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INTRODUCTION GENERALE

La recherche et le développement de nouveaux composés chimiques tels que les pesticides, les
produits pharmaceutiques, les solvants industriels, les réfrigérants etc., sont une tache complexe et
importante. Dans la majorité des cas, I’introduction de nouveaux développements ont lieu sur la
base de procédés empiriques fondés sur I’observation. Cependant avec le développement de
moyens de calculs assez puissants et avec la généralisation de I’utilisation de telles machines, des
techniques assez fiables pour résoudre des problémes liés a la conception de nouveaux composes
ont é&é éaborées et ont permis ou permettront la mise en évidence de nouveaux solvants assez
efficaces, des herbicides et des pesticides tres performants et en particulier des réfrigérants moins
agressifs envers I’environnement et pouvant satisfaire les besoins de domaines assez vastes tels
que celui le la climatisation, la conservation des produits €élémentaires,.....etc.
la majorité des méthodes de conception de nouveaux constituants ont pour objectif fondamental de
trouver une relation entre les propriétés physiques et la structure moléculaire de tout constituant.
Leur fiabilité dépend surtout de la maniére dont est élaborée cette relation.

D’un point de vue thermodynamique et économique, il existe peu de fluides répondants aux
exigences de I’industrie du froid, les principales familles de fluides utilisables sont :

les CFC, ils sont dits fortement halogénés, ils contiennent du chlore et de fluor.
Les chlorofluorocarbures comme le R11, R12 sont appelé encore fréon.

les hydro-chlorofluorocarbures ou les HCFC comme le R22, R409 sont partiellement
halogénés et contiennent moins de chlore et de fluor que les CFC.

lesHCF ou hydro- fluorocarbures comme le R134a, R404 ne contiennent pas de chlore.

Cependant les CFC et les HCFC contribuent a la destruction de la couche d’ozone du faite la
présence du chlore et du fluor dans les molécules réagissant chimiquement et détruisant les
molécules d’ozone, d’ou I’apparition d’un trou dans la couche d’ozone protecteur de la planéete
terre contre les rayons ultraviolets causeur du cancer de la peau. Toute fois I’accumulation des
CFC, HCFC et des HCF dans I’atmosphére contribue au réchauffement de la planéte c’est ce
gu’on appelle I’effet de serre.

Les CFC sont les plus nocifs pour I’environnement c’est pour cela que leur production et leur
utilisation sont désormais interdites. Cependant les HCFC et les HFC sont réglementés et

subissent



le méme sort que les CFC dans quelques années en particulier les HCFC puisque les HFC sont les

moins nocifs.

Ains on peut envisager que dans le futur des mesures restrictives de production de tout compose
halogéné seront adoptées. Cela va créer un probléme au niveau des systémes frigorifiques
actuellement utilisés ou eux méme subiront des modifications. Deux axes d’évolution sont
envisagés :

recherche des fluides frigorigénes sans effet serre et sans effet sur la couche d’ozone,
possédant des caractéristiques similaires aux CFC utilisés dans les systémes a compression
frigorifique.

Mise au point de développement d’autres systemes frigorifiques.
Notre objective dans ce travail est éaboration d’un outil de cacul des propriétés
thermodynamiques des fluides frigorifiques les plus utilisés dans le domaine du froid.
Le choix des paramétres a définir s’est porté sur les domaines vapeur et liquide du fluide. En effet,
ces deux domaines permettent le plus d’intérét pour les calculs des machines frigorifiques.
Les propriétés concernées par le calcul sont les propriétés thermodynamiques: température,
pression, densité, volume spécifique, entropie, enthalpie, énergie interne.
Plusieurs fluides couramment utilisés sont concernés par la modélisation, parmi eux : R22, R134a,
R123, R410A (le mélange azéotropique du R32 et R125), R407C (le mélange zéotropique du
R125, R32 et R134a).
Pour cela il faut disposer d’un minimum d’équations de base qui constituent le modée
mathématique du fluide. En général, les équations de base sont celles de la phase vapeur de la
pression de vapeur saturante, de la densité du liquide saturée et de la chaleur massique a pression
ou a volume constant.
La connaissance de ces équations permet d’accéder, aprés calcul aux paramétres d’état du fluide
(la pression P, le volume V, I’entropie S, I’enthalpie H, etc.) qui seront utilisées dans des calculs
des cycles frigorifiques.
Ce travail comporte en plus de I’élaboration de I’outil de calcul, une recherche des équations d’état
et des modéles mathématiques disponibles actuellement permettant de produire le plus fidélement
possible les propriétés thermodynamiques des fluides sélectionnés pour I”étude.
Afin de cerner les différents aspects du probleme, nous avons divisé le travail faisant I’objet de
cette thése en cinq chapitres.
Le premier chapitre traite le critére du choix du fluide frigorigéne, leurs classifications et enfin les
anciennes et nouvelles reglesde sélection.



Le deuxiémes chapitre comporte les principaux regles de calcul des grandeurs critiques propriétés
thermodynamiques et volumétriques des fluides frigorifiques utilisant les corrélations et les
équations d’état.

Le troiseme chapitre est consacré a I’étude de I’équilibre vapeur - liquide et les principaix
modeles de calcul du coefficient d’activite.

Dans le quatriéme chapitre nous avons exposé le modéle choisi pour le calcule des propriétés
thermodynamiques des fluides frigorigénes choisis.

Le cinquiéme chapitre comporte les résultats et la discussion de ces dernieres pour chaque fluide

choisi.



Chapitre |

Lesfluidesfrigorigenes: classification et sélection

INTRODUCTION

Le dioxyde de carbone (CO2), le dioxyde de soufre (SO2) et I’ammoniac NH3 sont les
premiers fluides naturels utilisés dans les machines a compression pour la production du froid.
C’est dans les années 1930 que utilisation des composeés chlorofluorocarbone dites les CFC ont été
proposé par les chimistes comme fluides frigorigénes a cause de leur stabilité et leur aspect
inoffensif.

Aing, dans les années 1980, la découverte que les CFC contribuent d’une facon importante dans
I’appauvrissement de la couche d’ozone a entrainé leur élimination on mettant en évidence des
mesures au niveau international (protocole de Montréal, 1988) afin de réglementer I’utilisation des
gaz contribuant & appauvrir la couche d’ozone.

Comme subgtituts aux CFC, les HCFC et Les HFC ont été proposés par les chimistes qui
appartiennent ala méme famille que les chlorofluorocarbures.

Cependant les HCFC contiennent au moins un hydrogene et les HFC ne contiennent plus le chlore.
Vis avis a la couche d’ozone les HCFC ont un effet destructeur moins réduit que les CFC maisiils
sont été pris par des mesures d’interdiction et ont éé remplacés par d’autres fluides dont les HFC.
On conclusion seuls les HFC sont inoffensifs pour la couche d’ozone cependant ils contribuent a
I’échauffement de la planéete en renforcant I’effet de serre. A ce titre ils ont également fait I’objet
d’une réglementation suite au protocole de Kyoto 1998.

Enfin malgré cet inconvénient, les HFC restent pour I’instant, avec les mélanges comme les fluides
d’avenir.

1-1 classification des fluides frigorigenes :

Les fluides frigorigénes sont identifiés par une numérotation qui est définie par le standard
ASHRAE 34 et par la norme internationale | SO 812. Elle concerne aussi bien les halogénes que les
fluides naturels.

Pour caractériser un fluide frigorigéne on utilise une notation du type RXYZ ou R veut dire fluide
frigorigéne, X, Y, Z sont les chiffres caractéristiques de la composition et en fonction de cette
notation, on peut donner la classification suivante des principaux fluides frigorigenes.



1-1-1 CORPS PURSHALOGENES
Les principales familles des fluides utilisables sont les CFC, HCFC et HFC.

les CFC (chlorofluorocarbures comme le R11, R12 appelé encore fréon) ils sont dits
fortement halogénés car ils contiennent du Cl et F.

les HCFC (hydro-chlorofluorocarbures, comme le R22 ou R409) ils sont dits partiellement
halogénés et contiennent moins de Cl et de F que les CFC.

les HFC (hydro- fluorocarbures, comme le R134a, le R404) ils ne contiennent pas de Cl.
Les corps halogénés sont utilisés a I’état pur ou en mélange zéotropique, azéotropique ou encore
pseudo azéotropigue. |ls assurent tous les niveaux de température des machines frigorifiques et des
pompes de chaleur.

1-1-2 MELANGES ZEOTROPES

Un mélange zéotrope est un mélange dont la composition en phase vapeur et en phase liquide
différent lorsque les deux phases coexistent.
Une autre propriété importante de ces mélanges est I’existence d’un « glissement » a savoir qu’a
une pression donnée la température varie suivant le titre en vapeur du mélange diphasique
On caractérise un mélange zéotrope (binaire, ternaire ou plus) par la valeur de glissement a une
pression d’utilisation (celle d’évaporation ou de condensation), ces mélanges se voient attribuer un
numeéro au fur et a mesure de leur découverte.
En effet les numérotations sont chronologiques dans I’ordre d’acceptation du fluide frigorigéne par
ASHRAE : R401A ; R402A ; R403B ; R404A ; R407C ; R408A ; R409A ; R410A ; etc.
Pour les mélanges de corps purs identiques, mais dans des proportions différentes. On associe une
lettre majuscule en fin de numérotation par exemple :
R407A : R32/R125/R134a avec 20%/40%/40% de composition massique.
R407B : R32/R125/R134a avec 10%/70%/20%. I
R407C : R32/R125/R134a avec 23%/25%/52%. I

1-1-3MELANGES AZEOTROPES

Un mélange azéotrope se comporte comme un corps pur et il présente un faible glissement de
température. Si le glissement est inférieur a 1°C, dans ce cas on parle de fluide quasi-zéotropique
mais on le classe dans la catégorie des fluides zéotropes (c’est le cas du R404A)

En fin s un mélange zéotrope présente un glissement encore plus faible (inférieur a 0.1°C.), il est
appeler fluide azéotrope (c’est le cas du R410A).

Généralement les mélanges azéotropes se trouvent dans la série 500.



1-1-4 HYDROCARBURES

Les composés organiques, qui contiennent du carbone et de hydrogéene, les plus utilisés en
production du froid sont les hydrocarbures. Néanmoins les hydrocarbures Iégers (jusqu'au propane
inclus) sont classés avec les composés halogénés. C’est ains que le méthane (R50), I’éthane (R170)
et le propane (R290) sont classés avec larégle valable pour les corps purs halogénés.
En revanche, le butane (R600) et isobutane (R600a) sont classés dans cette catégorie des 600.

1-1-5 LES COMPOSES INORGANIQUES

Cest la série des R700, la regle de numérotation pour ces composés consiste a mettre la masse
molaire.
Par exemple : R717 ammoniac (NH3) dont la masse molaire est de 17 g/mole

R718 I’eau (H20) dont la masse molaire est de 18 g/mole

R744 dioxyde de carbone (CO2) dont la masse molaire est de 44 g/mole.

1-2 CRITERESDE SELECTION DESFLUIDES FRIGORIGENES

Les contraintes d’environnement ont conduit a des changements importants pour la sélection des
fluides frigorigénes. C’est pour cela les anciennes régles de sélection basés sur les contraintes
thermodynamiques et techniques viennent S’gjouter aux nouvelles réglements basés sur les

contraintes d’environnement.
1-2-1 LES ANCIENNES REGLES

Les anciennes regles de sélection pour une bonne utilisation des fluides frigorigenes ont été
basées sur des considérations thermodynamiques et techniques et qui se présentent comme suite :
1-  une température critique élevée puisque le COP et la puissance frigorifique du cycle de base
augmentent suivant la température critique du fluide.
2-  Des pressions d’utilisation comprises entre la pression atmosphérique et 20 a 25 atm pour des
raisons techniques.
3- Un taux de compression minimal (nettement inférieur a 10) pour avoir un rendement
volumétrique correct au niveau du compresseur.
4-  Des COP et puissances frigorifiques volumiques élevés
5-  La<curité (toxicité faible, non inflammable, non explosif).
6- Compatibilité avec I’huile de lubrification des compresseurs.
7-  Sain pour I’environnement.



Sur la base des cinq premiers critéres les CFC et HCFC étaient sélectionnés a I’exception de
[’ammoniac qui réussissait a s'imposer malgré sa toxicité, grace a son COP et sa production
volumique élevée. Cependant ces regles ont été largement modifiées a cause des problémes liés a
I’environnement. Venant S'gjoutés a des criteres prenant en considération les contraintes

d’environnement.

1-2-2 LESNOUVELLES REGLES DE SELECTION

Deux contraintes d’environnement sont venues conditionner [’utilisation des fluides
frigorigénes.
La premiére concerne la couche d’ozone et la deuxieme concerne le réchauffement de la planéte.

a — ODP (Ozone Depletion Potential) :

L’ODP est le potentiel d’appauvrissement de la couche d’ozone rend de I'impact du I’émission
d’un kg de fluide frigorigéne comparé a I’impact de I’émission d’un kg de R11.

C’est ains que les CFC ont un ODP proche de 1 ce qui les rendent agressifs envers la couche

d’ozone. En revanche les HCFC ont un ODP beaucoup plus faible. (voir le tableau 1)

b- le GWP (global warming potential)

Le GWP et le potentiel d’échauffement de la planéte, il donne la quantité de CO2 qui aurait un
effet équivalent sur I’effet de serre al’émission d’un kg de fluide (a1’horizon de 100 ans).
Pour les fluides halogénés la durée de vie est tres longue et il faut intégrer son effet sur une durée
longue.
En effet celui-ci ne représente que I’effet direct sur I’effet de serre. A coté de cet effet direct il
existe un effet indirect lié ala consommation énergétique.
Pour quantifier I'impact total sur I’effet de serre un indicateur a été introduit. |l ’agit du TEWI

(Total Equivalent Warming Impact) qui s’écrit comme suite :
TEWI =GWP,5y[M(1- x)- M eN]+EAN (1-1)

GWPyo : le potentiel d’échauffement de la planéte a I’horizon de 100 ans pour le fluide
considéré

M : lamasse du fluide

x : fraction de fluide récupéré en fin de vie d’équipement



. est le taux de fuite annuel de I”équipement

: le temps d’utilisation en années

e
N
E : laconsommation annuelle d’énergie de I’équipement en kwWh
A

: laquantité en kg de CO, émise pour produire 1 kWh de énergie utilisée.

Le TEWI est donné en kg de CO, pour la durée de vie de I’équipement. Le coefficient A

dépend de I’énergie utilisée ains du pays. Pour une machine a absorption fonctionnant au gaz
naturel, il faut prendre A= 0.184.

LesHFC et LesHCFC

Réfrigérant | Formule Masse Ty (k) [ Te (k) | P ODP GWP100
molaire (MPa) ans
g/mol

HFC-32 CH2F2 52.024 221.50 351.26 | 5.777 0 650

HFC-125 | CHF2CF3 | 120.022 | 224.66 339.17 3.618 0 2800

HFC-134a | CH2FCF3 | 102.031 | 274.07 374.27 | 4.065 0 1300

HFC-143a | CH2FCHF2 | 84.041 | 22592 |34597 |3.769 0 3800

HFC-152a | CH3CHF2 | 66.051 249.10 386.41 | 4.512 0 140

HCFC-123 | CHCL2CF3 | 152.931 |300.84 |456.82 |3.666 0.014 90

HCFC-124 | CHCLFCF3 | 136.476 |263.00 |395.35 |3.615 0.03 470

Mélangesde HFC

réfrigérant | Formule Masse Thp Te Pc ODP | GWP100
molaire () (C°) | (MPa) ans
g/mol
R-404A R-125/143a/134a (44/52/4) | 97.6 -46.6 | 721 | 374 0 3260
R-407A R-32/125/134a (20/40/40) | 90.11 -452 | 819 | 4.49 0 1770
R-407B R-32/125/134a (10/70/20) | 102.94 -46.8. | 74.4 | 4.08 0 2290
R-407C R-32/125/134a (23/25/52) | 86.20 -438 |873 463 |0 1530
R-407D R-32/125/134a (5/15/80) 90.96 -394 | 916 [448 |O 1360
R-407E R-32/125/134a (25/15/60) | 83.78 -428 |88 [473 |0 1360
R-410A R-32/125 (50/50) 72.58 -51.6 | 725 | 4.95 0 1730
R-507A R-125/143a (50/50) 98.86 -471 | 709 [379 |O 3300




Hydrocarbures

Rc-270 | CH2CH2CH2 4208 |[-335 [1252 [558 |0 @ |------
R-290 CH3CH2CH3 4410 |-421 9.7 |425 |0 20
R-600 CH3CH2CH2CH3 58.12 -0.5 152 3.80 0 20
R-600a | CH (CH3)2CH3 58.12 |-11.6 |1347 |364 |0 20
R-170 CH3CH3 3007 |-886 |322 (487 |0 20
R-1270 | CH3CHCH2 4208 |-477 |924 |457 |0 |-
Fluidesinorganiques

R-718 H20 18.02 | 100 3742 | 221 <1
R-744 CO2 4401 |-784 [31.1 |7.38 1
R-717 NH3 17.03 |-13.3 |1323 [113 |0 <1




Chapitre 2
Recherche bibliographique

Calcul des propriétés critiques des corps purs et de méanges des
Corps purs

| ntroduction :

Dans les procédés industriels mettant en oauvre des fluides frigorigénes, la connaissance des
propriétés critiques des corps purs et des mélanges est d’une grande importance .ces paramétres
permettent en effet de prévoir le comportement des substances dans un large intervalle de
températures et de pressions et de définir ains les conditions d’existence de leurs différentes
phases. Ce sont également les parametres clés de la prédiction des propriétés thermodynamiques et
volumétriques des corps purs et des mélanges de corps purs par le biais de la loi des états
correspondants.

Cependant comme la détermination expérimentale de ces paramétres nécessite un appareillage
colteux et sophistiqué ainsi qu’une manipulation longue et délicate, il souvent nécessaire de faire
appel ades corrélations pour les estimer.

Ains  pour les corps purs le point critique correspond a la limite supérieure de la courbe de
tension de vapeur au dela de laquelle le changement de phase n’est plus observé. Dansle cas d’un
mélange il setrouve alajonction des courbes de bulle et de rosée. (Figurel et figure2)

y

V=VC
- o E C p=pc
3 k<t
g g z
li lig+ vap vap
vap p { \p<pc
Température T Volume V Volume V

Figurel Courbe P-V-T d’un cor ps pur




Pressionp

> \/p>pe
o C o p=p
S 8
g
v<vc T= .°_E’ <pc
T<Tc li lig+vap
courbe
de hulley vap
température T volumev volumev
Figure2 Courbe P-V-T d’un mélange

Le point critiqgue ‘c’ correspond a I’identité parfaite des propriétés du liquide et de vapeur En
particulier en ce point, la chaleur de vaporisation devient nulle. Les représentations P-V-T telles
schématisées sur la figure let 2 sont utiles pour la compréhension des comportements des
différentes phases d’un fluide. Ains que pour le développement des équations d’états et des
corrélations basées sur laloi des états correspondants.

2-1- calcul des propriétés critiques des corps purs:

Les propriétés critiques des corps purs ont été mesurées puis tabulées par différents auteurs. La
compilation d’AMBROSE (1980) est considérée comme étant la plus fiable car elle recommande

des valeurs basées pour la plupart sur une technique expérimentale précise.

Cependant, comme nous I’avons déja vu, la détermination expérimentale des propriétés critiques
n’est pas toujours aisee ou possible, notamment en ce qui concerne le volume critique et les
molécules lourdes instable thermiquement. Pour cela plusieurs corrélations ont été proposées pour

approcher les valeurs des propriétés critiques .
2-1-1- calcul de la température critique:
2-1-1-1 méthode de LYDERSEN (1955)

LYDERSEN propose une méthode de contribution de groupe permettant d’estimer la température
critique des corps purs connaissant leur température d’ébullition et leur structure chimique.



T, =T,|0567+3 dT - (& olT)Z]'1 (2-1)
Avec :Tc : latempérature critique (K),

Tb : latempérature d’ébullition (K),
SdT : incrément évalué par sommation des contributions de groupes d’atomes.
La déviation moyenne par rapport a I’expérience est de I’ordre de 1% mais peut atteindre les 15%
dans le cas des molécules lourdes (M>100).

2-1-1-2 méthode de LEE-KESLER (1976)

Pour les types d’hydrocarbures rencontrés dans les fractions pétrolieéres et les sables
bitumineux, LEE-KESLER propose larelation suivante :
T.=3147+811° S,G, +(04244+0.1174" S,G, T, + (0.4669- 32623 S,G, )" 10° /T,
(2-2)
Avec :

Tc : température critique (°R)

Tb : température d’ébullition normale (°R)

SpGr: specific-gravity 60°F/60°F

Les pourcentage de déviation moyenne et maximale par rapport a I’expérience sont de 0.70% et
3.2% respectivement.

2-1-1-3 méthode de FEDORS (1982)
FEDORS propose I’ éguation suivante pour I’estimation de latempérature critique :

T, =535[log(m + & d; )- 0.350] (2-3)

AVeC :

Tc : température critique (K),

m: nombre total d’atomes dans la molécule.

d; : contribution du groupe.

Cette équation permet d’estimer la température critique des fluides frigorigénes avec une déviation

maximale de + 10% et une déviation moyenne de I’ordre de + 5%.



2-1-1-4 méthode de ZIDELKHEIR-CHITOUR (1993)

Une corrélation a été élaborée sur la base des contributions du groupe CH, dans les propriétés
physiques :

T, =T.(7)+P(1- K(D- 7)) (2-4)

Cc
Avec : Tc: température critique (K),

Tc (7) : température critique de I’hydrocarbure & 7 atomes de carbone,
P, K : deux constantes dépendantes de la famille d’hydrocarbure
D :nombred’atomes de carbone.
Cette corrélation a été traduite sous forme de nomogrammes ' donnant la température critique

connaissant simplement le nombre d’atomes de carbone.

2-1-2 calcul de la pression critique
2-1-2-1 méthode de LYDERSEN (1955)

Cette méthode est basée sur les contributions de groupes et nécessite la connaissance de la masse

moléculaire et la structure chimique de la molécule.
P, =M (& dP+0.34) 2 (2-5)
Avec :

Pc : pression critique (atm),

M : masse moléculaire,

dP : somme des contributions des différents groupes constituant la molécule.

Le pourcentage de déviation moyenne par rapport al’expérience est de I’ordre de 3.3%.
2-1-2-2 méthode de LEE-KESLER (1976)

LEE-KESLER propose I’équation suivante :

0566 & 22898 _0.11857 2

InP, =8.3634 - 0.24244 + T10°% T,
SpGr g SpGr (SpGr )2 2
) (2-6)
e 0
+ G aeas+ 3648, 1.69772 % 0100 73
¢ S,G, (SpGr) é)

AVeEC :

Pc : pression critique (psia)
Tb : Température d’ébullition (°R),



SpGr: specific gravity .60°F/60°F.

Les pourcentages de déviation moyenne et maximale par rapport a I’expérience sont de 4et 12.4%

respectivement.
2-1-2-3 méthode de WATANASIRI, OWENS et STARLING (1985)

L’>éguation proposeée par ces auteurs utilise les valeurs de latempérature et du volume
critigues calculés a partir des éguations proposees par ces mémes auteurs, ainsi que de la valeur
de la masse moléculaire :
0"° 48400° M 015919" T,

o
LnP, = 3.9543 + 0706825 %
VC g TC M

(2-7)

AVec :

Pc :pression critique (atm),

Tc : température critique (K),

V¢ : volume critique ( cm*/gmol),
Tb : température d’ébullition (K),
M : masse moléculaire.

Cette éguation permet d’estimer la pression critique avec une erreur moyenne de I’ordre de 5.1%.

2-1-2-4 méthode de ZIDELKHEIR-CHITOUR (1993)
Une corréation est proposée en fonction du nombre d’atomes de carbone :
P, =P.(6)- P(1- K(N - 6)) (2-8)
Avec:
Pc (6) est la pression critique de I’hydrocarbure & 6 atomes de carbone .
K et P deux constantes caractéristiques de la substance étudiée.

Pour les aromatiques :
P.=P.(7)- P (1- K(N-7)) (2-9)
Pc (7) étant la pression critique de I’hydrocarbure a 7 atomes de carbone :

K =0.8858486 ; P =233.73745
Avec : Pc : pression critique (atm),

N : nombre d ‘atomes de carbone.

Ces corrélations sont également données sous forme de nomogramme.



2-1-3 calcul du volume critique :
2-1-3-1 méthode de REIDEL (1954)

REIDEL propose une corrélation pour le calcul du volume critique connaissant la pression et la

température :
V, = RPTC [3.72+0.26(a - 7.0)]* (2-10)

C

Le facteura est calculé en utilisant larelation de MILLER (1963) :

(T/T¢)" LnPc @

A &

é
a =0.90764l +
g

AVeEC :

V¢ : volume critique (cm®/mol),

Tb : température d’ébullition (K),

Tc : température critique (K),

Pc : pression critique (atm).

2-1-3-2 méthode de LYDERS EN (1955)

LYDERSEN propose une corréation pour le calcul du volume critique on utilisant la
contribution du groupe :

Vc=40+SdV; (2-12)
AVeEC :

V¢ : volume critique (cm®/mol),

dV;: contribution du groupei.

Cette méthode estime le volume critique avec un pourcentage de déviation moyenne de I’ordre de
3.3%.

2-1-3-3 méthode de SANCHEZ (1985)

Cette méthode a été proposée pour estimer deux des propriétés critiques quand la
troisiéme est connue. Souvent la température critique est connue, ce qui n’est pas le cas du volume
critique et de la pression critique .SANCHEZ propose un méthode de contribution de groupe qui
présente | ‘avantage par rapport aux autres méthodes de contribution de groupe de ne pas
distinguer dans les composés cycliques et non cycliques.



