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Résumé

Résumé:

L’objectif de ce travail a été de calculer un équilibre liquide-vapeur du binaire éthyleéne-
¢thane dans le cas ou la phase vapeur se comportait d’une maniére idéale et dans le cas ou elle se
comportait d’une facon non-idéale. Les résultats obtenus nous permettent de conclure que les deux
courbes d’équilibre, déterminées dans les deux cas de 1’idéalité et de la non-idéalité de la phase
vapeur, différent notablement 1’une de 1’autre et cela a influé sur le nombre de plateaux nécessaires
pour faire la distillation du binaire étudié.

Mots clés : équilibre liquide-vapeur, courbes d’équilibre, idéalité, non-idéalité, distillation.

Abstract:

The objective of this work was to calculate a liquid —vapor equilibrium of an éthyléne-
éthane binary mixture in the case where the vapor phase is ideal and in the case where it is not
ideal. The obtained results show that the equilibrium curves determined in the two cases of
ideality and no-ideality of the vapor phase are different and this fact impacts on the value of
the trays number necessary to distillate the studied binary mixture.

Key words: liquid —vapor equilibrium, equilibrium curves, ideality, non-ideality, distillation.
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Introduction générale

Les équilibres entre deux phases différentes sont d’une importance fondamentale pour
la conception des appareils de séparation destinés a séparer des constituants a des degrés de
pureté prédéterminés. L’étude et la compréhension des équilibres liquide-vapeur est a la base
du calcul des appareils de séparation intervenant dans des opérations unitaires telles que
I’absorption et la distillation.

L’objectif de ce mémoire est d’étudier un équilibre liquide-vapeur pour un binaire éthyleéne-
¢thane dans le cas ou la phase vapeur se comporterait d’'une maniére idéale et dans le cas ou elle se
comporterait d’'une fagcon non-idéale, c’est-a-dire comme un mélange de gaz réels. le calcul de
I’équilibre liquide-vapeur se résumera essentiellement a la détermination des courbes d’équilibre
y = f(x) du binaire étudié¢ dans les cas de 1’idéalité et de la non-idéalité de la phase vapeur. Une fois
ces deux courbes établies, on calculera le nombre de plateau théoriques nécessaires a la distillation
du binaire étudié et on comparera le nombre de plateaux obtenu pour chaque cas et cela afin de

mettre en évidence 1’influence de la non-idéalité de la phase gaz.
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Chapitre 1 Généralité sur la distillation

Chapitre I: Généralité sur la distillation

I.\.Introduction

La distillation est une méthode de séparation la plus importante dont dispose le
génie chimique. Cette opération permet la séparation de un ou plusieurs constituants d’un
mélange homogene liquide, en mettant a profit la différence de volatilité des constituants
[].

La distillation est une opération double; aprés chauffage jusqu’a 1’ébullition, la
phase vapeur surmontant le liquide bouillant et en équilibre avec celui-ci et n’a pas la
méme composition. Par condensation de la phase vapeur, on obtient un liquide nommé
distillat ou extrait (dit aussi produit de téte) dont la composition differe de celle du
mélange initial. La phase liquide non évaporée constitue le résidu ou le raffinat (appelée

également produit de pied ou de fond) [*)].
LI.Y.Définition de la distillation

La distillation est une opération physique de séparation, elle permet de fractionner
un mélange complexe en plusieurs produits en exploitant leurs différences de volatilités, de
température d’ébullition et de densité, ces produits sont répartie selon les besoin dans :

= e distillat D, obtenu en té€te de colonne ; il est surtout riche en constituants
volatiles.

= Les produits intermédiaires, obtenus par des soutirages latéraux dans la colonne,
leurs compositions dépendent des positions du soutirage dans les deux zones de la
colonne : I’épuisement, la rectification.

= Le résidu R, sorti en fond de colonne, il contient beaucoup plus les constituants
lourds.

La simplicité du procédé et le prix de revient relativement acceptable font de la
distillation une opération de base dans les processus d’¢élaboration des produits chimiques
et pétroliers ; c’est ainsi qu’en raffinerie, aussi bien que dans les usines pétrochimiques, les
colonnes de distillation sont largement présentes, soit au stade de préparation de la charge

avant le traitement, soit au stade de fractionnement et purification apres le traitement [« Y].
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Chapitre 1 Généralité sur la distillation

L.¥.Principe de la distillation

Le principe de la distillation, comme méthode de séparation, est basé sur la
différence de volatilité des constituants du mélange a purifier. Dans un mélange binaire
non azéotropique (ex. eau — méthanol), le constituant le plus volatil aura la température
d’ébullition la plus basse (qualifié de ‘léger’ ; méthanol, T,="%,Y°C a ) atm) et le
constituant le moins volatil aura la température d’ébullition la plus haute (qualifié de
‘lourd’ ; eau, Tep="++,*°C a ) atm). La séparation des mélanges ne cause pas de probléme
si la différence de volatilité des constituants ou la volatilité relative aij est assez élevée
(i>V, V) [+ 7]

Les phases vapeurs et liquides circulent a contre-courant dans la zone de transfert
de matiere de la colonne, dans laquelle plateaux ou garnissage sont utilisée pour maximiser
le contact inter facial entre les phases [+ £].

Dans I’industrie, les colonnes contiennent plus de plateaux. L’espace entre les
plateaux varie de *+.¥+ a *.»7+ m (VY a Y¢ in). A partir d’un plateau donné, un contact se
crée entre les deux phases vapeur et liquide au fur et a mesure que la vapeur passe a travers
les trous dans le plateau perforé et barbote dans le liquide se trouvant sur le plateau, le
liquide s’écoule a travers un déversoir vers le plateau inférieur. A partir du plateau de
I’alimentation, la vapeur s’enrichit en composé le plus volatil vers les plateaux supérieurs
et le liquide s’enrichit en composé le moins volatil vers les plateaux inférieurs [+ £].

Il faut entendre par mélange complexe, un mélange contenant un nombre fini de
constituants, ce nombre pouvant atteindre une vingtaine au maximum. La distillation de ce
mélange dans une seule colonne de distillation permet leur séparation en un distillat
complexe, riche en constituants 1égers, et en un résidu complexe, riche en constituants
lourds.

Les études abordées ici concernent principalement les mélanges binaires et, de
maniere plus superficielle, les mélanges complexes (ternaires) ou le principe pour

’essentiel est identique.
I.£.L’équilibre liquide-vapeur d’un mélange binaire

Un mélange binaire est un mélange de deux composés. Il peut contenir :
= Deux substances insolubles
= Deux substances partiellement miscibles

* Deux substances completement miscibles
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Chapitre 1 Généralité sur la distillation

» Avec comportement "normal” (sans azéotrope).

» Avec azéotrope [ *°].
L.£.).Propriétés d’un corps purs

La figure (I.).) représente le diagramme d’état d’un corps pur ; la ligne T,C, qui

séparé le domaine liquide du domaine gazeux, est appelée courbe de pression de vapeur.

S S s S S

poixy/ccritique
Liquide  /
/
52 ;'!Vap eur
/’/
/p';ui:uiple

Figure.l.\. Diagramme d’état d’un corps pur.

L’équilibre entre deux phases d’un corps pur est défini par 1’équation de Clausius et
Clapeyron ; dans le cas de I’équilibre liquide-vapeur et en faisant I’hypothése que la vapeur
obéit a la loi des gaz parfait et que la chaleur latente de vaporisation est constante dans le
domaine de température considéré, on peut simplifier et intégrer 1’équation de Clausius-

Clapeyron qui devient :

Inp=—24ce ()

P : pression de vapeur en Torr
A : chaleur latente de vaporisation en J/mole
T : température en K

R : constante des gaz parfait en J/mole.K

Cette relation linéaire entre InP et T esttres utile pour calculer la pression de vapeur

d’un corps pur a diverses températures. Cependant, la chaleur latente de transformation ne
peut étre considérée raisonnablement comme constante que dans un petit domaine de

température ; c’est la raison pour laquelle on utilise fréquemment des équations empiriques
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Chapitre 1 Généralité sur la distillation

(par ex. (I.Y) ou (I.Y)) dont les constantes A, B et C sont données pour un domaine de

température déterminé [+ 1].

