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Introduction :

L’'une des grandes préoccupations des ingénieurgémée de procedés et de
I'environnement réside dans le traitement des déckaides. En effet le développement
économique et social a permis d’améliorer conskidéraent le quotidien des citoyens,
mais il a généré en contre partie des nuisanceammeent vis-a-vis de I'environnement.
La pollution atmosphérique, celle des eaux et sdlles sols en sont quelques exemples
d’actualités.

Dans le domaine de traitement des déchets solalelfficulté rencontrée par I'ingénieur
réside dans le choix de la bonne voix de traitempntdevra étre a la fois efficace,

économigue et non nocive pour I'environnement.

Parmi les voix célébres de traitement des décloéittes, nous pouvons citer :
- L’incinération a l'air libre.
- L’enfouissement.
- L'épandage en agriculture.

- L'incinération en réacteur a lit fluidisé.

Cette derniére technique qui remonte a 1926 aagpdrition des procédés de
fabrication de gaz de synthése a partir de la ieatéon du charbon, a pris son véritable

essor apres le premier lancement de réacteur deaga catalytique en 1940.

Malgré la présence de nombreuses contraintes|itgegluidisés présentent un
certains nombres d’avantages parmi lesquels on leitpossibilité d’opérer en systeme
fermé ou en systeme ouvert, de pouvoir de manipdde gros débits de solides, de
bénéficier d’'un excellent mélange de solide etcddait, d’avoir une bonne isothermie

radiale et axiale ainsi qu’'un bon contréle de tapgérature.



Dans la pratique industrielle, il existe deux typescontacteurs a lits fluidisés : Les lits
fluidisés dits homogenes qui mettent en ceuvre hasegsolide avec une phase liquide, et
les lits fluidisés dits hétérogenes qui, quant>a enettent en ceuvre une phase solide et une

phase gazeuse.

L’objectif de ce travail est d’établir un modele clcul des propriétés hydrodynamiques,
thermiques et réactionnelles d’'un réacteur a litdfsé lors de la mise en ceuvre de la
réaction de la combustion du gaz naturel. La résolde différentes équations de bilan de
matiere et des bilans enthalpiques nous permetrgrddire I'évolution axiale de la

composition du mélange réactionnel, de sa températi celle de la température des

parois du réacteur.

Etant donnée la complexité des phénomenes qui aauigent dans ce type de
procédé et la forte interaction entre eux, noussrsmmmes intéresseé particulierement a la

modélisation de la zone dense du réacteur.

Ce mémoire est divisé en trois chapitres :

1. Le premier chapitre contient deux parties, la pémipartie est consacrée a
I'exposition en bref de quelques généralités surgéz naturel notament ses
propriétés physiques. La deuxieme partie est coésaa la synthese des travaux
bibliographique concernant le phénomene de fluitisa ses notions de bases, ses
avantages, ses inconvénients et ses utilisations.

2. Dans le deuxiéme chapitre nous nous sommes inésrésst d’abord aux travaux
bibliographiques concernant le transfert de chadlauns les lits fluidisés, ensuite,
une présentation détaillée du modele établi : Ardiert de matiere ; Le transfert de
chaleur et I'aspect réactionnel.

3. Enfin, le troisieme chapitre sera consacré en m@ememps a la présentation de
I'installation, en particulier le réacteur que n@w®ns simulé, et dans un deuxieme
temps une présentation et interprétation des edsubtenus.

Une conclusion générale regroupant les différespeets étudiés sera présentée a la fin

de ce mémoire.



CHAPITRE |



Généralités sir
le gaz naturel



Chapitre | Generalités slargaz naturel

On définit un combustible comme étant un corps qu§ en présence d’oxygéene,
possede une énergie chimique potentielle suscepliBtre libérée sous forme thermique
par un mécanisme de réactions chimiques de corobudtiénergie libérée sous forme
thermique peut étre utilisée pour le chauffage r(fathaudiere, ...etc.) ou pour la
production d’énergie mécanique dans des moteursnityges. Les problémes pratiques
que posent les techniques de combustion dépenddtapglication envisagée, du type de
combustible employé ainsi que de ses caractéeregiphysiques et thermiques, mais dans
tous les cas, il est important de connaitre lesamiémes des réactions mises en jeu ainsi
gue la température et la composition des gaz brilés

Au cours de ce premier chapitre, nous allons notésesser spécifiguement a la
présentation des caractéristiques physiques etipees ainsi que les propriétés et les
conditions d’inflammabilité du gaz naturel dans haslieux homogénes. Ensuite nous
présenterons les schémas cinétiques établis ddmbliagraphie relatifs a I'oxydation du

méthane.

| : DEFINITION ET CARACTERISTIQUES DU MELANGE AIR-G AZ NATUREL.

On appelle gaz naturel tout fluide provenant desmirs tous-terrains et pouvant
se trouver seul ou accompagnant le pétrole. Lengazrel, tel qu'on le trouve dans les
gisements, est essentiellement composé de méthege®, que dans des proportions
variables suivant son origine, car les gisementgie@onent aussi des hydrocarbures plus
lourds (éthane, propane, butane, ... etc.) et soudest gaz considérés comme des
impuretés (gaz carbonique, hydrogene sulfuré, vag@au ...etc.). Toutefois, une fois
traité, le gaz naturel livré a la consommation patient plus que du méthane dans des
proportions allant de 90 a 99 % [Medici (1959)].tebleau (01) regroupe les compositions
molaires des gaz naturels de différentes origines.

I-1 : Propriétés physiques et thermiques du méthane
Vu que le gaz naturel est constitué majoritairemeéat méthane, les propriétés
physiques et thermiques que nous allons présetes de paragraphe sont celles du

méthane pur.



Chapitre | Generalités slargaz naturel

* Masse volumique et compressibilité.

Le méthane ne suit pas la loi des gaz parfaitstijuile que les variations de volume a
pression constante sont proportionnelles a la testyr@ absolue. Afin de prendre en
compte cette déviation par rapport au comporterdest gaz parfaits, un coefficient de

compressibilité a été ajouté a I'écriture initidkela loi des gaz parfaits :

PIV =Z[n[RIT
Origine ALGERIE | RUSSIE MER DU | PAYS FRANCE
NORD BAS
Méthane 88,5 97 85,7 82,4 97
Ethane 9,1 11 9 3,3 2,19
Propane 1,5 0,4 2,4 0,57 0,163
i-butane 0,18 0,1 0,25 0,09 0,042
n-butane 0,24 0,1 0,48 0,1 0,08
Neo-pentang 0,02 - - 0,004 -
i-pentane 0,011 0,03 0,05 0,023 0,014
n-pentane 0,002 0,03 0,05 0,027 0,019
Hexane - 0,02 0,02 0,072 0,1
Hélium - 0,02 - 0,047 0,007
Azote 0,45 1,00 0,6 12,324 0,39
CO, - 0,2 1,4 1,031 -
12,2 11,2 12,2 10,1 11,3

Tableau 01 :Composition type des gaz naturels en pourcentagésnes.

La valeur de ce coefficient varie en fooctide la pression et de la température a
laquelle le méthane est porté. Comme conséquencettie compressibilité du méthane,
lorsque la température ou la pression a laquelkestlporté varie, sa masse volumique
évolue différemment des gaz parfaits. Ainsi, la seagolumique du méthane diminue de
0,715 kg.nT dans les conditions normales de pression et dpéerture & 0,678 kg:th
lorsque la température est augmentée a 15 °C &tacptession atmosphérique, et elle est
multipliée par 235 fois lorsque la pression passd @& 200 bars. Cette grandeur peut étre

estimée a I'aide de I'équation.
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» Constantes critiques.

La température critiqgue du méthane est la temp&rau-dessus de laquelle il est
impossible de liquéfier le méthane par compres<imite température critique vaut —85,5
°C. Sous pression atmosphérique, la températuliguifaction du méthane est de -161,4
°C, et sa température de solidification de —18Z5Un metre cube de méthane liquéfié
représente 595 frde gaz dans les conditions normales. La pressitgue du méthane

pur est de 45,8 atmospheres.

* Pouvoir calorifique.

Le pouvoir calorifiqgue du méthane, défini commeleantité de chaleur fournie par
la combustion compléte et stoechiométrique de*Hengaz dans les conditions normales
de température et de pression, possede deux vaeunsilement différentes suivant que
I'on considere que la vapeur d’eau formée dansptesluits de combustion demeure a
I'état de vapeur ou bien se condense en restiaohaleur latente.

On appelle pouvoir calorifique supérieur (PCS) denmwir calorifigue mesuré avec
la vapeur d'eau condensée. Le pouvoir calorifieqpé@rieur (PCI) est celui qui correspond
aux combustions dans lesquelles I'eau résultantta déaction reste dans les fumées a
I'état vapeur. Cette situation est celle qui estplas souvent rencontrée dans les
combustions industrielles.

Les valeurs du pouvoir calorifique dépendent deidine du gaz naturel et de sa

composition

I-2 : Différents types de combustion du méthane.
Suivant la composition initiale du mélange méthaimeeonsidére, trois types de

combustions peuvent avoir lieu :
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e Combustion stocechiométrique :
La combustion steechiométrique a lieu lorsque lantiigad’oxygeéne introduite dans le
réacteur est exactement égale a la quantité néeessane combustion totale du €H
Dans ces conditions, les produits de la combustiomplete sont essentiellement le

dioxyde de carbone, I'azote et la vapeur d’eau.

e Combustion en défaut d’air.
On parle de combustion en défaut d’air lorsquedantjté d’oxygéne introduite n’est
pas suffisante pour assurer la combustion de #dittodu méthane.

* Combustion en excés d'air.
Dans ce type de combustion, la quantité d’oxygerexiée est plus importante que la

guantité nécessaire pour assurer la combustioimtiggralité du volume de méthane.

[-3 : Oxydation du méthane.

Avant de présenter en détail les mécanismes réaei® qui interviennent dans le
processus de combustion d’un mélange gazeux aohdliir et de méthane, il serait
intéressant de présenter un tableau récapitulasf mtincipales propriétés physiques et
thermiques du méthane qui seront nécessaires dacaldul de I'évolution du systeme
réactionnel. Le tableau (02) regroupe ainsi lesqgipales propriétés du méthane pur ainsi
gue les conditions dans lesquelles ces valeuréténmhesurées.

Les mécanismes de la combustion du méthane élabonésouvent tres complexes et
font intervenir un grand nombre d’espéces interaiées. A titre d’'exemple, dans le cas de
la combustion du méthane a haute température, tamsime est décrit par un ensemble de
288 reéactions faisant intervenir 34 especes intéiarés et pour le systeme heptane/air,
quant a lui, il est décrit par environ 800 réactiofaisant intervenir 68 espéces
intermédiaires [Schmidt et coll. (1996)]. Cependdiemploi de ces mécanismes détaillés
dans les modeéles prenant en compte le couplage &grprocessus chimiques et les
phénomenes de transfert (Chaleur, matiere, quahitéhouvement) conduit a un certain
nombre d’inconvénients tant sur le plan du tempscdieul que sur le plan de la
convergence du systeme d’équations. Ainsi, enriaisae étude de sensibilité par rapport
aux différentes réactions élémentaires, certaitsuasiont proposé des mécanismes réduits

qui respectent le chemin du processus réactionnel.
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Remarque
CH, Symbole chimique
16,043 Masse molaire (g.mo)
aT=273ketP =1atm, 0,715 Masse volumique (kg:h
-85,5 Température critique (°C)
99,03 Volume critique (crhmol™)
45,8 Pression critique (atm)
a 25 °C. -17,889 Enthalpie de formation (Kcal.mo)
a pression atmosphériqye -161,4 Température de liquéfaction(°C)
a pression atmosphérigye -182,5 Température de solidification (°C)
a0c°C. 1,013.10° Viscosité cinématique (kgns")
ao0c°C. 219,63.10 Conductivité thermique (w:ftk™)
a0°C. 34,45 Capacité calorifique (J.molk")
Gaz naturel de d'Algérid 122 Pouvoir calorifique supérieur

(Kwh.Nm®)

Ces modéles réduits se divisent en deux grandagegdRevel (1991)]: Les

mécanismes globaux et les mécanismes semi-globauyles des mécanismes dits

Tableau 02Propriétés physiques et thermiques du méthane.

"réduits’ qui sont dérivés directement des mécanismes ldétail

* Modéle a une seule réaction globale.

La réaction globale la plus simple représentanblabustion du méthane s’écrit :

La vitesse de cette réaction dépend essentielledestd température du milieu et

des concentrations respectives du méthane etxigkoe et s’écrit sous la fagon suivant :

CH, +20, — CO, +2H,0

= AT e R foH, o, ]
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Les parametres cinétiques A, n, E, a et b sonuésaxpérimentalement de fagon a
reproduire correctement les caractéristiques deotabustion du mélange telles que les
vitesses des flammes. Dans la plupart des sitigtites ordres partiela et b du
combustible et de 'oxydant sont considérés egaiuniée. Westbrook et Dryer (1981) ont
cependant démontré que ces ordres partiels dépedelda richesse du mélange initial et
different des valeurs 1 initialement retenuespiigposent alors I'équation :

r = A e e, o,

* Modéles a deux réactions globales.

En réalité, 'oxydation du méthane s’opere de fagéguentielle : le combustible
est dans un premier temps partiellement oxydé emomyale de carbone et en hydrogene.
Une fois que le combustible initial est presquaésaiment converti, les produits issus de
cette premiere transformatioH €t CO) sont a leur tour oxydés pour donner du dioxyde de
carbone et de la vapeur d’eau. En se basant stg @bservation, Dryer et Glassman
(1973) ont élaboré un schéma cinétique a deux ioéaciglobales pour représenter la
combustion du méthane dans un réacteur a écouletudmilent en considérant un

equilibre thermodynamique pour la seconde réaction

CH, +20, M - CO+2H,0
2

CO+%O2 M= CO,

Les vitesses de ces deux réactions ont été étaldiémcon empirique et s’écrivent

pour la réaction directe et inverse de la consonomaluCO comme suit :

1670001/ mol

[, = 10146 e( TJ [CO]l[H , O] 05 [Oz ] 025

_167000J / mol

Iy :5E108e( RT J[coz]1

et pour la réaction de combustion du méthane :

r, = AT el ek, [0,
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* Modéles a plusieurs réactions globales.

