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Chapitre 1 Premiere partie

I.1 Les Fluides Supercritiques

Le développement de nouvelles technologies de séparation dans 1’industrie chimique,
pharmaceutique, cosmétique et alimentaire est lié aux exigences pour la protection de
I’environnement, la santé publique et au besoin de minimiser la consommation énergétique
des procédés. Par exemple, I’utilisation des solvants organiques pour le traitement des
matieres végétales est soumise a des restrictions de plus en plus fortes, visant a assurer un
niveau élevé de protection de la santé humaine et de I’environnement, contre les risques que
peuvent poser les produits chimiques. Ces restrictions sont particulierement importantes dans
le domaine de I’industrie alimentaire, pour laquelle il devient urgent de proposer des
substances alternatives aux solvants organiques traditionnellement utilisés dans les procédés
d’extraction ou de purification de la matic¢re végétale. L’extraction par fluide supercritique et
plus particulierement par le CO2 supercritique a été introduite comme alternative a ces
procédés d’extraction par solvants [1].

Les fluides supercritiques sont des solvants puissants avec des propriétés uniques. Ils ont
un potentiel important d’application dans un grand nombre de procédés d’extraction [2].

L'intérét majeur des fluides supercritiques réside dans leurs proprietés physico-chimiques
qui permettent la possibilité d'étre modulé et ajusté continiment de I'état gazeux a I'état
liquide. Dans la partie suivante nous présenterons les différentes caractéristiques des fluides

supercritiques et plus particulierement celles du dioxyde de carbone supercritique.

I.1.1 Historique

Les premiéres observations sur l'intérét des fluides supercritiques remontent aux travaux
de Hannay et Hogarth [3, 4] il y a plus de 100 ans, travaux qui reposaient sur la constatation
que des fluides dans ces conditions de température et de pression étaient souvent d'excellents
solvants, de la méme maniére que des liquides normaux.

En se basant sur les pressions de vapeur, ces chercheurs étudierent les solubilités de
différents sels (KBr, CoCl,, CaCl,,...) dans de I'éthanol supercritique, et observérent qu'elles
étaient plus fortes que celles attendues. lls noterent également qu'a une température donnée,
les solubilités augmentaient avec la pression, mais qu'a une pression donnée, l'effet de la
température était plus complexe.

En 1881, Poynting [5] montra théoriqguement que la tendance a s‘échapper” (aujourd'hui
appelée fugacité) de molécules d'une phase de composition donnée a une température donnée

augmentait proportionnellement avec la pression appliquée sur cette phase.
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Une conséquence de cet effet "Poynting” est que méme en l'absence d'interactions en
phase gazeuse, la fraction molaire d'un composé solide exposé & un gaz comprimé (appelé
aujourd'hui fluide supercritique) sera supérieure a celle prédite par la loi de Dalton.
L'importance de la publication de Poynting n'apparut pas immeédiatement aux chercheurs
étudiant I'extraction gazeuse, probablement parce qu'elle concernait a I'origine la dépendance
des points de fusion vis-a-vis de la pression.

En 1881, Ramsay [6] solubilisa de I'¢osine dans du dioxyde de carbone supercritique.

Cailletet et Coloradeau [7] montrérent que l'iode pouvait se dissoudre dans ce méme
solvant, mais ils attribuérent cette solubilité a la présence de petites quantités d'une phase
semblable a un liquide dans les conditions de travail.

Villard [8] répéta I'expérience, et conclut qu'il s'agissait en fait d'un véritable exemple de
solubilité d'un solide dans un gaz.

Alors que le travail de Hanay et Hogarth se confinait a I'extraction de solides, Kuenen
[9,10] postérieurement observa des effets similaires avec des liquides au contact de gaz
comprimés.

Il effectua des tests isothermes sur des mélanges de deux phases fluides, constitués d'un
compose lourd qui était en dessous de sa température critiqgue, mélangé a un composeé plus
Iéger (ou solvant) qui éetait au-dessus de sa température critique.

Il constata que, en augmentant la pression, a des températures s'étendant dans un domaine
limité au-dessus de la température critique de I'extractant, la phase lourde était completement
dissoute. En outre, cette phase lourde pouvait étre reprécipitée a température constante en
baissant la pression. 1l nomma ce dernier phénomene " condensation rétrograde du premier
ordre",

Il montra également qu'il était quelquefois possible de précipiter de nouveau la phase
lourde en augmentant la température a pression constante, phénomene qu'il nomma
"condensation rétrograde du second ordre".

La plupart des systemes fluides étudiés a cette époque par Kuenen et d'autres chercheurs
consistait en un soluté relativement volatil a une température en dessous de sa température
critigue au contact d'un extractant supercritique. Malgré cette limitation, Kuenen et ses
contemporains découvrirent de nombreux types de comportement de phase entre 1890 et la
premiére guerre mondiale. Les systemes étudiés incluaient I'éthane, le méthanol, le propane,
le 1-butanol, le dioxyde de carbone, le nitrobenzene, le 2-nitrophenol, I'eau, le dioxyde de

soufre,...
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Ces travaux donnerent lieu a la publication de trois livres, les auteurs étant respectivement
J.D. Van der Waals [11], J.P. Kuenen [10] et H.W.B. Roozeboom [12]. Vers 1910, ces études
parurent vouées a l'oubli, et seulement quelques recherches isolées continuerent.

L'intérét général sur les effets de l'extraction par fluide supercritique fut de nouveau
stimulé dans le second quart du dernier siecle, avec la croissance des industries chimiques,
particulierement celles du gaz naturel et du pétrole.

Différents phénomeénes comme la condensation rétrograde et I'existence d'hydrates gazeux
furent redécouverts a cette époque par des ingénieurs du pétrole.

L'existence de condensation rétrograde fut montrée au niveau de certains gisements
pétroliféres en exploitation, riches en méthane. Les réservoirs contenaient des hydrocarbures
lourds en solution dans du méthane comprimé, et d'autres hydrocarbures légers. Si la pression
du réeservoir baissait pendant la production, les hydrocarbures lourds se démixaient de la
solution (et étaient en pratique perdus). Pour prévenir cela, un gaz était injecté dans le
gisement pour maintenir la pression du reservoir. Ceci peut étre regardé comme la premiere
application pratique des connaissances sur le pouvoir solvant des gaz comprimés.

Quelques études de solubilité sur des solvants subcritiques furent également effectuees
dans la période 1924-60 (généralement dans du dioxyde de carbone liquide).

Quinn [13,14], par exemple, détermina les solubilités d'huile lubrifiante, de I'iode et du
naphtalene dans le dioxyde de carbone liquide.

Francis [15], au début des années 50, se mena a bien d'importantes études pour déterminer
les possibilités d'utilisation du dioxyde de carbone liquide comme solvant d'extraction. Dans
ce contexte, il calcula la solubilité dans ce solvant de 261 autres composés a 25°C. Il publia
également des graphiques triangulaires pour 464 systémes ternaires incluant le dioxyde de
carbone liquide.

Un développement industriel important au milieu des années 40 fut l'utilisation de propane
comprimé pour le désasphaltage du pétrole. Ceci est probablement le plus vieil exemple de
I'utilisation commerciale d'un solvant proche- critique dans un but de purification.

Le seul autre procédé mis en utilisation dans la période 1924-1960 fut le procédé Solexol
pour la purification d'huiles végétales et de poisson en utilisant du propane comprimé. En
1952, cing équipements commerciaux Solexol étaient en service.

Cependant, ce n'est pas avant 1960 qu'un effort concerté fut fait pour développer des
procédés de purification basés spécifiquement sur le pouvoir solvant des fluides
supercritiques. Le travail de Zosel [16] au "Max Planck Institut fir kohlenforschung™ fit

beaucoup pour ouvrir la voie a cette époque. Le reste est de I'histoire récente [17].
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1.1.2 Définition

D’un point de vue physique, le phénomene supercritique peut étre expliqué de la maniére
suivante : lorsque deux molécules d’un fluide se rapprochent a une température telle que leur
vitesse relative est faible, les forces d’attraction agissent pour créer une association temporaire
de ces molécules. Si la masse volumique du fluide est suffisamment importante (c'est-a-dire si
la pression est suffisamment élevée), la condensation sera possible. Au contraire, si la
température, et donc la vitesse relative, sont élevées, les forces d’attraction entre molécules
seront trop faibles par rapport a la vitesse et la condensation ne se produira pas. Ainsi, pour
chaque substance, il existe une température appelée température critique au dessous de
laquelle la condensation du liquide est possible mais au-dessus de laquelle cette
transformation n’est plus possible. Au-dessus de la température critique la substance n’existe
plus en tant que liquide ou gaz, mais plutdt comme un fluide. Ce phénomene a été mis en
évidence expérimentalement pour la premiéere fois par le Baron Charles Cagnard de La Tour
en 1822 [18]. Le domaine supercritique est défini quand la température et la pression de la
substance dépassent leurs valeurs critiques.

Sur le diagramme de phases d’un corps pur, le point critique est définie par sa température
et sa pression critique et prend des valeurs particuliéres pour chaque substance. L’exemple

d’un diagramme de phases est pris du web et est présenté sur la Figure 1.1

GO,
?
(1] . .
S Liquide
c
.g 73.8 B
g Solide
o
-78.5 -56.4 31.1
Température (°C)

Figure 1.1 Diagramme de phases du CO2
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Sur la Figure 1.1, on distingue les zones ou la substance existe sous forme de solide, de
liquide ou de gaz. Les courbes représentent la zone de coexistence entre deux phases. Au
point triple (-56,4°C; 5,1bar) les trois phases coexistent. Si on augmente la température et la
pression a partir du point triple, on se déplace vers le haut sur la courbe liquide-gaz. Le
liquide devient moins dense a cause de 1’expansion thermique et la vapeur devient plus dense
a cause de l’augmentation de la pression. Finalement, au point critique, les masses
volumiques des deux phases deviennent identiques, on ne distingue plus le gaz et le liquide.
Au-dela de ce point les substances existent sous forme d’une seule phase, le fluide

supercritique.

Tableau 1.1 Quelques substances utilisées comme fluide supercritique

Substance Tc (K) Pc (MPa)
Dioxyde de carbone 304 7.4
Eau 647 22.1
Ethane 305 4.9
Ethene 282 5.0
Propane 370 4.3
Xenon 290 5.8
Ammoniaque 406 11.4
Fluoroform 299 4.9

1.1.3 Propriétés et caractéristiques

Les fluides supercritiques sont a la fois denses et compressibles puisqu'ils présentent des
propriétés thermo-physiques intermédiaires entre celles des liquides et celles des gaz. Ainsi,
ils ont une densité voisine de celle d'un liquide leur conférant un bon pouvoir solvant et en
termes de transfert de matiere, ils possedent des caractéristiques proches de celles des gaz
telles que la viscosité.
En effet, I'état des molécules au voisinage du point critique est caractérisé par une
concurrence  entre un systeme ordonné lorsque les forces intermoléculaires sont
prépondérantes (comme a 1’état liquide) et un systeme dispersé lorsque 1’énergie cinétique
d’agitation des molécules est prédominante (comme a 1’état gazeux).
Enfin, les fluides supercritiques présentent une particularité du point de vue de I’importante
variabilité de leurs propriétés autour du point critigue comme la masse volumique, la densité,
la solubilité, la viscosité et le facteur de compressibilité, qui sont trés sensibles aux variations

de pression et de température.
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Tableau 1.2. Comparaison entre les propriétés du CO, supercritique et celles des gaz et

liquides ordinaires [19]

Densité Viscosité Coefficient de
(glem?) (glcm s) diffusion (cm?/s)
Gaz (0.1-2) 10° (1-3) 10™ 0.1-0.4
CO;, Tc, Pc 0.47 3x10™ 7x10™
supercritique | ¢ gpc 1.0 1x10° 2x10*
Liquides 0.6-1.6 (0.2-3) 107 (0.2-2) 10”

L.1.3.1 Masse volumique

Les fluides supercritiques ont une densité se rapprochant de celle des liquides (Tableau

1.2), qui varie tres sensiblement autour du point critique (et pour P > Pc) pour de faibles

variations de la pression et de la température (Figure 1.2) : on les qualifie ainsi de fluides « a

géométrie variable ». En outre, les valeurs élevées de masses volumiques leur conférent un

bon pouvoir solvant.
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Figure 1.2
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1.1.3.2 Propriétés de transport: viscosité et diffusivité

La viscosité des fluides supercritiques est du méme ordre de grandeur que celle des gaz
mais plus faible que celle des liquides (Tableau 1.2). Ainsi une faible valeur de viscosité
favorise le transfert de matiére par une meilleure pénétration dans le milieu et permet de
diminuer I’apport énergétique nécessaire pour déplacer le fluide. Par ailleurs, on observe
d’importantes variations de viscosité au voisinage du point critique (et pour P > Pc) (Figure
1.3).

Le transfert de matiére dépend également d’une autre propriété : la diffusivité. Elle
augmente avec la température mais diminue pour une élévation de pression, entrainant ainsi
une augmentation de la densité qui limite le transfert de matiére. Par ailleurs, en raison de leur
faible viscosité et de leur diffusivité plus élevée que celles les liquides, les fluides
supercritiques présentent un bon intérét pour des applications telles que 1’extraction, le
traitement des solides (imprégnation et micronisation), les synthéses organiques et la

chromatographie.
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Figure 1.3 Evolution de la viscosité du CO; en fonction de la pression et de la

température
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1.1.3.3 Influence de la pression et de la température sur la solubilité

Les variations de la pression et la température modifient fortement la solubilité d’un soluté
dans la région de la pression critique (Figure 1.4 et 1.5). En effet, la solubilité décroit avec la
pression puis augmente rapidement dans cette région. Puis, on constate que dans une gamme
de pression entre PL et Pu, la solubilité diminue avec la température mais augmente avec la
température en dehors de cette gamme.

Ainsi, PL et Pu correspondent aux pressions de croisement des isothermes de solubilité.
Cette inversion est due a la compétition entre deux effets. D’une part, ’augmentation de la
température provoquant une augmentation de la pression de vaporisation du soluté, améliorant
ainsi sa solubilité dans le milieu. D’autre part, une diminution de la masse volumique du
fluide supercritique provoquant une dégradation du pouvoir solvant, engendrant ainsi une

baisse de la solubilité dans le milieu.

Solubilité

’.
P, Py Pression

Figure 1.4. Evolution de la solubilité en fonction de la pression d’un composé solubilisé

dans un fluide supercritique
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Figure 1.5 Solubilité du 2,3-dimethylméthane dans le CO, supercritique [20]

1.1.3.4 Influence de l'ajout d'un cosolvant

Les solubilités des solides, souvent les molécules lourdes et complexes dans les fluides
supercritiques purs sont tés basses, ainsi 1’ajout d’un co-solvant est requis pour augmenter la
solubilité. Un co-solvant, également appelé entraineur ou modifieur, est un composé
organique de volatilité intermédiaire entre le soluté et le fluide supercritique et dont sa
concentration molaire dans le milieu n’excéde pas 15% [21]. Il sert a modifier le
comportement thermodynamique et a améliorer la solubilité et la sélectivité des composes.
L’ajout d’un co-solvant influe sur la solubilité du soluté mais également sur la variation de la
masse volumique du fluide supercritique [22, 23]. L’augmentation de la solubilité d’un soluté
permet d’opérer dans des conditions de pression et température plus modérées, ce qui est
avantageux d’un point de vue énergétique. D’autre part, I’ajout de co-solvant permet de
générer des interactions telles que les liaisons hydrogéenes ou électrostatiques avec le solute,
donnant naissance ainsi a des amas de molécules de solvant et de soluté. Il s’avere

généralement que les co-solvants apolaires ont indistinctement une affinité avec les solutés
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polaires et apolaires, contrairement aux co-solvants polaires qui ont principalement une
affinité avec les solutés polaires et relativement peu avec les solutés apolaires. En outre, il se
peut que le co-solvant ait une affinité particuliere avec le fluide supercritique, qui se

caractérise également par la formation d’amas de molécules avec ce dernier.

1.1.4 Applications industrielles

L’utilisation des fluides supercritiques présente un large spectre de potentialités dans de
nombreux domaines d’activités. Elle peut remplacer les traitements utilisant des solvants
liquides qui malgré leur efficacité possedent une répercussion négative sur I’environnement,
tel que les solvants a base d’hydrocarbures et des solvants halogénés. Les fluides
supercritiques sont utilisés dans des procédés d’applications impliquant la présence des deux
phases liquide et solide. Ces phases peuvent étre pures ou formées de melanges de
constituants liquides et/ou solides. Sans en diminuer I’importance de 1’utilisation des fluides
supercritiques dans le domaine d’extraction des liquides, on se penchera dans notre travail a
leur application pour I’extraction de la matiere solide. Parmi les applications de la technologie
des fluides supercritiques on peut citer 1’extraction, la chromatographie, la réaction chimique,
I’imprégnation de solides, la micro-encapsulation, la génération de solides divises et trouve
ses applications dans les industries agroalimentaires, pétrochimiques, textiles et
pharmaceutiques.

Pour démontrer I’'importance de 'utilisation des fluides supercritiques pour I’extraction de
la matiere solide, on peut classer d’une fagon non exhaustive les différentes applications par

secteur industriel comme suit :

L’agro-alimentaire : I’extraction de la caféine des grains de café [28-30] est la plus célebre.
Elle permet de réduire le pourcentage de caféine d’une valeur comprise entre 0,7 et 3% a un
taux final de 0,02% et ce, sans extraire les composés conférant I’ardme. A coté de cette
application, on trouve de nombreux exemples de I’extraction de substances naturelles
d’intérét biologique: 1’extraction de la nicotine [31-32], de la digoxine [33], du paclitaxel [34-
35], de la coronaridine et de la voacangine [36], de Dl’artémisinine [37], de 1’acétate
d’aurentiamide [38], de la vinblastine [39], du parthénolide [40], de la cocaine [41], de la
tagitinine C [42], des pyréthrines[43],...

Les fluides supercritiques sont utilisés également dans I’extraction de colorants naturels [44-

45], d’antioxydants [46-47], d’acides gras polyinsaturés [48-49], pour la production de

10
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boissons sans alcool [50-52], de denrées alimentaires délipidées [53-54], de bouchons en liege
traités (¢limination de la molécule de trichloroanisole) [55]...

Le domaine des ardmes et parfums est un secteur offrant également un large éventail
d’applications. On trouve désormais des installations de capacité moyenne permettant de
produire des extraits (jasmin, rose, vanille, citron, eucalyptus, bergamote, romarin, thym,

paprika, poivre, ...) de qualité supéricure et exempts de toutes traces de solvant [56-59].

L’industrie textile : Dans I’industrie textile, le procédé de teinture conventionnel des fibres
polymériques rejette une large quantité d’eau usée contenant des additifs chimiques (agents de
dispersion, surfactants, etc.). Dans ce procédé ’ecau est devenue la cible principale pour
prévenir la pollution dans différents types d’industries. Le procédé de teinture utilisant un
fluide supercritique et notamment le gaz carbonique est devenu une alternative au procédé

conventionnel qui utilise beaucoup d’eau [60].

L’industrie pharmaceutique : Au début des années quatre-vingt les procédés de génération
de particules par voie supercritique ont eu lieu [61], principalement pour des applications
pharmaceutiques de par leurs capacités a générer des particules de faible taille et de
distribution resserrée, de surface specifique elevée et dont on peut contréler la morphologie et
le polymorphisme [62]. Le but étant de réduire la taille des particules afin d’améliorer
I’absorption d’un principe actif tout en diminuant sa concentration afin de limiter les effets
secondaires indésirables. C’est le cas de certains principes actifs comme la Griséofulvine [63]
et certains médicaments comme les stéroides [64].

D’autres travaux peuvent étre cités aussi sans étre exhaustifs: séparation des isoméres (ortho,
méta et para) d’aromatiques solides [65], solubilités des mélanges solides dans le CO;
supercritique [66], extraction des métaux des solutions aqueuses et des déchets contaminés
par utilisation du CO, supercritique [67,68], extraction de pesticides et herbicides des sols

[69], solubilité des antibiotiques [70] et des colorants [71-73] dans le CO; supercritique...

Pour maximiser les performances, réduire les couts opérationnels et ['impact sur
[’environnement, ainsi que pour développer et améliorer chacun de ces procédés
d’application des fluides supercritiques, il est crucial de connaitre les données de solubilité
des solides dans ces fluides. La connaissance de cette solubilité est importante et nécessaire
pour le bon développement et la conception des équipements des procédés d’extraction

utilisant les fluides supercritiques.

11



Chapitre 1 Premiere partie

I.1.5 Conclusion

En résumé, cette partiec présente 1’historique de I’extraction par fluide supercritique, les
avantages des fluides supercritiques par rapport aux solvants liquides conventionnels, et elle
décrit les différents aspects des équilibres fluides supercritiques centrés sur le probleme de
solubilité. Aussi discuté I’importance de [I’utilisation des fluides supercritiques pour
I’extraction des solides a travers différentes applications industrielles, et de la connaissance de
la solubilité de ces solides dans les fluides supercritiques.

La partie suivante sera consacrée aux différents modeles utilisés dans la littérature pour la
corrélation et/ou la prédiction de la solubilité dans les fluides supercritiques et qui sont issus
de différentes approches thermodynamiques.

12
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1.2 SOLUBILTE DES SOLIDES DANS LES FLUIDES
SUPERCRITIQUES

I.2.1 Introduction

L’avénement de I’extraction supercritique a été salué¢ par les chercheurs comme une solution
pour bon nombre de problémes de séparation. Les concepteurs par contre, ont été
appréhensifs concernant le cout élevé associé aux problémes de sécurité a la fois de la haute
pression et (quelques fois) des solvants inflammables.

En réalité, ’extraction par un fluide supercritique n’est ni une panacée ni un danger. Mais elle
a souvent semblé étre une solution a différents probléemes de recherche. Cependant,
I’application réelle et répandue de I’extraction supercritique est fortement dépendante de
I’habilité des chercheurs a modeler et a prédire 1’équilibre des phases dans les systémes
complexes présentés. C’est seulement dans ce cas que les concepteurs pourront choisir les
situations ou ce processus unique peut réaliser son plein avantage économique, comme ils
seront aussi en mesure d’identifier et de rejeter la plupart des projets spéculatifs de faible
rendement économique sur la base de la conception des procédés valides et des études de
faisabilité économique. Ainsi, ’ouverture de ces portes pour I’extraction supercritique
nécessite le développement de modéles prédictifs fiables, polyvalents et fondés sur des bases
théorigques. Le point clé pour la conception des équipements des différents procédés et pour la

sélection des conditions opératoire est la solubilité a [’équilibre [2].

La solubilité d'un soluté dans un fluide supercritique est la propriété thermo physique la plus
importante a déterminer et a modéliser comme premiére étape pour développer n'importe
quelle application des fluides supercritiques [2, 25]. Du moment que I'approche expérimentale
consomme beaucoup de temps pour établir les équilibres de phase et la fiabilité des résultats
dépend énormément sur la pureté des echantillons et des techniques expérimentales utilisées
[27], il est d'un intérét considérable d'utiliser la modélisation mathématique pour décrire

I’équilibre des phases.

La modélisation mathématique est une approche rationnelle ouvrant la possibilité d’analyser
les résultats expérimentaux et, si elle est réussit, d’obtenir par simulation des indications pour
des systemes différents des systemes expérimentaux. La modélisation est également utile en

cas de passage de 1’échelle laboratoire a une échelle plus grande (pilote ou industrielle). Tout

13
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cela rend la modélisation mathématique intéressante, ce qui, dans le cas de I’extraction

supercritique se refléte aux travers des nombreuses tentatives présentées dans la littérature.

Généralement, le but des différents efforts de modélisation est de corréler les données
existantes et d’essayer de prédire 1’équilibre de phase dans les régions ou les résultats
expérimentaux ne sont pas disponibles. Les modéles de corrélation contiennent souvent
beaucoup de parameétres ajustables, différentes bases théoriques et doivent parvenir a
représenter les données avec une certaine précision. Inversement, les modeéles développés
pour la prédiction tentent de minimiser le nombre de paramétres et de les relier fermement au
phénoméne physique réel tout en maintenant la justification théorique pour la forme de

I’équation [2].