LnP=-$+B (LY)
LnP:-§+ B+CInT (LY)

I.¢.Y.Solutions idéales

Une solution est dite « idéale », pour les équilibres liquides-vapeur, lorsqu’il n’y a
aucune interaction ou liaison entre les molécules des différentes especes A; en présence. Le
mélange des constituants de la solution se fait sans dégagement ni de consommation de
chaleur, donc sans variation d’enthalpie du systéme [+ ¥].

La pression de vapeur totale de la solution varie linéairement avec la composition
exprimée en fraction molaire, cette condition signifie qu’une solution idéale obéit aux lois

de Henry et de Raoult dans tout le domaine de concentration [+ 1].
I.£.Y.).loi de Henry

Dans le cas particulier des faibles concentrations, la relation entre la concentration
d’un composant dans un mélange liquide et sa pression partielle dans la vapeur (ou le gaz)
s’exprime comme une fonction linéaire. Cette relation, dérivée de la loi de Raoult, est
connue sous le nom de loi de Henry :

Pa=Kxa (1.%)

Ou: K': constante de Henry du composant A [+ £].
I.£.Y.Y.loi de Raoult

La loi de Raoult relie la pression partielle d’'un composant dans la phase vapeur a sa
concentration dans la phase liquide.
Pa =P xa (1.e)
Avec :
P, : la pression partielle du composant A dans le mélange de gaz ;
P°4 : pression de vapeur du corps A pur ;

X : la composition en phase liquide [+ £].

On constate que la loi de Raoul est un cas particulier de la loi de Henry, ou la

constante prend la valeur de P4 [+ Y].
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Chapitre 1 Généralité sur la distillation

I.£.Y.Y.]a loi de Dalton

La loi de Dalton relie la pression d’un composant présent dans un mélange idéal de
gaz ou de vapeur a sa pression partielle :
Pa=P ya (LY
Ou:
P, : est la pression partielle du composant A dans le mélange de gaz, exprimée en unité de
force par unité de surface.
P : est la pression totale, exprimée de force par unité de surface,

ya : est la fraction molaire du composant A dans la phase vapeur [+ £].

La pression totale de la phase vapeur est la somme des pressions de vapeur

partielles des constituants du mélange.

Piot = P°axa + P () -x4) (IY)
On tire :
_ Ptot—P°p A
XA= —P°A—P°B (I )

En introduisant y, dans cette expression, on obtient :
P°4 P°p
p°a+(P°B—P°4)ya

Pt = (I' o‘)

L.£.Y.Systemes réelles

Lorsqu’existent des interactions moléculaires entre les différentes especes en
solution, I’enthalpie de mélange n’est pas nulle. Par exemple, les forces d’attraction vont
conduire a un dégagement de chaleur ; le mélange est alors exothermique. On peut assez
facilement relier ce phénomeéne thermique a une baisse d’activité des constituants en
solution due aux forces d’attraction. Inversement des forces de répulsion entre molécules
vont déplacer 1’équilibre vers la phase vapeur, ce qui traduit une augmentation de 1’activité
des constituants (o; = P/P°;). On constate alors que la loi de Raoult n’est pas applicable
(Pi#P°ix;) et donc, il faut introduire un terme correctif vy.

Donc :

Pa =P°ayaxa @3y
Ou:
YaXa = 04 : est I'activité de A.

va : est le coefficient d’activité de A.
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I.£¢.¢.Azéotropes

Dans les systemes azéotropiques, les compositions des phases liquides et vapeur
sont égales et les compositions ne peuvent pas étre séparées par une distillation
conventionnelle.

La figure (I.Y) montre, pour des systémes binaires, les diagrammes d’équilibre
liquide vapeur (x-y), température composition (t-x), pression composition (p-x) pour des
mélanges zéotropiques, azéotropiques avec un point d’ébullition minimale (positif) et
azéotropique avec un point d’ébullition maximale (négatif). Le point d’¢ébullition d’un
azéotrope positif est inférieur a ceux de chacun des composants pris a 1’état pur. Quand on
réalise la séparation d’un mélange de ce type par distillation, le produit de téte de colonne

est I’azéotrope [+ £].

Systéme Systéme azéotrope Systéme azéotrope
zéotropique a minimum a maximum
A température constante
1,0
y y y
X X X
A pression constante
Vapeur Vapeur Vapeur
Liquide Liquide Liquide
x X X
A température constante
Liquide pigtice Liquide
P 5 /\ P
Vapeur Napeuin Vapeur

X X X
Les surfaces ombrées représentent les régions
ou ceoexistent les phases liquide et vapeur.

Figure. 1.¥. Diagramme d’équilibre pour des systémes zéotropique et azéotropique [* £].
I.°.Diagrammes d’équilibre liquide-vapeur

L’équilibre liquide-vapeur d’un mélange binaire peut étre représenté par les
diagrammes isobares ou isothermes, donnant les courbes d’ébullition et de rosée.

A pression constante, nous avons le diagramme suivant :
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e Courbe de rosée
A aN
. Vapeur
I T, :  Liquide
i i Courbe d'ébullition
& 7 5
s stiva |

Figure.l.Y. Diagramme binaire isobare.

Pour une température donnée, on connait la concentration x du liquide (courbe
d’ébullition) et la concentration y de la vapeur (courbe de rosée).

On peut utiliser I’équation (1.1 )) pour établir le diagramme x-y :

_ P°axa
Pepaxa+P°g(Y—x4)

1Y)

ya
C’est I’équation d’une hyperbole qui passe par les points ya=*, Xa="*, et ya=),
xa=), I'utilisation de cette formule est peu pratique du fait que la condition :
P ot = P°axa + P°s (V-x,) doit étre respecté. C’est la raison pour laquelle on introduit la
quantité (o) dans I’équation (1.) V).
On obtient I’équation (I.) Y) qui permet de tracer la courbe ya = f (Xa) :

__dxa VY
yA - \+(a_’)xA (I )

I.1.Relations thermodynamiques

L.1.Y.Coefficient de partage

A I’équilibre, la concentration de tout composant présent dans la phase liquide peut
étre reliée a sa concentration dans la phase vapeur par le coefficient de partage, aussi

appelé « facteur d’équilibre » ou « volatilité absolue » (k).

kA:z—: (1Y)

Ou:
ka : est le coefficient de partage ;
ya : est la fraction molaire du composant (A) dans la phase vapeur ;

X4 : est la fraction molaire du composant (A) dans la phase liquide.
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Les composants les plus volatils dans le mélange ont une valeur de (k) plus élevée,

tandis que les composants les mois volatils ont une valeur plus faible pour (k) [ £].
L. Y. Volatilité relative

Pour la distillation le facteur clef de la séparation est la volatilité relative. Plus la
volatilité relative augmente, plus la séparation par distillation sera facile. Elle est définit

comme :

aij = ;l:_, 1))
Ou:
aij : est la volatilité relative du composant (i) par rapport au composant (j) [+ £].

La volatilité relative est une mesure de la possibilité¢ de séparation d’un mélange, en
effet, plus aij est grand, plus la courbe d’équilibre du diagramme x-y est éloignée de la

diagonale (figure (I.£)) [+ ].

§ XY

Figure.l. . Diagramme d’équilibre x-y a pression constante.

On appelle x4 et yg les titres molaires du composé le plus volatil. Les titres sont

exprimés en fraction molaires ou en pourcentages massiques : [+ V]

xA‘l‘xB =
Avec : et (I.Y®)
Ya+yg ="
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I.1.¥.Calcul du point de bulle et du point de rosée

Le point de bulle d’un mélange peut €tre calculé a partir de 1’équation :
oy Kixg =), (RN
Ou n est le nombre de constituants présents dans le mélange.
Le point de rosée d’un mélange, peut étre calculé a partir de 1’équation :

n o Zoy 1Y)

=),
La procédure de calcul est la suivante :
V) Considérer une température donnée.
Y) Déterminer les valeurs de K.
¥) Pour le point de bulle, vérifier 1’équation (I.) 1) et pour le point de rosée
vérifier I’équation (1) V).
La procédure est itérative jusqu’a satisfaction des deux équations, d’ou 1’obtention

des points de bulle et de rosée [ * ¢].
I.Y.Mode opératoire de la distillation

La séparation avec une colonne a plateaux ou a garnissage peut étre réalisée de

maniére continue ou discontinue [ *Y].
L.V.\ . Distillation en mode continue

En distillation continue, un mélange alimente a un niveau de la colonne que 1’on
choisit. On soutire un résidu en pied de colonne dont la composition doit étre de préférence
la plus riche en produit la moins volatil. On récupere en téte de colonne, apres
condensation, un condensat dont une partie constitue le distillat (de composition faible en
produit le moins volatil).