Ce type de mécanismes fait intervenir plus de déaxtions globales (généralement
quatre) comme celui décrit par Jones et Lindst&@8&) qui proposent un mécanisme a
quatre réactions pour décrire I'oxydation des asan

C.H,., +go2 ~ nCO+(n+1H,

1
H2 +§OZ —HZO

C,H ., +NH,0 - nCO+(2n+1)H,
CO+H,0 <=0, +H,

Du fait que ce mécanisme global soit dérivé d’'wétamisme détaillé, les constantes
cinétiques de ces équations sont déduites desilvddiques des réactions élémentaires
constituant le mécanisme détaillé. Ce mécanismesepté |'avantage de prédire

correctement les concentrations des espéces maagsiprésentes dans le mélange gazeux.
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II: RAPPELS DES PRINCIPALES GRANDEURS CARACTERISAN T
L’'HYDRODYNAMIQUE DE LA ZONE DENSE DU LIT FLUIDISE.

[I.1: Présentation générale de la fluidisation

La technigue de fluidisation consiste @ttne en suspension des particules solides
dans un courant gazeux ascendant. Le milieu régud&t appelé lit fluidisé a cause de son
comportement qui est semblable a celui d’'un liquidétat fluidisé des particules solides
ne peut étre atteint que lorsque la vitesse supeté du gaz traversant la couche dépasse
une valeur critique appelée vitesse minimale delilationU:. Cette grandeur peut étre
déterminée expérimentalement en suivant I'évolutiera perte de charge a travers un lit
de particules solides en fonction de la vitessedigelle du gaz (figure 01). Cette courbe
met en évidence trois régions :

- Dans la premiere région dite lit fixe, les partesirestent immobiles et I'évolution de
la perte de charge en fonction de la vitesse aulibil d’Ergun. Précisons qu’au dela
d’'un seuil de vitesse on observe une vibration pkesicules au sein du lit et une
expansion de la couche. Dans ce cas, les partisale®placent dans le lit pour offrir
moins de résistance au passage du gaz. Ce phéngménétre considéré comme un
état intermédiaire entre le lit fixe et le lit ftlisé.

- La deuxieme région dite lit fluidisé est caracteipar la non dépendance de la perte
de charge vis-a-vis de la vitesse du gaz. Dansasgles particules sont séparées les
unes des autres et sont en état de suspensionedfing gazeux, autrement dit, les
forces de friction exercées par le fluide compehseur poids apparent. La vitesse
minimale de fluidisation est déterminée expérimientant par la méthode normalisée
proposée par Richardson (1971). Cet auteur dééinivitesse minimale comme
I'abscisse du point d’intersection du palier depkxte de charge et de la courbe
représentant I'évolution de la chute de pressidraers le lit fixe obtenue a vitesse
décroissante du gaz.

- La derniére région dite lit transporté est caraséérpar des vitesses de gaz supeérieures
a la vitesse terminale de chute libre des particul&ans cette situation, I'entrainement
des particules dans le flux gazeux conduit a umairdition de la perte de charge.
Notons qu’en absence de systeme de recyclage wie,ska colonne peut étre vidée

apres un laps de temps.
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AP

Lit fixe Lit fluidisé
<

\ Lit entraine
|
|

Umf Uter Ug
Figure 01 : Schéma du diagramme de la perte de charge subike gz

»

en fonction de sa vitesse superficielle.

Comme on constate sur la figure (01), I'étatdilsé peut étre considéré comme un
état intermédiaire entre un lit fixe et un lit tsporté. Notons que le comportement
hydrodynamique des lits fluidisés est complexeat peut distinguer plusieurs régimes
entre la vitesse minimale de fluidisation et l&sge de transport qui sont :

- régime particulaire (fluidisation homogene),
- régime de bullage,
- régime de pistonnage,

- régime turbulent.

Notons que la plage de vitesse qui ¢érse chacun des régimes dépend de la
nature et des propriétés physiques des particaleies employées. Ainsi, Geldart (1973) a

classé les poudres en quatre groupes selon leyrartament vis-a-vis de la fluidisation.

La figure (02)représente le diagramme proposé par Geldart eblesines de taille et

de masse volumique caractérisant chaque classeudieep

— Groupe C: Les particules appartenant a ce groupe sont de fines particules
(diameétre moyen inférieur a 30 um) de formes irliéges. Pour ce type de particules,
les forces de cohésion inter particulaires sonttex¢tment élevées. La fluidisation de
ces particules est difficile et 'on observe lani@tion de canaux préférentiels au sein

du lit de particules. Ce phénoméne est appelé phéne de renardage. La perte de
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charge sur le palier de fluidisation est faible 'dedre de la moitié du poids apparent
du lit. On peut les rendre fluidisables en procégn : agitation mécanique, vibration
ou par addition d’'une quantité adéquate de paescfdcilement fluidisables.

Exemple : talc, ciment, farine.

— Groupe A :ll s’agit de particules relativement fined, & 30-150 um) de faible masse
volumique (inférieure & 1500 kg Pour ce type de particules, on observe un régime
de fluidisation particulaire ou homogene entreitasse minimale de fluidisation et la
vitesse minimale de bullage définie comme la vaespartir de laquelle les premiéres
bulles commencent a apparaitre dans le lit. Lass@ed’ascension des bulles pour ce
type de poudre est beaucoup plus importante quiteksse du gaz interstitiel.

Exemple : le catalyseur du craquage catalytique.

— Groupe B :ce groupe renferme des particules dont le dianmetrgen varie entre 150
um et 500 pm et la masse volumique entre 1500 @A 46.n°. La vitesse minimale
de bullage est égaleld, s et la vitesse d’ascension des bulles est plus itapta que
celle du gaz interstitiel de la phase émulsiondkegré de vide de la phase émulsion
reste sensiblement constant et proche de celui@mom de fluidisation.

Exemple : le sable, les billes de verre.

— Groupe D :Les particules appartenant a ce groupe sont gudse grosses particules
(dp supérieur a 1000 pm) ou bien des particules dgnsesipérieure a 3000 kg
Elles sont fluidisables et la vitesse d’ascensies kulles est en générale plus faible
que la vitesse du gaz interstitiel.

Exemple : le plomb de chasse.

La figure (03) représente les differents régimes de fluidisatimuvant étre
observés lors de la mise en suspension de difEserlasses de poudres dans un flux

gazeux ascendant.
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Figure 02: Classification de Geldart des poudres selon leucppétés physiques.

Transport pneumatiqu

f 1

1%

Fluidisation rapide
f L
Régime turbulent I
Bullage Vitesse
croissante
du gaz
Renardage
Régime
particulaire
A
C A B D
Lit fixe /
Fines particules< > Grosses particul

Figure 03 : Les principales étapes a travers lesquelles ps#aidisation des

Particules appartenants a chacudes classes
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[1.2 : Avantages et inconvénients des lits fluidisés

L’intégration des lits fluidisés dans de nombrewagédés de traitement des solides
est une conséquence directe des divers avantagdgfajgette technique. En particulier
Nnous pouvons citer :

- I'isothermicité de la couche grace au mouvememnise des particules en son sein et a
'importante capacité calorifigue volumique de esici comparée a celle des gaz
communément employés,

- Iimportance du transfert de chaleur et de mat@rie les particules solides et le gaz
résultant de la grande surface de contact entrdeles phases (5000 & 30006.mi°),

- Limportante valeur du coefficient de transfertaeleur entre une couche fluidisée et
les parois du réacteur ou les surfaces immergéeagjigpermet d’apporter ou d’évacuer
facilement des calories. Notons que le coefficimttransfert de chaleur entre un it
fluidisé et les parois est de I'ordre de 10 foigsgimportant que celui entre un lit fixe et

les parois dans les mémes conditions opératoires.

Ainsi, cette technique a été largement emplajeies le domine du traitement des
solides tels que le séchage et la calcination, rdgiement de nouvelles applications
mettant en ceuvre le chauffage par combustion inegsitgaz naturel ont vu le jour au cours
de ces derniéres décennies. Il s'agit en I'occueedes procédés de régénération des
sables de fonderie, de décapage des pieces méaaleg de I'incinération des boues a forts
taux d’humidité issues des stations d’épurationtteCderniere opération est réalisée en
introduisant les boues humides dans un lit fluidiee particules inertes (sable) a des
températures supérieures a 850 °C.

Cependant, les couches fluidisées présentent mestiimitations telles que :

- leur hétérogénéité en raison de la présence densoses bulles pratiquement vides de
solide qui diminuent I'efficacité de contact engegaz et le solide.

- des risques d'agglomération des particules s'ilaagip des zones mal irriguées a
I'intérieur du réacteur.

- la possibilité d’attrition des particules qui peginduire a la formation de fines, ce qui

requiert la mise en place de dépoussiéreurs impusr&ar la sortie des gaz.
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- le mélange intensif du solide au sein du lit flaélilors d’'une opération de traitement
continue de solide, peut conduire a une distrilouties temps de séjour des particules.

- bien que d’'une maniére générale le fonctionnemest lds fluidisé soit stable et
I’évolution de sa température soit faible, les peales relatifs a leur régulation et leur

contréle ne sont pas toujours faciles a résoudre.

[1.3 : Les applications industrielles d'un lit fluidisé:
La technologie des lits fluidisés est largemernlisdéi® dans de nombreux secteurs
de I'industrie, parmi ces applications nous pouvates :
- Mélange de solide.
- Séchage ou adsorption (lit multi étagé).
- Enrobage, granulation...etc.
- FCC (craquage catalytique).
- Régénération des catalyseurs.

- Gazéification du charbon.

1.4 : Vitesses limites de fluidisation
11.4.1 : Vitesse minimale de fluidisation.

La transition de la couche des particules de Ifétata I'état fluidisé est considérée
comme le minimum de fluidisation. Ainsi, au minimul® fluidisation, la perte de charge a
travers le lit fixe est égale au poids apparentadeouche de particules par unité d’air de
section droite de la colonne. C'est-a-dire c'estitesse limite d'injection du gaz pour
laquelle les particules sont en suspension, etnsicantinue a augmenter la vitesse
d'injection, le phénomene de bullage va apparditotons que I'équation d’Ergun permet
de calculer la perte de charge a travers un K éiks’exprime par :

A—hp =150(1_£f ! D(': ZU 332 + 175(1;3‘9) EC;;J 92)
p p

Dans cette équation, le premier terme, qui prédenkimsque I'écoulement est

laminaire Rg<10), correspond a la dissipation d'énergie duequernent aux forces
visqueuses, et le second terme, qui prend de leumpbrsque I'écoulement est turbulent

(Rg>200), correspond a la dissipation d’énergie duefarces d'inertie.
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11.4.2 : Vitesse maximale de fluidisation.
La vitesse maximale de fluidisation correspond adieur de la vitesse limite du

gaz au-dela de laquelle les particules solides somportées par le courant gazeux
ascendant. La valeur de cette vitesse maximalamsbximativement égale a la vitesse
terminale de chute libre des particules dans le \gdisé. Sa valeur dépend ainsi non
seulement des propriétés des particules mais alessielles du gaz. D’'une maniére
générale, la vitesse terminale de chute des phaticde forme quelconque peut étre

calculée a partir de I'équation
U = 2% o, - p,) %2
t 3[T, [p,

ou, G est le coefficient de trainée déterminé générateraepartir de la corrélation de

Haider et Levenspiel :

—-50748p
C = ﬁ 1+ 8,17 &‘ 40655 ER 00964+ 05565#) + 73,69 @ ERep
’ 6,2122p
Re, Re, +5378[&"

¢ : étant le facteur de sphéricité des particules

[1.5 : Régime de fluidisation

Comme nous l'avons déja abordé, les transitionseeles différents régimes de
fluidisation ne dépendent pas seulement de lasétesperficielle du gaz mais aussi de la
nature et des propriétés physiques des particalekes.

On s’intéressera dans ce paragraphe essentiellémandescription des différents
régimes observés pour les particules appartenantlassed3 etD de la classification de

Geldart. Pour ce type de particules, on distingois principaux régimes :

- le régime de bullage,
- le régime de pistonnage,
- le régime turbulent.
[1.5.1 : Le régime de bullage.

Ce régime est observé des que la @teks gaz dépasse la vitesse
minimale de fluidisation et est caractérisé papparition de deux phases: une
phase dense ou phase émulsion constituée de pesticolides en état de

suspension dans le courant gazeux, et une phaséeddonstituée de cavités
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pratiguement vides de solide en mouvement ascen@atte derniére est aussi
appelée la phase bulle. Selon la théorie des deases [Toomey et Johnstone
(1952)] on admet que lI'excés du deébit gazeux pg@pod au minimum de
fluidisation traverse le lit sous forme de bulles.

Selon les différents travaux bibliographiques, mportement hydrodynamique
d’'un lit fluidisé gaz-solide est fortement conditi@ par les propriétés des bulles de gaz
telles que leurs tailles, leurs vitesses d’ascenstdeurs répartitions au sein de la couche.
D’'une maniére générale, une couche fluidisée peaitdévisée en trois zones distinctes :

- la zone du distributeur ou les bulles sont forneteommencent leur ascension.
- la zone de bullage appelée également zone dense.

- la zone de projection ou le freeboard.

La zone du distributeur.

Selon la nature du distributeur employé, le comgodant du gaz et des particules
differe dans la zone adjacente au distributeur l@ppégalement zone de grille. La figure
(04) représente un schéma des phénomenes qui ont ligudpax types de distributeurs :
plaque perforée (a) et plague poreuse (b).
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Figure 04: Comportement hydrodynamique du lit dans la zondistubuteur

(a) plaque perforée. (b) plaque poreuse
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Comme le montre cette figure, powr distributeurs a plaques perforées, le jet
gazeux issu des orifices est initialement étahliune distance dite longueur de jet. Au
dela de cette distance, on observe une dégénécesdanjet en bulles de gaz de faibles
diametres et pratiquement vides de solide. Potypeede distributeur :

- le diamétre initial des bulles peut étre calculéaide de la corrélation

de Cooke et coll. (1968), habituellement retenue lpa différents

auteurs :

{stﬁug —umf)r“ 1
dy =

4
rth g°?