Différentes équations ont été présentées pour la modélisation mathématique de la solubilité
des solides dans les fluides supercritiques. On pourrait les classer en deux groupes: théoriques
ou semi-empiriques (comme les modéles basés sur les équations d’état) et empiriques (comme
ceux basés sur la densité du fluide supercritique). Chaque groupe a ses propres inconvenients
et avantages, plus de détails seront présentés dans les paragraphes suivants.

Dans ce qui suivra on considéere que:

1. pour les systemes solide-fluide supercritique, deux phases coexistent : une phase
solide (s) et une phase fluide supercritique (fs) constituée d’un mélange solide qui est
le soluté et fluide supercritique qui est le solvant;

2. la solubilité du solvant ou fluide supercritique dans la phase solide est négligeable, par
conséquent on pourrait considérer cette derniere comme étant une phase solide pur;

3. on est en présence d’un mélange binaire ou on dénotera par ‘1’ le solvant ou le fluide

supercritique et ‘2’ le soluté ou le solide.

1.2.2 Modeles théoriques ou semi-empiriques
L.2.2.1 Modeles basés sur une équation d’état cubique

Les équations d’état représentent une expression mathématique reliant la température, la
pression, le volume occupé et la quantité de matiére pour un corps purs ou un mélange. Elles
représentent le moyen de base pour la prédiction des équilibres des phases par utilisation

d’approche thermodynamique.
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Pour pouvoir utiliser les équations d’état dans le cas de 1’extraction supercritique, la phase
supercritique est considéré comme étant une phase gazeuse a haute pression en équilibre avec
la phase solide pur. L équilibre entre ces deux phases est alors calculé a partir de la condition
d’égalité des fugacités de chaque constituant dans chacune des phases. Par conséquent la
condition d’équilibre du soluté solide s’écrit comme suit:

f5=5" (1.1)
Ou f, est la fugacité du soluté solide dans la phase solide (s) et la phase fluide supercritique
(fs). La phase solide étant considérée comme pure, on a ;7 = f’° ou f° est la fugacité du

soluté solide pur et exprimée comme suit:
P os
fzos — stub @;ub exp [fpsub (%) dp] (|2)
Ou P5“b est la pression de sublimation du solide pur & la température du systéme, vs° le

volume molaire du solide pur, @** son coefficient de fugacité a la température T et la

pression P5*? et est égale & 1. L équation (I.2) pourrait s’écrire aprés intégration comme suit:

_ psub p—P3*
fy* = P5 exp [vge | (13)
D’autre part la fugacité du solide dans la phase fluide supercritique est donnée par la relation
suivante:
ff =y, @5°P (14)

Ou y, est la fraction molaire du soluté solide dans la phase supercritique (fs) et représentant sa
solubiliteé, (.D’ZCS représente son coefficient de fugacité dans cette phase, et P la pression du

systéeme. Le coefficient de fugacité cpgs est calculé a partir de la relation thermodynamique
suivante:
s 1 (22 _RT -

Inaf® =L [ l( anz)mn1 T av —Inz (1.5)
Ou R est la constante des gaz parfaits, V est le volume total du systeme, et Z est le facteur de
compressibilité.

En combinant les équations (1.1), (1.3) et (1.4), la solubilit¢é d’un solide dans la phase
supercritique pourrait étre calculée alors a partir de 1’équation suivante:

ﬁ P_Psub)
stub exP<RT( 2 )
= — 1.6
y2 = () —— (16)

Le coefficient de fugacité cbgs est déterminé a partir d’une équation d’état a travers le

calcul du terme ;TP et du coefficient de compressibilité Z dans 1’équation (1.5). L’équation
2
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(1.6) pourrait étre écrite en terme de facteur d’accroissement E défini comme une mesure
adimensionnelle du pouvoir solvant. Il est décrit par le rapport entre la solubilité actuelle et la
solubilité idéale du soluté, c'est-a-dire celle calculée par la loi des gaz parfaits (Ps*? /P) [79].

Le facteur d’accroissement est donné alors par la relation suivante:

g o 2P (1.7)

~ psub
P

Dans la littérature, il existe plusieurs équations d’état modifiées basées toutes sur la
premiére et célébre équation d’état proposée par van der Waals en 1873. Un grand nombre
d’études a été effectuée sur I'utilisation de différentes équations d’état pour I’estimation et la
prédiction de la solubilité des solides dans les fluides supercritiques [86,92]. Parmi plusieurs,
I’équation la plus utilisée pour calculer cette solubilité est celle de Peng Robinson (PR-EQS)

donnée par 1’équation suivante:

RT a
P=T7- v(w+b)+b(v—b) (1.8)

Ou a est le paramétre décrivant I’interaction entre les molécules du solvant (fluide
supercritique) et le soluté solide, et b le paramétre décrivant le covolume et les répulsions
entre ces molécules.

L’estimation des parameétres a et b nécessitent la connaissance des propriétés critiques du
soluté solide et du solvant. Dans le cas de I’équation d’état de Peng-Robinson les valeurs de a

et b pour un corps pur sont exprimés par les equations suivantes:
a; = 0.4572R?*T% /P, [1 + (0.3746 + 1.5423w; — 0.2699w?)(1 — (T/T,)*>)]? (1.9)
b; = 0.07780RT,;/P,; (1.10)

Les termes T, P;, @ désignent la température critique, la pression critique, et le facteur

acentrique du constituant pur.

Dans le cas d’un mélange, les deux termes a et b s’expriment en fonction de ceux des
corps purs pondérés par les fractions molaires, suivant des lois appelées régles de mélange.
Parmi ces régles on peut citer a titre d’exemple celle de van der Waals, considérée comme la

plus classique et la plus souvent mentionnée dans la littérature. Elle est définie par:

a=%, ;2=1 Yiyj aij (1.12)
b= Y71 yib; (1.12)
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Dans le cas d’un mélange binaire, le terme a;, est exprimé par la relation suivante:

ajp; = a1 a1 —kq) (1.13)

Ou app=ay, a11=ai, ax»=ay.

kio est défini comme le coefficient d’interaction binaire entre le soluté et le solvant. Il est
considéré comme un paramétre ajustable et sa valeur est caractéristique de chaque mélange
binaire.

Les équations (1.11) et (1.12) pourraient s’écrire alors comme suit:
a = yfa; + 2y1y,Va11 a2, (1 — kip) + yiay (1.14)
b = y;by + y;b; (1.15)

ai, a,, byet b, sont calculés a partir des équations (1.9) et (1.10) respectivement.

Il faut bien mentionner que malgré leur puissance et caractéristique prédictive, 1’utilisation
des équations d’état pour le calcul des équilibres solide-fluide supercritique et ainsi la
prédiction de la solubilite des solides dans les fluides supercritiques présentent certains
inconvénients et limitations, qui peuvent étre lister comme suit:

e Les équations (1.6), (1.9) et (1.10) démontrent clairement la nécessité de la
connaissance des propriétés physicochimiques du solide et du solvant purs pour
pouvoir estimer la solubilité. Ces proprietés sont la température critique, la pression
critique du solide et du solvant purs, ainsi que la pression de sublimation et le volume
molaire du solide pur. Etant donné que la majorité des solides ciblés par 1’extraction
supercritique sont des molécules organiques complexes et lourdes (faiblement
volatiles), leurs propriétés physiqgues ne peuvent pas étre déterminées
expérimentalement et ne sont pas disponibles dans la littérature dans la plupart des
cas. Ces propriétés sont alors estimées numériquement par des équations empiriques
ou des modeles basés sur les méthodes de contribution de groupes. Les valeurs
numériques obtenues par ces méthodes lorsqu’incorporées dans les équations d’état
peuvent affecter considérablement les prédictions de la solubilité. Par exemple,
Garnier et al [87] ont étudié ’effet de plusieurs valeurs numériques estimées ou
collectées dans la littérature de la pression de sublimation sur la prédiction de la
solubilité par des modeles thermodynamiques basés sur des équations d’état
cubiques. Les auteurs ont noté I’existence d’importantes déviations entre les
solubilités calculées et expérimentales qui sont dues a des erreurs des valeurs de la

pression de sublimation utilisée. Utilisant les données de solubilité de 21 systemes
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d’hydrocarbure dans du CO; supercritique, ils ont trouvé que le pourcentage d’erreur
moyenne était compris entre 15.3% et 35.1%. D’autre part, Vafai et al. [95] ont
souligné I’importance d’utiliser des valeurs précises du volume molaire du solide
pour la modélisation de I’équilibre solide-fluide supercritique. Ils ont trouvé qu’une
erreur de 11% dans la valeur du volume molaire v9° du naphtalene entrainait une
erreur de 21% sur le facteur d’accroissement E a 40MPa et 310K.

e Plusieurs chercheurs ont mentionné que la sélection des régles de mélange est
beaucoup plus importante que 1’équation d’état elle-méme [88,89], et qu’une
équation d’état cubique avec des regles de mélange traditionnelles de van der Waals
ne peut donner une bonne prédiction de la solubilité. Cependant, il a été reporté par
Zhong et Masuoka [85] que I'utilisation des régles de mélange complexes n’améliore
pas la précision des prédictions des equations. Ashour et al. [86] ont examiné 1’effet
de différentes équations d’état couplées a plusicurs régles de mélange sur I’estimation
de la solubilité pour different systémes soluté solide-fluide supercritique. Ils ont
montré dans leur étude que I’incorporation de parametres additionnels aux différentes
équations d’état examinées n’améliore pas les prédictions pour certains systemes. Ils
ont aussi conclu que pour développer de nouvelles regles de mélange applicables aux
fluides supercritiques, il est nécessaire de comprendre d’une facon adéquate le
comportement de phase et les interactions moléculaires entre le soluté et le solvant
pour une meilleure modélisation thermodynamique.

e L’incorporation des régles de mélange simples a complexes dans les équations d’état
modifient leur forme théorique et les rendent de plus en plus empiriques. Par
conséquent, les équations d’état sont décrites par des équations mathématiques trés
complexe nécessitant alors des procédures de calculs assez compliquées qui ne sont

pas fournies dans les différents logiciels de calcul existants [90].

Pour y remédier a ces différents inconvénients et limitations cités ci-dessus, certains
auteurs ont été forcés d’effectuer certaines hypothéses pour pouvoir utiliser ces équations

dans la prédiction des équilibres solide-fluide supercritique.

Dans leur étude sur ’utilisation de I’équation d’état de Peng-Robinson pour I’estimation
de la solubilité des solides dans difféerents fluides supercritiques, Schmitt et Reid [91] ont été
confrontés a la non disponibilité dans la littérature des valeurs expérimentales des propriétes

critiques et physiques de certains solutés solides. Pour cette raison, ces auteurs ont proposé de
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modifier I’équation d’état cubique de Peng Robinson dans le but soit d’éviter d’utiliser les
propriétés physiques du soluté soit pour alléger et simplifier le calcul. lls ont supposé les
paramétres a; et b, du soluté solide comme constants et indépendants de la température. Ces
auteurs ont proposé 1’équation suivante pour estimer le coefficient de fugacité du solide dans
la phase supercritique en éliminant le paramétre d’interaction et en considérant que la

solubilité du soluté (y-) trés petite devant celle du solvant (y).
1n@£s = (b/b;)(Z —1) —In[P(V — by)/RT] - (611/81/2}?71191)[2(012/011)1/2 -
(by/b)In[(V + 2.414b,) /(V — V2D, )] (1.16)

V est le volume molaire du solvant, a; et by sont calculés par les équations (1.9) et (1.10) en

utilisant les propriétés physiques du solvant. L’équation (1.6) redevient alors:
Iny, = In(Ps** /P) + w ln(DfS (1.17)

Les paramétres a, et b, sont déterminés en régressant directement les données de solubilité

expérimentales par 1’équation (1.17).

L.2.2.2 Modeéles basés sur le coefficient d’activité

A D’état supercritique la densité d’un fluide est supérieure a celle d’un gaz et proche de
celle d’un liquide. Par conséquent, en théorie on peut considérer la phase fluide supercritique
comme phase liquide expansee. L’équilibre des phases entre le soluté et le fluide supercritique
pourrait étre représenté thermodynamiquement par les relations d’équilibre solide-liquide et

les coefficients d’activité conventionnels. On a alors:

F=r"=p (1.18)
£ est la fugacité du soluté dans la phase solide considérée comme pure et égale a £, f3 est

la fugacité du soluté solide dans la phase liquide et est égale a:

f2 = v2y2 15" (1.19)
L’équation (I.18) peut étre écrite comme suit:

S = Vz)’zfzol (1.20)

ZT =Y2)2 (1:21)

Ol y,, y, et £ sont le coefficient d’activité, la solubilité du solide représentée par sa fraction
molaire, et la fugacité du soluté solide pur dans la phase liquide expansible respectivement.

2

Le rapport des fugacités ==+ o - peut étre exprimé d’apres Prausnitz et al [79] comme suit:
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[\ _ ZAM (1 1 _ ACp (T-Tyw) , ACp, (T
In (fzol) TR (T Tm) RT ( T )+ R In (Tm) (|22)
AHS est I’enthalpie de fusion, et Ty, est la température de fusion du soluté solide. Prausnitz et

al [79] ont mentionné que les termes liés aux capacités calorifiques peuvent étre négligés. La

combinaison des équations (1.21) et (1.22) donne I’expression de la solubilité du soluté:

auf
oo ) 029

V2

Etant donné que la solubilité du soluté solide est trés petite devant celle du solvant dans la
phase supercritique, on peut supposer que le coefficient d’activité du soluté est celui a dilution

infinie et que la densité de la solution est celle du solvant pur. L’équation (1.23) devient alors:

1 —AHS 71 1
%) =Fexp[ R Z(F—a)] (|24)

¥S peut étre calculé par les modéles basés sur I’énergie libre d’excés de Gibbs (GF) [79].

Un grand nombre de travaux existe dans la littérature sur la modélisation des equilibres
liquide-liquide et liquide-vapeur en utilisant les mod¢les de coefficient d’activité basés sur
I’énergie libre d’excés de Gibbs, passant par les équations de van Laar et Margules auX
modeles basés sur la théorie de la composition locale tels que Wilson, NRTL, UNIQUAC et
UNIFAC. Cependant ces modeles ont eté peu utilisés pour la modélisation des équilibres
solide-fluide supercritique. Dans la littérature deux principaux modéles ont été appliqués pour
correler la solubilité des solides dans le gaz carbonique supercritique: 1’équation de Margules

et le modéle de Wilson.

e Equation de Marqules

L’équation de Margules est donnée par 1’équation suivante:

Iny, = x{[Ay1 + 2(A1; — Az1)x;] (1.25)
A dilution infinie, I’équation précédente devient:

Iny;” =limy, 0y, =An (1.26)
Ou A,; est le paramétre binaire ajustable. Dans la formulation originale du modéle de

Margules appliquée pour les liquides il est fonction seulement de la température.

L’équation (1.23) pourrait s’écrire:
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Iniy,) = [‘AR“E (%- i)] — 4y, (1.27)

Cette équation a été utilisé par Cabral et al [94] pour corréler les données de solubilité
des colorants de dispersion utilisés dans I’industrie textile dans le CO; supercritique,
ces colorants sont: CI Disperse Red 60, CI Disperse Orange 3, Cl Disperse Blue 3, et
Cl Disperse Blue 79. Dans leur étude, les auteurs ont proposés de corréler le parametre
A, de I’équation (1.26) par la forme empirique suivante:

2
P P
A21 =0Qay + alﬁ + a; (E) (|28)

Les constantes de 1’équation (1.28) ont été déterminées par régression des données de
solubilité expérimentales de Lee et al. [97] a chaque température et pour chaque
colorant. Ces auteurs ont pu corréler avec succes les données de solubilité
expérimentales des différents colorants en utilisant I’équation de Margules. Ils ont
aussi  démontré que cette méthode donne de meilleurs résultats

que ceux calculés a l'aide de I’équation d’état de Peng-Robinson.

e Equation de Wilson

Pour un systéme binaire, I’équation de Wilson est donnée par I’équation suivante:

Iny, = —In(Agyx; + x;) — 2y [ — — 1| (1.29)

x1+A12%2 Ap1x1+x2

Ou A, et A,y sont les deux parametres ajustables reliés aux volumes molaires des

composeés purs et aux différences des énergies caractéristiques par les équations

suivantes:
(A12—211)

Ay = Z—iexp [— %] (1.30a)
(A21—722)

Ay = Z—;exp [— %] (1.30b)

Ou v; est le volume molaire du constituant i (i=1,2), les termes (A, — A41) et
(A1 — A22)” sont les différences des énergies d’interaction entre les molécules du
solvant et soluté, et qui sont en premiére approximation indépendantes de la

température.

Aux conditions limites de dilution infinie, on aura;

Iny;” =limy, 0y, =1— A1, —InAy (1.31)
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0 _ 4 _ V2 _ Guz—A)] .7 _ (A21—422)
Iny;” =1 o exp[ - ] lnv2 exp[ — ] (1.32)

La solubilité du solide dans le fluide supercritique pourrait étre évaluée comme suit:

Iniy,) = [‘AHE (2- i)] — 14 Agy +Indy, (1.33)

R \T T,

Wang et al [96] ont utilisé ce modéle pour corréler leurs données de la solubilité de
I’acide benzoique, du n-hexadécane, et de I’acide eicosanoique dans du CO,
supercritique avec et sans cosolvant pour chaque température. Les paramétres A;, et
Ayp ont été ajustés en utilisant les données de solubilité expérimentales a chaque
température et pour chaque soluté solide.

Ces auteurs ont montrés dans leur étude que le modéle de Wilson avec deux
paramétres donne une meilleure corrélation de leurs données de solubilité que celui

propose par Yau et al [97] avec trois paramétres pour les trois constituants.

L’avantage majeur de 1’utilisation de ces modéles basés sur le coefficient d’activité est
qu’ils ne nécessitent pas la connaissance des propriétés critiques et physiques du
soluté solide qui ne sont pas disponibles dans la plus part des cas dans la littérature et
qui sont difficiles ou pratiqguement impossible a mesurer expérimentalement. (En
outre, les méthodes de contribution de groupes utilisés pour leur estimation ne peuvent
pas représenter les groupes et sous-groupes de la molécule d’une fagon adéquate). Par
ailleurs, ces modeles ne necessite que la connaissance des propriétés de fusion du
soluté solide (enthalpie et température) qui sont largement disponibles dans la
littérature et faciles a mesurer. En plus ces modéles ne permettent pas seulement de
corréler les données de solubilité avec succes, mais donnent aussi des informations sur
le comportement de la phase supercritique a travers les paramétres d’interaction
soluté-solvant. lls pourraient étre aussi utilisés comme un outil de prédiction de la
solubilité des solides dans les fluides supercritiques. Malgré ces avantages, peu de

chercheurs les ont utilisés pour modéliser les équilibres solide-fluide supercritique.

1.2.3 Modeles empiriques

En plus de I’approche basée sur les équations d’état citée précédemment, plusieurs modeles

empiriques connus sous le nom de «modeéles a base de densité» ont été utilisés pour corréler

les données de solubilité dans des fluides supercritiques. Dans ces modeles, les données de

solubilité sont corrélées en fonction des parametres mesurables tels que la température, la
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pression, la densité du solvant pur et la pression de sublimation du solide. Ces modéles sont
constitués d’équations qui contiennent des constantes (paramétres) qui sont ajustés
empiriquement pour chaque composé considéré. Bien que simples comparativement aux
équations d’état et ne nécessitant pas la connaissance des propriétés physiques du soluté
solide tels que les propriétés critiques, le facteur acentrique, etc. qui ne sont pas souvent
disponibles dans la littérature et qui sont difficiles a mesurer expérimentalement, ces modéles
comptent beaucoup sur la connaissance du comportement du solvant supercritique que du
soluté et sont principalement capables de corréler la solubilité plutét que de la prédire. Ils sont
utilisés pour la détermination quantitative de la solubilité dans la phase supercritique a
I’équilibre et non pas pour fournir de I’information qualitative telle que I’interaction soluté-

solvant. Ces modéles sont recommandés pour la corrélation des isothermes de solubilité.

L.2.3.1 Modeéles Linéaires y vs p

e Modeéle de Chrastil

Chrastil [74] a dérivé une équation a partir des lois d’association, en considérant qu’une
molécule de soluté A est associée avec k molécules de fluide supercritique B, pour former

un complexe ABy dans la phase supercritique selon I’équation d’équilibre suivante:

A+ kB < AB (1.34)
La constante d’équilibre K de cette réaction peut s’écrire alors:

K = [AB,]/[A]l [B]* (1.35)
D’ou

InK + In[A] + k. In[B] = In[AB,] (1.36)

Ou [A] est la concentration molaire du solute, [B] celle du solvant et [AB«] la
concentration du complexe formé dans la phase supercritique.
K ainsi que la concentration du soluté [A] peuvent étre exprimés a partir de I’équation de

Clausius-Clapeyron:

InK = AH,,;,, /RT + q, (1.37)
et
In[A] = AH,"" /RT + q, (1.38)

Ol AHy,;, est la chaleur de solvatation, AH,“" la chaleur de vaporisation du soluté et g
et g, des constantes. On pourrait écrire alors que la chaleur de la réaction d’association est
la somme des deux chaleurs de solvatation et de vaporisation comme suit:

AH = AH,,,, + AH)® (1.39)
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Les concentrations [AB, ] et [B] sont exprimées par les relations suivantes:

[AB,] = ¢,/ (M, + k. Mp) (1.40a)
[B] = p1/Mp (1.40b)
Ou M, et Mg sont respectivement les masses molaires du soluté et du solvant, c; la
concentration du soluté dans la phase supercritique et p; la masse volumique du solvant.
L’équation (I1.36) pourrait s’écrire alors selon 1’expression:

AH/RT + q + kInp; — kInMg = Inc, — In(My + k. Mp) (1.42)

Ougq = g5 +qv.
En posant: b =AH/R et a=1In(My+ k.Mg)+ q— kInMg, on peut déduire la
concentration du soluté a partir de I’équation suivante:

c, = p¥exp(a + b/T) (1.42)

Cette équation est connue sous le nom de 1’équation de Chrastil. Elle montre bien qu’a
température constante une élévation de pression, entrainant un accroissement de la masse
volumique du solvant, conduit bien a une augmentation de la solubilité du soluté. Les
constantes k et a montrent la dépendance de la solubilité du solide de la densité du solvant
et de la température respectivement [101]. Chrastil [74] a utilisé 1’équation (1.42) pour
correler ses données expérimentales de solubilité de certains solides et liquides dans du
CO, supercritique. Ces solides sont: I’acide stéarique, 1’acide oléique, I’acide béhenique,
tributyrine, tri palmitine, tri stéarine, tri oléine, tri linoléine, palmityl behenate, o-
tocophérol, cholestérol, cafestol et 1’cau. Selon 1’équation de Chrastil (1.42), un graphe
log-log de c, versus p; tracé en utilisant les données de solubilité obtenues pour chaque
isotherme devrait donner une ligne droite.

Cependant ce modele, bien que simple, présente certaines limitations.