L’¢élimination du distillat et du résidu s’effectue en continu et ’ensemble des
parametres reste constant (de composition du distillat et du résidu, températures, débits de
résidu et de distillat). La plupart des distillations sont conduites en mode opératoire
continu, adapté pour les forts tonnages des industries de la chimie lourde et pétrochimie, et

fonctionnent en régime permanent [+ Y].
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L.V.Y.Distillation en mode discontinue

La distillation discontinue ou « distillation batch » est utilisée pour les produits a
forte valeur ajoutée dans I’industrie pharmaceutique, agroalimentaire, régénération de
solvant et fonctionne en régime transitoire.

Un inconvénient de la distillation discontinue est que, pour un débit de production
donné, 1’équipement nécessite un bouilleur plus grand. Il demande aussi plus d’attention de
la part des opérateurs. Parce que c’est un procédé¢ dynamique, il est plus difficile a

controler et a modéliser [+ Y].

L.A.Principales composantes d’une colonne de distillation

La colonne de distillation se compose de plusieurs éléments, dont chacun est utilisé
soit pour le transfert de chaleur soit pour renfoncer le transfert de matiere. Une colonne de
distillation typique contient plusieurs composantes majeures :

= La coquille verticale ou la séparation des composants liquides est réalisée.

= Colonne interne comme les plateaux, les garnissages, les supports de
garnissage, les distributeurs de liquide. Ces €éléments sont utilisés pour
renforcer la séparation des constituants.

=  Un rebouilleur pour apporter la vaporisation nécessaire pour le processus de
distillation.

* Un condenseur pour refroidir et condenser la vapeur sortante du haut de la
colonne.

Un reflux pour tenir la vapeur condensée du haut de la colonne de sorte que le
liquide (reflux) peut étre recyclé dans la colonne.

Le schéma typique d’une colonne de distillation avec une seule charge et deux

produits, est indiqué sur la figure (I1.°) [+ A].
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A vapmll“-iJ;téte, @;l o - distillat vapeur

condenseur

s - ball
section de / & N dz on
-

rectification
. | reflux
reflux

5\’/ distillat liquide

A}
* pompe de reflux
A
I

charge déversoir
\. I
section —plateau perfore
d’épuisement

vapeur rebouillie vapeur

A .
S~
Tﬂ condensats

- Tresidu

Figure.l.®. Schéma typique d’une colonne de distillation.

I.A. V. Le rebouilleur

Le mélange liquide qui doit étre traitée est connu sous le nom de charge,
généralement introduit quelque part pres du centre de la colonne. Le plateau de la charge
divise la colonne en deux parties: une partie supérieure d’enrichissement (ou de
rectification) et une partie inférieure (stripping ou épuisement). Le flux liquide descend le
long de la colonne ot il est collecté au fond dans le rebouilleur.

La chaleur est fournie au rebouilleur pour générer de la vapeur. Les vapeurs
soulevées dans le rebouilleur sont réintroduites dans 1’unité en bas de la colonne. Le

liquide retiré du rebouilleur est connu sous le nom de produit du bas ou résidu [+ A].

! : /
Rebouilleur ¥

H seee

Figure.I.". Schéma du rebouilleur.
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I.A.Y.Le condenseur

La vapeur monte dans la colonne, et sort du haut de I’appareil, ou elle est refroidie
par un condenseur. Une partie du liquide obtenu est recyclé en haut de la colonne c’est ce
qu’on appelle le reflux. L autre partie du liquide condensé qui est évacuée du systeme est

connue sous le nom du produit de téte ou distillat [ +A].

TAMBOUR REFL

SR AR AT

Figure.I.V. Schéma du condenseur.

I.A.¥.Colonne interne

La plus part des colonnes industriels sont formées de plateaux et d’autres de

garnissage :
LA.Y.) les plateaux

Les plateaux, éléments actifs d’une colonne, sont en fait congus pour assurer la
dispersion de la phase gazeuse au sein du liquide en utilisant directement I’énergie de

pression de cette phase gazeuse [*A].
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Distillat
| Alimentation £
< .
Produits H

lowds

Figure.l.A. Colonne a plateaux et agrandissement d’une partie de deux plateaux.

Il existe différents types de plateaux qui varient selon les producteurs. Le choix du
plateau dépend principalement du débit du liquide, de la souplesse d’utilisation souhaitée
et du colit de I’installation. Les principaux types de plateaux sont :

a) Plateaux perforés

La surface de ces plateaux est perforée de nombreux petits trous. Les bulles
résultant du passage du gaz dans le liquide prennent naissance des la surface du plateau,
celles-ci barbotent dans le liquide formant ainsi un brouillard constitué de petites gouttes.

b) Plateaux a soupapes

Le gaz s’écoulant dans la colonne passe par les trous du plateau perforé en poussant
les soupapes qui couvrent les orifices. La soupape monte ou descend selon le reflux du gaz.

¢) Plateaux a calottes

Le gaz arrive par le bas, passe par la cheminée, puis change de direction et sort par
la fente de la calotte. Le gaz sortant de la fente barbote dans la couche de liquide et crée

une émulsion dans la quelle se produit I’échange de matiére [ +A].

Figure.l.%. Plateaux a calottes.
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L.A.¥.Y.les colonnes a remplissages ou colonnes a garnies

Les garnissages sont des pieces formées régulierement en métal, céramique, verre,
graphite ou matiere plastique. Les garnissages sont utilisés dans les colonnes sous forme de
remplissage en vrac [+ A].

Le garnissage doit présenter les caractéristiques suivantes :
= Produire une grande surface de contact entre le liquide et le gaz.
= Posséder de bonnes propriétés pour I’écoulement des fluides, (la fraction de vide €
doit étre grande).
= Etre inerte vis-a-vis des réactifs.
= Etre facile a manipuler et installer.

=  Etre bon marché [*4].

Rashig Ring Sattel

Berl-Sattel Hacketten

QN

Figure.L.\ +. Différents types de garnissage en vrac [*A].
I.4.Types de distillation

1.4.\ Distillation réactive

Ce type de distillation se définit comme la combinaison d’une réaction chimique et
de la séparation par distillation. Elle se révele particulierement avantageuse pour les
réactions incompletes. Etant donné que les produits sont continuellement séparés du
mélange de réaction, I’équilibre chimique n’est pas atteint et une vitesse de réaction élevée
peut &tre maintenue [+ V].

Le rendement réalisable est par conséquent plus élevé que pour les procédés
classiques, ou la réaction et la séparation des composants se déroulent successivement.

Outre les catalyseurs hétérogenes, on peut également utiliser pour la distillation

réactive des catalyseurs homogenes, c’est-a-dire liquides (par exemple : acide sulfurique).
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Un exemple de distillation réactive est la production d’acétate de méthyle a partir

d’acide acétique et de méthanol [+ )].
1.4.Y.).Role de la distillation réactive

Généralement, les buts principaux de la distillation réactive sont améliorer la
séparation, augmenter le taux de conversion de la réaction, augmenter la capacité et la

sécurité du procédé [V +].
1.4.Y.Distillation extractive

Le procédé de distillation extractive est utilisé dans le cas des mélanges binaires a
faible volatilité relative donc difficiles a séparer [+ )].

Cette technique consiste a modifier la volatilité relative de deux constituants en
additionnant un solvant qui forme avec 1’un des constituants un binaire plus ou moins idéal
et avec 1’autre un binaire assez éloigné de 1’idéalité. Le solvant, injecté a ¥ — ¥ plateaux en
dessous du sommet de la colonne dite colonne extractive (afin de pouvoir séparer les
gouttelettes de solvant entrainées par la vapeur), doit avoir une température d’ébullition
plus élevée que celle du constituant lourd (avec lequel il s’approche de 1’idéalité) et, ainsi,
rester dans la phase liquide [*)].

En téte de colonne on récupere le constituant 1éger, alors que le résidu est constitué
par le mélange constituant lourd — solvant. Une seconde colonne, appelée colonne de
régénération, permet de séparer ce mélange et livre en téte le constituant lourd, tandis que
le solvant (résidu) est recyclé vers la premiere colonne [*)].

I1 est possible d’utiliser un échangeur de chaleur afin de récupérer de 1’énergie en
réchauffant I’alimentation de la colonne de régénération par le solvant recyclé.

