T=120.00 K k;=0.0225
7 T=125.00 K k;;=0.0233
T 1 4 T=130.00 K k;;=0.0241
7 X1,Y1 X1,Y1
0-00 T T T D 0.00 T T T 1
0.0 0.5 1.0 0.0 0.5 1.0
200.0 . . . T 100.0 . . T
P/bar T=338.71 K k;=0.0463 Plbar
* 90.0 T=340.76 K k;=0.0465 -
T=359.82 K k;=0.0483
T=148.15 K
i 7 k=0.0263 80-0 T
/ * T=173.15K
+ ki=0.0298  70.0 4
T=198.15 K
k=0.0327
100.0 T=213.15K 60.0 .
/ [+ kij=0.0343
7o 50.0 .
/ T=248.15K
i / Ve [ k=0.0378  40.0 4
A | |
K, 30.0 4
% X1,¥1 X1,¥1
0-0 1 1 1 1 > 20-0 T T T
0.0 0.5 1.0 0.0 0.5 1.0
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200.0

i TP/bar

T=251.48 K
k;=0.0381
| 1=273.15K
k;;=0.0402
7| T=268.65 K
k;j=0.0414
1 T=298.15 K
kij=0.0425

160.0

120.0

80.0 -

4 T=323.15K
k;j=0.0449

40.0 -

X1,Y1

0.0 0.5 1.0
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CO()+6(2)

' ' J 200.0 T T T T
0067 Tkii TPlbar
0.047 -
] i 100.0 - -
0.027 -
TIK TIK
0.007 : : : > 0.0 . : : : D
70.0 270.0 470.0 670.0 70.0 270.0 470.0
280.0 ' T
TPIbar P/bar
240.0
T=293.00 k450 7 ’
k;=0.0364
200.0 1 T=323.00 K
k;=0.0388
T=373.00K | .
160.0 k;=0.0428
T=423.00 K
k;=0.0466
120.0 : 35.0 - T
T=501.90 K k;=0.0529
80.0 T=504.60 K k;=0.0531
: T=504.80 K k;=0.0531
il T=505.00 K k;=0.0531  _
40.0 T=505.80 K k;=0.0532
X1,Y1 X1,Y1
0.0 b 25.0 :
1.0 0.0 0.125 0.25
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CO(1)+8(2)

' ' ' ' T 2000.0
0.097 - 4 Tk TPlbar
1500.0 -
0.077 - .
1000.0 -
0.057 - .
0.037 - i 500.0 -
TIK TIK
0.017 T T T T D 0.0 D
70.0 270.0 470.0 670.0 100.0
75.0 T 75.0 T
T=463.15 K kij=0.0692 P/bar P/bar
T=473.15 K k;;=0.0705
T=483.15 K k;;=0.0718
T=493.15 K k;=0.0731
50.0 - B 50.0 - B
25.0 - = 25.0 .
T=503.15 K k;=0.0744
T=513.15 K k;;=0.0757
T=523.15 K k;=0.0770
E T=533.15 K k;=0.0784
X1,¥1 X1,Y1
0.0 T D 0-0 T T T

1.0

0.0

0.5

1.0
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CO(1)+10(2)

A —

0.125
0.105 i
0.085 - .
0.065 - i
0.045 - .
T/IK

0.025 T T T T T T D
70.0 270.0 470.0 670.0

2000.0 T

TPlbar
1500.0 -

1000.0 -

500.0 -

T/IK

0.0 T
100.0

/ | | | TPlbar

| x T=310.90 K k;;=0.0640
T=310.93 K k;;=0.0640

w‘/ T=338.71 K k;;=0.0678
T=344.30 K k;=0.0686
80.0 -

F A
400 - 7 -

;;“‘ X1,y
0.0 0/ BaliN

0.0 0.5 1.0
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CO(1)+12(2)