- et la longueur de jet peut étre évaluée par feetaiion de Merry :

03 0,2
L, [d '
—i=gpppfo e 13 Yo |
o P, gLd,

D’apres Kunii et Levenspiel (1991), pour une vitede gaz de fluidisation donnée

or

et pour une porosité du distributeur fixée, unenagigtation du diametre des orifices ou de
la pression du systeme conduit a la formation tsegkis profonds.

En ce qui concerne le comportement des particudédes dans cette zone, on
observe la formation de zones stagnantes ou sagmnattes entre les orifices et une zone
ou le mélange peut étre considéré comme parfainmé®maniere générale, 'augmentation
de la vitesse du gaz a travers les orifices, lactoh de I'espacement entre les orifices,
'augmentation de la taille des particules et dantitre des orifices diminuent I'extension
des zones mortes [Kunii et Levenspiel (1991)].

Contrairement au comportement observé a proxidagplaques perforées, dans le
cas des distributeurs a plaques poreuses la famdg jet n’a pas été mise en évidence.
La compilation de plusieurs travaux expérimentaatisée par Kunii et Levenspiel (1991)
a permis de montrer que dans la zone du distributee suspension diluée de gaz et de
particules est formée dés que la vitesse du gazdexd . Cette suspension se réarrange
ensuite pour former plusieurs bulles de petitdéetagui coalescent trés rapidement pour
former des bulles de plus grandes tailles. Dante c@tuation, la majorité des auteurs
retiennent la corrélation de Geldart (1972) quinpatrd’estimer la taille initiale des bulles

formées dans la zone du distributeur :

d,, =09150107 U, -U ., )**
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La zone de bullage.

Cette zone est caractérisée par la présence des delgaz qui grandissent au fur
et & mesure qu'elles s’élévent dans la couche Befist de leur coalescence et qui
explosent lorsqu’elles atteignent la surface du_bt présence de ces bulles en permanence
dans la couche entraine une expansion dépendéakdes du débit gazeux par rapport au
minimum de fluidisation ainsi que des propriétégysidues du gaz et des particules.
L’étude du comportement des bulles au sein diluiidisé a fait I'objet de plusieurs études
expérimentales [Botteril et coll. (1966), Darton caill. (1977), Yates et coll. (1994),
Yacono et coll. (1979), Chiba et Kobayashi (197@3} il conditionne le transfert de
matiéere et de chaleur ainsi que le mélange gazeseia d’un lit fluidisé.

A/ Propriétés des bulles.

Les observations aux rayoRsréalisées par Rowe et coll. (1965) sur un litdise
tridimensionnel ont permis de mettre en évidence lguforme des bulles est celle de
calottes sphériques a bases concaves entrainaalarsillage une quantité de solide et
de gaz de la phase émulsion. Selon les difféereat@ux bibliographiques, le volume du
sillage peut étre estimé entre 25 et 35 % du voldméda bulle. Ainsi, par le biais de
continuité, le mouvement ascendant du solide oouoasi par les bulles est contrebalancé
par un mouvement descendant prés des parois deoltmne. Ce mécanisme est
responsable du mélange intense des particules iau dee la couche fluidisée. La
quantification de la fraction volumique des bullasfait I'objet de plusieurs travaux
expérimentaux. Parmi les corrélations établies nains celle de Werther
(1976) présentée dans le tableau (03)

Il est a noter qu’il existe aussi un échapgemanent de particules entre les sillages
des bulles et la phase émulsion. D’apres les ceitria des travaux de Chiba et
Kobayashi (1977), le coefficient de transfert ddiipales entre le sillage et 'émulsion par
unité de volume de la phase bulle dépend aussidgsmaractéristiques du lit au
minimum de fluidisation que du diamétre de la sphwri englobe la bulle et son sillage.

L’expression de ce coefficient est reportée danabdkau (03).

La taille et la vitesse d’ascension dedlebusont deux grandeurs deécisives
intervenant dans les calculs et le dimensionnemestits fluidisés. Ainsi la détermination
de ces parametres a fait I'objet d’'un nombre imgadrte travaux bibliographiques. Dans
ce paragraphe, nous nous contenterons de présesteorrélations empiriques ou semi-
empiriques les plus utilisées et les plus souviééés dans les travaux de modélisation des

réacteurs a lits fluidisés. Sachant que ces kmiens par la suite employées dans notre
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étude théorique. Ces différentes corrélations aeec origine bibliographique sont

regroupées dans le tableau (03).

Auteur Propriété Corrélation Remarque
Fraction volumique f _1-8 avec :
Werther _
du sillage dans lgs
(1976) £=1-03[exp008U, -U,,))exd- ¢lh)
bulles p=7200" U, U, Jrexg- aoarlp, -,
Coefficient de , .
. d,est le diametrge
Chiba et transfert de (U
. . 3 f, Mn de la sphérg
Kobayashi |particules entre [gK, =§€—Gd—,f P
. mf Mb englobant la bulle
(1977) sillage des bulles ét Y
. . et son sillage.
la phase émulsion.
Diamétre des bulles h d..est le diametre
deq(h)_dbm (dbm dbO)Exr{_O'SD] a
a chaque hauteur '
Mori et We de la bulle
sphérique ayant le
(1975) Diamétre maximal 04 prerite ay L
d,, = 164EﬁAE(U0 -U )] ' méme volume qu
de bulle.
la bulle réelle.
Vitesse d’ascensign
U, = 0711g )
d’une bulle isolée
Davidson etVitesse d’ascensign
Harrison d'un chapelet dan:(Ug—Umf)+Ubw
(1963) bulles.
débit de ar
g q = §7TUU mf mbz
traversant une bulle = 4
Ve, @ volume du
' Ve _ 17 sillage entourant la
Partridge efVolume du nuageV, a-1 .
bulle vide.
Rowe (1966)| accompagnant U
a= b V, : Volume de la
chaque bulle. U
E ot bulle vide de
solide.

Tableau 03 :Tableau récapitulatif des principales propriétés deilles
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B/ Mouvements du gaz autour d’'une bulle.

De nombreux travaux théoriques ont été consadaédescription de I'écoulement

du gaz et du solide au voisinage d’'une bulle isdl&bjectif de ces travaux fut la

détermination des flux gazeux échangés entre la bula phase émulsion, grandeurs

prépondérantes dans les calculs des réacteussfiilitisés. Selon la théorie de Davidson

et Harrison, la plus ancienne et la plus utiliségaz présent dans les bulles n’est pas

isolé de I'ensemble du lit et il existe un échaogetinue de matiére ente les phases. Le

flux gazeux traversant la bulle peut étre estintd’papression reportée dans le tableau

(03). De plus, la structure de I'écoulement du @axoisinage des bulles dépend

essentiellement du rapport entre la vitesse r@ati@scension d'une bulle isolgém et la

U- — U mf
vitesse interstitiel du gaz dans la phase émuldipdéfinie par Emi Ainsi, selon la
U
a=-—"
U,

valeur de ce rapport

, on peut distinguer différents régimes d’écouletnéigure

(05) :

si la valeur de? est inférieure a 1, le gaz pénétre dans la baliesp partie inférieure
et sort par son sommet : c’est le régime ouvereaggime de bulle lente. Ce régime
est caractérisé par un court-circuit instantangatupar la bulle et ne se développe en
générale que soit dans les parties inférieurestdad voisinage du distributeur, soit
lorsque les particules appartiennent a la clasde [ classification de Geldart.

si la valeur ded est supérieure a 1, le gaz sortant par le sommda dulle est
repoussé vers le bas et pénetre a nouveau damescicelpres un séjour parmi les
particules de la phase émulsion : c’est le régenmé ou régime de bulle rapide qui est
souvent rencontré lors de la fluidisation des paléis appartenant aux classes A et B
de la classification de Geldart. Le volume du gabirkérieur duquel s’effectue le
recyclage est appelé nuage. L'épaisseur du nuage e estimée a partir de la
relation théorique de Partridge et Rowe (1966) m&eodans le tableau (03). Selon
cette relation, I'extension du nuage diminue avaagmentation de la valeur éle

Dans la phase émulsion, la structure de I'écoulérdergaz est fortement influencée

par les caractéristiques du bullage et par la aaturdistributeur surtout pour des couches

peu profondes. Le gaz de I'émulsion circule danségime proche de I'écoulement piston

pour des valeurs des vitesses superficielles deinfareures a deux fois la vitesse
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minimale de fluidisation. Pour des vitesses trévéds, supérieures a cing fois Umf, le
gaz peut étre considéré comme assez bien mélangéd'easemble de la couche.

\\ a>1 a<l /

Figure 05: Mouvements du gaz autour des bulles pour diffésevaéeurs

du rapporta

C/ Mouvement des bulles et du solide.
Le travail expérimental réalisé par Werther et Made (1973) portant sur la
répartition des bulles au sein d’un lit fluidiseermis de mettre en évidence que :

- La répartition des bulles varie depuis la zone id&idution jusqu’en haut du lit. Elle
varie aussi radialement,

- A chaque niveau, on peut distinguer un anneau tlageuplus intense que dans les
régions voisines. Cet anneau se déplace progressitevers I'axe a mesure que 'on
s’éloigne du distributeur.

- Jusqu’a une hauteur équivalente a deux fois le éli@rde la colonne, il existe une
zone de forme conique, appelée céne de Werthdnrtdeactivité de bullage séparant
une région centrale d’activité moyenne et une megiériphérique de faible activité de
bullage,

- Au dessus de cette zone, lactivité de bullage rés®e la région centrale,
développement de la taille des bulles par coalescen
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La figure (06) représente schématiquement la riéipartdes bulles au sein du lit selon
Werther et Molerus (1973).

Figure 06: Représentation schématique du céne de Werther.

Ce chemin préférentiel emprunté par les bulles witné I'apparition d’un
mouvement des particules sur une échelle macraggepCette circulation du solide se
fait suivant plusieurs modes selon la géométriadmlonne (diamétre du réactddret la
hauteur du lit expandé,) et la vitesse superficielle du gaz comme le nelarfigure (07)
qui donne une description globale de cette cirmriat

Ainsi, a faible vitesse du gaz, on distingue lesportements suivants :

H%) léegerement inférieur a 1 : Les particules manifeste courant ascendant prés des
r

parois et un courant descendant au centre duditréf 07a). A vitesse du gaz plus élevée,

le bullage devient plus intense et le mouvementssiise (figure 07b).
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- H%) entre 1 et 2: Le mouvement ascendant des bullest déne forme conique.
r

L’explosion des bulles en surface conduit a la m#jen du solide entrainé entre la
zone centrale du lit et la zone proche des paroi®les entament un mouvement

descendant (figure 07c).

- H%) supérieur a 2 : Les courants de circulation desScodes forment deux vortex :
r

Le premier est situé prés du distributeur et cbang&ia alimenter le second vortex situé
dans la partie supérieure du lit. Le solide moimsiaxclusivement au centre du lit et

descend prés des parois (figure 07d).

- H%) beaucoup plus faible que 1, installation de trésnde section : Dans ces

conditions, plusieurs vortex peuvent se former’ature générale des courants de
circulation dépend de la nature du distributewuife 07e et 07f).

Figure 07: Les principaux courants de circulation du gaz etsdiide en fonction
de la géométrie de I'installation et de la vitesisegaz.
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11.5.2 : Le régime de pistonnage.

Le régime de pistonnage apparait lorsque la tdét bulles atteint des ordres de
grandeurs comparables au diametre de la colonmappert entre le diametre des bulles et
celui de la colonne atteint environ 0,4. Dans aggditions, on observe une alternance du
passage de grosses hulles et de phase denselgudiirface du lit se souléve et retombe
avec une fréquence trés réguliere et les fluctnatide la perte de charge sont trés
importantes. Cette situation se présente dans deotal’'excés du gaz par rapport au
minimum de fluidisatio{Ugy—Un¢) prend des proportions importantes et lorsque laehau
de la couche fluidisée est suffisamment grande paerl’effet des parois de la colonne
soit ressenti sur le mouvement des bulles. Aimsidébut de pistonnage est conditionné
simultanément par les propriétés géométriques dmlianne et par I'exces du gaz par
rapport au minimum de fluidisation

On trouve dans la bibliographie quelques travauxisaorés a I'étude de
I'hnydrodynamique des lits fluidisés fonctionnanindace régime, notamment l'influence
des parametres opératoires sur le début du piggen™Nous citons ainsi la corrélation de
Darton et coll. (1977) qui permet d’estimer la amtminimale de la couche au-dela de

laquelle la formation de piston est favorisée :

H 1
L =35()1-——

Et la corrélation de Clift, Grace et Weben quirpet decalculer la vitesse
d’ascension des pistons :

u, =

p

_Umf)+Upoo

g

Avec

U,. = 0350/g D,

Ce régime de fonctionnement du réacteur n'est pgdoieé dans les procédés
industriels car les fluctuations des pertes degehgénérées par le mouvement ascendant
et descendant des pistons prennent des ordres atelegirs importants. Dans ces

conditions, le contrdle de I'opération devient tdéticat a réaliser.