Parmi les solvants utilisés avec cette méthode, on peut citer :
= acide sulfurique pour les systeémes acide chlorhydrique — eau et acide azotique —
eau,
= phénol pour le systeme toluene — hydrocarbures paraffinés,
= acétone pour le systeme butadiene — butylene,
= glycérol pour le systeme éthanol — eau,

= eau pour le systeme acétone — méthanol [+ V].
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1.4.¥.Hydrodistillation

Certains matériels comme les fleurs doivent étre distillés immédiatement apres la
récolte tandis que d’autre sont au mieux a stocker pour ) a Y jours avant I’extraction. Le
prétraitement de la matiére premiére pour I’extraction de I’essence par distillation dépend
de la nature du matériel végétal utilisé. Quant au choix et a [’aménagement de
I’équipement adéquat de distillation ainsi qu’a la conduite exacte du processus d’extraction
de I’essence, ils seront déterminés a travers des essais pratiques.

Il existe ¥ procédés fondamentaux de d’extraction des huiles essentielles par
distillation:

= La distillation a I’eau ou «hydrodistillation»
» Ladistillation a I’eau et a la vapeur ou «distillation a la vapeur humide» et

= Ladistillation a vapeur seche.

Dans I’hydrodistillation la matiere premiere a traiter est entierement immergée dans
I’eau, qui est ensuite portée a ébullition. La vapeur d’eau en s’échappant emporte avec elle
I’essence recherchée. Le mélange vapeur essence est ensuite récupéré par condensation.
Les installations utilisées pour la conduite de ce procédé sont tres simples de construction.
Ils sont souvent exploités de facon extensive par les petits producteurs. Le chauffage est le
plus souvent réalisé sur un feu ouvert, ce qui comporte des difficultés pour le controle de la
bonne conduite de la distillation. En particulier des difficultés liées a 1’apparition de zones
de surchauffe entrainant une détérioration qualitative de I’essence obtenue constituent une
contrainte majeure. Un autre inconvénient consiste en la nécessité de chauffer de grandes
quantités d’eau, ce qui augmente les colits énergétiques d’extraction.

Cependant ce procédé est bien indiqué pour I’extraction de 1’essence de certaines

fleurs [V V].
I.4.¢ Rectification continue

En rectification discontinue on ne rectifie que le produit le plus volatil, en
rectification continue les mémes principes physiques s’appliquent dans la colonne mais on
rectifie a la fois les deux produits.

La rectification continue est un procédé de sé€paration en continu d’un mélange de
deux liquides par distillation. Un mélange alimente la colonne a un niveau de la colonne

que I’on choisit. On soutire un résidu en pied de colonne dont la composition doit étre la
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plus proche possible du produit pur le moins volatil. On récupere en téte de colonne apres
condensation un condensat dont une partie constitue le distillat et I’autre le reflux. Il faut
que la composition du distillat soit la plus proche possible du constituant pur le plus volatil.

L’¢limination du distillat et du résidu s’effectuent en continu et ’ensemble des
parametres reste constant (compositions du distillat et du résidu, températures, débits de
résidu et de distillat).

Le troncon de colonne au-dessus du niveau d’alimentation est le troncon de
concentration (la vapeur s’enrichit en constituant le plus volatil) et le trongon en dessous
du niveau d’alimentation est le troncon d’épuisement (le liquide s’appauvrit en constituant

le plus volatil) [ V].
I.4.2.Distillation discontinue

En distillation discontinue, le chauffage est appliqué dans un réservoir en fond de
colonne (bouilleur), ou le mélange est introduit. Les produits les plus 1égers sont recueillis
en premier au condenseur qui se trouve en téte de colonne. Lors du passage des différents
composés légers, la température en téte de colonne s'accroit. En fin d'opération, il ne reste
plus que le résidu lourd en bas de colonne.

Il est tres difficile de donner une estimation du colit de ce procédé du fait de la
variété des produits traités. Il faut noter qu'avec cette technique il est difficile de séparer
des produits dont I'écart de températures d'ébullition est inférieur a ) degré.

En ce qui concerne les rejets générés par ce procédé, la partie non récupérable est
généralement incinérée dans un centre de traitement ; cependant dans le cas ou elle est

fortement aqueuse, elle est envoyée dans un réseau de traitement biologique [ Y].
I.4.%.Distillation 2 membrane

La distillation a membrane est un processus relativement nouveau de séparation par
membrane qui pourrait surmonter certaines limites des technologies membranaires plus
traditionnels. En particulier de fortes concentrations de soluté peuvent étre atteintes et de
l'eau ultra pure peuvent étre produite dans une seule étape. La possibilité d'un
développement industriel de cette technologie est liée a la disponibilité commerciale
croissante de membranes d'intérét potentiel.

Lorsqu'une membrane microporeuse hydrophobe sépare deux solutions aqueuses a

différentes températures, un transfert de masse sélectif a travers la membrane se produit: ce
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processus a lieu a la pression atmosphérique et a une température qui peut étre beaucoup
plus faible que le point des solutions d'ébullition.

Parce que le processus peut avoir lieu a pression normale et basse température, cette
distillation peut étre utilisée pour résoudre divers problémes de traitement des eaux usées,
pour séparer et récupérer les produits chimiques, et aussi concentrer des solutions aqueuses
de substances sensibles aux températures élevées.

Un nombre relativement important d'évaporateurs sur la base de la circulation ou de
convection air saturé d'eau, a partir d'une surface d'évaporation vers un condenseur, ont été
congus. Un résultat intéressant a été trouvé dans 1'étude de ce type de systemes: la
production de pur eau par unité de surface et par unité de temps est inversement
proportionnelle a 1'écart de pression.

L'efficacité du procédé est liée a la stabilité des matériaux de membrane. Dans les
Y4A+ de nouvelles membranes hydrophobes microporeuses sont devenus disponibles dans

le commerce et pour le dessalement membranaire [ Y].
I.4.V.Rectification sous pression réduite

Sous une pression réduite la température d’ébullition diminue (T, diminue )+ + °C
si on abaisse la pression de la pression atmosphérique a *.* ¢ bar).
Ce mode de rectification présente plusieurs avantages :
= Protection des produits thermosensibles
= Possibilité de ne pas avoir a utiliser de la vapeur au bouilleur a de trop hautes
pressions car la température d’ébullition des produits s’abaisse.
* Possibilité de casser un azéotrope (exemple : eau-éthanol a +." bar)
Néanmoins certaines difficultés apparaissent :
= Réglage précis du vide délicat (une variation de pression peut provoquer un
engorgement si la pression diminue ou un arrét de la distillation si la pression
augmente)
= Diametre de la colonne plus important pour permettre un débit suffisant.
= Condensation plus difficile a réaliser : 1’utilisation d’une saumure est rendue

souvent nécessaire [Y)].
I.) : .Avantages de distillation

Comparée a d’autre procédés de séparation tel que I’extraction ou 1’absorption, les

avantages de la distillation sont :
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* Un schéma de principe simple.

» Un faible colit d’investissement et un faible risque.

» Si les composés a séparer ont une volatilité relative de ),Y ou plus et sont
thermiquement stables.

= Ladistillation est sans conteste le meilleur procédé.

= La volatilit¢ relative est définie dans la partie concernant les relations

thermodynamiques [ ¢].
1.V V.Inconvénients de la distillation

» La distillation a une consommation énergétique faible et il est nécessaire que les
composés soient thermiquement stables a leur température d’ébullition.

= Elle n’est pas trés intéressante pour des azéotropes ou pour séparer des composés a
hauts points d’ébullition présents en faibles concentrations dans de grands volumes

de solvants tels que I’eau [ ¢].
1.\ Y.Facteurs favorisant le choix de la distillation

Ces facteurs sont :

= Une volatilité relative supérieure a ),Y.
= La stabilité thermique des produits.

= Desdébitsde Y++aY++kg/houplus(®+++a)++++Ib/jour) [*£].
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Chapitre 11 Etude de I’équilibre liquide-vapeur

Chapitre II : Etude de I’équilibre liquide-vapeur

I1.\ .Introduction

Les opérations de séparation constituent un des éléments les plus importants dans de
nombreux procédés industriels, aussi bien dans le cadre de I’industrie chimique lourde
(raffineries, distillations) qu’en chimie fine (cristallisations, extractions). Fréquemment, le
colt (en particulier le colt énergétique) de ces procédé de séparation est relativement élevé
par rapport a d’autres étapes du procédé comme la synthése, et donc leur optimisation est
cruciale. La thermodynamique fournit les outils nécessaires pour comprendre les systemes en
équilibre entre phases et permet la modélisation des opérations de séparation. Ce chapitre
traitement complet d’un cas particulier d’équilibre entre phases : 1’équilibre liquide-vapeur a
faible pression dans un mélange binaire, un cas qui constitue le cheeur de la modélisation
d’une distillation. Les non idéalités des phases liquide et vapeur sont prises en compte de
maniere rigoureuse.