0.125

0.105

0.085

0.065

0.045 -

0.025

———1,

T/IK

70.0

2000.0

1500.0

1000.0 -

500.0 -

0.0

TPlbar

T/IK

100.0

300.0 500.0

100.0

50.0 -

T T
| TPlbar

T=344.30 K k;=0.0799 -
T=377.60 K k;=0.0857
Y T=410.90 K k;=0.0917

X1,Y1

0.0
0.0

T T
0.10 0.20
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CO(1)+16(2)

n T T T T T 2000.0 . . . .
0.204 1 1k TPlbar
0.184 . | i
0.164 | 1500.0 - .
0.144 - . i }
0.124 - ) 1000.0 - .
0.104 - . T 7
0.084 - 4 500.0 - .
0.064 - i 4 |
i 1 TIK TIK
0.044 T T T T D o-o T T T T D
70.0 270.0 470.0 670.0 100.0 300.0 500.0 700.0
' 'Tplbareo.o . .
T=301.00 K k;;=0.0926 > T=484.80 K k;;=0.1362 7TP[bar
T=365.40 K k;=0.1064 A T=51170 K k.=0.1439
T=400.20 K k;=0.1144 ] 500 - i T
T=424.80 K k;=0.1204
400 -
) 30.0
i 20.0 -
10.0 -
/j X1,Y1 X1,Y1
0.0 . < 0.0 T ;
0.0 0.5 1.0 0.0 0.5 1.0
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CO(1)+20(2)

T T T T T T T
0.254 4 Tk

TIK
0.054 T T T T T T D
70.0 270.0 470.0 670.0
2000.0 T T T T T T
TP/bar
1500.0 - _
1000.0 - _
500.0 B
TIK
0.0 T T T T T T D
100.0 300.0 500.0 700.0

T T
T=323.20 K k;=0.1183 T
T=373.20 K k;=0.1324 Plbar
T=373.35K k;=0.1324
80.0 4 T=473.45K k;=0.1648 i
40.0 _
X1,Y1
0.0 T T
0.0 0.1 0.2
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CO(1)+28(2)

' ' ' ' ' T 2000.0 . .
kij TPlbar
0.254 . 7
1500.0 -
1000.0 -
500.0 |
TIK TIK
0-054 T T T T T D 0-0 T T D
70.0 270.0 470.0 670.0 100.0 500.0
80.0 . . 80.0 . .
+ TP/bar TP/bar
+
+
+
+
+ + +
1
40.0 - + . 40.0 - +
[+
+ + +
T=348.20 K k;=0.1231 T=483.70 K k;=0.1696
7 T=373.20 K k;=0.1306 7 7 T=505.10 K k;=0.1785
T=373.45K k;=0.1307 T=520.10 K k;=0.1850
T=423.20 K k;=0.1470 T=573.45K k;=0.2106
T=473.15 K k;=0.1654 X1,¥1 X1,¥1
0.0 i . > 0.0 : :
0.0 0.1 0.2 0.0 0.1 0.2

144



CO(1)+36(2)

T T T T T T
Tkij
0.257 i
TIK
0-057 T T T T T T D
70.0 270.0 470.0 670.0
2000.0 . . .
TPlbar
1500.0
1000.0
500.0
TIK
0.0 . . . ; D
100.0 500.0
100.0 . .
. i TP/bar
+
i N i
i + o+ i
50.0 £,
_ + o+ _
A+
T t 7 1=373.15K k=0.1387 |
+ T=373.20 K k;=0.1387
T o T=423.20 K k;=0.1567 |
4 T=473.05 K k;=0.1770
X1,¥1
0.0 . .
0.0 0.1 0.2
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Monoxvde de carbone + Alcénes

CO()+C2H4(2)
T T T T T T 120.0 T T T T T T T T T 3
Tkij TPlbar
0.776 - .
0.576 1 80.0 |
0.376 - —
7 1 40.0 - f
0.176 - —
TIK TIK
-0.024 T T T T T T P> 0.0 T T T T T T T T T P
70.0 270.0 470.0 670.0 100.0 140.0 180.0 220.0 260.0 300.0
4.00 T T T 100.0 T
x ThMl(JlmoI) TPIbar
80.0 / g e
60.0 / / ‘ 4
40.0 1/// / A
T=300.05 K k;=0.0861 b * 1=233.73K k;=0.0396 |
T=313.16 K k;;=0.0970 T=243.08 K k;;=0.0454
T=328.16 K k;=0.1102 T=253.22 K k;=0.0519
T=348.16 K k;=0.1291 20.0 T=263.22 K k;=0.0586
X1,¥1
X1,¥1 T T T T
0.0 0.5 1.0
0.0
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Monoxvyde de carbone + Aromatiques

