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Nomenclature

Nomenclature

Abreviations

CPG Chromatographie en phase gazeuse

DIPPR® Design Institute for Physical Properties

DGA Diglycolamine

DEA Diéthanolamine

DIPA Diisopropanolamine

ELV Equilibre liquide — vapeur
ELLV Equilibre liquide — liquide — vapeur
ER Erreur relative

FID Flame ionization detector
Fobj Fonction objectif

G Gaz

GPA Gas Processor association
GPL Gaz pétroliers liquefiés

HC Hydrocarbure

L Liquide

MEA Monoéthanolamine

MERA Moyenne des Erreurs relatives absolues
MDEA Méthyldiéthanolamine

NRTL Non random two liquids

EoS Equation of state

PCT Point critique triphasique
ppm Partie par million

ROLSI Rapid online sampler injector
TCD Thermal conductivity detector
TEA Triéthanolamine

UNIFAC Universal Functional activity coefficient model
UNIQUAC  Universal quasi chemical model
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Nomenclature

Lettres latines

Paramétre de I'équation d’état (Paramétre d’'éaetgttraction) [Pa.fhmol?]
Paramétre de I'équation d’état (Paramétre deotorve ni.mol™)

c Paramétre de I'équation d’état généralisée

c Fraction molaire du constituantians la phase

d Paramétre de I'équation d’état généralisée

F Energie libre d’'Helmholtz [J]

f Fugacite [Pa]

G Enthalpie libre de Gibbs [J]

g Enthalpie libre de Gibbs molaire [J. ri1pl

Hij Constante de Henry du solutdans le solvarjt[Pa]

h Enthalpie molaire [J.md]

h Enthalpie molaire partielle [J.m

k Paramétre d’interaction binaire pour la regle déamge classique
K Coefficient d’équilibre du composanéen meélange liquide — vapeur
K/ Coefficient d’équilibre du composantelative a la phage

I Paramétre d’interaction binaire pour le terme dea@ameb

m Parametre dans la fonction Alpha

M Molarité [mol.L'}]

N Nombre demoles [mol]

Nc Nombre de composés

Nexp Nombre de points expérimentaux

P Pression [Pa]

R Constante Universelle des Gaz parfait [J/(mol K)]

S Entropie [J.KY

Sa Coefficient du Salting-in (solubilisation) du sddutdans la solution aqueuse

d’amine par rapport a I'eau
T Temperature [K]
v Volume [nT]
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X
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IN

Volume molaire [nYmol]

Volume molaire partiel [#imol]

Fraction molaire en phase liquide

Vecteur des fractions molaires en phase liquide
Fraction molaire en phase vapeur

Vecteur des fractions molaires en phase vapeur

Facteur de Compressibilité
Composition (molaire) globale d’'un mélange

Vecteur des compositions (molaire) globales ahélange

Lettres grecques:

Qjj

Exposants

Ex

Parameétre du modeéle NRTL

Fraction molaire de la phase vapeur dans unibopiik liquide —vapeur »

Fraction molaire de la phagdans un équilibre multiphasique

Parametre d’interaction binaire pour le modéeleTNRI/mol]

Paramétre d’interaction binaire pour le modél®\dison [J/mol]

Facteur acentrique

Coefficient d’activité
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Fonction alpha
Coefficient de fugacité
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Nomenclature

+ Gaz parfait

* Corps pur

° Etat de référence

Id Mélange ideal

Rep Répulsif

att Attractif

L état liquide

G état gazeux

Vv état vapeur

Sat état de saturation

0 dilution infinie

Indices

C propriété a I'état critique
cal propriété calculée

exp propriété déterminée expérimentalement
i especes

hc Relatif aux hydrocarbures
r propriété réduite

30 Relatif a I'état triphasique



Introduction

Introduction

L’accroissement continu de la demande énergétiquediale a incité les chercheurs a
explorer d’autres ressources énergétiques que resgiés conventionnelles. Parmi les
grandes alternatives énergétiques ayant le moinsnpdtts nocifs vis-a-vis de
I'environnement, nous citons l'utilisation du Gag Bétrole Liquéfié (GPL). Les GPL issus
des gisements pétroliers, apres distillation easspn du pétrole brut, ou des gisements de
gaz naturel contiennent naturellement une quantiténégligeable de dioxyde de carbone, de
sulfure d’hydrogéne ainsi que d’'autres composédré&auCes diverses impuretés sont tres
nuisibles a I'environnement, en particulier, lexdide de carbone et le sulfure d’hydrogéne

qui sont généralement les constituants en plusdgsaquantités dans les hydrocarbures.

De ce fait, le traitement des hydrocarbures estétape indispensable dans l'industrie
pétroliere. Les procédés correspondants ont pdeidiéliminer ces contaminants inévitables.
L’élimination de ces impuretés est nécessaire plesrraisons de sécurité, de corrosion, de
spécifications sur les produits gazeux et/ou ligsjdde réduction de colts de compression
lors de la liquéfaction, de prévention contre I'erispnnement des catalyseurs en aval des
installations et également pour répondre aux exgengouvernementales (Protocole de
Kyoto). L’élimination du sulfure d’hydrogéne et diioxyde de carbone se fait souvent par
des procédés d’absorption utilisant des solvanitsighes. Les solvants les plus utilisés sont
les “alcanolamines” tel que la monoéthanolamine AVIEH,-CH,-CH,-OH), la diéthanolamine
(DEA: OH-CH,-CH,-NH-CH,-CH,-OH), la méthyldiéthanolamine (MDEA:
OH-CH,-CH,"N-CH,-CH,-OH), |a triéthanolamine (TEAOH-CH,-CH,-N-CH,-CH,-OH) etc...

CH, CH,-CH,-OH

L’extraction des gaz acides par ces solvants emgequtlques problémes. Nous citons
par exemple la corrosion, la dégradation des amilesspertes d’hydrocarbures dans les
amines, et inversement, les pertes d’amines danshiases hydrocarbures. Ces deux derniers
facteurs ont fait I'objet de plusieurs études tajauent un réle important dans I'optimisation
du fonctionnement des procédés d’extraction. Dansontexte industriel, la prise en compte
de la thermodynamique est une étape incontournatle remédier a ces problémes. La

connaissance des quantités absorbées (solubpiéses difféerentes substances nous ramene

-9-



Introduction

a I'étude détaillée du comportement de ces systemwdravail est a la fois colteux et
fastidieux du point de vue expérimental et modébsa

Expérimentalement, la technique chromatographicgielaagement employée pour la
détermination des solubilités des gaz dans lesdiésu La solubilité des hydrocarbures dans
les solutions aqueuses d’amine est assez délicatiedéer a cause de la difficulté d’analyse
des amines via la plupart des colonnes chromatbgraps. Celle des amines dans les
hydrocarbures est encore plus complexe puisquaigis’d’analyser des traces d’amines de
I'ordre de quelques ppm; les problemes d’adsorpgianles parois des colonnes et des divers

circuits de transfert deviennent prédominants.

Au niveau modélisation, le probleme du calcul dgsiltbres entre phases n’est pas
moins délicat que son homologue expérimental, pigidg conception de modeles fiables et
précis repose en grande partie sur la qualité deséks expérimentales. Par ailleurs, il s’agit
de traiter des systemes composés de constituastsligsimilaires en tailles et structures, ce

qui compligue encore la tache des modélisateurs.

Nous avons entrepris de mesurer des solubilitéergat dans un contexte industriel,
il s'agit de réaliser des mesures de solubilitéduelles entre hydrocarbures et solutions
aqueuses d’amine dans des conditions bien défidans le cadre d’'un contrat de mesures
avec le GPA GasProcessordssociation). Les mesures prévues en phases aqumiséis
toutes réalisées tandis que les expérimentationshase organique ont porté essentiellement
sur I'amélioration de la séparation et la résohutides problemes d’adsorption dans les

circuits et dans les colonnes remplies et semidlaaps.
L'étude théorique sera par ailleurs conduite damsblit de pouvoir lisser plus

correctement nos valeurs expérimentales et dergétkiinombre de points expérimentaux a

mesurer.
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Chapitre | : Etat de l'art et revue bibliographique

[-1 Introduction

Les gaz naturels et hydrocarbures pétroliers coméiet souvent des impuretés tels
que le sulfure d’hydrogéne {H), le dioxyde de carbone (GO le sulfure de carbonyle
(COS), 'ammoniac (NB), les mercaptans, I'eau £8) etc... L’extraction de ces impuretés
est nécessaire pour des raisons de sécurité (pallaie I'environnement), de corrosion
(efficacité des unités des traitement), de spétibos et exigences sur les produits gazeux
et/ou liquides, de réduction de colts de compraskis de la liquéfaction, de prévention
contre I'empoisonnement des catalyseurs en avahdeslations et également pour répondre
aux exigences gouvernementales (Protocole de KyGts impuretés naturellement présentes
dans les sources d’énergie fossiles (pétrole etngaarel) ont des teneurs qui varient d’'un
gisement a l'autre. Cependant, le dioxyde de carlmirie sulfure d’hydrogene se présentent
souvent en plus grandes quantités et sont dorrilespaux €léments a éliminer. Le sulfure
d’hydrogéene est un gaz hautement toxique et cériosidioxyde de carbone n’est ni toxique
ni réellement corrosif mais contribue fortementedfét de serre. En pratique, les industries
pétrolieres et gazieres possedent des spécificatioen définies sur les produits finaux,
imposées par I'ensemble des criteres ci-dessusexémple typique de spécifications en

amont d’'un procédeé de liquéfaction est présentalsleau 1.1 (source [1]).

Impureté spécification
Sulfure d’hydrogene < 3.5 ppmv
Dioxyde de carbone <50 ppmv
Total des composés soufrés8H sulfure de carbonyle + < 20 mg/n
composeés soufrés organiques)
Dioxyde de soufre < 250 mg/ni
Eau < 0.5 ppmv
Mercure <0.01 pg/m

Tableau 1.1 Spécifications types des unités de production de gaaturel liquéfié
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Aujourd’hui, plusieurs procédés industriels existgrour la purification des gaz
naturels ainsi que des gaz pétroliers liquéfiés3[2,L’absorption chimique, I'absorption
physique et la perméation a travers une membramdesotechniques les plus courantes pour
I'extraction du dioxyde de carbone et du sulfurdydrogéne. Chacun de ces procédés
présente des avantages et des inconvénients vésele\certains types d'applications. De ce
fait, un certain nombre de facteurs peuvent étresidérés comme critéres pour la sélection

du procédé approprié, nous citons:

* Le type et la concentration des impuretés dansffegents d’hydrocarbures
» Le degré d’extraction nécessaire pour atteindrgpésifications finales

» La composition en hydrocarbures

* Le colt de I'opération

» La sélectivité pour I'extraction d’'une impureté dee

» Les conditions dans lesquelles se trouvent lesdrggbures a I'entrée.

Lorsque la pression partielle des gaz acides essteb@ypiqguement, inférieure a 0.7
MPa), les procédés d’absorption physique et lexéutés de perméation ne sont pas
economiques car leurs capacités sont fortemens kédéa pression partielle. Dans ce cas

I'absorption chimique est favorisée.

Dans ce chapitre, nous décrirons I'état de I'ad geocédés d’absorption chimique
relatifs au traitement des gaz pétroliers liquéfidBL) et des gaz naturels. Une large panoplie
d’études, comprenant |'optimisation et le dimensement des procédés ainsi que le
comportement des systemes mis en jeu, tel queniique des réactions chimiques et la
solubilité des différents constituants dans lesatk absorbeurs, a marqué le monde de la
pétrochimie durant plus d'un demi siécle. Ce chapitournit également une revue
bibliographique sur la purification des hydrocadsupar absorption chimique et s’intéresse
particulierement a la solubilité mutuelle des hyadmbures (particulierement ceux constituant

les GPL) et des solutions aqueuses d’alcanolamines.
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[-2 Traitement des hydrocarbures par absorption chimiqwe

[-2.1 Place du procédé d’absorption dans I'industrie du ptrole

Les procédeés de traitement des hydrocarbures ietgrent dans le cadre des procédés
de raffinage du pétrole brut et des procédés deermant du gaz naturel [2, 3]. La figure I-1
présente un schéma de raffinerie ou I'on peutrdisiér les unités de traitement des gaz parmi
'ensemble des autres procédés de raffinage. Eusirid pétroliere, le Naphta issu de la
distillation atmosphérique du brut subira une pegmiphase d’hydrodésulfuration ou les
produits soufrés seront transformés en hydrogelfier&par hydrogénation catalytique. Une
fraction de ce Naphta constituée d’hydrocarburger® (C1 a C4 plus une quantité faible de
C5 et des hydrocarbures plus lourds) est envoy@és léa unités de traitements des gaz (Gas
Plant) pour subir des opérations de purificatiomsl@adoucissements (gas sweetening plants).
Dans ces unités, les gaz pétroliers peuvent éisédi en deux parties: une partie sous forme
gazeuse qui contient beaucoup de méthane et d&tlnune partie sous forme liquide,
composée principalement de propane et de butared&pétrole liquéfiés). Ces deux parties
subissent, séparément, des opérations de puinsatimilaires. En industrie du gaz naturel,
les composés gazeux sont d’abord purifiés puisrégpen trois parties (extraction) : les gaz
naturels (méthane majoritaire + éthane), les gaolpEss liquéfiés (principalement propane +
n-butane, avec I'un des deux pouvant étre majozitat les hydrocarbures plus lourd (C5 et
plus). La figure I-2 est un exemple illustrant llage des procédés de purification dans

I'industrie de traitement du gaz naturel.

Parmi les procédés de purification, le procédérdieement par absorption chimique
est largement utilisé dans l'industrie du pétrdldwegaz. Les alcanolamines (décrits au § 1-4)
sont souvent utilisées comme solvants extracteessgadz acides. Ces solvants ne sont pas
utilisés seuls, ils sont dilués dans de I'eau d#sconcentrations suffisantes pour obtenir la

basicité nécessaire a la réaction avec les gaesacid
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Figure I-1. Schéma des procédés de raffinage [4].
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Gaz contaminés en charge pour les unités

chimiques (reformage catalytique)
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Figure I-2. Schéma général des procédés industriels de traitemt du gaz naturel [ 5].

[-2.2 Principe du procédé d’absorption par les alcanolanmes

Le principe de base pour 'ensemble des alcanoksrast montré schématiquement par
la figure 1-3 [3]. Le gaz a purifier passe a travBabsorbeur en contre courant du flux de la
solution d’amines purificatrice. La solution ricka gaz acides, sortant du bas de I'absorbeur
est réchauffée dans un échangeur de chaleur gatudon pauvre en gaz acides, sortant du

bas du stripeur, elle est ensuite conduite auestripers le point haut de ce dernier.

Dans les unités de traitements des gaz a hautsigmes| est souvent courant de
détendre la solution riche dans un ballon (dit Hladrum), maintenu a une pression
intermédiaire, afin d’extraire les hydrocarburessdus et entrainés par la solution au niveau
de I'absorbeur avant de I'envoyer au stripeur. aesles hydrocarbures lourds se condensent
dans I'absorbeur, ou lors du traitement des GPigs$ervoir flash peut aussi étre utilisé pour
extraire les hydrocarbures liquides dissous damanheines. Ces derniers peuvent étre utilisés

localement comme combustible.
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Au niveau du stripeur, les gaz acides sont séplrgamines (inversion de la réaction
d’absorption) a basse pression, en apportant |atig@ale chaleur nécessaire a la colonne du
stripeur; cette opération est assurée par le riouila solution pauvre sortant du stripeur
subit un refroidissement a I'eau ou a l'air avaetpenétrer dans le haut de I'absorbeur et de
compléter le cycle. Les gaz acides extraits deliatisn d’alcanolamine, dans la colonne du
stripeur, sont refroidis afin de condenser la n@egoartie de la vapeur d’eau. Cette eau
condensée est continuellement retransmise au sygpe@ur empécher la sur concentration
progressive de la solution d’amine. L’eau est géleénent conduite en haut de la colonne du
stripeur au dessus de la solution riche, et elledmc a absorber les vapeurs d’amines qui

sont entrainées par les gaz acides et ainsi litesgpoertes de vaporisation.

Gaz

Gaz adouci

Réfrigérateur

, Pompe de acides

| Appoint | *
Absorbeur __ , dramine : =
A Echangeur — | Stripeur
Riche/pauvre =
Effluents = ‘
Gazeux
Flash T Rebpuilleur

Figure 1-3. Schéma de base d’un procédé d'absorption

Les effluents de gaz acides émis lors de la régénardes amines sont traités dans
des unités auxiliaires. Le dioxyde de carbone esnhalement envoyé pour séquestration. Le
sulfure d’hydrogéne est généralement transforméléments sulfuriques par des unités de

conversion (procédé Claus).

Le schéma de la figure I-3 est conventionnel, plus modifications ont été proposées
pour réduire la consommation d’énergie et le c@&# équipements ainsi que pour améliorer

I'efficacité des unités d’absorption [3].
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I-2.3 Les données de conception

La conception d'un procédé d’'absorption aux amireggliert la connaissance d’un
certain nombre de données permettant, pour un dibimélange donné a purifier, la
détermination des conditions de fonctionnementrdedalé, telles que : le débit de la solution
absorbante, le diametre et la hauteur des colaméabsorbeur et du stripeur ainsi que leurs
types, et aussi les caractéristiques de I'ensemiédeéquipements (échangeurs de chaleur,

pompes, etc...). Ces données concernent :

» Les relations d’équilibre entre les gaz acideg®sblutions amines ;

» Les propriétés physiques des amine: viscosité jtgrapécifique, etc... ;
* Les pressions de vapeur des solutions d’amines ;

* Les chaleurs de réaction, chaleur d’absorption ;

* Les données de solubilités mutuelles entre lesdogabures et les solutions d’amines.

[-2.4 Traitements des hydrocarbures liquides (GPL)

Comme cela a été mentionné précédemment, ces posédt également utilisés pour
le traitement des hydrocarbures liquides (GPL)ptiacipe de fonctionnement est le méme
que pour le traitement des gaz. Cependant, pouwrids de traitement des hydrocarbures
gazeux, la phase aqueuse est généralement disparseka phase gazeuse lors du transfert de
masse a cause des gros volumes engendrés paszledegaunités de traitement des
hydrocarbures liquides peuvent fonctionner de miarireverse, c'est-a-dire, la phase aqueuse

est la phase continue et la phase dispersée sgnasa hydrocarbonée [3].

L'un des principaux problémes rencontrés lors ditdment des GPL est la capacité
significative de ces derniers a entrainer une guanmhportante d’amines a la sortie de
I'absorbeur. Bien que des techniques diverses toiglisées en téte de I'extracteur pour
empécher ce phénomene, des systemes auxiliairds raputés en aval des colonnes

d’extraction visant a récupérer les amines entegingar les hydrocarbures. En général, des
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systemes de décantation avec un circuit de lavéigawsont utilisés. La figure I-4 représente
un schéma typigue d’un systeme de traitement desa@&c un décanteur gravimétrique.

Au niveau du décanteur gravimétrique s’établit uquikbre entre les solutions
aqueuses d’amines et les hydrocarbures liquides.dbenées de solubilités mutuelles entre
ces deux phases sont trés importantes pour uneegmiimt rigoureuse du systéme de

récupération d’amine.

Stockage GPL
Décanteur

Interface —~
Liquide-liquidd~s, O Mélangeur O
<& 1 1 .
Contacteugs ™ NN/ ! ! _ Solution
Amine/GPL N i, d'amine extraite
A Oy >
SN X Pompe du systéme
A7 I Lavage a l'eau
X ! Filtre
SN /| d’'amine
_____ 1
. . RN
Alimentation SN Amine pauvre

1
1
:
en GPL WYV H
1
1
1
1

Amine riche

>

Figure I-4. Schéma d’'une unité de traitement de GPL

I-2.5 Les problémes engendrés par l'utilisation des alcatamines dans les
procédés d’absorption

Plusieurs inconvénients surgissent a cause dédaiton des amines pour I'extraction des
gaz acides. Les principaux problemes, ayant degseficonomiques importantes, sont les

suivants [3,6]:

» La dégradation chimique
Le contact des amines avec les gaz acides conduiieasérie de réactions, parfois
irréversible, formant ainsi des produits secondaiiéficiles a éliminer [3].
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* Lacorrosion

Différents facteurs peuvent contribuer a la coonsilans les unités de traitement aux
amines. Parmi eux: la concentration des amineshasgraqueuse, le taux de charge en gaz
acides, les températures élevées, la formation rddufts corrosif aprés dégradation de
'amine et le moussage des amines par contact &sedydrocarbures sous certaines

conditions de pression et de température.

e La perte d’'amine
Diverses sources potentielles peuvent causer I pies amines dans les unités de
traitement des hydrocarbures: la dégradation foee amines, les fuites, I'entrainement au

niveau de la colonne d’absorption, la solubilisatians les hydrocarbures.

[-3 Caractéristiques et propriétés des hydrocarbures

Les hydrocarbures sont des composés contenantameni des atomes de carbone et
d’hydrogéne. On distingue deux classes d’hydrogadides hydrocarburediphatiques et
les hydrocarburearomatiques. Dans les aliphatiques, on retrouve les alcangdrdearbures
paraffiniques et ramifiés), les cycloalcanes, legrges et les alcynes. Nous nous intéressons
aux alcanes et plus particulierement aux alcargegdécar ce sont les constituants principaux

des gaz naturels et des gaz de pétrole liquéfiés.

Les alcanes sont des hydrocarbures saturés, c@is¢,atous les atomes de carbone
sont liés avec quatre autres atomes avec desnsagmples. Leur formule chimique générale
est GHazn+2 [7]. lls sont formés par des groupements d’alkyresthyle: CH ou méthyléne:
CH,) et different entre eux par le nombre de grougkgles qu’ils contiennent (exemple
figure I-5). lls ne réagissent pas avec les acidssyases, les oxydants ou les réducteurs forts.
Les alcanes légerement lourds (pentane, heptane,sonj utilisés comme solvants

d’extraction ou solvants réactionnels apolaires.

-19 -



Chapitre I: Etat de I'art et revue bibliographique

L AN
H=G=O—H  H=QTOTO—t
H H H H
ethane propane

C,Hs C3Hg

Figure I-5. Formules semi développées des molécules d’'éthaneletpropane

Les alcanes sont des molécules non polaires, lelesséorces d’attraction entre
molécules sont les forces de dispersion de Londim.sont également des molécules
linéaires, néanmoins, leurs isoméres (moléculequla méme formule chimigue mais qui
différent par leurs ramifications, ils existentartr de n > 3) tendent a perdre leurs structures

linéaires. Le tableau I-2 résume quelques proighgsiques des principaux alcanes.

Masse
o _ Température | Température | Facteur Etat
Alcane | Formule chimique| molaire I ) )
L d’ébullition (K) | de fusion (K) | acentrique | (293 K, 1 atm)
(g-mol™)
Méthane CH, 16.043 111.66 90.694 0.011548 Gaz
Ethane C,He 30.0696 184.55 90.352 0.099493 Gaz
Propane CsHg 44.0965 231.11 85.47 0.152291 Gaz
n-butane CsH1o 58.123 272.65 134.86 0.200164 Gaz
n-Pentane CsHy» 72.1503 309.22 143.42 0.251506 Liquide
n-Hexane CeHiaq 86.1772 341.88 177.83 0.301261 Liquide
Heptane C:Hye 100.204 371.58 182.57 0.349469 Liquide
Octane CgHis 114.231 398.83 216.38 0.399552 Liquide
Nonane CoHao 128.258 423.97 219.66 0.44346 Liquide
Décane CioH2 142.285 447.305 243.51 0.492328 Liquide

Tableau 1.2 Quelques propriétés physiques des alcanes C1 a QUbmpilation DIPPR [8]).
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La figure 1-6 donne l'allure de I'évolution de fampérature d’ébullition des alcanes

en fonction de leur nombre d’atomes de carbone.

500

450 - [ ]
400 A
350 -
300 -
250 -
200 -
150 -

100 A

Température d'ébullition /K

50 A

0 \ \ \ \ \ \

Nombre d'atomes de carbone

Figure 1-6. Evolution de la température d’ébullition des alcans (C1 — C10).

Une des propriétés physiques jouant un rble importlns la détermination des
propriétés thermodynamiques des alcanes purs ehélesiges comportant des alcanes est la
tension de vapeur. La figure I-7 indique la vagatde la pression de vapeur des six premiers

alcanes (+ isobutane) en fonction de la température
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Figure I-7. Pressions de vapeur des alcanes [8, 9]
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Ces courbes sont déterminées en utilisant la etioél de Frost-Kalkwarf [9], les
coefficients de la corrélation sont extraits dedenpilation DIPPR [8].