T, vZ®=ad, (2-13)
P. V% =gs, (2-14)

Avec:
Tc: température critique (K),
Pc : pression critique (MN/n)

d; : contribution de groupe
S : contribution de groupe
2-1-3-4 méthode de ZIDELKHEIR-CHI TOUR (1993)

ZIDELKHEIR et CHITOUR proposent une corrélation de la forme :
V, =V, (6)+K(N - 6) (2-15)
Ou:

V¢ : volume critique (I/mole),

V¢ (6) : volume critique de I’hexane.

K : constante caractéristique de la substance considérée.
N : nombre d’atomes de carbone.

L’écart maximum obtenu a partir de cette corrélation est de 2.92%.

Les méthodes de contribution de groupes pour I’estimation des propriétés critiques des corps purs
présentent I’avantage d’étre faciles a utiliser et fournissent des résultats assez précis;c’est le cas
par exemple de la méthode de LYDERSEN qui s’applique aussi bien pour les hydrocarbures que
pour les composés non hydrocarbures .

2-2 calculs des propriétés critiques des mélanges des corps purs

Par analogie avec les corps, le point critique vrai des mélanges est un point unique situé a la
jonction de la courbe de bulle et de la courbe de rosée du mélange.

Ce point correspondant aussi a I’impossibilité d’un changement de phase, et en ce point particulier
la phase vapeur et la phase liquide ont méme densité et méme composition, rendant la séparation du
méange impossible. Pour les corps purs, il a é&é montré que certaines propriétés pouvaient &re corrédées a
la pression et ala température réduites.

En utilisant le point critique vrai des mélanges, ces corréations ne sont plus valables. Nous avons
alors éé amenés a établir une équivalence entre le mélange et un hydrocarbure fictif ayant une



courbe de tension de vapeur comprise entre les courbes de bulle et de rosée du mélange .cette
courbe de tension de vapeur de I’hydrocarbure fictif est limité en un point critique C’ situé a
I’intersection de la courbe de tension de vapeur et du lieu des points critiques des hydrocarbures
paraffinés. Ce nouveau point critique est appelé point pseudo-critigue du mélange et a pour
coordonnées T, et Pp; (figure 3.)

Ces deux paramétres sont utilisés pour calculer les coordonnées pseudo - réduites utilisées dans les
corrélations des mélanges.

pression A
Pc - peint critique
Pp. ' *poi r;t pseudo—criti que
P=1atm dq

»
»

Tmav T pc Tc température

Fig3 domaine d’éguilibre liquide-vapeur des mélanges

2-2-1 Calcul des propriétés pseudo - critiques des mélanges::
regle de KAY (1936)

Les propriétés pseudo critiques des mélanges sont obtenues généralement a partir de larégle
de KAY.

Tpe =&Y, Ty (2-16)
Poe =&Y, Py (2-17)
Zen=aY; Zg (2-18)
W, =aY;, w, (2-19

Avec :

Tcet Pp. : température et pression pseudo-critiques du mélange,

Zcmet W, : facteur de compressibilité critique et facteur acentrique du melange,

Tc et P : température et pression critique de I’hydrocarburei,

Zc; et w; : facteur de compressibilité critique et facteur acentrique de I’hydrocarbure i

y; : fraction molaire de I’hydrocarbure i dansle mélange m.



2-2-2 calcul des propriétés critiques vraies des mélanges
2-2-2-1 température critique
2-2-2-1-1 méthode de CHUEH-PRAUSNITZ (1967)

Tem =& 4a09q;t; (i*j) (2-20)
Ou:
VL
q = - XI VCI 2/3 (2_21)
aX; Vg
tij :Tij (TCi +TCj )/2 (2'22)
Ty =A+B r+C r®+D r®+E"r* (2-23)
T. - T.
S (2-24)
Tci +ch
Avec .

Tcm : température critique du mélange (K),

Tci : température critique du congtituant i (K),

tij : paramétre caractéristique des forces intermoléculaire,

V¢ : volume critique du constituant i (cm®/g.mol),

Tij : paramétre de corréation,

r : paramétre de corrélation,

A-E : constantes empiriques tabulées pour différents binaires.

Cette méthode testée sur six ternaires, deux quaternaires et deux systéme a cing constituants a

fourni un pourcentage de déviation moyenne par rapport a l’expérience de 0.4%.

2-2-2-1-2 méthode de li (1971)
Tem =af; " Ty (2-25)
Ou: fi,=X; V4/8X; V4 (2-26)
Avec:

Tcn @ température critique du mélange (°R)

Tci : température critique du congtituant i (°R),

fi : fraction volumique du constituant i,

Xi : fraction molaire du constituant i,

V¢ : volume molaire critique du constituant i (ft¥/Lb.mol)



Cette méthode permet d’estimer la température critique des mélanges binaires (ne contenant pas
de méthane) avec un pourcentage d’erreur de 0.6% pour les systémes hydrocarbure-hydrocarbure
et de 2.5% pour les systéme hydrocarbure-non hydrocarbure .pour les systémes plus complexes.
La déviation est de 2 a 8 °F. Des erreurs élevées sont obtenues pour les systémes contenant le
méthane, CO,, CO et I’azote.
2-2-2-2 Pression critique
2-2-2-2-1 méthode de KREGLEWSKI (1969)
Il propose une relation faisant intervenir le facteur acentrique :
Pom = Ppe + Ppc[5:808+4.93(8 X; " w; )] [(Tem - Tpe)/Tpcl (2-27)

Avec :

Pcn, : pression critique du mélange (psia),

Pp. : pression pseudo-critique du mélange (psia),

Tcm : température critique du mélange (°R),

Tp. : température pseudo-critique du mélange (°R),

w : facteur acentrique du constituant i ,

Xi : fraction molaire du constituant i.
L’>écart moyen par rapport al’expérience pour les mélanges ne contenant pas de méthane est

de 12 psia. Cette méthode ne s’applique pas aux mélanges contenant le méthane.
2-2-2-2-2 méthode de CHUEH-PRAUSNITZ (1967)

Il a é&é montré que la dépendance de la pression critique avec la composition n’est pas
linéaire .la représentation de Pc en fonction de la fraction molaire ou autre fraction présente un
maximum et un point d’inflexion .D’ou la pression critique des mélanges peut étre approchée
seulement indirectement a partir des valeurs de la température et du volume critique du mélange.
une approche indirecte consiste a utiliser une équation d’état pour estimer la pression critique

Quand la pression et le volume critigue du mélange sont connus CHUEH et PRAUSNITZ ont

adopté I’équation de REDLICH-KWONG modifiée pour proposer leur corréation :

R’ Tcm an
ch ) bm Tcln/”lz (ch + bm)

Pem = (2-28)

Ou: an=aaxX;X;a

i (2-29)

]

by, =& X; " b (2-30)



AVeEC :

a. = Wi R2Tciz5
ij — =

ci

a = ]/4(Wai + Waj )RTc}j's (Vci N ch )
S 0.201- 0.04lw; +w;,)
_ Wi, RT,

P

ci

by
Teij =(Tci Ty )1/2(1' Kij)

& RT, _ Qpcivci (Vci +by )

W, =¢—9 . p_ 3
: §Vci -b %5 (RTy)?

Wbi =0.0867 - 0.0125° Wi

Pcm : pression critique du mélange (atm)

Tcn @ température critique du mélange (K)

V¢ : volume critique du mélange (cm®/g.mol)

Pci : pression critique du constituant i (atm)

Tci : température critique du congtituant i (K)

V¢ : volume critique du constituant i (cm*/g.mol)

i

Kij

: facteur acentrique du congtituant i
: paramétre dont les valeurs sont tabulées pour différents types de binaires! ® !

(2-31)

(2-32)

(2-33)

(2-34)

(2-35)

(2-36)

La pression critique d’un mélange ne contenant pas de méthane calculée par cette méthode

présente une déviation moyenne par rapport al’expérience inférieure a 2 atm.

2-2-2-3 le volume critique

Seulement quelques corrélations ont été proposees pour estimer le volume critique vrai des

mélanges, la méthode de CHUEH- PRAUSNITZ, modifiée par suite par SCHICK et PRAUSNITZ

est I’'une des plus précises.

Vem =80QVg +880; gt

2/3
q = iVe Ve
| é- Xi 'Vci2/3

ty =V Vo +Vg)/2

(2-37)

(2-39)

(2-39)



Vj=A+B r+C r?+D r®+g"r* (2-40)

2/3 2/3
Vci - ch

(2-41)

VRRAVAS

G
Avec :

V¢ : volume molaire critique du mélange (ft3/Lb.mol)

V¢ : volume molaire critique du constituant i (ft¥/Lb.mol)
qi,tij,r : paramétres de corrélation

A-E : constantes empiriques.

Enfin, pour ce qui est du volume critiqgue des mélanges, la méthode de CHUEH-PRAUSNITZ
modifiée par SCHICK-PRAUSNITZ apparait comme étant la plus utilisée, cependant la
connaissance d’un nombre restreint de paramétres d’interaction réduit son domaine d’application.

2- 3 Calcul des propriétés thermodynamiques et volumiques par des equations
d’état
L’utilisation d’une équation d’état pour reproduire les propriétés thermodynamiques des corps purs
et des mélanges, fait I’objet de recherche par les thermodynamiciens depuis plus d’un
siecle. En effet, depuis que VAN DER W AALS a proposé sa célébre équation d’état cubique, un
nombre tres important de publications ont vu le jour. Avec le développement de I’informatique,
I’utilisation d’expressions analytiques de plus en plus performantes permet la prédiction des
propriétés thermodynamiques avec une trés grande précision. ceci a une grande importance , lors
de la conception de procédés de génie chimique tels que la distillation, I’absorption.
2-3-1 les équations d’état
Les éguations d’état ont connu un développement considérable ces dernieres années, nous
présentons dans ce qui suit quelques équations dans I’ ordre chronologique de leur apparition.
2-3-1-1 Equation d’état du gaz parfait
La premiére équation d’état reliant les propriétés PVT est laloi des gaz parfaits découlant de la
loi de BOYLE-MARIOTTE :
PV =RT (2-42)
Cette équation n’est pas adéquate pour représenter le comportement des gaz réels excepté a tres
basses pressions. Par conséquent, certains auteurs ont essayé de proposer une correction alaloi des
gaz parfaits. Le facteur correctif est le suivant :
Z = PVIRT (2-43)



Le facteur Z est appelé facteur de compressibilité. 1l représente I’écart dans la prédiction du

volume par rapport alaloi des gaz parfaits.

2-3-1-2 Equations d’état cubiques
Le terme équation d’état cubique sous entend que I’éguation est sous la forme d’une série en

volume de puissance un, deux et trois. La majorité de ces équations peuvent s’exprimer par :
RT a

F):V-b_V2+ubV+wb2 (2:44)
Avec:
a:—V\/""(R'-I—C)2 “a (2-45)
F)C
b= R e (2-46)
F)C
Une forme équivalente de I’éguation (2-44) est :
Z3- (1+B- uB) Z?+(A+wB?* uB- uB%Z-AB- wB* wB*=0 (2-47)
Avec:
A = aP/(RT)? (2-48)
B = bP/RT (2-49)

u et w: coefficients dépendant du type d’équation d’état cubique
2-3-1-2-1 Equation d’état de VAN DER WAALS (1873)

L’éguation d’état des gaz parfaits n’est utilisable que dans un faible domaine de pression et a été
modifiée sous la forme proposée par Hirn :

(P+ P )(V-b) =RT (2-50)

b : représente le volume réel occupé par la matiere , appelé covolume,
P : est le terme correctif de pression di & I’attraction mutuelle des molécules, appelé pression
interne.
VAN DER WAALS a établi théoriquement que la pression interne est inversement proportionnelle
au carré du volume molaire (a/v?), d’ou I’équation de VAN DER WAALS (VDW ) devient :

&+ 2Qv-b)=RT (2-51)
e V°g
Ou bien :
p-ERT 9 2a (2-52)



Les constantes a et b dépendent du fluide considéré. 1| aremarqué que I’isotherme critique a une
pente horizontale et a un point d’inflexion au point critique .cette caractéristique se traduit par :

P o
¢c—= =0 (2-53)
edV gr_r.
2p g
?_j; =0 (2-54)
V= gr ot
On utilisant ces hypothéses nous pouvons déterminer les constantes a et b.
2
a= 042188 \RTe) (2-55)
C
b=0125" Rle (2-56)

c
Laforme cubique de I’équation d’état VDW et :

Z3-(1-B)Z*+AZ -AB =0 ( 2-57)

Les coefficients A et B sont données respectivement par les équations (2-55) et (2-56)

L’équation d’état VDW produit le facteur de compressibilité critiqgue Zc=0.375. Cette valeur est
relativement élevée par rapport a celle des fluides réels qui possédant en général un Zc inférieur a
0.290.
2-3-1-2-2 Equation d’état de SOAVE-REDLICH-KWONG (1972)
le succes de I’éguation originelle de REDLICH-KWONG a encouragé de nombreux chercheurs, a
améliorer sa précision et son extension a la prédiction des propriétés thermodynamiques de la
phase liquide.
L équation de SOAVE-REDLICH-KWONG (SRK) peut ére considérée comme étant la plus
performante des modifications de I’éguation originelle de REDLICH-KWONG , son expression
est:

i vR-Tb Y (va+ b) (255
Avec : a= 0.4274861(Tr)|£i‘3)2 (2-59)
e
a(T, )= [1 + m(l - TS )]2 (2-60)
b= 0086641 (2-61)
e
m = 0.479794+1.57588w-0.19207+0.0246 1w (2-62)

Laforme cubique de I’éguation SRK est :



Z3-7+(A-B-B%Z-AB =0 (2-63)

La différence par rapport a I’équation RK est I’introduction d’un terme o (Tr), qui tient de
I’influence de la température sur le coefficient a. I’influence de la nature du fluide est auss
prise en compte. Par I’intermédiaire de m qui est une fonction du facteur acentrique .
L’introduction du terme correctif (a(Tr)) a donné un grand essor al’utilisation des équations d’état
dans I’industrie des hydrocarbures .
2-3-1-2-3 Equation de PENG-ROBINSON (1976)

L’équation d’état SRK présente certaines lacunes, la plus importante est I’incapacité de générer
des valeurs satisfaisantes pour la densité liquide.
La déviation dans ce cas précis varie de 7% pour les températures réduites inférieures a 0.65, a
27% au voisinage du point critique.
L’équation d’état de PENG-ROBINSON (PR) a été proposée afin de palier aux insuffisance de
I’équation de SRK lors de la prédiction de la densité liquide.
L’éguation de (PR) s’écrit :

RT a

p= ] 2-64
V-b V(V+b)+blV- b) (269
2
Avec: a= o.42723sw (2-65)
Cc

a(r, )= [1 em(1- 708 )]2 (2-66)
b= 00777961 (2-67)

Cc
m = 0.37646+1.54226w —0.26992 W (2-68)

Laforme cubigue de I’équation PR est la suivante :
Z3-(1-B)Z*+(A-2B-3B?)Z-(AB-B%*B%) = 0 (2-69)

La modification de PENG-ROBINSON a amélioré sensiblement la prédiction de la densité liquide
dont les écarts varient entre 5% pour des températures réduites inférieures a 0.65 a 15% au
voisinage du point critique.

L éguation de PR a eu un succes auss retentissant que I’équation SRK, auss bien dans des

applications scientifiques qu’industrielles.



2-3-1-2-4 Equation d’état de ADACHI-LU-SUGI E (1983)
L’équation d’état de ADACHI-LU-SUGIE (ALS) est delaforme:
RT a

P= - 2-
V-b Wb,V by) (
70)
2
Avec : a=Wy (T, JRT,) (2-
I:)C

71)
by = Wy, e (2-72)

I:)C
by =W, RTe (2-73)

I:)C
by = Wy e (2-74)

I:)C
€. =0.44869+0.04024»+0.01111*-0.00576 0" (2-75)
€2,,=0.08974-0.034520+0.003300° (2-76)
€2,,=0.03686+0.00405¢-0.01073°+0.00157 ° (2-77)
€,5=0.15400+0.14122 »-0.00272 »*-0.00484 3 (2-78)
a(Tr)= [1+m(1-Tr%%)]? (2-79)
m = 0.4070+1.3787 » -0.2933 o’ (2-80)

ADACHI et COLL ont comparé I’équation ALS a dix autres équations d’état cubique, il en ressort
gue I’équation ALS donne la meilleur prédiction de la densité en phase gazeuse, mais auss que sa
performance globale est supérieure aux autres équations d’état lors du calcul de la pression de
vapeur saturante, enthalpie d’exces, coefficient de fugacité, densité liquide et second coefficient du
Viriel.
2-3-1-2-5 Equation d’état de PENG-ROBINSON-STRYJEK-VERA (1986)
STRYJEK et VERA ont propose une modification de I’équation PR. Cette modification porte
sur le facteur m qui n’est seulement fonction du facteur acentrique. Mais dépend de la température
réduite et d’une constante my qui est spécifigue a chague fluide. L’équation de PENG-
ROBINSON-STRY JEK-VERA (PRSV) est de laforme :

oo RT a
"V-b V(V+b)+b(V - b)

(2-81)

AVeEC :



2
a= o.45235m (2-82)

C

a(Tr) =[1+m(1-Tr%%)? (2-83)
b= 0077796 1< (2-84)
Cc
m =0.378893+1.4897153-0.17131848 «*+0.0196554 w>+my(1+Tr%°)(0.7-Tr) (2-85)

Les valeurs de my pour plus de 90 corps purs d’utilisation industrielle sont données par STRY JEK
et VERAP® L’équation PRSV reproduit avec une précision inférieure & 1% les pressions de

vapeur saturante (inférieure a 1.5Mpa) des corps purs.

2-3-1-2-6 Equation d’état de JAN - TSAI (1991)
JAN et TSAI ont établi une éguation a quatre paramétres. Cette équation exprime les
coefficients u et w en fonction des propriétés des fluides.
L’équation de JAN et TSAI (JT) s’exprime par :
RT a

IO:V-b_V2+ubV+wb2 (2-80)
Ou aest fonction de latempérature et u,w et b sont indépendants de la température .
a=Wy M (2-87)
c
b=W, R;c (2-88)
9, = (1-38)/(u-1) (2-89)
W= -U(Q+1)- (3 §2)ID (2-90)
Qe = 3 E+(U-W) Q>+u 2 (2-91)
u = (2.277/Zc)-5.975 (2-92)
&=0.0889 +0.750Zc (2-93)
Dans le cas des substances non polaires, le facteur o (Tr) est donné par :
a(Tr) = [1+myInTr]? (2-94)
ma= - 0.3936-0.6353w+0.11320°+0.07673Zc™ (2-95)

Pour des substances polaires possédant des liaisons a pont d’hydrogéene. Le facteur a(Tr)
est donné par :
a(Tr)= (L+maInTr+my(InTr)*+ms(InTr)3)? (2-96)
m, = -0.9045+11.827¢-32.63Z¢*-0.021650™ (2-97)



ms = -6.620+66.11Zc-159.0Z¢*0.0321w™ (2-98)
Les parametres des équations d’état pour les substances polaires ne sont pas corrélés de maniere
précise par le facteur acentrique. Pour cela les paramétres de I’égquation JT ont été corrélés en
fonction du facteur acentrique et du facteur de compressihilité critique. Les comparaisons entre les
résultats calculés, les données expérimentales et les résultats obtenus avec les autres équations
d’état, montrent que la performance globale de I’équation JT est excellente.

2-3-1-3 Equations d’état non-cubiques

2-3-1-3-1 Equation d’état du Viriel

L’équation d’état du Viriel a une base théorique découlant de la théorie cinétique des gaz. Elle
s’exprime par le développement en série suivant :

RT RTB RTC
P=—+ +
v o ovZz o y3

o (2-99)

Les paramétres B,C. sont appelés second, troisiéme, coefficients du Viriel et sont fonctions
uniquement de la température dans le cas des fluides purs. Cette équation d’état est parfois utilisée
pour le calcul des propriétés de la phase vapeur sous une forme tronquée au deuxiéme ou le
troisiéme terme en fonction de la disponibilité des coefficients du Viriel.

Le second coefficient du Viriel peut étre considéré comme étant la pente de I’isotherme dans le
graphe Z=f(P). il peut étre calculé a partir des données expérimentales.

B=RTIMEZY : p® 0 (2-100)
edP g;
Plusieurs méthodes peuvent étre utilisées pour estimer le second coefficient du Viriel, cependant la

méthode reposant sur laloi des états correspondants reste la plus utilisée.

FB;‘: =g +wgW (2-101)
Avec .

B© =0.083 -0.422/ Tr*® (2-102)

B®=0.139 - 0.172 / Tr*? (2-103)

Les éguations (2-101) — (2-103) donnent de bons résultats dans le cas de corps non polaires ou
|égérement polaires.

2-3-1-3-2 Equation d’état de BENEDICT-WEBB-RUBIN (1940)

Cette équation éait considérée pendant longtemps comme la seule équation d’état applicable
auss bien a la phase vapeur, gu’a la phase liquide. L’équation d’éat de BENEDICT-WEBB-



RUBIN (BWR) a connu une large utilisation notamment dans le domaine de la cryogénie son

expression est :
P = pRT+(BoRT — Ao — Co/T?) p°+(bRT — a) p3+a.ap®+c.p’(1+y. p°)exp(-yp?)IT? (2-
104)
Avec .
p=1UV (2-105)

Les huit constantes de I’éguation BWR dépendent de la nature des composés purs et ont été
tabulées en fonction des propriétés volumétrique de chague composé.!
2-3-1-3-3 Equation d’état de LEE-KESLER (1975)

Cette équation est une modification de | ‘équation BWR, en 'y appliquant la corrélation a trois
parametres.
IIs définissent deux fluides. le premier est le fluide simple, qui posséde un facteur acentrique nul.
Le second et le fluide de référence qui est le n - octane ( ® =0.3978).
Le facteur de compressibilité Z du fluide réel est exprimé en fonction des propriétés du fluide

simple et du fluide de référence.

7270 4 27 £ © (2-106)
w
0 : fluide de référence (v=0)

R : fluide de référence (n - octane)

Z:Pr_l_—?/r:1+%+%+V—[r)5 Tr3\jr2 %b V%%expg \/%2% (2-107)
Avec .

B = by-buo/Tr —ba/Tr? — by/Tr® (2-108)
C = Cy+ CofTr + Co/Tr® (2-109)
D =d; + dJfTr (2-110)
ZO = prv, Oty (2-111)
Z(R=prv,(RTy (2-112)
z®=(z(R). 7Oy ) (2-113)

LEE et KESLER ont exprimé les valeurs de Z© et Z(*) en fonction des paramétres réduits Tr et Pr .



Le domaine de validité de I’équation LK varie de Tr = 0.3 a 4.0 et Pr = 0 & 10 avec une erreur
moyenne de 2 % , auss bien pour la phase liquide , que pour la phase gazeuse .Elle peut étre
applicable aux substances non -polaires ou légérement polaires et aleur mélange.

2-3-1-3-4 Equation d’é&at quartique généralisee de Shah-Lin-Bienkowski-cochrane
(1996)

Shah et coll ont proposée une nouvelle équation qui repose sur la théorie de la chaine dure. Elle
est appelée quartique car elle peut se mettre sous forme d’un polyndéme de degrés quatre en volume.
Elle représente de maniére plus rigoureuse le terme répulsif par rapport aux équations cubiques.
L’équation d’état quartique généralisée s’exprime par :

RT . kbRT  aV+kgbe
(V- kob) (v - kob)?® VIV +e)v - kob)

Ou ko et k; sont des constantes respectivement égales a 1.2865 et 2.8225. Les quatre paramétres de

(2-114)

cette égquation d’état sont a, B,c et e.
B = 0.165Vc [exp(-0.03125In(Tr)-0.0054(In(Tr))?) 3 (2-115)
Les paramétres a et ¢ sont donnés en fonction du volume critique, de la température critique, du

facteur acentrique et du moment dipolaire modifié. Ce dernier est donné par :

m2

RT.V,

m =0.1581 (2-116)

De plus afin de permettre une bonne représentation des propriétés thermodynamiques, les parametres
aet ¢ dépendent de latempérature réduite. Le paramétre a est donné par :

a=a RTcVc.a(Tr) (2-117)
Avec :

. _ PR
a, :arogl+arlw+arzwz+a,3m+a,4m H (2-118)

le parametre o(Tr) est donné pour Tr <=1 par :
a(Tr) = [1+Xo(1-T%%)+X3(1-T, %)% +X4(1-T,*%) 32 (2-119)
et pour Tr>1
a(Tr) = [1+Xa(2-T,22)+Xs(1-T,*%)?+Xe(1-T,%°)*) (2-120)
Le paramétre c est donné par :
c=C RTV. &Tr) (2-121)
Avec:

— —2
c, :c,o§1+crlw+crzw2 +C,am+c,,m % (2-122)



&T,) =[1+XA(1-T,%%)]? (2-123)

Le paramétre e est donné par :
e=eV; (2-124)
&= eo(l+eiote, ) (2-125)

Les constantes X; a X7 sont exprimées en fonction du facteur acentrique et du moment dipolaire
réduit.

Cette nouvelle équation a été établie sur une base théorique plus rigoureuse que les équations
d’éat cubiques. Shah et Coll ont fait une comparaison entre cette nouvelle équation d’état et
I’éguation

d’éat cubique de Peng-Robinson. Il en ressort que I’équation d’état quartique représente de
maniére plus précise la densité, I’enthalpie résiduelle et le second coefficient du Viriel. Par contre,
I’équation d’état de Peng-Robinson est supérieure a I’équation d’état quartique dans la prédiction

de latension de vapeur.