11.5.3 : Le régime turbulent.
Selon Yerushalmi (1986), le régime turbulent cqroesl a une prédominance de la
rupture des bulles par rapport a leur coalescebeaégime est observé a des vitesses de

gaz élevées. Dans ces conditions, le mouvememisiatées particules solides, mouvement
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de circulation interne, est a l'origine des phénonesede rupture des bulles. La taille des
bulles peut atteindre sa valeur maximale stablecéginage du distributeur. La fréquence
élevée de la rupture des bulles est 'une des @arstiques de la fluidisation turbulente,
qui conduit non seulement a I'amélioration du conggaz-solide mais aussi a I'apparition
de macro mélange dans le lit. Dans ce régimet lesli constitué de petits éléments de
phase gazeuse et de phase solide en mouvemepiralé&itrapide de va et vient. Il devient

alors difficile de distinguer la surface du lit.
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Introduction

Dans la plupart des études théoriques réaliséeleslits fluidisés, les auteurs se
sont intéressés a la modélisation de la zone ddnséit. La raison en est que la
technologie des lits fluidisés est trés bien ada@éx procédés faisant intervenir des
réactions catalytiques hétérogenes ayant des e#teds transformation modérées telles
qgue le reformage du méthane. Dans ces situatiansajeure partie de la réaction a lieu
dans la zone dense du lit au contact des partigdédes. En raison de I'importante
capacité calorifique volumique des particules ssigar rapport au gaz et a I'intensité du

mélange des particules dans le lit dense, ce daggiesouvent considéré comme un milieu

isotherme

Contrairement au comportement thermique du réactetsqu’une réaction
hétérogéne est mise en ceuvre, lors de la combudtiogaz naturel en lit fluidisé, la
réaction a lieu en phase homogéne, donc principaleau sein des bulles de gaz. La forte
exothermicité de cette réaction peut conduire a amgmentation significative de la
température du gaz contenu dans les bulles et ppdidion dimportants écarts de
température entre la phase bulle et la phase é@nulSe comportement peut ainsi remettre
en cause I'hypothése de lisothermicité de la ceudbnse. Par ailleurs, I'existence de
gradients de température de gaz le long de la eoadaisi que la formation d’especes
intermédiaires causée par des réactions incompeteisdes facteurs qui peuvent générer
une variation axiale du débit volumique du gazdraant le lit. Cette évolution axiale du
débit volumique du gaz perturbe I'hydrodynamique slystéme et conduit a une
modification de I'intensité des transferts de matiét de chaleur entre la phase bulle et la

phase émulsion.

La modélisation de la combustion du gaz naturellitefluidisé a été trés peu
abordée dans la bibliographie. [Yanata et coll78)9Van Der Vaart (1992)]. A cause de
ce manque de connaissance dans la caractérisatiocoshportement thermique et
réactionnel du systéme considéré, nous avons pgopos base théorique permettant de
prédire 'avancement de la réaction le long duléhse tout en considérant les échanges
thermiques entre les différentes phases. Ainsi atlass proposé un modeéle qui couple lui
méme deux autres modeles : le premier est baskesinypothéses hydrodynamiques du
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modele d’assemblage de bulles de Kato et Wen (181683 que le second est basé sur les
prédictions de I'aspect thermique du modéle deaelide Kunii et Levenspiel (1991).

Ainsi. Dans un premier temps nous présenteronseles principaux travaux de
la littérature concernant le transfert thermiqudiefiuidisé. Dans un second temps nous
rappellerons en détail les hypotheéses de baseaddi¢len d’assemblage de bulles adopté.
Enfin, nous terminerons par la présentation lesatgos des bilans de matiere et
thermiques du modele retenu pour décrire le proseds combustion du méthane dans la

zone dense du lit.

| : Présentation de quelques modeles relatifs audansfert thermique en lits fluidisés

D'une maniere générale, les modeéles proposésldditi®rature relatifs a I'étude
du mécanisme de transfert de chaleur entre unluiti$é se ressemblent dans leur
conception macroscopique mais different dans leégildémicroscopiques et la prise en
compte ou non de la contribution des différentsané&mes. Parmi les modeles cités dans
la bibliographie, nous exposerons certains d'eetn® qui nous semblent les plus

importants.

I.1 : Modele de Mickley et Fairbanks (1955) :

Mickley et Fairbanks étaient les premiers auteu@vair entrepris I'étude et la
modélisation du transfert thermique dans les liglisés. lls se sont plus intéressés aux
lits fluidisés qui fonctionnent en régime de budlagar c'est le régime de fonctionnement
de la plupart des lits fluidisés dans l'industtieur analyse est basée sur I'hypothése qui
consiste a considérer que le transfert thermige ées différentes composantes d'un lit
fluidisé se fait en régime transitoire. Ainsi, l@avement intense des particules conduit a
la création de quatre modes de transfert de chagdauicules-particules, particules-parois,

particules-gaz et gaz-parois.

D'un autre c6té, la comparaison des degrés de eadeulés a partir d'une
configuration cubique ou hexagonale de particulphésques avec celui mesuré
expérimentalement, qui est proche de celui d'uauliminimum de fluidisation, a permis de
conclure que les particules solides dans la phasdsén d'un lit fluidisé sont le plus

souvent en contact avec huit particules avoisisamtie donc dans une configuration
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hexagonale. Comme conséquence de ce constatfliedisé est représenté sous forme de
paquets de solide en mouvements relatifs les umsrg@port aux autres, avec un
mouvement relatif inexistant entre les particuledividuelles au sein de chaque paquet.
Les propriétés physiques des paquets (degré de wi@desse volumique apparente,

conductivité thermique) sont alors celles du linsimimum de fluidisation.

Une analyse des phénomenes physiques qui se peatiu®squ’un paquet de
solides vient au contact de la paroi a permit aacgsurs de déterminer une expression qui
permet de calculer le coefficient de transfert daleur par conduction entre le paquet de

solide et la paroi du réacteur.

Si le paquet solide posséde une conductivité tlprenimoyenne km, une masse

Cp,

volumique® m renferme des particules solides de capacité ifiglees="s, alors le

coefficient local de transfert de chaleur s’écrit :

N~

h, :i.r Ko -0n -CPs
NI

1.2 : Modele de Verdamurthy et Sastri (1974)

Apres le modele proposé initialement par MichleyFairbanks, plusieurs études
expérimentales ont été entreprises dans le buamierer la validité de ce modele dans
différentes conditions opératoires. Ainsi, pour lés fluidisés fonctionnant & hautes
températures, les conclusions des différents agiteolr divergé quant a I'estimation de la
part du transfert radiatif par rapport au transfeouplé par conduction/convection
[Verdamurthy et Coli (1974)]. Afin d'apporter ddéréents de réponse et d'explication de
ces différences, Verdamurthy et Sastri ont développ modéle qui tient compte du
transfert radiatif entre I'émulsion et les paraigéacteur.

Ce modele est basé sur le mécanisme proposéanitit par Mickley et Fairbanks
et considere que le transfert de chaleur se faitégime transitoire entre les parois du

réacteur et les paquets de solide ayant les ptépritun lit au minimum de fluidisation.

Cependant, a la différence du premier modéle, @limpose un film de gaz en
contact direct et permanent avec la paroi du réadetravers laquelle le transfert de

chaleur entre I'émulsion ou les bulles et la partiéu par convection et rayonnement. Le
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film gazeux d'une épaisseur égale a la moitié dmdire moyen des particules constituant
le lit, est transparent aux rayonnements et possé@deconductivité thermique égale a
celle de la phase émulsion. Les paquets de sabidiedsune épaisseur équivalente a trois
fois le diamétre moyen des particules et sont dolstd'une alternance de couches de gaz
et de solide qui émettent des rayonnements comsiealps noirs, au méme titre que les

parois du réacteur.

Avec ce modele, la part du rayonnement dans lesfeeanglobal de chaleur est
estimée entre 17 et 30 %. Néanmoins, en comparaigen des mesures expérimentales,
les auteurs concluent que I'hypothése des corpss re@mble rendre le flux échangé

surestime.

1.3 : Modele de Flamant (1985).

Le modele de Flamant a été introduit afin de c@teplcertains modeles existants
jusqu'alors. En effet, les modéles que nous aviaas traitent la phase bulle comme un
milieu vide de particules et renfermant un gazdpament aux rayonnements. Le modele
proposé par Flamant consiste donc a écrire I'émuatifférentielle qui gouverne le
phénomeéne de transfert couplé par conduction enregment entre des paquets de solide
et la paroi a travers un film gazeux, et d’autrg atransfert convectif et radiatif entre la

phase bulle et les parois.

[.4 : Modele de kunii et Levenspiel (1991).

Ce modele est globalement analogue auresunodeles dans la mesure ou il
considere que le transfert de chaleur se fait\etsales deux phases bulle et émulsion, et
gu’a I'intérieur des paquets d’émulsion, le transée fait par conduction et rayonnement

d

p
avec la paroi, ce modéle tient compte d’'un fimegazde diamétre de2 séparant ces
deux phases avec les parois. La différence résaies de fait que les conditions
d’écoulement du gaz sont prises en compte lor&dature des équations qui gouvernent

I’évolution du systeme.
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MMM
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Figure 08 : Schéma représentatif du film gazeux aour
des parois internes du réacteur

D’une maniere générale, le coefficient de trangjérbal entre un lit fluidisé et les parois
s'écrit :

h= hbuIIe '5+ hémulsion' (1_ 5) (01)

O est la fraction du surface du réacteur recouvmatda phase bulle.

Le calcul de chacun de ces coefficients partiede@és aux deux phases bulle et émulsion

se fait de la maniere suivante :

* En ce qui concerne la phase bulle, le coefficilaqqfte englobe deux contributions
dues au rayonnement et a la convection. La dermtet faible, elle peut étre

négligée alors que le coefficient de transfertatifds’exprime en considérant les

eémissivités du gaz chargeé des particules sofidest, celle de la paro‘fW :

o T)
S
gS gW

(02)

Concernant la phase émulsion, le modele de KuniiLetenspeil prévoit,
conformément au modele de Miekley et Fairbankstransfert conductif a travers les
paquets de solide, toutefois les auteurs ajouteatrésistance supplémentaire au transfert
de chaleur a les parois, car la loi établie paekidy et Fairbanks tend a surestimer le

coefficient de transfert. Cette résistance est madigee par un film gazeux stagnant
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d

p

d'épaisseur 2 qui sépare les paquets de solide et les paraiéadiieur.
Ainsi, le transfert de chaleur se fait en séridadmaniére suivante :
d

p
-Transfert convectif et radiatif & travers un fijazeux d’épaisseu? .

-Transfert conductif a travers le paquet de solide.

Puisqu'en série, les résistances s’ajoutent, KehiiLevenspiel proposent I'équation

suivante :

h

émulsion: 1 1 1 1
+
h. +h h

convection

paquet (0 3)

Dans cette expression, le terrﬁ@‘q“Et exprime le coefficient de transfert conductif
a l'intérieur du paquet des particules, le terl?wevecﬁon représente le coefficient de transfert

convectif a travers le film gazeux, et le terrnfe représente le coefficient de transfert

radiatif a travers le film gazeux.

Le calcul du coefficiemhconvection a été fait par Yagi et Kunii (1960) en prenant en

considération l'aspect de mélange radial du gajlmr celui-ci circule dans le lit. Leurs

investigations ont montré que le coefﬁcié?rtmvection est égal a celui calculé a travers un
film gazeux stagnant augmentée d'une contributiod du mélange radial du gaz. On

aboutit donc a I'équation :

k 0
0 — ec
hconvection+ aconvection‘ (Cpg 'pg U g ) - d + aCOHVECtiOW (Cpg 'pg U g )

convection— p (04)

h

d

p
0 _P
ou Kee est la conductivité thermique du film d'épaissedr en I'absence de mouvement

du gaz exprimée par :
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1
Kee = €, Ky +(L—&,) K] 1
ww_is +=
k, 3 (05)

ot Ewest le degré de vide moyen du film a la paroi.

Ky est la conductivité thermique du gaz.

Ky est la conductivité thermique des particules.
k

S

\

Pu 1e coefficient qui dépend du rappohg et il peut-étre tiré a partir des courbes

représentées sur la figure (09) [Kunii et Leveak(ii991)]

y 0
S
8 o
0.04 _ I |||_ il .'!I ||| 1
1 10 il [ I
ky'ky

% - Pour le contact entre les particules adjacentes.

P - Pour le contact entre les particules et la serfa

Figure 09 : Degré d’épaisseur effective du filmeayazautour du point
du contact avec la particule

La détermination dgpaquet est faite a partir du modele de Mickley et Faiksaen

supposant que tous les paquets ont le méme tengutict avec la paroi.

h . )
Le calcul de Paauet se fait comme suite :
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& LoV (06)
tS
s e lepalh) 7.
= 2 o (07)
- i-\/ Kin-Om-CPs
_Jt 08)

0
ou Ke est la conductivité thermique des paquets degpkas supposées au minimum de

fluidisation et renfermant un gaz stagnant. Cetsndeur est corrélée aux conductivités
thermiques du gaz et des particules en prenanbmipte I'aspect sphérique des particules

solides.

1
km =& 'kg + (1_£mf)'ks m
k, 3 (09)

% estun paramétre calculé de la méme maniérquL(&'oir figure 09)

1.5 : modéle de Toei et ces collaborateurs (1972) :

Figure (10): La forme d’une bulle en trois dimensions
selon le modele du Toei et ses collaborateurs
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Ce modele prend en compte les effets combinésadefart de masse et de chaleur entre
les phases bulle (vide+nuage) et la phase émujmortirculation des particules dans le
nuage et a l'intérieur de la bulle. Lors de I'arsaydes bulles tridimensionnelles, celles-ci

sont considérées comme des calottes sphériquesffefL'du sillage n’est pas pris en

compte).
7_T. R+&
2 2
G yy G
C
—»
) A
Cq
. | :@ y

Figure 11 : les flux gazeux et des particules dans le nuags sel
modele de Toei et ses collaborateurs

Les flux volumiques (cm3/ s) du gaz G provenanbdlle et celui des particules W
provenant de I'’émulsion pénétrent dans le nuagelgpaommet et sortent en bas. ils

circulent & co-courant.
Dans les lits tridimensionnels A représente I'épais du nuage.

it w

Rc : rayon du nuage, donnée par la corrélationaled3on.

1

Rc :& (0’+2j3
2 a-1 (11)

Moyennant I'écriture d’'un bilan thermique et d’uitah matiére sur les flux traversant la

bulle, Toei et Coll, ont déterminé deux équationspmgrmettent de calculer le coefficient
de transfert entre la phase bulle et les particdiesiuage, et entre la phase bulle et les

particules qui tombent dans les cavités vides.
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le coefficient de transfert de chaleur entre lasghbhulle et les particules de la phase

eémulsion circulant dans le nuage par unité deasarfle bulle (vide) due a cet effet est

donné par :
1 3
hya ZTM'Z'Cpf P U
1+
a-1 (12)
Ub

U n%
ou Emf

par ailleurs, Toei et Coll prédisent que si las@sce a la conduction a I'intérieur des
particules peut étre négligée, alors le coeffictn transfert entre la phase bulle et la
phase émulsion par unité se surface de bulle (\dded la circulation des particules

dans les cavités vides est donnée par :

d

p
hgp'? k

p

k d \*
p
pp.Cpp{ pj

1
h,op=Z.U,D.£pCpp.,0p 1-exp -3.