[-4 Caractéristiques et propriétés des alcanolamines

Les alcanolamines sont des dérivés de 'ammonias tuel les atomes d’hydrogene
sont remplacés par un groupe Alcool (ex. méthagiblanol). Elles contiennent donc trois
groupes fonctionnels : les groupes amines [H-N§, deoupes hydroxyles [-OH], et les
groupes aliphatiqgues [-GfH Les alcanolamines les plus communément utilissss les
applications industrielles de raffinage de gaz mtsont (figure 1-8) [6, 10]:

» Monoéthanolamine (MEA) et Diglycolamine (DGA) : arag primaires;
» Diéthanolamine (DEA) et Diisopropanolamine (DIPAmines secondaires ;
» Triéthanolamine (TEA) et Méthyldiéthanolamine (MDEAamines tertiaires

sl DGA

H

H}B%CHZ—CHZ-OH :p N-GHCH,~O—CH—CH,—OH
DEA DIPA

HO—CHZ—CHT@—CHZ—CHZ—OH HOTCH—CHEIP—CHZ—?H—OH
H CHs H CHs

TEA MDEA

HO—CHZ—CHT@CHZ—CHZ—OH HC—CHZ—CHZ—@—CHZ—CHZ—OH
CHx-CH,—OH CHs

Figure I-8. Structure moléculaire des différents alcanolamines

Les différentes propriétés de ces solvants sasstittes dans le tableau I-3.
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Propriété’ MEA DEA TEA MDEA LPA DGA

* Masse molaire, g/mol. | 61.0837 105.137 149.19 119.16433.191 105.137
* Température d’ébullition 443.15 541.54 608.54 518 521.9 496.24
en K, a760 mmHg
» Température critique, K | 678.2 736.6 772.1 675 672 735
« Pression critique, MPa | 7.124 4.27 2.743 3.88 3.6 5.9

* Solubilité dans l'eau e
% massique a 20°C MT 96.4 MT MT 87 MT

MT : miscibilité totale.

*. Données issues de la référence [8].

** - Données issues de la référence [3].

Tableau 1.3 Quelques propriétés physiques des solvants alcanolmes

La pression de vapeur des alcanolamines, a unestatnpe donnée, est une propriété
essentielle pour I'optimisation des unités de éraints par absorption. Nous présentons dans
la figure 1-9 les variations en fonctions de la p&mature de la pression de vapeur, calculée a
I'aide de la corrélation de Frost-Kalkwarf [9] et th base de donnée DIPPR [8].

2.E+01

2.E+01

1.E+01 +

5.E+00 4

0.E+00

0.qo1 0.0015 0.002 0.0025 0.003 \0{@ ~ 0.004

-5.E+00 -

Logarithme de la pression /Pa

-1.E+01

-2.E+01

Inver de la temperature /K *

—DEA — MDEA —MEA ——DGA TEA ——DIPA

Figure 1-9. Courbes des pressions de vapeurs des différentesiags [8, 9]
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La structure moléculaire de ces alcanolamines p@der a comprendre leur
comportement vis-a-vis des différents solutés (bgarbures, gaz acides) [6,11]. Les
groupements amines apportent I'alcalinité nécessians I'eau pour causer I'absorption des
gaz acides. Les groupes hydroxyles font accratsmlubilité de I'eau dans les hydrocarbures
et contribuent a réduire leur pression de vapaauae de I'existance des liaisons hydrogénes.
Inversement, les groupes aliphatiques tendent @iaecla solubilité des hydrocarbures et a
diminuer celle de l'eau. L’'analyse des groupes fionoels de chaque alcanolamine se

présente comme suit (Tableau 1.4):

Nombre de groupes
Amines | Hydroxyles | Aliphatiques
MEA 1 1 2
DGA 1 1 4
DEA 1 2 4
DIPA 1 2 6
TEA 1 3 6
MDEA 1 2 5

Tableau 1.4 Nombre de groupes fonctionnels dans les principaledcanolamines

I-5 Réaction avec les gaz acides

Les gaz acides comme$let CQ se dissocient dans un milieu aqueux pour former un
acide faible. Les amines, étant des bases organfgides, se combinent chimiquement avec
les gaz acides pour former des complexes acidapesi Les amines primaires sont les plus
réactives avec les gaz acides car elles sont lessbkes plus fortes. Elles réagissent
directement avec le sulfure d’hydrogéene, 3 le dioxyde de carbone (GQet le sulfure
carbonyle (COS). Les amines secondaires réagiaseai directement avec b8 et le CQ et
autres composés soufrés (e.g. COS). Les amingasrestréagissent directement avec,8H

et indirectement avec le G(8B, 6, 10].
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Le processus réactionnel du CO2 est le suivant:
1- Pour un taux de charge (mole £@ole amine) > 0.5, ou pour une amine tertiaire,
réagissant peu avec le g@ous avons les réaction suivantes (en présepa@ )’

CO,+H,0 = HCO; +H" Dissociation du C@dissout

HCO; +H" = H,CO, Formation de I'acide carbonique
HCO; = CO;>+H" Décomposition des ions bicarbonates
[amine]+ H" - [aminel—]+ Protonation de I'amine

La formation de carbamate, dans ce cas, est dorpardes réactions ci-dessus.
2- Pour un faible taux de charge (<0.5), le,@€agit directement avec I'amine primaire et

secondaire;:

CO, +2[amind = [aming" +(famind-C0;)  Formation de carbamate

Le sulfure d’hydrogéne réagit directement avec itema base d’une mole de chaque
espece:

H,S+[amind < HS™ +[amineH"

[-6 Solubilité mutuelle des hydrocarbures et de I'eau

La présence de I'eau avec les hydrocarbures Ispérations de production et de
forage est habituelle. La connaissance du comperietermodynamique de ces systemes
est tres importante pour plusieurs raisons : élédormation des hydrates lors du transport
ou durant les différents opérations (productionsbiére, extraction cryogénique, ...etc.),
extraire les hydrocarbures dissous dans l'eau. tBapart, il est important d’avoir des
données précises de solubilité afin de permettrel@éuweloppement rigoureux des modeles

prédictifs.

I-6.1 Equilibres des systéemes eau — hydrocarbures

De nombreuses études expérimentales permettenbrderendre le comportement

thermodynamique des systemes eau — hydrocarbuyasuRov et Shock [12] ont réalisé une
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étude, basée sur plusieurs études expérimentales laquelle ils montrent que la plupart des
systémes eau — hydrocarbures sont caractérisésghagramme d’équilibre entre phases de
type Il selon la classification de van Konynenlpet Scott [13]. La figure 1-10 représente
une projection T-P de I'enveloppe de phases degmgs eau — alcanes. Ce diagramme est
topologiquement correct pour les systemes eauanescdans lesquels la température critique
de l'hydrocarbure pur est inférieure a la tempémtaritique de l'eau et lorsque la
température est supérieure a la température deafmmdes hydrates.

Ty T2
c : :
9o : :
a i i Pc2
o ! !
o | | ;
1 PCT
! ' N Pet L
L :/f’
Température

Figure I-10. Représentation des diagrammes P-T de systémes alearn- eau.

Les courbes en pointillés représentent les coutbegensions de vapeur des composés
purs; les indices 1 et 2 sont attribués a I'hydrogee et I'eau, respectivement. La courbe
continue en trait fin représente la courbe d’équalitriphasique monovariante, c'est-a-dire, la
courbe de coexistence de la phase ‘aqueuséalphase ‘hydrocarbure’;let la phase vapeur
V. Cette courbe ce termine au point critique trgggae PCT (état ou il y'a présence des
phases b+ (L1=V)). En pratique, la pression d’équilibre triplgse (B,) dépasse légérement
la somme des pressions de vapeurs des deux composesLa température du PCT est
généralement inférieure a la température critigeel’'dydrocarbure. Enfin, les courbes
continues en traits épais représentent les coutbsslieux des points critiques (liquide —
vapeur) du mélange eau — hydrocarbure.

Pour des températures inférieures a la tempérdtufeCT (par exemple;Ten figure
[-10), le diagramme pression — composition est meisé par la figure I-11a. Pour des

pressions inférieures a la pression d'équilibrphiaisique (), les équilibres suivants sont
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possibles: V, L, Ly, Li+V et L,+V selon la pression et la composition globale gstesne.
L’équilibre triphasique LL,V existe seulement a la pressiog. Ra solubilité de I'eau dans la
phase hydrocarbure liquidg décroit avec la pression, tandis que celle dehés@ L. dans
'eau est pratiguement insensible a la pressiontsdue la température augmente, les
compositions des phases ¢t V, sous la pression? deviennent de plus en plus proches et
elles deviennent identiques lorsque la tempéraatieint la température du point critique
triphasique. A cette température le diagramme dasgd pression — composition est
schématisé par la figure I-11b. A partir de cettrmpérature, il n’est plus possible d’avoir un
équilibre triphasique. Par exemple, & une tempézaiy (voir figure 1-10), inférieure a la
température critique de I'hydrocarbure, nous oltenie diagramme P-X schématisé par la

figure I-11c.
(@)
L+L,
S S
+L,+
8 P3(P By, =2 2P3(p
o a
L+V
0 X20 1 0 H20 1
(©)

Pression

0 %20 1

Figure I-11. Diagrammes d’'équilibre isothermes des systémes aloas — eau correspondant a
(figure 1-10):
Température T; : (a), Température du PCT : (b), Température T, : (c)
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[-6.2 Solubilité des hydrocarbures dans I'eau

La solubilité des hydrocarbures purs (principaleilngazeux) dans l'eau a été
largement étudiée. Les tableaux I-5 et |-6 récéguitules différents travaux effectués pour la
série nC1 — nC6.

Pour les gaz, le domaine de pression s’éléve jas@Q’ MPa; seulement quelques
données dépassent les 100 MPa. Le domaine de ttomgeest généralement situé entre la
température ambiante et la température critiqugaduconsidéré.

La solubilit¢é des hydrocarbures dans l'eau croihégélement avec la pression, cette
dépendance devient peu significative lorsqu’il 8 @gs hydrocarbures liquides (fig. 1-12), a

I'exception du méthane et de I'éthane.

| 'I / £
i | /
552 ] ] ] AR
"J ! ]ll ! / F
345 1— gr——1— £ 5':’1/ eé‘e"// |
A 8] <3 ST 54 '
= @ a o/ <>/
© / /
= | / /
I /
g 138 /
& ’ / /
69 / / AL , L ! |
0,1 02 03 04 06 10 20 30 40 8,0

Solubilité¢des hydrocarburen Fractionmolaire x1C%

Figure 1-12. Effet de la pression et du nombre d’atome de carbansur la solubilité des

hydrocarbures dans I'eau (extrait de brooks et al[14]).

La variation de la solubilité avec la températueete I'existence d’un minimum. Ce
minimum est généralement situé entre la tempéraambiante et la température 373 K.
L’existence d’'un minimum de solubilité peut étréenprété par I'intermédiaire de I'enthalpie
de dissolution des mélanges eau — n-alcanes [bupposant que le solvant (eau) n’est pas
volatile et que la solubilité de I'alcane est failtle sorte que le coefficient d’activifé de
I'alcane est constant, la relation thermodynamigxerimant la variation de la solubilité en

fonction de la température s’écrit [15]:
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dlnx | _ _Ah
awT) ), R

L’enthalpie de dissolutiomzh; est la différence entre I'enthalpie molaire pdigiele

I'hydrocarbure i dans la solution et I'enthalpielthgydrocarbure pur.

(I-1)

Référence TK P MPa

Frohlich et al. (1931) [16] 298.15 3-12
Michels et al. (1936) [17] 298.15 - 423.15 4.063 — 46.913
Culberson et al. (1950) [18] 298.15 3.620 - 66.741
Culberson et Mc Ketta (1951) [19] 298.15 — 444.26 2.227 - 68.91
Davis et McKetta (1960) [20] 310.93 — 394.26 0.352 — 3.840
Duffy et al. (1961) [21] 298.15 - 303.15 0.317-5.171

O’Sullivan et Smith (1970) [22]
Sultanov et al. (1971) [23]
Amirijafari et Campbell (1972) [24
Sanchez et De Meer (1978 ) [25]
Price (1979) [26]
Stoessel et Byrne (1982) [27]
Cramer (1984) [28]
Yarym-Agaev et al. (1985) [29]
Yokoyama et al. (1988) [30]
Toplak (1989) [31]
Abdulgatov et al. (1993) [32]
Wang et al. (1995) [33]
Reichl (1996) [34]
Lekvam et Bishnoi (1997) [35]
Song et al. (1997) [36]
Yang et al. (2001) [37]
Servio et Englezos (2002) [38]
Kim et al. (2003) [39]
Wang et al. (2003) [40]
Chapoy et al. (2004) [41]

324.65 - 398.15
423.15 - 633.15
310.93 - 344.26
423.15-573.15
427.15 - 627.15
298.15
277.15-573.15
313.15-338.15
298.15 - 323.15

523.15 - 653.15
283.15 - 298.15
283.1 6 — 343.16
274.19 — 285.68
273.15 - 288.15
298.1 — 298.2
278.65 — 284.35
298.15
283.2 - 303.2
275.11 - 313.11

10.132 - 61.606

4.903 - 107.873

4.136 — 34.464
10 - 250

3.543 - 197.205

2412 -5.170
3-13.2
25-125

3-8

2-64
1.15-5.182
0.178 — 0.259
0.567 —9.082

3.45
2.33-12.68
3.5-6.5
2.3-16.6
2-40.03
0.973 -17.998

Tableau 1.5 Références expérimentales des données de solubititéméthane dans I'eau
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Reéférence TK P MPa
Ethane
Culberson et Mc Ketta (1950) [42] 310.93 — 444.26 0.407 — 68.499
Culberson et al. (1950) [43] 310.93 — 444.26 0.407 — 8.377
Anthony et Mc Ketta (1967) [44] 344.3 — 377.65 3.48 — 28.170
Danneil et al. (1967) [45] 473.15 - 673.15 259.1+ 20-370
Sparks et Sloan (1983) [46] 270.45 3.477
Reichl (1996) [34] 283.17 — 343.16 0.063 — 0.267
Kim et al. (2003) [39] 298.15 14-3.9
Wang et al. (2003) [40] 283.2 - 303.2 05-4
Mohammadi et al. (2004) [47] 274.3 -343.2 0.37-4.13
Propane
Kobayashi et Katz (1953) [48] 285.37 — 422.04 0.496 — 19.216
Azarnoosh et McKetta (1958) [49] 288.71 - 410.93 0.101 — 3.528
Wehe et McKetta (1961) [50] 344.26 0.514 — 1.247
Klausutis (1968) [51] 310.93 — 327.59 0.537 — 1.936
Sanchez et Coll (1978) [52] 473.15 — 663.15 20 — 330
Sparks et Sloan (1983) [46] 246.66 — 276.43 0.772
Chapoy et al. (2004) [53] 277.6 — 368.2 0.36-3.9
n- Butane
Reamer et al. (1944) [54] 310.93 - 425.15 0.36-4.4
Brooks et al. (1951) [14] 310.93 — 377.59 7.274 — 69.396
Reamer et al. (1952pf] 310.93 — 510.93 0.007 — 68.948
Le Breton et McKetta (1964) [56] 310.93 - 410.93 0.136 — 3.383
Carroll et al. (1997) [57] 298.15 - 423.15 0.1-4.13
i- Butane
Reed et McKetta (1959) [58] 310.93 - 377.59 0.2217
n- Pentane
Gillespie et Wilson (1982) [59] 310.93 -588.71 0.827 — 20.684
Jou et Mather (2000) [60] 273.2 - 453.2 0.024 - 3.63
n- Hexane
Kudchadker et McKetta (1961) [61] 310.93 — 410.94 0.17 — 3.62
Burd et Braun (1968) [62] 354.8 — 477.59 0.21-3.24

Tableau 1.6 Références expérimentales des données de solubitigl'éthane, propane, butane, i-butane,

pentane et hexane dans 'eau.

-30 -




Chapitre I: Etat de I'art et revue bibliographique

L’enthalpie de dissolutiod\h; s’exprime donc ainsi:
Ahi =hi —h® =(ht -h®)+(h —h") (I-2)

La premiére partie du terme de droite de I'équati@rest I'enthalpie de condensation
du composé, elle est donc négative car I'enthalpie du liqued® généralement inférieur a
celui du gaz a la méme température. La deuxiemepaorrespond a I'enthalpie de mélange

molaire partielle, il est positif en absence deatltion entre soluté et solvant.

Donc l'enthalpie de dissolution est la combinaisde deux effets, I'un négatif
(enthalpie de condensation) et l'autre généralnpasitif (enthalpie de solvatation). Si la
somme s’annule, cela implique que la solubilitéspgsar un extremum. Tsounopoulos [63] a
montré, d’'aprés une étude antérieure, que l'enihalie solution des hydrocarbures (n-
alcanes, C6 et C9, alkylbenzenes et cyclohexane$ dlaau croit linéairement avec la
température en passant par une valeur nulle poercentaine température, correspondant
donc au minimum de solubilité. D’autre par, DecGitl [64] ont réalisés des mesures
d’enthalpie de dissolution par calorimétrie d’'unéris d’hydrocarbures, comprenant, le
méthane, I'éthane, le propane, le n-butane et-Bistane aux températures de 288.15 K et
308.15 K; leurs résultats sont montrés dans lardiglil3. Sachant que [I'incertitude
expérimentale maximale estimée par les auteurslest 1 %, ces courbes montrent que

I'enthalpie de dissolution croit avec la températur

5285 290 295 300 305 310

Enthalpie de solution
/KJ.mol *
N
o

Température /K

—e— Méthane —e— Ethane —a— Propane —x— n-butane —a— iso-butane

Figure 1-13. Enthalpie de dissolution des hydrocarbures dans l&u [64]
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Plusieurs corrélations ont été proposées pour mepria solubilité des hydrocarbures
dans I'eau. Tsonopoulos, [63, 65], a étudié lealslilés mutuelles entre alcanes et eau. Il a
constaté une décroissance remarquable de la stdudéls alcanes dans I'eau avec le nombre
d’atomes de carbone, a 298 K. Il a proposé degledisns pour exprimer la solubilité en
phase agueuse en fonction du nombre d’atomes dereara la température de 298 K, et en

fonction de la température. La forme qu’il a donaémes corrélations se présente comme suit:

In(x,.) = -3.9069-1.51894 Nc (1-3)

Ou, 5d\c<9; est le nombre d’atomes de carbone

In(x,.) = A+B/T +CIn(T) (1-4)

OuA, B etC représentent des constantes dépendant uniqueméhydrocarbure.

[-6.3 Solubilité de I'eau dans les hydrocarbures

La solubilité de I'eau dans les hydrocarbures puégalement été amplement étudiée,
en particulier dans les hydrocarbures en phasaigaze

Généralement, il a été observé que la solubilitBede, sous des conditions de pression
et de température identiques, est plus élevée glie des hydrocarbures dans I'eau [66].
Cependant, selon que la phase hydrocarbonée egtdiqu vapeur, la solubilité de I'eau est
tres différente. En présence des deux phases larbmwées, la solubilité de I'eau s’avere
plus importante en phase vapeur qu’en phase ongatiguide; I'étude du systéme n-pentane

— eau par Gillespie et Wilson (1982) [59] montreeomportement.

La solubilité de I'eau dans les hydrocarbures gsml ta diminuer avec la pression et
avec la température. Dans les hydrocarbures liguideteneur en eau est principalement
affectée par le caractere aromatique/paraffinigeid’id/drocarbure [66]. Comme mentionné
par Tsounopoulos [65], une légére dépendance albmodiatomes de carbone existe; la

solubilité de I'eau croit Iégérement avec ce dernie

Chapoy et al. [67], ont développé, au sein de nlaiberatoire, une corrélation semi-

empirique permettant le calcul de la teneur endssigaz purs ou de mélanges de gaz, en
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présence ou non de gaz acides (tel que legZ0H,S) et de sels. Cette corrélation représente
un modeéle utilisant d’autres corrélations pour #dcal des coefficients de fugacité et des
volumes molaire de I'eau ainsi que des facteursectifs tenant compte de la présence des
gaz acides ou de sels.

Tsonopoulos [65] fournit deux corrélations pouc#dcul de la solubilité de I'eau dans

les phases liquides des hydrocarbures C5 a C%aipneatmosphérique et a 298.15 K :

In(e.) = ~79.667-6.6547Nc
Wl 9.547+ Nc

In(x,)=A+B/T (1-6)

a T=298.15 K (I-5)

I-7 Solubilités mutuelles des hydrocarbures et des sa@lons aqueuses

d’amines

I-7.1 Equilibre des systémes hydrocarbures/solutions aquees d’amines

Une description qualitative du comportement therynagnique des systémes
hydrocarbure — eau — amines peut étre inspiréetiét gas équilibres eau — hydrocarbures. En
supposant que I'équilibre hydrocarbure — aminedasType Il selon la classification de van
Konynenburg et Scott [13], hous pouvons traceritpislement le diagramme d’équilibre du
ternaire a température et pression fixe. Pour enepérature inférieure a la température
critique de I'hnydrocarbure, et pour une pressidoés entre les deux pressions triphasiques
des deux systémes hydrocarbure — eau et hydroearbamine, le diagramme de phase du
mélange ternaire se présente comme dans la fige Nous pouvons avoir cing cas
d’équilibre: hydrocarbure liquide ); Phase aqueuse A); hydrocarbure liquide + vapeur
(L1 + V) ; phase aqueuse + Vapeupqlt V) et les trois phase en méme tempsHIL,3+ V),

représenté par trait continu gras.
Comme le mélange eau — amine est totalement nmesaiblus pouvons considérer le

mélange ternaire comme un meélange hydrocarburelvargoce comportant comme un

mélange binaire eau — hydrocarbure.
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3

Figure 1-14. Diagramme ternaire du mélange hydrocarbure (1) — aa(2) — amine (3)

[-7.2 Solubilité des hydrocarbures dans les solutions aguses d’amines

L’étude de la solubilité des hydrocarbures dansstdgtions aqueuses d’amines a été
abordée par différents auteurs. Le tableau I-7legdravaux existant dans la littérature sur la
solubilité des différents hydrocarbures dans diffées solutions aqueuses d’amines. Nous
constatons qu’il y a plus de données de solulpiitér les alcanes légers (C1-nC4), tres peu
de données pour le systemes n-pentane/amines etepdsnnées pour les alcanes les plus

lourds.

Critchfield et al. [68], ont examiné les différemt@onnées existantes dans la littérature
et les ont comparées par rapport a leurs mesur@sollCet al. [69] ont montré que la
solubilité de chacun de ces hydrocarbures dananeses est généralement plus élevée que
dans I'eau pure. D’autre part, sa dépendance epé&erture est semblable a celle observée
dans 'eau pure; Elle est telle que la solubilit@idue avec la température pour atteindre un
minimum de solubilité puis augmente de nouvealaLés, nous examinerons brievement les

facteurs influencant la solubilité des hydrocarutans les amines.
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] _ Concentration en aming o
Soluté Amine ) Référence
De la solution aqueuss

méthangd MEA 15 et40 % massique [Lawson et Garst (1976) [70]

méthangd MEA 3.0M Carroll et al. (1998) [71]
méthangd DEA 5, 25, et 40 % massiqykeawson et Garst (1976) [70]
méthang DEA 3.0M Carroll et al. (1998) [71]
méthangd DGA 50 % massique Dingman (1986) [72]
méthang DGA 3.0et6.0M Jou et al. (1998) [73]
méthang TEA 3.0M Carroll et al. (1998) [71]
méthang MDEA 3.0M Jou et al. (1998) [74]
éthane MEA 15 et 40 % massique|Lawson et Garst (1976) [70]
éthane DEA 5 et 25 % massique |[Lawson et Garst (1976) [70]
éthane| MDEA 3.0et6.0M Jou et al. (1998) [73]
éthane TEA 2.0,3.0,et5.0M Jou et al. (1996) [75]
éthane| MDEA 3.0M Jou et al. (1998) [74]
éthane |MEA, DEA 3.0M Jou et Mather (2006) [76]
propane| MDEA 3.0M Carroll et al. (1992) [77]

propane| MEA 0.71 jusqu'a 16.5M Jou et al. (2002) [78]
propane| DEA 1.55 jusqu’a 6.55 M Jou et al. (2002) [78]

propane| DIPA 2.55jusqu'a4.5M Jou et al. (2002) [78]

propane| MDEA 3jusqua4.5M Jou et al. (2002) [78]

propane| DGA 1.55jusqu'a 4.5 M Jou et al. (2002) [78]

n-butang MDEA 3.0M Jou et al. (1996) [79]

n-butang MDEA 3&45M Critchfield et al. (2001) [68]
n-butang MEA 3jusqu'a8.5M Critchfield et al. (2001) [68]
n-butang DEA 3&45M Critchfield et al. (2001) [68]
n-butang DIPA 3&45M Critchfield et al. (2001) [68]
n-butang DGA 3&45M Critchfield et al. (2001) [68]
n-pentan¢ MDEA 3&45M Critchfield et al. (2001) [68]
n-pentan¢ MEA 3&45M Critchfield et al. (2001) [68]
n-pentan¢ DEA 3&45M Critchfield et al. (2001) [68]
n-pentan¢ DIPA 3&45M Critchfield et al. (2001) [68]
n-pentang¢ DGA 3&45M Critchfield et al. (2001) [68]

Tableau 1.7 Revue bibliographique des données de solubilité dydrocarbures dans des solutions aqueuses

d’alcanolamines

-35 -



Chapitre I: Etat de I'art et revue bibliographique

[-7.2.1 Effet du type d’amine

Comme mentionné auparavant (cf. § 1-4), les grolnyesoxyles des amines tendent a
diminuer la solubilité des hydrocarbures, tandie s groupes aliphatiques tendent a la faire
croitre. Ces deux types de groupes ont donc unh @ffgosé. A partir du tableau I-4, ou I'on
observe le nombre de groupes des différentes amihesest pas possible de tirer une
tendance générale sur la solubilité. Critchfieldalet{68] ont annoncé des pouvoirs solvants
croissant selon la taille et le type d’amine (sché+h).