En effet, pour la corrélation de la solubilité du soluté dans la phase supercritique, le
modeéle de Chrastil représente la technique la plus utilisée dans la littérature. Ce modéle
est plus basé sur la détermination quantitative de la solubilité du soluté que qualitative.
Bien que simple, il repose plus sur la connaissance du comportement thermodynamique
du solvant supercritique que celui du soluté et il est généralement plus capable de corréler
que de prédire la solubilité [81]. Dans leur étude, Sparks et al [76] ont indiqué que si la
densité est trés élevée (supérieure & 100-200Kg/m’), les termes de densité k et de
température b dans 1’équation de Chrastil devraient étre corrigés a cause de I’influence du

soluté. Aussi il a été démontré que cette équation ne pourrait bien corréler les résultats
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expérimentaux de solubilité dans un large domaine de température. Par conséquent,

plusieurs formes modifiées de 1’équation de Chrastil ont été développées.

e Modéle d’Adachi et Lu

Adachi et Lu [75] ont modifié 1I’équation de Chrastil pour mieux modeler la solubilité des
triglycérides dans du gaz carbonique et de I’éthyléne supercritiques. Ils ont proposé pour
le nombre d’association k, une forme polynomiale du deuxiéme degré par rapport a la

densité du fluide supercritique pour avoir la forme suivante:

2
¢, = ploterrteer oy (a + b/T) (1.43)

Ils ont trouvé qu’en utilisant 1’équation (1.43) au lieu de 1’équation (1.42), une réduction
significative dans la variation entre les solubilités expérimentales et calculées pourrait étre

obtenue pour certains systemes soluté solide-solvant.

e Modele de del Valle et Aguillera

Une autre modification de 1’équation de Chrastil a été proposée par del valle et Aguillera
[77] pour représenter les données de la solubilité des huiles végétales dans le CO,
supercritique. Ils ont trouvé qu’en tragant le terme (a + b/T) dans 1’équation (1.42) en
fonction de 1/T, une ligne droite devrait étre obtenue. La pente de cette droite devrait étre
égale a la constante b dans 1’équation de Chrastil qui, comme mentionné précédemment,
est la somme des enthalpies de solvatation et de vaporisation du soluté. Pour compenser
I’effet de la variation de I’enthalpie de vaporisation avec la température, ils ont proposg,
tout en considérant le nombre d’association k indépendant de la densité, la modification

suivante a 1’équation de Chrastil:

c, = pFexp(a+b/T +c/T?) (1.44)

e Modéle de Sparks

La plus récente modification de I’équation de Chrastil a été faite par Sparks et al. [76].

Ces auteurs ont démontré dans leur étude que dans certains cas 1’équation d’Adachi-Lu
est meilleure que celle de del Vall et Aguillera et vice versa. lls ont alors combiné les
deux équations en tenant en compte des effets de la densité du solvant dans le terme
d’association k et du changement d’enthalpie de vaporisation avec la température sur la

densité du soluté solide. Ils avaient alors proposé deux formes de combinaison, une
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consistant en une relation linéaire entre la constante d’association k et la densité du

solvant pi, et I'autre en une relation quadratique. Les deux équations s’écrivent alors

comme suit:

¢y = pt P Vexp(a + b/T + ¢/T?) (1.45a)
2

¢, = ploterer oy (a4 b/T + ¢ /T?) (1.45b)

Sparks et al ont utilisés 1’équation (1.45a) et (1.45b) pour corréler les données de solubilité
expérimentales de la littérature pour six solides dans du CO; supercritique. Ces solides
sont: Naphtaléne, Fluorene, Hydroquinone, Anthracene, 1,5-NDA et Cholestérol. Ils ont
montré que leur modéle donne une meilleure représentation des données de solubilité
expérimentales comparées aux équations de Chrastil, Adachi-Lu et del Vall et Aguillera.
Et plus spécialement dans la région ou la densité réduite du fluide supercritique est
inferieure a 1.

Ils avaient aussi constaté qu’en général 1’équation (1.45b) donnait des erreurs plus faibles
que I’équation (I.45a). Toutefois, le gain marginal en efficacité n’est pas justifié par la
complexité supplémentaire introduite dans I’équation. En outre, atteindre la convergence
par le biais de la fonction objective pourrait étre difficile en raison de la complexité de
I’équation inhérente qui en résulte. En effet, la facilité de la convergence repose sur la
qualité des valeurs initiales des parameétres ajustables. Sur la base de ces résultats et
constatations, Sparks et al avaient conclu que la forme linéaire a cing paramétres
ajustables, i.e., équation (1.45a), semble assez suffisante pour mieux représenter les
donneées de solubilité comparativement a la forme quadratique a six parametres ajustables,

i.e., équation (1.45b).

1.2.3.2 Modeéles de Pression et de Température basés sur la Densité p

e Modeles de Mendez-Santiago et Teja

Un autre modeéle largement utilisé est celui proposé par Mendez-Santiago et Teja [78].
L’avantage dans I’utilisation de I’équation de Chrastil et de ses différentes formes
modifiées citées précédemment est qu’elles ne nécessitent pas la connaissance des
propriétés du solide pur. Par contre, le modele proposé par Mendez-Santiago et Teja
requiert I’utilisation de la pression de sublimation du solide.

Ces auteurs ont proposé une abréviation du modeéle proposé par Harvey [80] qui est basé

sur la théorie de la solution diluée et qui relie le facteur d’accroissement E & la densité du
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solvant. Harvey proposa I’équation suivante:

vy (P—pP5uP)

= — Ting, (1.46)

TInE = —[A+ B(py — pc1)] +

Ou v, est le volume molaire du soluté, ¢ est le coefficient de fugacité du solvant, p; la
densité du solvant, Ps“? la pression de sublimation du soluté, vy, la fraction molaire du
soluté représentant sa solubilité, T la température absolue, P la pression totale, et A et B
des constantes.

Cependant, Harvey n’a pas testé la validité de I’équation (1.46). Etant donné que le terme
dominant dans cette équation est le premier terme, Mendez-Santiago et Teja ont testé la
relation suivante pour la solubilité des solides dans les fluides supercritiques:

TInE = Tin22 = A + Bp, (1.47)

Pésub

L’avantage de ce modele est que les données de la solubilité a différentes températures
peuvent étre représentées par une seule ligne droite. Ceci peut étre attribué aux constantes
de régression A et B de I’équation (1.47) qui sont indépendantes de la température. Par
conséquent, ce modele est excellent pour déterminer la consistance des données
expérimentales de solubilité pour différentes isothermes. En effet il a été utilise par
plusieurs auteurs tels que Hansen et al. [82] et Furuya et al. [83] pour évaluer la

consistance de leurs données de solubilités mesurées.

Dans plusieurs cas, la pression de sublimation du soluté solide n’est pas disponible dans
la littérature, par conséquent Mendez-Santiago et Teja ont proposé une forme modifiée de
I’équation (1.47) pour les situations ou la pression de sublimation est inconnue. Ils ont
propose de substituer la valeur de la pression de sublimation par une expression du type

Clausius-Clapeyron pour avoir I’équation suivante a trois parametres ajustables:
Tin(y,P)=A +B'p; +C'T (1.48)

Mendez-Santiago et Teja ont testé les équations (1.47 et 1.48) en corrélant les données de
solubilités de 43 et 51 solutés solides dans du CO, supercritique respectivement. Les
erreurs trouvées varient de 0,11% a 40,61% pour la premiére équation, et de 2,22% a
29,82% pour la deuxiéme. Mendez-Santiago et Teja ont noté aussi que la tendance
linéaire de 1’équation (1.47) n’était remarquée que dans un intervalle de densité réduite du

solvant comprise entre 0,5 et 2.
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e Modeéles de Wang et Tavlarides

Wang et Tavlarides [84] ont trouvé que le facteur d’accroissement de la solubilité (E)
d’un solide dans un solvant gazeux peut étre exprimé par une équation relativement
simple comme fonction de la densité du solvant p;. Cette équation est libre des arguments
qui utilisent les équations d’état et les régles de mélange qui nécessitent les paramétres
critiques du soluté. Elle est dérivée a partir des propriétés des solutions diluées utilisant la
thermodynamique statistique ce qui la rend indépendante de la géométrie de la molécule
du soluté et des interactions moléculaires. Dans cette théorie, le systeme consiste a un
volume libre et un volume constant d’agrégat de solvant. Les auteurs ont supposé que ce
volume ne varie pas avec la température et la pression, par conséquent le soluté est
considéré soit comme un quasi-gaz se déplacant dans 1’agrégat ou comme un gaz parfait.

Leur équation est de la forme suivante :

. _pf(cn _
e my] R (b + b) , i =1/p1) (1.49)

Z est le coefficient de compressibilité du solvant supercritique, égale a: Z = p% ,betc
1

sont des parametres ajustables.

Cette équation indique qu’en tracant le terme 1/{T[In(E) — In(Z)]} en fonction de V;,
une droite devrait étre obtenue. Ce comportement linéaire a été prouvé par Wang et
Tavlarides par [utilisation des données de différents systémes soluté-solvant
supercritique prises de la littérature. Cette linéarité a été testée sur les données de la
caféine dans le CO, supercritique [98], de I’acide benzoique dans I’éthane supercritique
[91], du naphtaléne dans I’éthyléne supercritique [99], et du fluoréne dans le CO,
supercritique [100].

1.2.4 Conclusion:

Nous avons présenté dans cette partie les différents modeles proposés dans la littérature
pour la corrélation de la solubilité des solides dans les fluides supercritiques. Nous avons
aussi discuté de leurs avantages et inconvénients.

Sur la base des différentes méthodes décrites ci-dessus, nous allons définir dans la partie

suivante les objectifs de notre travail ainsi que la méthodologie et la démarche a suivre.
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1.3 OBJECTIFS DU TRAVAIL

1.3.1 Problématique

L’importance de déterminer et modéliser la solubilité d’un soluté solide dans un fluide
supercritique a poussé les chercheurs a proposer différents modeéles issus de différentes
approches thermodynamiques comme présenté et détaillé dans la partie précédente. Sur la
base de ces différentes études, les questions suivantes ont été soulevées:

e La majorité des méthodes proposées dans la littérature ont été plus utilisé pour la
corrélation de la solubilité que pour sa prédiction. Les capacités corrélatives de ces
différents modeles n’ont pas été malheureusement testées efficacement sur un large
éventail de données expérimentales de solubilité, de conditions de température et de
pression, et aussi pour différents systemes soluté solide-solvant supercritique;

e FEtant donné que les différents modeles discutés précédemment ont été plus utilisés pour la
corrélation des données de solubilité expérimentales, on a constaté que moins
d’information qualitative est disponible dans la littérature sur le comportement de la phase

supercritique et sur les interactions moléculaires soluté-solvant:

1. En effet il faut noter que malgré leur capacité prédictive et leur pouvoir de donner
plus d’information qualitative sur la phase supercritique, I’application des

équations d’état cubiques reste limitée a cause :

» de la non disponibilité dans la littérature des propriétés physiques de la plupart
des constituants solides, et a I’impact de leur estimation par des méthodes

numériques sur la prédiction de la solubilité;
» de leur complexité et la lourdeur de calculs.

2. D’autre part les modéles empiriques présentés ci-dessus donnent plus
d’informations quantitatives sur le comportement du solvant que celui du soluté

moins d’informations qualitatives sur les interactions soluté-solvant.

Par conséquent il est important de pouvoir utiliser un modele qui ne permet pas seulement
de bien corréler et prédire la solubilité des solides dans les fluides supercritiques, mais
qui permettra aussi d’avoir des informations sur le comportement thermodynamique de la

phase supercritique et des interactions soluté-solvant. Ce modeéle devrait aussi avoir
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I’avantage de ne pas dépendre de I’utilisation de propriétés physiques telles que les

propriétés critiques, facteur acentrique, et pression de sublimation du solide pur.

1.3.2 Objectif et Méthodologie

Sur la base des questions soulevées ci-dessus, I’objectif de notre travail pourrait étre résumé
comme sulit:

1. Effectuer une évaluation qualitative et quantitative des différents modeles proposes
dans la littérature pour la prédiction de la solubilité des solides dans les fluides
supercritiques. Cette évaluation consiste a tester les capacités des modeles déja existants
et celui qui sera développé dans ce travail. Pour valider les capacités corrélatives et
prédictives d’un modéle, ce dernier devrait étre testé et validé sur un large éventail de
données expérimentales couvrant différentes familles de soluté solide et solvant, ainsi
que différentes conditions opératoires de température et de pression. Pour atteindre ce
premier objectif, la méthodologie suivante a été adopteée.

La premiere étape de notre travail, qui sera décrite dans le deuxiéme chapitre, consiste
a la construction et 1’élaboration d’une base de données exhaustive de solubilité des

solides dans des fluides supercritigques.

Une fois cette base de données construite et elaborée, la capacité corrélative de chaque
modele est testée sur I’ensemble des points expérimentaux de données de solubilité
pour chaque couple soluté-solvant contenu dans la base de données a différentes
température et pression; les tests et évaluations des différents modéles seront examinés
dans le troisieme chapitre.

2. Pour répondre au deuxiéme point qui a été soulevé, on propose dans le quatrieme
chapitre de notre travail d’utiliser un des modéles thermodynamiques qui ont été peu
ou pas du tout utilisés pour la modélisation des équilibres solide-fluide supercritique.
Ces modeles sont basés sur la théorie du liquide expansible tel que mentionné dans le
paragraphe L.2.2.2, et qui est celui d’UNIQUAC.

Le modeéle d’UNIQUAC a été proposé par Abrahams et Prausnitz [102] et est basé sur
des théories réticulaires, et est sophistiqué et performant. Il a été utilisé avec succes
pour la prédiction des équilibres des phases liquide-liquide et liquide-vapeur, mais n’a
jamais été appliqué pour la modélisation des équilibres solide-fluide supercritique.
Une forme modifiée du modele UNIQUAC sera développée et discutée dans notre

travail pour la prédiction de la solubilité des solides dans les fluides supercritiques.
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L’avantage dans I'utilisation de ce mode¢le réside dans les trois points suivants:

i. En plus de leur capacité prédictive, ces modeles pourraient nous donner des
informations sur la phase supercritique et ainsi pouvoir modéliser les
interactions solute-solvant;

ii. Comparativement aux équations d’état, ces mode¢les ne nécessitent pas la
connaissance des propriétés critiqgues du soluté mais juste les propriétés de
fusion telles que la température et I’enthalpie qui sont disponibles dans la
littérature dans la plupart des cas, et qui sont faciles a mesurer;

iii. Se basant sur la théorie de la dilution infinie, ces modéles sont simples a

utiliser et ne nécessitent pas des calculs complexes.

Du moment que le modéle UNIQUAC est considéré a la base comme predictif, une
évaluation de ces capacités prédictives est faite en suivant la méthodologie suivante :

Les données de solubilité pour chaque couple soluté-solvant seront divisées
arbitrairement en deux sets. Le premier set appelé, set apprentissage, est utilisé pour
régresser les parametres du modéle. Ce set contient 70% des données arbitrairement
sélectionnées des données de solubilité expérimentale. Le deuxiéme set, appelé set test,
contient les 30% des donnees restantes et sera utilisé pour tester les capacités prédictive

du modele. Donc les parametres de chaque modele seront régressés en utilisant les

donnees du set apprentissage, et utilisés directement apres pour prédire la solubilité du

soluté solide en utilisant le set test.

Les capacités corrélatives et prédictives seront évaluées en comparant les valeurs de I’erreur
relative moyenne absolue, AARD, pour chaque set de données et ceci pour chaque couple

soluté-solvant, et est définie comme suit:

100 N [Y2(exp) ~ y2(préd)

AARD(%)=—"—Y
2(exp)

(1.50)

Yoexp) € Yopréa) representent les valeurs expérimentales et prédites de la solubilité

respectivement, tandis que N est le nombre de données de solubilité.

Le modeéle est dit prédictif si la réegle suivante est respectée : les valeurs des AARD des deux

sets, apprentissage et test, devraient étre minimales et du méme ordre de grandeur.
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Chapitre 2 Base de Données

I1.1 INTRODUCTION

L’un des objectifs importants de notre travail est d’évaluer les capacités corrélatives et
prédictives de différents modeles d’estimation de la solubilité des solides dans les fluides
supercritiques. En effet pour tester ces différents modeéles, il est fondamental de les valider a
travers une large base de données de solubilité couvrant différentes familles de soluté solide —
solvant supercritique pour différentes conditions opératoires de température et pression. Les
principaux critéres d’orientation dans le choix des données de solubilité sont la disponibilite,
I’abondance, et la précision. Par conséquent, la construction de cette base de données
constitue la premiére tache importante de notre travail.

A cette fin, une base de données de solubilité a été construite contenant plus de 2900 points
expérimentaux collectés a partir de 64 références publiées depuis 1948. Ces données de
solubilités expérimentales ont été mesurées par plusieurs auteurs en utilisant différentes
méthodes expérimentales [22, 23], et couvrant différentes conditions opératoires de
température et de pression. Plusieurs systéemes soluté—solvant regroupant 38 constituants
solides représentant différentes familles (aliphatiques, aromatiques, alcools, amines...) et cing
différents fluides supercritiques ont été inclus dans cette base de données.

Cette base de données a été construite dans le but d’étre la plus exhaustive, reflétant ainsi la
majorité de 1’ensemble des solutés solides étudiés dans la littérature et présentant un intérét
industriel ou ayant un impact sur I’environnement. Ceci nous permettrait alors d’effectuer une
étude qualitative et quantitative plus concise des différents modéles d’estimation de la

solubilité.
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I1.2 ELABORATION DE LA BASE DE DONNEES

I1.2.1 Systemes Soluté-Solvant

Différents systemes soluté solide et solvant supercritique ont été inclus dans la base de
données. Les données de solubilité d’un méme soluté solide dans différents solvants
supercritiques nous permettraient de mieux analyser qualitativement différents modeéles

d’estimation de la solubilité.

I1.2.1.1 Soluté Solide

Environs 38 soluteés solides représentant différentes familles (aliphatiques, aromatiques,
alcools, amines,...) ont été inclus dans la base de données. Le tableau II.1 contient les noms
des differents solutés solides classes par famille ainsi que leurs formules brutes.

Certaines modéles mentionnés dans les paragraphes L.2.2.1, 1.2.2.2, et 1.2.3.2 requierent la

connaissance des proprietés physiques du soluté solide pour estimer sa solubilité dans les
fluides supercritiques. Le tableau Il.1 renferme les informations sur différentes propriétés
physiques des solutes solides inclus dans cette base de données. Ces propriétés sont:
e les propriétés critiques: Température critique T, et pression critique P;
e les propriétés géométriques: Facteur acentrique , le volume de van der Waals r; et la
surface de van der Waals qy;
e les propriétés de fusion: Température de fusion T, et ’enthalpie de fusion AHg;
e les propriétés massique et volumétrique: Masse molaire et volume molaire du solide,
M et V; respectivement.
Par ailleurs le tableau 11.2 liste les parametres A et B pour I’estimation de la pression de
sublimation des différents solutés solides donnée par I’équation suivante:
Logio P*® =A-B/T (11.2)
Les parametres A et B ont été soit pris directement de la littérature ou soit calculés dans ce
travail. Dans les deux cas, ces deux paramétres sont obtenus par optimisation des mesures

expérimentales de la pression de sublimation a différentes température.
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Tableau 11.1: Propriétés thermo physiques des différents solutés solides

Soluté

Formule

V5, (cm*/mol)

M(g/mol) T«K) AHe(J/mol) r 0z Te(K) P.(bar) ®
acridine Ci3HgN 179,2 384 [1] 19700 [1] 178 [1] 6,658 890,1[10] | 29,72[10] | 0,428 [10]
anthracéne Ci4H10 178,23 492,5 [1] 28829 [1] 138,9 [1] 6,77 4,48 |869,3[21] | 34,86[4] 0,532 [4]
acénaphténe Ci2H1o 154,2 368 [1] 21462 [1] 144,256 [1] 5,99 3,96 |803,15[24] | 30,99 [24] | 0,3811 [24]
chryséne CisHi2 2283 | 492,65[3] | 26150[1] 179 [4] 8,57 552 | 1027,8[4] | 29,28[4] | 0,492 [4]
fluoranthéne CisH1o 202,2 | 383,34[3] | 18728[7] 163[1] 7,5 472 | 905[24] | 26,1[24] | 0,587 [24]
fluoréne Ci3H1o 116,23 | 387,95 [6] 19580 [6] 139,3 [6] 6,39 4,22 826,4[4] | 29,89 [4] 0,406 [4]
naphtaléne CioHs 128,17 | 353,2[1] 19123 [1] 125 [1] 4,98 344 | 748/41[21]| 40,5[21] | 0,302 [21]
phénanthréne Ci4H10 178,23 372,2[1] 16465 [1] 182 [1] 6,77 4,48 873[21] | 32,93[4] 0,429 [4]
pyrene CisH1o 202,26 424,2[6] 17111[6] 158,5[6] 7,5 4,72 936 [4] 26,04 [4] 0,509 [4]
perylene CaoH12 2523 551,2[6] 32580[6] 340,4[6] 9,3 5,76
triphenyléne CigH12 228,29 470,95[3] 24190 [8] 175[2] 8,57 5,52 | 1013,6 [4] | 29,29 [4] 0,492 [4]
triphénylméthane CioHi6 2443 365,6[6] 20920[6] 240,9[6] 9,51 6,59
2,3-dimethylnaphtaléne CioHiz 156,23 377,8[1] 25101[1] 156[1] 6,45 4,57 785[4] | 32,22[4] | 0,424[4]
2,6-dimethylnaphtaléne CioHpo 156,23 383,2[1] 25055[1] 199[1] 6,45 4,57 777 [4] 32,22 [4] 0,42 [4]
2,7-dimethylnaphtaléne CioHpo 156,23 369[8] 23349 [8] 154[8] 6,45 4,57 771 [4] 29,1 [4] 0,42 [4]
9,10-anthraquinone C14HgO, 208,23 557[3] 32649,15[3] 145,2[4] 900,55 [4] | 33,72 [4] 0,735 [4]
2-aminofluoréne Cyi3HiaN 181,2 -- -- -- 6,9143 4,636 -- -- --
acide benzoique C/Hs0: 122,13 | 395,4[1] 17317 [1] 112,4 [1] 4,32 334 | 752[21] | 456[21] | 0,62[21]
biphenyl CioHio 154,21 | 342,1[1] 18601 [1] 132 [1] 6,04 4,24 789 [4] 38,5 [4] 0,372 [4]
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Tableau I1.1: (Suite)

Soluté Formule | M (g/mol)|  T(K) AHg (I/mol) | V3, (cm*¥mol) ry 02 T(K) P. (bar) o)
hexachloroéthane C.Cls 236,7 460 -- 113,219 [11] | 6,036 4,344
hexamethylbenzéne CioHis 228,38 | 438,7[6] | 20640,0 [6] 152,7[4] 7,59 58 758 [21] | 24,42[4] | 0,515[4]
p-quinone CeH.0, 108,1 | 388,15[4] | 18450,0 [7] 82,02[4] 747,3[4] | 50,02[4] | 0,424 [4]
1,4-naphtoquinone C1oHsO: 158,16 | 401,65 [4] 111,2[4] 877,5[4] | 40,67[4] | 0572[4]
acide laurique Ci12H240, 200,3 316,9[7] | 36650,0[7] 229 [2] 8,94 7,47 734 [2] 19,45[2] 0,967 [2]
acide palmitique Ci6H320, 256,43 | 334,97 [3] | 420314 [3] 285,7 [4] 11,64 9,63 776 [2] 15,09[2] 1,083
acide myristique Ci14H250, 228,38 327,1[3] | 45362,8[3] 257,5[4] 10,29 8,55 756 [2] 17,02 [2] 1,025[2]
acide stéarique CisH360, 284,5 341,9[3] | 565692 [3] 302,4 [4] 12,99 10,71 799[2] 13,57[2] 1,084[2]
6-caprolactam CsH11NO 113,16 342,3[7] | 16096,0 [7] 162 [4] 4,67 3,736 806[4] 47,7[4] 0,477[4]
4,4'-dichlorobiphenyl C12HsCl, 223,1 4224 [4] - 155 [4] 7,29 | 5128 | 847,5[4] | 30,48[4] 0,453[4]
2,2'-dichlorobiphenyl C1,HsCl, 223,1 7,29 5,128
lindane CsHsCls 290,83 | 386,38 [7] | 25930,0 [7] 157,2 7,428 | 5,712
phénol CsHsO 94,1 313,9[1] | 11289,0[1] 89 [4] 3,55 2,68 |694,2[21] | 61,3[21] | 0,438[21]
1-naphtol C1oHgO 144,2 | 368,15[3] | 234775([3] | 117,78[9] 5,34 3,72
2-naphtol C1oHgO 144,2 396 [1] 17511,0 [1] 118 [1] 5,34 372 | 822,4[4] | 46,91[4] 0,52 [4]
résorcinol (1,3dihydroxybenzene) CeHsO, 110,11 383,15[3] | 212916 [3] 86,7[9] 3,91 2,96
pyrocathecol (1,2dihydroxybenzene) CeHsO, 110,11 | 378,15[3] | 22756,5 [3] 3,91 2,96
hydroquinone (1,4dihydroxybenzéne) CeHsO, 110,11 | 444,95[7] | 26500,0 [7] 82,6[9] 3,91 2,96 822 [23] 74,5 [24] | 0,6861 [24]
1,10-décanediol C1oH20, 1743 | 347,15[3] | 43505,3[29] | 158,4 [10] 8,74 7.8 | 720,4[10] | 23,7[10] | 1,325[10]
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Tableau 11.2 : Coefficients de I’équation (I1.1)