2-4-Application des équations d’état aux mélanges
2-4-1 Introduction

Les différentes équations d’état que nous avons donné précédemment ont été développées a
partir de la connaissance des propriétés P-V-T des corps purs. Dans le cas des mélanges de
composition connue. Il est nécessaire de faire appel a une regle dite régle de mélange permettant
de caculer les propriétés moyennes du mélange. Ces regles de mélange varient d’un type

d’équation a une autre, nous essayerons de donner les regles les plus usuelles.

2-4-2 Regles de mélange appliquées aux équations d’état cubiques
2-4-2-1 Regle du mélange conventionnelle

Pour le calcul des propriétés des mélanges, la régle de mélange la plus répandue est sans
aucun doute la regle de mélange conventionnelle, qui permet de calculer les paramétres ‘a’ et ‘b’
du mélange. Le terme b représente le volume de la molécule ,il est constitué par des contributions
des différents corps purs composant le mélange, les interactions entre les différentes molécules

n’influent pas sur ‘b’, ce terme s’exprime par :



bn= &X;b (2-126)
=1

1=
Le terme ‘@’ représente un terme d’énergie di a I’interaction des différentes molécules constituant

le mélange, il est calculé par I’équation suivant :
g 8 05
an= a a X; X (aig) "(1-Ky) (2-127)
i=1j=1

Kij : coefficient d’interaction binaire, il est obtenu par régression des données expérimentales
relatives au binaire i-j. On suppose que le systéme n’interagir que par paires.
Cette regle de mélange a eu un succes du fait de sa smplicité. Cependant, €elle valable que
pour des systemes ou les interactions sont nulles ou les systémes a faibles interactions
(mélange de substances légérement polaire).

2-4-2-2 Regle de mélange de PANAGI OTOPOULOS-REI D (1986)

Elle est basée sur le modele de la composition locale. Ce modéle est basée sur le fait que la
composition n’est pas uniforme au sein du mélange A - B, s les molécules A sont plus attirées par
d’autres molécules A que par des molécules B, il s’en suivra que la composition locale en A au
voisinage d’une autre molécule A sera supérieure ala composition globale en A au sein du fluide.
PANAGOTOPOULOS et REID proposent d’exprimer ce modéle par :

am = _gl _g Xi Xj [(@iay) > (1- K)+om(xil i + x| ji )IVRT] (2-128)
i=1j=1

Avec: I ij = ji

La regle de mélange de PANAGIOPOULOS-REID est en accord avec la condition sur le second
coefficient du Viriel du mélange qui doit étre sous forme quadratique pour de faibles densités.
2-4-2-3 Regle de mélange de HURON-VIDAL (1979)

HURON et VIDAL ont présenté une regle de mélange applicable aux équations d’état cubique.
Cette regle porte sur le parametre ‘a’ qui est un terme d’énergie constitué de la contribution a
I’énergie libre d’excés de la solution réguliére g=H et d’un terme résiduel g= ).

gE — gE(HS) +gE( R) (2-129)
L énergie libre d’excés est une fonction de la pression, du volume, de la température et de la
composition par I’intermédiaire d’une équation d “état.
Pour une solution réguliére, I’enthalpie et I’entropie d’excés sont nulles. Dans ce cas, la regle de
mélange sera :
an= & & xx(aia)°® (2-130)

i=1j=1



HURON et VIDAL ont déterminé la regle de mélange du parametre d’énergie ‘a’ dans les

conditions de pression infinie :

n n
dm-=— é é [Xin(aii aji )0'5 - bengE( R)/X|XJ]
i=1j=1

‘C’ et la constante qui caractérise chaque équation d’état :
Caork =2/IN2
C = 242 In((2++/2)/(2-+/2)
gt R peut étre calculée par I’équation de RENON-PRAUSNITZ ,pour donner:
Glljzé R)/Xin =DgiGjj /(XiGjj + X;) +Dg;i Gji /(xi +X,G;ji)
Avec :
Gj; = exp(-0.3D g;j /RT)
2-4-3  Regle de mélange appliquées aux équations d’état non - cubiques

(2-131)

(2-132)
(2-133)

(2-134)

(2-135)

Dans la mgjorité des cas, chague équation possede sa propre regle de mélange .pour cela nous

présenterons chague équation d’état avec sarégle de mélange.
2-4-3-1 Equation d’état de BENEDICT-WEBB-RUBIN

Laregle de mélange concerne les huit constantes de I’égquation BWR :
n
Bom = & x Boi
i=1
n
Am= [ & xi(An )
i=1
n
Com=[& xi (Cai)*°J?
i=1
n
am :[ é, Xi (ai)l/.3]3
i=1
n
b =[ & xi (b))
i=1
g 1/.313
cm=[ & xi (c)™]
i=1

an :[.g xi (a)¥3°

=L 4 xi (1))

(2-136)

(2-137)

(2-138)

(2-139)

(2-140)

(2-141)

(2-142)

(2-143)



Cette regle de mélange ne tient pas compte des interactions entres les différentes molécules.
Toutefois I’équation BWR a été développée spécialement pour les hydrocarbures ou les
interactions sont relativement faibles.
2-4-3-2 Equation d’état de LEE-KESLER
2-4-3-2-1 Regle de mélange de LEE-KESLER
Les valeurs des propriétés obtenues par la loi des états correspondants dépendent selon une grande
proportion des coordonnées pseudo-critiques des mélanges. Dans ces conditions, I’application des
regles de KAY conduisent a des erreurs importantes. LEE et KESLER proposent la régle de

mélange suivante :
Vcr = ﬂ (2_144)
PCT

Zcr = 0.2905 — 0.085a, (2-145)
Vem=(U8) & & xix (Va3 Vg ) (2-

i=1j=1
146)
Tem= (U8Ver) & & X (Va V™) (Ta.Tq) (2-

i=1j=1
147)
On= & X @ (2-
i=1
148)
Pon= ZenRTem  _ 09005 — 0.085 &)RTorfVen (2-
cm

149)

2-4-3-2-2 Regle de mélange de PLOCKER

L’utilisation de la regle de mélange de LEE-KESLER n’a pas permis une amélioration
importante des propriétés des mélanges. PLOCKER et Coll. Ont proposé une régle de mélange qui
tient compte des interactions binaire. Cette régle a eu un succes tel qu’elle est souvent associée a
| “‘équation d’état de LEE-KESLER, pour donner I’éguation d’état de LEE-KESLER-PLOCKER
(LKP). Cette régle s’exprime par :

1 n n
Ton= o & 80 [(Va V) 78] (TaTa) %y (2-150)
em THIE
n n
Ven=(U8) & & XX (V<;i1/3.V<;J'l/3)3 (2-151)

i=1j=1



o= & X o (2-152)

i=1
Les coefficients interaction k’;; sont donnés par Gmehling! !



Chapitre 3

Etude de|’équilibre liquide- vapeur

I ntroduction
La séparation des mélanges de fluides nécessite la mise en ocauvre d’une ou plusieurs

opérations dites opérations unitaires.
La conception de ces méthodes repose sur I’estimation des propriétés d’équilibre de phases de ces
mélanges. Ceci est basé sur les résultats expérimentaux propre a chaque mélange, aux conditions
de température et de pression du procédé. Ces données expérimentales sont rarement disponibles.
Il faut donc nécessairement faire des prédictions qui doivent reproduire le plus fidelement possible
le phénomeéne d’équilibre entre phases.
3-1 Bases thermodynamiques de | ’équilibre liquide- vapeur
Les conditions nécessaires d’équilibre liquide - vapeur pour un mélange de n composants, qu’il
soit idéal ou non, sont :

égalité des températures des deux phases.

Egalité des pressions des deux phases.

Egalité des potentiels chimiques, de chagque constituant, dans les deux phases.

Ceci conduit au systéme suivant :

T=T1" (3-1)
P =P (3-2)
= (33
Lavariance du systéme suivant :
r=C+2- B (39

C = nombre de constituants du mélange.
B = nombre de phases en présence.
Dans ce cas, nous avons la regle de mélange qui s’écrit :
r=n+2-2=n
Pour que le systéme soit totalement défini, il suffit de déterminer n variables indépendantes, qui
sont généralement obtenues par la résolution des n relations d’équilibres suivantes :
fli=fY (3-5)

AVeC :



fi = fugacité du composeé i en phase vapeur .

f' = fugacité du composé i en phase liquide.

Lafugacité de la phase vapeur peut étre exprimée par larelation suivante:

fi'= @"yi.P (3-6)

ou:
¢ = coefficient du fugacité de la phase vapeur, fonction de la température T, de la pression P, et
de lacomposition y.
y= vecteur composition (y1,Y2,.....Yn)
De méme pour laphase liquideon a:

fi = ' xi.P (3-7)
A partir de ces deux derniéres relations, nous obtenons un systéme de n relations suivant :
o'y = @'x (i=1,2....n) (3-9)
Le constant d’équilibre de phase est définie par :
Ki = yilxi = @'/ @ (39

Le coefficient de fugacité peut étre exprimé par la relation proposée par PRAUSNITZ, qui est la
plus largement utilisée :

RTIng = ‘p?ﬁ/ i —-dP it ﬂuuv RTInZ (3-10)
%dnI Bry oo \Y H

Ou : Z = facteur de compressibilité.
L’équation (3-8) permet de calculer les propriétés thermodynamiques des phases homogeénes. La
principale difficulté est de décrire correctement le comportement de la phase liquide représenté tres
souvent par un liquide quasi-incompressible.
Il est dans ce cas généralement préférable d’utiliser pour la phase liquide le coefficient d’activité v
lié alafugacité par larelation :

fi = p.xi.fi° (3-11)
ou:

f°' = fugacité du composé i dans un état de référence noté 0. Donc le systéme d’équation (3-5)

devient :

rxifi® = @ yiP (3-12)

La définition de I’état de référence est arbitraire et permet de lier la fugacité et le coefficient

d’activité. Seul latempérature doit étre celle du systéme. La composition et la pression doivent étre
spécifiées. La fugacité f;” du liquide est liée & la pression de vapeur saturante PP par :



p
% = PP, p%.exp( = O4'dP ) (3-13)
Py
le facteur en exponentiel est la correction de POYNTING.
Avec :
¢° = coefficient de fugacité du corpspur aT et P°.
Vi' = volume molaire liquide.

Le coefficient de fugacité du corps pur alatempérature T et alapression P° est :

1 P, 106
o_ = A& L 9%p
o = exp( o ggv. T gd ) (3
14)
Donc I’éguation (3-12) devient :
v 1P,
0" y.P = P° ¢° .7.X eXp(ﬁ oVidP ) (3
15)

3-2 Equilibre liquide- vapeur solutions idéales
3-2-1 mélanges idéaux a faible pression

Dans le cas généra, la constante d’équilibre liquide vapeur K; dépend a la fois de la
température, de la pression et de la composition du mélange. L’ hypothese idéalité des phases
liquide et vapeur permet de ne retenir que I’influence des deux premiers parametres.
Cette hypothése d’idéalité est rarement vérifiée. On ne pourra la tenir pour raisonnable que dans le
cas de mélanges d’hydrocarbures voisins par la constitution et par le volume molaire.
La condition d’équilibre s’écrit :

v 1 °®
0" y.P = P° ¢° .7.Xi eXp(ﬁ d/i'dP ) (3-15)

Si deux phases, liquide et vapeur, sont idéales, nous aurons :

Xi.Pio = yi.P (3-16)
Donc nous retrouvons la loi de RAOULT, d’ou I’on tire la constante d’équilibre :
Ki (T,P) =i [ Xi= PiO/ P (3-17)

Lapression de saturation P° n’est fonction que de latempérature.
3-2-2 mélanges idéaux a pression modérée Dans ce cas, nous admettrons que chacune

des phases est un mélange idéal, mais nous ne négligeons pas les déviations par rapport alaloi des
gaz parfaits. L’équation (3-12) s’écriradans ce cas:



0" y.P = P°% ¢° X eXp(R—l_I_ E’)/i'dP ) (3-18)

Nous remarquerons le comportement idéal de la phase liquide par vi = 1(1,2,..n)
Cette équation est en fonction complexe de la température et de la pression, elle a éé exprimée
sous les formes graphiques.
3-3 Equilibre liquide vapeur solution non idéales

Les méthodes établies précédemment reposent sur des hypothéses restrictives rencontrées en
théorie. Pour cette raison, leur usage ne se justifie que pour un calcul préalable, ou lorsqu’on ne
dispose pas d’outil informatique.
Il nous faut donc recourir a des méthodes fondées sur des modéles thermodynamiques réels et

moins approximatifs. Ces modéles seront présentés dans ce qui suit.

3-3-1 calcul des équilibres liquide- vapeur par les modeles de coefficient d’activité
Le coefficient d’activité peut étre calculé par plusieurs méthodes, qui reposent toutes sur la

relation de GIBBS-DUHEM soit :
a’,xding; =0 (3-19)

Les coefficients d’activité sont reliés al’énergie libre d’exces par :
RT Iy = F165/m)2 (3
ﬂxi 5l' P.X;
20)
Ou:
vi = coefficient d’activité du congtituant i en phase liquide,
G- = énergie libre d’excés de GIBBS.
Nous donnerons dans ce qui suit quelques méthodes de calcul de coefficients d’activité.

3-3-1-1 calcul des coefficients d’activité .modeles semi- prédictifs

Différents modéles proposent diverses représentations de I’énergie libre de GIBBS en
fonction de la concentration pour des mélanges liquides non idéaux. Ces modeles semi prédictifs
ont tous besoin d’un certain nombre de constantes gustables par paire de composés (binaires).
Dans la mgjorité des modéles. Le nombre de constantes gjustables varie entre 2 et 3.



a- modéle de VANLAAR (1910)
Ce modele est spécifique aux méanges binaires (i = 1,2). || donne de bons résultats pour des
mélanges « modérément » non idéaux.

L énergie libre d’exceés de GIBBS s’exprime par :

GE - A12A21X1X2 (3_21)
A Xyt Ay X,
En combinant les équations (20) et (21), nous obtenons :
.2
Ajj X 9 L
Inyi= Aj$————7 itj,i=12 (3-22)
&R Xi T AjX

Les coefficients A1, et A, sont fonction de la température et sont obtenues a partir des données
expérimentales.
b- modele NRTL de RENON-PRAUSNITZ (1968)

le modele NRTL(Non Random Two Liquids) est également fondé sur le concept de la
composition local, il a le pouvoir de représenter des équilibres liquide-liquide, par contre, il
nécessite trois paramétres gjustables par systéme binaire.

L énergie libre d’exceés est exprimée dans ce modéle par I’expression suivante :

én u
G =RTAx g (3-23)
=l 8 § XcGy; U
8 k=1 9]
AVeEC :
gij - Gi
t, =— =1 3-24
j = (3-2)
Et
gij = exp(-ajj 7)) (3-25)
Tj = Q; + bijT (3-26)
D’ou nous déduisons le coefficient d’activité :
g J é n u
at;iGix; axiGjg & xt Gy
_ =1 j=1 & k=1 !
Ing; = R + R gij "o 3 (3-27)
a Gyj Xk a Gyjxg é aGyxk 0
k=1 k=1 e k=1 u

Les trois parametres tjj, tji et a;; sont déterminés & partir des données expérimentales. Le paramétre
a;j de non hasard prend une valeur comprise entre 0.2 et 0.3 selon le systéme binaire.



c- Modele UNIQUAC de ABRAMS-PRAUSNITZ (1975)

le modéle UNIQUAC (UNIversal QUAS Chemical) a été développé sur une base théorique de
thermodynamique statique fournie par le modéle de réseau quasi chimique de GUGGENHEIM. La
composition est considérée comme un concept local dépendant de I’environnement de la molécule.
L’expression de I’énergie libre de Gibbs s’écrit :

G- = GF(combinatoire) + G*(résiduelle) (3-28)

Avec :

Le terme combinatoire de I’éguation s’exprime par :

GC cr:] J i ql
—=ax-|n—+—axq In—- (3-29
RT i=1 I Xj 2| =1 I J i

Le terme résiduel s’exprime par :

R n & o]

G o
—=-aXCI||n aq] ]|; (3_30)
RT i=1 =1 [}

En combinant les égquations (3-29) et (3-30), nous obtenons :
Ing, =Ing’ +Ing R (3-31)
Avec:
Le coefficient d’activité combinatoire :

.n
Ing! —In +9—‘q| nq—'+l Li ax;l; (3-32)
Xj 2g I Xi j=1
Le coefficient d’activité résiduel :
é n u
é . adqit;u
© r N J
Ing® =q; g/l' Inaatj - Jn ﬂ (3-33)
e At
é k=1 g
Ou:
I, —g—g(r , - r - 1) (3-34)
Lafraction de surface de lamoléculei et :
g =I5 (3-35)

n
AT X
afrX,
=1

La fraction de volume de lamoléculei est :



ji=— (3-36)
arx;
=1
& a; +b;To
tj =e><p§- SURRULN (3-37)
RT &
En définitive:
e u
J d; J .n g n n qt i l?'
Ing; = —'+g——q,|n Sl - ——axl+gSl-Indqt;- a n' L u (3-38)
X; 2g | Xi j=1 e j=1 j=19 u
é adilya
é k Q
AVeC :

Z = nombre de coordination, compris entre 6 et 12. Il a relativement peut d’influence sur le

coefficient d’activité. |l est généralement pris comme étant égal a 10 pour le calcul.
g et ri = paramétres structuraux du composant pur sont déterminés d’apres les angles et les
longueurs des liaisons de VAN DER WAALS.
Tj = parametres doivent étre déterminés pour chague systéme binaire, a partir des données
expérimentales.
Le modele UNIQUAC n’est pas mellleur pour un équilibre liquide-liquide dans un systeme
miscible, mais peut par contre, représenter des équilibres liquide-liquide pour des mélanges
multicomposants avec seulement deux parameétres par un systéme binaire, y compris pour des
mélanges de liquides polaires et non polaires.
3-3-1-2 modéles de prévision de calcul du coefficient d’activité

En absence de données expérimentales, il est nécessaire de recourir a un modele de prévision
totale faisant appel aux propriétés des corps purs, afin d’estimer le coefficient d’activité.

a- théorie des solutions athermales de FLORY et de HUGGI NS (1940-1941)

Une solution athermale est caractérisée par le fait que I’enthalpie d’excés HE est nulle et donc
I"énergie libre d’excés est égale au produit T*S".
Par conséquent :

0

GF = RTa X; Ing— (3-39)

a

AVeC :

Ji =1 (3-40)



m; = nombre de monomeres formant le polymeére.
D’ou:

Ing; =In§;—i%+ 1- JX—' (3-41)
i @ i

B -Modéle ASOG de DEAL-WILSON (1965)

Ce modéle est basé sur la théorie de contribution de groupe, il est parfois commode
d’imaginer une molécule comme un ensemble de groupements fonctionnels. |l en résulte que
certaines propriétés, des substances pures, peuvent étre calculées en sommant les différentes
contributions de groupe. Une extension de ce concept aux mélanges a permis I’établissement de
méthodes de contribution de groupe pour calculer la chaleur de mélange et le coefficient
d’activité.

La méthode ASOG ( Analytical Solution Of Group) permet de calculer le coefficient d’activité du
composé i du mélange, en le décomposant en deux termes, le premier faisant intervenir la taille des
groupements fonctionnels(s) et le second faisant intervenir les forces intermoléculaires (G), soit :

Ing; =Ing;> +Ing® (3-42)
Le coefficient d’activité v;° dépend uniguement du nombre de groupements fonctionnels qui

constituent la molécule.

InglS =l' RI +|n RI (3'43)
. Si
AVeC : Ri = n (3-44)
a x;S;

j=1
Xj = composition molaire du composgé j.
S = nombre de groupements fonctionnels du composg .
Le coefficient d’activité de groupe est :
n n .
Ing® = &ny InGy - &ny InGy (3-45)
K=1 K=1

Le coefficient d’activité du groupe K est donné par larelation de WILSON :

ING, =1- Ind XLy - QHX'# (3-46)
=1 izlé Xml—im
m=1
n
a XiNky
X == (3-47)
ax;ang



C - Modele UNIFAC de FREDENSLUND-JONES-PRAUSNITZ (1975)
Le modéle UNIFAC (UNIQUAC functionnal group activity coefficient). Dérivé du modée
NIQUAC, il permet de caculer les coefficients d’activité pour des mélanges, qui ne sont ni
électrolytes, ni polymeres, a pression modérée et atempérature comprise entre 300 et 425 K.
Le coefficient d’activité y; du composant i dans un mélange multicomposants est donné par la
relation suivante :

Ing; =Ing® +IngR (3-48)

Le terme combinatoire est calculé par :

Ingiczlnj—i+€;859qi In_q_i+li-J—ié X1 (3-49)
Xi e2g ;i Xi j=1
Avec .
iy
I =939(ri -q)- (r- 1) (3-50)
€29
g = &nkQy (3-51)
k=1
I’i = énLRk (3"52)
k=1
q =12 (3-53)
a g X
i=1
. I X,
j i:—n (3'54)
_érJXj

vik = nombre entier égal au nombre de groupes de type k danslamoléculei .
Rk et Qx = paramétres de groupe obtenus a partir du volume de VAN DER WAALS Vi €t de la
surface de groupe Awk, selon :

\%

R, = —15m1k7 (3-55)
A
Q=7 5*“”209 (3-56)

Différentes valeurs des parametres Ry et Qx sont données dans le tableau (1).
Le deuxiéme terme de I’équation (3-48) est leterme résiduel, il est calculé d’aprés I’expression :

n . .
Ing® = én{((lnGK - InG}'<) (3-57)

K=1



G = Coefficient d’activité résiduel du groupe K dans le mélange

G, = Coefficient d’activité résiduel du groupe K dans la solution de référence, ne contenant que
des moléculesii.

Le coefficient d’activité résiduel est calculé par les éguations ci-apres :

e e au
NG =Qq 8- ING A Qi e - & ¢y ™21 (3-58)
é m=t P m1e A dn om A
e §n=1 A
Avec:
X
U :m—Qm (3- 59)
a- XnQn
n=1
n
é_xjvnlq
T - e0)
aaxpn,
n=1j=1
; & ayp 0
=eX = 3-61
J i = OPg—E (3- 61)

am = paramétres d’interaction évalués d’apres les données expérimentales d’équilibre de

phase ( anr#anm) ils sont données dans le tableau (I1).

¢ 0
ING =Qx £1- |n§éq,'nj mezm & e (3-62)
e g m=L équﬂ nmg
(S n=1 u
Avec:
i
qly = —nOm_ (3-63)
a xnQy
n=1
X == (3-64)
any
n=1
L expression globale du coefficient d’équilibre est :
— R Cc _ Q i J i ql J i Q _
Ing; =IngR +Ing® = & ni InG, - InG}, +In—+g——q, In—+1; - —a xjl; (3-65)
K=1 X I Xi j=1

Les équilibres liquide-vapeur sont ains totalement prévisibles pour un tres grand nombre de

constituants, lorsque aucune donnée expérimentale n’est disponible pour un mélange particulier.



3-3-2 calcul des équilibres liquide-vapeur par les éguations d’état
Une équation d’état doit étre applicable a toute la zone fluide. Dans le cas d’un équilibre
liquide-vapeur, la résolution de I’équation d’état par rapport au volume admet deux racines réelles,
la plus grande des racines correspond au volume de la phase vapeur et la plus petite correspond au
volume de la phase liquide. Dans tous les autres cas, I’équation n’admet qu’une seule racine réelle
qui représente, soit la phase liquide, soit la phase vapeur.
L équation (3-9) permet le calcul de la constante d’équilibre, pour cela il faut connditre le
coefficient de fugacité dans les deux phases, soit :
o = o(TPVY) (3-66)
¢ = o(T,P,V-X) (3-67)
ou:
o' : coefficient de fugacité de la phase vapeur ;
" : coefficient de fugacité de la phase liquide ;
V" volume molaire de la phase vapeur ;
V" : volume molaire de la phase liquide ;
X : vecteur composition de la phase liquide ;
Y : vecteur composition de la phase vapeur.
Nous donnerons dans ce qui suit quelques équations d’état de large utilisation dans les calculs des
équilibres liquide-vapeur.
3-3-2-1 équation d’état de SOAVE-REDLICH-KWONG (1972)
Cette équation peut étre considérée comme étant la plus performante des modifications de
I’éguation originale de REDLICH-KWONG. Son expression est :

_RT  a
“V-b V(V+b)

P (3-68)

Pour les mélange de corps purs. SOAVE a adopté la régle de mélange classique a un parametre
d’interaction binaire k;;, larégle de mélange est la suivante :

azg é’; Xi X; (aiaj )0'5(1- kij) (3-69)
i
b=4 xb (3-70)

Le coefficient de fugacité peut étre déduit a partir des équations (3-10) et (3-68):
Inj ; =- In(z - B)+(z- 1)B, - é[Ai - B;]In€ + B9 (3-72)
B e Zg

AVeC :



b.
B. =_1 3‘72

é n u
A =1é2ai°'5é’1 x;a° (1- Kij )u (3-73)
ag j s
A= (3-74)
(RT)
bP
B=— 375
- (3-75)

Le coefficient de fugacité de la phase vapeur et de la phase liquide ont la méme expression
(3-71) avec la différence dans les valeurs du facteur de compressibilité et la composition de chagque
phase qui sont différents.
3-3-2-2 équation d’état de PENG-ROBINSON (1976)

L’équation d’état de PENG-ROBINSON a été proposée afin de palier aux insuffisances de
I’équation de SOAVE-REDLICH-KWONG lors de la prédiction de la densité liquide.
L équation s’écrit :

RT a

=V b VN +b)+0lv - b)

(3-76)

La régle de mélange proposee est la regle de mélange conventionnelle. L’expression du coefficient
de fugacité est obtenue en combinant les éguations (3-10) et (3-76) :

. A &z +(2+1B0
Inf. =-InlZ-B Z-1)B, - ———|A - B |l i 3-7
nJI n( )+( ) | 21/58[ (| I]néz_ \/E_ 185 ( 7)
Avec:
b.
= -7
B=- (3-78)
Ai ZEEZaiO'Sén' Xja?'s (l' k” )]E (3"79)
ag i o}
aP
A= 3-80
(RT)? (3-80)
_apP (3-81)

RT



3-3-2-3 équation d’état de LEE-KESLER (1975) et PLOCKER (1978)

LEE et KESLER ont développé une équation modifiée de I’éguation de BENEDICT-WEBB-
RUBIN, eny incluant la corrélation atrois paramétres de PITZER.
lIs définissent deux fluides, le premier est le fluide simple, qui possede un facteur acentrique nul,
le second est |e fluide de référence qui est le n-octane (0=0.3978)
Le facteur de compressibilité Z du fluide réel est exprimé en fonction des propriétés du fluide
simple et du fluide de référence.

z:z(°)+W"("W(z(f)- 2) (3-82)

0 : fluide de référence (0=0) ;

r : fluide de référence ( n-octane).