MEA < DEA< DGA< TEA < MDEA

) | e—— .
Croissance de la solubilité

Schéma I-1: Variation du pouvoir solvant avec la nture de I'amine.

Ce schéma ne permet pas une correspondance danemtel’échelle de basicité des

alcanolamines (schéma I-2).

MEA < DGA< DEA < DIPA< TEA < MDEA
| —

Décroissace de la basicité

Schéma I-2: Echelle de basicité des principaux alnalamines.

I-7.2.2 Effet du nombre d’atomes de carbone sur la solutgli

Selon Critchfield et al. [68], la solubilité dexahes Iégers dans les solutions aqueuses
d’amine, a I'exception du méthane, est presquepedédante de la taille de I'hydrocarbure
alors gu’elle diminue dans I'eau pure. La figuré5Sl-illustre ce comportement. Dans cette
figure, les variations de la constante de Henryglegre premiers alcanes dans une solution
aqueuse de MDEA (7.5 % mol. MDEA) en fonction detémpérature sont tracées. Les
constantes de Henry sont déterminées aprés ajustesiee parameétres de I'équation de
solubilité deKrichevsky-Kasarnovski80] sur les différentes données expérimentaletade

littérature. L'incertitude associée est estiméesad.
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Figure 1-15. Constante de Henry des quatre premiers alcanes danse solution eau — MDEA
(7.5 % mol.)

Comme la constante de Henry est une mesure deilgélub T et P données, la
solubilité est inversement proportionnelle a lastante de Henrf, = x; Hj), il est évident,
d’apres la figure 1-15, que la solubilité du méethae distingue clairement de celle des autres

alcanes.

I-7.2.3 Effet de la température

Carroll et al. [69] et Critchfield et al. [68] ondignalé que la solubilité des
hydrocarbures gazeux dans les amines pures diremdienction de la température puis croit
a partir d’'une certaine température (températunmicémum de solubilité). Le comportement
est donc semblable a celui des hydrocarbures &aae pure. De plus, Critchfield et al. [68]
ont montré que la solubilité des hydrocarburesidigs (liquides a température ambiante et

pression atmosphérique) dans les amines pures atgyho@jours avec la température.

I-7.2.4 Effet de la concentration de 'amine dans 'eau

Carroll et al [69] ont démontré que l'ajout d’amid@ns l'eau fait augmenter la
solubilité des hydrocarbures. Cette affirmationikisstrée par la figure I-16, représentant une
comparaison entre les constantes de Henry desatifféhydrocarbures dans I'eau et dans une
solution aqueuse d’amine a 298.15 K. La constaetelehry est clairement plus élevée dans
'eau pure que dans la solution aqueuse d’amimggmifent que la solubilité dans les amines

est plus élevée.
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Figure 1-16. Comparaison entre les constantes de Henry des alendans I'eau pure et dans
une solution aqueuse de MDEA a 298.15 K en fonctiau nombre d'atome de carbone du n-

alcane.

A partir de 'examen des données de la littératooeis pouvons constater ce qui suit:

- Il y a plus de données de solubilité pour le ragth et I'éthane que pour les autres

hydrocarbures.

- La solubilité dans les solutions aqueuses d’amé@st plus élevée que dans 'eau pure.

- Les données existantes dans la littérature ne/renti pas une gamme suffisante de

concentrations en amine.

- La courbe présentant I'évolution de la solubiljt®nstante de Henry) en fonction de la

température passe par un minimum dans le cas desdaybures légers.

- La température du minimum de solubilité est flasse en présence des amines. La figure I-
17 nous montre, a travers I'évolution de la constale Henry en fonction de la température,

que la température du minimum de solubilité du mé¢hdans une solution aqueuse de
MDEA (autour de 340 K) est plus basse que cellendthane dans I'eau pure (autour de 370
K). La constante de Henry du méthane dans la sol@fjueuse de MDEA est déterminée par
I'équation deKrichevsky-Kasarnovsig2].
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Figure I-17. Evolution de la constante de Henry du méthane dari®au et dans une solution

aqueuse de MDEA en fonction de la température

I-7.3 Solubilité de I'eau et des amines dans les hydrodaures.

L'importance d’étudier ce type de données est sés@ar les industriels a cause des
problemes de pertes de solvants dans les procéglégailements des hydrocarbures.
Cependant, la plupart des données existantes n@a®publiques, de ce fait, la solubilité des
amines et de I'eau dans les hydrocarbures n’aquethent pas été abordée dans la littérature.
Les seules données publiées sont celles de Ceatrall. [77] concernant le systéme eau —
méthyldiéthanolamine — propane. Dans leurs travaoxys pouvons noter que la teneur en
méthyldiéthanolamine dans les phases liquide e¢wagu propane est beaucoup plus faible
que la teneur en eau. Stewart et Lanning [83] tattliédes courbes de solubilité d’amines
(MEA, DEA et MDEA) dans les phases liquides du pmop et du butane en fonction de la
concentration de I'amine dans l'eau, a 298 K. Learbes sont construites a partir d’'un
modele prédictif pour le calcul des équilibresquide — liquide ». Pour une solution aqueuse
a 30% massique, la teneur en MEA et MDEA dans dpgme est estimée a environ 37 ppm

molaire.
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D’autre part, du point de vue expérimental, le mangle données de solubilité
d’amines dans les hydrocarbures est principalemiidt leurs tres faibles concentrations, ce
qui nécessite des techniques d’analyses adéqiisegsus, en chromatographie, I'analyse des
amines pas les colonnes remplies pose de sérieblepre d’adsorption. Ce point sera abordé
plus loin, dans la partie traitant I'étude expémtade des systemes eau — amines —

hydrocarbures.
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Chapitre Il : Modeles thermodynamiques pour le calcul des

équilibres entre phases

[1-1 Introduction

Dans les applications industrielles des gaz natuetl produits pétroliers, on est
souvent face a un probléme d’équilibres entre pghasecorps purs et de systémes multi-
constituants. La modélisation de tels systéemesusstravail indispensable car elle nous
permet d’avoir une représentation continue des éesd I'équilibre et de mieux comprendre
les phénomenes mis en jeux. De plus, la modélisataus permet de réduire le nombre de
données expérimentales nécessaires a la concelesoprocédés industriels. Cependant, pour
arriver a obtenir un modele satisfaisant, il faitd appels a des outils de thermodynamique,
rigoureux et robustes. Le plus souvent, il fautrteampte de la non-idéalité des systemes en
guestion, selon les conditions et la complexitécds systémes. Dans ce cas, l'utilisation
d’équations d’état est presque inévitable. Dangjudesuit nous verrons les modeles et les
méthodes utilisés pour décrire les équilibres eplti@ses et en particulier les équilibre liquide
— vapeur et liquide — liquide — vapeur, deux typksquilibres trés répandus dans ces
systémes.

[I-2 Critéere d’équilibre

Les conditions d’équilibre d’'un systeme fermé oweti découlent des équations
fondamentales de la thermodynamique et plus péigiement celle de I'énergie de Gibliz,
[84,85]. Pour un systeme fermé, I'énergie de Gilbbmle, a température et pression
constantes, est minimale.
dG=-SdT+VdP=0 (11-2)

Pour un systeme ouvert (plusieurs phase homogé&istsrd), I'équation fondamentale

de Gibbs pour une phage donnée N constituant s’écrit:

Nc
dG” =-S7dT +V7dP+ ) x7dr (11-2)

i=1
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L’équilibre du systéme ouvert implique que I'énergie Gibbs totale, correspondant a
la somme des énergies de Gibbs de chacune desspbxristantes (systeme fermé), est

également minimale, donc, I'équation (ll-1) devient

dG = Z”:dG” =0 (11-3)

a=1
Cette équation conduit a I'égalité des potentibisniques du constituantdans toutes

les phases (a température et pression constantes):
ull = uiz =...= ui” (11-4)

En utilisant la définition de la fugacité dun coogg i en mélange,

WU(T,P,2)=p(T,P°)+ RTIn(F'O) , le systeme d’équation 1l-4 est équivalent a:

fl=f2=.=1" (11-5)

Les systemes d’équations 1l-4 ou II-5 sont le palet départ de tous les calculs

d’équilibres entre phases.

[I-3 Les équations d’'état cubiques

[1-3.1 Equations de van der Waals, de Redlich Kwong et Sva et de Peng et
Robinson

La premiére équation d’état pour les fluides réetsproposée par van der Waals en
1873 [86], son expression est:
RT a
p=— -2 11-6
v-b V2 (11-6)
Elle contient un terme de répulsion contenant lampatre de covolumie, qui prend en
compte le volume propre des molécules et un terateattion contenant le paramétsequi

correspond au potentiel de van der Waals.
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Les valeurs de ces parametres peuvent étre détmrminoit par application des
contraintes critiques, soit par ajustement surdbemées expérimentales.

Au point critique, ces parameétres sont exprimésraerauit:
_2TRTS b=1RT ., _RY%
’ 1 C

= =0.375
64 P, 8 P RT.

L’équation de vdW est d'une précision insuffisametamment a cause de la
surestimation du facteur de compressibilité cregigpar rapport a la valeur trouvée
expérimentalement (valeur moyenne de 0.263, vguré 1l-1), ce qui a conduit a de
nombreuses modifications du terme attractif, dohrigu a des équations améliorées et,

actuellement, couramment appliquées.

0.45

0.40 —
. (0.263, 0.357)
0.35 — I\

0.30 —

0.25 —

0.20 —

0.15 —

0.10 —

0.05 /

0.00 T T T T T T L L

Fréquence

016 0.18 020 022 024 026 0.28 030 0.32 0.34 0.36

Zc

Figure 1I-1 Distribution du facteur de compressibilité critique expérimental de plus de 555 substances, Ji
et al [87]

En 1949, Redlich et Kwong [88] ont proposé une peeenmodification de vdW. En
1972, Soave [89] a modifié I'expression du termteaatif en faisant intervenir une fonction
dépendant de la température et du facteur aceatridéfini et introduit par Pitzer [90] :
équation 11-7) et en forcant 'équation d’état @naduire les données de pression de vapeur
des différents corps purs a la température réduite0.7, température de référence pour

laquelle la pression de saturation réduite deg@a&s est approximativement identique (0.1).
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w=-log(P=(T, = 07))-1 (11-7)
L’équation de Soave, Redlich et Kwong (SRK) peuha@révoir les pressions de
vapeur autour dé&r = 0.7 avec une trés bonne précision. Elle s’applipour des composés

non polaires (ou Iégérement polaires) et posséfteri@e suivante :

_ RT _ &) (1-8)
v—-b v(v+b)
Avec; a(T) =a.a(T,,w)
ou le termex(T,,w), appelé fonction alpha, a la forme ci-dessous :
a(T, ) =1+ ma-T22)f (11-9)

Avec m=0.480+1574w-0.17%/
Les parametres de répulsion et d'attraction s’obimt généralement par application des

contraintes critiques ou par ajustement sur dea@emexpéerimentales.

R?T 2 RT
a. =042748——< ; b, =0,086640—< ; Z. _1
P P 3

C C

Peng et Robinson [91], 1976, ont proposé une autr&ioration dans le terme attractif
pour mieux représenter les propriétés volumétriguesaturation des hydrocarbures, mais
reste encore imprécise autour du point critiqueaase de la surestimation du facteur de
compressibilité critiqueZ; par rapport aux valeurs observées expérimentakentette
équation (PR) est trés largement utilisée pourhigrocarbures et les fluides pétroliers et
donne généralement des résultats satisfaisants [92] est également souvent employée
lorsqu’il s’agit de composés polaires. Son expoFssst:

5o RT __ al)

= 11-10
v-b v?+2bv-b? ( )

Avec; a(T) =a.a(T,,,w)et

2T 2

R’T RT,
ac =0457240—C ; b, =007780-€ ; Z; =03074
C C

La fonction alpha proposée par Peng et Robinsonlestique a celle de Soave (éq. II-

9), le parametren, fonction du facteur acentrique, s’exprime par:

m = 0.37464+ 1.54226Gv - 0.26992°
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[1-3.2 Autres développements d’équations d’état cubiques

Depuis les équations SRK et PR, plusieurs équatoiéques ont étés développées
[84,93,94]. Il s’agit principalement de contributidde leurs prédécesseurs (SRK, PR), axées
sur trois pistes: modification @d€T, , w) , modification de la dépendance en volume du terme
attractif et utilisation d’'un troisieme parametréq@ations a trois parametres). La forme

généralisée de équations proposees peut se maisdasforme de la somme d’'une pression

répulsive et d’une pression attractive:

P - Prep + Patt

Auteurs Terme Attractif, P2"
Fuller (1976) [95] A1)
uller -
RT(v +ch)

Heyen (1980) [96]

a(T v

RTVZ +(oT)+cv—b(T)]

Schmidt et Wenzel (1980) [97]

a(T v

RT(V2 +ubv+ sz)

Harmens et Knapp (1980) [98]

a(T v

RT(V2 +cbv- (c—1)b?)

Kubic (1982) [99]

a(T v

RT(v +c)?

Patel et Teja (PT) (1982) [100]

a(T)v

" RT[V(v+b)+c(v-b)]

Adachiet al.(1983) [101]

a(T v

RT[v-b2)v+b7)

Trebble et Bishnoi (TB) (1987) [102]

a(T v

RTV +(b+clv—(oc+d?)]

Tableau II-1  Expressions du terme attractif de quelques équatiand’état.
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Le Tableau II-1 montre des exemples d’équationsouigs ol le terme attractiP}") a été
modifié et ou le terme répulsif est conservé sadorme donnée par van der waals
(RT/(v-h)).

Chacune de ces équations est capable d'amélicreepeésentations et prédictions des
pressions de vapeur ainsi que des masses volumicggsndant, le gain quelles permettent
d’obtenir dans la prédiction des propriétés voluimgaes autour du point critique, par rapport
aux équations SRK et PR, est peu marquée car ttegesjuations cubiques surestiment le
facteur de compressibilité critique [103, 92]. Refait, les équations SRK et PR sont souvent
privilégiées car elles présentent des avantageepples en ce qui concerne la simplicité
(seule les paramétres critiqués, Pc, et w sont requis pour accomplir des calculs). Nous

adopterons I'équation PR dans nos calculs.

Zielke et Lempe [104] ont proposé une forme géis&al (ég. 1I-11) des équations
d’état cubiques a deux et trois parametres. Cettend nous procure une maniére plus
commode pour le calcul des équilibres, et ce, adaet plus maniable I'implémentation des
différentes équations dans les programmes de salgné formule généralisée du coefficient
de fugacité est donc possible (8 II-4).

_ RT a i
I:)_v—b (v+c)(v+d) (I-11)

Plusieurs des équations vues précédemment peuvemamenées a la forme (1-11) en
déterminant les parameétreset d appropriés. Le tableau 1.2 donne les expressimges

deux paramétres pour certaines équations d’état.
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Equation d’état Parametrec Parametred
Equations a deux parametres

Van der Waals [85] 0
Soave-Redlich-Kwong [88] b
Peng-Robinson [90] bL-+/2) b(L++/2)

Equations a trois parametres
Harmens-Knapp[97]
RT a

P=—"-
v-b Vv*+(@-c)bv-cb?
Patel-Teja [99]

oo RT _ a
v-b Vv*+(b+ch)v-cb

b+ c"

+\/ch+(b+CD
2

;

_ O _ 0 )
1 cb_\/(l cbj o2
2 2

b+CD—\/CEb+(b+CDj2
2

2

Tableau 11-2

I'équation 1I-11

Expression des parametres etd pour certaines équations d’état correspondant a

[1-3.3 Dépendance en température des parametres attractifs

La fonction alphaa(T,,w) a été introduite afin d’améliorer la représentatites

pressions de vapeurs des corps purs. Trois conglitiécessaires doivent étre respectées par

chaque fonction alpha : elle doit tendre vers zgwar les hautes températures (I'agitation

thermique domine les interactions attractives)e elbit étre égale a 1 podir=1 (point

critique), et elle doit aussi tendre vers l'infiorsque la température diminue (les molécules

immobiles s’attirent plus fortement). L'allure quioit avoir chaque fonction alpha est

représentée en figure II-2.

Quelgues unes des équations utilisées pour cettgida sont sélectionnées dans le

tableau I11-3, [92,93]. L'une de ces équations adééeloppée au sein de notre laboratoire,

Coquelet et al. [105].
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Figure 1I-2 Alpha en fonction de la température réduite

Expression dea(T)

Auteur

&)

Redlich, Kwong (1949). [87]

L+mi-T [ m=0480+1574w- 01757

Soave (1972). [88]

1+mi- T, ) m=037464+1542260- 0269927

Peng, Robinson (1976). [90]

1+n1(1-JT_r)+mz(Tfl-1)]2 (Tr=1)
1+ mIn(T,) + m, In(T,)2f (T, > 1)

Harmens, Knapp (1980). [97]

exdml-T")

Heyen (1980). [95]

1+ m(1—ﬁ)— P@-T,)07-T, )]2

Mathias (1983). [106]

Lemb- T Jemb-yT ) emf- T

Mathias, Copeman (1983). [10]

1+m1-T,)+n(T* -1

Soave (1984) [108]

b+ mfi- T )+ m@-T, o7 -T)f

Stryjek, Verra (1986) [109]

e m(-T,)+mi- T | |

Melhelm et al. (1989) [110]

exdm (L-T,)] [“ m{L-T. f + ”‘3(1‘ﬁﬂ2

Coquelet et al. (2004) [104]

Tableau 1I-3  Modeéles de dépendance en température du terme atttf d’'une équation d’état cubique.
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[I-3.4 Extension aux mélanges

Les équations d’état pour les corps purs peuventaipliquées a des mélanges en
considérant I'influence mutuelle des différents poges sur les parameétres des équations
d’état et ce en utilisant des ‘regles de mélandespremiére forme de régles de mélanges est
celle de van der Waals désignée pha ‘Regle de Mélange Classigueelle donne les

expressions suivantes pour les parametres de i@pelsd’attraction de mélange:

a:Zinxjaﬂ ; (1-12)
b:Zinijij (11-13)

Ou, a; et by représentent les parametres d'interaction correfpt a deux especes
différentes ( # j). Ces parametres sont exprimés en fonction desmgdres d’attraction et de
covolume des corps pur®tj (désignés paa, et b, ), équations II-14 et II-15. Ces équations,
ainsi que les équations II-12 et 1I-13, découlemt’dquation d’état du Viriel et de la théorie
de la mécanique statistique [15, 84], ou I'on axgril'’énergie potentielle intermoléculaire
entre deux molécules différentes en fonction dearpatres d’interaction (d’énergie et de

distance), proportionnelle aux parameétaest b.

a, = [aa [-k) (11-14)
b; :%(bi +b, )(1_|ij) (II-15)

ki etl; sont appeléParametres d’interaction binair@justables aux données expérimentales
(données d'équilibre ELV pous; et de densité podg). Le parametrek; tient compte des

différentes interactions entre composeés. Le parahétst généralement pose égal a zéro.
Ce type de regles de mélanges a été utilisé avecésuavec des mélanges
d’hydrogéne et de certains gaz inorganiques (@, ...etc.) [84]. Cependant, elles restent

séverement limitées au cas de mélanges relativgmeermion idéaux.

Plusieurs autres régles de mélanges ont été prepagterieurement [84,92], nous

citons par exemple celle de Panagiotopoulos et REId] qui ont introduit un second
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coefficient d’interaction dans I'expression dg afin de tenir compte de la dissymétrie entre

les molécules (différence de polarité et de tgill€stte regle de mélange sera ultérieurement

utilisée dans nos calculs.
& =4/&4a, [1_ kj + (kij -k )Xi ] (1-16)

D’autres régles de mélanges de types Energie dbsGilexcés — équations d’état
(G™-EO9 ont été développées afin de mieux tenir compte rim idéalités [84, 92 Ces
regles reposent sur le lien existant entre les teapsad’état et I'enthalpie libre d’exces. I
s’agit d’exprimer I'enthalpie libre d’exces du miédge en fonction des coefficients de fugacité
des corps purs du mélange et du coefficient decfté@galu mélange, puis de calculer cet
enthalpie libre d’excés a une pression de référeloomée (infinie ou nulle), en choisissant
une équation d’état pour les coefficients de fugactette démarche nous conduit entre autre
aux modeles proposés par Huron et Vidal, 1979 [1&R]eur extension MHV1 [113] et
MHV2 [114] ainsi qu’a ceux proposés par Wong etdbamn 1992 [115].

La formulation des régles de mélanges de type kg¢héibre d’excés — équation

d'état est donnée en Annexe 1.

[I-4 Calcul des fugacités

Pour caractériser le comportement d'un systéeme é@quar rapport a un état de
référence, Lewis introduisit le concept de fugacité@ fugacité exprime la tendance a
I’échappement d’un constituanvers la phase vapeur.

Pour un corps pur, la fugacité | joue le rdle que jouait la pression pour un gadgit par
rapport aux variations isothermes de I'enthaleeli

La définition mathématique de la fugacité est:

f(T,P) = Pexp(g(T' P) |;$+(T'P)) =Py (11-17)

Ou; g’ (T,P) est I'énergie de Gibbs molaire du gaz parfait.
Pour un mélange, la fugacité d’'un constituaff ) est définie par:

g,(T.P.X)-g (T,P,x)| _
RT }_KPW

f; (T, P, X) = % Pexp{ (11-18)
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Chapitre 1I: Modeéle thermodynamiques pour le calcdes équilibres entre phases

ou, ﬁi et E:d sont les énergies de Gibbs molaires partiellete(iels chimiques) des corps

i, respectivement en mélange réel et idéal.

[1-4.1 Corps pur

On utilise les relations suivantes, obtenue apaetia relationdg = RTdIn f = vdP:

P
RTIng= j(v—gde (Pour une équation explicite en variableP) (11-19)
0
1 ¢(RT . : - .
In¢=ﬁj(——dev—an+Z—l (Pour une équation explicite en variabl€s v)
A
(11-20)

Ou wzé est lecoefficient de fugacitéet Z = % est lefacteur de compressibilité

Ces relations permettent le calcul des fugacit@&ssgusoit pour la phase vapeur ou liquide, a
condition de connaitre les relations(T, P) ou P (T, V), c'est-a-dire les équations d’état
volumétriques du corps pur explicite en volume pyression.

Si pour la phase liquide on ne considere pas unat@q d'état, la fugacité sera calculée par:

L — sat sat 1 .
fL(T,P) = P (T).(T,P U»@ﬂﬁ?Jmé‘ (1-21)

sat

Le terme en exponentiel est app€l@rection de Poyntinga pression modérée (< 1 MPa) il
est voisin de l'unité.
L’application de I'équation d’état généraliseée (d1ll) a I'équation I[I-20, conduit a

I'expression deg :

Z A Z+D
In(@) =In + In -In({Z)+(Z -1 11-22
@=in( 525 g 22 )-n@)+(z-) (1-22)
ou;
A=a Pz; B:bi; C:ci; D:di (11-23)
(RT) RT RT RT
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[1-4.2 Mélanges

Pour les mélanges, une des équations suivantegamtede la définition de I'enthalpie
libre molaire partielle, est utilisée:

P pa—
RTIng :J' Vi —%]dP (Equation d’état explicite en T et P) (11-24)
0
Ing -1 RT_ n o dv-InZ (Equation d’'état explicite en T et v) -2B)
RT:| v on, TV
f
Oug=——
“ P

L’évaluation de l'intégrale de I'’équation 11-25, exwI'utilisation de I'équation 1I-11, conduit a
I'expression suivante:

C{n[z+cj_c—D}

_ infz - . Bi _A+A (z+C) A | '[\Z+D) Z+C

In(@) =-In(z -B)+(z-1)+ =5 c—D'”(Z+Dj+(c—D)2 +D{C_D-'“(Z+Cj}
'lz+C Z+D

(11-26)

(8], (B, ()
ani TV.Ni4 (RT) ani TV RT ani T.V.njs, RT

(11-27)

Les équations II-27 correspondent aux dérivéesatlag des parameétres b, c, dpar

rapport aux nombres de moles. Ces dérivées santléab a partir des expressions des régles
de mélanges adoptées.
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[1-5 Les modéles de coefficients d’'activité

Ces modeéles sont élaborés afin de tenir compteaesiéalités des mélanges liquides

par l'intermédiaire du coefficient d’activije. L'énergie de Gibbs molaire d’exces d’'un

mélange réel est définie par:

g(T,P,x) = g" (T,P,5)+RTixi Iny; (T,P,X) (11-28)

i=1

Ou la quantité
N

g%(T,P,X) =RTY % Iny,(T,P,x) (11-29)
i=1

correspond a I'énergie de Gibbs molaire d’excémélange.