Soluté A B unité intervalle de T(K) Référence
acridine 13,72 4740,1 Pa 308-343 [12]
anthracene 14,75 5313,7 Pa 308-343 [12]
acénaphtene 12,46 4501,8 mmHg 291-366,3 [13], [14],[15] ¢
fluoranthene 14,79 5357,0 Pa 298-358 [16]
fluoréne 14,20 4561,8 Pa 308-343 [11]
naphtaléne 13,86 3823,1 Pa 250-340 [31%
phénanthrene 14,34 4776,7 Pa 300-360 [31°
pyréne 13,39 4904,0 Pa 308-398 [17]
peryléne ND ND ND ND ND
triphenyléne 14,46 5804,1 Pa 300-340 [2]
triphenylméthane 9,79 5228,0 Bar 308-328 [6]
2,3-dimethylnaphtalene 14,06 4302,5 Pa 308-328 [11]
2,6-dimethylnaphtalene 14,42 44159 Pa 308-328 [11]
2,7-dimethylnaphtaléne 14,46 4386,7 Pa 308-328 [18]
9,10-anthraquinone 14,05 5618,9 Pa 308-318 [18]
2-aminofluorene 14,86 5469,0 Pa 308-343 [12]
acide benzoique 14,40 4618,1 Pa 308-343 [12]
biphényl 14,80 4367,4 Pa 308-343 [12]
hexachloroéthane 10,63 2600,0 Pa 308-328 [19T°
hexamethylbenzene 13,13 3855,0 Pa 308-343 [28]
p-quinone 12,12 3276,0 Pa 308-318 [30]
1,4-naphtoquinone 14,73 4739,4 Pa 308-343 [12]
hydroquinone 15,15 5406,0 Pa 318-382 [91. [22]
acide laurique 19,89 7322,0 mmHg 295-314 [3]
acide palmitique 19,34 8069,0 kPa 308-328 [2]
acide myristique 18,74 7291,0 mmHg 311-325 [3]
acide stéarique 20,85 9508,7 Bar 308-338 [20]
lindane 14,62 4972,3 Pa 300-380 312
phénol 13,69 3586,4 Pa 309-333 [2]
1-naphtol 10,68 3148,9 Pa 308-328 [12]
2-naphtol 14,81 4923,9 Pa 308-343 [12]
résorcinol 15,14 5018,0 Pa 323-364 [22]
pyrocathécol 14,91 4599,0 Pa 308-389 [22]
2,2'-dichlorobiphenyl 12,96 5019,0 kPa 310-328 [23]
1,10-decanediol 20,90 7217,0 Pa 308-323 [25]°
6-caprolactame 15,48 4811,1 Pa 307-324 [2712
4,4'-dichlorobiphenyl 10,59 5417,6 Bar 313-323 [26]?
chryséne PP= 4,17E-6 Pa & T=308K 308 [2]

8/ données interpolées dans ce travail. ND: données non disponibles.
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I1.2.1.2 Solvant Supercritique

Cing fluides supercritiques, le gaz carbonique CO;, I’éthane CyHs, 1’éthyléne CoHa, le
chlorotrifluoromethane CCIF; connu sous le nom de R13, et le trifluoromethane CHF3 connu
sous le nom de R23 ont été inclus dans la base de données. Il faudrait signaler que,
comparativement aux autres solvants, le CO; supercritique a été le solvant de choix dans la
majorité des travaux disponibles dans la littérature pour I’étude de la solubilité des solides.
Ceci est expliqué par ses valeurs relativement faibles de température et de pression critiques,
sa grande pureté a bas prix, ainsi que sa grande disponibilité et capacité de servir de
remplacement des solvants organiques traditionnels. Le tableau 11.3 contient les propriétés
critiques, le facteur acentrique, ainsi que la surface et le volume de van der Waals des
différents solvants inclus dans la base de données.

Tableau I1.3 : Propriétés des Solvants Supercritiques

Solvant Formule M T (K) | Pc(bar) ® r o]
(g/mole)
Gaz carbonique CO, 44 304,13 73,8 | 0,239 | 1,296 | 1,261
Ethane CoHs 30 305,33 48,8 0,090 | 1,802 | 1.696
Ethyléne CoHa 28 282,35 50,4 0,089 | 1,488 | 1,574
R13 CCIF; 104,46 | 302,35 38,7 0,198 | 2,172 | 2,100
R23 CHF3 70 299,3 48,6 0,260 | 1,548 | 1,578

I1.2.2 Compilation de la Base de Données

La construction de la base de données constitue la premiere étape importante de ce travail.
Cette base de données contient plus de 2900 points expérimentaux collectés a partir de 64
références publiées depuis 1948. 66 systémes soluté-solvant regroupant 38 constituants
solides représentant différentes familles (aliphatiques, aromatiques, alcools, amines...) et cinq
différents fluides supercritiques ont été inclus dans cette base de données.

Le tableau 11.4 liste les différents systémes soluté-solvant utilisés dans ce travail et inclus dans
cette base de données, ensemble avec le nombre de données de solubilité expérimentales pour
chaque systéme, les valeurs limites minimales et maximales des conditions opératoires, ainsi
que les références bibliographiques. Les informations détaillées sur la liste compléte des
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références bibliographiques, a partir des quelles les données de solubilité expérimentales ont

été prises, sont fournies dans le tableau 11.5. Ces données de solubilités expérimentales ont été

mesurées par plusieurs auteurs en utilisant différentes méthodes expérimentales [22,23], et

couvrant différentes conditions opératoires de température et de pression.

Tableau 11.4: Systemes Soluté-Solvant

\ . intervalle de | intervalle de| Intervalle
Systéme soluté-solvant N T(K) P (bar) de pr () R&férences
acridine-CO, 32 308,1-343,1 | 101,6-364,1 | 0,65-1,97 |L24, 137
L20,L23,L.28,L.29,
anthracene- CO, 206 298-343,1 92,6-470 0,66-2 L30,L31,L32,L33,
L34
acenaphtene- CO, 45 308-348 121,6-354,6 | 0,7-1,99 |L35
chrysene- CO, 11 308 84-251 1,6-1,91 |L26
fluoranthene-CO2 68 308-348 86-354,6 0,62-1,99 |L35,L26
fluorene-CO2 146 | 308,1-343,1 | 80,9-483,4 | 0,6-1,98 |L18, 119, L23
naphtalene-CO?2 242 | 308-338,05 | 75,4-400 | 0,51-198 |L1-L17
L12,017,L18,L19,
Phenanthrene-CO2 281 | 308,1-343,1 | 82,2-414,5 0,56-2 L20,L21, L22,
L24,L.25,L.26,L63
pyrene-CO2 235 | 308,1-343,1 | 83,4-483,4 | 0,78-1,99 |L18,L19,L20,L27
perylene-CO2 19 323-333 172,5-350 | 1,44-191 |L20
triphenylene-CO2 53 308-328 85-355,6 0,83-1,99 |L35, L27
triphenylmethane-CO2 111 | 308,1-328,1 | 73,7-414,5 | 0,507-1,99 |L19, L38,
2,3-dimethylnaphtalene-CO2 25 308-328,1 99-280 0,68-1,96 |L21,L25
2,6-dimethylnaphtalene-CO2 23 308-328,2 79-280 0,63-1,96 |L8, L21
2,7-dimethylnaphtalene-CO2 10 308,2-328,2 88-249 0,69-1,91 |L8
9,10-anthraquinone-CO2 16 308-318 84,1-306,3 | 0,71-1,98 |L36
2-aminofluorene-CO2 15 318,1-343,1 116-364 0,7-1,97 |L24
) . L24, L37, L25,
acide benzoique -CO2 75 | 308,05-343,2 | 101-364,1 | 0,64-1,97
L21, L39
biphenyl-CO2 57 308,1-330,6 | 80-379,46 | 0,55-1,99 |L9, L5,L12
hexachloroethane-CO2 15 308-328 97-280 0,65-1,96 |L21,
hexamethylbenzene-CO2 20 308,1-343,1 | 104,3-483,5| 0,79-1,98 |L19, L63
p-quinone-CO2 18 308-318 86,1-292,1 | 0,63-1,97 |L54
1,4-naphtoquinone-CQO2 25 313-343,2 84,6-364 0,54-1,97 |L24,L64
hydroquinone-CO2 61 308-363 83,6-350 0,6-1,98 |L33,L42
acide laurique (dodecanoique)-CO2 24 308-318 77-260 0,53-1,94 |L43, L44, L45
acide palmitique-CO2 27 308-328 91-248 1,1-1,9 |L43, L52, L53
acide myristique (tetradecanoique)-CO2 | 24 308-318 128,5-226,5 | 1,47-1,89 |L43, L44,
acide stearique-CO2 28 | 308338 | 90237 | 094191 | g OO BT
6-caprolactam-CO2 27 307-324 101-208 1,5-1,81 |L46
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Tableau I1.4 : (Suite)

Systéme Soluté-Solvant N interTv(z:ll)e & intle;\(/te)lzlalre) e Ig;erpvra(l-l)e Références
2,2'-dichlorobiphenyl-CO2 48 313-333 100-300 0,62-1,94 |L49
lindane-CO2 10 313,1-333,1 100-220 0,62-1,83 |L50
Phénol-CO2 73 309,1-333,2 |79,3-249,43 | 0,51-1,91 |L40, L41
1-naphtol-CO2 64 308-328,1 88,7-296,5 | 0,54-1,98 |L33, L51
2-naphtol-CO2 48 308,05-343,2 | 100-363,6 | 0,65-1,99 |L24,L37, L29
résorcinol-CO2 28 308,1-338,1 | 121,6-405,3 | 0,84-1,97 |L55
pyrocathecol-CO2 28 308,1-338,1 | 121,6-405,3 | 0,84-1,97 |L55
1,10-decanediol-CO2 15 318-328 133,7-307,3 | 1,26-1,91 |L47
acridine - éthane 26 308,2-343,2 52,8-364 0,51-1,99 |L24
acridine - R23 11 318,1-328,1 65,5-217 0,58-1,91 |L24
acridine - R13 8 318,1-328,1 67-216 1,14-1,99 |L24
2-aminofluorene - éthane 18 318,1-343,2 65,9-364 0,56-1,98 |L24
anthracéne - éthylene 27 323,1-358,1 | 104,4-414,7 | 0,75-1,97 |L59
anthracéne - éthane 13 308,1-343,1 |104,3-345,6 | 1,49-1,99 |L24
anthracéne - R23 6 328,1-343,2 91,8-299 1,11-1,96 |L24
acide benzoique - éthane 24 308,2-343,2 | 61,6-363,5 | 0,56-1,98 |L24
acide benzoique - éthyléne 15 318-338 120-280 1,04-1,86 |L21
acide benzoique - R23 8 318,2-328,2 | 65,5-211,4 | 0,58-1,89 |L24
acide benzoique - R13 10 318,1-328,2 | 60,5-182,5 | 0,94-1,93 |L24
biphenyl - éthane 8 308,1-318,3 70,5-180 1,32-1,94 |L24
2,3-dimethylnaphtalene - éthylene 18 308-328 77-280 0,64-1,93 |L21
2,6-dimethylnaphtalene - éthylene 18 308-328 78-280 0,62-1,94 |L21
pyréne - éthane 15 333-333 100,2-314,5| 1,37-1,98 |L20
naphtaléne - éthyléne 166 285-323,1 54,5-303,9 | 0,52-1,99 |L1, L6, L61, L62
naphtaléne - éthane 48 308-328,2 48,1-250 0,56-1,99 |L24, L59
naphtaléne - R23 14 308-328,2 60,5-240,8 | 0,59-1,92 |L24,
naphtaléne - R13 14 308-328,1 50,1-200,3 | 0,65-1,96 |L24
phénanthrene - éthyléne 42 298,1-343,1 69,9-280 0,44-1,49 |L59, L21,L19
phénanthrene - éthane 17 313,1-333,1 69,9-264 0,76-1,95 |L19
phénanthrene - R23 7 318,1-328,1 80-202 0,91-1,87 |L19
2-naphtol - éthane 22 308,1-343,2 61-364 0,56-1,98 |L24
2-naphtol - R23 328,1-343,2 79-364 0,64-1,95 |L24
2-naphtol - R13 328,1-343,1 73-259 0,94-1,9 |L24
1,4-naphtoquinone - éthane 23 308,1-343,1 63-364 0,51-1,98 |L24
1,4-naphtoquinone - R23 10 318,1-328,1 66-228 0,59-1,92 |L24
1,4-naphtoquinone - R13 9 318,1-328,1 56,3-246 0,8-1,97 |L24
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Tableau 11.5 : Références bibliographiques des données de solubilité

L1: Russian journal of physical chemistry 1964;38: 9 |L33: J. Chem. Eng. Data 1995, 40, 953-858

L2: J. Supercritical Fluids. 1996; 9: 3 L34: Utilisation des fluides supercritiques pour
I'extraction des fullerenes, thése: Bordeaux 1, France

L3: J. Chem. Eng. Data 1998; 43: 400-402 L35: J. Chem. Eng. Data 2000, 45, 53

L4: J. Chem. Eng. Data 1999; 48: 951-957 L36: J. Chem. Eng. Data 1997, 42, 463-466

L5: J. Chem. Eng. Data 1980; 25, 4, 326-329 L37: Ind. Eng. Chem. Res 26, 1, 1987, 56-65

L6: J. Supercritical. Fluids 1988; 1: 1 L38: J. Supercritical Fluids 2004, 32, 115-121

L7:J. Chem. Eng. Data 1989, 36: 4, 430-432 L39: Fluid Phase Equilibria 2004, 226, 9-13

L8: J. Chem. Eng. Data 1993, 38, 3, L40: J. Chem. Eng. Data 1980, 25, 257-259

L9: Fluid Phase Equilibria 1992; 81:321-341 L41: Hwahak Konghak Journal 1993, 31, 6, 637

L10: Fluid Phase Equilibria 1995, 107, 189-200 L42: Fluid Phase Equilibria 2002, 200, 31-39

L11: Ind. Eng. Chem. Res. 2000, 39, 4609-4614 L43:J. Chem. Eng. Data 1988, 33, 3, 327-333

L12: J. Supercritical. Fluids 1995, 8, 1, 15-19 L44: J. Chem. Eng. Data 2008, 53, Vol. 11

L13: J. chem. Eng. Data 1988, 33, 1, 35-37 L45: J. Am. Qil. Chem. Soc. 1992, 69, p. 1069

L14: J. Chem. Eng. Data 1985, 30, 1 L46 : J. Chem. Eng. Data 1996, 41, 1418-1420

L15: J. Physical Chemistry 1986, 90, 17 L47: J. Chem. Eng. Data 1986, 31, 285-288

L16: J. Chem. Eng. Data 2000, 45: 464-466 L48: Ind. Eng. Chem. Res 1995, 34, 340-346

L17:J. Chem. Eng. Data 2000, 45: 358-361 L49: J. Supercritical Fluids 1999, 14, 197-211

L18: J. Chem. Eng. Data 1990, 35: 355-360 L50: J. Chem.Eng.Data 1995, 40, 3, 593-597

L19: Ind. Eng. Chem. Fundamentals 1982, 21, 3 L51: Fluid Phase Equilibria 1987, 34, 37-47

L20: J. Supercritical Fluids 1997, 10, 175-189 L52: J. Chem. Eng. Data 1991, 36, 4, 430-432

L21: J. Chem. Eng. Data 1981, 26, 1, 47-51 L53: J. Chem. Eng. Data 1988, 33, 230-234

L22: Ber. Bunsen. Phys. Chem. 1984, 88, 865-869 L54: J. Chem. Eng. Data 1997, 42, 463-466

L23: Phys. Chem. 1984, 88, 865-869 L55: Fluid Phase Equilibria 1998, 152, 299-305

L24: J. Chem. Eng. Data 1986, 31, 2, 204-212 L56: J. Chem. Eng. Data 1993, 38, 506-508

L25: J. Chem. Eng. Data 2001, 46, 5, 1156-1159 L57: J. Chem. Eng. Data 2008, 53, 2913-2917

L26: J. Chem. Eng. Data 1996, 41, 1466-1469 L58: J. Chem. Thermodynamics 2010, 42, 193-197
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Tableau I1.5 : (Suite)

L27: Ind. Eng. Chem. Res 1995, 34, 340-346 L59: AIChE journal 1981, 27, No 5, 773-779
L28: J. Chem. Eng. Data 1987, 32, 148-150 L60: J. Chem. Eng. Data 1989, 34, 184-187
L29: Fluid Phase Equilibria 2003, 207, 183-192 L61: J. Amer. Chemic. Socie 1953, 57, 575-578

L30: Ind. Eng. Chem. Res. 1987, 26, 7, 1476-1482 L62: J. Amer. Chemic. Socie 1948,70, 4085-4089

L31: J. Chem. Eng. Data 1996, 41, 97-100 L63: J. Chem. Eng. Data 1986, 31, 3, 303-308

L32: J. Chem. Eng. Data 1997, 42, 636-640 L64: AICHE Journal 2001. 47. 11. 2566-72

I1.3 Conclusion

En conclusion, nous avons decrit dans ce chapitre les détails relatifs a la construction de la
base de données de solubilités des solides dans les fluides supercritiques. Cette base de
données contient plus de 2900 points expérimentaux de 38 solutés solides représentant
différentes familles de molécules. Ces données ont été collectées a partir de 64 reférences
bibliographiques publiées depuis 1948 et couvrant différentes conditions opératoires de
température et de pression.

La construction d’une telle base de données aussi large nous permettra de bien évaluer les
capacités corrélatives des différents modeles d’estimation de la solubilité des solides dans les

fluides supercritiques et qui fera ’objet de notre étude dans le chapitre suivant.
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Chapitre 3 Premiére Partie

II1.1 INTRODUCTION

Dans le chapitre précédant on avait fourni les détails relatifs a la construction de la base de
données de solubilité des solides dans les fluides supercritiques. Nous avons aussi décrit
d’une facon détaillée le contenu de cette base ainsi que son utilité, ce qui constituait le
premier objectif de notre travail.

Comme il a été mentionné précédemment dans la section 1.2, plusieurs modéles existent dans
la littérature pour I’estimation de la solubilité des solides dans les fluides supercritiques. Ces
modéles empiriques ou semi-empiriques ont été soit testés sur un intervalle restreint de
données de solubilités et de conditions de température et de pression, ou soit plus utilisés pour
des objectifs corrélatifs que prédictifs. Par conséquent les deux questions suivantes
surviennent:

1. Qu’en est-il de la validité de ces différents modeles s’ils sont testés sur un large
intervalle de données de solubilités et des conditions de température et de
pression?

2. Et quelles sont leurs capacités prédictives?

Pour répondre a ces questions, le deuxieme objectif de notre travail consiste a effectuer une
étude sur les capacités corrélatives de ces différents modeles. Cette étude est accomplie en

deux étapes:

1. La premiere étape consiste a transformer les équations des différents modeles en
une forme adimensionnelle: Dans la littérature, les unités utilisées pour la
concentration du soluté¢ et la densité¢ différent d’un modéle a un autre; par
conséquent les parametres de régression contenus dans chaque modéle sont
dépendants des unités utilisés pour les obtenir. Ainsi pour pouvoir comparer d’une
facon consistante et efficace les capacités des différents modeles, il est important
de pouvoir comparer des paramétres possédant les mémes unités. A cette fin, les
différentes équations représentant les différents modeles seront transformées en
utilisant des coordonnées réduites afin d’obtenir des paramétres adimensionnels.

2. La deuxiéme étape consiste a tester les capacités corrélatives des différents
modeles d’estimation de la solubilité: La capacité corrélative de chaque modele est
testée sur I’ensemble des points expérimentaux de données de solubilité pour
chaque couple soluté-solvant contenu dans la base de données a différentes

température et pression. Dans cette partie, les parameétres de chague modele seront
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régressés en utilisant I’ensemble des données de solubilité pour chaque couple

soluté-solvant.

Les capacités corrélatives de chaque modeéle seront évaluées en comparant les valeurs de
I’erreur relative moyenne absolue, AARD, déja définie dans la section 1.3.2 par 1’équation
(1.50). Les paramétres des modeles empiriques et semi-empiriques sont déterminés en
utilisant 1’outil Solveur dans Excel (Microsoft ; Redmond, WA) comme fait par Sparks et al.

[4] en minimisant la fonction objective définie par 1’équation (1.50).
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I11.2 FORMES ADIMENSIONELLES DES MODELES

Les unités des parametres des différents modéles cités dans la section 1.2 dépendent des unités
utilisées pour les obtenir. En effet dans la littérature les unités utilisées pour la concentration
du soluté et de la densité du solvant varient d’un travail a un autre, et par conséquence les
unités des constantes de chaque modele. Cependant, il est avantageux de pouvoir évaluer les
différents modeles en se basant sur la méme regle. Pour se faire, il est intéressant de

représenter chaque modele par une forme d’€quation adimensionnelle.

II1.2.1 Modéeles Linéaires y vs p

Dans le modéle de Chrastil, I’unité du terme a droite de I’équation 1.42 est différente de celle
du terme a gauche car la constante d’association K est habituellement différente de 1 (Chrastil
[1]). Evidemment, cette inconsistance ne représente pas en soit une entrave a ’utilisation de
cette equation du moment que les unités de chaque variable soient bien spécifiées. Cependant
pour éviter cette inconsistance, il est avantageux d’utiliser des variables adimensionnelles. Le
modéle de Chrastil s’écrit d’apres I’équation (1.42) comme suit:

c, = pFexp(a+ b/T) (1.42)

Dans cette equation la concentration du soluté dans la phase supercritique c; et la densité du
solvant p;sont exprimées en kg/m®. La forme adimensionnelle de ’équation de Chrastil

pourrait étre écrite comme suit:

¢y = pirexp(a+ b/T,) (111.2)
Ou
Cr2 = CZ/plc y Pr1 = pl/plc Tr = T/Tc

p1c €t T, sont la densité critique et la température critique du solvant. p;, et T, sont la densité

réduite du solvant et la température réduite respectivement.

La concentration du soluté c, est reliée a sa fraction molaire y, par la relation suivante:

M
— P172Y2 (111.3)

C =
27 My(1-yy)

Ou M; et M, sont les masses molaires du solvant et du soluté respectivement. En incorporant

I’équation (111.3) dans les équations (I11.2) et sachant que la concentration du soluté dans la
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phase supercritique est tres faible donc presque négligeable devant celle du solvant, i.e., 1-y,

~1, on obtient alors:

Iny, = k'ln(p;,)+(a + B/T,) (111.4)
Oua= a—ln(MZ/Ml>;B=betk' k-1

L’équation de Chrastil pourrait alors aussi s’écrire:
v, = pkexp(a + B/T,) (111.5)

La méme procédure pourrait étre appliquée aux équations d’Adachi-Lu [2], del Val et
Aguillera [3], et Sparks et al [4], on obtient alors les nouvelles formes adimensionnelles

suivantes:

Equation d’Adachi-Lu originale:

2
c, = pl(e°+elp1+ezp1)exp(a +b/T) (1.43)

Equation d’Adachi-Lu adimensionnelle:

2
y, = p§i0+3lplr+ezplr)exp(a + ,B/Tr) (|“6)

Equation de del Valle et Aguillera originale:

c, = pFexp(a+ b/T + c/T?) (1.44)

Equation de del Valle et Aguillera adimensionnelle:

v, = pfrexp(a + B/T, +y/T?) (11.7)

Equation de Sparks et al originale, forme linéaire de k vs p:

c, = pl(e°+elp1)exp(a + b/T + c/T?) (1.45a)

Equation de Sparks et al. adimensionnelle, forme linéaire de k vs p:

y2 = piy " expla + B/T, +v/T?) (111.8)
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II1.2.2 Modeles de Pression et de Température basés sur la Densité p

Les équations de Mendez-Teja [5] et Wang et Tavlarides [6] sont dimensionnellement

consistantes. Cependant, il est toujours avantageux de les exprimer en coordonnées

adimensionnelles ou réduites pour des fins de comparaison. Par conséquent, les parametres de

ces deux modeéles obtenus par ces auteurs en utilisant différentes unités, seront

dimensionnellement identiques et alors faciles a comparer.