- - (13)
—_1 -3
La fraction volumique des particules solides dasulles est estimée =1a210 .
I'-Temps de séjour des particules dans les bulles.
1 1
. _(Z.DH jz _(1.14.Db]2
g g (14)
— 3
Pour les lits tridimensionnelgl,ID =2by
2
D,=—0D
Y

A, =1D;
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524' 212
V

alors D, (15)

Le coefficient de transfert entre la phase bulleagthase émulsion par unité de volume de

(v =2 (124) Dbj

bulle, s’écrit alors :
h,. k
hp _42121 u, Cpp.pp{l—exp(—a ® J P .r}
D, 4 k, Jp,Cp,d, (16)
A_6
Si on considere que les bulles sont sphériqM@s, D,
h. . k
hyp = 2:[3) 0, {1—exp{[—6. kgp J C” q TJ]
Donc : o ) PoPoC (17)

Les conclusions de Toei et Coll que le transfertdxi particules tombant dans les

cavités vides domine l'autre contribution. De cé&, faous allons considérer dans notre

développement numérique le coefficigm
Il. Présentation du modele de KATO et WEN (1969)

Les principes de base de ce modéle sont les ggivan

- le lit dense est représenté par une série de ctimpats de hauteurs variables
mais égales au diamétre des bulles a chaque nbeeesidére dans le lit (figure 12).

- I'évolution du diametre des bulles le long de laicwe tient compte d’'une part du
phénomene de coalescence estimé par la corrélddodori et Wen (1975) et
d’autre part, de l'accroissement du débit gazeusultént de I'augmentation
simultanée de la température et du nombre de mdéss especes gazeuses

provoguée par la réaction chimique.

- le lit fluidisé est représenté par deux phases:pitase émulsion dont le degré de
vide est égal a celui au minimum de fluidisatiorueé phase bulle contenant une

faible fraction volumique de solide (1 %).
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De plus, ce modele tient compte des échanges derenat de chaleur entre les phases
ainsi que des échanges thermiques par conductray@inement entre le lit et les parois

du réacteur.

- -
mw@@@@

Nuage
| g

o /

Figure 12 : Représentation schématique du modéleassemblage de bulles.

[1.1 : BILANS DE MATIERE.

Les bilans de matiére sont écrits pour uRaeppece gazeuse i et au niveau de chaque

compartiment.

Phase bulle :

Débitmolairej [Débit molairej
sortant entrant

del'espece del' espece
Flux échangéntrela Vitessed'apparition Flux compensatioe
phaseémulsionetla +| oudedisparitionde |+ trarsférédela phase

phasébulle I'espéce émulsion ersla phasebulle
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[A'(Ug _Umf)'cib]N—l _[A‘(Ug _Umf)'Cib]N :_[qeb'\/b'cie]N +[Kbe'\/b'(Cib _Cie)]N
€] @) (©) (4)+(5)
—[rp VL= Wy (B18)
(6)

Figure 13 : Schéma représentatif des flux de matieréchangés par la phase bulle

* Les termes (1) et (2) correspondent aux débits ainesl de I'espéce gazeuse (i)
entrants et sortants du compartiment N.

» Le terme (3) correspond au flux compensatoire ténége la phase émulsion vers
la phase bulle.

» Les termes (4) et (5) correspondent aux flux difféshangés entre la phase bulle
et la phase émulsion.

* Le terme (6) correspond a la vitesse d’apparitiarde disparition de I'espéce (i)

dans la phase bulle.
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*« Phase émulsion:

Vitessed'apparition Flux échangéentre la Flux compensatioe
ou dedisparitionde |-| phasemulsionetla - trarsférédela phase =0
I'espéce phasebulle eémulsion ersla phasebulle

(A'U mf 'Cie)N—l - (A'U mf 'Cie) N T _(rei B‘mf m/e)N + (Kbe |N/b (Cei _Cbi ))N + (qeb'vb 'Cei ) N T 0
a B

Les termesae'ﬁ dans cette équation s’annulent I'un avec l'auta; le flux
gazeux traversant la phase émulsion est négligealeapport a celui traversant la phase

bulle, alors I'équation précédente devient :

+ (rei L& m/e),\, _(Kbe v, (Cei -G, ))N ~(AepVp Cei)n =0
(d) (a) () (20)

g —
N < E B

(C —

.

Figure 14 : Schéma représentatif des flux de matieréchangé entrant et sortants
dans la phase émulsion

» Le terme (a) correspond aux flux échangés parsidfu entre la phase bulle et la

phase émulsion.
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* Le terme (d) correspond a la vitesse d’apparitiorisparition de I'espéce (i) dans
la phase émulsion.

* Le terme (c) correspond au flux compensatoire féaésle la phase émulsion vers
la phase bulle.

Dans ces deux équations de bilan de neatide représente le coefficient de
transfert de matiere par diffusion entre la phadie et la phase émulsion, exprimeé
comme le débit gazeux échangé par unité de volunia phase bulle. Ce coefficient est

calculé a partir de I'expression suivante :

ds  (m®/s /m’de la phase bulle) (21)

Le terme (c) correspondant au flux compensatoibeest €également exprimé par

unité de volume de la phase bulle et est égal a :

), T Bl

Ce flux a été introduit afin de transférer I'esteét de volume du gaz de la phase

(22)

eémulsion, résultant de I'accroissement du débitamelet de la température, de la phase

émulsion vers la phase bulle.

Dans ces conditions, la phase émulsion resteraumigans les conditions du minimum de

fluidisation.

Un bilan de conservation de la masse du gaz traneks lit permet de déterminer
la vitesse du gaz sortant de chaque compartimematssant sa composition, sa

température et sa vitesse dans le compartimenégeac :
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(Amg Ebg)N = (Amg E'bg)N—l (23)

(o,)

partir de la loi des gaz parfaits connaissant isgpégature, Th, et sa masse molaire Mg :

La masse volumique du gaz au niveau de chaque comeat N, est estimée a

b (%),

La détermination des propriétés des bulles a chaypeau dans le lit dense

(23)

(diametre et vitesse d’ascension) est effectuémdrasant sur la vitesse superficielle

moyenne du gaz dans le compartiment considéréragprcomme suit :

:UN tUya
), =2 y

Et I'utilisation de la corrélation de Mori et Weh9(75) pour le diamétre des bulles et celle

de Davidson et Harrison (1963) pour leur vitessescknsion.

Le diamétre moyen des bulles a chaque niveau :

(db)N = dem - (dt;\lm - dbo)@XF{_ 03 (ZN_lgAZN )j

r

(25)

2 (26)

O est la taille initiale des bulles calculée pacdarélation de Cooke et coll. (1968)

s’agissant de distributeur a plaque perforée :
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)} 1

g 0,2

6D6‘[6J;\l _Umf
Ao = 0

or

(27)
nor : nombre d’orifices du distributeur.

dbmest le diametre maximal théorique de bulle réstutiame coalescence totale :

dbm = 1'64EﬁA|:(U l[\‘ -U mf )]Q4 (28)

La vitesse d’ascension des bulles a chaque niveau :

©,) =, -U,, +0711g8,)*%), (28)

A partir de la vitesse d’ascension des bulles dhasjue compartiment, on déduit les

fractions volumigues occupées par la phase bulparta phase émulsion :

Uu.-U
(Vb)N = |:db DO‘G%}
N

b

(29)

(Ve)N =d, DA‘_(Vb)N (30)

[1.2 : BILANS THERMIQUES.

Aux bilans de matiére ainsi écrits, s’ajoutentdéans thermiques écrits pour
chacune des deux phases et le bilan d’échangeithexravec les parois du réacteur. Cette
partie représente la spécificité de notre modeleg@port au modele classique de lit

fluidisé qui néglige I'aspect thermique des réawio
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Phase bulle :

Figure 15 : Schéma représentatif des flux de chaleéchangés dans la phase bulle

Flux enthalpiqe N Flux enthalpige N flux copensatoe transféé
du gaz sortant du gaz entrant de I'émulsionvers la phasebulle

Flux de chaleuréchangé
par convectionet
rayonnemehavec
les parois internes

convectiondu gaz entre la entre la phasebulle et les| -

Flux de chaleuttchangépar Flux de chaleuréchangé
phaseémulsionet la phasebulle) | particulesqui la traverse

[At(ug UG H )}N {AE(UQ U3 6 )L : {Kbe W Sem)-Sem )ﬂ

-1

A (B )
+|:0eb m/b_Nzc(Cei |:IHi ):| + hp E‘/b 6}1 _-ﬁal - [fb BZEIDr m:loN Eﬂ]/vb(ﬁa _Twint):L (31)
i=1 N )

[®)
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Les différents termes qui apparaissent dans I'équéB1) sont représentées

schématiquement dans la figure (15).

* Les termes (A) et (B) correspondent aux flux delelraentrants et sortants au
compartiment N.

* Les termes (C) et (G) correspondent aux flux ddecinaéchangés entre la phase
bulle et la phase émulsion, cela correspond auwetécirdans I'équation (31).

« Le terme (F) contient deux contributions, la premieoncerne le transfert
convectif de chaleur entre le gaz de la phase letlléa paroi interne, et la
deuxiéme, concerne le transfert radiatif de chadetre le gaz de la phase bulle et

la paroi interne du réacteur.

* Le terme (E) contient aussi deux contributionsrdadfert de chaleur, une entre les
particules solides et le gaz circulant dans le awdgla bulle, et la deuxieme entre

les particules solides et le gaz au sein de labull

* Le terme (D) correspond au flux de chaleur trartgéppar le flux de matiére

compensatoire transféré de la phase émulsion agaisdse bulle.

ou Hi est I'enthalpie molaire partielle de I'espéckEterminée a la température de la phase

considérée a partir de I'équation :

H, = (H ﬁO)TO +ITTOCpI T -

hwb, le coefficient de transfert de chaleur panvemtion et rayonnement entre la phase
bulle et les parois internes du réacteur. Ce aoefft est calculé a partir du modéle de

Kunii et Levenspiel (1991).
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fb, : la fraction de surface du réacteur recouveatela phase bulle, déterminée a partir de

la corrélation de Thring (1977) :

2
U
u?z U—g —1]
f, =0,08553] il
d, (g

(33)

hbp : le coefficient de transfert de chaleur eldgrgaz de la phase bulle et les particules
solides qui le traverse. Ce coefficient et cal@ufgartir de la corrélation de Toei et coll.

(1972) établie par unité de volume de la phaselmadimme suit :

h,, [d
h, = 3 D]waEybEtpSDop[ﬁl—eX[{—6Eﬂngp vy K

P 720,

k. cp, Cp, [y H (34)

Dans cette expression, hgp est le coefficientalestert gaz-particules calculé par la
corrélation de Ranz et Marshall (1952) en consitdeavitesse d’ascension d’'une bulle

isolée :

U,., =0,7110/g [d, . (35)

tb dans I'équation (34) représente le temps deusées particules au sein d’'une bulle,

. = (14,
-
9 (36)

exprimeé par :
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*« Phase émulsion :

Flux dechaleuréchangé Flux dechaleuréchang

pardiffusion du gaz parconvectionentre
entrela phaseémulsion legazetlesparticules
etla phasebulle dela phaseémulsion

Flux dechaleuréchangé _ o
_ flux compensatae transféré
parconductionet

- —| dela phaseemulsion \ersla phase| =0
rayonnememavecles bl
ulle

paroisdu réacteur

Figure 16 : Schéma représentatif des flux de chaleéchangés dans la phase émulsion

Nc Nc

-3 m)-3e uHi)]L JaomEie,m)|

i=1 i=1 i=1

() ()

6

- hgp IE’d_(:l'_‘gmf )\/e (Tp _Tge)j| _(1_ fb)[lTl:IDr debN |:mew(-rge _Twint )]N = O
N

. P an
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(37)
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* Le terme (lll) correspondent aux flux de chaleangsporté par le flux diffusif da
matiere entre la phase bulle et la phase émulsion.

 Le terme (I) correspond au flux de chaleur trangpgar le flux de matiere
compensatoire transféré de la phase émulsion agrsdse bulle.

* Le terme (IV) correspond au flux de chaleur échasfée le gaz et les particules
de la phase émulsion.

* Le terme (Il) correspond au flux de chaleur échagwggige la phase émulsion et la

paroi interne du réacteur.

Le coefficient de transfert de chalentre le gaz et les particules de la phase
eémulsion, hgp, est estimé par la corrélation dezRamMarshall (1952) en considérant la

vitesse du gaz au minimum de fluidisation Umf.

Le coefficient d’échange entre la phase émulsidaseparois du réacteur, hew,
prend en compte I'échange par conduction et rayoeneentre la paroi du réacteur et
I'agrégat qui est a son contact. Ce coefficient géne calculé en adoptant le modéle de

Kunii et Levenspiel (1991).
» Bilan thermique a la paroi.

Les bilans thermiques écrits pour la phase bulla phase émulsion sont complétés

par un bilan thermique a la paroi du réacteur tharg :

Flux dechaleuréchangéar Flux dechaleuréchangé
conductioretrayonnemetentre +| parconvectioret rayonnemetentrela
la paroiinterne etlaphasemulsion/ | paroiinternesetlaphasebulle

_ ( Fluxdechaleumglobal transmis
alaparoiinterne
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N <

Figure 17 : Schéma repréesentatif des flux de chaletransférés de la phase bulle et

eémulsion vers les parois du réacteur

7D, @ (-1, [mwe “Ton ) * (B 0T, o) = 2
003 (38)

* Le terme (001) correspond au flux échangé par aiimreet rayonnement entre la
phase bulle et la paroi interne du réacteur.
* Le terme (002) correspond au flux échangé par adiatuet rayonnement entre la

phase émulsion et la paroi interne du réacteur dapisase émulsion.