Difféerents modeéles proposent diverses représentatie I'énergie d'exces de Gibbs en
fonction de la concentration a température constpatir des mélanges liquides non idéaux.
Ces modeles ont tous besoin d'un certain nombreot@ées expérimentales permettant

d’ajuster leur parametres.

[I-5.1 Modéles de Van Laar et de Margules

Les modéles de Van Laar et de Margules permettndrire les systemes binaires ;
une équation de la fonction d'excés molaire de §ibbt proposée a l'aide de deux
paramétres A 12 et A 21 fonctions de la tempéraetreobtenus a partir de données

expérimentales.

Expression dey® Expression dén y;
Modéle de Van Laar =T AlAle;;l:lxz A [ Aix; T
X, + X il A v 2 A v
271 T A2172 ] A%+ A X
Modeéle de Margule@® ordre) | RTxx,(A,% +Ay%,) |Aj +2(Aji - A )xi|x,-2

Tableau lI-4  Modeles de Van Laar et de Margules
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Ces modeles sont limités en général aux systenmedrds et il vaut mieux utiliser le

modeéle de Van Laar.

Des modeles plus récents tels que ceux décritprésgWilson, NRTL, UNIQUAC)
sont plus souvent employés, plus précis et sudagiaptent aux mélanges multicomposants

en n'exigeant que des paramétres relatifs auxrsgst®inaires.

[1-5.2 Modéle de Wilson

Le modéle semi-théorique de Wilson [116], fondélswoncept de composition locale,
s'applique correctement aux meélanges s'écartantbep de l'idéalité. Le modele de Wilson
n'exige que deux parametres ajustables par syshinagre; I'énergie de Gibbs molaire

d'excés est donnée par :

S&T :—Z X In{Z/\ij XJ} (11-30)

Avec;
Vlj A = A

Ny =—-exp- 2T (11-31)
Vi

et A, =1 O

A; —A;est un terme d'énergie déterminé empiriquementeretpremiére approximation,

indépendant de la température.

L’expression du coefficient d’activité est donnée:p

n n /\ .
Iny, :1—In{2xj/\ij}—z nx"—"' (1-32)
= - in/\kj
j=1
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11-5.3 Le modéle NRTL

Ce modéle repose sur I'expression de I'énergiernetedu meélange en fonction du

concept de compositions locales [117]. Le coeffitidactivité s’exprime par:

ZciiGjin G. X. ( zcjiniXk
In(y;) = D R L R
szin zsziXkL ! ZGkiXk

j k k

(11-33)

Avec;

ji ii

Ci=—= G =BExp-a; == r. =0
RT RT

[1-5.4 Le modele UNIQUAC

Ce modéle est basé sur le principe des composiaases [118, 119], les interactions
entre chaque constituant dépendent de deux paesnetie paramétre de rayon et le
parametre de surfacg des molécules. L’expression du coefficient d’dttiest décomposée

en un terme combinatoire et un terme résiduel:

In(}/l) - In(}/l )Combinatoie + |n(V. )Résiduel (”_34)
\ oo o, 9

ou:  In(y)emmede = B4y Zg n| 2+ — ATy 11-35
a:In(y,) ()J S (mj | Xi;x,, (11-35)

avec; 0, = AR = ;= —qi)g_(fi -1

@ =
Zj:quj Zj:xjrj

Et,z=10

ri etq sont respectivement des parametres de volumeseirtiee de I'espede
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[I-6 Les différentes approches pour le calcul des équblies entre phases

Il existe principalement deux types d’approchesrpoodéliser les équilibres entre
phases/)'approche symétrique dite @-@ et I'approche dissymétrique dite y-@. L'une ou
I'autre de ces deux approches peuvent étre chaisles, la nature des constituants présents,
ainsi que les conditions de pression et de temp@&aiour les hautes pressions et au
voisinage des points critiques, I'approcipep donne de meilleurs résultats. Aux basses
pressions et pour des solutions fortement nonedé#hpproche-@ est, généralement, mieux
adaptée [83, 84].

[1-6.1 L'approche symétrique

L’approche symétrique utilise une équation d'étaurpchacune des phases du
systeme. L'équilibre entre les phases liquide peva se traduit par:

v.q' (T,P,y).P=x.¢(T,P,x).P (11-36)
Ou il revient a calculer les coefficients de fug@@n phase vapeur et liquide a partir d’'une

équation d’état.

[1-6.2 L'approche dissymétrique

Cette approche utilise une équation d’état poupHase vapeur et un modele de

coefficient d’activité pour la phase liquide. L’égion de I'équilibre s’écrit donc:

@ (TP y)Y,P = y(T,P,x)% £ (T, P, ) (11-37)
ou nous avons exprimé la fugacité dans la phas&kpar:
(P T x) =/ (T Px)x (T, P.x) (11-38)

Avec f™ est la fugacité du corps pircalculée dans les mémes conditions que le mélange

(T, P du mélange et a I'état liquide) par I'équatsuivante:

(1 (7,P) = P, RSat)ex{wL (PR—TF?S“)j (11-39)
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v-est le volume molaire du corps pux saturation, supposé indépendant de la presSaite

hypothése est raisonnable lorsque la températuréa dmlution est bien inférieure a la

température critique du solvant.

Cependant, dans le cas de mélanges dits non sinqaleke corps pur ne peut se
trouver physiquement dans le méme état liquide lguemélange (cas des mélanges gaz
liquides a forte dilution), la fugacité du cons#itui peut se calculer en utilisant la loi de
Henry. Ainsi, pour les solutés du mélange on exprimdugacités erronvention asymétrique

par:

FE(P.T, %) = X H, (T)ex T(\?‘” / RT)dP (11-40)

=3

Ou la constante de Henk; est définie (a I'état de dilution infinies, —  Opar la relation:

H,,m=im i AT (I1-41)

(j désignant le solvant en forte concentration).

y;, est le coefficient d'activité du constituamt définit en convention asymétrique
(¥ - 1lorsque x, — 0, il correspond au rapport entre le coefficienadtivité dei a

concentratiorx; (y; ) par le coefficient d’activité de ce constituardiution infinie ();") [15,

83]. Le terme en exponentiel tient compte de ltedke la pression.

Pour des concentrations faibles (<0.03), le coefficd’activité -~ est de I'ordre de 1.

Dans ce cas, et en considérant que le volume ragdaitiel a dilution infinie est indépendant
de la pression (cette hypothése est raisonnabla smpérature de la solution est bien
inférieure a la température critique du solvanéquation 11-40 se réduit a I'équation dite de

Krichevsky-Kasarnovsk0] :

f)_ Vi i
In(;]—ln(Hi’j) + P (1I-42)

AvecPR, =P -P, ou,P; est la pression partielle du solutéR? est la pression de vapeur du

solvant.
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Dans certains cas de mélanges a des températules ptessions spécifiques, on est
en présence d’'un équilibre liquide — liquide — wapg@résence de deux phases liquides, L

L, et une phase vapeur). Nous pouvons égalementexpiequilibre entre ces phases par:

O @'y P=1f "yt = fx2y? (Approche dissymétrique si un modéle de solugésh
utilisé pour le calcul des coefficients d’activité)

O@g'yP=x"¢g P=x>¢?P (Approche symétrique)

Les méthodes de calcul des équilibres « liquideapeur » et « liquide — liquide —
vapeur », a savoir, le calcul des points de bulldesrosée et le calcul de distribution des

constituants dans les phases en présence, sexahbpigées dans le prochain chapitre.
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Chapitre lll : Méthodes de calcul des équilibres entre phases

Le calcul thermodynamique de I'équilibre entre msasmplique la résolution
simultanée du systeme d’équations (1I-5). Pour ystesne aN composés etz phases, ces
équations forment un set &dg(7z1) équations non linéaires en fonction des variabkest
les propriétés de chaque phase: La pred3jda températurd, et la composition de chaque
phase; c'est-a-direti(N.-1) + 2) variables. Selon la régle des phases G2 -1+ N.)
des variables doivent étre fixés afin de pouvapteire le systéme. Pour le cas d’'un équilibre
liquide — vapeur (ELV)N. variables doivent étre fixés, alors que pour umléxge liquide —

liquide — vapeur (ELLV)N; — 1 variables suffisent.

Le bilan des équations d’équilibre thermodynamigqeprésenté par le systéme
d’équations [I-5 n’est pas toujours suffisant peésoudre un probleme donné. Pour les
problemes consistant a déterminer la compositiotdeEune des phases (inconnues) pour
une température, une pression et une compositiobat données, il est nécessaire de
considérer le bilan de matiére sur chacun des itoasts du systéeme en équilibre, en plus du
bilan thermodynamique, car le nombre de variablesde cas la est supérieur aux nombres
d’équations. Ce type de calcul est appelé calcuFldsh isotherme. De plus, a cause de la
complexité des modéles thermodynamiques utilisésdwisant a des systemes d’équations
fortement non linéaires, la résolution des bilaesndhtiere et d’équilibre peut donner des
solutions multiples ne correspondant pas au mininglobal de I'énergie libre de Gibbs.
Dans ce cas, d’autres techniques, telle que, yapale stabilité des phases et la minimisation
globale directe de I'énergie libre de Gibbs, doivétne utilisées pour contourner ce probléeme
et aboutir a la solution réelle. D’autres consitléres d’ordre numériques doivent aussi étre
pris en compte, particulierement, pour les caladds équilibres au voisinage des points
critiques ou la convergence est généralement &t let ou la solution peut étre triviale
[120].
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[lI-1 Mise en équation

Nous ne considérons ici que les équilibres entsgh utilisant une équation d’état
pour toutes les phases. Considérons un systemg Gonstituants ett phases. Le bilan
thermodynamique est exprimé par I'égalité des filgace chaque constituant dans toutes les
phases:

fl=f*=..=1" (1n-1)

En terme de coefficients de fugacité, I'équationllidevient

af =c’g =.=c'¢ (-2)

Le bilan de matiere sur chacun des constituankpsiae
z =Y 6,c/ (11-3)
j=1

Le bilan de matiére globale est le suivant:

2.6,=1 (111-4)

par:

K. :—'.:ﬂj (111-5)

Our désigne une phase de référence.

Cette constante exprime I'équilibre en terme dé&ibigion des constituants entre deux
phases. Nous verrons plus loin que l'introducti@ncgtte constante dans les équations de
bilans est utile en permettant de réduire le nordlguations a résoudre.

Comme cela a été mentionné auparavant, le calégjudibre entre phases consiste a
résoudre simultanément les équations d’équilibeentiodynamique associées aux équations

de bilan de matiére. Le calcul est donc itérat$edon la complexité du systéme, il nécessite
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des techniques de calcul adéquat. Les principaoklgmes rencontrés sont la convergence
lente du calcul et la divergence du probléme ves solution fausse ou vers une solution
triviale [119]. Les raisons sont principalemennitialisation des variables et la non idéalité
du systeme (les systemes se comportant comme si&snggs idéaux convergent rapidement
et facilement méme si l'initialisation est impréis

Deux classes de méthodes de calcul sont utiliséas lp résolution des problemes
d’équilibre entre phases: - la méthode de résalud® bilans et - la méthode de minimisation
de I'énergie de Gibbs ou méthodes de seconde friige 121, 122]. La premiere méthode se
divise en deux méthodes également: les méthodesulaigitution directe et la méthode de
Newton-Raphson. Elles sont décrites dans la pastiearnant le calcul du point de bulle et de
rosé et du flash liquide — vapeur ou multiphasiqueedeuxieme méthode est étudiée dans la

partie traitant les équilibres multiphasiques.

[1I-2 Calcul des équilibres liquide — vapeur

Le calcul des équilibres liquide — vapeur fait proalement appel a lI'une des
méthodes suivantes [123, 124, 83]:
- Calcul du point de bulle
- Calcul du point de rosée

- Calcul du Flash « liquide — vapeur ».

[11-2.1 Calcul du point de bulle

Le probléme de calcul de point de bulle est trggmmédu pour I'étude des systemes
binaires ou multiconstituants se trouvant en éw@dudlibre « liquide — vapeur ». Le calcul
consiste a déterminer pour un mélange, ayant umpasition de phase liquide spécifiée, la
température (Température de bulle), ou la pres@yassion de bulle) d’apparition de la
premiere bulle de vapeur et la composition corredpate de la phase vapeur en équilibre. La
composition de la phase liquide est identique B @bl mélange considéré. La technique de
calcul consiste a résoudre simultanément les énsat’équilibre thermodynamique. Dans le

cas d'un équilibre « liquide — vapeur », ces équistideviennent:
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kv=Y_4 (11-6)

L’algorithme de calcul de la pression de bulle lpaméthode de substitution successive est
donné par le schéma de la figure IlI-1.

La pression est initialisée en considérant la pligaale comme idéale et le gaz parfait :

Py =x P (11-7)
P=P= z x P (111-8)

La constante d’équilibre est initialisée, par exEmpar la relation de Wilson [123, 83]:
P.. Te;
LnK) = Ln%+5,373(1+w,)(1—%] (11-9)

Les fractions molaires sont normalisées a chagsayfdelles sont calculées. Dans ce cas:

Le calcul de la température de bulle est approxireatent le méme que le calcul de la
pression de bulle. La température initiale doiteééterminée par une méthode
d’approximations successives jusqu’a satisfacttiatjuation 111-8.
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SpécifierT, x=Z; (i =1,...,N)

'

Initialisation de la pression de bulg

'

Initialisation deK; (i = 1,...,N,)

'

Calcul dey;: y, = K; x et normalisation

'

Calcul de fiL (T,P,x)

'

Calcul de f." (T, P, y)

'

A 4

A 4

L
Calculdey, =Y, f'—v et normalisation

Non

Non Oui

P= PZ yi' Fin du calcul

Figure 1lI-1. Algorithme de calcul de pression de bulle pour un EV
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[1I-2.2 Calcul du point de rosée

Le calcul consiste a déterminer pour un mélangentayne composition de phase
vapeur spécifiée, la température (Température dejpsu la pression (Pression de rosée)
d’apparition de la premiére goutte de liquide etdemposition correspondante de la phase
liquide en équilibre. La technique de calcul estmi@&me que celle du point de bulle
(substitutions successives). La figure llI-2 représ l'algorithme de calcul de pression de

rosée.

L’initialisation est obtenue par I'équation d’éghile en mélange idéal, elle s’exprime par:

p-_ 1 (11-10)

Yi
Z P sat

Un programme de calcul de la température de rosée @tre élaboré d’'une facon
similaire a celui de la figure 1lI-2. La tempéragu’initialisation de I'algorithme est obtenue

également par approximations successives jusqti&adion de I'équation I11-10.

[11-2.3 Calcul du flash « liquide —vapeur »

Le flash est I'opération unitaire qui permet ddis&s un équilibre thermodynamique a
température et pression données. La résolutioredgpe de probléme consiste a déterminer,
a partir de la température, de la pression et deotaposition globale du mélange, les
compositions des phases liquide et vapeur coexestan

Le formalisme du probléme du flash « liquide — vapeest le suivant [125]:
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SpécifierT, y=Z; (i = 1,...,N,)

'

Initialisation de la pression de rosée

'

Initialisation de<K; (i = 1,...,N)

'

Calcul dex;: X =Y/ K; et normalisation

'

Calcul de fiV (T, P,X)

!

Calcul de fi" (T,P,x)

'

L

Calcul deXi' =X ;V et normalisation

A\ 4

A 4

Non

Oui

P Fin du calcul

Figure 11l-2. Algorithme de calcul de pression de rosée pour unlE/
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- les équations de bilans

bilan de matiere z = Sy, + - L)X, (In-112)
équilibre thermodynamiquey, =K x. (n-12)
- L’équation de fermeture

Elle découle de la combinaison des conditionsodensabilité des fractions molaires

Dy -x)=0 (I11-13)
En combinant l11-11 et l11-12 dans 111-13, nous ehbns:

_¥ z(KkY-1)
E(B) = Zl‘,m(m =0 (I1-14)

Le probléme du flash « liquide — vapeur » se baséasrésolution de I'équation IlI-14.

Les fractions molaires sont exprimées en fonctieikd et 4 de la maniére suivante:

Zi

X :W (111-15)

K'z

y. = Ak ) (111-16)

La résolution de I'équation 1ll-14 peut se faireeada méthode de Newton ou toute
autre meéthode de résolution d’équations non lieéailLes contraintes suivantes sont
appliquées sur la variablg [124]:

Nc
(z Kizij—1< 0, alors, on posg=0; x =z
i=1

Nc
1—(;%] >0, alors,on posgf =1 y =z

i
L’algorithme de résolution du flash « liquide — eap » peut étre construit comme le
montre la figure II-3.
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SpécifierT,Petz (i=1,...,Ny)

'

Initialisation desK,” (i = 1,...,No)

v

Initialisation de 8

v

Résoudre I'équation 111-14 poyB

A 4

\ 4
Calcul dex;: éq. lllI-15 et normalisation

Calcul dey;: éq. 1llI-16 et normalisation

'

Calcul de f," (T, P, x)

Calcul fiv (T, P,X)

Non Oui
Fin du calcul
f-L
\ \% i
K" =K, v
i
L

Figure 11I-3. Algorithme de calcul du flash isotherme pour I'équiibre « liquide — vapeur »

[11-3 Méthode du flash multiphasique pour les équilibred.-L-V

Le formalisme du flash multiphasique est basé aumEthode de Rachford-Rice
dérivée des équations de bilans [126]. Considdemngquations de bilans [lI-2 a IlI-5. Si

nous choisissons la phase 1 comme phase de ré&éren@ppliquons les équations de
fermeture suivantes :
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ic‘,(c.l—c.j)=0 pour les phasgs= 2, ..., 7

i=1

Nous obtiendrons le systeme d’équations suivargsaudre pour les variabl@s:

e
E(ej)zz — . =0 (1-17)
i=1 1+ Z(w —1JHI

Les fractions molaires sont données par:

cl = ' cpourj=2,..,71; (111-18)

3
501
1+§(Ki‘_1}6"

La méthode du flash multiphasique consiste a résdedsystéme d’équations 111-17 pour les

CIl

pour la phase de référence 1. (111-19)

variablesg, (=2, ..., n).

Ce systeme est résolu par la méthode de Newtons®aphAu cours des itérations, la

methode de relaxation est appliquée aux variablgsermettant de satisfaire la contrainte

suivante, résultant du bilan de matiére globale:
L1
1+2 F_l g >0 (111-20)

Comme l'initialisation des constantes d’équilibrésst pas toujours disponible, la méthode
du plan tangent développée par Michelsen [1190igissée pour 'analyse de la stabilité des

phases et pour avoir une meilleure initialisatiercds dernieres.

Notre stratégie de résolution appliquée aux l'éques « liquide — liquide — vapeur » est

décrite par I'algorithme montré en figure I11-4.
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SpécifierT,PetZ (i=1,...,No)

'

> Nombre de phases = 1 (L ou V)

Choix de l'autre phase

pour le test de stabilité

Stabilité de

Stable la phase Instable
(plan v
tangent Nombre de Phases = 2: L +
Flash « Liquide — vapeur »
|

Stable Stabilité de
la phase la
plus dense

o Instable
Flash « Liquide — vapeur

Utilisation des Kij de I'étape de précédente,

Nombre de phases = 3 (LLV),

Initialisation des constantes d’équilibre de |a

phase ajoutée

'

Initialisation desé’j

v

Résolution du systéeme IlI-17

A

Non
Oui
\ 4

v v )
Fin du calcul R )
—_ I
IN AU calCu Ki _Ki f_v

i

Figure 1l1-4. Algorithme de calcul du flash « liquide — liquide ~vapeur »
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Chapitre IV : Généralités sur les Méthodes expérimentales pola

mesure des équilibres entre phases

V-1 Introduction

La détermination complete d’un équilibre, impligaeconnaissance de la température,
de la pression et de la composition de chacuneptieses. Dans le cas d'un équilibre
diphasique « liquide-vapeur » a basse pression (P MPa), la mesure de trois de ces
variables P, T, xouP, T, y) est généralement suffisante pour la détermindtiéorique de la
quatrieme variable. Cependant, dans le cas desdguessions (P > 1 MPa), il est
souhaitable de mesurer les quatre grandeurs afwonl’ des résultats permettant une
meilleure modélisation des données.

Il existe difféerentes méthodes expérimentales pgame I'obtention d’informations
sur le comportement des phases des mélanges desfliii22, 127]. Le choix d’'une méthode
dépend principalement des propriétés physiqueystérae a étudier ainsi que des conditions
de température et de pression. Pour toutes cesodeithla tache la plus difficile est la
détermination de la composition des phases enmrés®e nombreuses méthodes utilisent la
technique de chromatographie pour I'analyse desgsha&n équilibre, mais il existe aussi
d’autres techniques tels que : la spectrométriendsse, les techniques de mesure de masse
volumique et de I'indice de réfraction.

Dans ce qui suit nous passerons en revue les afiti®&s méthodes de mesures avec
guelques appareillages associés, puis nous fermmslescription de la technique de mesure
analytique par Chromatographie en Phase Gaz@8)(

V-2 La méthode synthétique

Le principe de cette méthode réside dans la prépard’'un mélange de composition
donnée [126, 128]. Les composés purs sont intrediun aprés l'autre. Les conditions
d’équilibre sont déterminées par un calcul reposantes bilans de conservation de la masse

et du volume et donc sur la connaissance des ¢omslP,V,T et des quantités de matiére
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introduites. Cette méthode repose sur des hypathséseplificatrices qui réduisent son
domaine d’application aux faibles pressions. Le @nde moles de chacun d’eux est
déterminé soit par pesées, soit par la mesure whdmpression. La méthode d’introduction
par pesée est plus précise mais nécessite quéuke cééquilibre soit assez légere devant le
poids du corps pur a introduire. Elle nécessitdeigant de laborieuses manipulations car il
faut dégazer toutes les connections a la celluamtashaque chargement. Le chargement par
la méthode de mesure pression — volume est plyslesimais nécessite la connaissance des

propriétésPVT des corps purs.

IV-2.1 Mesure de pression totale

Ces méthodes permettent de déterminer les compusities phases liquide et vapeur
ainsi que les masses volumiques a saturation d’élange a composition globale connue
uniguement a partir de mesures de pression et meém@ture et & I'aide d’un modéle
thermodynamique pour le traitement, capable deésgmter correctement I'équilibre entre
phases et le volume molaire de chacune des phasgwincipe est décrit par Legret et al.
[129].

IV-2.2 Mesure directe des points de bulles ou de rosée

Le mélange de composition connue est contenu daascellule a volume fixe ou
variable. A volume fixe, la température est modifedin de faire passer le mélange soit a son
point de bulle soit a son point de rosée. A tentpéeafixe, on obtient le méme effet en
variant le volume (Cellule a volume variable). €aterniere technique est décrite par Lesavre
et al. [130] et Fontalba et al. [131], le schémaidiecipe est montré par la figure IV-1.
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&

N

)
‘_\

1: Cellule d'équilibre; 2: Systéme de mesure deokitpn du piston; 3: Systéeme de mesure de laipasit
de l'interface gaz-liquide; 4: Réserve de fluidepdessurisation; 5: Manometre; 6: Pompe hydraul&ue
haute pression; 7: Bain de régulation de tempéraui®olénoide; 9: Liaison rotative de pompe a yide

Vi: Vanne d’arrét.

Figure IV-1. Méthode synthétique, schéma de principe de la tecliue a volume variable

V-3 La méthode analytique

Les appareils qui en découlent font appel a detsanalytiques et éventuellement a

des systemes de prélevements d’échantillons [122].
Les méthodes analytiques nous permettent:

- la mesure de la pression totale

- la détermination directe des compositionsplesses en présence.
La détermination de la composition des phases ésepce peut se faire par plusieurs
techniques. L'une des techniques les plus utiliséeta chromatographie en phase gazeuse.
On distingue les méthodes « statique-analytiqueleseméthodes « dynamique-analytique ».

IV-3.1 Méthodes dynamiques

Dans ces méthodes, le mélange a étudier est intrewcontinu a pression constante
dans une enceinte thermostatée ou se produit sh fiquide — vapeur dont le niveau de
I'interface est maintenu a hauteur constante p#aeton controlée des deux phases. Les
phases sont ensuite récupérées en vue de I'anélpsschéma d’'un appareil a recirculation

forcée des phases est présenté par la figure I€e.type de méthodes conduit a des
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appareillages relativement simples [122]. Ces nu#hosont aussi appelées : méthodes en

circuit ouvert.