Les équations de Mendez-Teja et Wang et Tavlarides sont données par:

TInE = TIn22" = A + Bp,

Péqub

Tin(y,P) =A +B'p, +C'T

1 _p(t+ _
TG (b + b)’ ou(Vy =1/p1)

Ces équations sont exprimées en termes de coordonnées réduites, comme suit:

T.InE = Trlnpyzsz—ui =a+ fpir

B
Oua= A/TC; B = plC/T

C
Trln(yZPr) = a, + ﬁ,plr + y,Tr

! ! . ! B . ! ! e
OUPr = P/PC’ a :A/TC’ 'B e plC/TC’ ‘y = C —Trln:__!éPC)

1 1
Ln(E)-nz)] & ('B + E)

<l B=cp
p1ch ’ Le

Ou a=

I11.2.3 Modeles basées sur une équation d’état cubique

(1.47)

(1.48)

(1.49)

(111.9)

(111.10)

(11.12)

L’équation (1.6) utilisée pour I’estimation de la solubilit¢ a partir d’une équation d’état

cubique, et 1’équation (1.16) représentant la forme simplifiée du coefficient de fugacité du

soluté solide selon 1’équation d’état de Peng-Robinson sont dimensionnellement consistantes

et adimensionnelles. Cependant les paramétres d’interaction a; et b, ne le sont pas. Pour des
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fins de comparaison, Il est alors avantageux de les transformer en coordonnées

adimensionnelles. On a alors :

o= () 16

In@gs = (by/b;)(Z — 1) — In[P(V — by) /RT] — (611/81/2}3'”)1)[Z(Clz/al)l/2 -
(by/b)In[(V + 2.414b,) /(V — V2D, )] (1.16)

Les paramétres ay, az, by et b, sont exprimés en Pa.(m*/mol)? et m*/mol respectivement.

La forme adimensionnelle de ces paramétres s’écrira alors comme suit :

a, = (a1pf./P1c) (I11.12a)
a, = (apl./Py.) (111.12b)
by = (bips.) (111.13a)
by = (bypyc) (111.13b)
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I11.3 CAPACITES CORRELATIVES DES DIFFERENTS MODELES
DE SOLUBILITE

II1.3.1 Modéeles Linéaires y vs p

> Vu leurs grandes dimensions, les tableaux regroupant les résultats détaillés incluant
les valeurs des parametres d'optimisation de chaque modeéle ainsi que les erreurs
obtenues sont présentés dans ’annexe AlIl situé a la fin de ce chapitre.
Le tableau AIIIL.1 décrit les capacités corrélatives des modeles suivants d’estimation de la
solubilité :
e Le modele de Chrastil, décrit par I’équation (IIL5) ;
e Le modele de del Valle-Aguillera représenté par 1’équation (I11.7);
e Le modele de Sparks et al. donné par I’équation (I11.8).
Le tableau Alll.1 liste les parametres optimisés de chaque modele sous leurs formes
adimensionnelles. Ces paramétres ont été obtenus par régression sur 1’ensemble des
données de solubilité expérimentales pour chaque couple soluté-solvant. Ce tableau décrit

aussi les capacités corrélatives de chaque modéle en termes d’écart moyen absolu relatif,

AARD (%).

111.3.1.1 Analyse Qualitative des Modéles Linéaires y vs p

L’ensemble des figures III.1 et I11.2 montrent la variation du paramétre k* de 1’équation de
Chrastil [1] et del Val-Aguillera [3] en fonction de la masse moléculaire du soluté pour
différents solvants. Le terme k’ désigne un terme d’association ou en d’autres mots
représente le nombre de molécules du solvant supercritique associées a la molécule du
soluté solide selon le modele de Chrastil [1] (1.2.3.1).

En effet, une augmentation de la constante k’ en fonction de la masse moléculaire du soluté
suggere que la solubilité du soluté solide est globalement contrdlée par 1’effet de la densité
du solvant supercritique et non par les interactions moléculaires soluté-solvant. Cependant,
I’ensemble des figures (III.1) et (II1.2) démontrent clairement qu’on ne peut établir aucune
relation directe entre la constante k’ et la masse moléculaire du soluté. Cette constante
varie aléatoirement avec la masse moléculaire du soluté.

Les figures (I111.3) comparent les capacités corrélatives des différents modeles en termes
d’écart moyen absolu relatif, AARD(%) pour différents solutés et pour chaque solvant
supercritique. Ces histogrammes de comparaison montrent qu’en général et dans la

majorité des couples soluté-solvant, que le modele de Sparks et al. [4] représente mieux les
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données de solubilité que les modéles de Chrastil [1] et del Val-Aguillera [3]. Dans ce
modele le parameétre &’ n’est plus considéré comme constante mais varie en fonction de la
densité du solvant. Cette variation vient renforcer ’hypothése que la solubilité du soluté
n’est pas juste controlée par I’effet de la densité du solvant, i.e., nombre de molécules de
solvant supercritique associées a celles du soluté solide, mais aussi par ’effet des

interactions entre ces deux molécules.
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A =Ry, /‘\A\/\
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soluté (g/mol)

Figure Ill.1a Variation de k’ vs Masse Moléculaire du Soluté - Solvant CO, — Equation
de Chrastil
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Figure 111.1b Variation de k’ vs Masse Moléculaire du Soluté - Solvant Ethane - Equation
de Chrastil
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111.3.1.2 Analyse Quantitative des Modéles Linéaires y vs p

L’ensemble des figures (II1.3) représente sous forme d’histogrammes de comparaison les
écarts moyens absolus relatifs, AARD (%), pour chaque solvant et pour chaque systéme
soluté-solvant représenté par un identifiant (ID) fourni dans le tableau I11.1.

Les valeurs des écarts (AARD) obtenus pour différents systemes soluté-solvant sont listées
dans le tableau Alll.1. Le tableau I11.2 liste les minima et maxima pour chaque modéle et
pour les systemes suivants soluté-gaz carbonique, soluté-éthane et soluté-éthyléne. Ces
valeurs démontrent qu’en général le modéle de Sparks et al représente mieux les résultats
de solubilitée que les modeéles de del Valle-Aguillera et Chrastil. Cependant, pour certains
systemes soluté-solvant, 1’ajout d’un paramétre de correction par rapport a la température
(modéle de del Valle-Aguillera), et/ou des paramétres de correction par rapport a la
température et la densite a travers le terme k (modéle de Sparks et al.) ne donne qu’une
légere ou aucune amélioration par rapport au modele de Chrastil. C’est le cas des systemes
suivants : acridine-éthane, anthracéne-éthane, 9,10 anthraquinone-CO,, acide benzoique-
éthylene, acide benzoique-R23, acide benzoique-R13, biphenyl-CO,, 1,10-decanediol-CO,,
4,4'-dichlorobiphenyl-CO,, 2,3-dimethylnaphtaléne-CO,, 2,6-dimethylnaphtaléne-CO,,
fluorene-CO;, lindane-CO,, naphtalene-CO,, 2-naphtol-R23, 2-naphtol-R13, pyréne-CO,,
pyréne-éthane, resorcinol-CO,.

En conclusion le modéle de Sparks et al. donne une meilleure ou une légere amélioration
de I’estimation de la solubilité des solides dans les fluides supercritiques comparativement
aux modeles de Chrastil et de del Vale-Aguillera. Cependant il faut bien préciser que le
modeéle de Sparks et al. comporte cing paramétres a optimiser au lieu de deux et trois dans

le cas des modeles de Chrastil et de del Val-Aguillera respectivement.
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Figure 111.3.1 Histogrammes de comparaison des AARD des systemes Soluté-CO,
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Figure 111.3.2 Histogrammes de comparaison des AARD des systemes Soluté-éthane
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Figure 111.3.3 Histogrammes de comparaison des AARD des systémes Soluté-éthyléne
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Tableau I11.1:

Deuxieme Partie

Identifiants des différents systemes des histogrammes

Solvant CO;

ID Soluté ID Soluté ID Soluté
1 phénol 13 biphenyl 25 pyréne
2 p-quinone 14 2,3-dimethylnaphtaléne 26 9,10-anthraquinone
3 hydroquinone 15 2,6-dimethylnaphtaléne 27 4,4'-dichlorobiphenyl
4 pyrocathecol 16 2,7-dimethylnaphtaléne 28 2,2"-dichlorobiphenyl
5 résorcinol 17 1,4-naphtoquinone 29 triphenylene
6 6-caprolactam 18 1,10-decanediol 30 hexamethylbenzene
7 fluorene 19 anthracéne 31 acide palmitique
8 acide benzoique 20 phénanthréne 32 hexachloroethane
9 naphtaléne 21 acridine 33 triphénylméthane
10 1-naphtol 22 2-aminofluorene 34 perylene
11 2-naphtol 23 acide laurique 35 acide myristique
12 acénaphténe 24 fluoranthene 36 acide stéarique

37 lindane

Solvant Ethane
ID Soluté ID Soluté ID Soluté
1 acide benzoique 4 biphenyl phénanthrene
2 naphtaléne 5 1,4-naphtoquinone 8 acridine
3 2-naphtol 6 anthracene 9 2-aminofluoréne
Solvant Ethyléne

ID Soluté ID Soluté ID Soluté
1 acide benzoique 3 2,3-dimethylnaphtalene 5 anthracéne
2 naphtaléne 4 2,6-dimethylnaphtaléne 6 phénanthréne

Tableau 111.2 : écart minimal et maximal (AARD%) pour les modéles linéaires y vs p

solvant CO, solvant éthane solvant éthyléne
Modeéle minima | maxima minima maxima minima maxima
Chrastil 1,45 25,77 4,36 25,68 3,48 20,19
del Valle-Aguillera 1,45 24,14 3,31 25,58 3,35 18,5
Sparks et al. 1,22 22,15 3,26 18,24 3,29 8,78
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I11.3.2 Modeles de Pression et de Température basés sur la Densité p

Le tableau II1.3 décrit les capacités corrélatives des modéles suivants d’estimation de la
Solubilité :

e Le modele de Mendez-Teja décrit par I’équation (II1.9) ;

e Le modele de Mendez-Teja modifié représenté par 1’équation (II1.10);

e Le modéle de Wang-Tavlarides donné par 1’équation (II1.11).

I11.3.2.1 Analyse Quantitative et Qualitative

Les figures (I111.4) comparent les capacités corrélatives des différents modéles de pression et
de température basés sur la densité considérés dans cette partic en termes d’écart moyen
absolu relatif, AARD(%) pour différents solutés et pour chaque solvant supercritique. Ces
figures montrent des histogrammes de comparaison pour chaque solvant et pour chaque
systeme soluté-solvant représenté par son identifiant (ID), (voir le tableau I11.1) montrent
qu’en général et dans la majorité des couples soluté-solvant, que le modele de Mendez-Teja
modifié¢ et représenté par 1’équation (I11.10) donne une meilleure estimation de la solubilité
que les modéles de Mendez-Teja original et de Wang-Tavlarides décrits par les équations
(111.9) et (111.11) respectivement. Cependant, il faut bien préciser que le modele de Mendez-
Teja modifié, malgré que plus performant, nécessite la connaissance et I’optimisation de trois
parametres au lieu de deux comparativement aux deux autres modeles. Le tableau 111.3 liste
les minima et maxima pour chaque modele, aussi les valeurs des écarts (AARD) obtenus pour
différents systémes solute-solvant sont listées dans le tableau 111.5 pour chacun des modeéles

cités ci-dessus ainsi que les valeurs de leurs paramétres respectifs.

Les deux modéles de Mendez-Teja introduisent 1’effet de la densité du solvant sur la solubilité
du soluté solide mais aussi ’effet de sa pression de sublimation et la pression du systéeme a
travers le facteur de d’accroissement E. D’autre part le modéle de Wang-Tavlarides introduit
en plus des effets de la densité du solvant, ceux de la pression de sublimation du soluté et de
la pression a travers le facteur d’accroissement, E et le paramétre de compressibilité, Z. En
effet, les résultats obtenus dans le tableau I11.3 et I’ensemble des figures I11.4 démontrent que

I’ajout du paramétre de compressibilité n’améliore pas I’estimation de la solubilité.
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Figure 111.4.1 Histogrammes de comparaison des écarts AARD des systemes Soluté-CO,
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Figure 111.4.3 Histogrammes de comparaison des écarts AARD des systemes Soluté-éthylene
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Tableau 111.3 : Ecart minimal et maximal (AARD%) pour les modéles de pression et de

température basés sur la densité

solvant CO, solvant éthane solvant éthylene

Modéle minima | maxima | minima maxima minima maxima
Mendez-Teja 4,22 47,51 2,89 26,24 4,11 16,78
Mendez-Teja modifie | 3,03 24,86 2,89 20,74 4,06 14,62
Wang-Tavlarides 4,73 84,51 1,99 24,96 6,46 21,81

II1.3.3 Modéle basé sur une équation d’état cubique

Comme il a été détaillé dans la section (1.2.2.1), il existe dans la littérature plusieurs
équations d’état modifiées basées toutes sur la premicre et célebre équation d’état proposée
par van der Waals en 1873. Un grand nombre d’études a ¢été effectuée sur I'utilisation de
différentes equations d’état pour 1’estimation et la prédiction de la solubilité des solides dans
les fluides supercritiques. L équation la plus utilisée pour calculer cette solubilité est celle de
Peng Robinson (PR-EOS).

L’utilisation de ce type d’équation nécessite la connaissance des propriétes physiques des
solutés solides. Cette contrainte ainsi que la lourdeur des calculs induite par les regles de
mélange a poussé Schmitt et Reid [7] de proposer une équation d’état cubique de Peng
Robinson modifiée dans le but d’éviter d’utiliser les propriétés physiques du soluté est
d’alléger et simplifier le calcul.

Dans cette partie, nous présentons les capacités prédictives de 1I’équation d’état modifiée
proposeée par Schmitt et Reid [7] dont les détails de calcul sont donnés dans la section
(1.2.2.2).

111.3.3.1 Analyse Quantitative et Qualitative

L’ensemble des figures (II1.5) montrent des histogrammes qui comparent les écarts en termes
d’écart moyen absolu relatif, AARD(%) pour différents solutés et pour chaque solvant
supercritique. Il faut noter ici qu’a cause de la non disponibilité du volume molaire des solutés
solides 2-aminofluoréne, 2,2’-dichlorobiphenyl, peryléne et pyrocathecol, 1’étude est faite sur
62 systemes (solide-solvant) seulement.

Il est tres facile de constater de I’ensemble des figures (III.5) que ce modele basé sur
I’équation d’état cubique donne des écarts trés élevés par rapport aux modeles présentés dans

les sections (111.3.1) et (111.3.2) pour la majorité des systemes considérés.
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Le tableau I11.4 liste les minima et maxima des écarts obtenus pour chaque solvant. Les
valeurs des écarts (AARD) obtenus pour chacun des 62 systémes soluté-solvant ainsi que les

parameétres d’interaction sont listées dans le tableau Alll.3.
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Figure 111.5.1 Histogrammes de comparaison des écarts AARD obtenus par le modele

basé sur I’équation d’état cubique pour les systémes soluté-CO,.
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Figure 111.5.2 Histogrammes de comparaison des écarts obtenus par le modéle

basé sur I’équation d’état cubique pour les systémes Soluté-éthane.
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Figure 111.5.3 Histogrammes de comparaison des écarts obtenus par le modele

basé sur ’équation d’état cubique pour les systémes soluté-éthyléne.

Tableau I11.4 : Ecart minimal et maximal (AARD%) pour le modéle basé sur I’équation

d’état modifiée

solvant CO, solvant éthane solvant éthylene
Modéle minima | maxima | minima maxima minima maxima
Schmit et al. 6,07 65,65 6,07 30,24 3,48 17,86

II1.4 Conclusion

La transformation des équations des différents modeles d’estimation de la solubilité en une

forme adimensionnelle a été présentée dans ce chapitre, ainsi une comparaison consistante des

capacités corrélatives des différents modeles est faite. Nous avons pu conclure que le modele

de Sparks et al. donne les meilleurs résultats et qu’il est le plus représentatif de tout les autres,

mais il reste un modéle semi-empirique qui donne plus d’informations quantitatives sur le

comportement du solvant que celui du soluté et moins d’informations qualitatives sur les
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interactions soluté-solvant. Par conséquent I’importance de pouvoir utiliser un modéle qui ne
permet pas seulement de bien corréler la solubilité des solides dans les fluides supercritiques,
mais qui permet aussi de la prédire et avoir des informations sur le comportement
thermodynamique de la phase supercritique et des interactions soluté-solvant nous meéne au

modéle considéré d’UNIQUAC et ainsi au chapitre suivant.
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Annexe AlIIl

Tableau Alll.1 : Reésultats de la régression des données par les modéles linéaires y vs p.

Systéme M M, N € e k' o g v | AARD%
(g/moal) | (g/mol)

acridine-CO, 44 179,2 | 32
équation (111.5) 4,40 6,63 -16,71 12,57
équation (111.7) 4,35 32,34 -71,92 | 29,61 12,03
équation (111.8) 3,19 | 0,70 34,92 -76,41 | 31,38 10,22
acridine-éthane ‘ 30 1792 | 26
équation (111.5) 3,65 10,77 -21,04 25,68
équation (111.7) 3,66 3,02 -4,22 -9,13 | 25,58
équation (111.8) 2,36 | 0,96 2,44 -3,09 -9,91 18,24
acridine-R23 | 70 | 1792 | 10
équation (111.5) 3,32 17,28 -28,83 19,02
équation (111.7) 3,22 38,74 -74,97 | 24,85 17,93
équation (111.8) 2,22 | 0,98 39,99 -81,84 | 30,59 | 14,07
acridine-R13 |1044 | 1792 | 8
équation (111.5) 3,15 6,72 -17,89 4,26
équation (111.7) 3,19 32,28 -72,51 | 29,15 4,35
équation (111.8) 1,67 | 0,69 39,36 -85,14 | 34,72 3,76
acenaphténe-CO, ‘ 44 154,2 | 45
équation (111.5) 2,60 8,70 -16,58 7,62
équation (111.7) 2,67 51,91 | -109,06 | 49,36 4,90
équation (111.8) 2,69 | -0,01 53,75 | -113,08 | 51,55 | 4,90
2-aminofluorene-CO, | 44 181,2 | 15
équation (111.5) 4,46 16,41 -29,77 22,25
équation (111.7) 4,62 9,62 -14,77 | -8,33 22,02
équation (111.8) 1,51 | 2,15 1,16 1,46 |-16,05| 11,94
2-aminofluorene-
éthane 30 181,2 | 18
équation (111.5) 4,27 9,96 -22,80 18,41
équation (111.7) 4,29 -14,73 31,22 |-29,55| 18,36
équation (111.8) 3,28 | 0,60 -23,79 48,23 |-37,32 | 16,92
anthracéne-CO, ‘ 44 | 178,23 | 206
équation (111.5) 3,84 4,60 | -16,948 15,24
équation (111.7) 3,70 85,68 | -188,88 | 91,17 | 13,92
équation (111.8) 3,22 | 0,27 7591 | -167,93 | 79,96 | 13,86
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Tableau Alll.1 : Suite

Annexe AlIIl

Systéme M, M, N | e e k' a yij y AARD%
(g/mal) | (g/mol)

anthracéne-éthyléne 28 | 17823 | 27

équation (111.5) 4,09 | 6,17 | -19,77 9,75
équation (111.7) 3,98 | 74,70 | -187,45 | 102,53 8,68
équation (111.8) 3,30 | 0,35 84,49 | -210,52 | 116,12 8,62
anthracéne-éthane 30 |17823 )13

équation (111.5) 3,92 | 5,71 | -17,58 5,08
équation (111.7) 3,92 | 525 | -16,59 -0,52 5,08
équation (111.8) 3,60 | 0,12 5,69 | -17,46 -0,04 5,08
anthracéne-R23 70 | 17823 | 6

équation (111.5) 4,12 | 6,25 | -20,40 10,94
équation (111.7) 4,05 | 544 | -18,16 -1,43 10,97
équation (111.8) 764 | -166 -0,88 | -5,153 -8,47 8,95
9,10 anthraquinone-CO, 44 208,23 | 16

équation (111.5) 7,76 | 9,34 | -24,83 7,38
équation (111.7) 7,76 | 1,04 -7,75 -8,79 7,38
équation (111.8) 5,33 1,04 1,29 -5,44 -11.09 7,26
acide benzoique-CO, 44 122,13 | 75

équation (111.5) 4,71 | 9,88 | -19,15 12,75
équation (111.7) 4,56 | 65,72 | -138,02 63,29 12,01
équation (111.8) 3,08 | 081 78,96 | -165,76 77,84 10,97
acide benzoique-éthane 30 122,13 | 23

équation (111.5) 4,31 |11,24| -21,16 15,33
équation (111.7) 4,57 | 59,06 | -124,71 55,85 15,30
équation (111.8) 2,76 1,05 69,18 | -144,67 65,50 10,80
acide benzoique-éthyléne 28 122,13 | 15

équation (111.5) 4,85 (10,46 | -21,77 3,48
équation (111.7) 4,88 |30,43| -68,20 26,96 3,35
équation (111.8) 4,94 | -0,05 31,40 | -70,66 28,52 3,29
acide benzoique-R23 70 122,13 | 8

équation (111.5) 3,27 | 8,10 | -18,11 4,30
équation (111.7) 3,27 | 62,46 | -135,62 63,50 4,29
équation (111.8) 3,30 | -0,03 2,08 -4,93 -7,191 4,22
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Systéme M, M, N € e k' a yij y AARD%
(g/mal) | (g/mol)

acide benzoique-R13 104,4 | 122,13 | 10

équation (111.5) 3,89 | 10,35 | -21,48 2,47
équation (111.7) 3,89 | 10,62 | -22,07 0,32 2,47
équation (111.8) 3,78 | 0,045 1,80 -3,51 -9,40 2,13
biphenyl-CO, 44 154,21 | 57

équation (111.5) 3,50 | 12,16 | -18,84 11,63
équation (111.7) 3,54 | -74,50 | 162.05 | -94.37 11,14
équation (111.8) 3,59 | -0,045 -74,78 | 162,26 | -94,27 11,04
biphenyl-éthane 30 154,21 | 8

équation (111.5) 4,38 | 14,72 | -21,46 4,36
équation (111.7) 4,10 | 8,20 -9,58 -5,18 3,31
équation (111.8) 4,22 -0,06 4,41 -1,96 -9,02 3,26
6-caprolactam — CO, 44 113,16 | 26

équation (111.5) 7,76 | 0,55 -8,13 7,83
équation (111.7) 9,07 | 201,93 | -422,87 | 212,73 6,47
équation (111.8) -31,31 | 15,30 6,02 -6,88 0,19 5,52
chrysene-CO2 44 228,3 | 11

équation (111.5) 539 | 0,61 | -15,98 4,67
équation (111.7) 5,40 | 3,47 | -22,45 3,61 4,67
équation (111.8) 0,80 1,794 -4,62 -4,86 -5,07 4,21
1,10 decanediol-CO, 44 174,3 | 15

équation (111.5) 3,95 | 18,81 | -30,49 3,28
équation (111.7) 3,97 | 6,63 -4,43 -13,95 3,28
équation (111.8) 5,07 -0,53 6,31 -4,22 -13,91 3,25
4,4'dichlorobiphenyl-CO, 44 223,1 | 48

équation (111.5) 3,12 | 8,73 | -18,58 4,47
équation (111.7) 3,12 | 70,08 | -146,90 | 67,07 4,46
équation (111.8) 3,34 -0,10 2,18 -4,98 -7,088 4,44
2,2'dichlorobiphenyl-CO, 44 223,1 | 48