PV, B C D C, & gt @& g9
Z= b — b Ch + 2 Texp- — 3-83
Tf Vf Vr2 Vr5 -I—r‘?’\/r2 8 Vr2 B 8 Vr2 B ( )
_. b, by b
R AT e
c, C
C=C,+ r2 +T—§ (3-85)
_ d,
D=d, +-2 (3-86)
Tr
(0)
700 - PV (3-87)
Tr
(r)
2(1) = Pr_\r/r (3-88)

Les vaeurs des différentes constantes de I’équation de LEE-KESLER sont tabulées. Pour le
traitement de mélange de corps purs, LEE et KESKLER ont proposé une régle de mélange,
cependant, PLOCKER et COLL ont proposé une régle de mélange qui donne les meilleurs
résultats que la régle de mélange initiale, d’ou I’appellation d’équation d’état de LEE-KESLER-
PLOCKER (LPK).

n n
Te=—aaxx iCs [\/1/3+v1/3] To T Kjj (3-89)
L

n n
v, =%a & xx, VL3 v 1/3] (3-90)
i



vy =ZdRTa ciPR_Tci (3-91)
Cl

Z4 =0.2905 - 0.085w, (3-92)

P, =(0.2905- 0.085w )RT, /V, (3-93)

w = é’; XiW; (3-99)

En combinant les équations (3-10) et (3-76)-(3-92) , nous obtenons :

. &fo HO-H, &I 0 z-1, &P wf o, gV, w0
Inj j =Ing==+ +———ax;&—I + axj&—I -Ing== Ing—= a x;&——=
ePg, TRT. i "&dx; %, Pe joi 8dijxk ePa, i ePay i &OX; %,

(3-95)
Avec:
éajTCg —_ 220 6/1/41— Vl/ 4-|— ) 025 éajvc 9 T 8 3_96
8dszx —eal.X| c.j'a.j” Va.i 'ci _WSEBX Cg%&/4 ( )
Kk & K
RV 0 o
ngC: =2a xi(Vgj - Vai) (3-97)
i gy,
) € 0.085(W, - w, ) o U
a&i =P & (w; - w, )+i€:QjT_Ci - i&: u (3-98)
oo @afo 0 @afp 0
Ing—+ =§Ing—+ T +W§Ing—+ I (3-99)
ePay ePang ePang
.(0) ..(1)
0 0. 4 é 0.y é
Ho-H_gH -H? +W§H H> (3-100)
RTc & RTc 5 RTe 5

Les enthalpies d’excés et les coefficients de fugacité sont donnés par les tables de LEE-KESLER™!.



Chapitre 4
MODELISATION : Choix du modéle

I ntroduction
La représentation des propriétés d’un fluide a plusieurs constituants par une équation d’état

nécessite :

- ladonnée de la composition molaire du fluide.

- Lechoix d’une éguation d’état et de régles de mélange appropriées.

Il est bien évident que I’équation d’état choisie doit en tout premier lieu représenter le plus
exactement possible les propriétés de chacun des constituants purs.

Tout écart entre valeur réelle et valeur restituée par I’équation se répercute inévitablement sur les
résultats des calculs thermodynamiques effectués sur les fluides.

Les équations d’état comportent un ou plusieurs parametres devant étre estimés et gustés a des
données expérimentales relatives aux différents corps purs constituant le fluide. Plusieurs types de
données peuvent étre utilisés :

- tensions de vapeurs
- grandeurs critiques
- données calorimétriques
- vitesse du son
- données volumétriques, etc. ......
4-1 Estimation des propriétés critiques par contribution de groupes
On chois la méthode de JOBACK, qui a réévaué les paramétres de la méthode de
LYDERSEN et gjoute d’autres groupes fonctionnels. |l propose les relations :

-1

é 20
T, = §0584+0965a n; DT, - ga n; DT : u (4-1)
e 7] u
(S u
-2
X aJ 0
P, :§0'113+ 0.0032N, - 4 n;DP, = (4-2)
1 (%)
o
V, =175+ & n;DV, (4-3)
1

T. en Kelvins, P; enbarset V. en cm/mole N est le nombre d’atomes de la molécule.



Les incréments DT; DP, et DV, ains que des exemples d’application sont donnés dans
I’ouvrage de Reid et Coll.(1986). IIs ont montré que sur 400 composes, les erreurs moyennes sur
T ,Pc.et V¢ sont respectivement de 0.8% , 5.2% et 2.3%.

4-2 choix del’équation d’état
Pour le choix de I’équation d’état, on propose I’équation d’état de PENG et ROBINSON dont
le terme d’attraction a é&é concu dans le but de mieux représenter les volumes liquides des
substances a molécules non sphériques. La forme de cette équation est :
RT a

P= - 4-4
V-b V(V+b)+blV- b) (44)
2
Avec : a= 0'457235M (4-5)
Cc

a (Tr) = [1+m(1-Tr%9))? (4-6)
b=0.077796 1 (4-7)
m = 0.37646+1.54226w —0.26992 W (4-8)

La forme cubique de I’éguation PR est la suivante :
Z3-(1-B)Z?+(A-2B-3B%Z-(AB-B%B% = 0 (4-9)

L’éguation de Peng-Robinson est parmi I’'un des équations d’état cubique dont la forme
mathématique est smple et elle ne comporte pas trop de parameétres. De plus Elle donne une
bonne précision lors de la détermination de la densité de la vapeur saturée et de latension de

vapeur desfluides frigorigénes

4-3 calcul dela chaleur spécifique pour un gaz parfait
4-3-1 définition
La quantité de chaleur qu’il faut fournir a un systéme pour élever sa température de un degré est
appelée capacité calorifique. Elle varie avec la transformation envisagée et avec la température.

Ramenée al’unité de masse du systéme, elle est exprimée en cal/g.mol.k.
D’une maniére générale, on définit la chaleur spécifique a pression constante C, et a volume

constante C,.
abH o abU o
C,=c—~ et C,=6—~ 4-10
P 3DT 2, v 3DT,3V (4-10)

H : est ’enthalpie

U : est I’énergie interne



4-3-2 Calcul de la chaleur spécifique du gaz parfait
Des corrélations pour la détermination des chaleurs spécifiqgues a pression constante en
fonction de la température dans le cas de gaz parfaits ont été établies sous forme quadratique
suivante :
Ch=ag +ayT +a,T* +agT > +a,T* (4-11)
Pour la chaleur spécifique a volume constant la relation s’écrit comme suite :
Cl=a,+a,T+a,T?+a,T3+a, /T2 (4-12)
a,,a,,a,,a,eta, :constantes caractéristiques des fluides frigorigenes données dans I’annexel (voir
letableau 1a, 1b,1c,1d).
T [K], CO[Jk.mol], C?[Btu/llb.R]= C?[kJkg.k].0.23901
Pour le R407C (R125/R32/R134a :25%/23%/52%) et le R410A(R32/R125 :50%/50%) on utilise
larégle de mélange::
CH =8 X;C) (4-13)
C. : lachaleur spécifique du composéi pour le gaz parfait.

4-4 Estimation dela tension de vapeur
Latension de vapeur a une température donnée, mesure la tendance des molécules a s’échapper
d’une phase liquide pour engendrer un équilibre thermodynamique.
La tension de vapeur est exprimée en différentes unités: mmHg, atm, Pascal , psi (pound square
inch)
Pour le calcul de la tension de vapeur on utilise L’équation proposée par JaRef dont I’expression
est lasuivante::
InP, =i§Ai(1-T, )P (4-14)
Tr =1
Tr =T/Tc : Pr = Ps/Pc (4-15)
A et by sont donnés dans I’annexe 1 tableau 3.

On peut utiliser I’expression suivante s on connait que le facteur acentrique et Tr :

Pr=5.92714-(6.09648* Tr**(-1.))-1.28862* log(Tr)+0.168347* (Tr**6.)+omega* (15.2518-
(15.6875* Tr**(-1.))-13.4721*1og(Tr)+0.43577* (Tr**6.)) (4-16)
Ps=Pc* exp(Pr)



4-5 Estimation de la densité du liquide saturé
L’éguation se présente comme suite :
r' H ;
—-1= a Flt a (4‘17)

e i=1

LesvaeursdeF; ¢ et pc sont données dans I’annexe 1 tableau 4.

1.
t=1 T (4-18)
4-6 Estimation de la surface de tension
s =sgt "(1+s4t) (4-19)

T
Avec: t =1- —

C

Lesvaleursdeog , 61 et n sont données dans I’annexe 1 tableau 5

4-7 calcul des propriétés thermodynamiques pour les corps purs a partir de
L ’ éguation de BENG-ROBINSON
4-7-1 Energielibre

&1l 0o a & +2414bo

= RTING oy 2J2b &V - 0414b g © (4-20)
AVeC :
Go X &T 00 2 . 2
—=lap- L&T-Ty-TIng—ziT- a;\T“- 2T Ty +Ty5)/2
2 =loo- 1T To- TIEE S o478 o
- aZ(T3 - 3T T8 +2To3)/6- as (T4 4T TS +3T04)/12- (T-To)cs +C;
To=273.15k

4-7-2 Enthalpie

L’enthalpie d’une substance, exprime la quantité de chaleur totale contenue dans cette substance
dont I’état thermodynamique doit étre défini par une pression et une température.

Les variations d’enthalpie entre deux états différents fournissent la quantité de chaleur a éliminer
ou afournir.

L ’expression de I’enthalpie utilisant la combinaison entre I’expression de h et I’égquation d’état de
Peng-Robinson on obtient :



[

T g/ +2.414b5
" ol S oatabg M
AVec:
P9 (o - To) aufr2- 1), 15 183w s e 1o,
2
98 _ 4 4704 (RT:) 2
dt Pc
da =-+a —"
TeyTr
Ou: Tr= Tl
C

T, : température réduite

T, : température critique en k
T :température donnée en k
4-7-3 Entropie

(4-22)

(4-23)

(4-24)

(4-25)

(4-26)

C’est une propriété intrinseque d’un systeme, elle est liée fonctionnellement aux coordonnées

mesurables caractérisant ce systéme. Pour une transformation réversible, les variations d’entropie

sont données par larelation:

dS=AQIT

Pour le calcul d’entropie d’un gaz réel on combinant I’expression de S et I’équation d’état de

Peng-Robinson on obtient :
da

@/ +2414bo

s=RIn(v - b)+-9|n

=+
24/2b 3\/ - 0.414b g

AVeC :

0

S, =(ay - 1)|nTl+a1(T - To)+ay (T2 - TOZ)/2+a3 (T3 - To3)/3+Cs

0

4-7-4 chaleur spécifique a pression constante

De méme I’expression de la chaleur spécifique a pression constante est donnée par :

d?a

— )
c,= dT Ingy +2.414b5_

22b &V - 0414b g

P ¢
T g
P 6
SV o

0
- R+CIO

(4-27)

(4-28)

(4-29)



2 2 2
d—g _ 045724 RTe) 0%

dT P. dT?
da__m_®Ja 1dad
dT? 2T T, &TcT Ja dT
da
gdﬁé __ R dT

&MTa V-b V{V+b)+bV-b)

&P _  RT 2aV +b)
SN V-0 (V{+b)+blv- D)2

4-7-5 Chaleur spécifique a volume constant

De méme pour la chaleur spécifique a volume constant :

dT 2 av+2414b o
C, = In¢ =
22b &V - 0.414bg

AVeEC :

(4-30)

(4-31)

(4-32)

(4-33)

(4-34)

(4-35)

a,,a,,a,,a,eta, des constantes caractéristiques des fluides frigorigénes données dans

I’annexe 1 tableau 1. C; et Cs sont donnés dans I’annexe 1 tableau 2.

4-8 Calcul des propriétés thermodynamiques d’un mélange des corps purs

4-8-1 regle de KAY (1936)

Les propriétés pseudo - critiques des mélanges sont obtenues généralement a partir de larégle

deKAY.
Tee=aY; T
Pec =AY, Py
Zm=aY; Z
w,=ayY, w,
Avec :

Tcet Pp. : température et pression pseudo-critiques du mélange,

(4-36)
(4-37)
(4-38)
(4-39)



Zcmet Wy, : facteur de compressibilité critique et facteur acentrique du mélange,
Tc et P : température et pression critique de I’hydrocarburei,
Zc; et w; : facteur de compressibilité critique et facteur acentrique de I’hydrocarburei ,
y; : fraction molaire de I’hydrocarbure i dansle mélange m.
4-8-2 Entropie
Pour la détermination d’entropie d’un mélange, on applique la méme méthode pour le cas
d’un fluide pur, seulement, la valeur initiale (de référence) de I’entropie dans ce cas est celle d’un
mélange idéal de gaz parfait. Egalement I’expression de & et by sont remplacées par celle de a et b.

Donc, on peut écrire :

da
dT &Y +2.414bo
S, =RIn{V - b)+ In T+ S 4-40
m v-b) 2J2b &V - 041dbg oM (4-40)
a=3 & x;x;ay avec a; =(1- kj Naa;)>® (4-41)
i
o o ab +b. O
b=aa><.><,§'2 T (4-42)
i ] 2
S0, = & X; SO, (4-43)

05
X X (1- kjj )a%lc,aCJ da; . da
_T

®
2 ga a5 % ! 4 (4-44)

O

5

S : est I’entropie d’un mélange

Xi ,Xj: sont les compositions molaires des constituantsii et j respectivement,
kij : le paramétre d’interaction du méange , déterminé expérimentalement.(voir tableau7 annexe 1)

SO, est I’entropie pour un mélange des gaz parfaits.

4-8-3 Enthalpie
L’expression d’enthalpie du mélange est donnée comme suite :
e
_dT gy +2.414b0
h, = I + PV +h 4-45
mT o ob &V - 0414bg Om (4-45)
Avec :

hOm = é X hO, (4-46)

hm : est I’enthalpie du mélange
h om: est I’enthalpie du mélange des gaz parfaits.



4-9 Calcul des propriétés de la vapeur surchaufféee

Les propriétés thermodynamiques de la vapeur surchauffée sont calculées a I’aide de
I’équation de Peng - Robinson et qui reproduise les propriétés volumétriques et
thermodynamiques des fluides frigorigénes a cet état.
Pour obtenir les propriétés de la vapeur surchauffée correspondante a un seul point de saturation on
suit les étapes suivantes :
a On fixe lavaleur de latempérature de saturation
b- On utilisant I’expression (4-14) ou (4-16) pour calculer la pression de saturation
c- Choisir une valeur de température supérieure a latempérature de saturation.
d- calcul le volume spécifique de la vapeur surchauffée pour chaque température de surchauffe et
pour la méme pression de saturation on résolvant I’équation de Peng — Robinson (4-4) par la
méthode de Newton — Raphson.
e- calculer les propriétés de la vapeur surchauffée par I’application des équations (4-22), (4-23),
(4-27) et (4-28).
4- 10 Calcul des propriétés du liquide saturé et sous pression

Pour le calcul des propriétés thermodynamiques du liquide saturé on suit les étapes suivantes :

a On cacul les propriétés du fluide frigorigéne a I’état vapeur saturée a une température et

une pression donnée
b- On utilisant la relation générale de Clapeyron nous obtenons la valeur de I’enthalpie et de

I’entropie aI’état du liquide saturé.

s
hLS —pVS . gﬂp jT&/V'S _ Vv.s) (4-47)
T o
VS _ LS
gLS —gVs . h = h (4-48)

Pour les propriétés du liquide sous pression on gjoute aux propriétés du liquide saturé les

variations des mémes propriétés par rapport alapression :

P& I
ht=htS+ g/ - TEV.9 e (4-49)
psé el gpyg
P & .
St=stS 4 o @V O Hip (4-50)
ps 1T 2o g

Pour le calcul des intégrales on utilise le modéle de Adto et Keskinen qui exprime le volume sous
pression en fonction de la pression et de latempérature.



Ly a+clOTP(p - ps)

V
S E
A+C(Pr - P )
Avec A=a, +a,T, +a,T,> +a;T? +a,/T,
b
B=by+—2
b, +w

C=c,(1-T,)% + |- (1- 7, )2 ples + e, [Py - RO
P, = P/P, , P:° = PP

Avec : a9 = 482.85416 , &y=-1154.2977 , 8=790.09727 , as=-212.14413 , 8,=93.4904

=0.0264002 , b;=0.42711522 , b, =05 ,

€1=9.2892236 , ¢, =2.5103968 , c3 = 0.5939722 , c4= 0.0010895002

D =1.00001 |,
E = 0.8039503.

o : est donnée dans° 1.

(4-51)

(4-52)

(4-53)

(4-5)
(4-55)



Organigramme de calcul des propriétésthermodynamique a partir de
I’équation de Peng - Robinson

\4
Affichage des modes de calcul :
Mode 1. point de saturation
Mode 2: point quelconque
Mode 3: tables de saturation
Mode 4: tables de surchauffe

Entrer n égal a 1, 2, 3 ou 4 pour
choisir le mode de calcul

Mode 4




1

v

[ Modelou3 ]

T=To>Ttriple

A

Calcul des pressions au point de saturation

T=T+At

Calcul du volume du liquide saturé et de la vapeur
saturée: Appel au sous programme de calcul des
volumes

A

I’entropie

Calcul del’enthalpie et del’entropie a saturation en remplacant par T,
P(T) et v(P,T) : Appel au sous programme de calcul de I’enthalpie et de

Quitter la
boucle

/

Affichage des
résultats

/
/ /

non

Affichage des
résultats

/

Fin




Mode 2

A
Calcul despressions aux points de saturation

Aller vers
/ Entrer P / mode 1
I A
oui non non
P >Psatur. P<Psatu
l oui
y

Y

Calcul du volume spécifique du Calcul du volume spécifique de la
liquide sousrefroidi : Appel au vapeur surchauffée: Appe au sous
sous programme de calcul des programme de calcul desvolumes
volumes
y
Calcul de’enthalpie et del’entropie Calcul de’enthalpie et deI’entropiedela
du liquide sousrefroidi en remplacant vapeur surchauffée en remplacant par T,
par T, Pet v(P,T) :Appel au sous Pet v(P,T): Appe au sous programme de
programme de calcul de I’enthalpie et calcul del’enthalpie et del’entropie
de’entropie

\ 4

\4
Affichage des Affichage des
résultats résultats

Fin



3

Entrer T pour laquelle on
calcule les tables de la
vapeur surchauffée

Calcul delapression au point de
saturation

Calcul du volume spécifique de la vapeur

surchauffée correspondant a cette pression : T=T+At
Appd au sous programme de calcul des ;
volumes

A

Calcul del’enthalpie et de I’entropie de la vapeur
surchaufféeen remplacant par T, P et v(P,T) : Appel au
sous programme de calcul de I’enthalpie et de I’entropie

oui

T<Tfinale

non

Affichage desrésultats




Organigramme du sous programme qui calcul le volume spécifique a partir dela
résolution del’équation d’état (méthode de Newton-Raphson)

Enter une valeur
initiale du volume vO

Calcul def(vo,T,P)
Calcul de df/dv(v=vy)

Avec: f(v,T,P)=e(v,T,P)-P

Et : gv,T,P) est ’expression de I’équation d’état explicite en
pression
Vo=V v=vo-f/(df/dv)
non oui
abs(v-v0)<e

v est lavaleur du
volume recherchée

y

Fin du sous programme et retour au
programme principal




Organigramme du sous programme qui calcul I’enthalpie et I’entropie

Calcul des propriétésthermodynamiques
en fonction de T,P et v déterminés a
partir de I’équation de Peng - Robinson .

Calcul despropriétés
thermodynamique al’éat du gaz
parfait

A
Calcul despropriétés
thermodynamique a I’état du
gaz reéel

A 4

Fin du sous programme et retour
au programme principal




Organigramme qui calcul latension de vapeur, densité de liquide satur é et surface de tension

Entrer n:1;2;3 pour lecalcul
dela 1-tension de vapeur
2-densitédu liquide
2-surface detension

non oui
Entrer les
coeff.pour
le calcul de
latension
de vapeur
non oui
A\ 4
Equation de
latension de
v vapeur
Entrer les
coeff.pour le
calcul dela
densité du
liquide saturé

Affichage
detension
Equation dela de vapeur
densité du
liquide saturé

Affichagedela
densité du
liquide saturé

L fin <




Entrer les coeff.
delasurfacede
tension

A4

Equation dela
surface detension

\4
Affichage de

la surface de
tension

fin



Chapitre 5

RESULTATSET DISCUSSION

Nous alons discuter dans ce chapitre les résultats obtenus par I’application de I’équation de
PENG-ROBINSON permettant de reproduire le comportement volumétrique ains que les
propriétés thermodynamiques de quelques fluides frigorigénes parmi les plus utilisés actuellement
dans le domaine du froid et de climatisation (voir annexe 1 tableau 6) puis les comparés aux
résultats obtenus par le logiciel Cool Pack (versionl.46).

Le logiciel Cool Pack est une collection de programme de simulation qui peut étre utilisée pour
choisir, dimensionner, analyser et optimiser les systémes de réfrigération.

Il permet auss d’avoir une base de données, les propriétés de transport et les propriétés
thermodynamiques correspondantes a chaque fluide frigorigene.

Cool Pack utilise les références suivantes :

Dupont(SUVA 123) : R123

R.C.Downing ASHRAE transactions 1974, Payper N° , 2313: R22

D.Wilson et R.S.Basu, ASHRAE transactions1988,vol 94 : R134a

W.C.Reynolds Thermodynamic propertiesin 81 : R600a

Dupont (SUVAACc9000): R407C

L’équation de Patel-Teja et Dupont (SUVA 9100):R410A
A ce jour, il présente I’un des logiciels les plus performants dans le domaine du froid. C’est
pourquoi nous avons chois comme éément de référence dans notre travail.

V-1 Le Fluide frigorigene R22(CHCLF2 :chlorodifluorométhane)

Le R22 est un fluide frigorigéne pur, reconnu comme un fluide de transition remplacant le R12
et le R502 aux basses températures. |l est caractérisé par un taux de compression faible. On peut
atteindre une température d’évaporation de -60°c a -70°c par deux étages de compression. Il est
utilisé avec les compresseurs a piston, rotatifs, a vis et centrifuges. Son large intervalle de
températures d’évaporation qui est compris entre -40°c jusqu’a +5°c I’implique dans le domaine de
la réfrigération domestique, commercial. Son non inflammabilité et son compatibilité avec le
cuivre, le laiton, le nickel, la fonte, I’acier et I’auminium le rend le fluide le plus utilisé
actuellement.

Nous avons utilisé pour la reproduction des propriétés thermodynamiques du R22 I’équation de
PENG-ROBINSON (P.R).



5-1-1 enthalpie massique

a — Etat de saturation : Repreésentation en diagramme (InP,h)

la figure V1 montre que les valeurs données par I’équation de PR sont acceptables par rapport
a celles données par le logiciel CoolPack pour le liquide que pour la vapeur sur un intervalle allant
de 1bar jusqu’ala pression critique ( écart de 5%).
Ce écart augmente,jusqu’a atteindre une valeur de 25% pour le liquide saturé et une valeur
supérieure 5% pour la vapeur saturée.

—— CoolPack
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b- Etat de la vapeur surchauffée

Le tableau V1 montre des déviations des valeurs trouvées par PR par rapport a celles
données par le logiciel Cool Pack.



On remarque gqu’on augmentant la température de saturation et le pas de surchauffe I’erreur
augmente.

ts Ps Atsur

PR | CoolPack | erreur
[°C] | [bar] | [°C] [ (kj’kg) [ (Kj/kg) | relative
10 | 400.07 | 394.65 1,37%
50 |417.37 | 419.68 0,55%
-40 | 1.049 | 100 | 44154 | 45314 2,50%
10 | 412.05 | 41257 0,12%
50 | 43226 | 441.38 2,06%
O | 4976 | 100 | 459.48 | 478.38 3,95%
10 | 419.09 | 425.88 1,59%
50 | 44387 | 460.45 3,60%

40 | 15335 | 100 | 475.20 | 502.06 5,3%

Tableau V1 : comparaison entrelesvaleursde I’enthalpie massique, de la vapeur
surchauffée obtenuespar PR et lelogiciel Cool Pack. (R22)

C — Etat du liquide sous pression

ts Ps Atsr tsou
PR Coolpack | erreur
[°C] | [bar] [°C] [°C] (kj/kg) | (Kj/kg) relative
-10 30 231.72 --
ts=30°C Ps=11.919
bar 231.84 236.9 2,13%
-50 -10 190.59 | -------------
ts=-10°C, Ps=3.543
40 | 15.33 bar 190.34 189.3 0,55%

Tableau V2 : comparaison entrelesvaleursde I’enthalpie massique,du liquide sous pression
obtenuespar PR et lelogiciel Cool Pack. (R22)

Les valeurs de I’enthalpie massique du liquide obtenues aux températures de sous refroidissement,

et a la pression de saturation correspondant a 40°c, ne différent que trés faiblement des valeurs

obtenues aux états de saturation relatifs a ces mémes températures.