CO(1)+13mB(2)
T T T T T T T : : :
kij TPlbar
1.02 *
400.0 -
TIK TIK
0.02 T T T T T T D 0.0 f T T T T D
70.0 270.0 470.0 670.0 100.0 500.0 900.0

300 T ; . .
’ TPlbar
T=353.00 K k;=0.1523 ‘
T=373.00 K k;=0.1784
i T=393.00 K k;=0.2086 |
! T=413.00 K k;=0.2435
20.0
10.0
X1,¥1
0.0
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CO(1)+14mB(2)

T T T T T T
Tkij
1.02 4
TIK
0-02 T T T T T T D
70.0 270.0 470.0 670.0
T T T
TPlbar
400.0 i
TIK
0-0 j T T T T D
100.0 500.0 900.0
400.0 . .
TP/bar
T=313.15K k;=0.1141
T=353.15K k;=0.1563 i
300.0 - T=393.15 K k;=0.2132
T=433.15 K k;=0.2889
3
200.0 - k
3
100.0 -
X1,¥1
0-0 T 1 T 1
0.0 0.5 1.0
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CO(1)+B(2)

7 T T T T N T 2000.0 T T T T
7
0.125 - | | | P/bar
i i 1500.0 - .
0.105 - 4
1000.0 .
0.085 -
0.065 - i, 500.0 T
TIK TIK
0'045 T T T T T D 0-0 T T T T D
70.0 270.0 470.0 670.0 100.0 300.0 500.0
120.0 T 100.0 T
T=323.20 K k;=0.0880 Plbar Plbar
T=373.20 K k;;=0.0961
T=433.15K k;=0.1056 80.0 i
T=433.20 K k;=0.1056
T=453.15 K
80.0 k;=0.1086
T=463.15 K
60.0 7 k;=0.1101
T=473.15 K
ki=0.1116
T=483.15 K
40.0 7 ki=0.1131
40.0
i 20.0 -
X1,¥1 X1,¥1
0.0 T T T D o-o T T T
0.0 0.5 1.0 0.0 0.5 1.0
100.0 T
TPlbar
80.0 i
60.0 i
40.0 i
T=503.15 K k;=0.1159
T=513.15 K k;=0.1173
20,0 - T=523.15 K k;=0.1187 i
’ T=533.15 K k;=0.1200
X1,Y1
0.0 T T
0.0 0.5 1.0
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CO(1)+BB(2)

T T T T T T
ki
0.066 - A
TIK
'0.934 T T T T T D
86.0 286.0 486.0 686.0
1000.0 T T T
P/bar
500.0
TIK
0.0 j T T T T D
100.0 500.0 900.0
250.0 T T
TPlbar
200.0 i
+
150.0 n =
+
+
100.0 =
£
+
T=373.20 K k;=0.1565
50.0 A T=423.20 K k;=0.2170 |
X1,Y1
0.0 . .
0.0 0.05 0.10
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CO(1)+pyr(2)

T T T T
Tkij
1.00 e
0.00 - e
TIK
'1.00 T T T T D
96.0 296.0 496.0
- T T T —
TPlbar
80.0 .
60.0 g
40.0 - g
20.0 g
TIK
0.0 T T T P
100.0 500.0 900.0
T
200.0 1 i TPlbar
150.0 .
100.0 e
50.0 - T=433.20 K k;;=0.4784 —
7 1 X114
0.0 T
0.0 0.25
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Monoxvyde de carbone + Cycloalcanes

CO(1)+C6(2)
T T T T T T
i 1 |k
0.094 - =
0.074 =
0.054 - =
0.034 =
TIK
0.014 T T T T T P
70.0 270.0 470.0 670.0
2000.0 T T T T
TPlbar
1500.0 =
1000.0 =
500.0 - =
TIK
0.0 T T T T D
100.0 300.0 500.0
200.0
TPlbar
T=344.30 K k;=0.0855
T=377.60 K k;=0.0831
T=410.90 K k;=0.0803 "
+
100.0 - =
xCO
0.0 P
0.0 0.1 0.2
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Monoxvde de carbone + Gaz permanents