équation (111.5) 4,94 | 9,47 | -18,48 5,51
équation (111.7) 4,97 | 33,09 | -68,61 | 26,56 5,38
équation (111.8) 2,84 0,96 20,65 | -41,50 | 12,10 2,34
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Systéme M, M, N | e e k' a yij y | AARD%
(g/mal) | (g/mol)

2,3-dimethylnaphtaléne-CO, | 44 156,23 | 25

équation (111.5) 391 | 4,00 | -11,84 21,37
équation (111.7) 3,65 | 72,78 | -154,52 | 74,13 21,07
équation (111.8) 3,72 | -0,03 86,35 | -182,84 | 88,90 21,02
2,3-dimethylnaphtaléne-

éthyléne 28 156,23 | 18

équation (111.5) 6,21 | 14,42 | -24,82 20,19
équation (111.7) 6,67 | 191,66 | -422,16 | 222,16 | 18,50
équation (111.8) 2,04 | 2,13 120,63 | -261,06 | 131,57 8,78
2,6-dimethylnaphtalene-CO, | 44 156,23 | 23

équation (111.5) 3,07 | 9,15 | -16,84 8,48
équation (111.7) 3,07 | 1,14 -0,12 | -8,72 8,39
équation (111.8) 3,08 | -0.0019 1,11 -0,07 | -8,75 8,39
2,6-dimethylnaphtaléne-

éthylene 28 156,23 | 18

équation (111.5) 4,62 | 10,34 | -19,64 17,29
équation (111.7) 4,55 | 73,45 | -162,07 | 80,32 16,79
équation (111.8) 2,43 | 1,557 52,99 | -113,54 | 51,24 5,76
2,7dimethylnaphtaléne-CO, 44 156,23 | 10

équation (111.5) 2,92 | 9,08 | -16,27 4,91
équation (111.7) 2,93 | 107,14 | -221,29 | 107,06 4,88
équation (111.8) 3,74 | -0,53 105,37 | -218,13 | 105,73 1,60
fluorene-CO, 44 116,23 | 146

équation (111.5) 3,38 | 6,03 | -14,51 5,54
équation (111.7) 3,38 | 20,82 | -45,82 | 16,55 5,38
équation (111.8) 3,29 | 0,06 18,73 | -41,35 | 14,16 5,36
fluoranthene-CO, 44 202,2 | 68

équation (111.5) 3,78 | 4,48 | -14,96 13,25
équation (111.7) 3,75 | 29,22 | -67,94 | 28,34 12,32
équation (111.8) 3,76 | -0,001 29,26 | -68,05 | 28,40 12,31
hexachloroethane-CO, 44 236,7 | 15

équation (111.5) 2,13 | 8,75 | -14,21 9,43
équation (111.7) 2,07 | 2,51 -2,03 | -5,86 9,22
équation (111.8) 3,27 | -0,73 23,38 | -45,90 | 17,23 3,98
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Systéme M, M, N €o e k' a yij y | AARD%
(g/moal) | (g/mol)

hexamethylbenzene-CO, 44 228,38 | 21

équation (111.5) 2,61 | 541 | -13,53 9,37
équation (111.7) 2,61 | 0,54 -3,27 -5,40 9,28
équation (111.8) 3,66 | -0,59 14,75 | -33,29 | 10,43 6,58
hydroguinone-CO, 44 110,112 | 61

équation (111.5) 1,82 | 1,39 | -14,25 12,21
équation (111.7) 1,82 | -47,71 | 94,12 | -59,58 8,96
équation (111.8) 1,19 | 0,46 -36,61 | 69,28 | -45,78 8,48
lindane-CO, 44 290,83 | 10

équation (111.5) 4,179 | 5,78 | -14,986 1,45
équation (111.7) 4,18 | 2,36 -7,74 -3,85 1,45
équation (111.8) 4,11 | 0,05 0,27 | -3,216 | -6,296 1,22
naphtalene-CO, 44 128,17 | 242

équation (111.5) 2,93 | 13,59 | -19,70 9,88
équation (111.7) 2,92 | 26,78 | -47,24 | 14,36 9,88
équation (111.8) 3,32 | -0,29 31,76 | -58,15 | 20,37 9,24
naphtaléne-éthylene 28 128,17 | 166

équation (111.5) 3,58 | 10,17 | -17,19 9,42
équation (111.7) 3,69 | 46,34 | -93,78 | 40,43 8,93
équation (111.8) 2,87 | 045 37,60 | -75,24 | 30,64 7,38
naphtaléne-éthane 30 128,17 | 48

équation (111.5) 2,96 | 11,40 | -17,04 9,06
équation (111.7) 3,06 | 65,32 | -127,92 | 56,91 8,94
équation (111.8) 3,38 | -0,21 44,83 | -86,31 | 35,84 8,39
naphtaléne-R23 70 128,17 | 14

équation (111.5) 2,32 | 7,73 -14,46 3,03
équation (111.7) 2,35 | 5,69 -10,44 | -1,98 2,94
équation (111.8) 252 | -0,14 39,45 | -81,88 | 35,82 1,80
naphtalene-R13 104,4 | 128,17 | 14

équation (111.5) 2,46 | 7,93 | -14,91 1,70
équation (111.7) 2,49 | 2,14 -2,60 -6,53 1,59
équation (111.8) 2,35 | 0,08 47,74 | -98,81 |44,168 | 1,56
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Systéme M, M, N | e e k' a yij y AARD%
(g/mal) | (g/mol)

1-naphtol-CO, 144,2 | 64

équation (111.5) 3,14 | 10,55 | -20,14 17,80
équation (111.7) 3,15 | 2,64 -3,61 -8,63 17,74
équation (111.8) 1,39 | 1,26 -96,73 | 202,84 | -116,00 | 12,78
2-naphtol-CO, 44 144,2 | 48

équation (111.5) 3,36 | 546 | -15,29 12,09
équation (111.7) 3,36 | 22,90 | -51,96 | 19,27 12,20
équation (111.8) 2,96 | 0,26 13,16 | -31,13 8,09 11,84
2-naphtol -éthane 30 1442 | 22

équation (111.5) 3,13 | 9,02 | -20,03 6,45
équation (111.7) 3,14 | 28,96 | -62,60 | 22,71 5,61
équation (111.8) 259 | 0,33 19,85 | 43,32 | 12,49 4,70
2-naphtol-R23 70 1442 9

équation (111.5) 3,01 | 9,27 | -20,44 2,46
équation (111.7) 3,01 | 26,27 | -58,55 | 21,34 2,44
équation (111.8) 3,07 | -0,05 21,04 | -46,22 | 14,09 2,59
2-naphtol-R13 104,4 |144,2 7

équation (111.5) 2,74 | 11,20 | -23,73 3,34
équation (111.7) 2,74 | 2,53 -4,80 -10,32 3,18
équation (111.8) 2,90 | -0,09 24,84 | -53,94 | 16,72 3,36
1,4-naphtoquinone-CO, |44 158,2 | 30

équation (111.5) 3,80 | 8,00 | -16,37 25,77
équation (111.7) 3,81 | 95,01 | -205,56 | 102,68 | 24,14
équation (111.8) 3,07 | 051 104,51 | -226,35 | 114,01 | 21,53
1,4-naphtoquinone-éthane | 30 158,2 | 23

équation (111.5) 2,78 | 9,78 | -19,77 14,99
équation (111.7) 2,78 | 1,95 -2,82 -9,16 14,77
équation (111.8) 1,96 | 0,61 -8,83 | 18,71 | -19,96 11,97
1,4-naphtoquinone-R23 | 70 158,2 | 10

équation (111.5) 3,02 | 14,45 | -23,84 13,02
équation (111.7) 3,01 | 4,07 -1,69 | -11,80 13,07
équation (111.8) 2,17 | 0,65 -6,09 | 18,47 | -21,77 9,80
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Systéme M, M, N € e k' a yij y AARD%
(g/mol) | (g/mol)

1,4-naphtoquinone-R13 | 104,4 158,1 9

équation (111.5) 2,80 | 5,00 |-15/45 6,85
équation (111.7) 2,84 | -1,25 | -2,03 | -7,24 6,78
équation (111.8) 2,54 | 0,10 -1,49 | 0,331 | -9,43 5,19
acide laurique-CO2 44 200,3 | 24

équation (111.5) 7,67 | 25,46 | -34,64 16,52
équation (111.7) 755 | 159 | -343 | -7,04 13,63
équation (111.8) 481 | 1,22 0,68 5,60 | -14,98 11,86
acide myristique-CO2 | 44 256,4 | 30

équation (111.5) 5,92 | 19,55 | -29,05 15,23
équation (111.7) 5,84 | 4,53 2,10 | -16,09 15,16
équation (111.8) 18,23 | -4,64 5,24 | -2,86 | -14,21 13,69
acide palmitique-CO2 ’ 44 228,3 | 27

équation (111.5) 5,54 | 23,68 | -35,26 8,83
équation (111.7) 554 | 23,71 | -3532 | 0,02 8,83
équation (111.8) 9,20 | -1,59 8,16 | -4,35 | -15,89 8,05
acide stearique-CO, 44 2845 | 28

équation (111.5) 452 | 23,51 | -35,82 8,14
équation (111.7) 4,45 | -13,28 | 41,19 | -40,22 7,84
équation (111.8) 2,49 | 1,00 -2,20 | 18,79 | -28,78 6,36
perylene-CO, 44 252,3 | 19

équation (111.5) 459 | 0,31 |-17,65 3,79
équation (111.7) 437 | -7,26 | -2,81 | -7,06 3,47
équation (111.8) -3,55 | 3,15 -3,76 | -5,66 | -6,53 1,97
p-quinone-CO2 ‘ 44 108,1 | 18

équation (111.5) 3,10 | 13,89 | -20,18 15,59
équation (111.7) 3,10 | 514 | -2,18 | -9,26 15,59
équation (111.8) 2,21 | 0,74 4,47 | -2,26 | -8,66 13,38
phénanthrene-CO, ‘ 44 178,23 | 281

équation (111.5) 3,71 | 7,39 | -16,57 11,42
équation (111.7) 3,72 | -35,18 | 72,83 | -46,91 10,72
équation (111.8) 3,08 | 0,37 -17,28 | 34,75 | -26.69 10,43
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Systéme M, M, N € e k' a y/j y | AARD%
(g/mal) | (g/mol)

phénanthrene-éthyléne | 28 178,23 42

équation (111.5) 505 | 686 | -17,41 11,16
équation (111.7) 517 | 10,92 | -26,53 | 5,04 11,13
équation (111.8) 2,85 | 1,15 11,19 | -26,74 | 5,14 5,48
phénanthréne-éthane ‘ 30 178,23 | 17

équation (111.5) 455 | 4,79 | -14,03 19,15
équation (111.7) 575 | 26,50 | -61,17 | 24,89 17,34
équation (111.8) 0,65 | 2,23 -0,03 -3,70 | -5,61 | 13,59
phénanthréne-R23 | 70 17823 | 6

équation (111.5) 3,85 | 9,07 | -19,77 6,73
équation (111.7) 3,85 | 28,83 | -62,48 | 23,07 6,73
équation (111.8) 3,20 | 0,33 -0,02 -0,36 |-10,28 | 4,99
phénanthréne-R13 ’ 104,4 178,23 6

équation (111.5) 399 | 5,99 | -16,79 2,49
équation (111.7) 4,00 | 28,13 | -64,17 | 25,35 2,49
équation (111.8) 2,41 | 0,70 -0,06 -3,62 | -6,97 1,96
phénol-CO, | 44 a1 | 73

équation (111.5) 2,63 | 14,42 | -20,37 25,14
équation (111.7) 2,77 | -328,29 | 705,26 |-383,6 | 22,84
équation (111.8) 2,86 | 0,09 -361,00 | 775,76 | -421,3 | 22,15
pyréne-CO, | 44 202,26 | 235

équation (111.5) 4,46 | 3,76 -15,28 5,40
équation (111.7) 446 | 9,74 | -27,81 | 6,56 5,41
équation (111.8) 3,30 | 0,55 8.47 -25,03 | 5,16 4,49
pyréne-éthane ‘ 30 202,26 15

équation (111.5) 434 | 459 | -1559 1,50
équation (111.7) 434 | -146 | -401 | -542 | 150
équation (111.8) 3,56 | 0,30 0,27 -756 | -3,45 1,15
pyrocathecol-CO, ‘ 44 110,11 | 28

équation (111.5) 2,29 | 6,62 -15,18 3,89
équation (111.7) 2,29 | 38,36 | -82,92 | 36,10 3,34
équation (111.8) 1,65 | 0,32 1,03 -2,83 | -6,78 3,18
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Systéme M, M, N € e k' a yij y | AARD%
(g/mol) | (g/mol)

résorcinol-CO, 44 110,11 | 26

équation (111.5) 3,36 | 7,58 | -18,50 2,89
équation (111.7) 3,31 | 6,31 | -15,73 | -1,48 2,89
équation (111.8) 0,79 | 0,99 458 | -11,06 | -3,99 1,98
triphénylméthane-cO, | 44 | 2443 | 111

équation (111.5) 3,75 | 6,53 | -15,43 15,22
équation (111.7) 3,72 | 4391 | -93,63 |40,89 | 15,03
équation (111.8) 2,82 | 051 82,27 | -173,18 | 82,12 | 14,27
triphenyléne-CO, 44 228,29 | 53

équation (111.5) 476 | 2,55 | -16,53 5,90
équation (111.7) 4,74 | 18,57 | -50,78 | 18,30 5,65
équation (111.8) 5,94 | -0,57 25,87 | -66,34 | 26,46 5,03

87




Chapitre 3 Annexe Alll

Tableau Alll.2 : Résultats de la régression des données par les modeéles de pression et de

température basés sur la densité

Systéme N o B o B Y AARD%

acridine-CO, 32

équation (111.9) 4,66 4,92 11,76
équation (111.10) -32,63 5,02 16,95 11,31
équation (111.11) 18,63 0,748 16,00
acridine-éthane 26

équation (111.9) 4,28 4,63 26,24
équation (111.10) -35,66 4,79 19,91 20,74
équation (111.11) 17,18 0,734 24,96
acridine-R23 10

équation (111.9) 4,78 4,37 16,34
équation (111.10) -31,45 4,38 15,97 16,37
équation (111.11) 22,99 1,191 21,82
acridine-R13 8

équation (111.9) 4,16 3,91 8,85
équation (111.10) -33,81 4,10 17,88 8,51
équation (111.11) 18,01 0,964 7,30
aceénaphténe-CO, 45

équation (111.9) 4,21 3,69 7,35
équation (111.10) -30,30 3,71 18,12 7,17
équation (111.11) 16,18 0,861 15,23
2aminofluorene-CO, 15

équation (111.9) 4,72 5,20 24,48
équation (111.10) -44,12 5,55 24,77 16,84
équation (111.11) 17,32 0,612 20,17
2aminofluorene-éthane 18

équation (111.9) 3,89 5,10 18,00
équation (111.10) -35,76 5,12 17,38 16,44
équation (111.11) 17,19 0,704 21,05
anthracéne-CO, 206

équation (111.9) 4,10 4,73 14,88
équation (111.10) -33,09 4,58 15,57 14,41
équation (111.11) 16,17 0,65 21,44
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Systéme N a B o B Y AARD%

anthracéne-éthylene 27

équation (111.9) 6,33 5,22 14,33
équation (111.10) -32,12 5,33 12,80 7,68
équation (111.11) 18,05 0,776 21,81
anthracéne-éthane 13

équation (111.9) 3,42 5,05 10,38
équation (111.10) -33,06 4,77 15,76 5,66
équation (111.11) 15,00 0,602 22,64
anthracéne-R23 6

équation (111.9) 2,47 4,84 15,55
équation (111.10) -34,68 4,63 15,55 13,32
équation (111.11) 11,59 0,434 20,57
9,10-anthraquinone-CO, 16

équation (111.9) 4,26 6,53 10,01
équation (111.10) -43,97 6,70 21,80 7,50
équation (111.11) 17,45 0,475 6,87
acide benzoique-CO, 75

équation (111.9) 3,22 4,93 11,38
équation (111.10) -35,03 5,08 20,26 9,71
équation (111.11) 14,28 0,551 11,96
acide benzoique-éthane 23

équation (111.9) 1,48 5,16 16,11
équation (111.10) -37,19 5,33 21,13 11,58
équation (111.11) 10,92 0,398 10,45
acide benzoique-éthyléne | 15

équation (111.9) 2,67 5,61 4,11
équation (111.10) -35,31 5,55 18,10 4,06
équation (111.11) 12,87 0,426 6,46
acide benzoique-R23 8

équation (111.9) 3,28 4,04 12,66
équation (111.10) -31,51 3,99 17,18 12,35
équation (111.11) 15,19 0,787 9,90
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Systéme N o B o p' Y AARD%

acide benzoique-R13 10

équation (111.9) 1,59 4,29 4,00
équation (111.10) -36,38 4,37 20,52 2,95
équation (111.11) 9,80 0,424 5,30
biphenyl-CO, 57

équation (111.9) 3,87 4,04 17,69
équation (111.10) -35,57 4,19 24,15 14,48
équation (111.11) 17,58 0,91 13,11
biphenyl-éthane 8

équation (111.9) 3,11 4,42 9,81
équation (111.10) -40,01 4,97 27,71 5,76
équation (111.11) 15,06 0,705 3,77
6-caprolactame -CO, 26

équation (111.9) -0,08 7,96 6,95
équation (111.10) -29,20 6,89 14,50 7,51
équation (111.11) 9,71 0,08 12,71
chrysene-CO, 11

équation (111.9) 7,32 5,55 4,95
équation (111.10) -29,12 5,55 7,77 4,95
équation (111.11) 28,88 1,02 4,73
1,10- decanediol 15

équation (111.9) 5,40 4,55 4,22
équation (111.10) -45,09 4,37 28,71 3,03
équation (111.11) 20,29 0,859 6,60
4,4'-dichlorobiphenyl-CO, | 48

équation (111.9) 6,66 3,88 4,87
équation (111.10) -33,97 3,86 19,75 4,84
équation (111.11) 26,25 1,258 10,27
2,2'-dichlorobiphenyl-CO, | 48

équation (111.9) 2,68 5,02 4,43
équation (111.10) -34,37 5,01 20,06 4,15
équation (111.11) 13,11 0,495 12,94
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2,3-dimethylnaphtaléne-CO, | 25

équation (111.9) 2,68 4,74 20,05
équation (111.10) -27,72 4,56 14,76 19,74
équation (111.11) 12,57 | 0,493 26,07
2,3-dimethylnaphtaléne-

éthylene 18

équation (111.9) 2,82 5,72 16,78
équation (111.10) -42,37 6,48 24,85 14,62
équation (I11.11) 12,67 | 0,373 16,37
2,6-dimethylnaphtaléne-CO, | 23

équation (111.9) 4,23 3,77 12,75
équation (111.10) -31,54 3,90 19,42 11,78
équation (111.11) 17,16 0,885 11,85
2,6-dimethylnaphtaléene-

éthylene 18

équation (111.9) 2,73 5,59 11,77
équation (111.10) -38,84 6,13 21,93 10,31
équation (111.11) 14,28 0,521 13,81
2,7-dimethylnaphtaléne-CO, 10

équation (111.9) 4,87 3,44 8,52
équation (111.10) -30,31 3,63 19,05 6,73
équation (111.11) 18,66 1,004 9,95
fluorene-CO, 146

équation (111.9) 4,74 3,97 7,59
équation (111.10) -29,77 3,97 16,87 7,59
équation (111.11) 19,63 0,991 15,23
fluoranthene-CO, 68

équation (111.9) 6,73 4,42 18,38
équation (111.10) -29,06 4,28 13,99 11,21
équation (I11.11) 2459 | 1,059 35,14
hexachloroéthane-CO, 15

équation (111.9) 2,86 2,76 19,12
équation (111.10) -26,02 3,05 17,18 6,00
équation (I11.11) 15,76 | 1,228 10,50
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hexamethylbenzéne-CO, 21

équation (111.9) 2,83 3,45 7,53
équation (111.10) -27,48 3,52 15,37 6,67
équation (111.11) 11,49 0,624 17,30
hydroguinone-CO, 61

équation (111.9) -0,45 5,51 47,55
équation (111.10) -26,25 3,19 9,58 18,00
équation (111.11) 4,66 -0,088 58,08
lindane-CO, 10

équation (111.9) 4,56 4,18 26,64
équation (111.10) -32,79 4,91 17,96 8,84
équation (111.11) 20,58 1,025 19,38
naphtalene-CO, 242

équation (111.9) 3,39 3,31 19,45
équation (111.10) -34,37 3,68 24,12 11,79
équation (111.11) 15,55 0,948 11,13
naphtaléne-éthylene 167

équation (111.9) 3,24 4,18 16,02
équation (111.10) -32,94 4,54 20,65 11,28
équation (111.11) 14,00 0,655 10,53
naphtaléne-éthane 48

équation (111.9) 2,65 3,70 15,19
équation (111.10) -32,25 3,85 22,23 12,47
équation (111.11) 14,22 0,833 10,15
naphtaléne-R23 14

équation (111.9) 2,60 3,21 8,56
équation (111.10) -27,60 3,20 17,23 7,75
équation (111.11) 13,45 0,906 11,19
naphtaléne-R13 14

équation (111.9) 1,65 3,37 7,03
équation (111.10) -28,69 3,40 17,87 6,46
équation (111.11) 9,68 0,589 10,13
1-naphtol-CO, 64

équation (111.9) 4,02 3,83 20,41
équation (111.10) -35,10 3,86 21,15 17,99
équation (111.11) 18,48 1,015 18,27
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Systéme N o B o p' Y AARD%

2-naphtol-CO, 48

équation (111.9) 3,71 4,53 14,08
équation (111.10) -30,50 4,30 15,73 11,91
équation (111.11) 15,55 0,948 84,51
2-naphtol -éthane 22

équation (111.9) 2,68 4,13 8,74
équation (111.10) -33,93 4,10 18,27 8,68
équation (111.11) 13,55 0,704 16,68
2-naphtol-R23 9

équation (111.9) 3,47 4,00 8,07
équation (111.10) -32,84 3,93 17,36 6,59
équation (111.11) 15,13 0,816 10,82
2-naphtol-R13 7

équation (111.9) 2,07 3,65 5,83
équation (111.10) -37,00 3,75 20,25 4,96
équation (111.11) 10,27 0,57 7,64
1,4-naphtoquinone-CO, 30

équation (111.9) 3,63 4,95 25,19
équation (111.10) -30,88 4,89 16,91 24,86
équation (111.11) 17,23 0,76 29,21
1,4-naphtoquinone-éthane | 23

équation (111.9) 2,68 3,98 17,53
équation (111.10) -32,60 3,96 18,11 17,37
équation (111.11) 13,67 0,75 19,63
1,4-naphtoquinone-R23 10

équation (111.9) 4,66 3,94 12,56
équation (111.10) -29,08 3,85 16,18 13,16
équation (111.11) 21,26 1,17 15,09
1,4-naphtoquinone-R13 9

équation (111.9) 2,64 3,55 10,47
équation (111.10) -29,93 3,49 15,60 8,51
équation (111.11) 12,91 0,79 14,24
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Systéme N o B o p' Y AARD%

acide laurique-CO2 24

équation (111.9) 4,39 6,83 13,56
équation (111.10) -37,51 6,66 21,85 11,06
équation (111.11) 19,63 0,55 14,77
acide myristique-CO2 30

équation (111.9) 7,41 5,72 14,66
équation (111.10) -48,06 5,72 32,48 14,65
équation (111.11) 25,65 0,82 17,20
acide palmitique-CO2 27

équation (111.9) 8,26 5,34 7,85
équation (111.10) -52,37 5,32 35,22 7,70
équation (111.11) 26,65 0,86 14,10
acide stéarique-CO, 28

équation (111.9) 10,55 4,59 8,80
équation (111.10) -53,95 5,16 35,78 7,53
équation (111.11) 24,25 0,65 30,96
p-quinone-CO2 18