On remarque qu’on augmentant le pas de sous pression I’erreur diminue.



5-1-2 Volume massique
a— Etat de saturation

Le diagramme principal (p,v) représente sur la figure V2 montre que la représentation du
liquide saturé est suffisamment bonne pour I’égquation d’état de PR sur un intervalle de pression
allant jusgu’a 30 bars. Elle devient insuffisante sur le reste de la courbe du liquide par rapport a
celles données par le logiciel Cool Pack. Pour la vapeur haute pression vers le point critique elle
est en accord avec les valeurs du logiciel Cool Pack mais elle présente une divergente en basse
pression a celles données par le logiciel Cool Pack.
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b- Etat dela vapeur surchaufféee

Les valeurs obtenues par I’éguation de PR sont acceptables, mais présentent un écart plus
important et atteint environ 1.55% pour un pas de surchauffe égal a 10°c et une température de
saturation de -40°c, puis il diminue jusqu’a atteindre environ 0.93 % pour un pas de surchauffe
égal a 100°c et contrairement pour des températures de saturations de 0°c et 40°c I’écart présenté
augmente on augmentant le pas du surchauffe.



ts Pros | Atsur

PR CoolPack | erreur
[°C] | [bar] | [°C] | (dm%kg) | (Ki/kg) [ relative
10 219.15 215.8 1,55%
50 257.56 254.8 1,08%
-40 | 1.049 | 100 | 305.02 302.2 0,93%
10 49.77 49.6 0,34%
50 58.60 58.89 0,49%
0 | 4976 | 100 69.18 69.96 1,11%
10 16.19 16.2 0,06%
50 19.74 19.97 1,15%
40 | 15.335| 100 23.69 23.95 1,08%

Tableau V3 : comparaison entrelesvaleurs du volume massique, de la vapeur surchauffée
obtenuespar PR et lelogiciel Cool Pack. (R22)
c- Etat du liquide sous pression
Le volume du liquide aux températures 30°c et de -10°c respectivement représente les états de
sous refroidissement par rapport a la température de saturation de 40°c, le modele de PR donne des
écarts de 2.35% et 2.63% respectivement par rapport a celles données par le logiciel Cool Pack

ts | Pbul Atsr tsou
PR CoolPack Erreur
[°C] | [bar] | [°C] [°C] [(dm ¥ kg)| (dm3/kg) | relative
-10 30 085 | e
ts=30°C
Pbul=11.919 bar 0.83 0.85 2,35%
-50 -10 A
ts=-10°C,
40 |15.33| Pbul=3.543 bar 0.74 0.76 2,63%

Tableau V4 : comparaison entre lesvaleurs du volume massique,du liquide sous pression
obtenues par PR et lelogiciel Cool Pack. (R22)



5-1-3 Entropie massique
a-  Etat desaturation

La représentation de la courbe de saturation sur le diagramme (t,s) montre que la variation de
I’entropie du fluide saturé avec la température est on accord avec celles données par le logiciel
Cool Pack. Avec un écart qui reste acceptable pour les faibles températures de saturation que se

soit pour la phase liquide ou vapeur.

— PR

— CoolFack

t[*C]

08 D8 10 12 14 16 18 20 22
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Fig:vs Représentation de la courbe de saturation sur le diagramme (t,5):RZ22

b- Etat de'!a vapeur surchauffée

Les valeurs de I’entropie pour la vapeur surchauffée utilisant I’éguation de PR présentent des
écarts négligeables par rapport a celles trouvées par le logiciel Cool Pack aux températures
supérieures a -40°c.
Mais ce écart augmente pour des températures de saturation 0°c et 40°c jusqu'a atteindre 3.97%

pour un pas de surchauffe de 100°c pour une température de saturation 40°c.



On remarque que I’erreur augmente on augmentant la température de saturation et le pas de

surchauffe.

ts Ps Atsur
PR CoolPack | erreur
[°C] | [bar] [°C] | (kji/kg.K) | (kj/kg.k) | relative
10 1.87 1.875 0,26%
50 1.94 1.945 0,26%
-40 [ 1.049 | 100 2.02 2.054 1,65%
10 1.78 1.777 0,17%
50 1.84 1.873 2,29%
0 | 4976 | 100 1.92 1.979 2,98%
10 1.71 1.728 1,04%
50 1.78 1.820 2,19%
40 | 15335 | 100 1.86 1.937 3,97%

Tableau V5 : comparaison entrelesvaleursde I’entropie massique, de la vapeur
surchauffée obtenuespar PR et lelogiciel Cool Pack. (R22)
c- Etat du liquide sous pression
Les valeurs de I’entropie du liquide sous pression rassemblées dans le tableau V6 , sont
identiques aux valeurs obtenues aux états de saturation, relatifs aux températures de sous
refroidissement et sont presgue on accord avec celles données par le logiciel Cool Pack. L’écart est
de 1.33% et 0.31% pour une température de sous refroidissement de 30°c et -10°c respectivement.

ts Ps Atsr tsou
PR CoolPack erreur
[°C] [ [bar] [°C] [°C] (kj/kg.k) (kj/kg.k) relative
-10 30 e
ts=30°C
Ps=11.919 bar 111 1.125 1,33%
-50 -10 096 | ---———mmmmmee-
ts=-10°C,
40 15.33 Ps=3.543 bar 0.96 0.957 0,31%

Tableau V6 : comparaison entrelesvaleursde I’entropie massique,du liquide sous pression
obtenues par PR et lelogiciel Cool Pack. (R22)



5-2 Le Fluidefrigorigene R123 ( CHCL2CF 3 : diclhorotrifluoroéthane)

Le R123 est un réfrigérant de transition qui remplace le R11, c’est un fluide moyennement
toxique dont la limite d’exposition chronique est fixée a 30 p.p.m . Le R123 est utilisé dans les
groupes refroidisseurs d’eau centrifuges pour les usages industriels et commerciaux et auss dans
les pompes a chaleur. Ce fluide présente un excellent compromis entre ses facilités de confinement
et son action potentielle sur I’environnement. Cependant, a court terme, le R123 serainterdit par le
protocole de Montréal, compte tenu de son ODP qui est de 0.014.

Cefluide est stable chimiquement et se comporte bien avec I’acier, le cuivre et I’aluminium.

5-2 -1 Enthalpie massique :
a- Etat de saturation : Représentation en diagramme (InP,h)

La figure V4 montre que I’éguation de Peng-Robinson reproduise bien I’alure générale
de la courbe de saturation du R123, pour le coté vapeur, comme pour le coté liquide, par rapport
aux valeurs du logiciel CoolPack.
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fig'¥4 Représentation de la courbe de saturation surle diagrarmime (LnP h): R123




b- Etat de la vapeur surchauffée
Pour trois températures de saturation, nous avons calculé les enthalpie de vapeur
surchauffée trois valeurs de surchauffe et nous avons comparées aux valeurs données par le
logiciel Cool Pack. (voir tableau V 7).
Les vaeurs obtenues par I’éguation cubique PR, montre un écart plus important
relativement aux données du logiciel Cool Pack, mais reste dans les limites acceptables. L’écart

diminue lorsgue la température de saturation augmente.

ts Ps Atsur

[°C] [bar] [°C] PR CoolPack | orreur
relative

-40 0.038 10 360.71 362.15 0,39%
50 385.73 387.33 0,40%
100 419.83 421.40 0,37%
0 0.329 10 385.24 386.23 0,25%
50 412.37 413.75 0,33%
100 448.86 450.50 0,36%
40 1.55 10 410.59 411.25 0,16%
50 439.59 441.19 0,36%
100 478.73 480.09 0,28%

Tableau V7 : comparaison entrelesvaleursde I’enthalpie massique, de la vapeur

surchauffée obtenuespar PR et lelogiciel Cool Pack. (R123)

c— Etat du liquide sous pression
Les valeurs obtenues aux températures de sous refroidissement et a la presson de
saturation correspondante a 40°c, ne différent que trés faiblement des valeurs obtenues a I’état de

saturation relatif a ces mémes températures. Mais elles présentent des trés faibles écarts a celles

données par le logiciel Cool Pack (voir Tableau V 8 ).




ts Ps

PR CoolPack erreur
[°C] | [bar] [Atsr [°C] | tsou [°C] | (kj/kg) | (kj/kg) | relative
-10 30 22859 | ------mmm--
ts=30°C, Ps=1.099
bar 228.57 228.24 0,14%
-50 -10 190.89 | -----------
ts=-10°C, Ps=0.205
40 | 1.55 bar 190.84 190.53 0,16%

Tableau V8 : comparaison entre lesvaleursde I’enthalpie massique, du liquide sous pression
obtenues par PR et lelogiciel Cool Pack. (R123)
5-2-2 Volume massique

a Etat de saturation : représentation en diagramme (p,v)

On remarque que la courbe tracée a I’aide de I’équation d’état PR donne des bons résultats
jusqu'a une pression de 15 bars et pour laquelle I’écart devient plus important lorsgque la pression
de saturation tend vers la pression critique. Ces valeurs peuvent étres considérer acceptables si on
tient en compte du fait que le R123 est utilisé a pression infra - atmosphérique mais pour la vapeur

saturée elle présente une grande divergente a celle données par le logiciel Cool Pack.
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b- Etat dela vapeur surchauffée

les valeurs du tableau V 9 montrent que,comme pour la vapeur saturée ,la vapeur surchauffée
aux pressions inférieurs a 0.07 bar est mal représentée par I’éguation de PR. Cette représentation
s’améliore pour les pressions supérieurs I’écart  atteint 2.24% vers 0.329 bars et 0.54% a 1.55 bars.
Cet écart diminue on augmentant la température de surchauffe il atteint 1.81% vers 0.329 bars et
0.05% a1.55 bars.

ts Pros | Atsur

PR CoolPack | erreur
[°C] | [bar] | [°C] | (dm%kg) | (dm®kg) | relative
10 | 3755.07 | 3464.45 | 8,38%
50 | 4375.89 | 404541 | 8,17%
-40 | 0.038| 100 | 5151.25 | 4764.63 | 8,11%
10 47025 | 459.95 | 2,24%
50 538.88 | 52878 | 1,91%
0 [0329| 100 | 62421 | 613.07 | 181%
10 108.26 107.67 | 0,54%
50 123.34 123.48 | 0,11%
40 | 155 | 100 | 141.85 141.92 | 0,05%

Tableau V9: comparaison entre les valeurs du volume massique, de la vapeur surchauffée
obtenues par PR et lelogiciel Cool Pack. (R123)

c- Etat du liquide sous pression
Nous pouvons constater a partir du tableau V10 que les valeurs obtenues par I’équation
de PR concernant le volume du liquide sous pression a une température de sous refroidissement
égales, respectivement, a 30 et -10°c relatives a une température de saturation de 40°c présentent

des écarts de 2.75% et 2.48% respectivement a celles données par le logiciel Cool Pack.

ts | Pbul Atsr tsou
PR CoolPack(d | erreur
[°C] | [bar] | [°C] [°C] | (@dm%kg)| m3ka) relative
-10 30 T I
ts=30°C
Pbul=1.0.99 bar 0.67 0.689 2,75%
-50 -10 O I —
ts=-10°C,
40 | 155 | Pbul=0.205 bar 0.63 0.646 2,48%

Tableau V10 : comparaison entrelesvaleursdu volume massique,du liquide sous pression
obtenues par PR et lelogiciel Cool Pack. (R123)



5-2 -3 entropie massique
a- Etat de saturation
Les valeurs données par I’équation de PR représentent un écart moins important par

rapport a celles obtenues par le logiciel Cool Pack.
Pour ce qui concerne du coté liquide saturé, I’écart atteint 5% pour des températures inférieures a

Occ.

— CoolPack

b8 10 1.2 1.4 1.8 1.8
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Fig:vs Représentation de la courbe da saturatuion sur le diagramme {t5): R123

b- Etat dela vapeur surchauffée
Les valeurs de I’entropie de la vapeur surchauffée sont presgue identiques a celles données par

le logiciel Cool Pack , les déviations présentées sont presque négligeables.



ts Ps | Atsur
PR CoolPack | erreur
[°C] | [bar] | [°C] [ (Kj/kg.k) | (kj/kg.k) | relative
10 1.71 1.706 0,23%
50 1.80 1.801 0,05%
-40 | 0.038 | 100 1.91 1.912 0,10%
10 1.68 1.681 0,06%
50 1.77 1.772 0,11%
0 |0.329| 100 1.87 1.877 0,38%
10 1.68 1.682 0,12%
50 1.77 1.769 0,06%
40 | 1.550 [ 100 1.87 1.869 0,05%

Tableau V11 : comparaison entrelesvaleursde |I’entropie massique, de la vapeur

surchauffée obtenuespar PR et lelogiciel Cool Pack. (R123)

c- Etat du liquide sous pression

Comme le montre le tableau V12 les valeurs de I’entropie du liquide calculées aux
températures de sous refroidissement et a la pression de saturation correspondant a la température
de 40°c sont on accord avec celles données par le logiciel Cool Pack avec un écart de 1.33% et
0.31% pour des températures de sous refroidissement de 30°c et -10°c respectivement.

ts Ps Atsr tsou
PR CoolPack erreur
[°C] | [bar] [°C] [°C] (kj/kg.k) (kj/kg.k) relative
-10 30 L || e
ts=30°C
Ps=11.919 bar 111 1.125 1,33%
-50 -10 096 | ---m—mmmmmmmee-
ts=-10°C,
40 | 15.33 Ps=3.543 bar 0.96 0.957 0,31%

Tableau V12 : comparaison entrelesvaleursde I’entropie massique,du liquide sous
pression obtenues par PR et lelogiciel Cool Pack. (R123)



5- 3LeFluidefrigorigene R134a (CH2FCF 3 : Tetrafluoroéthane)

Le R134a est exempté de chlore (ODP=0), ses propriétés thermodynamiques sont trés proche
de celles du R12: puissance frigorifique, puissance absorbée et pression atteignent des valeurs
comparables dans les domaines du conditionnement d’air et de la réfrigération normale, avec les
températures de fonctionnement (gaz au refoulement, huile de lubrification) plus avantageuses
gu’avec le R12.

Le rapport du comité des options techniques du PNUE (Programme des nations unies pour
I’environnement) de 1998 établit que plus de 92% des équipements neufs en froid domestique sont
chargés avec du R134a.
D’autre part, le R134a représente un élément constitutif des réfrigérants sous forme de mélange.
En associant des molécules a faible GWP pouvant étre faiblement inflammables.
5-3-1 Enthalpie massique
a- Etat de saturation : Représentation en diagramme (InP,h)

Les valeurs données par I’éguation PR présente écart par rapport a celles données par le

logiciel Cool Pack, mais reste, cependant inférieur a 4% pour les pressions supérieures a 0.37 bars

et ne dépassent pas les 5% pour des pressions inférieures.
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Fig.v7 Représentation de la courbe de saturation sur le diagramme(LnP,h): R134a




b — Etat de la vapeur surchauffe
Les valeurs données par I’équation de PR présente une déviation par rapport a celles données par
le logiciel Cool Pack, cependant elles restent dans les limites acceptables. Elle présente un écart
maximum égal 2.16% pour une température de surchauffe égale a 10°c pour une température de
saturation de 40°c. (voir tableau V13)

ts Ps Atsur

PR CoolPack | erreur
[°C] | [bar] | [°C] | (Kj/kg) | (kj/kg) relative
10 | 385.55 [ 380.47 1,33%
50 | 412.82 | 41258 0,06%
-40 | 0516 | 100 | 452.37 | 456.59 0,92%
10 | 409.09 | 406.37 0,67%
50 | 441.01 | 44357 0,58%
0 2928 | 100 | 486.08 [ 492.45 1,29%
10 | 430.73 | 429.80 2,16%
50 468.74 473.77 1,06%
40 | 10.164 [ 100 | 520.37 | 528.30 1,50%

Tableau V13 : comparaison entrelesvaleursde I’enthalpie massique, de la vapeur
surchauffée obtenuespar PR et lelogiciel Cool Pack. (R134a)

c- Etat du liquide sous pression

Les valeurs de I’enthalpie du liquide sous refroidi calculées a I’aide de I’éguation de PR différent
tres peu des valeurs données par le logiciel Cool Pack. (voir Tableau 14)

ts Ps Atsr tsou
PR erreur
[°C] | [bar] [°C] [°C] (kj/kg) [ CoolPack.| relative
-10 30 23991 | -------—---

ts=30°C,Ps=7.701 bar | 239.97 | 240.67 0,29%

-50 -10 18798 | ----------
ts=-10°C,
40 | 10.16 Ps=2.007bar 187.76 186.77 0,54%

Tableau V14 : comparaison entrelesvaleursde I’enthalpie massique, du liquide sous
pression obtenues par PR et lelogiciel Cool Pack. (R134a)



5-3-2 Le volume massique

a- Etat de saturation

Nous remarquons que I’écart est inférieur & 5% sur un intervalle de pression alant jusqu ‘a 20
bars pour les valeurs obtenues par I’équation de PR a celles données par le logiciel Cool Pack .et il
augmente pour des pressions supérieures a cette valeur. Pour la vapeur saturée a haute pression
I’écart est acceptable a celles données par le logiciel Cool Pack contrairement a la vapeur a basse

pression I’écart est important.
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b- Etat de vapeur surchauffée
Letableau V 15 montres un écart qui reste acceptable pour les valeurs obtenues par PR inférieur a

3% a celles obtenues par le logiciel Cool Pack.



ts Pros | Atsur
CoolPack | erreur
[°C] | [bar] | [°C] |PR(dm%kg)| (dm°kg) | relative
10 387.84 37439 | 1,99%
50 454.36 44122 | 2,98%
-40 | 0516 | 100 536.87 522.44 | 2,76%
10 73.31 72.50 1,12%
50 86.57 85.80 | 0,90%
0 |2928| 100 100.52 101.10 | 0,57%
10 21.36 21.27 | 0,42%
50 25.70 26.00 1,15%
40 |10.16 | 100 30.60 30.99 1,26%

Tableau V15 : comparaison entre lesvaleursdu volume massique, de la vapeur surchauffée
obtenuespar PR et lelogiciel Cool Pack. (R134a)
c- Etat du liquide sous pression
Les valeurs obtenues par I’éguation de PR aux températures de sous refroidissement (a la pression
de saturation correspondante a 40°c) sont presque égales a celles données par le logiciel Cool
Pack. L’écart présenté est de 3.45% et 0.93% respectivement pour une sous refroidissement de
30°cet -10°.

ts | Pbul Atsr tsou
PR CoolPack erreur
[°C] | [bar] | [°C] [°C] | (dm®kg) | (dm¥kg) | relative
-10 30 0 | e
ts=30°C
Pbul=7.701 bar 0.87 0.841 3,45%
-50 -10 076 | ---eomeeeeee
ts=-10°C,
40 | 10.16 | Pbul=2.007 bar 0.76 0.753 0,93%

Tableau V16 : comparaison entre lesvaleurs du volume massique,du liquide sous pression
obtenues par PR et lelogiciel Cool Pack. (R134a)



5-3-3 Entropie massique
a- Etat de saturation
Les valeurs calculées par I’éguation de PR de I’entropie de saturation reproduisent beaucoup

mieux I’entropie correspondant aux températures élevées mais présente une légere déviation vers
les températures inférieure a 0°c que se soit pour le liquide saturé ou la vapeur saturée.
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b- Etat dela vapeur surchauffée
On constate sur I’intervalle -40 a 40°c, I’éguation de PR donne des valeurs de I’entropie de la
vapeur surchauffée avec un écart presque négligeable par rapport a celles données par le logiciel
Cool Pack. A I’exception pour la température de surchauffe égale a 100°c pour une température
de saturation égale a40°c I’écart est de 9.66%.



ts Ps Atsur
PR CoolPack | erreur
[°C] | [bar] [°C] [ (kj/kg.K) | (kj/kg.k) | relative
10 1.81 1.791 1,06%
50 1.92 1.913 0,37%
-40 [ 0.516 | 100 2.05 2.056 0,29%
10 1.76 1.754 0,34%
50 1.87 1.877 0,37%
0 | 2928 | 100 2.00 2.018 0,89%
10 1.75 1.743 0,40%
50 1.80 1.871 3,79%
40 | 10.164 [ 100 1.99 1.012 9,66%

Tableau V17 : comparaison entrelesvaleursde |I’entropie massique, de la vapeur
surchauffée obtenues par PR et lelogiciel Cool Pack. (R134a)

c- Etat du liquide sous pression
On peut remarquer que les valeurs de I’entropie du liquide sous pression sont égales aux
valeurs de I’entropie aux températures a I’état de saturation correspondantes aux Sous
refroidissement du liquide.
On comparant ces valeurs a celles obtenues par le logiciel Cool Pack, nous constatons qu’elles sont
en bon accord aux états de sous refroidissement correspondant a la température de saturation.

ts Ps Atsr tsou
PR CoolPack erreur
[°C] | [bar] [°C] [°C] (kj/kg.k) (kj/kg.k) relative
-10 30 1.13 | ----mmeeeeee-
ts=30°C
Ps=7.701 bar 1.13 1.142 1,05%
-50 -10 095 | ——mmmmmmmmmeee-
ts=-10°C,
40 | 10.16 Ps=2.007 bar 0.95 0.950 0,00%

Tableau V18 : comparaison entrelesvaleursde I’entropie massique,du liquide sous
pression obtenues par PR et lelogiciel Cool Pack. (R134a)



5- 4 Le Fluide Frigorigene R600a ( CH(CH)3: 2-methylpropane)

L ’isobutane (R600a) est un fluide naturel qui entre dans le cadre de I’utilisation des fluides
frigorigenes a faible GWP. |l constitue un fluide de remplacement a long terme malgré sa toxicité
et le risque d’explosion qu’il représente.

Le R600a est trés utilisé actuellement en Europe dans le domaine de la réfrigération
domestique en remplacement du R134a.plusieurs caractéristiques des réfrigérateurs et congélateurs
domestiques rendent I’ utilisation des fluides inflammable possibles :

la charge de fluide inflammable varie entre 25 et 150 g,
les systemes sont entierement soudeés,
la maintenance pendant le cycle de vie du produit porte essentiellement sur la régulation et les
joints de portes.
C’est pour celales ouvertures du circuit frigorifique sont extrémement rares.
Pour reproduire le comportement thermodynamique du R600a, nous avons utilisé I’équation de
PR.
5-4-1 Enthalpie massique
a- Etat de saturation : représentation en diagramme (LnP,h)

L’alure générale des courbes représentées sur le diagramme (LnP,h) pour le R600a montre
un accord presque parfait des résultats obtenues par I’égquation PR et celles du logiciel Cool
Pack.(voir figure V10)
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b- Etat dela vapeur surchauffée
Les résultats rassemblés dans le tableau V 19 montre que I’équation de PR permet d’obtenir des
valeurs de I’enthalpie de la vapeur surchauffée avec un écart inférieur a 4.04% par rapport aux
valeurs du logiciel Cool Pack.




ts Ps | Atsur
[°C] | [bar] | [°C] PR | CoolPack erreur
relative
-40 | 0.288 | 10 511.0 516.6 1,08%
50 | 57152 577.1 0,97%
100 | 658.1 663.2 0,77%
0 1.578 10 567.3 571.9 0,80%
50 636.4 663.2 4,04%
100 733.1 737.7 0,62%
40 | 5359 10 625.5 628.9 0,54%
50 704.1 708.5 0,62%
100 | 811.26 816.3 0,62%

Tableau V19 : comparaison entre lesvaleursde I’enthalpie massique, de la vapeur
surchauffée obtenues par PR et lelogiciel Cool Pack. (R600a)
C — Etat du liquide sous pression
Les valeurs obtenues par I’équation de PR pour I’enthalpie massique aux températures de
refroidissement (30 et -10°C) et la pression de saturation correspondant a 40°c sont proches des
valeurs données par le logiciel Cool Pack. L’écart est de 0.15% et 0.37% pour des températures de

sous refroidissement égales a 30°c et -10°c.

ts Ps Atsr tsou
erreur
[°C] | [bar] [°C] [°C] PR CoolPack | relative
-10 30 269.99
ts=30°C,Ps=4.078 bar | 269.96 | 270.38 0,15%
-50 -10 178.55
40 | 5359 | ts=-10°C, Ps=1.09bar | 178.22 | 177.57 0,37%

Tableau V20 : comparaison entre lesvaleursde I’enthalpie massique, du liquide sous

pression obtenues par PR et lelogiciel Cool Pack. (R600a)




5-4-2 Volume massique
a- Etat de saturation
La courbe de saturation, coté liquide saturé tracée sur le diagramme (p,v) montre que les
résultats obtenues par I’équation PR sont en bon accord avec les valeurs du logiciel Cool Pack et
ceci a partir de 15 bars jusqu’a la région du fluide critique. Pour la vapeur saturée les valeurs sont
en bon accord avec les valeurs du logiciel Cool Pack le long de la courbe de la vapeur saturée.
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b- Etat dela vapeur surchauffée
L éguation de PR reproduise bien le comportement volumétrique de la vapeur (saturée et

surchauffée) du R600a. Elle présente un faible écart par rapport aux résultats données par le

logiciel Cool Pack.(tableau V21)



Tableau V21 : comparaison entrelesvaleursdu volume massique, de la vapeur surchauffée

ts Pros | Atsur
PR CoolPack | erreur
[°C] | [bar] | [°C] | (dm3kg) | (dm®kg) | relative
10 | 1190.1 11909 | 0,07%
50 | 1392.8 1394.8 | 0,14%
-40 [ 0.288 | 100 | 1642.9 1646.7 | 0,23%
10 243.4 2442 | 0,33%
50 282.2 2838 | 0,56%
0 [ 157 | 100 | 329.3 3317 | 0,72%
10 76.10 76,4 0,39%
50 88.90 89.6 0,78%
40 | 5359 | 100 | 104.2 1049 | 0,67%

obtenuespar PR et lelogiciel Cool Pack. (R600a)

c- Etat du liquide sous pression

Les valeurs obtenues par I’équation de PR aux températures de sous refroidissement sont
presgue égales aux valeurs obtenues aux mémes températures aux pressions de saturations qui leur
correspondent. Cependant elle présente un écart par rapport aux résultats donnés par le logiciel

Cool Pack supérieur a 5%.

ts | Pbul Atsr tsou
PR CoolPack erreur
[°C] | [bar] | [°C] [°C] | (dm%kg) | (dm*kg) | relative
-10 30 (L7 | oo
ts=30°C
Pbul=4.078 bar 1.73 1.83 5,46%
-50 -10 e
ts=-10°C,
40 |5.359 | Pbul=1.07 bar 1.57 1.69 7,10%

Tableau V22 : comparaison entrelesvaleurs du volume massique,du liquide sous pression

obtenues par PR et lelogiciel Cool Pack. (R600a)




5-4-3 entropie massique

a- Etat de saturation

L >équation de PR permet de reproduire correctement la courbe de saturation. Pour le liquide
saturé, au voisinage du point critique elle présente un faible écart par rapport aux valeurs du

logiciel Cool Pack. Cependant pour la vapeur saturée aux faibles températures permet d’obtenir
des valeurs trés proches a celles du logiciel Cool Pack.
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b- Etat dela vapeur surchauffée

Les résultats de I’entropie de la vapeur surchauffée données par I’équation de PR reste
toujours on accord avec les valeurs données par le logiciel Cool Pack. L’écart reste inférieur a
0.85%.

ts Ps Atsur
PR CoolPack | erreur
[°C] [ [bar] | [°C] | (kj/kg.k) | (kj/kg.k) [ relative
10 2.37 2.38 0,42%
50 2.60 2.62 0,76%
-40 [ 0.288 | 100 2.88 2.90 0,69%
10 2.34 2.36 0,85%
50 2.57 2.59 0,77%
0 | 1578 | 100 2.85 2.87 0,70%
10 2.38 2.39 0,42%
50 2.60 2.62 0,76%
40 | 5.359 | 100 2.88 2.90 0,69%

Tableau V23 : comparaison entrelesvaleursde I’entropie massique, de la vapeur
surchauffée obtenuespar PR et lelogiciel Cool Pack. (R600a)
c- Etat du liquide sous pression
On peut constater a partir du tableau V24 que les valeurs de I’entropie, du liquide sous
pression, calculées par I’équation de PR sont presque égales aux valeurs calculées pour les
températures al’état de saturation correspondantes aux sous refroidissement du liquide.