CO(1)+Ar(2)
. T T T T ] T
T T T T T
0.002 - _ Tkij P/bar
i i 40.0 -
-0.018 - -
-0.038 - -
-0.058 - 20.0 1 l
-0.078 - . T 7
TIK TIK
-0.098 T T T T T P 0.0 T T T T P
70.0 270.0 470.0 670.0 100.0 120.0 140.0 160.0
40.0 T T T T
T=123.40 K k;=-0.0025 TPlbar T=83.82 K TP/bar
T=137.10 K k;=-0.0045 130 4 ki=0.0050
30.0 —
1.10 1
20.0 - M
S — 0.90 _
X1,¥1 X1,¥1
10.0 T T $0.70
0.0 0.5 1.0 0.0 0.5 1.0
100.0 T T T T 100.0 : = +| T
1T ] ]
90.0 | h™/J/mol 90.0 i h"/J/mol
80.0 T=83.80 K 80.0 T=85.79 K
P=2.6494 bar P=3.2508 bar
70.0 7 k;=0.0050  70.0 kij=0.0045
60.0 60.0
50.0 50.0
40.0 40.0
30.0 30.0
20.0 20.0
10.0 10.0
X1 X1
0.0 —D 0.0 —
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CO(1)+CO,(2)

T T T T T T T T
7 Tkij P/bar
160.0 - i
0.012 - - 7 7
120.0 - i
80.0 -
-0.008 - i
i i 40.0 - .
TK TIK
-0.028 T T T T T D 0.0 T T D
70.0 270.0 470.0 670.0 100.0 300.0
200.0 T T T
3.00 T T | TP/bar
% ThMl(JlmoI)
| % | 160.0 - 1T=223.15K
ky=-0.0252
4T=233.15K
k;=-0.0259
2.00 N 1200 . 4{T=243.15 K
k;=-0.0266
|T=253.15K
4 4 ky=-0.0271
T=303.15 K k;=-0.0283 80.0 ’ JoZ-0.0274
1.00 4 T=303.16 K k;=-0.0283 ] i
T=313.14 K k;=-0.0284 T=273.15 K
T=323.14 K k;=-0.0283 40.0 1 k=-0.0278
i T=323.15 K k;=-0.0283 i . o
T=343.15 K k;=-0.0281 7
X1,Y1 X1,¥1
0.00 . . 0.0 T T T
0.0 0.5 1.0 0.0 0.5 1.0

80.0 -

70.0 -

60.0 -

50.0 -

T
TPlbar

T=280.20 K k;=-0.0280 -
T=283.50 K k;=-0.0281
T=289.00 K k;=-0.0282
T=292.50 K k;=-0.0282 |

IRAT

40.0

0.25 0.5
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H,(1)+CO(2)

T T T T T J T 1000-0 T T T T T T
i 1 Tky TPlbar
0.405 - - y y
500.0 | -
0.205 - i
TIK TIK
0.005 T T T T T T D 0.0 —= T T T T T T P
70.0 270.0 470.0 670.0 20.0 60.0 100.0 140.0
600.0 . : : 240.0
TPIbar _ _ TP/bar
h R
7 7 T=68.20 K 2000 ]
k;=0.0021 i i
T=70.00 K
400.0 - - k;=0.0051 160.0 -
T=73.20 K
k;=0.0103 - -
T=77.30 K
] 7 ky=0.0168 120-0 7 ]
_ . _
T T=83.15 K k;=0.0259
200.0 - T=81.40 K 80.0 - T=83.20 K k;;=0.0260 .
k;=0.0232 T=83.30 K k;=0.0261
7 T=85.00 K k;=0.0287 7
- ' 40.0 T=93.15 K k;=0.0408 ’
,"‘7'. X1,Y1 i X1,¥1
0.0 . | : > 0.0
0.0 0.5 1.0 0.0 0.5 1.0
. . . 90.0 : T
TPIbar 1 | P/bar
160.0 - - 80.0 -
* _
17=95.00 K 70.0 * -
k;=0.0435 . i
120.0 - 41=99.82 K
kij=0.0503 80-0 * ]
{7=100.00 K -
k;=0.0506 . i
T=103.15 K 50.0
80.0 k;=0.0550 .
40.0 i
T=115.00 K k;=0.0710 |
40.0 - 30.0 T=122.04 K k;=0.0801 |
T=122.20 K k;=0.0804 -
| 20.0 T=123.15 K k;=0.0816 _
X1,Y1 T X1,y1
0.0 : . . > 10.0 . : :
0.0 0.5 1.0 0.0 0.5 1.0
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N,(1)+CO((2)