* Le terme (003) correspond au flux de chaleur gltiaasmis de la phase bulle et

émulsion vers la paroi interne du réacteur.
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* Flux transférer a travers la paroi du réacteur

Le flux de chaleur transféré de la paroi interngé&hcteur se trouvant a une

températureT = Toim vers la paroi externe du réacteur se trouvantTa'_IJ wext par effet

conductif est gouverné par le bilan suivant :

flux dechaleurglobaltransmisvers) (flux dechaleur taversanta paroi
la paroiinternedu réacteur parconductionvers I' extérieur

B /

N< /}%44
|l E

Figure (18) : Schéma représentatif des flux de chadir conductif transféré

7

TWint TWext

De l'intérieur vers I'extérieur de la paroi

k L
(L—W JT.D,;\l -(Dr +2_7Wj.(TWim _Twext)j

w

1
A

N

. (39)

o
o
w

» le terme () correspond au flux conductif traversant I'épaisseée la paroi vers
I'extérieur.

* Le terme (003) correspond au flux de chaleur glttzaismis de la phase bulle et
émulsion vers la paroi interne du réacteur.

* Flux transféré de la paroi vers l'air de refroigisgent :
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Dans notre modele, le maintien de la températuié dwne valeur désirée est assuré
par refroidissement des parois par circulationrdians une double enveloppe entourant le
réacteur. Ainsi, le terme représentant le flux lad@eur transmis a travers la paroi de
I'équation (39) est exprimé a l'aide d’un bilantiméque coté externe de la paroi du

réacteur pour un compartiment donné. Ce bilan siepar :

Figure 19 : Schéma descriptif des flux de chaleurdnsférés de la phase bulle

et émulsion vers les parois du réacteur

ﬂ[GDr + 2|‘w)|]1[;\l |:ﬂhaw |:G-I-wext _Ta))N = ip
()

(004)

(40)

 Le terme (004) correspond au flux de chaleur glolbahsmis vers lair de
refroidissement.

* Le terme (0) correspond au flux conductif qui treda paroi.

* Flux absorbé par I'air de refroidissement :
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L’évolution de la température de I'air de refrogbsnent est obtenue par un bilan

enthalpique sur I'air de refroidissement au nivdawchaque compartiment :

flux dechaleurconductiftraversan) _(flux dechaleurconvectifrecuparl'air
la paroidu réacteur derefroidisementde la doubleenvelopp

TN
Qair E_"TaN—l Cpair mT = iﬂ
@ (41)

TN

Al

air

N-1
Ta

Figure 20 : Schéma descriptif des flux de chaleuransféré de la paroi
Vers l'air de refroidissement

* Le terme (003) correspond au flux de chaleur regu’air de refroidissement.

* Le terme ) correspond a 'augmentation de I'enthalpie dé& K#rculant dans le
double enveloppe au niveau du compartiment N.
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ou Qai et Ta représentent respectivement le débit massgla température de I'air
circulant dans la double enveloppe.
haw dans I'équation (40) représente le coefficididichange convectif entre l'air de

refroidissement et la paroi du réacteur (c6té exderCe facteur peut étre calculé par la

corrélation suivante :

haw EDeq 08 }/ D +Ae o .
——— = 002[Re” [Pr2l— si Re 212000
air Dr (42)
ou kair est la conductivité thermique de I'air é&oidissement,
Deq, le diamétre équivalent correspondant a uncesganulaire exprimeé par :
_ (D, +2ef -D?
eq
D, (43)

Ae : Etant I'épaisseur du double enveloppe.

Les nombres de Reynolds et de Prandtl dans I'émuéd?) sont exprimés comme suit :

- [D, U _ _
Rea - 'Oa'f eq a Pra - Cpaw ulaw
Hair et kair (44)
Ua est la vitesse de l'air dans la double envelopakeulée au niveau de chaque

compartiment en fonction de la température de, I'ea;, comme suit :

u, ={W}/{Z[«Dr +0e)’ —Df)}

(45)
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Lecture des données
Gaz :Tgo , Pg ,U %
Réacteur D,
Distributeur :-plaque perforeen, ,D,,

-plaque poreuse : porosité
Particule :p,,d, &

p?“mf
Choix de corrélations
Calcul des paramétres du lit :
S Hut U Domoy Hinisar * haUteurdulit expansé

Initiation de la vitesse
et la température du gaz

U, (N)=aU,(N)

+(L-a)U, (N) )

A 4

Calcul des propriétés
hydrodynamiques:
u,.Db,.K,.,VBT,VET,VCT,F,
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A 4

Bilan de masse pour les deu
phases : (bulle et émulsion)

A 4

Bilan thermique pour les deux
Phases : (bulle et émulsion)

T, (N) =aT,(N)+(1-a)T, (N)

Toi (N)- To(N) |

i (N)

1%}

Calcul de la vitesse du gaz sur la bas
d’un bilan de continuité

Uy, (N)-U(N) | <
U (N)
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Calcul de la hauteur du
lit accumulé jusqu’au

A : compartiment N :
Incrémentation du P ke

nombre du compartiment

N=N+1

Hinitial — H acc Calculé

H initial

Affichage des
resultas

Figure 21 : Organigramme représentant la procédureale calcul

A cause de la complexité des phénomeénes mis egt jes fortes interactions entre
eux, (hydrodynamique, réaction chimique, transtBgrmique), nous avons maintenu
notre modélisation sur la zone dense du réactaufacprise en compte de la zone de
projection introduit une difficulté supplémentaireputable au type d’écoulement du gaz
et des particules dans cette zone.

L’enchainement des étapes de calcul lors d’'unelation est comme suite :
Premierement, nous avons commencé par la lectuta deéclaration des parametres

concernant le systeme étudié, notamment les ptépriges particules solides, celles du
gaz de fluidisation et celles du réacteur.
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Selon notre modele et afin de généraliser le caledlévolution de tous les paramétres le
long de la phase dense, nous avons effectué undasiom itérative, c’est-a-dire que, le
calcul se fait a partir du premier compartimeniéijuste en sortie de distributeur, ensuite
le deuxieme,... jusqu’a ce qu’on atteint le somduelit.

L’étape suivante était l'initialisation de quelquesrametres a I'entrée du réacteur tels que
la vitesse du gaz et la température d’entrée duages que le choix des corrélations de
calcul des propriétés hydrodynamiques de la couygitesse d’ascension des bulles,
diamétre des bulles, flux échangé entre phases)..etc.

Par ailleurs, nous avons procédé aussi a estimequps parameétres proche de la réalité
juste a la sortie du premier compartiment (vitesséempérature du gaz). Ces derniers
seront utiles pour effectuer le calcul des paraesétnydrodynamiques du premier
compartiment.

Deuxiémement, en se basant sur les résultats dul ¢gldrodynamiques, la résolution du
systeme d’équations de bilan de matiére a lieu.sNalotenons a la fin du calcul les
concentrations de chaque espece gazeuse a la dartcompartiment pour les deux
phases (bulle et émulsion).Les valeurs obtenuesséa base de résolution de systeme
d’équations de bilans de chaleur, qui nous fodtitméme, entre autres, la température
du gaz a la sortie du premier compartiment poudés< phases.

Cette température calculée a partir des bilans lidear va étre comparée avec la
température initialisée au début sous la forme dash Si les deux valeurs ne se sont pas
proches, une rectification de la température ist@ aura lieu avec un facteur de
relaxation @ ).

T, (N) =aT,(N)+(@-a)T, (N)

Le calcul sera effectué de nouveau avec d'au@ssltats en sortie des bilans de

matiére et de chaleur, et la boucle continue jusga’que les températures se rapprochent.

Lorsque les températures deviennent proches, otincole passage vers le calcul de la
vitesse du gaz sur la base d'un bilan de contingitésera par la suite comparée avec la

vitesse du gaz initialisée.
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Si les deux vitesses ne sont pas proches, unéaatmtin aussi de la valeur de la vitesse
calculée est indispensable dans ce cas avec wufaia relaxationq ), et le calcul est a

refait de nouveau.

U, (N)=aU,(N)+{@-a)U, (N)

Si par contre, les deux viesses suiil asses prounesnecwe le calcul de la
hauteur du lit accumulé, et comme les autres étppEsedentes, on la compare avec la
hauteur du lit expansé initialisée (test d'arréi),l'écart entre les deux hauteurs est
important, on fait incrémenter le nombre des conipant.

Tous les calculs effectués sur le premier compariinseront réalisés sur le nouveau
compartiment. Les sorties du premier compartimestbrg prises comme entrée du
deuxieme compartiment. Le calcul est ainsi répé&t§y’a ce qu’on atteint la hauteur du lit
expanse.

Finalement, vient I'étape de l'affichage des rasubous forme de tableaux numériques ou
courbes a interpréter.

Dans notre travail, le langage de programmationscladin d'effectuer cette simulation est
le FORTRAN 90, quatrieme version, et la méthodeé&dmlution du systéme d'équations
des bilans de matiéres et énergétique est la mettwNEWTON RAPHSON.

Rappelons a ce niveau que les bilans de matieftecsostitués de dix équations écrites
pour cing especes : (CH4, 02, N2, CO2, H20) posirdieux phases. Les concentrations
de ces cing espéces représentent les dix inconBoesernant les bilans thermiques, nous

disposons de cing équations & six inconnues :{T&bTwint, Twext, Tair, ¢). Il s'ajoute

a ces bilans I'équation de continuité qui permetaleuler la vitesse du gaz.

Donc le systeme étudié est un systeme de dix ggjpttiéns a dix sept inconnues résolues
pour chague compartiment du réacteur.

Généralement le programme de calcul élaboré suit stiaucture générale de
I'organigramme, il contient essentiellement le pamgme principal qui effectue la lecture
des données du systeme a partir du fichier desédsnret qui fait appel au subroutine de
calcul de I'évolution du systéme réactionnel legatu réacteur. Cette subroutine contient
tous les tests cités préecédemment en plus de adsypropriétés hydrodynamiques du lit.
Elle contient également des appels vers la sulm®ulie résolution des équations des

bilans.
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Globalement, notre programme contient une quinzawgroutines qui permettent de
calculer les parametres intervenant dans la résolut

Subroutine de calcul le long du réacteur.

Subroutine de calcul de la masse volumique dwagaartir de sa composition.

Subroutine de calcul de la viscosité volumiqueydr a partir de sa composition.
Subroutine de calcul de conductivité thermique az & partir de sa composition.
Subroutine de calcul de I'émissivité du gaz.

Subroutine de calcul du diametre de bulle et sasse d’ascension en fonction de la
hauteur.

Subroutine de calcul de la vitesse de la réaction.

Subroutines de calcul des différents coefficiemsrdnsfert de chaleur.

Subroutine de calcul de I'enthalpie molaire pakielu gaz.

Subroutine de calcul de la capacité calorifiqueyag.

Subroutines de calcul des différents flux de alvakchangés entre les phases et les
parois.

Subroutine de calcul du flux compensatoire.

Subroutine de résolution des systemes algébriqueslinéaires (Newton- Raphson).
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Dans ce chapitre nous présenterons les résuliatstihvail de simulation qui a
pour objectif le suivie du comportement hydrodyngumi, thermique et réactionnel de la
zone dense d’'un réacteur gaz solide lors de la ems®uvre d’'une réaction de combustion
de méthane. Le systeme simulé représente unellatista qui existe, et qui était la scene
des travaux de Dr Dounit Salah, ainsi que les jpétgs physiques des matériaux
employés. L'exposition des résultats obtenus se¢aeptée sous forme de graphes ou

tableaux numériques.

Il s’agit d’une installation pilote qui a été comcet réalisée initialement pour
I'étude de la combustion du gaz naturel en réadditrfluidisé notamment la partie dense
du lit, (en haut du réacteur). C’est a dire I'évmlo du mélange réactionnel ainsi que la

température du milieu dans la zone dense.

| : APPAREILLAGE.
L’installation utilisée est celle employée lorsldghese de Dr Dounit Salah.
Cependant, la différence entre les deux étudedeédans le fait que la
premiere étude a été faite pour suivre le compagrhydrodynamique,
thermique et réactionnel dans la zone du freeb@ardas du réacteur), et
notre étude consiste a suivre le méme parcours daais la zone dense du
réacteur.

L'installation expérimentale est schématisée surfigure (22). Elle comprend

essentiellement :

* leréacteur

» le systeme de mesure et d’acquisition

» les différents circuits d’alimentation de gaz, @érlet de I'eau

» les dispositifs de sécurité

Le dispositif expérimental est constitué d’'un réacta lit fluidisé de 180 mm de
diametre et de 2400 mm de haut permettant de eéales essais a des températures allant
jusqu’a 1000 °C. Cette installation est munie d&édints instruments de mesure
permettant d’'acquérir les renseignements concerrig@wolution des profils de
température, de pertes de charge et de concensadiesdifférentes espéceprésentes

dans le gaz sec en régime permanent ou en réginaanilyue.
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[.1: Le réacteur.
Le réacteur est schématisé sur la figure (21).sll anstitué d'un tube
cylindrique en acier réfractaire de type AISI 30 TR0 mm de diameétre
interne et de 1400 mm de haut. A sa partie supériest placée une zone
cylindro-conique de 360 mm de diameétre et de 100@ ae haut servant
essentiellement a récupérer les particules enggidéns le courant gazeux.

Le gaz naturel est introduit dans une sectionqramniappelée boite a vent a contre
courant de l'air de fluidisation. Le mélange gazemre par la suite dans une section
cylindrigue de faible volume délimitée par le distiteur principale et un distributeur
secondaire ayant des trous de 4 mm de diametrigér@btoune porosité de 3,6 %. Le role
de cette chambre étant de parfaire le mélange gakzeunélange ainsi formé entre dans le
réacteur a travers le distributeur principal cdosétipar une plaque perforée ayant une
porosité de 0,4 % (130 trous de 1 mm de diamé&rdg.face inférieure du distributeur est
placée une grille de faible ouverture, 50 um, dentdle est d’éviter le pleurage des
particules solides dans la chambre de pré mélande jerévenir ainsi la création locale de
points chauds.

L’injection du gaz naturel se fait a I'aide d’ucanne métallique perforée de 4 mm
de diamétre interne plongée a l'intérieur de ldébaivent.