Ces valeurs sont en bon accord avec les valeurs obtenues par le logiciel Cool Pack.

ts Ps Atsr tsou
PR CoolPack erreur
[°C] | [bar] [°C] [°C] (kj/kg.k) (kj/kg.k) relative
-10 30 269.99 | ---—mmmmemeeee-
ts=30°C
Ps=11.919 bar 269.96 270.38 0,15%
-50 -10 T T I —
ts=-10°C,
40 | 5.359 Ps=3.543 bar 178.22 177.57 0,37%

Tableau V24 : comparaison entrelesvaleursde I’entropie massique,du liquide sous
pression obtenues par PR et lelogiciel Cool Pack. (R600a)



V-5 LeFluide Frigorigene R410A : (R32/R125 :CH2F 2/CHF 2CF 3 :50/50)

Le R410A est un fluide de remplacement du R22 a long terme. C’ est un mélange de
réfrigérants, dit quasi-azéotropique vu le glissement de température qui dépasse pas 0.17k le
R410A se comporte en grand partie comme un réfrigérant pur, mono moléculaire ce qui signifie
que le glissement de température et la recharge ne pose aucun probléme.

Ce fluide est au contraire du R123 est utilisé pour les hautes pressions. A I’aspiration la
pression est de 8 bars pour une température de 2°c et de 31bars au refoulement du compresseur
pour une température de saturation de 50°c.

Avec ce fluide les compresseurs peuvent étre de petite taille compatibles avec des matériels
extrémement compacts que sont les systemes de climatisation individuels dits Split system.

Le R410A est techniquement et chimiquement stable ; il est compatible avec les métaux de
construction des machines frigorifiques (I’acier, le cuivre, le laiton et I’auminium).

Les dliages du zinc, magnésium, plomb et aluminium ne doivent pas dépasser une

contenance molaire de magnésium de 2%.

5-5-1 Enthalpie massique
a- Etat de saturation : Représentation en diagramme (LnP,h)

On peut constater sur la figure V13, que d’une fagon générale I’équation de PR reproduise la
courbe de I’enthalpie du liquide saturé correctement sur I’intervalle de pression alant de 1 jusqu'a
20 bars. Avec les vaeurs données par le logiciel Cool Pack et devient moindre vers,
respectivement, les basses pressions et les hautes pressions.

Pour la vapeur saturée, la valeur obtenue par I’utilisation de I’équation de PR ne dépasse pas un
écart de 2% vers les basses pressions et I’écart diminue autour de 1 bar pour atteindre un écart

maximal inférieur & 2%.
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B- Etat de la vapeur surchauffée

L’éguation de PR donne des valeurs pour I’enthalpie de la vapeur surchauffée un peu écarté a
celles données par le logiciel Cool Pack. L’écart atteint un maximum égal a 1.46% pour une
température de surchauffe égale a 10°c alatempérature de saturation égale a -40°c.




ts Pros [Atsur
Erreur
[°C] |[[bar] [[°C] |PR CoolPack | relative
10 4176 |411.6 1,46%
50 448.6 |442.3 1,42%
-40 |1.803 |100 490.5 |484.5 1,24%
10 430.5 |433.3 0,74%
50 474.6 |468.6 1,28%
0 7.986 |100 521.1 |515.0 1,18%
10 450.6 |(444.7 1,33%
50 494.7 |488.5 1,18%
40 [23.98 |100 548.0 |541.8 1,14%

Tableau V25 : comparaison entrelesvaleurs de I’enthalpie massique, de la vapeur
surchauffée obtenuespar PR et lelogiciel Cool Pack. (R410A)
c - Etat du liquide sous pression
On remarque que les valeurs obtenues par I’équation de PR concordent avec celles données
par le logiciel de Cool Pack (Tableau V26).I’écart est de 0.76% et 0.33% respectivement pour des
températures de sous refroidissement égales a 30°c et -10°c.

ts | Pbulle Atsr tsou
erreur
[°C] | [bar] [°C] [°C] PR | CoolPack | relative
-10 30 251.92 | ---—---mmm--
ts=30°C,Pbulle=18.78
bar 252.60 | 250.68 0,76%
-50 -10 184.44 | ------------
ts=-10°C,Pbulle=5.78
40 | 24.087 bar 184.32 | 184.93 0,33%

Tableau V26 : comparaison entre lesvaleursde I’enthalpie massique, du liquide sous
pression obtenues par PR et lelogiciel Cool Pack (R410A)



5-5-2 Volume massique
a- Etat de saturation

On remarque le mangue des valeurs issues du logiciel Cool Pack au voisinage de la région
critique qui va influer sur la discussion. Cependant I’équation PR présente un écart qui augmente
vers les pressions élevées contrairement Pour la vapeur saturée I’écart augmente est devient
important pour les pressions faibles.
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b- Etat dela vapeur surchauffée



On note que la représentation de I’équation de PR s’améliore vers les températures de
surchauffe élevées.

ts Pros | Atsur
[°C] | [bar] | [°C]
PR CoolPack | erreur
(dm*kg) | (dm%kg) | relative
10 152.2 1481 | 2,77%
50 179.9 175.1 | 2,74%
-40 | 1.803 | 100 | 2138 2081 | 2,74%
10 33.9 35.4 4,24%
50 42.8 42,5 0,70%
0 | 798| 100 51.1 50.7 0,79%
10 11.1 11.9 6,72%
50 14.3 14.2 0,70%
40 | 23.98| 100 17.6 17.5 0,57%

Tableau V27 : comparaison entrelesvaleursdu volume massique, de la vapeur surchauffée
obtenues par PR et lelogiciel Cool Pack. (R410A)
c- Etat du liquide sous pression
Les valeurs du volume, du liquide sous refroidi, calculées par I’équation de PR sont
légerement supérieure aux valeurs calculées aux états de saturation, mais présente un faible écart
aux valeurs données par le logiciel Cool Pack. Cet écart diminue on éevant I’écart entre la

température de saturation et latempérature de sous refroidissement.

ts Pbul Atsr tsou
PR CoolPack erreur
[°C] | [bar] | [°C] [°C] | (dm¥kg) | (dm®kg) | relative
-10 30 PELTD || e
ts=30°C
Pbul=18.78 bar | 231.84 236.9 2,14%
-50 -10 (L O —
ts=-10°C,
40 | 24.087 | Pbul=5.78bar | 190.34 189.3 0,55%

Tableau V28 : comparaison entrelesvaleurs du volume massique,du liquide sous pression
obtenues par PR et lelogiciel Cool Pack. (R410A)



5-5-3 Entropie massique
a- Etat de saturation
On peut constater, que I’équation de PR reproduise la courbe de saturation sur I’intervalle -40 a
40°c , la courbe du liquide saturé obtenue ne s’écarte que légéerement de celle tracée a partir du
logiciel Cool Pack. La courbe de la vapeur saturée obtenue a partir de PR s’écarte un peu plus des

valeurs du logiciel Cool Pack .
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Fig. :¥ 15 Repreésentation de la courbe de saturation sur le diagramme (t,5): R410A

b- Etat dela vapeur surchauffée
D’apres le tableau V29 ,on peut remarquer que les valeurs de I’entropie de la vapeur surchauffée,
caculée a partir de I’équation de PR s’écarte un peu de celles obtenues a partir du logiciel
Cool Pack . Cet écart reste inférieur a 1.37%.



Tableau V29 : comparaison entrelesvaleursde I’entropie massique, de la vapeur
surchauffée obtenuespar PR et lelogiciel Cool Pack. (R410A)

c- Etat du liquide sous pression
Les valeurs de I’entropie, du liquide sous pression du R410A, obtenue par I’équation de PR
sont égales a celles, du liquide saturé aux températures sous refroidissement a la température de
sous refroidissement égale a -10°c et présente une légere déviation presque négligeable 0.85%

ts Ps | Atsur
PR CoolPack | erreur
[°C] [ [bar] | [°C] [ (kj/kg.K) | (kj/kg.k) | relative
10 1.93 1.92 0,52%
50 2.07 2.05 0,97%
-40 [ 1.803 | 100 2.21 2.18 1,37%
10 1.84 1.85 0,54%
50 1.99 1.97 1,01%
0 | 7986 100 2.12 2.10 0,95%
10 1.81 1.79 1,12%
50 1.94 1.92 1,04%
40 | 23.98 | 100 2.07 2.08 0,48%

pour latempérature de sous refroidissement égale a 30°c. (tableau V 30)

ts Pbul Atsr tsou
PR CoolPack | erreur
[°C] | [bar] [°C] [°C] (kj/kg.k) | (Kj/kg.k) [ relative
-10 30 e
ts=30°C
Pbul=11.919 bar 1.18 1.17 0,85%
-50 -10 094 | -———mmmm-
ts=-10°C,
40 | 24.085 [ Pbul=3.543 bar 0.94 0.94 0,00%

Tableau V30 : comparaison entre lesvaleursde I’entropie massique,du liquide sous pression

obtenues par PR et lelogiciel Cool Pack. (R410A)




V-6 Le Fluide frigorigene R407C (R32/R125/R134a) :
(CH2F2/CHF2CF3/CH2F CF 3 :23/25/52)

Le fluide frigorigéne R407C est un mélange zéotropique des fluides réfrigérants, il présente
un glissement de température égal prés qu’a 7k. |l est reconnu comme un fluide de remplacement
du R22 along terme pour une certains applications.

Sa capacité volumique correspond a celle du R22, le glissement de température rend le choix des
échangeurs de chaleurs trés important.
Le faible coefficient d’échange de chaleur spécifique de ce mélange zéotropique entraine une
baisse du coefficient de performance et de la capacité frigorifique volumétrique lors de la
conversion des machines utilisant le R22 au R407C.
Sa compatibilité avec les métaux est comparable a celle du R22.
5-6-1 enthalpie massique
a- Etat saturation : présentation en diagramme (LnP,h)

Lafigure V16 montre que les valeurs obtenues par I’ utilisation de I’équation de PR permet
d’aboutir a des valeurs semblables a celles données par le logiciel Cool Pack sur tous I’intervalle
de pression pour le liquide saturé et présente une légére déviation inférieure a 4% pour la vapeur

saturée.
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b- Etat de la vapeur surchauffée

On constate que I’écart diminue vers les pressions élevées, donc la représentation des
enthalpies de la vapeur surchauffée présente un écart maximum égal a 2.04%pour pour une
pression de saturation égale a 0.85 bar a celle données par le logiciel Cool Pack.(Voir tableau

V31).

Tableau V31: comparaison entre lesvaleursde I’enthalpie massique, de la vapeur
surchauffée obtenuespar PR et lelogiciel Cool Pack. (R407C)

ts Pros | Atsur
erreur
[°C] [ [bar] | [°C] PR [ CoolPack | relative
10 | 388.1 396.2 2,04%
50 |4193| 4274 1,89%
-40 | 0.85 100 | 462.4 [ 4705 1,72%
10 | 414.2 422.0 1,94%
50 |449.3| 457.3 1,75%
0 4.52 100 | 497.3 505.3 1,58%
10 | 4354 | 4424 1,58%
50 |476.8| 4842 1,53%
40 [ 15.171| 100 | 531.2 539.0 1,45%

c- Etat du liquide sous pression

ts | Pbulle Atsr tsou
erreur
[°C] | [bar] [°C] [°C] PR | CoolPack | relative
-10 30 24469 | ----------
ts=30°C,Pbulle=11.5
bar 244.92 246.69 0,72%
-50 -10 186.52 | ----------
ts=10°CPbulle=3.99
40 17.25 bar 186.28 185.76 0,28%

Tableau V32: comparaison entre lesvaleursde I’enthalpie massique, du liquide sous pression

obtenues par PR et lelogiciel Cool Pack( R407C)




Les valeurs trouvées par I’équation PR pour I’enthalpie du liquide sous pression aux
températures de refroidissement (30 et -10°c) et a la pression de bulbe correspondant a 40°c ne
différent que trés faiblement des valeurs obtenues a I’état de saturation relatif a ces mémes
températures et donne un faible écart par rapport a celles données par le logiciel Cool pack.

5-6-2 volume massique

a- Etat de saturation

La courbe de saturation montre I’équation de PR converge vers les vaeurs du logiciel
Cool Pack vers les pressions inférieures a 10 bar. Pour la vapeur saturée les valeurs de PR sont en
bonnes accord a celles données par le logiciel Cool Pack.

——— Pumg - Rabinson

— DanPack

s 1. 1.5 1000
w [d!nﬂ'ufkg]
Fig. v17 Representation de la courbe de saturstion sur le disgramme (B,v): R407C

E -0
o
=1
= 5 [ T L
00820 4 v ekl 1-vapeur saturée haute
pression (versle point critique)
D.08t8 3
=
3
o p.o8tE
oot s ZZa5 2300 Vapeur San:"ée
v [armricgi basse pression

b- Etat dela vapeur surchauffée

La différence entre les valeurs du volume massique de la vapeur surchauffée obtenues par
I’équation de PR et celles données par le logicidl Cool Pack n’apparait que dans la partie
décimale.



ts Pros | Atsur

PR CoolPack | erreur
[°C] | [bar] | [°C] | (dm*kg) | (dm®Kkg) | relative
10 269.9 269.6 0,11%
50 316.7 316.5 0,06%
-40 | 0.85 | 100 374.7 374.6 0,02%

10 55.60 55.8 0,36%

50 65.3 65.2 0,15%

0 4.52 100 76.4 78.94 3,22%
10 16.5 16.3 1,23%

50 20.1 20.0 0,50%

40 | 15.171 | 100 24.1 24.2 0,41%

Tableau 33 : comparaison entrelesvaleursdu volume massique, de la vapeur surchauffée
obtenues par PR et lelogiciel Cool Pack. (R407C)

c- Etat du liquide sous pression
Les valeurs du volume a I’état du liquide sous pression, calculées par I’équation de PR aux
températures de sous refroidissement de 30°c et -10°c présentent un faible écart ne dépassant pas

3.33% par rapport aux celles données par le logiciel Cool Pack

ts | Pbul Atsr tsou
PR CoolPack | erreur

[°C] | [bar] [°C] [°C] | (dm%Kkg) | (dm¥kg) | relative

-10 30 0.92 -

ts=30°C
Pbul=11.5bar 0.93 0.90 3,33%
-50 -10 O e
ts=-10°C, Pbul=3.99

40 | 17.25 bar 0.80 0.79 1,27%

Tableau 34 : comparaison entre lesvaleurs du volume massique,du liquide sous pression
obtenues par PR et lelogiciel Cool Pack. (R407C)



5-6-3  Entropie massique
a- Etat de saturation

L’éguation de PR reproduise avec un écart négligeable I’entropie massique du liquide saturé.
Ces valeurs sont proches a celles données par le logiciel Cool Pack.

- PR

100 — CoolPack

E R L1

04 08 08 10 12 14 18 18 20
& [kdfkg.K]

Fig. :vis Représentation de la courbe de saturation sur le diagramme (t,5); R407C

b- Etat dela vapeur surchauffée

Les écarts entres les valeurs d’entropie obtenues par I’équation de PR et les valeurs
données par le logiciel Cool Pack restent dans les limites acceptables. Cet écart atteint

maximum 1.59% pour une température de surchauffe égale a 10°c a la température de
saturation égale a -40°c.



ts Pros | Atsur
PR CoolPack | erreur
[°C] | [bar] [°C] | (kj/kg.k) | (Kj/kg.k) [ reative
10 1.85 1.88 1,59%
50 1.97 1.99 1,00%
-40 0.85 100 2.11 2.13 0,94%
10 1.80 1.82 1,10%
50 1.97 1.94 1,55%
0 4.52 100 2.05 2.08 1,44%
10 1.77 1.79 1,12%
50 1.89 1.91 1,05%
40 | 15.171 | 100 2.03 2.05 0,98%

Tableau 35 : comparaison entrelesvaleursde I’entropie massique, de la vapeur surchauffée
obtenuespar PR et lelogiciel Cool Pack. (R407C)
c- Etat du liquide sous pression
Les valeurs de I’entropie, du liquide sous pression, sont égales aux valeurs obtenues aux états
de saturation correspondantes aux températures du sous refroidissement, de plus ces valeurs sont

on accord avec celles obtenues par le logiciel Cool Pack avec une légére déviation.

ts Pbul Atsr tsou
PR CoolPack erreur
[°C] | [bar] [°C] [°C] (kj/kg.k) (kj/kg.k) relative
-10 30 115 | --mmm-emeeeeee-
ts=30°C
Pbul=11.5 bar 1.15 1.159 0,78%
-50 -10 095 | ———mmmmmmmmeee-
ts=-10°C,
40 | 17.25 | Pbul=3.99 bar 0.95 0.947 0,32%

. Tableau 36 : comparaison entre lesvaleurs de |I’entropie massique,du liquide sous pression
obtenues par PR et lelogiciel Cool Pack. (R407C)



*Tableaux récapitulatifs

On résumeé de cette discussion, on va dresser des tableaux récapitulatifs indiquant le domaine

d’utilisation de I’équation d’état de Peng — Robinson pour le calcul des propriétés

thermodynamiques et volumétriques des fluides frigorigénes cités dans la discussion.

*Lefluidefrigorigene R22

grandeur calculée [Saturation (liquide) [Saturation (vapeur) |surchauffe Sous pression
enthalpie massique [pour 1bar<Ps<Pc pour 1 bar<Ps<pc [recommandée recommandée
\volume massique [pour Ps<= 30 bars [Pressions élevées |[recommandée recommandée
entropie massique [pour Ts>0°c recommandée pour Ps>= 0,4bar recommandée

* lefluide frigorigéne R123

grandeur calculée [Saturation (liquide) |Saturation (vapeurjsurchauffe Sous pression
enthalpie massique [recommandée recommandée recommandée recommandée
volume massique |pour Ps<=2 bars |Pas recommandée|Pour Ps > 0.4 bar recommandée
entropie massique [recommandée recommandée recommandée recommandée

* lefluide frigorigéne R134a

grandeur calculée [Saturation (liquide) [Saturation (vapeur) surchauffe Sous pression
enthalpie massique [pour Ps> 0.37bar | Ps>0.37 bar recommandée recommandée
volume massique | Non recommandée|Pressions élevées recommandée recommandée
entropie massique [pour Ts>0°c recommandée recommandée recommandée
* fluide frigorigéne R600a

grandeur calculée [Saturation(liquide) Saturation (vapeur]surchauffe Sous pression
enthalpie massique | recommandée recommandée [recommandée recommandée
lvolume massique [recommandée recommandée [recommandée Non recommandée

entropie massique [pour Ts>-50°c recommandée [recommandée recommandée




* fluide frigorigéne R410A

grandeur calculée  [Saturation (liquide) Saturation (vapeur) ([surchauffe sous pression
enthalpie massique [pour lbar<Ps<20bars recommandée recommandée |recommandée
\volume massique Pour des faibles pressions |recommandée recommandée |recommandée
entropie massique [recommandée recommandée recommandée |recommandée

* fluide frigorigéne R407C

grandeur calculée

Saturation (liquide)

Saturation (vapeur)lsurchauffe

Ssous pression

enthalpie massique recommandée recommandée recommandée recommandée
\volume massique pour Ps<= 20 bars Recommandée recommandée recommandée
entropie massique recommandée Pressions élevées [recommandée recommandée




Conclusion et recommandations

conclusion

Dans ce travaill nous sommes intéressés a la modélisation des propriétés thermodynamiques du
certains fluides parmi les plus utilisés, actuellement dans le domaine du froid et de la climatisation .I1
s’agit des fluides frigorigénes : R22, R113, R134a, R600a, R407C et R410A.
Le but de ce travall est de séectionner un modéle qui peut reproduire les propriétés
thermodynamiques et volumétriques le plus fidélement possible des fluides quelque soit le domaine
auquel on s’intéresse liquide saturé , vapeur saturé , liquide sous pression et la vapeur surchauffée.
Pour représenter le comportement des fluides on fait appel a une équation d’état. |1 est souhaitable,
pour éviter des incohérences, qu’une expression unique lui permette de calculer I’ensemble des
propriétés thermodynamiques ( équilibres de phases, volumes, enthalpies....) et qu’elle soit
raisonnablement fiable et précise dans de larges intervalles de pression , température et densité. Cette
condition est particuliérement importante lorsgqu’on doit traiter des mélanges de substances assez
dissemblables, dans lesquels les constituants purs peuvent par exemple étre, sous les mémes
conditions de température et de pression, dans des états physiques différents.
Apres avoir réalisé une recherche bibliographique qui nous a permis de citer les différentes équations
d’état et méthodes utilisées pour reproduire ces propriétés ains les régles de mélange, qui traduisent
I’influence de la composition sur les propriétés de ces fluides. On a essayé d’exposer les différents
modeéles pour I’étude de I’équilibre liquide — vapeur (UNIQUAC, UNIFAC ....... etc.).
Pour le modéle choisie pour le calcul des propriétés thermodynamiques et volumétriques, on a amé
traité ce cacul on utilisant la représentation par une équation cubique en volumeet a deux
paramétres qui est représentée par I’éguation de Peng — Robinson dont ses avantages sont résumes
en quatre points essentiels :

Une forme mathématique simple et ne comportée pas trop de parametres.

Elle apporte a I’éguation d’éat du gaz parfait deux corrections, la premiére se rapporte au

volume libre, c’est- & dire offert au mouvement des molécules est qui se traduit par le

covolume b, qui est lié au volume propre des molécules .

La seconde tient compte du fait qu’au voisinage d’une paroi , la résultante des forces de

cohésion intermoléculaire n’est pas nulle et que la pression mesurée est plus faible que celle

qu’exercerait un gaz parfait. Le terme de « pression interne » est exprimée par : alv®



Meilleurs représentation des volumes liquides des substances a molécules non sphériques.
Elle présente une précision lors de calcul de la densité du liquide saturé.
Nous avons ensuite élaboré un programme de calcul en langage Fortran afin de facilité I’application
de cette éguation et on comparant ses résultats a celles données par le logiciel Cool Pack.
Cette comparaison nous a permis de faire des remarques suivantes :
1- I’équation de Peng -Robinson peut donner satisfaction pour un domaine et pas pour d’autres,
2- Elle peut donner des résultats satisfaisants sur seulement une plage de pression ou de
température mais pas sur tout le domaine (entre le point triple et le point critique)
3- Elle savére excellente pour le calcul de la densité du liquide saturé.
4- Elle ne peut pas représenter a la fois I’isotherme critique, les contraintes critiques et le second
coefficient du Viriel a la température critique car la pression varie selon une expression faisant

intervenir la cinquieme puissance du volume.

Recommandations:

En fin de ce travail on a a@amé faire quelques recommandations pour le calcul des

propriétés thermodynamiques et volumétriques des fluides frigorigénes

* Pour I’estimation des propriétés critiques des corps purs les méthodes de contribution de
groupes sont recommandées pour leurs facilités d’utilisation et leurs précisons mais
nécessitent la connaissance de la structure chimique.