T T T T T 40.0 - T T ]
Tkij TPlbar
30.0 - -
1.00 -
20.0 - -
10.0 - -
TIK TIK
0.00 T T T T T P 0.0 T T T T P
70.0 270.0 470.0 670.0 90.0 110.0 130.0 150.0
T T T Y 0.00 . . .
_ Xx h*/J/mol T M
400 | T=83.82K X, . i h"/J/mol
P=1.04 bar
k;=0.0024
7 7 | T=303.15K |
P=1.04 bar
30.0 x 7 kj=0.0783
-0.02 - .
20.0 -
10.0 - - 1 ]
X1 X1
0.0 ; ; b -0.04 . x D
0.0 0.5 1.0 0.0 0.5 .0
0.000 : 0.000 ' Th""IJI |
0.002 - i Th'VII(J/moI) - T=333.15 K i mol
Rl ] P=1.04 bar
-0.004 - ] -0.002 - kii=0.1040
-0.006 - . 7
-0.008 | . -0.004 +
-0.010 - . T
0.012 - i -0.006 -
. T=318.15K .
-0.014 - P=1.04 bar 1 T
-0.016 ki=0.0904 - -0.008 -
-0.018 - . .
. -4 xN2 X1
-0.020 * —D -0.010 —>
0.0 0.5 1.0 0.0 1.0
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8.00

7.00

6.00

5.00

4.00

3.00

2.00

1.00

0.00

T=348.16 K
P=1.04 bar
k;=0.1190

Th""IJImoI

X1

0.0

T 35.0 T T

P/bar TPIbar
T=68.09 K

- k;=0.0013 . 7 T=106.40 K
T=83.82 K k;=0.0045
kij=0.0024 T=110.00 K
T=95.00 K 25.0 k;=0.0049
k;j=0.0033 T=120.00 K
T=100.0 K k;=0.0062
ki;=0.0038 T=127.00 K

k;=0.0072

] X1,¥1

x1,y1 T T
0.0 0.5 1.0
1.0 5.0
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Résultats pour les systémes binaires contenant de 1'argon