équation (111.9) 0,15 5,13 25,41
équation (111.10) -36,70 4,63 24,72 17,85
équation (111.11) 13,93 0,78 17,46
phénanthrene-CO, 281

équation (111.9) 4,92 4,37 13,57
équation (111.10) -32,20 4,40 18,06 13,37
équation (111.11) 20,59 0,96 17,34
phénanthrene-éthyléne 42

équation (111.9) 4,08 5,83 12,55
équation (111.10) -31,68 5,64 15,03 9,55
équation (111.11) 16,54 0,55 21,72
phénanthrene-éthane 17

équation (111.9) 2,21 5,81 16,13
équation (111.10) -30,77 5,83 14,73 15,11
équation (111.11) 13,80 0,49 19,45
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Tableau Alll.2 : Suite

Annexe AlIIl

Systéme N o B o B Y AARD%

phénanthréne-R23 6

équation (111.9) 4,00 4,25 3,34
équation (111.10) -32,50 4,25 17,37 3,27
équation (111.11) 16,15 0,75 7,07
phénanthréne-R13 6

équation (111.9) 2,47 4,63 4,54
équation (111.10) -32,43 4,69 16,39 4,29
équation (111.11) 12,60 0,54 9,43
phénol-CO, 73

équation (111.9) 2,12 3,23 28,34
équation (111.10) -36,15 3,65 25,92 24,84
équation (111.11) 12,32 0,82 26,54
pyréne-CO, 235

équation (111.9) 5,66 4,89 9,60
équation (111.10) -31,67 4,79 14,92 6,41
équation (111.11) 20,75 0,85 14,44
pyréne-éthane 15

équation (111.9) 5,34 4,95 2,89
équation (111.10) -30,24 4,95 13,83 2,89
équation (111.11) 20,55 0,87 1,99
pyrocathecol-CO, 28

équation (111.9) 3,40 3,51 10,05
équation (111.10) -28,71 3,56 15,93 6,31
équation (111.11) 4,29 0,19 64,84
résorcinol-CO, 26

équation (111.9) 2,83 4,38 6,02
équation (111.10) -33,73 4,42 17,67 5,05
équation (111.11) 11,67 0,61 66,21
triphenylmethane-CO, 111

équation (111.9) 7,46 4,42 13,18
équation (111.10) -32,29 4,42 22,69 13,17
équation (111.11) 35,63 1,68 10,90
triphenylene-CO, 53

équation (111.9) 8,15 5,04 12,84
équation (111.10) -32,91 5,03 17,78 4,77
équation (111.11) 26,18 1,01 20,40
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Tableau AllL.3 : Résultats de la régression des données par le modeéle basé sur I’équation
d’état modifiée

Systeme N ay’ by’ AARD%
acridine-CO, 32 1,06E-04 1,48E-04 16,04
acridine-éthane 26 1,19E-04 1,46E-04 30,24
acridine-R23 10 1,24E-04 1,82E-04 27,74
acridine-R13 8 1,38E-04 2,07E-04 13,10
acénaphtene-CO, 45 7,60E-05 1,32E-04 12,49
anthracéne--CO, 206 8,76E-05 1,24E-04 16,74
anthracéne-éthylene 27 1,26E-04 1,56E-04 17,05
anthracéne-éthane 13 1,19E-04 1,45E-04 10,96
anthracéne-R23 6 8,35E-05 1,23E-04 15,96
9,10-anthraquinone-CO, 16 1,17E-04 1,19E-04 7,09
acide benzoique-CO, 75 7,54E-05 1,03E-04 11,31
acide benzoique-éthane 23 7,67E-05 9,03E-05 10,23
acide benzoique-éthylene 15 8,99E-05 1,03E-04 3,48
acide benzoique-R23 8 1,10E-04 2,01E-04 15,06
acide benzoique-R13 10 7,61E-05 1,03E-04 2,16
biphenyl-CO, 57 8,39E-05 1,40E-04 19,14
biphenyl-éthane 8 1,00E-04 1,41E-04 6,59
6-caprolactam-CO, 26 6,36E-05 4,33E-05 16,40
chrysene-CO, 11 1,72E-04 1,87E-04 7,49
1,10-decanediol-CO, 15 1,08E-04 1,47E-04 6,07
4,4'-dichlorobiphenyl-CO, 48 1,22E-04 1,70E-04 10,26
2,3-dimethylnaphtaléne-CO, 25 7,19E-05 1,14E-04 32,97
2,3-dimethylnaphtaléne-éthyléne 18 9,26E-5 1,10E-04 17,81
2,6-dimethylnaphtaléne-CO, 23 8,66E-05 1,57E-04 13,56
2,6-dimethylnaphtaléne-éthyléne 18 8,64E-05 1,12E-04 10,41
2,7-dimethylnaphtaléne-CO, 10 9,79E-05 1,74E-04 12,62
fluorene-CO, 146 9,59E-05 1,53E-04 13,80
fluoranthene-CO, 68 1,49E-04 1,96E-04 24,30

96




Chapitre 3

Tableau AllL.3 : Suite

Annexe AlIIl

Systeme N ay’ by’ AARD%
hexachloroethane-CO, 15 5,56E-05 1,29E-04 10,70
hexamethylbenzene-CO, 21 5,50E-05 1,17E-04 15,65
hydroquinone-CO, 61 4,78E-05 9,36E-05 59,35
lindane-CO, 10 9,28E-05 1,45E-04 29,94
naphtaléne-CO, 242 6,77E-05 1,34E-04 14,37
naphtaléne- éthyléne 167 8,43E-05 1,37E-04 16,46
naphtaléne-éthane 48 8,03E-05 1,37E-04 14,12
naphtaléne-R23 14 7,41E-05 1,67E-04 9,68
naphtaléne- R13 14 6,51E-05 1,25E-04 6,05
1-naphtol-CO, 64 7,32E-05 1,18E-04 23,33
2-naphtol-CO, 48 8,28E-05 1,24E-04 18,93
2-naphtol-éthane 22 8,40E-05 1,26E-04 10,92
2-naphtol -R23 9 9,92E-05 1,67E-04 11,63
2-naphtol - R13 7 7,21E-05 1,15E-04 7,05
1,4naphtoquinone-CO, 30 8,66E-05 1,19E-04 28,83
1,4naphtoquinone-éthane 23 8,05311E-05 1,23E-04 19,46
1,4naphtoquinone-R23 10 1,26E-04 1,94E-04 27,65
1,4naphtoquinone-R13 9 8,06E-05 1,24E-04 13,11
acide laurique 24 1,39E-04 1,54E-04 14,66
acide myristique 30 1,88E-04 2,13E-04 15,12
acide palmitique 27 2,03E-04 2,34E-04 13,15
acide stearique 28 1,98E-04 2,08E-04 31,30
p-quinone-CO, 18 4,13E-05 5,96E-05 20,50
phénanthrene-CO, 281 1,07E-04 1,64E-04 17,27
Phénanthréne-éthyléne 42 1,35E-04 1,66E-04 16,80
Phénanthréne-éthane 17 1,09E-04 1,31E-04 17,85
Phénanthréne- R23 6 1,06E-04 1,69E-04 7,11
Phénanthréne- R13 6 1,10E-04 1,54E-04 4,73
phenol-CO, 73 4,66E-05 1,01E-04 26,38
pyrene-CO, 235 1,14E-04 1,52E-04 11,24
pyrene-éthane 15 1,49E-04 1,70E-04 6,07
résorcinol-CO, 26 4 58E-05 7,38E-05 65,65
triphénylméthane-CO, 111 1,65E-04 2,22E-04 24,71
triphenyléne-CO, 53 1,59E-04 1,92E-04 14,19
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Chapitre 4 Le modele UNIQUAC

IV.1 INTRODUCTION

Dans le chapitre précédent et comme premicre étape, nous avons présenté d’une fagon
détaillée la transformation des équations des différents modéles d’estimation de la solubilité
en une forme adimensionnelle en utilisant des coordonnées réduites afin d’obtenir des
paramétres de régression adimensionnels et ainsi pouvoir comparer d’une fagon consistante
et efficace les capacités des différents modéles. Aussi nous avons accompli un des plus
importants objectifs de notre travail et qui est bien la présentation des capacités corrélatives
des différents modeles empiriques et semi-empiriques utilisés dans la littérature et considérés
dans ce travail sur un large éventail de données. Dans ce chapitre, nous allons utiliser un
mode¢le de coefficient d’activité basé sur la théorie de la composition locale et qui est bien
celui d’UNIQUAC, et présenter ses capacités corrélatives et prédictives en suivants les étapes

mentionnées dans la section 1.3.2 du premier chapitre.

IV.1.1 Le modele UNIQUAC
Le modéle UNIQUAC fut développé en 1975 par Abrams et Prausnitz [1]. L’expression de

I’énergie de Gibbs d’excés repose sur le concept de composition locale introduit par Wilson
en 1964 [2]. Ce concept précise que, dans un mélange, autour d’une molécule i sont réparties
des molécules de méme nature i mais également de nature différente j. I’organisation de ces
molécules n’est pas forcément identiques : par exemple, des molécules polaires auraient
tendance a se regrouper et a exclure des molécules apolaires. Ainsi, une composition locale
sera notée X;; ou j est le centre d’attraction. Abrams et Prausnitz ont considéré que chaque
constituant peut étre décomposé en segments et que les interactions dépendent de la surface
externe des constituants. Ainsi, en exprimant I’énergie interne de mélange, ils ont fait
apparaitre deux énergies de Gibbs d’exceés qui prennent en compte les interactions entre les
constituants (énergies de Gibbs d’excés résiduelle) et les paramétres de taille (volume et

surface) de chaque constituant (énergie de Gibbs d’excés combinatoire).

IV.2 DEVELOPPEMENT DU MODELE POUR LE CAS DES FLUIDES
SUPERCRITIQUES

Comme démontré dans la section 1.2.2.2, la solubilité est donnée par ’équation suivante :

1 —-AHS (11
v = e |52 (- 1) (124)
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¥S peut étre calculé par différents modéles basés sur I’énergie libre d’excés de Gibbs (GF),
dans notre cas il est calculé par le modele UNIQUAC dans lequel il est décrit par deux

C,©

contributions : y,”” est la contribution combinatoire, essentiellement due aux différences de

taille et de forme de molécules (effets entropiques) dans le mélange. y2R'°°est la contribution
résiduelle, elle est due aux forces intermoléculaires responsables de 1’enthalpie de mélange.
La détermination du terme combinatoire nécessite seulement la connaissance des données du
constituant pur tel que le volume et la surface ainsi que sa composition dans le mélange.
Cependant, le terme résiduel dépend des forces intermoléculaires ; donc les deux parametres

binaires ajustables a;, et ay; apparaissent seulement dans ce terme [3] :

Inys = Inyy® + Iny,® (IV.1)

Inpf™ =1 -2 4In2— g, % (1~ 2L 4 |n 22 (IV.2)

r 192 192

Ici g et r sont les paramétres de surface et de volume ; Z est le nombre de coordination pris
égale a 10.

La partie résiduelle a dilution infinie est donnée par I’équation suivante [3]:

Iny,"” = q,(1 — Intyp — 721) (IV.3)
Ou
715 = exp(—Au,,/RT) = exp(—ay;/T) (1V.4a)
et
Ty1 = exp(—Auy, /RT) = exp(—ay, /T) (1V.4b)

Auq, et Au,q sont les énergies caractéristiques et sont reliées aux paramétres d’interaction ajp

et ap1 par I’équation (IV.4).

La combinaison des équations (1V.3) et (IV.4) donne :

Iy =g, "2+ gz (1-e 1) (IV.5)

En introduisant la température réduite, 1’équation (IV.5) peut étre écrite sous la forme réduite

suivante :

R, a'1z 1z
Iy = 52 + g (1= (1V6)

Avec a'j, = ;ﬁ et a',; = ;ﬁ , Tca est la température critique du solvant.
C1 C1

Les paramétres d’interaction a'y, et a',; sont liés a I’énergie d’interaction entre le soluté
solide et le solvant dans la phase supercritique, et ne peuvent étre considérés constants
spécifiqguement a des conditions de pression élevée. Par conséquent, pour prendre en
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considération I’effet de la pression et de la température, ces paramétres sont assumés

dépendant de la densité réduite du solvant et sont ajustés par les équations empiriques

suivantes :
a'y; = aypl" (IV.7.a)
a'y = gy pl? (IV.7.b)

p, est la densité réduite du solvant et est égale a p/p.. iz, Bi2, @z et Bpy sont les

paramétres de régression du modeéle.

IV.3 CORRELATION DE LA SOLUBILITE PAR LE MODELE UNIQUAC

Les paramétres de surface et de volume du soluté solide listé dans le tableau I1.1 ensemble
avec ceux des solvants listés dans le tableau 11.3 sont utilisés pour calculer la partie
combinatoire du coefficient d’activité a partir de I’équation (IV.2). D’autre part, 1’équation
(IV.5) est utilisée pour calculer la partie résiduelle du coefficient d’activité du soluté solide
considéré. Les propriétés thermo physiques listés dans le tableau I1.1 sont utilisées avec les
équations (1V.1), (IV.2) et (IV.5) pour estimer la solubilité y, en utilisant 1’équation (1.24).
Les paramétres d’interaction sont alors régressés selon les équations (IV.7.a) et (IV.7.b).
La régression est basée sur la minimisation de I’erreur entre la valeur expérimentale de la

solubiliteé et celle régressée. L’erreur est calculée comme préecédemment par I’équation (1.50).
Le tableau AIV.1 présente les résultats quantitatifs de la corrélation par le modele UNIQUAC.

54 systemes soluté-solvant sont considérés. Les valeurs de I’erreur en AARD% obtenues sont
listées en méme temps que celles obtenues par les trois modeles les plus utilisés dans la
littérature (Chrastil, Sparks et I’équation d’état modifiée par Schmit) et prises des tableaux

Alll.1 et AllL3 pour simplifier la comparaison.

La figure 1V.1 présente d’une fagon globale les résultats de la corrélation par le modéle
d’UNIQUAC sous forme d’histogrammes pour simplifier 1’analyse qualitative et quantitative.
On peut voir clairement que pour tous les systémes considérés, I’erreur obtenue est inferieure
a 25% excepté pour le systeme phénol-CO,. Quantitativement, le modele donne une erreur
moyenne de 11,18% et une erreur globale (définie par I’équation 1V.8) de 12,85%. Ces
résultats démontrent le bon accord entre les valeurs de la solubilité corrélées par le modele

propose et les valeurs expérimentales et refletent ainsi ses capacités corrélatives.

101



Le modele UNIQUAC

Chapitre 4

35

30

o LN
o~ i

%qUvYVv

20D - duajAuaydin

70D - dueypwjAusydin
20D - |ouJos

aueyl? - aualAd

20D - dualAd

€TY - dURJyjueusyd

€74 - auRJyjueusyd
aueyld - auaJyjueusyd
QudJAy1® - suauyjueuayd
€00 - 3uRJyjueusyd

20) - Jouayd

20D - dudjAiad

€14 - Joaydeu-g

€24 - |oaydeu-g

aueyl? - jojydeu-g

70D - |o1ydeu-z

70D - |oaydeu-T
€TY-aua|eiydeu
€7y-aua|eiydeu
aueylg-aueydeu
audjAyle-suseyydeu

20D -audjejydeu

70D -enbpjwied sppoe
Z0D- anbueals apoe

20D -anbnsuAw apioe
20D - anbune| appoe

¢0) - duepul|

20D - auouinboupAy

70D - audzuaqjAylawexay
20D - 3ueYIR0I0[YdEXaY
20D - dudyjuesonjy

C0D - duxJonjy

70D -3u3eydeujAyiswip-£C
aud|Ayip-aua|eydeujAyrswipg‘z
20D - audjeydeujAyiswip-9‘z
aud|Ay1a- auajeiydeujAylswip-£z
20D - audjeydeujAylpwip-€‘z
20D -lAusydiqoJojydip-v'y
70D - |0lpauedsp-0T‘T
20D - auashuyd

20D - sweldejouded-g
aueyl? - JAusydiq

70D - |Auaydiq
€TY-anbjozuaq apioe
€zy-anbjozuaq apioe
audjAyi-anbjozuaq aploe
aueyip-anbjozuaq apioe
20D -onbjozuaq apioe

Z0D - auouinbeayiue-0T‘6
€2y - dudeuyue

aueyl? - auldeuyjue
aua|Ay1a - auldeyue

20D - duddeiyjue

20D - auaydeusde

Systémes soluté-solvant

Figure IV.1 : Histogrammes représentant les résultats de la corrélation par le modéle UNIQUAC
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En le comparant aux autres modeles de la littérature qui sont considérés dans cette partie et
présentés dans le chapitre 11l en détail, le modele d’UNIQUAC donne la meilleure
représentation (AARD la plus petite) pour six systemes soluté-solvant parmi ’ensemble des
systemes considérés. L’erreur de ces systémes est munie d’une (*) en exposant pour simplifié
leur repérage. Généralement, et sur la totalité des systémes considérés le modéle d’UNIQUAC
donne une meilleure déviation (AARD) que le modéle de Schmit et al. basé sur 1’équation
d’état modifiée de Peng-Robinson. Aussi, il donne une déviation autant que le modele de
Chrastil qui comprend trois parametres a optimiser pour plusieurs systémes, comme il
s’approche du modele de Sparks qui comprend cinq parametres pour certains autres systemes
considérés. A titre représentatif de cette comparaison, nous avons choisi de présenter dans la
figure 1V.2 les résultats obtenus juste pour une famille de composés organiques volatiles
(COV) que nous avons déja utilisé auparavant [4]. Ces constituants sont des aromatiques

considérés comme des polluants de ’environnement.

B UNIQUAC m Sparks Chrastil ® Schmit

30

AARD%

Figure 1V.2 : Histogrammes de comparaison du modele UNIQUAC et d’autres modeéles pour
une famille de COV.
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IV.4 PREDICTION DE LA SOLUBILITE PAR LE MODELE UNIQUAC

IV.4.1 Systemes binaires

Pour évaluer les capacités prédictives, les données de solubilité pour chaque couple soluté-
solvant sont divisées arbitrairement en deux sets. Le premier set appelé, set apprentissage, est
utilisé pour régresser les parametres du modéle. Ce set contient 70% des données
arbitrairement sélectionnées des données de solubilité expérimentale. Le deuxieme set, appelé
set test, contient les 30% des données restantes et est utilisé pour tester les capacités
prédictive du modeéle. Donc les paramétres du modéle sont régresses en utilisant les données
du set apprentissage, et utilisés directement aprés pour prédire la solubilité du soluté solide en
utilisant le set test.

Pour pouvoir tester les capacités prédictives de n'importe quel modéle sur un systeme soluté-
solvant, il faut avoir un nombre minimum et suffisant de données expérimentales pour ce
systéeme. Par conséquent, il faut qu'il y est un nombre assez représentatif dans le ficher
d'apprentissage pour pouvoir optimiser les parametres et un nombre minimum assez
représentatif dans le fichier test pour pouvoir tester ces capacites prédictives. Par conséquent
dans notre cas et dans cette partie on ne tiendra compte que des systémes soluté-solvant qui
contiennent au moins 22 points expérimentaux de solubilité. Ainsi, pour cette partie on
utilisera 30 systémes spécifiés comme suit : 24 systemes soluté-CO,, 2 systemes soluté-éthane
et 3 systemes soluté-éthyléene.

Les résultats de cette partie (1VV.4.1) sont présentés en détail par les histogrammes de la figure
(1V.3) et par le tableau AIV.2 de I’annexe AIV. Ce dernier, présente les erreurs obtenues pour

les deux sets test et apprentissage ainsi que 1’erreur globale calculée par 1’équation (IV.8).

AARD %apprentissage >"I\Iapprentissage +AARD %test *Ntest

erreur globale% = (IvV.8)

Ntotal

L’évaluation de la capacité de prédiction est faite par la comparaison des valeurs des AARD%
obtenues pour les deux sets. Pour étre prédictif le modéle doit satisfaire la régle : les valeurs
des AARD des deux sets doivent étre minimales et du méme ordre de grandeur. De la figure
IV.3 on peut voir clairement que les erreurs obtenues pour le set de données test sont en
accord avec ceux du set de données apprentissage et qu’en général elles sont du méme ordre
de grandeur sauf pour le systéme phénol-CO, ces résultats nous permettent de conclure que

la capacité prédictive du modéle est bien démontrée.
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Figure 1V.3 : Histogrammes représentant les écarts obtenus par le modéle UNIQUAC entre AARD% des sets apprentissage et test
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IV.4.2 Systémes ternaires

L'étude des systémes a solutés mixtes est trés importante, car la plupart des applications
possibles de l'extraction par fluides supercritiques impliquent I'élimination d'un composé
souhaité a partir d'une matrice de composants. Cependant, dans cette section, une tentative est
faite pour prédire les solubilités de certains composés mixtes dans le dioxyde de carbone
supercritique. Les données expérimentales de solubilité fournies par : Kosal et Holder [5]
pour le meélange anthracéne-phénanthréne, Pennisi et Chimowitz [6] pour le mélange 1,10-
décanediol-acide benzoique, Iwai el al. [7] pour le mélange 2,6- et 2,7-dimethylnaphtalenes
sont utilisées. Les données de solubilité des composés considérés sont trés petites et ont un
ordre de grandeur de 10°-10°. Comme conséquence, on peut assumer que la densité de la
phase supercritique est celle du solvant pur, et que le coefficient d’activité de chaque soluté
est celui a dilution infinie. Dans ce cas les seuls paraméetres qui sont pris en considération sont
ceux soluté-CO,. Ainsi, les solubilités prédites sont estimées en utilisant les équations (1.24)
et (IV.1) jusqu’a (IV.7.b) et les paramétres d’interaction des constituants considérés listés
dans le tableau AlIV.1 sont directement implémentés pour I’estimation de la solubilité de

chacun des constituants du mélange.

Les figures 1V.4 et IV.5 montrent un graphique de la solubilité expérimentale contre celle
prédite des solutés mixtes 2,6- et 2,7-dimethylnaphtalénes dans le CO, supercritique pris
arbitrairement a titre représentatif de I’habilité du modele pour deux températures différentes.
Les résultats de ’interpolation sont donnés en détail dans le tableau AlV.3 et ont déja éte
publiés [8]. Les déviations absolues relatives moyennes (AARD) obtenues sont généralement
petites confirmant 1’habilité prédictive du modele mais en méme temps elles ont un ordre de
magnitude considérablement élevé par rapport a celui des solutés dans les systemes binaires.
Ceci peut étre attribué au fait que ’effet des interactions soluté-soluté n’est pas toujours
négligeable et que la considération d’une dilution infinie pour tout les solutés peut étre
inexacte dans certains systemes, du moment qu’il existe plusieurs études expérimentales
importantes [9-11] qui prouvent que les interactions soluté-soluté sont parfois importantes

méme si la solution est diluée.
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2,6-diméthylnaphtalene T=308K, T=318K

5,E-03 /
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Figure 1V.4 : Yexperimentale VS Ypradgite du 2,6-diméthylnaphtaléne mixé au 2,7-dméthylnaphtaléne

2,7-dimethylnaphtaléne T=308K, T=318K
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Figure V.5 : Yexpsrimentale VS Ypredite dU 2,7-diméthylnaphtaléne mixé au 2,6-dméthylnaphtalene

IV.5 Conclusion

Nous avons présenté dans ce chapitre I’utilisation du modéle UNIQUAC pour la corrélation et
la prédiction de la solubilité dans les fluides supercritiques. 54 systémes soluté-solvant sont
utilisés dans la partie corrélation des données, quantitativement, le modéle donne une erreur
moyenne de 11,18% et une erreur globale de 12,85%, les résultats obtenus démontrent un
bon accord entre les valeurs de la solubilité corrélées et celles expérimentales. Dans la partie
prédiction des données nous avons présenté une méthodologie pour les systémes binaires et
une autre pour les systémes ternaires. Les résultats obtenus confirment I’habilité du modele a

bien prédire les données de solubilité.

107



Chapitre 4 Bibliographie

IV.6 REFERENCES BIBLIOGRAPHIQUES

[1] Abrams, D. S.; Prausnitz, J.M. “Statistical thermodynamics of liquid mixtures. A new
expression for the excess Gibbs energy of partly and completely miscible systems”,
AIChE J., 1975, 21, 116.