De plus, le réacteur est muni d'une double envedadpnentée par de l'air. Le role
de ce dispositif est de maintenir la températurditdd une valeur désirée lors des essais
réalisés en régime permanent.

La paroi du réacteur est percée axialement ardifté niveaux (Z = 25, 50, 100,
200, 250, 300, 370, 400, 450, 500, 550, 600, 680, ¥00, 1000, 1100, 1200, 1300, et
1400 mm par rapport au distributeur). Ces ouvestpermettront d’introduire, suivant les
besoins, des thermocouples, des prises de pressionles sondes de prélevement
d’échantillons gazeux. Le réacteur a été calorifadi@ide une couche d’isolant thermique
(Kerlane) d’épaisseur égale a 50 mm afin de miremliss pertes thermiques vers le milieu
ambiant. Notons que la partie supérieure de la amalésengagement a été laissee

ouverte.
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500 mm
- 350 mm
Braleur
pilote
170 mm
600 mm
<
Orifices de%
800 mm
Double
envelopbp
Distributeur principal
\
Distributeur secondaire
150 mm
7
Entrée
gaz 140 mnj
Entrée 4
air

Figure 21 : Schéma du réacteur a lit fluidisé.
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Acquisition des
données
Analyseurs
m m P . Platine commande
ﬁ-ﬁ)z Air | du braleur pilote E
CG, CO az
ol BN —-->| Deétecti Lz
Elimination d'eal | Raturet--->{ Détection de flamme | Z =
/Platine modules de tempé&a
Pompe » et de pression différentielle
< ° Affichage T, Thoie @ vent
o - R RRRRRRES T Régulateur débitmétre massiqpie
. > Azote Commutateur électrovannds
. : S > gaz - azote
A Ty==2== J e |
— > i O] P ¥ Reégulateur oite a vent
! | — < DM < .
| _ Gaz combustible
\ Régulateur P.1.D. T J
Air de A
refroidissement| | ' Armoire électrique
— L Air comburant g
Figure 22 : Schéma simplifié de I'installation expérimentale
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Il. PROPRIETES PHYSIQUES DES PARTICULES ET DES GREACTIFS.

II.1 Nature et propriétés des particules.
L’étude est realisée avec des particules de sddohe les propriétés physiques sont

regroupées dans le tableau (04).

Vitesse

o Masse Chaleur Conductivite]
Granulométrie . . . minimale de
Volumique massique thermique S L
(um) 3 14 Lo fluidisation | Emissivité&
(kg.m”) (J.kg~.K") (w.m~.K")

(m.sh)
80-125 0,018
315-400 0,083
500-630 0,260

Tableau 04 Propriétés physiques du sable.

Le sable employé est constitué essentiellemenuddz caractérisé par une bonne

résistance a l'attrition. Sous I'effet de la chalalse transforme réversiblement en quatz

a 846 K, ensuite en tridymitg a 1140 K.

quartza O - quartzg O T - tridymite 8

[1.2 Propriétés physiques des gaz.

L’étude est réalisée en employant du gaz natusel @k réseau urbain de gaz. Il est
constitué essentiellement de méthane (97 %). %sr8stants sont composés essentiellement
d’azote et d’éthane, alors que des traces de pegmnbutane et de gaz carbonique peuvent
aussi étre présentes. Le gaz naturel étant colstigjoritairement par du méthane, on admet
alors que ses propriétés physiques sont celles @hame pur. Dans le tableau (05), nous
avons regroupé les différentes lois thermodynansiquermettant d’estimer les propriétés
physiques des différentes especes gazeuses putiegppates a la réaction de combustion.

A partir de ces données, les propriétés physigdiesm mélange gazeux de

composition connue sont calculés comme suit :
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- la masse volumique du melange gazepest calculée en fonction des fractions

molairesy; et des masses volumiqugs des différents constituanits

Py =2 Y.p, (46)
i=1

- la chaleur massique du mélange gazeuxeSpexprimée en fonction de la capacité

calorifique molaire de chaque constituant comme:sui

ZYiCpi
Cp, = F (47)

9 nc
PR
i=1

ou M désigne la masse molaire du constituant i.

- La viscosité et la conductivit¢ thermique du mékrgazeux, y etl, , sont

données par la corrélation semi-empirique de Wiketsznajder (1971)] :

Ho =Yt (48)
N
=
nc A
)|g = zny# (49)

= Z;,yj' ¢ij

j=

avec

% %
1+ (:’_] (%j (50)
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Masse

Viscosité Capacité calorifigue | Conductivité thermique
(kg.m*.sh) (J .molt.K™ (W.mt.K?h

volumique
(kg.m)

28,71+3,54.18 T-
16,47.16 TZ
21,06+38,96.19
T+37,08.10 T?

(18,11+66,32.18 T- (-3,273+0,997 T-
o 36,13+0,84.18 T 4
187,9.1FT?.10 3,74.10° T9 10

(30,43+49,89.18 T- (3,919+0,982 T-5,07.1
o 27,8+4,18.16 T p oo s
109,3.1C¢° T9).10 T2 10

(25,45+45,49.16 T- (-72,15+0,801
o 44,1+9,03.16 T 4
86,46.1¢ T%).10 T+0,55.10° T?) 10

(-31,89+41,45.18 T- (73,41-0,101
o 30,1+11,29.18 T N
8,272.1¢F T.10 T+17,97.1¢ T2 10

(21,42+43,3.107-25,6.1C° (5,067+0,9125T-3,54.1f)
o 27,59+5,016.10 T h o o
T%).10 T 10

35345 T! 0,42.10° T2 (110+0,566 T).19

192,45 T 0,114.10¢ T#° (-18,69+0,873 T) 16

3896 T

3409 T

535,7 T

2192 T

3411 T

Tableau 05 :Propriétés physiques des gaz réactifs.
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I1l. Résultats et discussion

[11.1 Présentation d’'une simulation type.
Dans cette section, nous allons présenter un exetype d’'une simulation du
réacteur. Les propriétés des différentes composahtsysteme simulé sont les suivantes :
- Propriétés des particules
- La masse volumique : 2650 (kg/m)
- Diameétre : 350 (micromeétre)
- Porosité au minimum de fluidisation : 0,4
- la masse totale : 12 (kg)

- Type : sable

Propriétés du réacteur:
- Diametre : 18 (cm)
- Type de distributeur : a plaque perforées
- Diameétre des orifices de distributeur : 2 (mm)
- Nombre des orifices : 130

Propriétés du gaz de refroidissement
- Température : 293 (k)
- Pression : 1 (atm)
- Composition : l'air

Choix des corrélations

- Vitesse minimale de fluidisation : Lucas et Coll
- diametre des bulles en fonction de la haut&liori et Wen

-Hauteur du lit expansé : Kunii et Levenspiel

Propriétés du gaz réactif a I'entrée:
- Composition : mélange stoechiométrique
- Température : 298 (K)
-Vitesse : 2.4 a 298 K
Notons que ce systéme est celui utilisé dans leeadalla thése de Dr Dounit (2001).
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Figure 23 : Conversion de CH4 en fonction de la hauteur
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Figure 24 : Evolution des concentrations des réactif : CH4 et O, en fonction de la hauteur du
lit
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Figure 25 : Evolution des concentrations des produits CO; et H,O en fonction de la hauteur
du lit
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Figure 26 : Evolution de la température des bulles et d'émulsion en fontion de la hauteur du lit
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Figure 27 : Evolution de la vitesse du gaz en fonction de la hauteur du lit
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Figure 28 : Evolution de la température de I'air de refroidissement en fonction de la hauteur
du lit

La figure (23) représente I'évolution de la corsien du méthane en fonction de la
hauteur du lit. Nous remarquons sur cette figure augmentation de la conversion du
méthane se fait progressivement le long du réaeteaiteint 35% en sortie. Notons que les
résultats expérimentaux qui indiquent des taux deversion proches de 100% ne
correspondent pas a la valeur de conversion duamétbbtenue par notre simulation a 950
Ce.

L’écart entre les deux valeurs de conversion duhara (par simulation et
expérimentale) est di en partie au mauvais cheiXadcinétique proposée lors de la
simulation.

La figure (24) représente 'évolution de la concatibn de méthane en fonction de
la hauteur du lit. D’apres l'allure décroissantelaleourbe, nous constatons la diminution
de la concentration du méthane en fonction de laela du lit ce qui prouve que la
combustion du méthane a lieu progressivementutl $agnaler aussi que, la réaction de la
combustion du méthane dans les conditions homogenkst tres rapidement, c'est-a-dire,
réaction fortement exothermique et de nature ex@os

Expérimentalement, il a été remarqué que cette méaxion se fait d’'une fagon
séquentielle dans un réacteur a lit fluidisé, ceé wplide qualitativement les résultats
obtenus par simulation.
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Au méme titre que le méthane, I'oxygene qui formeélément indispensable pour
que la combustion a lieu, diminue aussi progressére le long du lit. La figure (24) met
en évidence cette diminution.

En revanche, nous remarquons d’apres la figurel@&roissement de I'allure des
courbes représentant les concentrations dyg €Qlu HO dans le mélange gazeux en
fonction de la hauteur du lit. L'augmentation descentrations de Gt HO le long du
lit signifie que la réaction est en état d’avancetnear les concentrations de £& HO
dans le courant de I'entrée sont nuls.

Sur la figure (26) qui représente I'évolution dedmpérature des bulles en fonction
de la hauteur du lit, nous remarquons l'augmentatiativement rapide de la température
des bulles au cours des premiers centimetres .diEhsuite elle atteint une valeur proche
de 950 c° et se stabilise a cette valeur. Ce campent signifie que le gaz de la phase
bulle subit initialement un chauffage au niveau loias lit, ensuite, une combustion
séquentielle.

Signalons aussi que le profile de la vitesse duilgestré dans la figure (27) suit le
méme profile que celui de la température des hulleta est di a la loi linéaire entre ces
deux parametres.

La figure (26) illustre aussi I'évolution de kempératures de la phase émulsion en
fonction de la hauteur du lit. Nous remarquons lgueempérature de la phase émulsion
augmente tres rapidement et atteint instantanéd@emneémpérature des particules. Ce
comportement est justifié par le fait que dansolaezinférieure du réacteur, le phénomene
prédominant est celui du chauffage du gaz réaetifles particules solides chaudes. A
cause de la capacité calorifigue importantes deggpkes solides par rapport a celle du gaz
réactif et a la grande surface de contact entre keugaz de la phase émulsion atteint
rapidement la température du lit.

La figure (28) représente I'évolution de la tempédra de I'air de refroidissement
en fonction de la hauteur. Nous remarquons une antgtion progressive de la
température de I'air de refroidissement dans lebtdoanveloppe qui reflete une réduction
progressive du flux de chaleur échangé par commhyationvection et rayonnement entre le
coeur du lit et I'air de refroidissement en travatda paroi du réacteur. Cela est da a la
diminution de la force motrice responsable de aedtfert le long du lit.

Notons que la hauteur du lit est tres importante na@port aux expériences
réalisées dans le cadre de la these de Dr Dounmieftét, la hauteur du lit estimée vaut

presque deux fois la valeur mesuré expérimentalernela est di en partie par I'existence
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en permanence d’'une certaine quantité des padicalkdes dans la zone du freebord, qui
conduit a la réduction de la masse de solide coetelans le lit dense. De ce fait, il ne
sera pas possible d’effectuer des comparaisonslaseuoesures expérimentales, celles-ci
ont été réalisées dans la zone du freebord qui @moend des hauteurs supérieur a 35 cm.
[ll. 2: Etude des influences de parameétres opératogs
[11.2.1 Effet de la température des particules

80 1

60 1 —e— Hauteur (cm)

—m— Conversion deCH, (%)
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Conversion du CH 4 (%) et hauteur du lit (cm)
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0 L =
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Figure 29 : Evolution de la conversion du CH, et de la hauteur du lit a
différentes températures des particules

La figure (29) représente I'évolution de la coni@nsdu CH, ainsi que la hauteur a
différentes températures des particules solidesusNi@emarquons une augmentation
relativement forte de la hauteur du lit dense aqubdois qu’on augmente la température
des particules. Ce comportement est attribué @entation simultanée de la vitesse du
gaz et de la température des bulles affectée pagmientation de la température des
particules solides.

Concernant le Ckl une augmentation exponentielle de la converseneddernier
est remarquée en sortie de réacteur a mesure qemferature du lit augmente. Ceci est
relié directement a la cinétique de la réactiompgend une forme exponentielle.

Notons que les résultats expérimentaux montreatdgs températures importantes

du lit (autours de 800 c°), la conversion du,Gtteint des valeurs importantes, de l'ordre
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de 80 %. Ce constat expérimental s’oppose quamétaent aux résultats de notre
simulation (conversion en sortie égale a 2,626 @#la nous laisse supposer que
I'expression de la vitesse de la réaction choisies Ide la simulation ne reflete pas
exactement le comportement réactionnel réel. Gitergence entre les résultats simulés
et expérimentaux nous a poussé a examiner I'efiet'akpression de la vitesse de la
réaction sur les profils de la conversion dusCHour cela, nous avons procédé par la
multiplication de la vitesse de la réaction par f@deseurs entiers croissants.