Argon + Alcanes linéaires

Ar(1)+CHy(2)
T T T T T T 60.0 T T L— LT
érkij P/bar
0.039 | ]
40.0 - ]
| iy 20.0 i
TIK TIK
0.019 T T T T T T D> 0.0 T . ; b
70.0 270.0 470.0 670.0 100.0 140.0 180.0
160.0 , T . T : T
90.0 - 4]m
ThMI(JImoI) | % 7 I'n¥mol
| \ | 5007 ] T=298.00 K
120.0 - Y, \ ] 70.0 4 7 k=0.0287
/ ' 1 7 P=40.8 bar
. S \ ] 60.0 - ]
/ x x ] i
X
/ * 50.0 Joo
80.0 - N 4 x ] i | P=101.7 bar
+ 40.0 - ]
30.0 ]
40.0 - ] - ]
T=91.20 K P=2.03 bar k;=0.0345 20.0 1 :
i T=104.20 K P=8.96 bar k;;=0.0333 \ 10.0 1 -
X1 A X4
0.0 T T T D 00 T T D
0.0 0.5 1.0 0.0 0.5 1.0
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T T T T T T
X
x T=201.00 K ThM/JImOI 2600.0 x T=183.0K E ThM/JImoI
x kj=0.0293 | X ki=0.0297 i
P=51.0 bar X =
800.0 - P-00.8 bar 1 2200.0 - % . P=254bar |
P=66.0bar B P=40.6 bar B
1800.0 - x P=45.7 bar -
| < P=86.2bar | 800.0 P=50.8 bar |
P=71.0 bar
1400.0 - E
4 x 4
400.0 - A 1000.0 - -
- X —
600.0 4 |~ E
— - - s —
- X ~
200.0 %f <
X1 XX X X X1
0.0 T T T _D -200.0 T T T _D
0.0 0.5 1.0 0.0 0.5 1.0
x T=160.0 K ThMIJ/molmo.o 7 . . . i T
kij=0.0303 1 | 'hM/(J/mol)
4000.0 - P=12 bar 900
4 % 4
] P=40.7 bar 80.0 1 » 1T=130.0 kK
x  P=30.4 bar 70.0 - x _|kij=0.0316
P=20.4 bar - 9 X _|P=22.10 bar
2000.0 - 60.0 - < _|P=25.40 bar
i x _|P=30.40 bar
Xox X P=40.50 bar
X x 50.0 - .
. - i x Xy 1P=60.80 bar
40.0 - * x 1P=80.9 obar
. X .
0.0 / /( x 30.0 - .
X _ X _
4 4 20.0 - x .
X4 10.0 H
-2000.0 T T T —D 1 X1
0.0 0.5 1.0 0.0 T T T —P
0.0 0.5 1.0
5000.0 T T 1800.0 T T T
T=140.0 K kij=0.0311 ThMI(J/moI) 1400.0 7 T=145.0 K kij=0.0309 7 ThM/(JImoI)
B P=4.00 a 71.00 bar | P=22.10 2491.20 bar
3000.0 4 x i 1000.0 :
600.0
200.0
1000.0 - . B
x -200.0
-600.0 -
-1000.0 . 1000.0 -
7 7 -1400.0
X1,Y1 7] T X1yt
-3000.0 T T —P -1800.0 T T T
0.0 0.5 1.0 0.0 0.5 1.0
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T=123.00 K kij=0.0320

X

6.0
ThM’ (J/mol) T=90.67 K k;=0.0346

TPlbar

2000.0 | P=6.10 a 60.80 bar . T=90.68 K k;=0.0346
1 T=91.60 K k;=0.0345
T=104.90 K k;=0.0332
7 7 T=109.00 K k;=0.0329
4.0 - 8
0.0 =
- X - | |
X X x
" 2.0 - .
~2000.0 - x 8
X1,¥1 e X1,Y1
-4000.0 . . 0.0 : :
0.0 0.5 1.0 0.0 0.5 1.0
15.0 T T T T T
T=112.00 K k;=0.0327 TPlbar T=123.74 K k;=0.0319 TPIbar
T=112.55 K k;=0.0326 T=125.99 K k;=0.0318
T=115.74 K k;=0.0324 T=130.60 K k;=0.0315
T=115.77 K k;=0.0324 20.0 T=132.97 K k;=0.0314
10.0 4  TF123.05KK;=0.0320
5.0
X1,¥1 X1,¥1
0-0 T T T D 0-0 T T
0.0 0.5 1.0 0.0 0.5 1.0

TPlbar

T=150.72 K k;=0.0306
T=164.00 K k;=0.0302
T=178.00 K k;=0.0298

X1,Y1

0.5 1.0
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Ar(1)+C,Hq(2)

0.088 ' ' i T T T 120.0 T —
Tkij TPlbar
80.0 - -
0.068 | 7 7 7]
40.0 - _
TIK TIK
0.048 T T T T T T D 0.0 T T P
70.0 270.0 470.0 670.0 100.0 300.0
10.0 T T T ] ' ' ' i T
TPIbarzso.0 h"/J/mol
T=115.50 K k;=0.0491
T=90.69 K k;=0.0488 +
200.0 _
+
150.0 + .
100. _
T=90.16 K k;;=0.0488
T=300.00K k;=0.0571
50.0 - _
X1,¥1 X4
D> 0.0 T T T D
1.0 0.0 0.5 1.0
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Ar(1)+4(2)