Les fondements du traitement thermodynamique présenté, ainsi que les méthodes de
prévision de propriétés et les stratégies de calcul, sont pourtant généraux et applicables dans

d’autres situations. [ €]

I1.Y.Mélanges binaires idéaux et non idéaux
I1.Y.).Mélange binaire idéal

On considere un mélange binaire constitué de deux corps purs A et B. A et B dans le cas
général existent simultanément dans les phases liquide et vapeur. B est pris par hypothese
comme étant le composé le plus volatil c'est a dire pour simplifier le composé ayant la
température d'ébullition la plus basse. Les diagrammes liquide - vapeur seront toujours tracés

en utilisant les fractions molaires du composé le plus volatil.

IL.Y.V.\.Propriétés d’un mélange idéal

Par définition, un mélange idéal est un mélange dans lequel les interactions au sein de la
phase concernée sont absentes. Pour la phase vapeur, on parle aussi de « gaz parfait ».
La relation d’équilibre liquide-vapeur d’un mélange liquide idéal - vapeur « gaz parfait »

obéit a la loi de Raoult :
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— POI_(T))(1 (II_\)

La distillation d’un mélange idéal est facilement réalisée dans une colonne de
distillation et, en mode discontinu, les constituants sont récupérés dans le distillat dans I’ordre

croissant de leur température d’ébullition, ou dans 1’ordre inverse de leur pression de vapeur

saturante.
Mélange homogéne binaire idéal : benzéne (A) 80,1 °C - toluéne {B) 110,7 °C
T S —
Vapeur P| Liquide YA L
Courbe e
0
b7} — de rosée Tiy) Fa /
\\ — ) /_///7 /
\\ \\ /_/ //
\\ \\‘\ /’l
( — " 5 / - /
Courbe T po | L—
de bulle Tix) : . B x Y //
, i / s g= 2,487
X 5 4 /
Liquide i Vapeur
z XA Ya z XA VA XA
@ P=1013kPa & T=90°C © valxa

Figure.Il.\ : Equilibres liquide-vapeur homogenes d’un mélange binaire idéal
a volatilité relative considérée constante

Pour un mélange binaire idéal, tel que benzene-toluene, le diagramme de température
de bulle et de rosée T (x, y ) a pression totale constante est présenté figure II-).a. La figure
I1. b présente le diagramme P (x, y ) a température constante et la figure £c la relation entre y
et x sous pression ou température constante. Pour un mélange idéal, la courbe y (x ) est
symétrique par rapport a I’ante-bissectrice et indique une volatilité relative constante.

Dans ce cas, on peut exprimer y (X ) par la relation : [ °]

@ijXi

yi =

= -Y
1+ai]' xi—1) (H )
ILY. V. V.V . Propriétés d’un mélange idéal un phase liquide

Le mélange étant supposé idéal, la solution est alors une solution idéale. Dans une

solution idéale la miscibilité est totale (miscibilité en toutes proportions).

Une solution idéale suit la loi de Raoult. A une température o fixée, on peut écrire:
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PA = XA.POA’G et Pg = XB.POB,Q (H—v)

La loi de Raoult permet de faire le lien entre les compositions de la phase liquide et de la

phase vapeur.

Le modele de la solution idéale s'applique d'autant mieux que les constituants ont des
structures chimiques voisines. Dans la suite de 1'exposé les écritures des pressions de vapeur

saturante seront allégées: il sera toujours sous entendu a une température 0 fixée.
ILY.V.\.Y.Propriétés d’un mélange idéal un phase vapeur
La loi de Dalton et les relations qui en découlent s'appliquent:
P=P, +P5 donc yp="2 et yp=—2 (II-£)

Pour les deux phases on peut écrire x5 + Xg =) et ya + yg =) En combinant les lois de

Dalton et de Raoult, on peut écrire:

P°y4
P

ya=Xath et yp=XptE  (I1°)

La variance d'un tel systeme est égale a Y. Pour décrire parfaitement le systeme, il est
donc nécessaire de fixer deux variables indépendantes. Les variables indépendantes possibles
sont la pression totale, la température, les pressions partielles et les fractions molaires en A et
B dans les deux phases. On montre facilement que si on fixe par exemple la température et la
pression totale, toutes les autres variables en découlent car il existe une relation entre P et yB .
Ainsi fixer la température revient a connaitre P° et P°g. Les bilans matiere sur les phases
conduisent a trouver la composition en A a partir de la composition en B. De méme la relation
entre xp et yg permet d'avoir seulement a déterminer yg pour en déduire xp, P et P°g étant déja
connus. [1]

Finalement il suffit de trouver une relation entre P et yg pour montrer que fixer deux
variables (pression totale et température) suffit pour une description totale du systeme.

Les trois diagrammes de la figure II-) sont tous bien entendu des diagrammes

d'équilibre. Le dernier est souvent nommé diagramme isobare d'équilibre liquide - vapeur.

IL.Y.).Y.Diagramme isotherme

A partir des relations plus haut on aboutit facilement aux deux relations suivantes qui

permettent de tracer le diagramme
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P°AP°g
°B—Yg(P°B—P°4)

On obtient le tracé d'une droite et d'un arc d'hyperbole.

P:POA+XB.(POB-POA) et P—P (H—-‘)

L'expérience montre que ¥ zones peuvent étre différenciées:
epartie supérieure: phase liquide homogene
epartie comprise entre les deux courbes: Y phases (liquide et vapeur) présentes simultanément

epartie inférieure: phase vapeur homogene

La droite est nommée courbe d'ébullition et I'arc d'hyperbole courbe de rosée.
On remarque logiquement que pour xg et yg égaux a ), la pression totale est égale a la
pression de vapeur saturante de B car on se trouve en présence d'un seul composé. Le
raisonnement est le méme pour A si x4 et y5 sont égaux a ) (c'est a dire xg et yg égaux a *).

Ce type de diagramme n'est jamais utilisé en génie chimique

P P 8 8

o A A

P’

DIAGRAMME ISOTHERME DIAGRAMME ISOBARE
MELANGE IDEAL

Figure.IL.Y : Diagramme isotherme et Diagramme isobare
IL.¥.\.Y.Diagramme isobare d'équilibre liquide-vapeur

Ce diagramme est le plus utilisé dans le domaine de la distillation. Il passe logiquement
par l'origine (+,*) et le point de coordonnées (V,)) correspondant respectivement a A pur et a

B pur.
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Il s'obtient facilement a partir du diagramme isobare. Il suffit de se placer a une
température donnée et a partir des regles de lecture citées plus haut, on reporte les
compositions simultanées des deux phases exprimées en le composé le plus volatil. Chaque

point correspond a une température précise. [) 1]

Figure.ILY :Digramme isobare d’équilibre liquide-vapeur

On peut déterminer & par le calcul une relation entre yg et Xp .

o=t (1Y)

obtient la relation suivante:

a.XB

: 1+xg.(a—1) (I-4)

Le tracé du diagramme est alors aussi possible a l'aide de cette relation si on suppose a

constant pour toutes les températures. [)71]
IL.Y.Y.Mélange binaire non idéal

A cause des interactions moléculaires entre les corps purs, les mélanges a distiller se
comportent souvent de facon non idéale. les interactions moléculaires induisent une déviation
positive ou négative par rapport a la Loi de Raoult, qui généralement s’accroit lorsque la
différence des températures d’ébullition se réduit. La non-idéalité provoque plusieurs

phénomenes :

Page Y°



Chapitre 11 Etude de I’équilibre liquide-vapeur

— rapprochement des courbes de bulle et de rosée pour les mélanges a volatilité relative
voisine
— apparition d’azéotropes, a température de bulle minimale ou maximale, homogene ou

hétérogenes
IL.Y.Y.Y.Mélange a volatilité relative voisine

Comme le montre les trois exemples de la figure II-V, le rapprochement des courbes de
bulle et de rosée provoque un pincement du diagramme y (x ), sur ’ensemble de la plage de
composition (acétate d’éthyle-benzene), au voisinage de x5 = ) (acétone-eau) ou de xp ~ *
(dichlorométhane-acétone). Dans tous les cas, le pincement s’accompagne d’une valeur de la
volatilité relative aag allant vers [’unité.