Il existe aussi des méthodes dites a circuit feoméa recirculation de phases, ou
encore les méthodes quasi-statiques, figure IVahsxe cas, des problemes de condensation
partielle sur le circuit de recirculation de la eap ou de vaporisation sur le circuit de
recirculation de la phase liquide peuvent surgicaase de la difficulté de régulation en

température des lignes.

B

AT AP AL prss
R
QHC m

e

______________________________

Figure IV-2. Schéma d’'un appareillage avec circuit ouvert [132]

AT: Enceinte thermostatée ; B1: Lit fluidisé thertiadé ; B2: Bain d’eau; BF: Débitmeétre a bulles de sa@HC:
Echangeur de chaleur en cuivre; CV: Vanne de cant®C: Cellule de dégazage; EHC: Echangeur de ch@eartz); EV:
Electrovanne; F: Débitmétre; M: Manometre a tub@&daerdon; NVi: Vanne a pointeau; PCi: Cellule de pressation;
PCC: Echangeur de refroidissement primaire; PD: Affic de pression électronique; PRi: Régulateurs elssion; PT:
Capteur de pression; QHC: Echangeur de chaleur q@Z: Echangeur de chaleur métal-quartz; S: Sépara$C:
Vanne d’arrét; SCC: Echangeur refroidisseur secoadaaier inoxydable); SS: Systéme d'échantillonpag®iege de

poudre; TR: Régulateur de température; VB: Soufflet¥iton; Vi: Vannes d’arrét; VP: Pompe a vide
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Bouclg de v Boucle dg
recircfilation de la Cellul recirculatjon de la
phase|liquide d't;qllllitltibre phase vageur
Phase
liquide
A
— - v
— p
7 S/
- _
Pompe Pompe

Figure IV-3. Schéma de principe d'un appareillage permettant unenesure ELV au moyen d’une méthode

dynamique avec recirculation des phases.

IV-3.2 Méthodes statiques

L’équilibre entres phases est atteint par simpleagn mécanique (cellule fermée), ou
bien en faisant circuler ces phases les unes daraitres (méthode quasi-statique) [133,134].
L’échantillonnage des phases en présence permetalgs®er et de déterminer leurs
compositions. La principale difficulté est de nes geerturber I'équilibre thermodynamique
lors de la prise d’échantillon. Compte tenu de fiortance de la technique d’échantillonnage
plusieurs systémes de prélévements ont étés déésspces dernieres années [122, 132].
Dans notre laboratoire, un systéme de prélévemeuntmimande pneumatiques (ROL'Y),
tres efficace, a été mis en ceuvre afin de répoadrebesoins expérimentaux [135]. Ce
systeme sera décrit dans le chapitre suivant. bémsa de principe de la méthode avec

échantillonnage de deux phases est illustré paguee IV-4.

Mesurede P& T

Echantillonnage

Phase 2 de la phase 2
I > Analyses

Phase 1 Echantillonnage
O de la phase 1

Cellule
d'équilibre

Figure IV-4. Schéma de principe d'un appareillage permettant unenesure ELV au moyen d’une méthode

statique avec échantillonage dans deux phases.
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IV-4 Technique d'analyse par chromatographie en phase gause

IV-4.1 Principe de la CPG

La chromatographie est une méthode d’analyse pbng$itnique, et consiste a séparer
les constituants d’un mélange, par entrainememi@en d’'une phase mobile, le long d’'une
phase stationnaire, grace a la répartition sékeaties solutés entre ces deux phases. En
chromatographie en phase gaze3RG@), la phase mobile est un gaz appgde vecteuou
gaz porteur, la phase stationnaire est généralement solide.gde vecteur doit étre

chimiquement inerte par rapport a la phase statioafl36].

Les différentes parties du chromatographe sonti@tgeds par la figure IV-5. Celui-ci
traite spécialement de sa piéce maitresseltanne dans laquelle est enfermé le substrat qui
va engendrer le processus de migration différdatads éléments du mélange a analyser. Ces
éléments, appelésolutés parcourent la colonne grace a la poussée d’uningaie, intitulé
gaz porteur ou gaz vecteur C'est donc le cceur du chromatographe, puisqus eque se

feront, les séparations recherchées.

) [Délecteur
Seringue
Ihermostats
Injectew //__-L _/\M
Manodétendeur \
S f
I I
@ _Ma)\f— _‘W— Enregistreur

VErs un

-/ débimélre

Manométre

Bouteille de gaz

wecteur ~
Colonne

T— v A— Thermostat de colonnne Intégrateur

Four Ventilateur ou ordinateur

Figure IV-5. Schéma de principe d’un chromatographe
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IV-4.2 Le Four

Le four des chromatographes (ou I'enceinte a teatpér contrélée des colonnes) est
généralement a bain d’air, pourvu de résistancasftantes et d’un systéme de ventilation et

de brassage pour ’homogénéisation de la températur

IV-4.3 L’alimentation en gaz vecteur

Hydrogéne, hélium, azote sont les gaz vecteurplles utilisés pour le transport des

mélanges. lls sont de toute facon prélevés dansbooeeille sous pression contenant du

produit de pureté connue.

IV-4.4 Le systeme d'injection

Le systéme a chambre d’injection pour liquide olutsan est le plus utilisé. La figure
IV-6 décrit son principe essentiel: le gaz vectale,préférence préchauffé, entre dans une
chambre chauffée, obturée par une pastille d’étaste, leseptum, qui assure I'étanchéité.
A l'aide d’'une seringue hypodermique de petite ciipaon pique au travers de la membrane,

de telle maniere que I'extrémité de l'aiguille aeriau-dessous du niveau de l'arrivée du gaz

porteur, puis on pousse le piston pour réalisepdtion.

Introduction
de la seringue

Ecrou & ailettes
pour serrage et
refroidissement

du septumm
Saptum
yayd
P -
ol Chambre de [~
A vaporisation |~
A rd
A Bloc
e chauffé . )
- Capitlaire -
de
Entrée . v
préchauffage -
z taur
gE o ey
; o—
- .~ o

+~—— Raccord de colonne

Figure IV-6. Schéma d'un injecteur de CPG.
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IV-4.5 Les détecteurs

Les détecteurs ont pour réle d’'analyser les efflsisortant de la colonne en terme de
signale électrique enregistrable et constituanthmematogramme. Leur principe se base sur
I'utilisation des propriétés physiques, ou quelqgises chimiques, des solutés. Les détecteurs
dits universels peuvent donner des réponses pour tous les typsslakés qui les traversent:
le catharometre par exemple, ceux apps#isctifsdonnent des réponses que pour une ou
plusieurs familles de produits bien déterminés. S\warrons deux types de détecteurs trés

utilisés en analyse: lelétecteur a conductivité thermique ou catharomeétre (détecteur

universel) et l@létecteur a ionisation de flammedétecteur semi-universel).

IV-4.5.1 Le Catharométre (TCD)

Il est fondé sur une comparaison continue entfeulede chaleur emporté par le gaz
vecteur pur et le flux de chaleur emporté par Ie gecteur chargé des molécules du soluté.
Ces flux de chaleur font varier la valeur des tésises électriques, ou des thermistances,
parcourues par un courant continu a l'intérieur TdCD. La réponse du catharomeétre est
proportionnelle a la concentration du soluté dangalz vecteur qui passe dans le détecteur. La
figure IV-7 schématise un catharometre de modéfels avec des résistances montées en
pont de Wheatstone, celui-ci permet de suivre ld@vmn du courant en fonction de la
variation ohmique consécutive aux variations de p@mature autour des filaments. Un

galvanometre ou un potentiométre enregistreurdesgiturant dans le pont.

I Filament

r /
Gaz vecteur F e v [
z vecteu S R %~ - Ra
de référence RS o i
]
Gaz vecteur en 5 pr—— l____'..__.‘:-.
Sotie de colonne 5" L wicpidocs "'" I R4
]
bloc [ 1
: | \ aliment.
thermoslate l stabilisde

Figure IV-7. Détecteur a conductivité thermique utilisé en CPG
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IV-4.5.2 Le détecteur a ionisation de flamme

C’est un détecteur beaucoup plus sensible quetharcemétre, mais moins universel,
car il ne donne pas de réponse aux COMpOSES INQUEE Ni aux gaz permanents.

Son principe est de brdler, dans une flamme d’hyene, I'effluent apporté par le gaz
vecteur. Il se forme des ions carbonés de chargdiy® qui sous l'effet d’'un champ
électrostatique, sont précipités sur une électoadids créent un courant d’ionisation que I'on
amplifie grace a un électromeétre amplificateur. teinsysteme est simplement représenté par

la figure IV-8.

electrode 3 .j_-:.
coliectrice

lamme

brafeur

hydrogéne

‘ cokonng
E————  gapillaire

Figure IV-8. Détecteur a ionisation de flamme

IV-4.6 La colonne de séparation

La colonne chromatographique est le cceur du systéeméeu ou se produit la
migration différentielle des solutés, conduisanewdr séparation. Le substrat est un produit
solide ou un produit liquide fixé sur un solidetraduit dans le tube intitulé colonne. On
distingue lescolonnes a remplissageconstituées d’une tubulure en verre, acier oueaut
métal (les plus fréquentes sont en acier inoxydaldle dimensions courantes (diamétre
intérieur : 2 & 6 mm ; longueur : 1 a 10 m). EBest remplies d’un lit continu et homogéne
de granulés, soit de prod@itisorbant, soit de produit inactif appeBupport imprégné d’un
film mince d'un liquide lourd, a faible pression dapeur, appelé phase stationnaire. Figure
IV-9.a.
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() (b)

granules de support couche

tube en acier imprégnées de imi i
ouenverre  phase stationnaire de polylmide _ silice fondue

phase stationnaire

Figure 1V-9. Colonne remplie (a) et colonne capillaire (b).

Par ailleurs, on utilise de plus en plus fréequemndescolonnes capillairesen métal,

en verre ou, surtout, en silice fondue. Figure 1¥-9

V-5 Conclusion

Nous avons montré dans ce chapitre un bref apeesunagéthodes expérimentales
utilisées pour I'étude des équilibres entre phaBespratique, I'application de ces méthode
pour la détermination exacte de I'équilibre enthages est parfois tres difficile et demande
beaucoup de temps et d'investissement. La méthatigue analytique, avec la technique de
chromatographie en phase gazeuse pour I'analysadegtée pour étudier les systemes eau —
amines — hydrocarbures. Le prochain chapitre metirévidence cet aspect expérimental en

développant les étapes conduisant aux mesuresldédises.
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Chapitre V : Etude expérimentale des systemes eau — amines —

hydrocarbures.

V-1 Systemes étudiés et domaines de températures etptessions

Les facteurs les plus importants, qui conditionnémt choix de la technique
expérimentale et déterminent le degré de complebagemesures, sont: la nature des produits
constituant le systeme et les conditions de pressei de température dans lesquels les
mesures doivent étre effectuées. Par exemple, éssings au voisinage de la région critique
d’'un mélange, compliquent la détermination des pétfs a I'équilibre du fait des instabilités
qui existent dans cette région. Les mesures debifithude gaz dans les liquides ou
inversement ou bien de solubilité entre deux phéigagles peu miscibles entre elles sont

également difficiles a réaliser vue les faiblextda dissolution qui ont lieu.

Notre travail expérimental consiste en la réalsati’'un certain nombre de mesures
de solubilité d’hydrocarbures dans les solutionseages d’amine et des amines et de I'eau
dans les hydrocarbures. Les mesures sont réalisémssle cadre de projet industriel proposé
par la Gas Processors Association (GPA). Ellesntigecollecter des données d’équilibre
pour I'optimisation de la conception des procédédrditements des GPL avec les amines,
ces données concernent particulierement I'équiléweniveau du décanteur du mélange

hydrocarbure — amine qui se trouve en aval de dddzur (figure 1-4).

La matrice expérimentale des systemes étudiéseéabV-1) montre le domaine de
température et de pression de I'étude. Ces condittorrespondent a des équilibres « liquide
— liquide — vapeur », elles sont fixées par rappodies besoins liés aux procédés en accord
avec notre contractant industriel (GPA). Bien gas conditions soient facilement accessibles
(température et pression pas trop élevés ni trqgdsd, le probleme de mesure des faibles
concentrations est crucial, notamment celui de needas teneurs en eau et en amines des

phases organiques. Tous ces points seront exadanédes paragraphes qui suivent.
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Solvant Concentration en | Température Nombre
Soluté (amine + N : b Pression (MPa)

eal) amine (% massique) (K) de pts

. Ethane DEA 35 283, 293, 298 3.03; 3.79 et 4.2 3
Partie 1

Ethane MDEA 25 et 50 283, 293, 2P83.03; 3.79 et 4.2 6

Partie 2 Propane DEA 35 298, 313, 3830.95; 1.37 et 2.12 3

Propane MDEA 25 et 50 298, 313, 3330.95; 1.37 et 2.12 6

Partie 3 i-butane DEA 35 298, 313, 333 0.35; 0.53 et 0.87 3

i-butane MDEA 25 et 50 298, 313, 3330.35; 0.53 et 0.87 6

Partie 4 n-butane DEA 35 298, 313, 3330.24; 0.35et 0.63 3

n-butane MDEA 25 et 50 298, 313, 3330.24; 0.35 et 0.63 6

Partie 5 n-pentane DEA 35 298, 313, 3830.07; 0.12 et 0.21 3

n-pentane MDEA 25 et 50 298, 313, 333.07; 0.12 et 0.21 6

Partie 6 n-hexane DEA 35 298, 313, 3330.02; 0.04 et 0.08 3

n-hexane MDEA 25 et 50 298, 313, 3330.02; 0.04 et 0.08 6

Partie 7 mix1* DEA 35 298, 313,333 2.11;2.77 et 3.81 3

mix1* MDEA 25 et 50 298, 313, 333 2.11; 2.77 et 3.81 6

. mix2* DEA 35 298, 313, 333 0.62;0.88et 1.35 3
Partie 8

mix2* MDEA 25 et 50 298, 313,333 0.62; 0.88 et 1.35 6

Tableau V-1 Matrice expérimentale pour les systemes eau — amime hydrocarbures

*Composition (mol%): 50% ethane, 30% propane, 2% lbutane, 10% n-butane, 5% n-pentane et 3% n-hexane

+Composition (mol%): 2% ethane, 50% propane, 10% -butane, 23% r-butane, 10% r-pentane et 5% r-hexane

V-2 Présentation de I'appareillages pour la mesure desyuilibres « liquide

V-2.1 Le systéme d’échantillonnage ROLSH

L’échantillonneur injecteur a commande pneumatiqROLS
Armines), voir Figures V-1, et V-2, est fixé surdessus du corps de la cellule d’équilibre. I
est constitué d’'un capillaire de 0,1 mm de diamé@ttérieur, débouchant d’'un c6té dans la
cellule d’équilibre et de l'autre dans une chamtreszersée par le gaz vecteur du circuit
chromatographique. Il permet de prélever, a voloetéa la pression de travail, des
échantillons de tailles ajustées entre 0,01 etqyesl milligrammes et de les envoyer vers le
chromatographe. L'extrémité débouchant dans I'étfi@meur est obturée par une pointe,

solidaire d’'un soufflet métallique, pressurisée garl’air comprimé sous environ 4 bars.

— vapeur » et « liquide — liquide — vapeur »
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Cette faible pression qui s’applique sur la supgfdu soufflet, bien supérieure a celle de la
surface interne du capillaire, est largement saffis pour maintenir la pointe en appui sur le
capillaire. Un systeme de chauffage incorporablesda corps méme de I'échantillonneur
permet une vaporisation instantanée des échartillicquides ou permet déviter la
condensation de I'échantillon vapeur. Ainsi, graceet échantillonneur, nous pouvons étre
certains que I'équilibre thermodynamique ne sesapEturbé dans la cellule d’équilibre, en
effet la taille des échantillons est de I'ordreld& 5 pL comparée au volume des cellules >20

cm’.

QOPOOOP

A\l LA F
oot Tle
@

il B R

Figure V-1 . Schéma du ROLSIM

A: entrée d’air; B: corps; Be: Soufflet; C: capillaire; D:vi s diff érentielle; HR: r ésistance
Chauffante; I1 et 12: entr ée gaz vecteur; N: micro pointeau; O: sortie gaz vec  teur; R: chambre

d’expansion; TR:r égulateur de Temp érature.

Figure V-2 Photo d’un ROLSI™ pneumatique
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V-2.2 Le dispositif expérimental

Le dispositif expérimental utilisé pour réalises lenesures de solubilité en phase
aqueuse est montré en figure V-3. Cet appareibse bur la méthode statique — analytique et
est similaire a celui décrit par Laugier et Riclip87]. Cet appareil sert également a mesurer
la solubilité en phase vapeur ou en phase orgarfgueallongeant la longueur du capillaire
vapeur). Il est donc bien adapté a I'étude desliées « liquide — vapeur » ou « liquide —

liquide — vapeur ».

o

Oe

- |

C: Gaz vecteur EC: Cellule d’équilibre FV: Vanne d’alimentation B : Bain liquide ;PP:
Sonde de PlatineRrC: Réserve de produit IPT: Capteur de pressiorRC: Réserve de
produit 2 ;SM: Contrble de I'échantillonneurST: Cellule avec tube en SaphifC1 et TC2 Presses
thermiques Th: Thermocouple TR: Régulateur de températurgSS Agitation a vitesse

variable ;VP: Pompe a vide.

Figure V-3 . Appareil de mesure avec deux échantillonneurs RC&l ™ fixes.

Deux échantillonneurs ROLB| sont utilisés sur cet appareil. La cellule d'éitpné
doit avoir la forme adaptée & la réception des d&0xSI™. La figure V-4 montre une photo
d’'une cellule & tube saphir avec deux ROMAu dessus de la bride supérieure de la cellule.
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Echantillonneur

vapeur

Echantillonneur
liquide

Cellule

d’équilibre

Figure V-4 . Cellule d’équilibre avec deux échantillonneurs RQSI ™ fixes

L’équilibre est atteint dans une cellule cylindgcomposée d'un tube saphir maintenu
entre deux brides en Hastelloy, elle est d’'un va@udtenviron 28 cri(diamétre intérieur 25
mm) et elle peut opérer jusqu'a des pressions d&Pa8 et entre 223.15 et 473.15 K. La
cellule est immergée dans un bain liquide type URTKRRYOMAT LAUDA qui contrdle et
maintient la température avec une précision dedt 6. Le chargement de la cellule se fait
grace a un systeme de chargement constitué d’'wervas d’alimentation, d'une presse
thermique pour le chargement de liquides (cf. ploocg expérimentale, 8 V-3.4), de vannes et
d’'une pompe a vide pour mettre la cellule sous eident de la charger. Apres établissement
de I'équilibre, favorisé par une agitation intenp@r I'intermédiaire d’'un moteur électrique
faisant tourner un barreau magnétique placé &fiedr de la cellule, des échantillons sont
prélevés afin de réaliser les analyses. Une phapbig du dispositif est représentée en Figure
V-5.
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Figure V-5 Dispositif expérimental pour la mesure des solubiiés

V-2.3 Appareil avec un échantillonneur mobile

Cet appareil comporte un échantillonneur avec yillaae mobile (grace a un moteur
pas a pas) . Il suffit de le déplacer pour attenkdr phase (liquide ou vapeur) que l'on
souhaite échantillonner (figure V-6).

[l SD

C: Capillaire du ROLSM ; DAU: Unité d’acquisition de donnéesDDD: Afficheur de déplacementDT: Capteur de
déplacement EC: Cellule d’équilibre ;FV: Vanne d’alimentation GC: Chromatographe): Organe chauffant;B: Bain
liquide ;LVi: Vannes a pointeauMR: barreau magnétiqu@P: Sonde de PlatineRrC: Réserve de produit 1PN: Azote
pressurisé PT: Capteur de pressiorRC: Réserve de produit 2RS: ROLSI™ ; SD: Organe d’agitation ST: Cellule avec
tube en Saphir TC1 et TC2 Presses thermiquesTh: Thermocouple TR: Régulateur de températurd/; Vannes ;VP:
Pompe a vide YVC: Cellule a volume variable.

Figure V-6 Appareil avec échantillonneur ROLSI ™ mobile
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V-3 Etude des phases aqueuses d’amines

V-3.1 Mesures des différentes variables

V-3.1.1Mesure de la température

Les mesures de température sont réalisées parotelessa résistance de platine
(Pt100) en deux endroits de la cellule, brides sapee et inférieure, correspondant aux
phases liquide et vapeur. Les sondes a résistamgaatine repose sur le principe de la
variation de la résistivité en fonction de la temapdére, phénoméne découvert par Sir H.
DAVY.

Elles sont connectées a une unité d’acquisitionddenées (Agilent HP34970A),
donnant des valeurs proches de la valeur vraie s@edes sont régulierement étalonnées par
rapport a une sonde de platine étalon de trés granéicision TINSLEY type 5187 SA
suivant le protocole EIT 90. La sonde étalon ek-méme étalonnée par le laboratoire
nationale d’essai (LNE, Paris) dans le contextssiieer la tracabilité de la chaine de mesure.

Le résultat de I'étalonnage consiste a détermiaaelation entre la valeur indiquée
par l'instrument a étalonnerT{) et la valeur vraie de linstrument étalof{i). EN
appliguant un modele de régression de moindregsau couple de point${/ Turaie), NOUS
obtenant la relation adéquate. Nous avons choesrejprésentation linéaire de la forme:
T(K)=AT, +B (V-1)

Trois sondes ont été étalonnées donnant des deaffié\ etB exprimés dans le tableau V-2.

A B /K
Sonde Pt100 (chanel 101) | 0.9970 -2.143
Sonde Pt100 (chanel 102) | 0.9981 0.471
Sonde Pt100 (chanel 108) | 0.9986 -0.408

Tableau V-2 Valeurs des parameétres d’étalonnage (éq. V-1)

L'incertitude d’étalonnage peut étre estimée conétaat la dispersion des écarts entre
la température vraie et la température calculée I'gguation (V-1), elle est exprimée
graphiquement, pour I'ensemble des sondes, paguaefV-7. L’incertitude est autour de *
0.02 K pour la sonde 101, + 0.06 K pour la sond2 €ttt 0.1 K pour la sonde 108.
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0.1
X X o
X
X
« 005 % ¢ s
E « 4 F
H 0 2 * i g 4 go g
()
s ) § 10 20, % & % 70 80
- X X X
£ -0.05 - 8 X
X
¥
0.1

Température vraie /K
© Sonde 101 A Sonde 102 x Sonde 108

Figure V-7 . Courbes d’écarts correspondant aux trois sondessdempérature

V-3.1.2Mesure de la pression

La pression est mesurée au moyen de deux captemresision a jauges de contraintes
DRUCK™ (Type TPX 611), un pour des pressions de 0 & @@ bt 'autre de 0 & 6 MPa. Ce
sont des capteurs piezorésistifs. La pressiondagittement sur une membrane de silicium
obtenue par micro-usinage chimique. L'épaisseufadmembrane dépend de la gamme de
pression que l'on souhaite mesurer [138]. Ces deapteurs sont connectés a l'unité
d’acquisition Agilent HP 34970A; ils sont mainterdusempérature constante, supérieure a la
plus haute température des essais, dans une enilé, chauffée a l'aide d’'une cartouche
chauffante, celle-ci est couplée a un régulateuttygpe PID (Régulation Proportionnelle
Intégrale Dérivée [132, 139]). L'étalonnage desxdeapteurs est effectué par le biais d’une
balance a poids mort pour les gammes de pressilamé de 0.3 MPa jusqu’a 6 MPa, et au
moyen d’un dynamometre numérique étalon pour leanges de pressions entre 0 et 0.3
MPa. Des cycles de montées et descentes en pressibméalisés afin de libérer toutes les

contraintes mécaniques du systeme.

Les résultats des étalonnages sont exprimeés gayul® V-8, ou sont représentés les
écarts entre la pression vraie et la pression lgdcWne relation polynomiale de second ordre

est adoptée pour la pression calculée (éq. V-2).

- 88 -



Chapitre V: Etude expérimentale des systemes eamines - hydrocarbure
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® Montée de P (capteur 0-6 MPa) ® Descente de P (Capteur 0-6 MPa)
A Montée de P (Capteur 0-0.6 MPa) A Descente de P (capteur 0-0.6 MPa)
Figure V-8 . Courbes d’écarts correspondant aux deux capteurs
P(MPa) = AxP2 + BxP +C (V-2)

Les constanted, B, C sont données dans le tableau V-3:

A/MPal| B C MPa
Capteur 0-6 MPa | 0.0004 | 0.99400.0018
Capteur 0-0.6 MPa] 0.0000 | 1.0001-0.0131

Tableau V-3 Valeurs des parameétres d’étalonnage (éq. V-2)

D’aprés les courbes de la figure V-8, l'incertitueist estimée a environ + 1 kPa pour

le capteur 6 MPa et a = 0.1 kPa pour celui de (F&M

V-3.1.3Mesure de la composition

La mesure de la composition des phases est efeep@réanalyse chromatographique
en phase gazeuse. Cette étape nécessite les agadsries détecteurs du chromatographe afin
de connaitre leurs réponses vis-a-vis de chacuncdestituants a analyser. Il s’agit de
déterminer la relation entre le nombre de mold&ie du pic du chromatogramme obtenu
pour un composé donné. De plus, I'étalonnage doitase dans les mémes conditions que

I'expérience que I'on doit mener. Ainsi, la gammétalonnage doit couvrir la gamme des
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quantités de matiere des différents constituanési'qun analyse. Cela devient de plus en plus
compliqué lorsqu’il est nécessaire de mesurer demtijés de matiére tres faibles (par
exemple de I'ordre de 1.Fanole).