* Pour I’estimation de la température critique vraie des mélanges, les méthodes de LI et

celle de CHUEH-PRAUSNITZ sont recommandées. La méthode de LI présente |I’avantage

d’ére smple a utiliser, en revanche elle n’est pas assez précise pour I’estimation des

températures critiques des mélanges renfermant des composés non hydrocarbonés : dans ces

cas, laméthode de CHUEH-PRAUSNITZ procure de meilleurs résultats.

* En ce qui concerne la pression critique des mélanges, les méthodes de KREGLEWSKI et de
CHUEH-PRAUSNITZ sont les plus précises.

* pour ce qui est du volume critique des mélanges, la méthode de CHUEH-PRAUSNITZ modifiée
par SCHICK-PRAUSNITZ est recommandée.

* Dans certains cas, il est plus raisonnable de recourir a certaines méthodes qui reposent sur des
relations empiriques, comme par exemple pour le calcul du volume du liquide sous pression on

utilise I’expression de Aalto — Keskinen.



* pour les mélanges de corps purs les égquations cubiques peuvent étre utilisées avec succes en

utilisant le concept de coordonnées pseudo — critiques.

* pour améliorer les résultats trouvées par I’égquation de Peng — Robinson on peut utiliser les
équations cubiques a trois parametres ou la notion de trandation de volume.

* en fin la méhode de Lee - Keder permet de donner des résultats avec une précision acceptable.

La précision peut étre améliorée on changeant I’éguation d’état utilisée dans la méthode.
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Annexel

*|_es paramétres numériques pour I’estimation des capacités thermiques molaire a pression constante

Réfrigérant R22 R123 R600a R134a R407C R410A
a0 1.730 28.9811 -1.390 1.94006 36.87734 19.423
al 0.1618 0.304711 0.3847 0.258531 0.01836637 | 0.1535323
a2 -1,17.10% | -1,95477.10* | -1,846.10* | -1,29665.10° | 6,375489.10* |-7,147812.10°
a3 3,058.10° 0 2,895.10® 0 -1,420078.10° | 4,713185.10°
a 0 0 0 0 1,370568.10° 0

Tablau1al*”

*|_es paramétres numériques pour I’estimation des capacités thermiques molaire a volume constante

Unité: Cv [k¥Kg.K]

fluide |ao ai az as as
R123 -5,397695 3,27557E-02 | -6,35809E-05 | 4.34007E-8 6.6722145E-4
R134a 3,154856 | -1,650654E-02 | 4,353378E-05 |-3.7544497E-8 |-3.0231891E-4

Tableau 101*”

Unité : Cv [Btu/lb.R] = Cv[kJkg.K].0.23901

fluide |ao a1 az as a4
R22 2.812836E-2 2.255408E-4| -6.509607E-8|0.0 257.341
R600a -1.036E-1 8.4338E-4 3.3838E-8|-1.5939E-10 | 8.6830E-6
Tableau 1c*™
Réfrigérant R32 R125
a0 4.30992 3.2706
al -6.1665.10° | 3.4706.10°
a3 3.98603.10° | -3.6054.10°
ad -3.1983.10% | 3.241.10°%

tableau 1d!%®



* coefficients de correction pour le calcul d’enthalpie, d’entropie et d’enthalpielibre des gazs rédls

Réfrig: [R22|R23| R124 | R134 | R142b| R143a| R32 | R123 | R125 | R134a| R141b| R152a
Cf - - 114.444112.331(11.773(11.012] 3120.2 | 6703.4| 4680.1| 4724.1 | 5923.8| 3858.2
Cs - - [23.618]19.610(19.123|16.232( 12.956 | 26.228| 20.633 [ 19.458 | 22.036 | 15.032

Tableau2!?®
* parameétres numirigues pour |’estimation de tension de vapeur

réfrig: R22 R23 R32 R123 R124 R125
bl 1 1 1 1 1 1
b2 15 15 15 15 1.3 15
b3 25 3.0 3.0 2 33 3.0
b4 5 0 0 3 0 0
Al |[-7.03551| -7.288860 | -7.433405 |-7.5998| -7.57877 | -7.466235
A2 | 145976 | 1.447950 | 1.522618 | 3.0970 | 1.27198 1.438413
A3 -1.8120 | -3.132997 | -2.902286 | -3.014 | -3.62558 | -3. 724741
A4 -2.9644 0 0 -0.864 0 0

refri R134 R134a R142b R143a R152a
bl 1 1 1 1 1
b2 15 15 15 15 15
b3 35 3 35 45 25
b4 0 0 0 0 0
Al -7.174206 | -7.589023 | -7.0405 | -6.924791 | -7.469422
A2 0.742214 1.466785 1.1152 0.411412 | 1.907671
A3 -3.308757 | -3.771625 | -3.5711 | -4.532279 | -2.627579
Ad 0 0 0 0 0

Tableau3®®




* |es paramétres pour le calcul dela densité du liquide saturé

Réfrigérant R32 R125 R134 R134a R143a R152a
F5 1.77697 0 0 0 0 -0.4648
F4 -1.52986 | 0.974213 | 1.0885 0 2.52883 | 1.1538
F3 1.01116 | -1.57237 | -3.0117 0 -3.87356 | 0.18307
F2 1.38853 | 1.96371 | 2.8310 | 0.4403 | 3.43587 | -0.0824
F1 1.47107 1.4055 | 1.9266 2.451 | 1.06001 | 1.9992
C5 3 0 0 0 0 1.3915
C4 04/3 04/3 1.34 0 04/3 1
C3 1 1 0.85 0 1 0.8915
C2 2/3 2/3 0.75 1.6 2/3 0.838
C1 0.3 0.3 0.347 0.38 0.3 0.338
pc (kg/m®) 424 568 536 508 434 368
Tc (k) 351.255 | 339.165 | 391.74 374.3 346.25 | 386.44
Réfrigérant| R123 R124 R14lb | R142b | R225ca | R225ch
F5 0 0 0 0 0 0
F4 0 0 0 0 0 0
F3 0.5461867 0 0 0 0 0
F2 -0.1595988 | 0.8089 | 05078 | 0.4544 | 05052 | 0.5483
F1 2.350495 1.853 2.262 2.349 2.367 2.253
C5 0 0 0 0 0 0
C4 0 0 0 0 0 0
C3 1.3 0 0 0 0 0
C2 0.6 0.897 1.6 1.7 1.4 1.1
C1 0.375 0.33 0.38 0.38 0.37 0.36
pc(kg/m?) 555 566 460 446 558 558
To(k) 456.86 395.35 480 410.29 478 484
Tableau 4%

* |es paramétres numirigues pour le calcul dela surface de tension

Réfrigérant R23 R32 R123 R123a R124 R125 R134
ol 0 0 0 -0.18 0 0 -11
c0 65.62 72.16 58.33 63.6 52.19 52.60 70.3
n 1.29 1.252 1.264 1.26 1.203 1.240 1.26
Tc 299.01 351.26 456.86 461.6 395.35 339.17 391.8
Intervalle (k) 210-tc 270-tc 273-tc 210-tc 270-tc 270-tc 270-tc
Réfrigérant R134a R141b R142 R142b R225ca R225ch R152a
cl 0 0 0 0 0 0 0
c0 55.37 60.87 56.39 55.14 53.06 52.73 59.06
n 1.208 1.235 1.24 1.214 1.259 1.206 1.221
TC 374.3 477.31 410.25 410.26 478 484 386.41
Intervalle (k) 273-tc 270-tc 150-tc 270-tc 270-tc 270-tc 270-tc

Tableau5®®




*Température de rosée, correspondantes a la pression normale et la pression de service

maximale et domaines d’application des fluides frigorigénes éudiés

réfrigérant | En remplacement de | pour 1bar ,t en °C | pour 26bar , t en°C | application

R22 R502/R12 -10,8 63 B,C,D,G
R123 R11 27 162 F

R134a R12 -26,1 78 A,B,CD,E

R600a R12 -12 114 A

R410A R22/R13 -44.3 62 E,G

R407C R22/R502 -52,7 43 E

Tableau 6™

A :froid domestique B :froid commercial C: industrie agroalimentaire D : procédés industriels
E : climatisation air/air F: groupes refroidissement d’eau G : transport frigorifique H :climatisation
mobile

* |es paramétres d’interaction de volume et de surface pour des groupes rencontrés dans les

molécules de fluides frigorigéenes.

N/m |[CH3 |[CH2 |[CH |F CL [CH2p [CHp
RK | 0,9011] 0,6744] 0,4469| 0,3771| 0,766| -0,6744| 0,4469
Qk 0484| 054| 0228] 044] 0,72] 054 0,228
CH3 0 0 0| 266 523] 1340| 1340
CH2 0 0 0| 266 523] 1340| 1340
CH 0 0 0| 266 523| 1340| 1340
F 34 34 34 0| 870] 416] 416
CL 120 -120] -120 28 0| 4795 4795
CH2p| 2235 2235 2235| 375| 4562 0 0
CHp | 2235| 2235 2235| 375| 4562 0 0

Tableau 7



ropriétés thermodynamiques et volumétriques des fluides frigorifiques choisis d’aprés le logicie Cool Pack

Réfrigérant: R22, CHCIF2, Chlorodifluoromethane

T P HI Hg SI Sg VI Vg
°C Bar kJ/kg kJ/kg kJ/(kgK) kJ/(kgK) dm”3/kg m” 3/kg
-100 0,021 96,03 359,53 0,5316 2,0534 0,6366 8,00939
-90 0,049 105,48 364,41 0,5846 1,9984 0,647 3,58123
-80 0,105 115,05 369,32 0,6355 1,9519 0,658 1,76347
-70 0,205 124,79 374,24 0,6846 1,9125 0,6697 0,94109
-60 0,375 134,75 379,12 0,7324 1,8789 0,6821 0,53724
-50 0,644 144,94 383,93 0,7791 1,8501 0,6952 0,32461
-40 1,049 155,4 388,62 0,8248 1,8251 0,7093 0,20578
-30 1,635 166,13 393,15 0,8697 1,8034 0,7245 0,13586
-20 2,448 177,13 397,48 0,9138 1,7842 0,7409 0,09286
-10 3,543 188,42 401,56 0,9572 1,7672 0,7587 0,06535
0 4,976 200 405,37 1 1,7519 0,7783 0,04714
10 6,807 211,88 408,84 1,0422 1,7378 0,8 0,03472
20 9,099 224,07 411,93 1,0839 1,7247 0,8243 0,02601
30 11,919 236,65 414,54 1,1253 1,7121 0,8519 0,01974
40 15,335 249,67 416,57 1,1666 1,6995 0,8839 0,01514
50 19,423 263,25 417,85 1,2081 1,6865 0,9219 0,01167
60 24,266 277,58 418,1 1,2504 1,6722 0,9687 0,009
70 29,959 293,03 416,82 1,2944 1,6551 1,0298 0,00689
80 36,623 310,42 412,91 1,3422 1,6325 1,1181 0,00515
90 44,425 332,6 402,67 1,4015 1,5945 1,2823 0,00357
96 49,774 367,97 367,97 1,4958 1,4958 1,906 0,00191
Réfrigérant: R123, CHCI2CF3, Dichlorotrifluoroethane
T P HI Hg Sl Sg VI Vg
°C Bar kJ/kg kJ/kg kJ/(kgK) kJ/(kgK) dm”3/kg m~ 3/kg
-50 | 0,019 160,24 350,02 0,8398 1,6903 0,6119 6,2237
-40 | 0,038 167,61 355,93 0,8721 1,6799 0,6199 3,31534
-30 0,07 175,22 361,8 0,9041 1,6714 0,6283 1,86911
-20 | 0,123 183,13 367,66 0,9359 1,6649 0,6372 1,10784
-10 | 0,205 191,38 373,56 0,9679 1,6602 0,6465 0,68632
0 0,329 200 379,52 1 1,6572 0,6563 0,44214
10 | 0,508 209,02 385,54 1,0324 1,6558 0,6667 0,29486
20 | 0,759 218,44 391,62 1,065 1,6558 0,6777 0,20275
30 | 1,099 228,24 397,74 1,0978 1,6569 0,6894 0,14322
40 1,55 238,42 403,87 1,1307 1,6591 0,7019 0,10361
50 | 2,134 248,92 409,97 1,1636 1,662 0,7154 0,07653
60 | 2,873 259,71 416,01 1,1963 1,6655 0,7298 0,05758
70 | 3,793 270,75 421,95 1,2288 1,6694 0,7455 0,04401
80 | 4,919 281,98 427,73 1,2608 1,6735 0,7625 0,0341
90 | 6,278 293,34 433,32 1,2922 1,6777 0,7813 0,02674
100 | 7,898 304,83 438,65 1,3231 1,6817 0,802 0,02117
110 9,81 316,42 443,67 1,3533 1,6854 0,8253 0,01689
120 | 12,045 328,13 448,3 1,383 1,6887 0,8518 0,01354
130 | 14,638 340,01 452,44 1,4123 1,6912 0,8827 0,01089
140 | 17,63 352,17 455,96 1,4414 1,6926 0,9195 0,00876
150 | 21,064 364,86 458,62 1,471 1,6926 0,9653 0,007
160 | 24,992 378,5 459,97 1,5019 1,69 1,0264 0,00551
170 | 29,473 393,88 458,96 1,5359 1,6828 1,1192 0,00419




180 | 34,577 | 2,71E+42 | 513,66 | 599E+39 | -1,10E+35 | 1,3306 | -1,10E+38 |
Réfrigérant: R134a, CH2FCF3, 1,1,1,2-tetrafluoroethane

T P HI Hg S Sy VI Vg
°C Bar kd/kg | kJd/kg | kd/(kgK) | kd/(kgK) | dm"3/kg | m"3/kg
-100 | 0,0064 | 86,47 | 33558 | 0,4899 1,9286 0,6335 | 21,94558
-90 | 0,0168 | 96,14 | 34157 | 0,5442 1,8842 0,644 8,88679
-80 | 0,0391 | 106,14 | 347,69 | 0,5974 1,8479 0,6549 4,00491
-70 | 0,0831 | 116,52 | 353,92 | 0,6497 1,8183 0,6665 1,9745
-60 0,1632 127,27 | 360,22 0,7014 1,7942 0,6787 1,0502
-50 0,299 138,42 | 366,54 | 0,7524 1,7747 0,6917 0,5957
-40 | 05164 | 149,97 | 372,85 0,803 1,7589 0,7055 0,35692
-30 0,8474 161,91 | 379,11 0,853 1,7463 0,7202 0,22408
-20 | 1,3299 | 174,24 | 385,28 | 0,9025 1,7362 0,7361 0,14641
-10 | 2,0073 | 186,93 | 391,32 | 0,9515 1,7282 0,7533 0,09898
0 2,9282 200 397,2 1 1,722 0,7721 0,06889
10 4,1455 213,44 | 402,89 1,048 1,717 0,7927 0,04913
20 5716 227,23 | 408,33 1,0954 1,7132 0,8157 0,03577
30 7,7006 241,46 | 413,47 1,1426 1,71 0,8416 0,02648
40 10,164 | 256,16 | 418,21 1,1896 1,7071 0,8714 0,01986
50 | 13,1762 | 271,42 | 422,44 1,2367 1,7041 0,9064 0,01502
60 | 16,8134 | 287,39 | 42596 | 1,2843 1,7003 0,9488 0,01141
70 21,162 | 304,31 | 4284 1,3331 1,6947 1,0027 0,00864
80 | 26,3241 | 322,69 | 429,09 | 1,3844 1,6857 1,0766 0,00645
90 | 32,4347 | 343,66 | 426,29 1,441 1,6685 1,1948 0,00462
100 | 39,7424 | 374,7 409,1 1,5225 1,6147 1,5443 0,00268
101 | 40,67 391,16 | 391,16 | 1,5661 1,5661 1,9523 0,00195
Réfrigérant : R600a, CH(CH3)3, 2-methyl propane (isobutene)

T P HI Hg S Sy VI Vg
°C Bar kJ/kg kd/kg | kJ/(kgK) | kJ/(kgK) | dm"3/kg | m"3/kg
-60 | 0,092 68,77 | 477,25 | 0,4589 2,3753 1,5549 3,28418
-50 | 0,168 90,53 | 489,79 | 0,5586 2,3478 1,579 1,88115
-40 | 0,288 | 112,12 | 502,58 | 0,6532 2,3279 1,6039 1,14119
-30 | 0,468 | 133,73 | 51559 | 0,7438 2,3143 1,6299 0,72659
-20 | 0,728 | 155,52 | 528,78 | 0,8315 2,3059 1,6572 0,48194
-10 | 1,09 177,57 | 542,13 | 0,9167 2,302 1,686 0,33098
0 1,578 200 555,6 1 2,3019 1,7168 0,23414
10 | 2,219 | 222,88 | 569,16 | 1,0819 2,3048 1,7498 0,16988
20 | 3,042 246,31 | 582,75 1,1627 2,3103 1,7858 0,12594
30 | 4,078 | 270,38 | 596,33 | 1,2428 2,318 1,8255 0,09509
40 | 5,359 | 29518 | 609,83 | 1,3225 2,3272 1,8698 0,07291
50 | 6,919 320,8 | 623,17 1,4021 2,3378 1,9202 0,05663
60 | 8,792 347,42 | 636,27 1,4821 2,3491 1,9786 0,04444
70 | 11,015 | 3752 | 648,99 1,5629 2,3608 2,0477 0,03514
80 | 13,626 | 404,39 | 661,14 1,6452 2,3722 2,1319 0,02794
90 | 16,662 | 43541 | 672,46 1,7299 2,3827 2,2383 0,02225
100 | 20,161 | 468,88 | 682,54 | 1,8187 2,3912 2,3792 0,01768
110 | 24,153 | 505,87 | 690,67 1,9138 2,3961 2,5797 0,0139%4
120 | 28,658 | 548,36 | 695,34 | 2,0201 2,394 2,9013 0,01075
130 | 33,665 | 602,31 | 691,89 | 2,1515 2,3737 3,5795 0,00782




| 136 | 36,845 | 662,45 | 662,45 |

2,2962 |

22962 | 51412 | 0,00514 |

Réfrigérant: R407C, R32/125/134a (23/25/52)
T P HI Hg S Sy VI Vg
°C Bar kJd/kg kd/kg | kJ/(kgK) | kJ/(kgK) | dm”3/kg | m"3/kg
-99 | 0,013 | 67,46 | 351,06 | 04321 2,0606 0,6327 | 12,90503
-89 | 0,033 | 78,67 | 357,27 | 0,4924 2,0052 0,6464 5,35651
-79 | 0,075 | 90,07 | 363,59 | 0,5509 1,9597 0,6608 2,47993
-69 | 0,156 | 101,68 | 370,01 | 0,6078 1,9222 0,676 1,25719
-59 | 0,297 | 11354 | 37649 | 0,6634 1,8913 0,692 0,68744
-49 | 0,53 | 125,68 383 0,718 1,866 0,709 0,40048
-39 | 0,893 | 138,13 | 3895 0,7716 1,8451 0,7271 0,24603
-29 | 1,432 | 150,93 | 395,92 | 0,8245 1,8279 0,7463 0,15802
-19 | 2,201 | 163,97 | 402,2 0,8762 1,8136 0,767 0,10534
-9 | 3261 | 177,62 | 40829 | 0,9283 1,8016 0,7892 0,07244
1 468 | 191,7 | 41411 0,98 1,7913 0,8134 0,0511
11 | 6,534 | 206,5 | 419,55 1,0323 1,7821 0,8398 0,03679
21 | 8,905 | 222,06 | 424,51 1,0852 1,7735 0,8691 0,02692
31 | 11,89 | 238,49 | 428,82 1,1391 1,7649 0,9021 0,01993
41 | 1558 | 256,04 | 432,28 1,1946 1,7556 0,9399 0,01486
51 | 20,09 | 275,05 | 434,57 1,2525 1,7446 0,9847 0,01108
61 | 2555 | 296,1 | 435,12 1,3144 1,7305 1,0406 0,00821
71 | 32,11 | 320,41 | 432,89 1,3835 1,7104 1,118 0,00596
81 | 39,92 | 351,53 | 42513 1,4692 1,677 1,2586 0,0041
86,7 | 46,19 | 378,41 | 378,41 1,5403 1,5403 1,9 0,0019
Réfrigérant: R410A, R32/125 (50/50), R410A
T P HI Hg S Sy VI Vg
°C Bar kJ/kg kJ/kg kJ/(kgK) | kJ/(kgK) | dm”3/kg | m"3/kg
-99 | 0,048 | 70,8 367,86 0,4215 2,1273 | 0,6668 |4,18184
-89 | 0,106 | 82,41 | 374,06 0,4863 2,0701 | 0,6765 |1,97372
-79 | 0,217 | 94,27 | 380,32 0,5489 2,0222 | 0,6872 |1,01797
-69 | 0,407 | 106,36 | 386,57 0,6096 1,9822 | 0,6991 | 0,56605
-59 | 0,716 | 118,72 | 392,78 0,6686 1,9484 | 0,7124 | 0,33485
-49 | 1,19 | 131,39 | 398,88 0,7263 1,9197 | 0,7273 | 0,20853
-39 | 1,884 | 144,42 | 404,81 0,783 1,895 0,7443 | 0,13556
-29 | 2,861 | 157,86 | 410,49 0,8389 1,8736 | 0,7637 | 0,09131
-19 | 4,193 | 171,76 | 415,83 0,8943 1,8546 | 0,7862 | 0,06332
-9 | 5957 | 186,21 | 420,73 0,9495 1,8374 | 0,8125 | 0,04497
1 8,241 | 201,32 | 425,08 1,005 1,8212 | 0,8437 |0,03254
11 | 11,137 | 217,23 | 428,71 1,0611 1,8054 | 0,8815 | 0,02387
21 | 14,747 | 2341 431,42 1,1183 1,7891 0,9284 | 0,01767
31 19,182 | 252,24 | 4329 1,1776 1,7716 | 0,9885 |0,01314
41 | 24565| 2721 | 432,68 1,24 1,7512 | 1,0693 | 0,00973
51 |31,033| 294,57 | 429,88 1,3081 1,7255 | 1,1863 | 0,0071
61 |38,739| 3217 422,4 1,3875 1,6889 | 1,3821 | 0,00498
74,7 | 51,737 | 353,646 | 353,65 1,473 1,473 1,6227 | 0,00162




Annexe 2

| - représentation des propriétés thermodynamiques des fluides purs par |’éguation

de PENG-ROBINSON

a |’entropie
Sachant gqu’en thermodynamique la fonction de I’énergie libre de HELMHOLTS s’écrive
comme suite :
dG = - PdV - SdT (a2-1)
Comme f est fonction d’état, on peut écrire :
aSo _alPo
— = =C—= a2'2
&0V 5 &dT g, (62-2)
Pour avoir I’écart de S au gaz parfait, il faut intégrer ds entre O et P, en concéderont V tend vers .
P \Y% .
. 8P 0
odS=oc =~ (a2-3)
o vedTg

Avec la substitution de la presson par la formule dans I’intégrale (I’équation de PENG-
ROBINSON), on obtient I’expression de I’entropie, en tenant compte de la valeur initiale qui est une

fonction de latempérature.

dai
S=RIn(V - b )+ dr nV + 2414n +S, (a2-4)
2/2b V- 2.414b,
2
98 _ 045724 T 931 (a2-5)
(o]} i dT
B o (2:6)
dT T+/Tr;
S :est I’entropie en cas d’un gaz parfait , elle est donnée comme suite :

ds = TicpodT (a2-7)
(a2-8)

Cpo/ R=ay +a,T +a,T? +a,T?



b- la fonction del’énergie libre de HELMHOTZ

On peut écrire :
de=FCQ g7, FGO
etV g, el o

Par analogie avec I’expression (a2-1) on obtient :

HGo _
Cev - — P
eV g,
En intégrant I’équation (a2-9) on obtient :
G=RTIN_Y . & nV+2.414bi +Gy
V-b  2/2b V- 0414b
b- [’enthalpie:
Sachant que : h=u+PV et u=G+TS

u: énergieinterne.

Donc, on peut écrire :

h=G+TS+ PV
Par substitution on obtient :
da;
el BT .
o dT nV + 2.414b, + PV +hy
2J2b V- 0.414b

ho: est I’enthalpie du gaz parfait obtenue comme suiit :
hg =Gy + TSy + RT

c- lachaleur spécifique a pression constante
L’expression de la chaleur spécifique a pression constante est donnée par :

a=EHO gL @HO

elT gp e TP g;
Et ona:

dH o
Co=¢c—+~+
P gﬂ—r p

En remplagant on trouve::

(a2-9)

(a2-10)

(a2-11)

(a2-12)

(a2-13)

(a2-14)

(a2-15)

(a2-16)

(a2-17)



HAH O

dH =CpdT +¢——+ dP (a2-18)
e TP g;
Enplusona:
dH =TdS+VdP (a2-19)
Avec:
ds=E20 gr &S0 4 (a2-20)

ell gp eTP g,

En substituant dS dans I’équation (a2-19) on trouve :

dH =T€dLSQ dT v +€dLSQ gdP (a2-21)
efll ap § efP gr 5
Par analogie des équations (a2-18) et (a2-21) on arrive a:
HSO
Cp=TC—+~+ az2-22
SRRFC T (02-22)
Finalement :
d2a, P &°

|
97?
2 _ . T
_ dr InV+24l4bI ) Teﬂ gv - R+Cpy
242b V- 0.414Db, HP o6
97?
eV g

Cp (a2-23)

e- la chaleur spécifique a volume constant :
Sachant qu’on thermodynamique la chaleur spécifique a volume constant est représentée par :

_&u o

C, =¢c—~= az2-24
Y g‘ﬂT a ( )
Et du= gélﬂg dT + gélﬂg dv (a2-25)
elT &, eTP g,
Onaura:
du=C,dT +EMO gy (a2-26)
eTP g,
Et onaauss :
du =TdS- PdV (a2-27)

Et



as=F0 qr ESQ 4y
ell &, etV g

En remplacant I’équation (a2-28) dans (a2-27) on obtient :

S 6 €S 6

du=T¢—= dT +&—~ -
& &

a elV g
Par analogie avec I’équation (a2-25) et (a2-29) on arrive a:
c, =TER¢

Finalement on obtient :
d?a,

o _dT2 | V+2414b
Vo ooJ2n, V- 0414p VO

(a2-28)

(a2-29)

(a2-30)

(a2-31)



Annexe 3

|- Résolution d’une éguation du troisieme degré

Soit I’éguation du troisiéme degré suivante :

Z3-kzZ?+mZ-n=0 (a3-1)
Si nous remplagons Z par (X+k/3) alors nous aurons:
X3+3pX+29=0 (a3-2)
Avec :
2
m akKo
=—-C¢o+ a3-3
P=3 G0 (a3-3)
aK@e  mo n
=G—- — s — as-4
A=¢3 P~ 3 (a3-4)
Posons :

h=p+q’ (a3-5)
En fonction des valeurs de h, I’égquation (A3-1) admet les racines suivantes :
1/ h>0; (une racine réelle triple)

Z :§+ (h°-5 ) IO)1/3 N ( hO5 _ IO)1/3

(a3-6)
2/ h=0 ; (deux racines réelles)
_k 05 . _, _k 05
zy=5e2l 5 Zp=Zy=5- (- p) (@)
3/ h<0; (trois racines réelles)
2y =+ 2 p)°® oo+ 120 - 1) (@3-9)
3 e3 a
Ou: J=123
2q 0
f = Arcco x (a3-9)
TR

Pour h>0, I’équation d’état n’admet qu’une seule racine qui correspond soit a la phase vapeur, soit a
la phase liquide.