Comme indiqué par la relation II(}), la force motrice de la distillation (x — y ) est alors
trés faible : chaque plateau, chaque portion de garnissage n’enrichit que de facon infime la
vapeur en constituant le plus volatil. Inversement, pour atteindre une pureté élevée, il faut
plus de plateaux ou de hauteur de garnissage ; ce que confirmerait rapidement le nombre de
marche d’une construction en escalier de type McCabe Thiele dans les diagrammes y (x ). Par
ailleurs, le reflux est aussi tres élevé, entrainant une recirculation de liquide élevée et donc

une grande quantité de chaleur a apporter au bouilleur pour la vaporiser. [} V]
IL.Y.Y.Y.Les fugacités

Le potentiel chimique d’un gaz idéal (ou parfait) est donné par

ufP(T,p)=u’(THRT In  (3-1D)

Pour simplifier la notation la pression standard pe = ) bar sera omise dorénavant (il faut
travailler en bar, donc) et les dépendances avec T ou p aussi. Dans le cas d’un mélange de gaz
parfaits, pour chaque constituant,

u;#’=u;°+RT In y;p ALY +)

ou yip = pi est la pression partielle du constituant i.

Un fluide réel (gaz ou liquide) n’obéit pas a cette relation lin€aire entre le potentiel chimique
et le logarithme de la pression, mais il serait convenable de garder une forme équivalente pour
les équations, en remplacant la pression par une fugacité, soit une sorte de pression efficace.

Pour une substance pure, la fugacité f est définie par

u (T,p)=u*(T)+RT 1n§ (1) )
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Ou p* est le potentiel chimique quand la fugacité vaut ) bar. Bien siir, la fugacité est

fonction de la température et de la pression, car elle prend en compte la non idéalité du fluide.

Le coefficient de fugacité est le rapport entre la fugacité et la pression, donc une grandeur

sans dimension :

_I :
9= @

Pour un gaz idéal, f = p et @= ). Les fluides réels tendent vers ce comportement idéal quand

p—-.

Jusqu’ici, un fluide réel a 1’état pur a été considéré, et la non idéalité introduite sous forme
de fugacité concerne les écarts par rapport au gaz idéal sous effet de la pression et de la
température.

Dans la situation plus générale d’un mélange de fluides réels, la composition affecte aussi

les écarts a I’idéalité. La fugacité de chaque constituant i est définie par
ui=ui*(T)+RT f; (H— \ T‘)

Comme les phases en équilibre sont obligatoirement a la méme température, la condition

d’équilibre de phases, équation (), correspond a une égalité de fugacités :

fl=fr @

Le mot fugacité est li¢ a la tendance du composant de “fuir” la phase en question. Ainsi,
dans I’exemple de I’eau liquide en équilibre avec sa vapeur, si la fugacité de I’eau liquide est
égale a celle de la vapeur, les tendances de fuite sont identiques et le systeme se trouve en
équilibre. Si la fugacité de la vapeur est supérieure a celle de I’eau liquide, alors la vapeur

condense ; dans le cas opposé, 1’eau s’évapore.
IL.Y.Y.Y.\.Les fugacités dans la phase vapeur

La fugacité d’un composant dans la phase vapeur est

l
fi = duyi I-Y°)
Pour une substance pure, le coefficient de fugacité peut étre obtenu facilement par

intégration de 1’équation d’état le long d’une isotherme :

mé=PZ-H2T @y
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ou Z =PV/RT est le facteur de compression. Pour un mélange 1’équation équivalente est

un peu plus complexe
no=fPZ - ML -1V

ici Zi = (dz/dni)T,p,nj est le facteur de compression molaire partiel [ V]

IL.Y.Y.Y.Y.Les fugacités dans la phase liquide

La fugacité¢ d’un composant de la phase liquide peut s’exprimer en fonction de sa fraction

molaire dans le liquide, xi, et de son coefficient d’activité i, définit par :

v (I A)

Xi [*q

Ou f*i est le coefficient de fugacit¢é du composant a 1’état pur. Cette définition du

coefficient d’activité est compatible avec un®> modele de solution idéale donné par
u;=u;*+RT In x; II-Y %)
Et permet de garder la méme forme mathématique pour décrire les solutions réelles :
u;=u;*RT In y; X; (II-Y +)

La fugacité dans le liquide peut se calculer par I’expression :

In (I)i=%[Bu + 5 2 2k Yy (Yo — 5ik)] (II-YY)

Sous pression modérée, les propriétés de la phase liquide peuvent étre considérées
indépendantes de la pression, et la fugacit¢ du composant pur peut Etre donnée

approximativement par :

fi=pi*pi*  (I-YY)
Donc I’égalité des fugacités, équation (IL.YY)«devient
yi §i p=xi yi p{** (ILYY)

De maniere a résoudre un probleme d’équilibre liquide-vapeur, les non idéalités des phases
vapeur et liquide doivent étre évaluées moyennant les coefficients d’activité et de

fugacité.[ V]
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IL.Y.Y.¥.Coefficients d’activité

Le comportement des coefficients d’activité dans les mélanges liquides peut étre décrit par
un des modeles proposés pour 1’énergie de Gibbs, ou enthalpie libre, d’excés. L’énergie de
Gibbs d’exceés d’un mélange et les coefficients d’activité des différents composants sont reliés
par

GE=RT Y, x;Iny; (II-Y ¢)

Pour des liquides, la température et la composition sont les variables qui affectent plus G*.
Seuls des variations tres importantes de pression auraient un effet non négligeable.
Pour des mélanges binaires, les formes les plus simples de traduire la dépendance de G*

avec la composition, a température constante, sont la forme polynomiale

GE

Y
= _Yo
P a+ by +cxy.....(1I-Y9)

Et I’expansion de REDLICH-KISTER :

GE
X\XYRT

=B + C(xy — xv) +D (x» — xv)' +.....(II-Y1)

1l s’agit de deux fagons empiriques de traiter G et par conséquent les paramétres doivent
étre trouvés au cas par cas a partir d’ajustement a des données expérimentales, ceci pour

chaque systeme étudié. L’expansion de Redlich/Kister est souvent utilisée en tant qu’équation

de corrélation de données. Pour des solutions proches de 1’idéalit¢, C=D =...= + eton a
donc
GE
= -Yv
x\XvRT B (I-YY)

Avec ces restrictions, la grandeur GE présente nécessairement une forme symétrique par
rapport a la composition équimolaire. Le niveau suivant de complexité corresponda D =. .. =
+, et la forme

obtenue pour GE/xYxY est linéaire en composition, appelée 1’équation de Mergules :

GE
X\XyRT

=B + C(xy —xv) =B + C(Yxy-)) (II-YA)
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De nombreuses autres formes fonctionnelles, plus au moins complexes, ont été
proposées, et une grande flexibilité peut étre obtenue en corrélation de données de G" pour
des mélanges binaires [, Y,°]. Malheureusement, toutes ces formes souffrent du méme
défaut, a savoir leur manque de fondement théorique, ce qui limite leur extension a des
systemes multi-constituant, et surtout empéche leur utilisation en tant que modeles prédictifs,
utilisables pour calculer G® méme en absence d’informations expérimentales. Ceci sera
possible uniquement si les parametres dans les modeles sont dotés de signification physique
claire.