L’étalonnage en nombres de moles doit donc se fame fois que toutes les conditions
analytiques sont déterminées. Ces dernieres camteiantempérature du four de la colonne,
les types de colonnes a utiliser, les températdeeshauffe des détecteurs, l'intensité du
courant des filaments des TCD, le facteur de s#éigities détecteurs, le débit du gaz vecteur
ainsi que le circuit d’analyse. Avant de présefgsrrésultats des différents étalonnages des

détecteurs, il est donc nécessaire de fixer leditons analytiques.

V-3.2 La partie analytique

V-3.2.1Conditions analytiques

La partie analytique est réalisée a l'aide d’'unoamatographe (VARIAN, model CP-
3800) équipé de deux types de détecteurs, un dddd Tdétecteurs a conductibilité
thermique) et un FID (détecteur a ionisation denftae); ces derniers sont connectés a un

systéme d’acquisition de données piloté par leciegBORWIN'.

Le premier schéma analytique adopté pour les mestiaé le suivant:

Deux colonnes de séparation ont été sélectionngéescolonne Al pour séparer les
amines des composés légers, et une autre colonpeuXséparer I'eau et les hydrocarbures.
Le circuit analytique, situé a l'intérieur du fodu chromatographe, est schématisé par la
figure V-9. L'eau sera détectée par le TCD1 etditmcarbure par le FID qui est en série avec
le TCD1. Une vanne de commutation a quatre voiemstallée afin de rediriger I'amine vers
la voie du TCD2, et ce, apres le passage totalcdeyposeés légers vers la voie du TCDL1.
Etant donné que les amines étudiées ont des tetupsal’ébullition autour de 533 K, nous
avons utilisé une programmation de la températuréodr dans le but d’accélérer I'élution

des amines a travers la colonne A2.
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r| FID

A2

|

[

|j |j

Thermique; O: Four.

Figure V-9 . Circuit analytique de I'appareillage

Al, A2: colonnes analytiques; AG: Gaz auxiliaire
C: Vanne de commutation; FID: Détecteur a
lonisation de Flamme; I: Injecteur; LS:
Echantillonneur liquide; VS: Echantillonneur
Vapeur; TCD1, TCD2: Détecteurs a Conductibilité

Temps de Temps de Temps de
. Type dela | Type dela . retention .
Systéme T four /K colonne A1l colonne a2 |retention Eaul Amine retention HC
mn mn mn
43?:%2(:2(161” PORAPAK Q HAYESEP Ci
- 0, !
C2-25%MDEA 433 4 493 6 r?nnrﬁn)x 3 (2m X 3mm) 1.77 4.6 0.95
(60°/mn’
4333?:?2(13” PORAPAK Q HAYESEP Ci
- 0, !
C2-50%MDEA 433 4 493 6 r?nnrﬁn)x 3 (2m X 3mm) 1.77 4.6 0.95
(60°/mn’
4333 SP?:San PORAPAK Q HAYESEP Ci
-350 : '
C2-35%DEA 433 4 493 6 r;nr:n)x 3 (2m X 3mm) 1.63 4.49 0.95
(60°/mn’
4133'[:?2‘1""” PORAPAK Q| HAYESEP T
C3-25%MDEA L (6cm X3 (1.6m X 2.18 4.65 1.15
413 a 493 mm) 3mm)
(60°/mn’
393;;;?2“” PORAPAK Q| HAYESEP T
C3-50%MDEA L) (6ecm X3 (1.6m X 1.7 4.56 0.89
393 & 493 mm) 3mm)
(50°/mn’
433;3F;re1rr:dan PORAPAK Q) HAYESEP Cj
-350 '
C3-35%DEA 433 3 493 (6ecm X3 (2m X 3mm) 1.63 4.44 2.35
. mm)
(60°/mn

Tableau V-4 Conditions analytiques utilisées lors des manipulains
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Par ailleurs, pour atteindre les meilleures perforoes du FID, les débits d’air et
d’hydrogéne doivent étres optimisés. On trouve dasgableaux V-4 et V-5 les différentes
conditions adoptées pour les mesures concernadelespremiéeres parties (Tableau V-I).

Gaz Hélium  Hydrogéne Air

Débit (ml/mn) 30 30 300

Détecteur TCD 1 TCD 2 FID

Température de chauffe (K) 473 473 573
T filament (K) 543 543

Tableau V-5 Conditions de fonctionnement des détecteurs

La suite de I'étude des phases aqueuses a ét@rggravec un schéma analytique
différent de celui décrit précédemment. En effag simplification a été apportée en adoptant
un circuit analytique avec une seule colonne cadeedirectement au TCD 1, puis en
considérant que le rapport: nombre de moles d’asuneelui de 'eau en phase aqueuse reste
constant, ce qui est une approximation possibldesaquantités d’eau et d’amine vaporisées
sont trop faibles pour modifier la concentration lde phase aqueuse. Cette deuxiéme
hypothése nous évite la quantification d’amine.les, il est possible d’effectuer plusieurs
échantillons avant que I'amine soit séparée sue aglonne. Donc il suffit que la colonne
choisie sépare convenablement I'eau et I'hydrogarbliamine sera évacuée en appliquant
une montée en température du four pour nettoyewolanne. La colonne choisie est une

colonne remplie (PORAPAK Q, Longueur: 2m,externe:1/8", 80/100 mesh).

V-3.2.2Etalonnage du TCD avec I'eau

Une fois les conditions de séparations déterminémss procédons a I'étalonnage des
détecteurs. L’étalonnage consiste a injecter aelingue une quantité connue de produit
(nombre de molekl) puis de I'analyser en enregistrant la réponsdétacteur donnée sous la
forme de surface de pi§)( On obtient donc une relation de tyNe= f(S} c’est la courbe
d’étalonnage. L'étalonnage se fait a températurbiamte et pression atmosphérique dans la
seringue. D’autre part, il est indispensable d@fier I'opération plusieurs fois, pour un
méme volume injecté, afin de réduire la part dersealéatoires. La figure V-10 montre un

exemple de courbe d’étalonnage du TCD avec de.l'eau
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Figure V-10. Courbe d’étalonnage du TCD avec de I'eau

L'ordonnée a l'origine correspond a un écart systfgme obtenu par vaporisation du
volume de liquide contenu dans l'aiguille de lairsgwe. Pour éviter cette erreur, il suffit de

faire un décalage d’ordonnée pour avdi a 0,S= 0.

Pour déterminer le vrai nombre de moles injectéageut utiliser soit des données de masse
volumique soit des corrélations telles que cellmmurouve dans la base de donnée DIPPR
[8], donnée sous la forme:

A

Ty
@+t T )

d=

Ou, A, B et C sont déterminés par ajustement sur des donnéesimentales de masse

volumique.

La courbe d’écart entre le nombre de moles d’ede mdmbre de moles calculé par la

droite d’étalonnage est montrée en figure V-11.
Le calcul de l'incertitude engendrée par cette med¢hcomprend plusieurs sources

d’erreurs. Nous avons tenu compte de l'incertitliéle aux erreurs aléatoires (écart-type de
répétabilité) et des incertitudes liées aux errsystématiques dues au modele de régression
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de la courbe d’étalonnage. La partie V-3.3 (déteatidn des incertitudes) portera sur ce
probléme.

2%

2% - R °
1% - o °
[ ]
= 1% - ° ® .
8 s
Z| O% . T . T : T T :
g OE+00 5E-05 o 1E-04 2E-04 . 2E-04 3EF04
Z -1%
e ]
S 1% .
° [ ]
2% | °
204 | ]
-3%

Nombre de moles d'eau injectés

Figure V-11. Incertitude relative estimée sur I'étalonnage dd'CD au moyen de I'eau

Le résultat d’étalonnage en eau est le suivant :
N,,, =1.29310"*S

et I'incertitude relative moyenne élargie est

=29 —18%
N

eau

V-3.2.3Etalonnage du FID avec les hydrocarbures

Le principe de la méthode est le méme que précédemntependant, comme la
concentration des hydrocarbures dans la phase sej@st tres faible, la méthode d'injection
du produit sera différente car il n’est pas possiblvec une seringue d’injecter les quantités
correspondantes au domaine réel des quantités @éessura technique consistera donc a
diluer I'hydrocarbure dans de I'azote avec des griigns connues. Cela peut étre réalisé par
transfert de matiére par différence de pression.ctmposé minoritaire sera introduit le

premier dans la cellule d’équilibre, auparavanteeti sous vide. On rajoutait ensuite le
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composé majoritaire (I'azote) et par différencepiession en déduit le nombre de moles
introduit, ainsi que la fraction molaire de chagqoenposé. L'azote étant majoritaire, il sera

analysé a la seringue pour avoir un étalonnag@prélire du TCD. Finalement, connaissant

la réponse du TCD en azote, I'étalonnage du FIDréadisé a partir d’analyse de plusieurs

échantillons prélevés a partir de la cellule d’égre. Les figures V-12 et V-13 correspondent

aux courbes d’étalonnage et de I'écart relatifeelemombre de moles calculé et le nombre de
moles réel, du FID avec du propane.
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N = 5.153E-23 S% + 4.466E-15 S

308081 R? = 9.994E-01
=
2 2.5E-08 A
©
o
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o
o
© 1.5E-08 -
£
[
o
o 1.0E-08
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£
(=]
Z 5.0E-09 A

OOE+OO T T T T T T

0.E+00 1.E+06 2.E+06 3.E+06 4.E+06 5.E+06 6.E+06 7.E+06
Surface des pics observés (S)
Figure V-12. Courbe d’'étalonnage du FID avec du Propane
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Figure V-13. Incertitude relative estimée sur I'étalonnage dirID au moyen de propane
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V-3.3 Détermination des incertitudes de mesures

Pour la mesure de la pression et de la tempérdinceertitude de mesure correspond a
I'incertitude d’étalonnage des capteurs. La méthalde détermination de [I'incertitude
d’étalonnage est la suivante:

L’écart type expérimental sera composé de deuxesartécart type de répétabilité
(0?) + I'écart type du modeéle de régression appliguédonnées d’étalonnaget' ).

L’écart type du modéle est calculé en estimanafemaximal Ec) entre la valeur vraie
fournie par le capteur et la valeur calculée panteléle. Pour transformer cet écart en écart-
type, on considére ensuite I'hnypothese d’une loipdebabilité rectangulaire, c'est-a-dire,
qu’'on admet que les écarts entre les valeurs vetiesalculées sont équiprobables dans
l'intervalle £ Ec.

La loi de probabilité rectangulaire donne ainstdié type suivant:

O'M :iEC

J3
En composant les deux incertitudes, I'écart typeeerental sera:
o=y(0*) +lo"f
La méme procédure est appliquée pour détermineceltitude d’étalonnage sur le
nombre de mole de chacun des constituant du systéouss pouvons aussi tenir compte de

I'incertitude due a la précision de la seringuenft&e pafAV , en pL) en calculant I'erreur

correspondante en nombre de moles.

Pour la mesure de la composition, exprimée powomstituani par:

ni
Nc

2N
j=1

Connaissant I'écart type sur chacune des nombradles (o, ), I'écart type sur la fraction

Xi:

molaire (o,;) se déduit en appliquant la loi de propagationidesrtitudes, ainsi:

Nc ox
O, = Z(Um %]

i=1
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L’incertitude finale sur chaque grandeur mesut@egt élargie par un facteur de deux fois

I'écart type expérimental. Ainsi pour la fractiorolaire, par exemple, nous écrivons:

|, =120

Xi Xi

V-3.4 Procédure expérimentale

La cellule d’équilibre ainsi que ses lignes de gkarent sont mises sous vide jusqu’a
moins de 0.1 Pa au moyen d’'une pompe a vide prambine quantité nécessaire de solution
aqueuse d’amine (approximativement 7°cest introduite & I'aide de la presse (TC2: Figure
V-3). Ensuite en rajoute la quantité désirée d’bgdrbure en contrblant la pression. Une
agitation adéquate est réalisée pour atteindreleapent I'équilibre, la température étant fixée
par l'intermédiaire du régulateur du bain de celluPour chaque équilibre, une dizaine
d’échantillons de la phase aqueuse est prélevéaide lde I'échantillonneur pneumatique
ROLSI™ et analysée par le chromatographe afin de s'asdert répétabilité des mesures.
Comme le volume de I'échantillon prélevé est trést ginférieur a 1 ul), comparé au volume
de la phase liquide, il est possible de prélevasipurs échantillons sans risque de perturber

sensiblement I'équilibre entre phases.

V-4 Etude des phases organiques

Dans cette partie, nous parlerons des mesureséerteen eau et en amine des phases
hydrocarburés liquides (ELLV). Comme nous I'avongau chapitre |, I'étude des solubilités
d’eau dans les phases vapeurs des hydrocarburgsemtéeprise par plusieurs auteurs. Par
ailleurs, il existe tres peu d'études concernamsolabilité de I'eau dans les phases organique

(liquide), c'est-a-dire, dans les conditions d’éque liquide — liquide — vapeur (ELLV).

D’autre part, a part les données de Carroll ef@l], il n'existe pas de données
publiées sur les teneurs en eau et amines en pingarique. Par conséquent, nous avons
tenté d’apporter des nouvelles données dans ceidentar le besoin d’avoir ce genre de

données est de plus en plus suscité par les imlastr
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V-4.1 Littérature

Carroll et al. [77] ont étudié la solubilité mutigetle la solution aqueuse de MDEA et
de la phase propane liquide. La méthode utilisédo@sée sur la technique analytique avec
recirculation des phases. La phase propane liqaidi#é analysée par chromatographie.
L’ordre de grandeur des teneurs en amine trouvé deé10' & 10°. Les auteurs ont modélisé
la solubilité dans la phase organique en utiliskst parametres d’équation d’état basés sur les
données de solubilit¢ en phase gazeuse. lls ouvéran ordre de grandeur de™l(ar

conséquent, ils ont conclu que leurs résultatggtauspicieux.

Veldman a étudié la solubilité de différents amidass les hydrocarbures [140]. La
figure V-14 provenant de cette référence, et remtésla solubilité en ppm massique des
amines dans les hydrocarbures a 298.15 K en fona® la concentration de la phase

aqueuse.
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0 i T ‘ ‘ ‘ ‘
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Solubilité (ppm massique)

Concentration de I'amine dans l'eau (% massique)
—eo— MEA —o— MDEA —x— DEA

Figure V-14. Solubilité de différentes amines dans les hydrodaures a 298.15 K

V-4.2 La partie expérimentale

Le dispositif expérimental est similaire a celuilddigure V-3. Une modification a été
apporté en rajoutant une vanne de chargement adeblascellule afin d’éviter de projeter de
la solution d’amine sur les capillaires des ROMffigure V-15).
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V1

6 o

n /rNouveIIe vanne

[ —

C: Gaz vecteur EC: Cellule d’équilibre FV: Vanne d’alimentationl;.B: Bain liquide ;PP:
Sonde de PlatinePrC: Réserve de produit IPT: Capteur de pressiorRC: Réserve de
produit 2 ;SM: Contr6ole de I'échantillonneurST: Cellule avec tube en SaphifC1 et TC2 Presses
thermiques Th: Thermocouple TR: Régulateur de températurgSS: Agitation a vitesse
variable ;VP: Pompe a videVVVCA: Cellule a volume variables pour chargé en solwgigueuse.

Figure V-15. Schéma de I'appareil utilisé pour les phases orgaues

La partie analytique pour la mesure des solubiliiés amines dans les phases
hydrocarbonées n’a pas été achevée vu la complxit®tte derniere engendrée par les trés
faibles quantités d’amine a analyser. Le princgpabléme concerne I'adsorption des amines
dans les sites actifs des colonnes et des difésgdrties du circuit analytique [141]. L’étude
s’est donc orientée vers la réalisation de la goméition analytique adéquate pour ce type de
mesures. L’'objectif été de minimiser I'adsorptie@sdmines afin d’arriver a la détection des
quantités présentes en phases organique. Deux deStlioivent étre étudiées afin de valider
la technique adéquate pour ce type de mesure. Ilconsiste a désactiver (élimination des
groupement acides présents essentiellement surfiece des tubes, voir procédé SILTEK :
http://www.restek.com/restek/images/external/596RN.pdf) le matériel constituant les

éléments du circuit analytique, et l'autre consetel’utilisation d’un gaz vecteur dopé pour

saturer les sites actifs du circuit analytique.
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Chapitre VI : Résultats et interprétations

VI-1 Propriétés des corps purs

Pour le calcul des diverses propriétés thermodynaesi a I'équilibre, les propriétés
critiques des corps purs, utilisées comme parasdie équations d’état, sont nécessaires. Le

tableau VI-1 résume les différentes propriétédisats dans notre travail, de chaque corps

purs.
Corps pur Tc /K Pc /Pa w Zc | Référence
Méthane 190.564 | 4597865 | 0.0115478 0.286| DIPPR [8]
Ethane 305.32 | 4872000 | 0.099493| 0.279| DIPPR [8]
Propane 369.83 | 4246952 | 0.152291| 0.276| DIPPR [8]
Isobutane 408.8 | 3639594 0.176 | 0.282| DIPPR [8]
n-butane 425.15 | 3799688 | 0.193 | 0.274| DIPPR [8]
n-pentane 469.7 | 3369056 0.251 0.27 | DIPPR [8]
n-hexane 507.3999| 3014419| 0.296 | 0.266| DIPPR [8]
Méthyldiéthanolaming 675 3879998 | 1.1649 | 0.254| DIPPR [8]
Diéthanolamine 736.6 | 4269998 | 0.952882| 0.243| DIPPR [8]
Eau 647.13 | 22049566 0.344861 | 0.229| DIPPR [8]

Tableau VI-1 Propriétés des différents corps purs

VI-2 Résultats expérimentaux

Les différents résultats de mesures réalisées tsesqosés dans cette partie. Cela
concerne la solubilité du propane dans l'eau 2éudifites températures et la solubilité en
phases aqueuses de la série d’hydrocarbures Claad@@rente température et pression. La
méthode expérimentale utilisée a déja été déctitehmpitre précédent, et les conditions
analytiques ont également été explicitées. Une apamgon avec les données de la littérature

est effectuée lorsque cela est possible.
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VI-2.1 Pureté des produits chimiques utilisés

L’éthane et le propane sont fournis paesser Griesheinavec une pureté garantie
supérieure a 99.995 % Vol. Le n-butane et I'isobataont fournis pafir liquide avec des
traces d’'impuretés (D, CO, O,, N,, and GHy,) inférieures a 500 ppm molaires. Le pentane
est livré paFluka avec un grade de pureté supérieur a 99.5 %. L'reeganfourni paMerck
et a une pureté garantie supérieure a 99 %. Legzeur (Hélium) est fourni payr liquide
avec des traces d’eau inférieures a 3 ppm et desstd’hydrocarbures inférieures a 0.5 ppm.
La MDEA et la DEA sont fournies paddrich avec une pureté GC de 99 %. L'eau utilisée est
de l'eau ultra pure déminéralisée préparée au daboe au moyen d'un équipement

spécifique (Millipore, modéle: direct Q5).

VI-2.2 Le systeme eau — propane

Le dispositif expérimental décrit dans le chapprécédent (figure V-3) a été testé et
validé par I'étude du systeme eau — propane. Céerags a été étudié a différentes
températures; de 277.62 a 368.16 K. La figure \firdsente la solubilité du propane dans
I'eau en fonction de la pression et de la tempéeatibes résultats numériques sont indiqués

en Annexe 2.
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2.5E-04 -
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1.5E-04 4
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Fraction molaire du propane
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0.0E+00
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Pression /IMPa

Courbe de coexistance LLV o 278K A 280K

o 283K X 288K ® 293K

+ 298K a 308K m 323K

x 338K o 353K ¢ 368K

- 277K ® Azarnoosh et McKetta: 289 K Azarnoosh et McKetta: 311 K
Azarnoosh et McKetta: 344 K = ------ Kobayashi et Katz: 311 K - - - -Klausutis: 311 K

Figure VI-1. Solubilité du propane dans I'eau. Comparaison de romesures avec celles de la littérature
Kobayashi et Katz [48], Azarnoosh et McKetta [49]Klaustis [51]

- 102 -



Chapitre VI: Résultats et interprétations

Les résultats obtenus suivent des tendances giesilai ceux de la littérature. Ces
derniers se placent correctement par rapport arémdtats. Cependant, les résultats de la

littérature sont plus disperseés.

VI-2.3 Solubilité des hydrocarbures dans les solutions aguses d’amines

Les figures VI-2 et VI-3 représentent les résul@senues pour les deux systemes
éthane — eau — amines et propane — eau — amisegctiwement. Les résultats incluent les
deux régions, I'équilibre « liquide — vapeur »’eglilibre « liquide — liquide — vapeur ». Les
résultats de la littérature correspondant a 35 9%sigae d’amine sont incorporés. Ces
graphiques montrent bien I'effet de la concentratie 'amine dans I'eau sur I'accroissement
de la solubilité. Nous constatons que la DEA (&38Bhassique ~ 8.45 % molaire) dissout plus
d’éthane que la MDEA (a 35 % massique ~ 7.5 % melalLa figure VI-4 représente les
données de la littérature correspondant a la datubkde I'éthane dans deux solutions
aqueuses de MDEA et de DEA de mémes concentraf®oht). Cette figure montre que la
solubilité de I'éthane dans une solution aqueusBBEA est plus faible que dans la MDEA.
Cependant, la différence de solubilité est plusargmte a la température 348 K qu’a 298 K.

Il est possible que pour les faibles températwésridance s’inverse.
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Traits continus: ELV a 283 K; Traits discontinuB&LV ; *: Valeurs estimées; ** Donnée de Jou et{@H]

Figure VI-2. Solubilité de I'éthane dans les solutions aqueusd@amines
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Dans le cas du propane, la solubilité dans la DEBF % massique) est inférieure a
celle dans la MDEA (& 35 % massique).
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©® 25 % masse MDEA @ 50 % masse MDEA @ 34.67 % masse MDEA** @ eau* ® 35 % masse DEA

Traits continus: ELV a 298 K; Traits discontinuE&l V; *: Valeurs estimées; ** Données de Carrolegt[77]

Figure VI-3. Solubilité du propane dans les solutions aqueuse&dines
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Figure VI-4. Solubilité de I'éthane dans les solutions aqueusde MDEA (Jou et al. [74]) et de DEA (Jou et
Mather [76]).

Les résultats numériques sont tabulés en Annexe 2.
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Les figures VI-5 a VI-8 représentent les soluldlitéesurées de la série iC4, nC4, nC5
et nC6 dans l'eau et dans les différentes solutamseuses d’amines dans les conditions
d’équilibre « liquide — liquide — vapeur ». LeseIrs expérimentales maximales sont de + 4.9
% pour le C2, + 3.2 pour le C3, + 4.4 % pour le n€4.3 % pour le i-C4, £ 6.6 % pour le
nC5 et + 6.3 % pour le nC6. Les barres d’erreupsésentées sur ces figures correspondent a
I'incertitude expérimentale élargie par un fact@uifous les résultats relatifs a ces systemes
sont donnés en Annexe 2.
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Figure VI-5. Solubilité du n-butane, i-butane, n-pentane et n-hene dans I'eau
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Figure VI-6. Solubilité de I'éthane, propane, n-butane, i-butanen-pentane et n-hexane dans une solution

aqueuse a 25 % massique de MDEA
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Nous pouvons constater sur ces figures que la iitdutbe I'hydrocarbure est d’autant
plus faible que son nombre d’atome de carbone lesgéLl’isobutane est toujours plus
soluble que son isomere, le n-butane, a causerdeasactere Iégérement polaire lui offrant

plus d’affinité avec I'eau.
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Figure VI-7. Solubilité de I'éthane, propane, n-butane, i-butanen-pentane et n-hexane dans une solution

aqueuse a 50 % massique de MDEA
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Figure VI-8. Solubilité de I'éthane, propane, n-butane, i-butanen-pentane et n-hexane dans une solution

aqueuse a 35 % massique de DEA
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La figure VI-9 compare la solubilité du n-butanetrendifférents solvants, nous
voyons bien I'influence de la concentration de liaen Par ailleurs, nos données semblent

bien cohérentes avec celles de Jou et al. [79].
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Figure VI-9. Solubilité du n-butane dans différentes solutions’dmines

VI-3 Modélisation des systemes eau — hydrocarbures

La modélisation de ce genre de systemes présent@nes difficultés dues a la
structure polaire de I'eau, tres différente deecdiés hydrocarbures. De plus, la difficulté de
prédiction est accentuée au voisinage des poiitigues ou dans la région de coexistence des
trois phases. La modélisation des systéemes eaudrodarbures par une équation d’état
(approche @) est possible a condition de tenir compte de deavametres. Le premier

concerne la forme de la fonction attractivgT() ), celle-ci doit représenter correctement les

tensions de vapeur de I'eau dans toute la gammierdpérature. Le deuxiéme parametre
concerne la regle de mélange pour le paramétrération de I'équation d’étata(), il doit
tenir compte des interactions entres moléculeyuliggiques tel que eau — hydrocarbures. La
regle quadratique n’est généralement pas approptiéeproche utilisant la constante de

Henry est aussi possible, car cette approche stpmphux systemes présentant des phases
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liquides fortement diluées, ce qui est le cas pesihydrocarbures dans I'eau. Cependant, une

expression précise de la constant de Henry estsequ

VI-3.1 Détermination de la constante de Henry

La constante de Henry dans I'eddy) sera utilisée pour modéliser les systémes eau —
hydrocarbures, mais aussi pour servir de base laul ate la constante de Hendans les

solutions aqueuses d’amine.