Pour h=0, ce cas est fort improbable dans le cas des fluides réels.
Pour h<0, I’équation d’état admet trois racines, la plus petite correspond a la phase liquide. La plus
grande correspond a la phase gazeuse.
Il Résolution d’une équation linéaire par la méthode numérique :
1 introduction

Dans la pratique, la plupart des problemes se rameénent a la résolution d’une équation de la
forme: Fixy=1
(a3-10)
La résolution de cette équation dépend de la classe a laquelle appartient la fonction f. S f est un
polynébme de degré n, on sait que I’éguation possede n racines complexes. Si I’équation est
transcendante, elle peut avoir un nombre fini, voire nul, ou infini de racines. Le probleme est alors de
trouver la racine dont on sait I’existence et dont, parfois, on connait une valeur approchée.
Les méthodes de résolution sont toujours des méthodes itératives.

2. Méthode itérative générale  On suppose que I’équation a été mise sous laforme : Jlx)=10
(ceci est toujours possble en définissant par exemple 8(% =%+ F(x) hiisyue lorsque (¥ =1

, 8@ =% ) A partir d’une valeur initide x, que I'on se donne, on engendre la suite :

Xy = FUxD
A
xy = Fix3d
‘x:le = fl::xx—lj

Si la suite des mesures xi, Xz, Xs,..., X, CONvVerge vers une valeur Xo, alors

M=

11)

bm x =Im 2y =% 72y =%,

: Xo €St uneracine.



p- iférations

L S T

Fig. 1: Exemple de solution convergente (régime oscillatoire conver gent)

Supposons que I’équation admette une racine Xo sur I’intervalle [a,b]. On peut Iégitimement supposer
que f(X) prendra des valeurs sur cet intervalle. Si I’on n’gjoute pas d’hypothéeses supplémentaires, on
ne peut étre sir de la convergence. Il est donc impossible de donner une condition nécessaire sans

expliciter lafonction f. C’est donc une étude de cas.

3. Méthode de Newton-Raphson

Cette méthode s’ applique a des équations du type Jlx)=10 , pour lesquelles on peut calculer la
dérivée de f : f’(X). Soit x; une valeur approchée de la racine s inconnue. Posons : x,=x;+h, et
cherchons I’accroissement qu’il faut donner a X, de facon a ce que

Flay)=Jlm +4)=0 (a3-12)

Aprés développement en série de Taylor al’ordre 2, on obtient :

]
PO B = ) +h )+ (5 ¢ ) =0
2 (a3-13)

ou approximativement : Jlx)+hix)=10

Cest-adire: h=- f,(xl) (a3-14)

et plus généralement, lasolution : =+ ~ % T it J'm) (a3-15)



| nterprétation geométrique :

La valeur x, est I’abscisse du point d’intersection avec I’axe ox de la tangente au graphe y=1(x)
en Xi.

Sens de | "approximation :

Si I’on avait fait aucune approximation dans I’écriture de S =0 on aurait obtenu, pour la
racine s, I'expression suivante :

I ACTO I R A Rl

T ez a3-16)
donc:
— =_f'ix1:' _E Fxy +
L) 2 ) (a3-17)
_E M+ )
X, = T — —

2 Jix) (a3-18)

Ce qui conduit a la conclusion suivante :

I
S'C*=c*

X2 et plus proche de s que x, €t il est du méme c6té : x, est donc une meilleure approximation. Si la

iy

racine est smple, et s f’ conserve un signe constant au voisinage de la racine, la suite®: ™ °~ % est

une suite monotone bornée par 0 ; elle converge, donc I’agorithme converge.

g S0

X1 €t Xz sont de part et d’autre de s : I’approximation x, peut alors ére moins bonne que x;. Mais s la
racine est simple, f(x;) sera de signe contraire a celui de f(xy) : f(x1) et f(x) seront alors de méme
signe



Programme

I programme: permet de calculer les propriétés thermodynamiques
la partir des éguations cubiques en se servant de I'éguation d'état
I de Peng -Robinson.

common/parameter1l/M
commor/parameter2/omega, Tc,ac
common/parameter3/A,B,C
common/parameterd/Pb,a0,al,a2,a3,a4
common/parameters/bc
common/parameter6/h0,s0
commor/parameter7/alpha,dapha,rr,kappa,da,d2a,d2alpha,dpt,dpv
real M
write(* ,*)'entrer pc et tc'

read(*,*)Pc,Tc

R=8.314*1e-5 ![bar.m3/mol.K]

T=273.15

! Calcul des parameétres critiques de I'équation cubique

acc=0.45724
bcc=0.07780

bc=bcc* (R* Tc/Pc)
ac=acc* (((R*Tc)**2.)/Pc)
write(*,*)'ac=",ac," ','bc’,bc



write(* ,*)'entrer 1 pour calculer un seul point de saturation'
write(* ,*)'entrer 2 pour un point quelconque
write(* ,*)'entrer 3 pour obtenir les tables de saturation'
write(*,*)'entrer 4 pour obtenir les tables de surchauffe'
read(*,*)n
if(n==3) write(*,*)'Resultats: fichiers = Tables de saturation , Tables de surchauffe

ITempérature de référence

T0=273.15
ICalcul de latension de vapeur

call tension(T0,Ps0, Tc,Pc,omega)

IAppel au sous programme qui calcul la valeurs des paramétre a(T) de I'équation cubique, et sa
dérivée par rapport alatempérature

cal att(at,atd,T)
I Calcul des facteurs de I'équation cubique sous sa forme standard (v3+Av2+Bv+C=0) en fonction de
TeP

cal ABC(A,B,C,TO,PsD)
vO=bc
IValeursinitiales pour appliquer la méthode de Newton-Raohson afin de résoudre I'équation d'état

call volume(vO,vls,vml,rol)
IAppel au sous programme qui calcul I'enthalpie et I'entopie
IEnthalpie et entropie du liquide saturé a T0=273.15 et PS(T0)
IDéduction de h0 et de sO a TO et PO=1bar(100kPa)
lavec: h(T0,PS(T0))=200kJkg et S(TO,Ps(T0))=1kJkg.K

call energig(TO,vls,sigma,h s,s5)

do 100i=-90,Tc-273.15 IBoucle de calcul des tables de saturation
if(n==1.or.n==4)then
write(* ,*)'entrer latemperaturet en °C'
read(*,*) t
T=t+273.15



if ((T.gt.Tc))then !Condition pour arréter le calcul s on est dans le domaine surcritique

write(*,*)'Domaine du fluide surcritique
exit
end if
if(n==1)write(*,*)'Resultats: fichier = Tables de saturation’
if(n==4)write(* ,*)'Resultats: fichier = Tables de surchauffe
goto 20
endif
if(n==2)then
lIntroduction de la valeur de latempérature T
write(*,*)'entrer latempératuret en °C'
read(*,*) t
T=t+273.15 !Conversion en Kelvin
ICalcul de latension de vapeur
call tension(T,Ps, Tc,Pc,omega)
write(*,*)" Pression critique  : Pc=',Pc,’ bar'
write(*,*)' Pression de saturation: Ps=',Ps," bar'
write(*,*)" Entrer lapression P en bar avec:’,' 0.00<P<Pc'
lIntroduction de lavaleur de lapresson P
read(*,*)P
if ((P.ge.Pc).and.(T.ge.Tc))then
write(*,*)'Domaine du fluide surcritique

exit

if (abs(P-Ps).le.1e-4)then  !liére condition:s :P=Ps(T) aors c'est le cas d'un point de saturation
write(* ,*)'point de saturation; Resultats: f1 =Tables saturation''
goto 30
else
if (p.gt.Ps)then  12iéme condition: s :P>Ps(T) alors c'est le cas d'un liquide sous refroidi
write(*,*)'liq sous pression;Resultats.f2=T ablethermodynamique
vi=bc

else  !3iéme condition: s :P<Ps(T) alors c'est le cas d'une vapeur surchauffée



write(* ,*)'vapeur surchauffee; : f3=Table thermodynamique'

Vi=R*T/P
endif

cal att(at,atd,T)

cal ABC(A,B,C,T,P)

call volume(vi,v,vm,ro)

call energie(T,v,sigma,hh,ss)

write(*,*) T-273.15,P,vm* 1000.,ro,hs,ss
format(1x,",1x,f6.1,1x,"",1x,f6.2,1x,"",1x,f7.2,1x,"",1x,f7.2,3x"",1x,f9.2,"" f6.2,4%,"")
endif
endif
|

if(n==2)exit ! cette condition permet de quitter la boucle s on achois le calcul d'un seul point
T=i+273.15 I Calcul des points de saturation
I Calcul de latension de vapeur
20 call tenson(T,Ps,Tc,Pc,omega)
I Résolution de I'équation cubique
! Calcul de a(T)=ac*apha(Tr)
30 cdll att(at,atd, TO)
I Calcul des facteurs de I'équation cubique sous sa forme standard v3+Av2+Bv+C=0
cal ABC(A,B,C,T,Ps)
! Volume spécifique du liquide saturé
vO=bc
call volume(vO,vls,vmis;rol)
IClacul du volume spécifique du liquide saturé
call energie(T,vls,sigma,hls,gls) ICalcul de: h et sdu liquide saturé
! Volume spécifique de la vapeur saturée
v1=R*T/Ps
cal volume(vl,vvsvmvs,rov)
IClacul du volume spécifique de la vapeur saturée
call energie(T,vvs,sigma,hvs,svs)

ICalcul de: h et sde lavapeur saturée
write(* ,*)T-273.15,Ps,vmls* 1€3,vmvs* 1€3,rol* 1e-3,rov,his ,hvs,ds,svs



format(1x,",1x,f5.1,1x,"",1x,f6.3,2%,"",1x,f6.2,1x,"",1x,f10.3,1x,"",1x,f5.3,2x, 1", 1X,f7.3,2X,&
1& ", 1x,f7.3,2%,"",1x,f7.3,2%,""",1%,f5.3,2x, 1", 1%,f5.3,2%,"")
if(n==2)exit
if(n==1)exit !Condition qui permet de quitter la boucle pricipale s on a chois le calcul d'un seul
point
I Boucle du calcul de la surchauffe avec Ps constante et T>Tsaturation

write(*,2)T-273.15,Ps
2 format(/,2x,'t=",16.2,°C',/,2x,'Ps=',f5.2,'bar",/)
do 200 Tsur=T,T+100,10
if(T.ge.Tc)exit
call att(at,atd, Tsur)
cal ABC(A,B,C,Tsur,Ps)
Vi=R*Tsur/Ps
cal volume(vi,vv,vmv,rov)
I Clacul du volume spécifique de la vapeur surchauffée
call energie(Tsur,vv,sigma,hv,sv)
ICalcul de: h et sde lavapeur surchauffée
write(*,1) Tsur-273.15,vmv* 1000.,rov,hv,sv
1 format(1x,"",1x,f6.1,1x,"",1x,f9.2,1x,"",f10.2,1x,"",2x,f8.2,1x,'",f7.2,1x,"")
200 continue
if(n==4)exit ! Quitter laboucle principale:le calcul correspond a un seul point de sturation
write(*,*)'
100  continue

stop
end
ISous programme pour le calcul de a(T):paramétre d'attraction a(T)=ac*alpha(Tr) et de sa &dérivée
da/dT
Subroutine att(a,ad, T)
commor/parameter2/omega, Tc,ac
write(* ,*)'entrer omega Tc,pc ,t'
read(*,*) omega,Tc,pc,t
R=8.314* 1e-5
acc=0.45724



ac=acc* (((R*Tc)**2.)/Pc)

x=0.37464+1.54226* omega-0.26992* omega** 2.
a=ac* (1.+(xX)* (L.-sqrt(T/Tc)))** 2.

ad=ac* (-(x+x**2.)/sqrt(Tc* T)+(x**2./Tc))
write(* ,*)'x=",x

return

ISous programme pour le calcul des facteurs de I'éguation cubique sous sa forme standard
&Vv3+Av2+Bv+C=0
Subroutine ABC(A,B,C,T,P)
common/parameters/bc
commor/parameter7/alpha,dapha,rr,kappa,da,d2a,d2alpha,dpt,dpv
write(*,*)'entrer be,pc,tc,p,t’
read(*,*)bc,pc,tc,p,t
pr=p/pc
tr=t/tc
B0=0.0777960* pr/tr
A0=0.457235* alpha* pr/tr** 2
Irésolution de I'équation du 3ieme degréen Z
A=1.-Bo
B=A0-2*B0-3*B0o**2
C=Ao0*Bo-Bo**2-Bo**3
write(* ,*)’A="A,''/'B='B,'"'C',C

return

Subroutine tension(T ,P,Tc,Pc,omega)
write(*,*)'entrer T,tc'
read(*,*)T,tc
write(*,*)'entrer omega
read(* ,*)omega
r=T/Tc



P=5.92714-(6.09648* Tr**(-1.))-1.28862* log(Tr)+0.168347* (Tr**6.)+omega* (15.2518-
& (15.6875* Tr**(-1.))-13.4721*log(Tr)+0.43577* (Tr**6.))
P=Pc* exp(P)
write(*,*)'p=",p
format(1x,",1x,f6.1)

return

I Sous programme pour le calcul des racines :utilise la méthode numérique de Newton-Raphson
Subroutine volume(v0,v,vm,ro)
common/parameter1/M
common/parameter3/A,B,C
common/parametres/bc
real M
write(* ,*)'entrer bc,A,B,C,M,vc'
read(*,*)bc
read(*,*)A,B,C,M,vc
vO=vc
1000 F=v0**3.+A*v0**2.+B*v0+C
Fd=3*v0**2.+2* A*v0+B
v=vO-(F/Fd)
if(abs(v-v0).le.1e-6)then
ro=M/v
vm=v/IM
write(* ,*)'ro=",ro ,'vm=',vm
else
vO=v
goto 1000

endif

return



ISous programme pour calculer I'enthalpie et I'entropie a partir
Ides éguations cubiques et avec I'utilisation des formules classiques
Ide la variation des fonctions thrmodynamiques avec la température et la pression.
Subroutine energie(T,v,sigma,h,s)
common/parameter1l/M
commor/parameterd/Pb,a0,al,a2,a3,a4
common/parameters/bc
common/parameter6/h0,s0
commor/parameter7/ alpha,dalpha,rr,kappa,da,d2a,d2alpha,dpt,dpv
Rea M ,al,a2,a0,a3,cf,cs,alpha,dalpha,da,d2a,d2a pha,f,f0,h,h0
& ,s,90,cpo,cp,cv,cvo,dpt,dpv,sigma
write(* ,*)'entrer t'
read(* ,*)t
R=8.314* 1e-5
T0=273.15

I Calcul de I'enthalpie
write (*,*)'entrer a0,al,a2,a3,cf,cs,tc,t,omega,pc,M’
read (*,*) a0,al,a2,a3,cf,cs,tc,t,omega,pc,M
write(*,*)'entrer t '
read(* ,*)t
v=1/14.71*M
t0=273.15
tr=t/tc
R=8.3145*1e-5
cpo=(af+al*tr+a2*tr** 2+a3*tr**3)*R

bc=0.077796* R*tc/pc

kappa=0.37646+1.54226* omega-0.26992* (omega* * 2)

alpha=(1.+kappa* (1.-sqrt(tr)))**2

ac=0.457235* (R*tc)** 2* alpha/pc

fO=((a0-1)* (t-tO-t*log(t/t0))-al* (t** 2-2* t*t0+t0* * 2)/2-a2* (t* * 3-3* t0* * 2* t+2* t0* * 3)/6-(t* * 4-
& 4*t0** 3*t+3*t0* * 4) *(a3/12)-(t-t0)* cs+cf)* R* 1000.



f=R*t*log(1/(v-bc))-(ac/2* sgrt(2.)* bc)* log((v+20414* be)/(v-0.414 *be)) +f0
hO=((a0-1)* (t-t0)+al* (t** 2-t0* * 2)/2+a2* (t** 3-t0* * 3)/3 +a3* (t** 4-t0* * 4)/4+cf)*R
s0=((a0-1)*log(t/t0)+al* (t-t0)+a2* (t** 2-t0** 2)/2 +a3* (t** 3-t0** 3)/3+cs)*R
dalpha=-sgrt(alpha)* kappa/tc* sgrt(tr)
da=0.45724* (R** 2* tr** 2/pc)* dalpha
h=(da*t-ac)/(2* sgrt(2.)* bc)* log((v+2.414* bc)/ (v-0.414* bc)+h0) /M* 1e-3
s=(R*log(v-bc)+(da/2* sgrt(2.)* be)* log((v+2.414* be)/(v-0.414* be)) +s0)/M* 1e-3
dpt=-R*t/(v-bc)** 2+(2* ac* (v+bc))/(v* (v+bc)+bc* (v-bc) ) ** 2
dpv=R/(v-bc)-da/(v* (v+bc)+bc* (v-bc))
d2alpha=(kappa/2* tc* sgrt(tr))* (sgrt(apha)/tc* tr-(1/sgrt(alpha)) * dalpha)
d2a=0.45724* (R** 2*tc** 2/pc)* d2alpha
cp=(d2a*t/2* sgrt(2.)* bc)* log((v+2.414* bc)/(v-0.414* be))-t* dpv** 2 /dpt -rr+cpo
cvo=(-1.+a0+al*tr+a2* tr** 2+a3*tr** 3)/R
cv=(d2a*t/2* sgrt(2.)* bc)* log((v+2.414* be)/(v-0.414* bc)) +cvo
sigma=cp/cv
I write(*,* )'cp=',cp,'’, 'cv=cv ', 'sgma=",sigma
write(*,*) t='t,'h="h'", 's="s"' 'f='f
return

end



IProgramme pour le calcul delatension de vapeur, la surface detension et la densité du liquide saturé
write(*,*)'calcul de latension de vapeur’
write(*,*) ‘entrer les coeff f(1-4)'

read (*,*) f1,f2,f3,f4
write(*,*)'entrer les puissances
write(*,*) 'entrer les coeff q(1-4)'
read (*,*) q1,02,03,04
write (*,*)" pc'
read (*,*) pc
I' S on connait pas les coefficient g et f on utilise P
! write (*,*)" omega
! read (*,*) omega
write (*,*)" t,tc'
read (*,*) t,tc
write (*,*)" k= iteration'
read (*,*) k
! t=263.15
10  t=t+10
if(t.le.tc)then
do =1k

tr=t/tc
pr =exp(1*tr**(-1)* (f1* (1-tr)**q1+f2* (1-tr)** q2+f3* (1-tr)* *q3+f4* (1-tr)** g4))
ps=pr*pc
write (*,*) 'ps=',ps," ,'pr=",pr
IP=5.92714-(6.09648* Tr**(-1.))-1.28862* log(Tr)+0.168347* (Tr**6.)+omega* (15.2518-
| & (15.6875* Tr**(-1.))-13.4721*log(Tr)+0.43577* (Tr**6.))
IP=Pc* exp(P)
Iwrite(*,*)'p=",p

write(*,*)'calcul de ladensité du liquide saturé



write(* ,*)'entrer bl,b2,b3,b4,b5,c1,c2,c3,c4,c5,dc,tc
read(*,*)b1,b2,b3,b4,b5,c1,c2,c3,c4,c5,dc;tc
t=263.15
200 t=t+10

if(t.le.tc)then

doi=1,k

r=1.-t/tc

d=dc* (1.+(c1*r**bl)+(c2* r**b2)+(c3* r** b3)+(c4* r* * b4) +(c5* r** b5))
enddo

write(*,*)'d=",d

goto 200

else

write(* ,*)'tableau de surchauffe

endif

write(* ;*)’calcul de la surface de tension’
write(*,*)" entrer st1,st2,r,rho’

read(* ,*)st1,st2,r,rho

write(* ,*)tc

t=263.15

300 t=t+10

if(t.It.tc)then

doi=1,k

rho=1.-t/tc

st =st1*rho**r* (1.+st2*rho)

enddo
write(* ,*) 'st=",st

goto 300

else
write(* ,*)'tableau de surchauffe

endif

stop

end



Exemple de calcul pour leR134a:
*Calcul de la surface de tension

température température pression de surface detension
(K) en(°C) saturation (mN/m)
(Mpa)

280.00 6,85 0,3745 10.469120
290.00 16,85 0,52 9.142816
300.00 26,85 0,703 7.848915
310.15 36,85 0,935 6.590844
320.00 46,85 0,22 5.372980
330.00 56,85 1,561 4.201141
340.00 66,85 1,97 3.083494
350.00 76,85 245 2.032503
360.00 86,85 3,047 1.070067
370.00 96,85 3,788 2.491281E-01

*Calcul dela densité du liquide saturé

pression de densitédu
température température en saturation en liquide saturé
en(K) () (Mpa) (Kgm3)

280.00 6,85 0,3745 1269.957000
290.00 16,85 0,52 1235.152000
300.000000 26,85 0,703 1198.270000
310.000000 36,85 0,935 1158.786000
320.000000 46,85 0,22 1115.945000
330.000000 56,85 1,561 1068.596000
340.000000 66,85 1,97 1014.834000
350.000000 76,85 2,45 951.083600
360.000000 86,85 3,047 869.014800
370.000000 96,85 3,788 735.662500




Calcul delatension de vapeur

Température en (K)

Tension de vapeur
en (Pa)
(expérimentale)?

Tension de vapeur en
(Pa)
utilisant I’équation de P.R

273.150000 293237.500000 293238.000000
283.150000 415247.100000 415249.700000
293.150000 572516.600000 572522.500000
303.150000 771072.400000 771089.900000
313.150000 1017388.000000 1017422.000000
323.150000 1318495.000000 1318583.000000
333.150000 1682185.000000 1682424.000000
343.150000 2117330.000000 2117806.000000
353.150000 2634440.00000 2633250.000000
363.150000 3246797.000000 3243903.000000
373.150000 3974411.000000 3963921.000000




Résume

Cette these traite la sélection d’un modeéle pour le calcul des propriétés thermodynamiques et
volumétriques de certains fluides frigorigénes, utilisés actuellement dans le domaine du froid et de
climatisation : ces fluides sont le R123, R134a, R22, R600a, R407C et R410A.

La connaissance des grandeurs critiques des propriétés thermodynamiques et volumétriques de ces
fluides (température, pression et volume) est la clé de la prédiction des autres propriétés
thermodynamiques tel que la densité, I’enthalpie, entropie,...... etc.

La séparation des mélanges repose sur la connaissance de I’équilibre liquide — vapeur de ces
mélanges et le calcul du coefficient d’activité par différentes méthodes (NRTL, UNIQUAC,
UNIFAC, ..... &c.).

Pour faciliter latache, Le programme écrit en langage FORTRAN, nous permis de calculer ces
propriétés thermodynamiques et volumétriques on utilisant I’équation d’état de PENG-
ROBINSON a deux paramétres et les comparés a celle obtenues a partir du logiciel Cool Pack.
Mots clés

fluides frigorigénes, propriétés thermodynamiques, propriétés volumétriques, grandeur critique,
Equilibre liquide — vapeur, coefficient d’activité, PENG -ROBINSON, Cool Pack.
Abstract

Thisthesis treats a selection of model for calculate the thermodynamic and volumetric properties
of some refrigerants among the most used now in refrigeration and air conditioning, these
refrigerants are R123, R134a, R22, R600a, R407C and R410A.

Know the critical size of thermodynamic and volumetric properties about these refrigerants
(temperature, pressure, volume) is the key of prediction the other thermodynamic properties like
density, enthalpy, entropy, €etc.).

Separation process of mixtures put back to know something about equilibrium liquid — vapor of
these mixtures and the calculation of the activity coefficient by different methods (NRTL,
UNIQUAC, UNIFAC, etc.).

For ease the task the program writing in FORTRAN language allowed usto calculate these
thermodynamic and volumetric properties by the PENG-ROBINSON equation of state with two
parameters and to compare with those obtained from Cool Pack software.

Key words
Refrigerants, thermodynamic properties, volumetric properties, critical size, equilibrium
Liquid — vapor, activity coefficient, PENG-ROBINSON, Cool Pack.
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