Pour ce mémoire, 1’équation UNIQUAC a été choisie comme modele pour G” et donc
poules coefficients d’activité. Il s’agit certainement du modele le plus utilisé dans le monde
pour traiter les équilibres entre phases. L’équation UNIQUAC sépare ’énergie de Gibbs
d’excés en deux contributions : un terme combinatoire, associé aux tailles et formes des
molécules (effets entropiques), et une partie résiduelle liée aux énergies d’interaction (terme
enthalpique) : [VVY]

G*=GE, ,+GE, (11-Y9)

IL.Y.Choix du procédé selon le type de mélange a séparer

La séparation par distillation des mélanges non idéaux, azéotropiques ou a faible
volatilité relative est plus complexe a la fois dans son fonctionnement et dans sa conception
que la distillation
classique. La figure II- ¢ présente les différents procédés envisageables
a — distillation classique pour les mélanges idéaux
b — distillation hétérogene avec un décanteur en téte lorsque le mélange A-B est
hétéroazéotropique
¢ — distillation avec balancement de pression lorsque la composition de I’azéotrope varie avec
la pression
d — distillation azéotropique homogene ou un entraineur E totalement miscible est ajouté des
le départ avec le mélange A-B a séparer. E forme un ou plusieurs homoazéotropes binaires ou
ternaire avec A ou B.

e — distillation azéotropique hétérogeéne ou un entraineur E partiellement miscible avec A ou
B est ajouté des le départ avec le mélange A-B a séparer. E forme alors un hétéroazéotrope

binaire ou ternaire
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f — distillation extractive homogene ol un entraineur E totalement miscible est ajouté a la

colonne a une autre position que ’alimentation de A-B, provoquant I’apparition d’une section

extractive. E peut former un nouvel azéotrope binaire ou ternaire.

g — distillation extractive hétérogéne ol un entraineur E partiellement miscible avec A ou B

est ajouté a la colonne a une autre position que I’alimentation de A-B, provoquant I’apparition

d’une section extractive. E doit former un hétéroazéotrope binaire AE ou BE. [ A]

méalange A-B

1

]

[_héléroazéotrupiqua J—

1
— 0

Distillation classique
avec décanteur

Distillation
homoazéotropique

_— -

— B

Distillation
hétéroazéotropique

— oy

— 0B

homogéne
S N

— 08

Distillation axtractive
Lo |

hétérogéne
S —

r - - 1
— homoazéotropigue ——

Distillation axtractive
= -+

zéotropique

Distillation avec
balancement
de prassion

—1 asg=<15

4

Distillation
classiqua

Figure.Il. ¢ : Procédés de distillation pour la séparation des mélanges binaires
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Chapitre 111 Présentation de I’équilibre liquide-vapeur du binaire éthane — éthyléne

Chapitre III : Présentation de I’équilibre liquide-vapeur du binaire

éthane — éthyléne

II1.\ Introduction

Dans ce chapitre, on va calculer un équilibre liquide -vapeur dans le Cassou les deux
phases liquide et vapeur sont idéales et dans le cas ou la phases vapeur est non

idéal(réelle),dans a denier cas on va utiliser I’abaque de HOUGEN et WATSON.

On considere 1’équilibre liquide _ vapeur du mélange éthylene-éthane, sous une pression

de Ylatm. absolues on va donc éluder les deux cas suants :

V - calculer la courbe d’équilibre y=f(x) d’apres la formule relative a des gaz parfaits et des

solutions idéales.

Y — calculer cette courbe en supposant les phases liquide idéales, mais les gaz réels .les

corrections de fugacité seront lues sur I’abaque de HOUGEN et WATSON.
Données :

éthane : TC =Y+ 4, €00k ; PC=¢A,Yatm.abs

éthylene : Tc =YAY, Yook ; PC =°+.Y atm.abs.

Tableau IIL.\. : pression de vapeur saturante Ps en fonction de la température

0 C A [y vy [ove [oyn [oya vl Jovy [ove v

P Yo [VeX [ave [aY A [OY [y [y [ ¢ [ A

éthane(atm.abs)

P Yoo lYer [yee [YYY [YY YO A [YAA AV [V [T A
éthyléne(atm.abs)

IIL.Y Calcul de la courbe d’équilibre dans le Cas ou’ la phase vapeur est
idéale
11 suffit alors d’appliquer la relation :

ax

y = e x (II-Y)
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Le coefficient de volatilité relative a est calculé pour les températures fournies dans les

données, et on prendra la valeur moyenne :

Tableau IILY : coefficient de volatilité en fonction de la température

0 oC ey oy [ove [oyv [oya [ove vy [ove [ovn
YA

P Yo [Yex [aro [ WY AN [y v[ye a2 [AA

éthane(atm.abs)

P YW [Ye r [ Ye s [YYY[YY Y A[VAATYVAY [V AT A

éthyleéne(atm.abs)

o YADYA YA YA VAY [ Y, AE Y Ao | Y AY LY AY \,/\‘1

Soit une volatilité relative moyenne omey=",¢
On en déduit les valeurs de x et y pour x variant *+ a ) Tableau IILY :

Tableau IIL.Y : y en fonction de x pour le binaire éthylene-éthane

X N Y oY ¥ .0 B Y CA . A

o X COAE [V YTA [ ooy [ YT [ Ay [V Y eg [ Y YAA [V EVY [ e

(q_\)x CAAE L YTA e YoY VY EY +,00 ¢ <, OAA e VY ., veol

(- V)x+) VOAE [ YA [V Yoy [V YT [ eYy [y owg [) oAA [V ,AVY [V ver
100, ~,\\/ ~’Y'Y . 8t .00 1o Vi ~,/\\ ~,/\/\ ~,‘\2

y= (a—1Dx+1

ITL.Y Cas ou’ la phase vapeur est non idéale

On considere dans ce cas, la phase vapeur comme étant un mélange idéal de gaz réels .il
faut se rappeler la définition des mélange (ou solutions) idéaux en thermodynamique : soit un

mélange de n corps ;la fugacité du corps 1 dans le mélange ,f; est donnée par la relation :
Fi = FNi (I-Y)

F étant la fugacité du corps i pur , dans les mémes conditions que le mélange , N; sa fraction

molaire.
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Pour atteindre 1’équilibre liquide - vapeur il faut calculer séparément la fugacité du corps
A, puis du corps B, dans les deux phases .il suffira ensuite d’égaler les fugacité du méme

composé dans chacune des phases , puisqu’il y a équilibre. []
fugacité de A : a)dans le liquide :
En appliquant la définition de I’idéalité , on a :
F,=Ft X, (IY)

Fy étant la fugacité de A liquide , pris a 1’état pur , dans les mémes conditions que le mélange
. cette fugacité sera donc calculée a partir de la pression de vapeur saturante du liquide
puisque c’est la pression d’équilibre d’un liquide pur .de ce fait , F} est quelquefois appelée

tension de vapeur corrigée .
b)dans la vapeur :
Dans ce cas , I’idéalité s’écrit :
Fa=Fi Yy (I0-9)

Ef étant la fugacité de A gazeux , pris a I’état pur , dans les mémes conditions que le mélange
.elle sera donc calculée a partir de la pression totale du mélange gazeux , qui n’est autre que la

pression imposée de V1 atm . F{ est quelquefois appelée pression totale corrigée.
L’égalité des fugacités dans les deux phases donne :
Fi X,=F; Y, (I-°)
Pour le corps B, on aurait :
Ff Xp=F§ Yg (III-1)
Ou encore : Ff(V-X,) = FS(V-Y,)

D’ ou’, en sortant X4 .

FA (Fg —Fg) Fi
= " Y = e -A
Xa= pe e (1Y) e Ya=Xa e (Y

I11.¢ Calcul pratique des fugacités
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Chapitre 111 Présentation de I’équilibre liquide-vapeur du binaire éthane — éthyléne

Les fugacités sont reliées aux pressions partielles par la relation :
f=pv (1I-9%)

L’abaque de HOUGEN et WATSON (Figure. IV.Y) donne les valeurs des coefficients de
fugacité v pour les gaz , en fonction des températures et pressions réduites. Le calcul d’une

fugacité nécessite donc la connaissance de la pression correspondante , de la pression critique

du composé , et de la température critique :
-pour déterminer FF , il faut connaitre Psy ; Pc ; T et T
-pour déterminer F, f , il faut connaitre P(pression totale) ; Pc; T et Tc

La méme procédure est utilisée pour la détermination de Ff et FF. [Y+]
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Figure. IV.Y : L’abaque de HOUGEN et WATSON [Y)]
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Chapitre. I'V :Résultats et discussion

IV.) Calculs du la fugacité et du coefficient de fugacité de I’éthyléne

Les résultats obtenus pour différentes valeurs de la température sont présentés dans le

tableau IV.)