Le calcul de la constante de Henry s’effectue pgrassion des données de solubilités
en utilisant une méthode d’ajustement approprié@usNavons appliqué cette méthode au
systéme eau — propane ainsi qu’aux données deil#élales systemes nC4 — eau, iC4 — eau,
nC5 — eau et nC6 — eau dans la région « liquideguidie — vapeur », qui se limite & une ligne
pour le cas des systemes binaires.

L’équation d’équilibre utilisée pour le calcul ¢k, dérive de I'équation 1I-37 ou I'on a

considéré que le coefficient d’activité asymétrigdest égale a 1 pour tous les systemes.

P —00
XiHij (Mexyg | (vi /RT)dP =y.qP (VI-1)

pO
j

Le coefficient de Pointing est aussi négligé saafirple systeme eau — propane car,
généralement, les pressions dépassent 1 MPa; daras da valeur du volume molaire partiel
est calculée comme suit [142]:

Vi (T) =i (298K).v,,(T) /v, (298K) (VI-2)
ou \_/:0(298K) est pose égale a 0.0768/kmol, valeur extraite de la littérature [48]

et v, est déterminé par la corrélation de Saul et Waj3].

La fraction molaire en hydrocarbure de la phaseuapst approchée par la relation suivante:
sat
P-P
P

Yi = (VI-3)
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Les coefficients de fugacité sont calculés engatilt I'équation d’état de Peng — Robinson, la
fonction alpha de Mathias — Copeman et la reglmélange quadratique.

Dans I'équation VI-1, une corrélation, de la forme:
In HW:A+BT+$+ DInT (VI-4)

est imposée pour la constante de Henry.

La fonction objectif a minimiser est:
Fobj"™ —Z(Hexp H )2 (VI-5)

Pour évaluer la fiabilitté du modele a reproduire laleurs expérimentales, nous avons
calculé le MERA (Moyenne des erreurs relatives hies) donné par:

- 100 Xi,exp - Xi,cal V|'6
MERA=— Z‘ " | (VI-6)

i,exp

Les résultats de calcul d&, sont exprimés dans le tableau VI-2

Soluté A B C D Unité| MERA (%) | Température
Propane| 1267.220.25|-43020.02 -208.83 MPa 15 285-369 K
i-butane | -54.36[ -0.0pR -265.30 | 12.16| MPa 0.6 208-343 K
n-butane| 2977.450.78|-85486.69 -511.74( MPa 0.5 208-343 K
n-Pentang¢ 59.27 | 0.05( -261.01 [ -11.50 MPa 1.2 208-343 K
n-Hexane -178.02(-0.11| -269.90 | 38.68| MPa 0.4 208-353 K

Tableau VI-2Parametres de I'équation (VI-4), et déviations reldves associées au calcul d¢,

La corrélation obtenue avec ces paramétres a éiparée aux corrélations données
par la littérature. Les figures VI-10 a VI-14 maerit une comparaison entre les constantes de
Henry obtenues par notre corrélation (courbe caetieprésentant les points discrets par une
régression polynomiale du seconde ordre) et celidsnues a partir de différentes sources.

Les erreurs correspondantes a notre corrélationég@aement reportées sur ces graphiques.

- 109 -



Chapitre VI: Résultats et interprétations
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Figure VI-10. Constante de Henry du Propane dans I'eau en fonctiode la température
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Figure VI-11. Constante de Henry du n-butane dans I'eau en foneih de la température

Nous constatons une grande différence entre lessdig corrélations. Les auteurs des
diverses sources ont déterminé leurs corrélatigestir de plusieurs données expérimentales,
la plus large base de données utilisée est celteddemptinne et al. [143]. Ces derniers ont

appligué une formulation rigoureuse pour le catimila constante de Henry en tenant compte
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de la composition de I'eau en phase vapeur ou aygandéterminée par un calcul de flash,
pour le calcul des coefficients de fugacité.
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Figure VI-12. Constante de Henry de l'isobutane dans I'eau en fation de la température
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Figure VI-13. Constante de Henry du n-pentane dans I'eau en forioh de la température

Pour le n-butane, les corrélations de Hemptinnal.ef143] et de Carroll et al [57]
montrent plus de similitude. Pour I'isobutane, plies50% de différence a été relevée entre

notre corrélation et celle de Yaws et al. [81].
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Figure VI-14. Constante de Henry du n-hexane dans I'eau en fonoti de la température

Notons, cependant, que les auteurs ont signalésl@eations importantes de leurs

calculs par rapport aux données expérimentalesH&maptinne et al. [143] trouvent dans

leurs travaux des valeurs des déviations autolB0d#é, pour le C4, C5 et C6. Carroll et al.

ont estimés des déviations de I'ordre de 20 %.dwgres auteurs n'ont pas fourni de valeurs

de leurs déviations. Ces déviations sont principalg dues a la dispersion des données de

solubilité trouvées dans la littérature ; celleest d’autant plus grande que I'hydrocarbure est

lourd car la solubilité des plus hydrocarbures dsuest plus faible que celle des légers. Les

constantes de Henry du méthane et de I'éthaneréfg¥l-15 et VI-16), par exemple,

présentent moins de dispersions car la mesureudedéubilité est plus précise.
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Figure VI-15. Constante de Henry du méthane dans I'eau en fonctiade la température
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Figure VI-16. Constante de Henry de I'éthane dans I'eau en foncin de la température

Avec des deéviations relatives inférieure a 1.5 %r (papport a nos données
expérimentales), nous estimons que notre corrél&s tres satisfaisante dans le domaine de

température indiqué dans le tableau VI-2.

VI-3.2 Modéle utilisant I'approche @-@ pour les systemes eau — hydrocarbure

Une approche typg-@ a été utilisée pour modéliser les équilibres witlg — vapeur »
des systémes eau — éthane et eau — propane. Ldenestidbasé sur I'équation de Peng —
Robinson [90] pour les phases vapeur et aqueusdgépendance en température du parameétre
attractif est modélisé en utilisant la fonction BAdpde Mathias Copeman [56]. Les interactions
entre molécules du terme attractif sont prises @npte par l'intermédiaire de la regle de
mélange de Panagiotopoulos [110] décrite auparavhi#justement des paramétres
d’interaction de cette régle de mélange est I'étapglus difficile. Nous avons utilisé deux
types de données expérimentales pour ajuster lesnpéresk;; des donnée3Px et des
donnéesTPy. Cela permet une meilleure représentation desitseren eau en phase vapeur.
Une expression polynomiale de second ordre a &#aue pour la dépendance en température
des paramétrds. Les résultats de calcul des parametres sont gssdans le tableau VI-3.

- 113 -



Chapitre VI: Résultats et interprétations

Réf. Utilisées pour

Systeme Expression d&;, Expression deky; .
I'ajustement
438810 T2-9.721 10T | 7.0989 1 T°—4.2988 10 T Nos mesures+
Ethane (1) — eau (2 .
—0.2826 + 65.594 Mohammadi et al. [47]

-6.939 1 T2 +6.316 16 T -7.888 10 T2—0.057 T— | Kobayashi et Katz [48

Propane (1)- eau (2
—1.469 9.774 Chapoy et al. [53]

Tableau VI-3 Parametres kij de la régle de mélange de Panagiotoplos pour I'approche @-.

Le calcul de I'équilibre avec cette approche arétdisé a Température et pression
données en utilisant un calcul de flash isotherche§(11l-1). Les résultats de mesures et de
calculs obtenus sont exprimés dans les tableaug ®i-VI-5. La qualité du modéle est
estimée par l'intermédiaire de I'erreur relativeR(E
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T P X(1) Y(2) X(1) Y(2) ERx ERy
K MPa exp* exp cal cal % %
278.08 0.455 2.334E-04 2.050E-03 2.271E-04 1.816E-03 2.71 11.41
278.08 0.756 3.852E-04 1.270E-03 3.626E-04 1.054E-03 5.89 17.04
278.08 0.99 4.798E-04 8.980E-04 4.600E-04 7.799E-04 4.12 3.151
278.08 1.23 5.555E-04 6.730E-04 5.531E-04 6.064E-04 0.43 .90 9

278.08 1.51 6.165E-04 4.760E-04 6.532E-04 4.724E-04 -5.94 0.76
278.08 1.58 6.272E-04 4,530E-04 6.771E-04 4.461E-04 -7.96 1.52
283.11 0.323 1.560E-04 4.210E-03 1.509E-04 3.727E-03 3.31 11.48
283.11 0.388 1.859E-04 3.510E-03 1.800E-04 3.091E-03 3.20 11.94
283.11 0.415 1.982E-04 3.280E-03 1.918E-04 2.885E-03 3.20 12.05
283.11 0.621 2.892E-04 2.120E-03 2.800E-04 1.903E-03 3.17 10.25
283.11 0.774 3.538E-04 1.710E-03 3.428E-04 1.512E-03 3.11 11.61
283.11 0.962 4.296E-04 1.340E-03 4.162E-04 1.200E-03 3.13 10.46
283.11 1.05 4.638E-04 1.170E-03 4.490E-04 1.092E-03 3.18 .69 6
283.11 1.45 6.085E-04 8.160E-04 5.889E-04 7.644E-04 3.21 32 6
283.11 1.82 7.267E-04 5.750E-04 7.042E-04 5.869E-04 3.09 2.07-
283.11 211 8.089E-04 5.010E-04 7.860E-04 4.893E-04 2.82 .34 2
283.11 2.35 8.699E-04 4.360E-04 8.469E-04 4.249E-04 2.64 .55 2
283.11 2.78 9.635E-04 3.520E-04 9.419E-04 3.324E-04 2.25 .56 5
283.11 2.99 1.002E-03 3.040E-04 9.825E-04 2.937E-04 1.93 .37 3
288.11 0.898 3.673E-04 2.320E-03 3.628E-04 1.858E-03 1.23 19.91
288.11 1.39 5.398E-04 1.410E-03 5.302E-04 1.182E-03 1.77 6.191
288.11 1.91 6.968E-04 9.340E-04 6.835E-04 8.396E-04 1.91 0.111
288.11 2.49 8.413E-04 6.440E-04 8.275E-04 6.197E-04 1.65 .78 3
288.11 2.85 9.148E-04 5.410E-04 9.024E-04 5.228E-04 1.35 .36 3
288.11 3.19 9.727E-04 4.610E-04 9.634E-04 4.457E-04 0.95 .33 3
288.11 3.36 9.975E-04 4.270E-04 9.899E-04 4.,093E-04 0.76 .16 4
293.11 0.401 1.549E-04 6.790E-03 1.582E-04 5.829E-03 9-2.0 14.15
293.11 0.527 2.005E-04 5.200E-03 2.055E-04 4.447E-03 1-2.5 14.49
293.11 0.774 2.865E-04 3.480E-03 2.941E-04 3.030E-03 5-2.6 12.94
293.11 1.22 4.310E-04 2.060E-03 4.414E-04 1.921E-03 -2.42 6.75
293.11 15 5.146E-04 1.670E-03 5.258E-04 1.559E-03 -2.18 .67 6
293.11 2.56 7.812E-04 8.950E-04 7.919E-04 8.965E-04 -1.37 -0.17
293.11 3.24 9.107E-04 6.600E-04 9.192E-04 6.837E-04 -0.93 -3.59
293.11 3.32 9.238E-04 6.260E-04 9.318E-04 6.624E-04 -0.87 -5.82
293.11 3.48 9.487E-04 5.950E-04 9.558E-04 6.223E-04 -0.76 -4.59
293.11 3.75 9.865E-04 5.250E-04 9.917E-04 5.551E-04 -0.53 -5.74
298.11 1.08 3.612E-04 3.860E-03 3.691E-04 2.986E-03 -2.19 22.65
298.11 1.43 4.606E-04 2.850E-03 4.709E-04 2.266E-03 -2.24 20.49
298.11 2.19 6.491E-04 1.780E-03 6.633E-04 1.488E-03 -2.20 16.40
298.11 2.73 7.603E-04 1.370E-03 7.774E-04 1.191E-03 -2.25 13.06
298.11 3.53 8.903E-04 9.820E-04 9.123E-04 9.043E-04 -2.47 7.91
298.11 3.99 9.463E-04 7.940E-04 9.710E-04 7.727E-04 -2.61 2.68
298.11 4.01 9.484E-04 7.680E-04 9.733E-04 7.665E-04 -2.62 0.20
298.11 412 9.596E-04 7.490E-04 9.848E-04 7.337E-04 -2.62 2.05
303.11 0.649 2.188E-04 8.540E-03 2.151E-04 6.633E-03 1.66 22.33
303.11 0.966 3.096E-04 5.740E-03 3.107E-04 4.489E-03 5-0.3 21.79
303.11 1.76 5.116E-04 3.070E-03 5.225E-04 2.498E-03 -2.11 18.63
303.11 2.48 6.632E-04 1.980E-03 6.823E-04 1.784E-03 -2.87 9.91
303.11 3.37 8.091E-04 1.410E-03 8.394E-04 1.310E-03 -3.75 7.08
303.11 4.38 9.190E-04 9.900E-04 9.640E-04 9.602E-04 -4.90 3.01
303.11 4.48 9.266E-04 9.430E-04 9.732E-04 9.231E-04 -5.03 2.11
303.11 4.63 9.370E-04 9.110E-04 9.848E-04 8.568E-04 -5.10 5.95

Tableau VI-4 Comparaison entre valeurs expérimentales (Mohammadit al. [47]) et calculées du systéme
éthane (1) — eau (2).

*. Données expérimentales déduites par interpalaittre des points de pression différentes
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T P y(2) ¥(2) ERy

K MPe exf cal %
310.93 0.703 9.540E-03 9.611E-03 -0.74
310.93 0.972 6.960E-03 7.010E-03 -0.72
338.71 1.006 2.649E-02 2.552E-02 3.67
338.71 1.496 1.702E-02 1.694E-02 0.50
338.71 1.992 1.200E-02 1.249E-02 -4.10
360.93 1.31 4.967E-02 4.922E-02 0.91
360.93 2.13 2.910E-02 2.947E-02 -1.26
360.9! 3.20¢ 1.722E-0: 1.798E-0. -4.3¢

Tableau VI-5 Comparaison entre teneurs en eau en phase vapeumgximentales (Kobayashi et Katz.
[48]) et calculées du systéme propane (1) — eau.(2)

Le modele donne une bonne représentation de laentnation en phase aqueuse, et
une représentation moyenne de la teneur en eahase papeur. Cependant, nous constatons
gu'il est nécessaire d’'ajuster des données expatates complétes,P,x,yafin d'arriver a
estimer correctement les teneurs en eau, comme le'eas du systéme éthane - eau. Le
systéme propane — eau dont nous avons mesuréulailéélen phase aqueuse est représenté

graphiquement en figure VI-17.

3.0E-04

2.5E-04

1.0E-04 4

Fraction molaire du propane

5.0E-05

0.0E+00

0 0.5 1 1.5 2 2.5 3 35 4 4.5
Pression /IMPa

o 278K A 280K o 283K x 288K e 203K
+ 298 K a 308K = 323K x 338K o 353K
¢ 368K - 2776K —— Notre Modéle —— ELLYV (Estimation)

Figure VI-17. Solubilité du propane dans I'’eau, comparaison entraos données expérimentales et les

données de notre modeéle.
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VI-4 Modélisation des systemes eau — amines — hydrocarba

Ces systemes sont modélisés par une approche @dotygleHenry. La constante de
Henry a été déterminée a partir de nos mesures expésdhasmpar la méme méthode décrite
auparavant (cf. 8 VI-3). Des corrélations mettantégidence I'effet solubilisant 'Salting-in’
sont déduites et des calcul de solubilité sont @égpaux données de la littérature.

VI-4.1 Constantes de Henry dans les solutions agueuses iaes

Dans le cas des systemes eau — amines — hydroesridarconstante de Henry est
exprimée au moyen du coefficient du ‘Salting — approche utilisée pour définir la solubilité
dans des solvants électrolytes [147], définie corauie

Se= " (VI-7)

Ou, i désigne I'hydrocarbure atla solution aqueuse d’amine
Pour chaque systemid;, est calculée de la méme maniére Byeen utilisant I'équation VI-1
(Le coefficient de pointing est pris égale a 1)aefonction objectif VI-5. Une corrélation

ayant la forme suivante:

IN(S.)=(@T*+bT +¢)x, (VI-8)

est ensuite développée, ce qui permet d’exprimemtestante délenry de I'hydrocarbure

dans la solution aqueuse d’amine sous la forme:

In(H,)=In(H,,)-(@T*+bT +c¢)x, (VI-9)

L’équation VI-9 tient compte de la concentrationlai@® en amine vix, et de la
température via la forme polynomiale du second mendln terme de droite de cette méme

équation. La figure VI-18, qui montre les variasode In(S,) du butane en fonction de la
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température pour différents solvants, nous appogredla nature de I'amine a une influence
assez significative sur les résultats donnés peoriglation VI-9. C’est pour cette raison que
la corrélation VI-9 est valable essentiellement rptes solutions aqueuses de MDEA.
L’application de cette corrélation aux solutionsu@gses de DEA introduit environ 10 %

d’erreur relative en plus. Les parametagd, ¢ sont données dans le tableau VI-6.

3
2.5 o
T X
L 2 X
T 15
I /,,—“:...
o 1] e
£ o =, DEA, 35 %
0.5 1 /,—"" masse
0 ""’ T T T T T T
0 0.02 0.04 0.06 0.08 0.1 0.12 0.14

concentration molaire de la MDEA dans I'eau

Figure VI-18. Coefficient de Salting-in du n-butane dans différetes solutions aqueuses en fonction de la

concentration de I'amine en phase aqueuse et detempérature

Soluté ai bi ci Unité de H ia | MERA! (%) | Température
Ethane |-1.10E-02| 6.59 [-983.34 MPa 3.0 285-369 K
Propane |-4.40E-04| 0.42 | -76.60 MPa 3.8 285-369 K
i-butane | 1.18E-03| -0.60Q 87.08 MPa 4.5 298-343 K
n-butane | 6.50E-04 |-0.31| 46.21 MPa 2.8 208-343 K
n-Pentane | 3.56E-03| -2.24 364.54 MPa 13.2 298-343 K
n-Hexane | -1.23E-03| 0.90 | -135.17] MPa 21.5 298-353 K

Tableau VI-6 Paramétres de I'équation VI-9 pour le calcul de l&onstante de Henry dans les solutions

agueuses de MDEA

1: équation VI-6.
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VI-4.2 Calcul de solubilité et estimation des teneurs erag et amines des systemes

eau — MDEA - hydrocarbures

Nous avons appliqué un modéle basé sur la loi deryHen phase aqueuse et une
équation d’état en phase vapeur a l'aide de I'égnatl-1 pour I'espéce hydrocarbure. Dans
cette équation le volume molaire partiel dans latgem aqueuse est approché par le volume
molaire partiel dans I'eau pure multiplié par ladtion molaire de I'eau en phase aqueuse.

Les équations d’équilibre pour les espéces eamietes s’écrivent comme suit:

X, P g exdy, (P - P=)/RT|= y,@'P (VI-10)
x P exgv, (P - P )/RT|= y,@'P (VI-11)
Ou;

Les indicesw, a, sse réferent a I'eau, 'amine et le solvant (eauain respectivement.

La pression de saturation du solvdit'est approchée par:
P = x P+ x_ P (VI-12)

Les coefficients d’activité de I'eau et de la MDEAns les équations VI-10 et VI-11 sont

considérés égaux a l'unité.

Les coefficients de fugacité des corps purs a a@ur et en mélange gazeux sont
calculés avec I'équation d’état de Peng — Robiretda regle de mélange quadratique pour le
parametre et linéaire pour le parameétbe Les parametres d’interaction binaire ont étédixé
Pour le couple eau — amine, une valeur de nulle& adoptée a cause du manque de données
d’équilibre. Entre les hydrocarbures et la MDEAguraleur nulle est également retenue car
aucune information sur ces systemes n’est dispanilles valeurs des paramétres
d’interaction binaire, k entre eau et hydrocarbures adoptées apparatsesie tableau VI-

7.
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ki Référence

Méthane 0.5 [146]
Ethane 0.5 [146]
propane 0.52 [146]
n-butane 0.54 [146]
i-butane 0.5 [147]
n-pentane 0.5 [147]
n-hexane 0.496 [147]

Tableau VI-7 Valeurs des paramétres d'interaction binaire k;, pour I'équation de Peng-Robinson entre

I'eau et différents hydrocarbures

Les tableaux VI-8 et VI-9 donnent les résultatscdieul de solubilités comparés aux

résultats expérimentaux de nos mesures de |'éteade propane dans la solution de 25 %

massique en MDEA, respectivement a, 283.15 et B9&.1La fiabilité des calculs est

exprimée (pour l'ensemble) au moyen des écartsiveta (ER) entre les valeurs des

compositions expérimentales et calculées.

T P Xexp x cal ER x

K MPa %
283.15 1.324¢ 7.80E-0: 7.12E-04 8.7
283.15 1.539( 8.77E-0« 8.05E-04 8.2
283.15 1.994: 1.07E-0: 9.84E-04 8.5
283.15 2.503: 1.27E-0: 1.15E-03 9.4
283.1¢ 2.9450 1.40E-03 1.27E-0: 9.C

Tableau VI-8 Solubilité de I'éthane dans une solution aqueuse2b % MDEA, comparaison de nos

mesures avec les valeurs calculées a partir de netmodéle.

T P xexp x cal ER x

K MPa %
298.15 0.355:¢ 1.63E-0: 1.66E-04 -2.0
298.15 0.544¢ 2.28E-0: 2.46E-04 -7.9
298.15 0.742: 2.96E-0: 3.22E-04 -8.8
298.1¢ 0.8754 3.40E-04 3.69E-0- -8.7

Tableau VI-9 Solubilité du propane dans une solution aqueuse ®2%6 en masse de MDEA, comparaison

de nos mesures avec les valeurs calculées a padér notre modéle.
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Nous constatons, d’'aprés les tableaux VI-8 VI-9,bamm accord entre les résultats
expérimentaux et calculés. D’autres comparais@mgaux VI-10 a VI-12) sont faite avec les
résultats de la littérature.

T P Xexp x cal ER x

K MPa %
298.15 4.24 1.57E-03 1.80E-03 14.6
298.15 3.3 1.35E-03 1.59E-03 17.5
298.15 2.19 1.01E-03 1.17E-03 15.7
298.15 0.821 4.64E-04 5.24E-04 12.9
298.15 0.281 1.68E-04 1.88E-04 12.2
298.15 0.096 5.35E-05 6.43E-05 20.3

Tableau VI-10 Solubilité de I'éthane dans une solution aqueuse35 % en masse MDEA, comparaison

entre les résultats expérimentaux de Jou et al. [Tt ceux de notre modéle.

T P Xexp X calc ER

K MPa x10° x10° %
298.15 0.202 1.24E-04 1.35E-04 9.2
298.15 0.166 1.03E-04 1.12E-04 9.0
298.15 0.111 7.20E-05 7.57E-05 5.2
323.15 0.247 1.17E-04 1.18E-04 0.8
323.15 0.118 5.37E-05 5.53E-05 3.0
348.15 0.292 1.19E-04 1.14E-04 4.5
348.15 0.143 4.90E-05 4.94E-05 0.9

Tableau VI-11 Solubilité du butane dans une solution agueuse a 35 en masse de MDEA, comparaison

entre les résultas expérimentaux de Jou et al. [78] ceux de notre modéle.