T T T T T T
Tkij
1.02 _
TIK
0-02 T T T T T T D
70.0 270.0 470.0 670.0
2000.0 T T T
TP/bar
1500.0 - 1
1000.0 1
500.0 1
TIK
0-0 T T T D
100.0 300.0
T T T T
200.0 { T=340.00 K | | Plbar
kij=0.0557
-4 T=366.20 K -
kij=0.0511
160.0 | T=380.10 K _
kij=0.0489
120.0 1
80.0 - 1
40.0 - 1
X1,Y1
0-0 T T T
0.0 0.5 1.0
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Ar(1)+6(2)

T T T T T T
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CONCLUSION

Le but de cette étude a été¢ de déterminer un ensemble de paramétres permettant d'inclure trois
nouveaux groupes dans le modele E-PPR78, le monoxyde de carbone, 1'hélium et l'argon.
Pour cela, il a été nécessaire d'élaborer une base de données expérimentales contenant des
mesures d'équilibres de phase et d'enthalpies de mélange la plus exhaustive possible pour
ajuster au mieux les parametres. Les données présentant des contradictions avec d'autres
mesures ont du étre retirées de I'é¢tude. Cette base de données de mesures expérimentales a par
la suite été utilisée pour ajuster les parameétres Ay et By qui interviennent dans le calcul du

parameétre d'interaction binaire k;;.

Dans notre approche, ce paramétre d'interaction binaire ne dépend que de la température et de
quelques caractéristiques des molécules présentes dans le systéme étudié : pression critique,
température critique, facteur acentrique. Le modele E-PPR78 n'a pas besoin d'autres

informations pour résoudre I'équation d'état de Peng-Robinson.

Bien que tous les parametres n'aient pas été déterminés avec les groupes précédemment inclus
depuis la création du modele faute de données expérimentales, il apparait clairement que le
modele E-PPR78 est capable de prédire le comportement du gaz naturel dans des conditions

de températures et de pressions particulierement larges.
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Résumé en francais

Le développement du modele prédictif £-PPR78, basé sur une méthode de contribution de
groupe, a €té entrepris depuis plus de dix ans pour prédire le comportement de systémes
multiconstituants. Ce modele repose sur 1'équation d'état de Peng-Robinson dans sa version de
1978 et les regles de mélanges de Van der Waals. Il utilise un seul paramétre d'interaction
binaire, kj;, qui dépend de la température. Afin de permettre au modele £-PPR78 de prédire le
comportement du gaz naturel, trois nouveaux groupes sont ajoutés : le monoxyde de carbone,
I'hélium et 'argon. Pour cela, il a été nécessaire de former une base de données expérimentales
la plus large possible contenant les mesures d'équilibres de phase et d'enthalpies de mélange
pour les systémes binaires constitués par ces trois groupes ainsi que ceux définis dans les
études précédentes et présents dans le gaz naturel. Apreés une description de la classification
des diagrammes de phase de Van Konynenburg et Scott, le modéle E-PPR78 est présenté. La
troisieme partie est consacrée a l'ajout des trois nouveaux groupes au sein du modele. Les
résultats sont obtenus avec une précision satisfaisante. Il apparait clairement que le modéle
E-PPR78 est capable de prédire le comportement du gaz naturel dans des conditions de
températures et de pressions particulierement larges.

Mots-clés : modele prédictif, équation d'état, régles de mélange, coefficient d'interaction

binaire, équilibre de phase, enthalpie de mélange.

English summary

The development of the predictive E-PPR78 model, based on a contribution group method,
has been undertaken since ten years to predict accurately the behaviour of multi-component
systems. This model lies on the Peng-Robinson equation of state with classical Van der Waals
mixing rules. It uses a unique binary interaction parameter, k;;, which is temperature dependant.
To enable the E-PPR78 model to predict the behavior of natural gases, three new groups are
added: carbon monoxide, helium and argon. It was necessary to build an experimental
database, as exhaustive as possible, containing phase equilibrium and enthalpies of mixing data
for binary systems formed by these groups and those defined in previous studies and present in
natural gases. After a description of the classification scheme of Van Konynenburg and Scott,
the E-PPR78 model is described. The third part is about the addition of the three new groups to
the model. It clearly appears that the £-PPR78 model is able to predict the fluid-phase behavior
of natural gases over wide ranges of temperatures and pressures.

Keywords: predictive model, equation of state, mixing rules, binary interaction parameter,

phase equilibrium, mixing enthalpy.
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