Tableau IV.) :fugacité et coefficient de fugacité de 1’éthyléne en fonction de la température

T (°C) VA Y. |ovy Y¢ Y1 YA Y Y'Y y¢ R
T (k) VLAY | AGA L AAA L AAY |V AVE | ATY [ AT | ASY | Af0 | ATA
Pg,(atm) | YV You | Ye& | YYY | YY YeA YA [YAY VT [ TA
(Pop),” VOYY | 0o | SAY | £0A | v £Y0 | £YY [ YY) | 0 YA | L FEA [ LYY
vh Ve e Yo [ e veo e VT | e VI | v VAL [ e YAS | e VAL [ Ave | e Ao
Fk(atm) Y. VALY [ VAE [V e [T A0 [VTY [ Yoo [VAA [ Ve [ \Y¥ oo
PV (atm) | YYA | VAL YYA | O EYA [ O FVA [ YA | VA [ TVA | EA | TA
v8 e vAS e AE [ AE WA [ AE AT VAT [V AY | AY
FS (atm) V¥ VWUO[ATE [IYE [ E [ ATY [ATY [Ty [FY )

(V) Les températures réduites sont calculées a partir des températures exprimées en degrés

kelvin.

(Y) Pression de vapeur saturante réduite.

(Y) Pression totale réduite.

IV.Y Calculs du la fugacité et du coefficient de fugacité de I’éthane

Les résultats obtenus pour différentes valeurs de la température sont présentés dans le

tableau IV.Y

Page ™1




Chapitre IV Résultats et discussion

Tableau IV.Y :fugacité et coefficient de fugacité de 1’éthane en fonction de la température

T A YooYy V¢ Y1 -YA Y Yy Y Y1
Tr(k) CAYS |V AY L L AYY L AT | A [ VAY | VAT L VAL e YYE | vaY
P (atm) | V© YEY Yo YA Y VWY [y | q¢ A4
(Psp): CYAY | YYA ] YA [ YT | Yo [ XYe | YYY [0 YA | V0 | YAe
vk A O AY LAYV AY [V AY LAY LAY [ AE | AR | AL
FL(atm) | 'Y Yy o [ Yed Yoo [dA0 [46s | Ade | Afe | VAL | Voo
Patm) | «,YYY | o FYY | G YFY [ YYY | P | YYY | FTY | YFY [ YYY | LYY
v§ VA LA NYA A YA YA LYY Yy YT VT v | Ye
FS(atm) [ VY, 1€ [VY 1 [YYoe Yo [OYY [OYY [OIYY [IY) Y VY

IV.Y Détermination de la courbe d’équilibre y = f(x)

A partir des résultats présentés dans les tableaux IV.) et IV.Y, on peut déterminer la
fraction molaire en phase liquide, et en phase gaz, y, du constituant le plus volatil (éthylene)
comme suit :

F§ (F§ —F§) F}

_ — _ _ A
X=XA et Y=ya= XA'E

 FSF;-FEFSFS
Les résultats obtenus sont représentés dans le tableau IV.Y.

Tableau IV.Y : fraction molaire en phase liquide, x, et en phase gaz, y, du constituant le plus

volatil (éthylene).

X .’.Q\D ~’\\/O n,\loo ~’Y‘\~D n’iv~ ~’0Y~ ',1‘“' ~’\/in n,/\v~ an

2

y ~’\V° ~,Y5V ~,V°~ ~’i2~ ~,°°° ~’~H‘~ ~,VT'~ ~’/\\'~ ~,/\‘\~ ~"’(°~

Les deux courbes d’équilibres dans le cas ou la phase gaz est idéal et non-idéale sont
présentée dans la figure IV.) On remarque que dans le cas ou la phase gaz est non-idéale, la
courbe d’équilibre est plus proche de la premiere bissectrice ; donc le nombre de plateaux

nécessaire a la séparation par distillation devient tres élevé.
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Chapitre IV Résultats et discussion

IV.¢ Principes de la méthode graphique de McCabe-Thiele

Cette méthode permet de déterminer le nombre de plateaux théoriques d’une colonne de

distillation avec reflux. Cette méthode se résume par les étapes décrites ci-dessous.

) ) ) ) ., y )
V) Situer les points Xp , Xw et Zg. calcule 0 et vey (0 : fraction vaporisée de I’alimentation)

Ce dernier rapport est la pente de la droite d’état thermique que pas par X =y = Zg.

Y ) L’intersection de cette droite d’ état thermique la courbe équilibre donne un point de la

droite opératoire de la section d’ enrichissement correspondant au reflux minimum .I’autre

: - . Roni
point est X =y = Xp . la ainsi tracée a pour pente ﬁ .
min

¥ ) Calculer R, puis R=V,Y Rin .
. P R
¢ ) Tracer la droite opératoire passant par X =y = Xp et de pente R

© ) L’intersection de la droite opératoire d’état thermique donne un point qui appartient aussi

a la droite d’opératoire de la section d’appauvrissement .
1) Or cette droite opératoires de la section d’appauvrissement passe ainsi par le point
X =Y =Xy.

V') Les deux droites opératoire sont en place et permettent d’effective a la construction en

escalier . on n’oubliera pas de changer de droite opératoire juste aprés leur intersection .

A ) Le nombre de plateaux théoriques-qui n’est pas forcément un entier correspond au nombre

de paliers horizontaux. [YY]

En appliquant la méthode graphique de McCabe-Thiele au binaire éthane-éthylene avec
une alimentation liquide a son point d’ébullition (6 =), de composition en éthylene
zf = 1€, £%, un titre de distillat souhaité égale a V.Y %, et un titre de résidu souhaité égale

a Y %, on obtient les figures IV.Y et IV.Y.

Le nombre de plateaux obtenu, par la méthode graphique de McCabe-Thiele, dans le cas
ou la phase gaz se comporte d’une maniere idéale est égale a ) ¢ comme le montre la figure
IV.Y (nombre total de paliers). Le nombre de plateaux, obtenus par cette derniére méthode
dans le cas ou la phase gaz se comporte d’une maniére non- idéale est égale a YA comme le

montre la figure IV.Y (nombre total de palieres) [ 4]
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1 F L U L U U L U L U

0.9 Courbes d'équilibre du binaire Ethylene-Ethane = J

0.8 -

1

0.71 casolla phase gaz est idéale

06 N ,

> 0.5 4

1

0.4 i

03l cas ou la phase gaz est non-idéale
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0 0.1 02 03 04 05 06 07 0.8 0.9 1
X

Figure .IV.) : courbes d’équilibre pour le binaire éthane-éthylene dans le cas
ou la phase gaz est idéal et non-idéal

Les figure IV.Y et IV.Y montent que le nombre de plateaux obtenus par la méthode
graphique de McCabe-Thiele est plus important dans la cas ol la phase gaz est non-idéal par
rapport au cas ou elle se comporte d’une manicre idéale .1l a été rapporté dans la littérature

que le mélange éthane-éthyleéne se comporte d’une facon non-idéal en phase gazeuse. [¥*]

1 T T T T T T T T T

Gas ot la phase gaz est idéale
09— — -

08— _— —
07— — -

0.6~ - a

0.4(— _— -
03— g —
0.21— — |

01— = =

Figure. IV.Y : Construction graphique de McCabeThiele pour le binaire

éthane-éthylene dans le cas ou la phase gaz est idéale
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Figure. I'V.Y : Construction graphique de McCabeThiele pour le binaire

éthane-éthylene dans le cas ol la phase gaz est non-idéale
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Conclusion générale

Notre travail a consisté a étudier un équilibre liquide-vapeur pour un binaire éthyléne-
¢thane dans le cas ou la phase vapeur se comportait d’une maniére idéale et dans le cas ou elle
se comportait d’une fagon non-idéale, c’est-a-dire comme un mélange de gaz réels .La phase
liquide étant supposée se comporter toujours d’une manicre idéale et cela est dii aux faibles
concentrations des constituants en présence.

Dans le cas ou la phase vapeur se comportait d’une manic¢re idéale, le calcul de
I’équilibre liquide-vapeur était simple et se résumait a la détermination de la courbe d’équilibre
y = f(x) du binaire étudié et cela en connaissant, a priori, la pression de vapeur saturante du
constituant le plus volatile et la valeur de la pression totale régnante.

Dans le cas ou la phase vapeur se comportait d’une mani¢re non-idéale, le calcul de
I’équilibre liquide-vapeur devenait plus compliqué et dans ce dernier cas il fallait utiliser la
notion de fugacité et du coefficient de fugacité pour déterminer la courbe d’équilibre y = f(x).

Les résultats obtenus nous permettent de conclure que les deux courbes d’équilibre,
obtenues dans les deux cas de 1’idéalité¢ et de la non-idéalité de la phase vapeur, different
notablement 1’'une de l'autre et cela a influé considérablement sur le nombre de plateaux

nécessaires pour distiller le binaire éthyleéne-éthane étudié.
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