T P Xexp X calc ER
K MPa %
298.15 0.104 6.22E-05 6.40E-05 2.9
298.15 0.171 1.01E-04 1.05E-04 3.9
298.15 0.273 1.66E-04 1.65E-04 0.4
298.15 0.55 3.15E-04 3.17E-04 0.5
313.15 0.112 5.46E-05 5.47E-05 0.3
313.15 0.269 1.35E-04 1.33E-04 1.8
313.15 0.811 3.65E-04 3.69E-04 1.0
323.15 0.101 4.41E-05 4.28E-05 3.0
323.15 0.274 1.28E-04 1.22E-04 5.0
323.15 0.55 2.51E-04 2.38E-04 51
323.15 0.91 3.79E-04 3.74E-04 1.3

Tableau VI-12 Solubilité du propane dans une solution aqueuse 36 en masse de MDEA, comparaison

entre les résultas expérimentaux de Carroll et a[77] et ceux de notre modele.
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La comparaison avec les résultats de la littéranoetre que le modéle est satisfaisant pour le
calcul des solubilités en phases aqueuses.

Le modeéle présenté au dessus permet aussi deepléslireneurs en eau et en MDEA
dans les phases vapeurs. Les figures VI-19 a @@trent I'évolution des teneurs en eau et
en MDEA en fonction de la pression et de la tempéeades deux systemes aqueux : éthane —

25 % massique MDEA et propane — 25 % massique MDEA.

7E-03

6E-03 - 313 K
5E-03 -
4E-03 -

3E-03 -
298 K

Fraction molaire

2E-03 4

1E-03 | 288K \

OE+00 T T T T T

Pression /MPa

Figure VI-19. Teneur en eau de la phase vapeur du systeme éth#2%% mass. MDEA

9E-02
oE.02 | 353 K
7E-02 |
o 6E-02 |
g
o b5E-02 1
£
5 4E-02
g
8 3E-02
o 313K
2E-02 |
1E-02 1 598 R \
OE+00 ‘ ‘ ‘ ‘ ‘ ‘
0 05 1 15 2 25 3 35

Pression /IMPa

Figure VI-20. Teneur en eau de la phase vapeur du systeme prop#2%&% mass. MDEA
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3E-03

2E-03 | 313K

2E-03 -

1E-03 A 298 K

Fraction molaire

5E-04 -

0OE+00 T T T T T

Pression /MPa

Figure VI-21. Teneur en MDEA de la phase vapeur du systéme étha&% mass. MDEA

Nous remarquons immédiatement que la teneur endeainue avec la pression
comme c’était le cas avec les systemes eau — hyidinaes, mais il apparait ici qu’il existe un
minimum de solubilité. Nous constatons aussi qudelzeur en eau augmente avec la

température.

Par ailleurs, nous remarquons que I'évolution deeireeur en MDEA est semblable a
celle de I'eau avec un minimum de solubilité in@rant plus tét en pression. Notons aussi

gue celle — ci est plus faible que la teneur en eau

4E-03

4E-03 | 33K

3E-03 A
3E-03 -
2E-03 A

313K
2E-03 A

1E-03 1 \,

5E-04 -

Fraction molaire

298 K
OE+OO T T T T T

0 0.5 1 1.5 2 2.5 3 3.5

Pression /MPa

Figure VI-22. Teneur en MDEA de la phase vapeur du systéme propa25% mass. MDEA
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Nous avons tracé en figure VI-23, I'évolution detéaeur en eau de la phase vapeur
d’éthane en fonction de la concentration en MDEAsd&au a la température de 298 K.

4.5E-03

4.0E-03 -

3.5E-03 -

3.0E-083 -

2.5E-03 A

2.0E-03

Fraction molaire

1.5E-03 -

1.0E-03

5.0E-04

0.0E+00

0 0.5 1 15 2 25 3 35 4 45
Pression /IMPa

Figure VI-23. Teneur en eau de la phase vapeur d’éthane du systérthane-solution aqueuse de MDEA a
298 K pour différentes concentrations d’amine
 Eau pure: données expérimentalefb3], O : 25 % MDEA (prédiction), - - - :50 % MDEA (prédicti on)

Il semble qu’il existe un minimum de solubilité rijgeaur en eau) en fonction de la
pression. Ce minimum de solubilité, ainsi que ssgion correspondante est d’autant plus bas
gue la solution aqueuse est chargée en MDEA. Néasmoous ne pouvons affirmer la
qualité de la prédiction. Il serait nécessaire @mmarer a des valeurs expérimentales dans les

mémes conditions.
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Conclusion

L’étude des systemes eau/amines/hydrocarbures abé&télée dans I'objectif de
répondre a des besoins industriels spécifiquesedhamt, et d’autre part, pour appréhender le
comportement de ce type de systémes afin de miemactériser leur comportement

thermodynamique.

La génération de données expérimentales d’équsliest tres importante au niveau
industriel car elles permettent d’'optimiser le fomenement des procédés impliqués. Par
ailleurs, les modéles thermodynamiques de représemtdes équilibres entre phases doivent
étre aussi précis que possible pour avoir une bgoakté d’interpolation, et ce dans le cadre
de l'application aux procédés car la mesure dirdete ELV est souvent délicate et toujours

jugée comme trop onéreuse.

Techniquement, les mesures de solubilités mutudbsssolutions aqueuses d’amines
et des phases hydrocarbonées ne sont pas simpiesliser et demandent beaucoup de
d’'investissement en temps et en argent. En padicwu les quantités faibles d’amine
dissoute dans les phases hydrocarbonées, la medssredeneurs en amine des phases
d’hydrocarbures, constitue un sérieux chalengelévee dans ce domaine. Le principal
probleme est I'adsorption de traces d’amines (l@sjsur les parois solides environnantes

des systemes de prélevement et circuits de transfer

Pour aboutir a un résultat significatif, nous avaffectué différents tests afin de
résoudre la problématique de la mesure des comtiems d'amines dans les phases
organiques. En final, des solutions techniquesététtestées et leur application pourra étre
poursuivie et approfondie dans le futur. D’autrertpades valeurs de solubilité

d’hydrocarbures dans les phases agueuses, oneétédns.

Les résultats expérimentaux obtenus permettrontradustriels de les utiliser pour la
simulation des procédés de capture des gaz acatdegpsolutions aqueuses d’amines mais
également doptimiser leur fonctionnement et d'aéeal les pertes d’hydrocarbures

occasionnées.
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Au niveau modélisation, un modéle basé sur la wiHEnry a été élaboré pour le
calcul de la solubilité des hydrocarbures dansddstions aqueuses d’amine et la prédiction
des teneurs en eau et amines dans les conditiodguilibre « liquide — vapeur ».
L’application de I'approche - @ avec utilisation de I'équation de d’état de PerRRpbinson a
éte réalisée et les résultats obtenus représesmaet5 et 10 % d’écart par rapport aux valeurs
expérimentales. Par ailleurs, la méthode de caleullash triphasique, permettant le calcul
des équilibres « liquide — liquide — vapeur »,@addveloppée. La méthode se base sur, soit la
technique du plan tangent, soit la technique demmsation globale de I'enthalpie libre de
Gibbs en utilisant I'algorithme du recuit simulé premiere technique nécessite une bonne
initialisation, tandis que la deuxieme requiert algorithme de minimisation efficace et
comporte plus d’inconnues car elle traite avecdmlore de moles et non avec les fractions

molaires.

La méthode du flash n’a pas été décrite en détaikde manuscript, cette derniere
doit étre validée avant d’étre utilisée pour reprder les résultats. Comme perspective, cette
méthode sera appliquée pour modéliser les donnéesolibilités des systemes « eau —
hydrocarbures » et « solutions aqueuses d’amineydrobarbures » dans les conditions

d’équilibre « liquide — liquide — vapeur ». Lesultats associés seront ensuite publiés.

En perspective également, il serait intéressamtétrer le modele basé sur la loi de
Henry et les techniques de calcul d’équilibre wilig — liquide — vapeur » dans des logiciels
de calcul thermodynamique, tel que TEP THERMOSAQERIR, des logiciels développés au
sein de notre laboratoire, ou dans des programmi@fgmpes aux systemes « eau — amines —
hydrocarbures ». Pour le calcul des équilibres iphasiques (entre autres ELLV), il serait
intéressant aussi de développer d’'autres progranai@eninimisation globale (autre que le
recuit simul€) plus robuste que les algorithmesveationnels (Simplex, Marquardt etc.) afin
d’améliorer la technique de recherche de miniméala pour une meilleure résolution de

ces types d’équilibres.
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Annexe |: Regles de mélanges dérivées de I'énergie et deHadpie libres

Annexe |: Regles de mélanges dérivées de I'énergiede

I'enthalpie libres

1- Huron et Vidal [111]

i
elz=Z|)>qb.

Avec;

n-n
Ln 1-1
1-r,

r, etr, dépendent de I'équation d’état choisie.

C=

2- MHV1 (Modified Huron Vidal 1) [112]

La pression de référence pour cette regle est nulle

eo{Zag-TEn(l) S

G h

et

b= xb

avec(; = -0.593 pour I'équation d’état SRK @t = -0.53 pour I'équation PR

3- MHV2 (Modified Huron Vidal 2) [113]

La pression de référence pour cette regle est nulle

N e
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Annexe |: Regles de mélanges dérivées de I'énergie et deHadpie libres

Q. =-0.478 et} =-0.0047 pour I'équation d’état RKS
01 =-0.4347 e, =-0.003654 pour I'équation d'état PR

4- Wong Sandler [114]

Cette régle se base sur I'énergie libre et utiise pression de référence infinie. Elle

s’exprime par:

D RU ()
S

Trle)

b=

ou;

o), ) (o) o
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Annexe II: Récapitulatif des résultats expérimentaux

Annexe Il: Récapitulatif des resultats expérimentax

1- Solubilité du propane dans I'eau

T/IK  PoxdMPa  Xex10%

277.62 0.378 2.235
278.09 0.357 2.061
278.09 0.357 2.107
278.09 0.398 2.208
278.09 0.445 2.439
280.14 0.395 2.027
280.14 0.447 2.245
280.14 0.504 2.461
280.14 0.557 2.694
283.06 0.401 1.796
283.06 0.46 2.028
283.06 0.522 2.266
283.06 0.612 2.555
288.13 0.488 1.733
288.13 0.697 2.347
288.13 0.596 2.080
288.13 0.39 1.423
293.13 0.399 1.229
293.13 0.8 2.249
293.13 0.699 2.023
293.13 0.599 1.756
293.13 0.5 1.510
298.12 0.401 1.037
298.12 0.493 1.244
298.12 0.58 1.438
298.12 0.675 1.650
298.12 0.812 1.938
298.12 0.92 2.144
308.13 0.399 0.770
308.13 0.61 1.158
308.13 0.848 1.525
308.13 1.003 1.755
308.13 1.191 2.007
323.13 0.425 0.598
323.13 0.65 0.897
323.13 0.898 1.199
323.13 1.156 1.485
323.13 1.396 1.728
323.13 1.665 1.957
338.15 0.403 0.449
338.15 0.697 0.766
338.15 0.997 1.094
338.15 1.302 1.370
338.15 1.632 1.621
338.15 2.008 1.899
338.15 2.292 2.082
353.18 0.404 0.368
353.18 0.696 0.646
353.18 0.972 0.917
353.18 1.431 1.317
353.18 2.061 1.745
353.18 2.483 2.006
353.18 3.082 2.270
368.16 0.41 0.321
368.16 1.028 0.891
368.16 1.433 1.203
368.16 1.94 1.586
368.16 2.495 1.989
368.16 2.997 2.236
368.16 3.503 2.482
368.16 3.915 2.601
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Annexe II: Récapitulatif des résultats expérimentaux

2- Solubilité de I'éthane dans les solutions aquees d’amines

25 % masse MDEA 50 % masse MDEA 35 % masse DEA
T/IK
i | Koo | o [ e | o | | e | &
1.3249 7.80E-04 1.3E-05 0.5077 4.14E-04 8.2E-06
1.5390 8.77E-04 1.2E-05 1.4294 1.14E-03 1.9E-¢5 0.99¢7 9EZGB 2.2E-05
> 283,15 1.9943 1.07E-03 1.7E-05 1.9929 1.49E-03 2.5E-(5 1.4976 1EWB 1.7E-05
w 2.5034 1.27E-03 2.3E-05 1.9975 1.37E-03 1.6E-05
2.9450 1.40E-03 2.3E-05 2.5082 1.48E-03 2.6E-05
2.9566 1.61E-03 2.6E-05
283.15 3.0211 1.43E-03 2.8E-05 3.0171 1.96E-03| 2.8E-05 3.0225 1.62E-03 2.6E-05
288.15 3.3766 1.38E-03 2.7E-05) 3.3807 1.61E-03 2.4E-05
> 293.15 3.7663 1.34E-03 2.2E-05) 3.3769 2.06E-P3 31EP5 703.7| 1.57E-03 2.3E-05
i 298.15 4.1914 1.32E-03 2.1E-05) 3.7659 2.19E-p3 33EP5 9541 1.54E-03 2.2E-05
303.15 4.7123 1.29E-03 1.8E-05) 4.190( 2.28E-P3 1.0EP4 6166 | 1.57E-03 2.6E-05
305.15 5.0358 1.29E-03 9.9E-06) 4.8909 1.47E-03 2.3E-05
3- Solubilité du propane dans les solutions aqueusd’amines
25 % masse MDEA 50 % masse MDEA 35 % masse DEA
K P g / X exp oX P oxp / X exp OX P exp / X exp OX
MPa MPa MPa
0.3553 1.63E-04 3.0E-06 0.3679 3.61E-(4 5.7E-(6 05149 5E® 4.1E-06
> 208.15 0.5449 2.28E-04 4.0E-06 0.5537 5.24E-(4 7.2E-(6 0.6602 3EB®@ 5.1E-06
w 0.7423 2.96E-04 5.2E-06 0.6985 6.45E-04 9.6E-(6 0.8028 6B 5.9E-06
0.8754 3.40E-04 6.0E-06 0.8509 7.59E-04 1.7E-(5
298.15 0.9554 3.76E-04 6.6E-06} 0.952( 8.27E-p4 1.2EP5 6189 | 4.23E-04| 6.1E-06
303.15 1.0821 3.82E-04 6.7E-06) 1.080( 8.88E-P4 12EP5 8780 | 4.61E-04 8.0E-06
> 308.15 1.2229 3.83E-04 6.7E-06)
il 313.15 1.3771 3.92E-04 6.9E-06) 1.3761 1.05E-p3 15EP5 807.3 | 4.84E-04 7.2E-06
323.15 1.7248 4.17E-04 7.3E-06) 1.7223 1.26E-p3 29ep5 277.7| 5.08E-04 7.2E-06
333.15 2.1366 4.63E-04) 8.1E-06 2.133% 1.46E-p3 20EpP5 4021| 5.37E-04 8.0E-06

4- Solubilité de I'isobutane dans I'eau et dans Isolution aqueuse de MDEA (25 % mass.)

Eau pure 25 % massique en MDEA
T P X iC4 OX T P X iC4 OX
K MPa K MPa

298.23 0.3544 9.64E-05 2.0E-04
303.33 0.4105 9.67E-05 1.2E-04
313.30 0.5398 9.87E-05 7.3E-07]
323.21 0.6972 9.99E-05 8.7E-07]
333.24 0.8901 1.02E-04 9.8E-07]
343.19 1.1201 1.03E-04 1.1E-04
353.14 1.3910 1.04E-04 1.2E-04

363.19 1.7117 1.05E-04 1.1E-06

298.29 0.3546 1.80E-04 4.4E-06
303.31 0.4097 1.87E-04 3.1E-04
313.24 0.5385 2.06E-04 2.2E-06
323.20 0.6963 2.22E-04 2.4E-04
333.20 0.8880 2.45E-04 3.6E-04
343.16 1.1164 2.83E-04 4.8E-04
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Annexe II: Récapitulatif des résultats expérimentaux

5- Solubilité de l'isobutane dans

les solutions aguises d’amines

50 % massique en MDEA

35 % massique en DEA

T P X iC4 oX

K MPa

P X iC4 OX

MPa

T
K

298.23 0.3537 5.25E-04 4.6E-04
303.30 0.4093 5.81E-04 2.8E-04
313.29 0.5387 6.96E-04 2.9E-04
323.22 0.6954 8.62E-04 4.7E-09
333.24 0.8871 1.08E-03 1.9E-05
343.15 1.1158 1.46E-03 2.1E-05

298.28 0.3543 2.15E-04 2.3E-06
303.28 0.4094 2.28E-04 2.6E-04
313.26 0.5389 2.59E-04 2.6E-04
323.20 0.6965 2.96E-04 3.7E-04
333.28 0.8891 3.30E-04 3.7E-04
343.18 1.1159 3.74E-04 5.2E-04

6- Solubilité du n-butane dans I'eau et dans la safion agueuse de MDEA (25 % mass.)

Eau pure 25 % massique en MDEA
T P xnC4 OX T P x nC4 X
K MPa K MPa

298.29 0.5311* 5.20E-05 6.6E-07
303.31 0.5669* 5.27E-05 5.9E-07
313.24 0.3868 5.53E-056.3E-07
323.15 0.5079 5.93E-056.4E-07
333.28 0.6599 6.17E-056.9E-07
343.16 0.8399 6.55E-057.0E-07
353.14 1.0585 6.59E-059.1E-07

298.27 0.4935* 9.53E-05 8.3E-07)
303.27 0.5015* 1.02E-04 4.7E-07
313.22 0.5229* 1.10E-04 5.0E-07
323.32 0.5090 1.19E-047.7E-07
333.25 0.6584 1.35E-049.9E-07)
343.17 0.8392 1.53E-041.9E-06

6- Solubilité du n-butane dans

les solutions aquees d'amines

50 % massique en MDEA

35 % massique en DEA

T P x nC4 OX

K MPa

T P x nC4 OX

K MPa

298.28 0.5086* 2.988E-04 1.3E-06
303.29 0.5205* 3.10E-04 2.2E-0
313.19 0.5303* 3.82E-04 5.3E-0
323.16 0.5063 4.70E-04 6.0E-(
333.22 0.6553 5.89E-04 6.2E-(

298.26 0.5062* 1.21E-04 1.6E-04
p303.31 0.5121* 1.22E-04 1.0E-04
5313.30 0.5081* 1.29E-04 1.0E-06
©23.27 0.5074 1.39E-049.7E-07]
@33.21 0.6635 1.56E-041.0E-04
$43.16 0.8432 1.81E-042.2E-06

343.16 0.8349 7.31E-04 1.3E-(

* . Pression obtenue en pressurisant avec de LHgli
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8- Solubilité du n-pentane dans I'eau et dans la kagion aqueuse de MDEA (25 % mass.)

Eau pure 25 % massique en MDEA
T pP* x nC5 OX T P x nC5 X
K MPa K MPa

298.28 0.4978 1.00E-05 3.6E-07]
303.31 0.5085 1.10E-05 3.9E-07]
313.19 0.4961 1.21E-05 2.5E-07
323.34 0.5480 1.32E-05 2.8E-07]
333.21 0.5102 1.35E-05 3.5E-07]
343.15 0.5078 1.45E-05 4.2E-07]

298.26 0.5121 2.68E-05 4.6E-07
303.32 0.4930 2.97E-05 4.9E-07
313.20 0.5083 3.41E-05 3.2E-07
323.28 0.5106 4.01E-05 4.6E-07
333.23 0.5026 4.64E-05 5.2E-07
343.17 0.5079 5.60E-05 5.1E-07

9- Solubilité du n-pentane dans les solutions aquses d’amines

50 % massique en MDEA

T pP* x nC5

K MPa
298.41 0.5142 1.35E-04 1.1E-04
303.38 0.5119 1.40E-04 2.0E-06
313.26 0.5076 1.57E-04 1.8E-06
323.19 0.5029 1.84E-04 2.2E-06
333.21 0.5103 2.50E-04 4.1E-06
343.17 0.5138 3.16E-04 7.5E-06

35 % massique en DEA

T P x nC5

K MPa
298.28 0.493256193.15E-05 4.4E-07
303.29 0.503292323.48E-05 1.8E-07
313.13 0.505243064.07E-05 8.1E-07
323.18 0.501972444.61E-05 4.0E-07
333.22 0.527273365.22E-05 6.7E-07]
343.32 0.508995116.21E-05 6.9E-07

ox ox

10- Solubilité du n-hexane dans I'eau et dans lalstion aqueuse de MDEA (25 % mass.)

Eau pure 25 % massique en MDEA
T p* x nC6 OX T P x nC6 OX
K MPa K MPa

298.09 0.4997 2.08E-06 8.8E-0§
313.15 0.5028 2.33E-06 5.8E-08§
333.15 0.5012 3.08E-06 5.5E-08§

353.15 0.5028 4.58E-06 1.3E-07]

298.17 0.5010 9.47E-06 1.8E-07
313.13 0.5135 1.16E-05 1.7E-07
333.14 0.5029 1.80E-05 2.6E-07
353.18 0.5132 2.91E-05 2.6E-07

11- Solubilité du n-pentane dans les solutions aquges d’amines

50 % massique en MDEA

T P X nC6
K MPa
298.21 0.5027 4.36E-05 2.0E-07]
313.17 0.5053 6.55E-05 3.0E-07]

35 % massique en DEA

T P X nC6
K MPa
298.16 0.502756859.02E-06 3.3E-07
313.16 0.500277391.37E-05 3.8E-07
333.24 0.5035 1.15E-04 9.0E-07[333.15 0.500733282.05E-05 5.1E-07
353.17 0.5177 1.98E-04 2.0E-06|353.15 0.501726333.42E-05 5.9E-07
* . Pression obtenue en pressurisant avec de UiRegli

ox ox
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MESURES ET MODELISATION DES SOLUBILITES MUTUELLES DANS LES SYSTEMES AQU EUX
"HYDROCARBURES - ALCANOLAMINES"

Résumé

Les tendances actuelles a accroitre la consommatiengétique mondiale ont pour effet I'émergencendevelles
ressources d’énergie. Les Gaz pétroliers liquéf®BL) constituent I'une des ressources modernes plies intéressantes.
L’industrie pétroliére est, cependant, soumisesaed@gences d’ordres environnementaux et économiguposées par le protocole
de Kyoto, quant a la teneur en gaz acides des prfidaux, entre autres les GPL. Du point de vuenéenique, I'étude des
équilibres « liquide-liquide-vapeur » des systénteglrocarbures — solution aqueuses d’amines est itrgmrtante pour
I'optimisation du fonctionnement des procédés defipation aux amines. La partie expérimentale treéa aux mesures de
solubilités (originales) d’hydrocarbures dans d#féies solutions aqueuses d’amine (MDEA et DEA)satides appareillages dont
les techniques sont basées sur la méthode « staticanalytique » avec analyse d’échantillons paorhtographie en phase
gazeuse. La modélisation et le traitement des dmnoétenues est effectué au moyen de modeles tthgnamiques dont les
approches sont basées sur I'utilisation de lagoHenry pour la phase liquide et une équation tfgtar la phase vapeur, ou d'une
équation d'état pour les phases liquide et vapBeas algorithmes de calcul basés sur des calculymis « flash isotherme
diphasique » et « flash isotherme triphasique »étdidéveloppés pour la résolution des équilibtesriodynamiques. Les résultats
obtenus permettront d’appréhender le comportemented systéemes en température et pression danst uhamélioration des
techniques existantes de traitement des hydroaesb@e travail permettera aussi d’évaluer les patteydrocarbures voir des

amines lors des procédés d’absorption des gazsacide

Mots clés : Equilibre liquide — vapeur, équilibrequide — liquide — vapeur, solubilité, éthane, props i-butane, n-butane,
pentane, hexane, alcanolamines, eau, loi de Heraglcul de flash, équation d’état.

EXPERIMENTAL MEASUREMENTS AND THERMODYNAMIC MODELING OF MUTUAL SO  LUBILITIES IN
HYDROCARBONS - ALKANOLAMINES AQUEOUS SOLUTIONS SYSTEMS

Abstract

Tremendous growth in the world energy utilizatias ltompelled researchers to explore new energuness Liquified
Petroleum Gases have proved to be excellent caedidar this purpose. However, economic and enwiemtal requirements
imposed on the industry to control acidic gas catstere new challenges for the researchers. Thisres the study of "liquid —
liquid — vapor" equilibrium of hydrocarbons — ansrequeous solutions. Intensive experimentatioarniser out to generate reliable
and valid data concerning hydrocarbon solubilityasweements in different amine aqueous solutions EMnd DEA). The
apparatus used in this work is based on StaticyAinalTechniques, in which samples are analyzed lsama of Gas
Chromatography. Two approaches are used for magefithe various systemse., Henry's Law approach and Equation of State
method. Algorithms for "Liquid-Vapor" isothermab8h and three phases isothermal flash have beetoded for the calculations
of Phase Equilibrium. The obtained results will @eaengineers to improve existing technologies géifdcarbon Processing in
terms of capital cost, processing time and produetity. This work will also enable to prevent assnosses during hydrocarbon
processing in absorption processes.

Key words : liquid — vapor equilibrium, liquid — ligd — vapor equilibrium, solubility, ethane, propané-butane, n-
butane, pentane, hexane, alkanolamine, water, Hesrlaw, flash calculation, equation of state.
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