[2] Wilson, G.M., “Vapor-Liquid Equilibria. XI. A New Expression for the Excess Free
Energy of Mixing”, J. Am. Chem. Soc., 1964, 86, 127-130.

[3] Prausnitz, J.M., Lichtenthaler, R.N., Azevedo, E.G., 1999. Molecular Thermodynamics of
Fluid Phase Equilibria, third ed. Prentice-Hall, Upper Saddle River, NJ.

[4] L. Nasri, Z. Bensetiti, S. Bensaad, “Correlation of the solubility of some organic romatic
pollutants in Supercritical carbon dioxide based on the UNIQUAC equation, Energy
Procedia 18, 2012, pp.1261 — 1270.

[5] E. Kosal, G D. Holder, “Solubility of Anthracene and Phenanthrene Mixtures in
Supercritical Carbon Dioxide,” Journal of Chemical and Engineering Data, Vol.32,
1987, 148-150.

[6] K J. Pennisi and Eldred H. Chimowitz, “Solubilities of Solid 1,10-Decanediol and a Solid
Mixture of 1,10-Decanediol and Benzoic Acid in Supercritical Carbon Dioxide,” Journal
of Chemical and Engineering Data, Vol.31, 1986, 285-288.

[7] Y. lwai, Y. Mori, N. Hosotani, H. Higashi, T. Furuya, Y. Arai, K. Yamamoto, Y.a Mito,
“Solubilities of 2,6- and 2,7-dimethylnaphthalenes in supercritical carbon dioxide,”
Journal of Chemical and Engineering Data, VVol.38, 1993, 509-511.

[8] L. Nasri, S. Bensaad, Z. Bensetiti, “Correlation and prediction of the solubility of solid
solutes in chemically diverse supercritical fluids based on the expanded liquid theory”,
Advances in Chemical Engineering and Science, 3, 2013, 255-273.

[9] J. E. Brenneck, and C. A. Eckert, “Phase equilibria for supercritical fluid process design”,
AIChE Journal, Vol.35, 1989, No.9, 1409-1427.

[10] R.T. Kurnik and R.C. Reid, “solubility of solid mixtures in supercritical fluids,” Fluid
Phase Equilibria, Vol.8, 1982, 93-105.

[11] J. Kwiatkowski, Z. Lisicki, W. Majewski, “ an experimental method for measuring
solubilities of solids in supercritical fluids,” Ber. Bunsenges. Phys. Chem., VVol.88, 1984,
865-869.

108



ANNEXE

AlV



Chapitre 4

Annexe AIV

Tableau AIV.1 : Resultats de la corrélation par le modéle UNIQUAC

N

do12

b012

do21

b021

AARD%

acenaphtene - CO,

45

1,554

-0,414

0,118

-0,517

9,23

7,6 Chrastil
4,9 Sparks
12,4 Schmit

anthracéne - CO,

206 |

2,379

-0,219

-0,357

0,598

14,58

15,2 Chrastil
13,8 Sparks
16,7 Schmit

anthracéne - éthyléne

27 |

2,284

-0,356

-0,277

0,841

8,06

9,7 Chrastil
8,6 Sparks
17,0 Schmit

anthracéne - éthane

13 |

1,840

-0,711

-0,053

0,844

6,87

5,1 Chrastil
5,1 Sparks
10,9 Schmit

anthracéne - R23

2,211

-0,636

0,003

-0,432

10,99

10,9 Chrastil
8,9 Sparks
15,9 Schmit

9,10-anthraquinone - CO,

2,420

-0,950

-0,073

1,125

8,99

7,4 Chrastil
7,3 Sparks
7,1 Schmit

acide benzoique- CO,

75 |

2,497

-0,402

-0,135

1,511

17,60

12,7 Chrastil
10,9 Sparks
11,3 Schmit

acide benzoique-éthane

23 |

2,522

-0,322

-0,055

3,006

24,60

15,3 Chrastil
10,8 Sparks
10,2 Schmit

acide benzoique-éthyléne

15 |

2,755

-0,729

-0,051

1,456

13,31

3,5 Chrastil
3,3 Sparks
3,5 Schmit

acide benzoique-R23

2,520

-0,366

-0,047

1,822

6,80

4,3 Chrastil
4,2 Sparks
15,1 Schmit

acide benzoique-R13

10 |

2,720

-0,409

-0,053

1,627

8,82

2,5 Chrastil
2,1 Sparks
2,2 Schmit
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Tableau AIV.1 : (suite)

Annexe AIV

do12

b012

do21

b021

AARD%

biphenyl - CO,

57

1,623

-0,451

-0,107

0,927

16,39

11,6 Chrastil
11,0 Sparks
19,1 Schmit

biphenyl - éthane ’

| 1,303

-0,403

-0,066

1,942

8,99

4.4 Chrastil
3,3 Sparks
6,6 Schmit

6-caprolactame - CO, ’

26

| 1,649

0,951

-0,375

1,860

5,91

7,8 Chrastil
5,5 Sparks
16,4 Schmit

chrysene - CO, ’

11

| oss1

0,537

10,003

-4,672

1,54

4,67 Chrastil
4,21 Sparks
7,49 Schmit

1,10-decanediol - CO, ’

15

| 1,803

-0,357

-0,090

-0,370

3,57

3,3 Chrastil
3,2 Sparks
6,1 Schmit

4,4'-dichlorobiphenyl- CO, ‘

48

| 1811

-0,249

-0,076

1,392

6,99

4.5 Chrastil
4,4 Sparks
10,3 Schmit

2,3-dimethylnaphtaléne - CO, ‘

25

| 0,679

-0,374

2,424

-2,160

19,71"

21,4 Chrastil
21,0 Sparks
32,9 Schmit

2,3-dimethylnaphtalene -
éthyléne

18

0,525

-0,827

3,659

-2,930

13,04

20,2 Chrastil
8,8 Sparks
17,8 Schmit

2,6-dimethylnaphtalene - CO, |

23

| 0,902

-0,556

0,802

-0,702

9,68

8,5 Chrastil
8,4 Sparks
13,6 Schmit

2,6dimethylnaphtaléne-
éthyléne

18

0,513

-0,890

3,244

-2,441

15,97

17,3 Chrastil
5,7 Sparks
10,4 Schmit

2,7-dimethylnaphtaléne- CO, |

10

| 1192

-0,332

0,271

-1,579

2,78

4,9 Chrastil
1,6 Sparks
12,6 Schmit
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Tableau AIV.1 : (suite)

Annexe AIV

do12

b012

do21

b021

AARD%

fluorene - CO,

146

1,038

-0,371

1,174

-1,299

6,87

5,5 Chrastil
5,4 Sparks
13,8 Schmit

fluoranthene - CO,

68

| 1,308

-0,153

1,209

-2,011

12,55

13,2 Chrastil
12,3 Sparks
24,3 Schmit

hexachloroéthane - CO,

|

15

| 0,85

0,956

1,018

-2,287

5,19

9,4 Chrastil
3,9 Sparks
10,7 Schmit

hexamethylbenzéene - CO,

|

21

| 0,600

0,361

1,425

-2,113

4,25"

9,4 Chrastil
6,6 Sparks
15,6 Schmit

hydroquinone - CO,

61

| 2462

-0,288

28,769

-3,684

17,44

12,2 Chrastil
8,5 Sparks
59,3 Schmit

lindane - CO,

10

| 0,673

-0,777

2,710

-1,170

12,96

1,45 Chrastil
1,22 Sparks
29,9 Schmit

acide laurique - CO,

24

| 0,678

-0,602

2,480

-2,091

11,48"

16,5 Chrastil
11,9 Sparks
14,6 Schmit

acide myristique- CO,

30

| 1,256

-0,466

0,377

-2,154

15,45

15,2 Chrastil
13,7 Sparks
15,1 Schmit

acide stéarique -CO,

28

| 112

-0,32

0,46

-0,50

8,49

8,1 Chrastil
6,4 Sparks
31,3 Schmit

acide palmitique- CO,

27

| 1,526

-0,383

6,295

-42,146

10,42

8,8 Chrastil
8,1 Sparks
13,1 Schmit

naphtalene- CO,

| 242 | o921

-0,091

0,757

-2,453

16,57

9,8 Chrastil
9,2 Sparks
14,4 Schmit
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Tableau AIV.1 : (suite)

Annexe AIV

do12

b012

do21

b021

AARD%

naphtaléne-éthyléne

166

0,741

-0,490

1,327

-1,779

19,26

9,4 Chrastil
7,4 Sparks
16,4 Schmit

naphtaléne-éthane

48

| 0718

-0,705

0,675

-1,194

12,01

9,1 Chrastil
8,4 Sparks
14,1 Schmit

naphtaléne-R23

14

| 0873

-0,281

1,035

-1,361

6,16

3,0 Chrastil
1,8 Sparks
9,7 Schmit

naphtaléne-R13

14

| 0,738

-0,195

1,325

-1,649

7,22

1,7 Chrastil
1,6 Sparks
6,05 Schmit

1-naphtol - CO,

64

| 1,347

-0,282

2,695

-1,961

16,05

17,8 Chrastil
12,8 Sparks
23,3 Schmit

2-naphtol - CO,

48

| 1535

-0,114

1,735

-2,258

12,31

12,1 Chrastil
11,8 Sparks
18,9 Schmit

2-naphtol - éthane

22

| 1662

-0,115

1,549

-1,916

17,46

6,4 Chrastil
4,7 Sparks
10,9 Schmit

2-naphtol - R23

| 1,505

-0,088

1,609

-2,146

11,09

2,5 Chrastil
2,6 Sparks
11,6 Schmit

2-naphtol - R13

| 1,526

0,132

2,902

-2,458

14,34

3,3 Chrastil
3,4 Sparks
7,0 Schmit

peryléne - CO,

19

| 1,054

-0,641

| 21,766 |

-3,281

2,12

3,8 Chrastil

1,9 Sparks

phénol - CO,

73

| 1,456

-0,203

| 0990 |

-1,531

29,70

25,1 Chrastil
22,1 Sparks
26,4 Schmit
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Tableau AIV.1 : (suite)

N ao12 bo1s oo Doa1 AARD%
phénanthréne - CO, 281 | 1,966 0,352 0,053 1,965 13,15
11,4 Chrastil
10,4 Sparks
17,3 Schmit
phénanthréne - éthylene | 42 | 206 0,37 0,12 1,81 16,31
11,2 Chrastil

5,5 Sparks
16,8 Schmit
phénanthréne - éthane | 17 | 204 0,18 0,23 1,47 14,67
19,1 Chrastil
13,6 Sparks
17,9 Schmit
phénanthréne - R23 | 6 | 2u 0,31 0,14 1,13 7,85
6,7 Chrastil
4,9 Sparks

7,1 Schmit
phénanthréne - R13 | 6 | 19 0,36 0,05 227 4,84
2,5 Chrastil
1,9 Sparks
4,7 Schmit
pyréne - CO, | 235 | 219 -0,37 -0,06 1,89 4,78
5,4 Chrastil
4.5 Sparks
11,2 Schmit
pyréne - éthane | 15 | 187 -0,46 -0,06 1,75 11,66
1,5 Chrastil
1,1 Sparks
6,1 Schmit
résorcinol - CO, | 26 | 312 0,29 0,02 3,25 6,71
2,9 Chrastil
1,9 Sparks
65,6 Schmit
triphénylméthane - CO, | 11 | 180 -0,17 0,27 0,69 15,08
15,2 Chrastil
14,3 Sparks
24,7 Schmit
triphenyléne - CO, | 53 | 337 0,31 080 | -00038 | 489
5,9 Chrastil
5,0 Sparks
14,2 Schmit
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Tableau AIV.2 : Capacités predictives du modéle UNIQUAC

Annexe AIV

Set apprentissage Set test erreur
Systéme Niota N AARD% N AARD% | globale

acenaphtene - CO, 45 31 8,59 14 10,68 9,24
anthracene - CO, 206 144 14,51 62 14,70 14,57
anthracene - éthylene 27 18 8,36 9 7,57 8,10
acide benzoique - CO, 75 52 17,66 23 18,57 17,94
acide benzoique - éthane 23 16 25,06 7 26,90 25,62
biphenyl - CO, 57 39 15,15 18 20,27 16,77
6-caprolactam — CO, 32 22 6,18 10 4,76 5,74
4,4'-dichlorobiphenyl - CO, 48 33 6,38 15 8,71 7,11
2,3-dimethylnaphtaléene - CO, 25 17 16,93 8 21,40 18,36
2,6-dimethylnaphtaléne - CO, 23 16 8,10 7 15,24 10,27
fluoréne - CO, 146 102 6,48 44 7,86 6,90
fluoranthéne - CO, 68 a7 11,33 21 16,22 12,84
hydroquinone - CO, 61 42 16,59 19 20,98 17,96
naphtaléne - CO, 242 169 16,36 73 17,28 16,64
naphtaléne - éthyléne 166 116 18,58 50 21,20 19,37
naphtaléne - éthane 48 33 10,16 15 16,45 12,13
1-naphtol - CO, 64 44 15,76 20 17,05 16,16
2-naphtol - CO, 48 33 8,32 15 21,20 12,35
2-naphtol - éthane 22 15 18,24 7 17,22 17,92
acide laurique - CO, 24 16 10,06 8 20,48 13,53
acide myristique - CO, 30 20 12,98 10 18,78 14,91
acide palmitique - CO, 27 18 10,54 9 12,23 11,10
acide stéarique - CO, 28 19 7,87 9 11,15 8,92
phénanthrene - CO, 281 196 13,44 85 12,54 13,17
phénanthrene - éthyléne 42 29 16,97 13 15,68 16,57
phénol - CO, 73 51 26,18 22 47,01 32,40
pyréne - CO, 235 164 4,71 71 5,04 4,81
résorcinol - CO, 26 18 6,52 8 7,17 6,72
triphénylméthane - CO, 111 77 16,73 34 11,90 15,25
triphenylene - CO, 53 37 5,05 16 5,66 5,23
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Tableau AIV.3: Résultats de la prédiction de la solubilité des solutés considérés dans les
systémes ternaires par le modele UNIQUAC

T—intervalle P—intervalle Pr

A 0,
Solute N (K) (bar) intervalle AARD (%)

anthracéne 10 308-318 104-242 1,19-1,92 27,0

phénanthréne 10 308-318 104-242 1,19-1,92 15,5

2,6-dimethyl 12 308-318 90-247 0,72-1.92 18,1
naphtalene

2,7-dimethyl 12 308-318 90-247 0,72-1.92 16,9
naphtalene

1,10-decanediol 10 308-318 164-307 1,64-1,99 26,2

acide benzoique 10 308-318 164-307 1,64-1,99 9,5
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V. Conclusion Générale et Perspectives

Etant des solvants puissants avec des propriétés uniques, les fluides supercritiques ont un
potentiel important d’application dans un grand nombre de procédés d’extraction. Leur
utilisation présente un large spectre de potentialités dans de nombreux domaines d’activités.
Le développement de n’importe quelle application des fluides supercritiques dépend de la
détermination et la modélisation de la propriété thermo physique la plus importante dans ce
cas et qui est bien la solubilité. Cette importance a poussé les chercheurs a proposer différents
modeles issus de différentes approches thermodynamiques qui peuvent étre classées en deux
groupes: théoriques ou semi-empiriques (comme les modéles basés sur les équations d’état) et
empiriques (comme ceux basés sur la densité du fluide supercritique). Chaque groupe a ses
propres inconvenients et avantages, en plus ces modeles ont été soit testés sur un intervalle
restreint de donnees de solubilités et de conditions de température et de pression, ou soit plus
utilisés pour la correlation que pour la prédiction. L’objectif de ce travail s’est basé sur tous
ces derniers points.

Dans une premiere étape, la construction d’une base de données de solubilités des solides
dans les fluides supercritiques est faite. Cette base de données contient plus de 2900 points
expérimentaux de 38 solutés solides représentant différentes familles de molécules. Ces
données ont €té collectées a partir de 64 références bibliographiques publiées depuis 1948 et
couvrant différentes conditions opératoires de tempeérature et de pression. Ainsi, La capacité
corrélative de chaque mod¢le considéré est testée sur I’ensemble des points expérimentaux de
données de solubilité pour chaque couple soluté-solvant contenu dans la base de données a
différentes température et pression. Les résultats de cette partie montrent que le modéle de
Sparks et al. avec ses cing paramétres donne la meilleure capacité corrélative.

L’importance de pouvoir utiliser un modéle qui ne permet pas seulement de bien corréler et
prédire la solubilité des solides dans les fluides supercritiques, mais qui permet aussi d’avoir
des informations sur le comportement thermodynamique de la phase supercritique et des
interactions soluté-solvant, aussi qui aie 1’avantage de ne pas dépendre de I’utilisation des
propriétés physiques telles que les propriétés critiques, facteur acentrique, et pression de
sublimation du solide pur, nous a mené a proposer comme dernicre étape, I’utilisation d’un
des modeles thermodynamiques qui ont été peu ou pas du tout utilisés pour la modélisation

des équilibres solide-fluide supercritique. Ce modele est basé sur la théorie du liquide
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expansible, et c’est celui d’UNIQUAC. Ce modele, étant considére a la base comme preédictif
une évaluation de ces capacités prédictives est faite en suivant une méthodologie presentée en
détail pour les systémes binaires et une autre pour les systémes ternaires aprés avoir évalué
ses capacités corrélatives. Les capacités corrélatives et prédictives sont évaluées en comparant
les valeurs de I’erreur relative moyenne absolue, AARD, pour chaque couple soluté-solvant.
Les résultats de cette partie montrent que les valeurs calculées de la solubilité sont en bon
accord avec celles expérimentales ce qui confirme I’habilité du modele de corréler et prédire
la solubilité.

En perspective de ce travail, nous pourrions envisager d’utiliser I’importante base de données
élaborée dans ce travail pour tester d’autres modeles thermodynamiques comme celui de
Wilson, NRTL, Margules, et surtout UNIFAC. Ce dernier est dérivé comme son nom
I’indique de I’équation UNIQUAC et est basée sur le concept de contribution de groupe du
moment que dans ce modeéle chaque molécule dans le mélange est définie comme un
assemblage de groupes fonctionnels structuraux, ainsi dans le modele UNIFAC, le terme
combinatoire est le méme que celui dans UNIQUAC car seules les propriétés du constituant
pures entrent dan sa définition, mais le terme résiduel est différent.

Aussi, nous pourrions envisager de revoir certains modeles de la littérature et présentés dans
ce travail comme celui de Mendez-Teja. D’aprés ses auteurs, ce modele peut étre utilisé pour
prédire la solubilité des solutés si on considére le méme intervalle de température. Ses
capaciteés peuvent étre revues par I’introduction de certains paramétres comme les indices de

connectivité qui pourraient les améliorer nettement.
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Résumé en Francais

Résumé

La solubilité d'un soluté dans un fluide supercritique est la propriété thermo physique la plus
importante a déterminer et a modéliser comme premiere étape pour développer n'importe
quelle application des fluides supercritiques. Du moment que l'approche expérimentale
consomme beaucoup de temps pour établir les équilibres de phase et la fiabilité des résultats
dépend énormément sur la pureté des échantillons et des techniques expérimentales utilisées
il est d'un intérét considérable d'utiliser la modélisation mathématique pour décrire 1’équilibre
des phases. L’ importance de pouvoir utiliser un mod¢le qui ne permet pas seulement de bien
corréler et predire la solubilité des solides dans les fluides supercritiques, mais qui permet
aussi d’avoir des informations sur le comportement thermodynamique de la phase
supercritique et des interactions soluté-solvant fait la base de ce travail. Ce modele devrait
aussi avoir ’avantage de ne pas dépendre de I'utilisation de propriétés physiques telles que les
propriétés critiques, facteur acentrique, et pression de sublimation du solide pur.

En se basant sur les données de solubilités publiées dans la littérature, une base de données de
solubilites des solides dans les fluides supercritiques est construite dans ce travail. Cette base
de données contient plus de 2900 points expérimentaux de 38 solutés solides représentant
différentes familles de molécules et couvrant différentes conditions opératoires de
température et de pression. La construction d’une telle base de données aussi large nous a
permit de bien évaluer les capacités corrélatives des modeles d’estimation de la solubilité des
solides dans les fluides supercritiques issus de différentes approches les plus utilisés (Chrastil,
Del vall, Mendez-Teja, Schmi-Reid etc.) et aussi faire une comparaison entre eux. Les
résultats obtenus dans cette partie montrent que le modele de Sparks et al. avec ces cing
parametres est le mieux représentatif. Aussi, dans ce travail une technique est présentée et
testée pour la corrélation et la prédiction de la solubilité des solutés solide dans différents
fluides supercritiques avec une méthodologie basée sur la théorie du liquide expansible, dans
laquelle 1’équilibre solide-fluide est modélisé par un modele de composition locale et qui est
celui d’UNIQUAC. La base de données est utilisée pour son élaboration, tel que les résultats
obtenus dans cette partie montrent que le modéle proposé donne une erreur moyenne de
11,18% sur I’ensemble de la base de données considérée sur un intervalle de 1,5-29,7. Ces
résultats démontrent que la solubilité calculée est en accord avec celle expérimentale. Une
comparaison entre le modéele UNIQUAC et les modeles de la littérature les plus utilisés est

faite. Les performances du modele sont similaires et parfois supérieures a celles des autres
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modeles considérés. De plus, les capacités prédictives du modele proposé sont bien

démontrées aussi bien pour les systemes binaires que pour les systémes ternaires.
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Abstract
The solubility of a solute in a supercritical fluid is perhaps the most important thermo

physical property that must be determined and modeled for an efficient design of any
extraction procedure based on supercritical solvents. Since the experimental determination of
the solubilities of various solutes in supercritical fluids at each operating condition is tedious,
time-consuming and not reported in literatures, there is a considerable interest in
mathematical models that can accurately predict the solubilities of solid solutes in
supercritical fluids. Therefore it is essential to have a model that not only can accurately
correlate but also predict phase equilibrium properties. Some of the models that have been
used for correlating solubility data can be classified in two classes, equations of state based
models (EOS) and empirical models. EOS based models require the prior knowledge of a
certain number of parameters such as the critical properties (temperature and pressure),
acentric factor and the sublimation pressure of the solid solute. These parameters are not
available and specifically for many high molecular weight compounds and are calculated
using group contribution methods, which could lead to solubility error prediction. Due to the
lack of information on these properties, empirical models are often used for the correlation of
experimental solubility data. These models are known as density-based models and consist of
equations that contain constants that are empirically adjusted for each compound. Although
simple, these models rely much on the knowledge of the thermodynamic behaviour of the
supercritical solvent rather than of the solute, and are mostly capable of correlating rather than
predicting the solubility. They are used for quantitative determination of the solute solubility
in supercritical phase at equilibrium, and do not provide qualitative information about the
solute-solvent interaction. The main objective of this work is based on all these points.

On the basis of published literature data, an exhaustive solubility database consisting of more
than 2900 experimental solubility data of different compounds in chemically diverse
supercritical fluids is built. The correlative capabilities of some considered models (Chrastil,
Del vall, Sparks, Mendez-Teja, Tavlarides, Schmit-Reid) are assessed by testing them on the
whole of the database. The results of this part shows that the Sparks et al. model with its five
parameters give the best representation for the most systems considered.

In another step, we propose the correlation and prediction of the solubility with a
methodology based on the expanded liquid theory, in which the solid—fluid equilibrium is
modeled using the local composition model of UNIQUAC and the built data base is used for

its elaboration. The proposed model achieves a mean AARD% of 11.18 on a whole database
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and on a range of 1.5 to 29.7, these results show that the calculated solubility data are in good
agreement with the experimental ones. Comparison between the considered literature
correlations and the proposed model was justified using comparative criteria. The model’s
performance is similar and sometimes superior to the literature models considered. The
advantage of this model include the following: it does not require the knowledge of critical
properties of the solutes and does take into account the binary interaction between solid solute
and solvent. Moreover the predictive capabilities of the proposed model were well

demonstrated both for solid-solvent and mixed solids-solvent.
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