Sur le graphe (30), nous avons reporté les prdés conversions du méthane le
long du lit pour différentes valeurs de la vitedgela réaction allant de 1 jusqu’a 5 fois la
valeur calculée par I'’équation donnée par WestbrebBryer. Cette figure montre que
I'accroissement de la conversion du 3¢t significatif et permet de passer de 31% a 95%
lorsque la vitesse passe de 1 a 5 fois la vitesgalé. Ce qui confirme le mauvais choix

du schéma cinétique représentant la combustionélhane.
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80 1 —=—2xVITR
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Conversion de CH4 (%)
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Figure (30) Evolution de la conversion du méthane en fonction de la hauteur du lit a
différentes vitesses de réaction

[11.2.2 Effet de la masse des particules solides :
Sur la figure (31), nous avons reporté I'évoluttnla conversion du méthane et la

hauteur du lit a difféerentes masses des particatdxles. Cette figure indique que
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'augmentation de la masse du lit est suivie d’'angmentation sensible de la conversion
du CH,. Ce résultat peut étre expliqué par 'augmentatiertexpansion de la couche due
a 'augmentation de la hauteur du lit au minimumflidédisation. Cet aspect donne au
mélange réactionnel un temps de séjours plus langeain du lit, ce qui conduit a

'augmentation de la conversion du £H

10C 4

9C +

4 (%)

8C 4

7c | —e— Hauteur du lit (cm)

o | —=— Conversion de CH, (%)

5C

4

3C 4

Hauteur du liu (cm) et conversion du CH

2C 4

1CH

7 8 9 1c 11 12 13 14 15 16 17

Masse totale du lit (kg)

Figure 31 : Evolution de la hauteur du lit et la conversion du CH, (%)
a différentes masses du lit
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[11.2.3 L'effet du diametre des particules solides
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Figure 32 : Evolution de la température des bulles a différents diamétres des particules
solides

La figure (32) représente I'évolution de la tempédm@ des bulles en fonction de la
hauteur pour différents diametres des particuldgleso Dans la zone inférieure de la
courbe, nous constatons que pour plus le diamedse pdrticules est important, plus
'augmentation de la température des bulles entimmcde la hauteur est lente. Ce
comportement est justifié par la diminution de laface de contact entre le gaz et les
particules solides a mesure que le diamétre de-cetlevient important, ce qui provoque
le retard du chauffage du gaz par les particulbdeso

Dans la zone supérieure, la courbe montre que gesidiameétres importants des
particules, la température des bulles augmenteedfagon relativement rapide, car dans
cette zone, la combustion du gaz est déja débutéesemble de ces remarques nous
permet de conclure que physiquement, dans la pafégeure du lit ce sont les particules
solides qui chauffent le gaz réactif, et dans iig@aupérieure du lit c’est I'inverse qui se
produit. Signalons aussi que dans cette zone isupér et pour des diametres des
particules importants, il se crée un gradient etdrdempérature du gaz et celle des
particules. Cet écart s’explique par le fait quesuaface de contact soit faible ne permet
pas d’absorber toute la chaleur dégagée par léggac
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Figure 33: Evolution de la conversion de CH, a différents diamétres des particules solides

Sur la figure (33), nous avons représenté I'évatute la conversion du méthane
en sortie du lit en fonction du diametre des paltis. Nous remarquons que globalement
le taux de conversion n'est pas fortement affecté la taille des particules. Cela
s’explique par la compensation de deux effets ofpogi’une part I'effet du retard du
chauffage du gaz dans la partie inférieure dwetit’autre part I'effet du surchauffage du
gaz dans la partie supérieure du lit, et cela aetfé@ mesure que le diamétre des particules
augmente.
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111.2 .4 Effet du débit de I'air de refroidissement
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Figure 34 : Evolution de la conversion de CH, a différents débit massiques de l'air de
refroidissement

La figure (34) illustre I'évolution de la conversi@u CH, a différents débits de I'air de
refroidissement. D’aprés le graphe, nous constatpri$ existe deux zones distinctes.
Dans la premiere zone ou le débit d’'air de refssdment est inférieur a 0.01, nous
remarguons que la conversion du méthane ne chawgsignificativement. En revanche,
dans la seconde zone ou le débit d’'air de refregiieent est supérieur a 0.01, nous
remarquons que la conversion du méthane diminue fad®n remarquable. Ce
comportement indique que tant que le débit d'air ré&oidissement reste faible,
'avancement de la réaction est géré uniqguementegagphénomenes hydrodynamiques et
thermiques ayant lieu dans la couche. En revarnatsgue le débit d’air devient important,
le flux de chaleur évacué vers I'extérieur va dépida zone de la réaction vers la partie

supérieure du lit provoquant ainsi une réductiotadmnversion.
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[11.2 .5 Effet de la vitesse d’injection du gaz

Afin de tester l'effet de la vitesse d’introductialu gaz dans le réacteur sur
I'évolution de la réaction chimique, nous avonsliséaplusieurs simulations en faisant
varier le rapport YUy Les résultats de I'évolution de la conversion rdathane en
fonction de la hauteur sont reportés sur la fig{88). Ces résultats montrent que la
conversion en sortie du réacteur est d’autant pailsle que la vitesse du gaz est
importante. Ce comportement est le résultat dioedia diminution du temps de séjour du

gaz dans le réacteur causé par l'augmentation deatdase d’écoulement du mélange

réactionnel.
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Figure (35) Evolution de la conversion de méthane en fonction de la hauteur a différentes
vitesse d'entrées du gaz
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Conclusion générale
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Conclusion

Ce travail, réalisé dans le laboratoire de simaotetile I'université de Ouargla, s’inscrit
dans le cadre du projet de I'obtention du dipléreeéviagister en génie chimique.

Malgré la présence de nombreuses contrainteslittedluidisés présentent un
certains nombres d’avantages parmi lesquels on leitpossibilité d’opérer en systeme
fermé ou en systeme ouvert, de pouvoir de manipdde gros débits de solides, de
bénéficier d’'un excellent mélange de solide etcddait, d’avoir une bonne isothermie
radiale et axiale ainsi qu’'un bon contréle de Impérature. Ainsi, vu la complexité des
phénomenes qui se produisent le long d’un réactelir fluidisé, due a la présence d’'une
zone dense et d'une zone de projection, ainsi gsiddrtes interactions entre eux, nous

avons restreint notre étude a la zone dense dtertgac

Ce travail constitue la premiére étape d'un prejetbitieux. L'objectif visé est
I'élaboration d’'un modéle théorique (hydrodynamiquéaction chimique et transfert
thermique) permettant de décrire les phénoménesemigu lors de la combustion du
méthane dans un contacteur gaz solide contenampiadiésules inertes.

Le modele développé dans le cadre de cette ésidenanodele qui combine deux
modeles de la bibliographie. Le premier modéle,pprmet de décrire I’hydrodynamique
du systéme, est le modele de Kato et Wen dévelagppd969. Il tient compte de
'augmentation de volume des bulles sphériquesfua@t a mesure gu’elles s’élévent le
long du réacteur sous l'effet de leur coalesceAcecours de cette ascension, les bulles
échangent de la matiere avec la phase émulsiocogtient la majeur partie des particules
constituant le lit. C’est un modéle qui appartiana génération des modéles apparus dans
les années soixante appelés modeles de bullaggelaeéme modéle retenu est relatif a
'aspect du transfert de chaleur. Parmi la mulgtudes modeles disponibles dans la
littérature, nous avons retenu celui de Kunii evdresiel (1991). Ce dernier, qui rend
compte de I'échange entre le lit fluidisé et lesoadu réacteur, prend en considération
I'’échange combiné par convection et rayonnememtets un film gazeux d’épaisseur
dy/2, ensuite par conduction a travers les agrégaotide constituant le phase émulsion.
Une contribution a I'’échange convectif et radiaiftre la phase bulle et les parois est

également prise en compte. Quant au transfert theenbulle — particules, il est géré par
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le modéle de Toei et coll. (1972). La cinétigeeenue est celle de Westbrook et Dryer
(1981).

Le systeme d’équations de bilans de matiere ebildms enthalpiques est un
systeme constitué de 21 équations algébriquesinéaires a 21 inconnus. La résolution
de ce systeme a été effectuée en adoptant la neétleodewton Raphson. Le langage de
programmation FORTRAN 90 (quatrieme version) a etd#isé pour développer le

programme de calcul.

Les résultats des simulations ont permis de morgue le modéle développé
représente correctement I'aspect qualitatif deskenble des parametres du systéme. C'est-
a-dire, la combustion du gaz naturel évolue d'agdh séquentielle dans la zone dense du
réacteur, contrairement au cas de la nature delliBon de cette réaction dans les
conditions homogénes (réaction de nature explasi®ehcernant I'aspect quantitatif, la
comparaison des résultats des simulations aveésdettats expérimentaux obtenus par Mr
Dounit dans le cadre de la thése de doctorat arénantécart notable qui affecte aussi bien
la hauteur du lit que la conversion du méthane @tiesdans les mémes conditions
opératoires. Cet écart est fortement lié a la wjoétchoisie lors de la simulation de la

réaction de combustion.

L’étude de linfluence des différents parameétre®rafoires sur le processus de

combustion du gaz naturel a révélé les comportesrgnvants :

- une augmentation de la température du lit provogne augmentation
exponentielle de la vitesse de la réaction et uidwaton de la vitesse
d’écoulement du gaz. Ces deux parametres condui&enne expansion
importante du lit et une conversion de méthaneé&len sortie.

- Une augmentation de la taille des particules aé&pla zone de réaction vers la
sortie du lit a cause de la réduction de la surtfeeontact gaz-particules. Ce
méme parameétre génere un gradient entre la terap&rdti gaz et celle des
particules dans la zone supérieure. La combinaiones deux effets rend la
conversion en sortie peu dépendante de la tailepddicules.

- Concernant le débit d’air de refroidissement, riesultats des simulations ont
révélé la présence dune limite (0,01 kg/s) au wesde laquelle une

augmentation du débit d’air génére une réductiola denversion du méthane.
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A lissue de ce travail, nous disposons d'un outdrformant de simulation
permettant de représenter d'une maniére satistaisates comportements
hydrodynamiques, thermiques et réactionnels dehe zlense d’'un réacteur a lit fluidisé
chauffé par combustion du gaz naturel. Notons guaadele peut facilement étre adapté a

la combustion d’autres hydrocarbures gazeux.

Pour rendre plus performant le programme dével@péours de ce travail nous
recommandons :

- L’introduction d’un schéma cinétiqgue adéquat repnéant le comportement de la
combustion du gaz naturel dans les milieux granegai

- Une réalisation pratique d’un réacteur a lit fls@lia I'échelle pilote au sein de
'université de Ouargla afin de valider et confimhes résultats obtenus par notre
simulation. Cette installation nous permettra égalet de mieux comprendre les
phénomeénes mis en jeu lors de la combustion duanéttlans un contacteur gaz
solide.

- Compléter le modeéle existant par un modele reptaseria combustion du

méthane dans la zone de désengagement (freebord).
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Le principe de la méthode de Newton Raphson :

La méthode de Newton Raphson est une méthode mueédestinée a la

résolution des systémes d'équations algébriques lm@aires. Le principe de cette

méthode est le suivant :

Spécifier la plage de variation de chacune desbkas.

A partir des caractéristigues physiques du systétudie, proposer une valeur
initiale pour chacune des variables. Soit le vacfeis X20, X3, -..)-

Injecter les valeurs initiales dans les équatiorésaudre (bilan de matiére et bilan
de chaleur, et calculer les valeurs des fonctions.

Réaliser un premier test de convergence : comparasomme des fonctions

élevées & la puissance 2 avec la valeur de ceiégé (109).

Si ce premier test n’est pas vérifieé, procéder dinéarisation du systeme

d’équation par la méthode de Jacobi. Cette métlpidleconsiste a calculer les

dérivés des équations constituant le systeme destidas par rapport aux

variables des fonctions utilisées.

Calculer un autre estimé de la solution du probléameminimisant le vecteur

résidu entre la solution exacte du probleme eblatisn proposée initialement.

Cette minimisation passe par le calcul de la majacobéenne inverse.

Cette procédure est aussi renouvelée jusqu’a céequemier test de convergence
soit vérifié. (convergence de la méthode).

Au cours de cette procédure itérative, deux auttests sont réalisés

systématiquement :

Si deux points successifs sont trés proches, ttmeegjue la procédure est divergée.

(la somme des fonctions au carré moins la sommdahetions précédentes au

carré inférieur a epsilon).

Si le nombre d’itération dépasse une valeurimabe, (> 1500 itération), on estime

gue la méthode est divergée.

Programme informatigue de la résolution du systémeetenu :
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C
C MODELISATION D’'UN REACTEUR A LIT FLUIDISE GA
C
C
C
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*%

C
C
C weekkbiesekoor DEFINITION DES VARIABLES DU PR

kkkkkkkkkkkkkkkk

c = DISTRIBUTEUR ------

C * NTROU : NOMBRE DE TROUS DU DISTRIBUTEUR A

C * IDIST : TYPE DU DISTRIBUTEUR (IDIST=0 ----

POREUSE)
c * (IDIST=1 -
(: *
c * REACTEUR ---------
C * DR :DIAMETRE DU REACTEUR
(m) *
C * XLw :EPAISSEUR DE LA PAROI DU REACTEUR
(m) ~*
C * EPSw:EMISSIVITE DE LA PAROI DU REACTEUR
*
C * DDE :EPAISSEUR DE LA DOUBLE ENVELOPPE
(m *
(: *
*
(O — PARTICULES SOLIDES ---
C * AMCAT : MASSE TOTALE DE SOLIDE DANS LE REA
C * DP :DIAMETRE MOYEN DES PARTICULES
(MICRONS) *
C * RHOP : MASSE VOLUMIQUE DU SOLIDE
C * TP :TEMPERATURE DES PARTICULES SOLIDES
C * CPs :CAPACITE CALORIFIQUE DU SOLIDE
(IKg K) *
C * CONDTs: CONDUCTIVITE THERMIQUE DU SOLIDE
(W/mK) *
C * EPSp : EMISSIVITE DES PARTICULES SOLIDES
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C  *emmmmemieees REFROIDISSEMENT DES PAROIS

C * Qair : DEBIT D'AIR DE REFROIDISSEMENT
(m3/s) *
* Taire : TEMPERATURE DE L'AIR A L'ENTREE DU

C  * oo LIT AU MINIMUM DE FLUIDISA

I

C * EPSMF : DEGRE DE VIDE AU MINIMUM DE FLUIDI

*

C * UMF :VITESSE DU GAZ AU MINIMUM DE FLUID

C * HMF :HAUTEUR DU LIT AU MINIMUM DE FLUID
(m =~

C * NUMF : CORRELATION CHOISIE POUR LE CALCUL

c = (NUMF=1 --------- > CORRELATION DE

c * (NUMF=2 --------- > CORRELATION DE

c * (NUMF=3 --------- > CORRELATION DE

C *

C  * oo GAZ DE FLUIDISATION ------

* Talim : TEMPERATURE DU GAZ INTRODUIT DANS
(k) *
* Ue :VITESSE SUPERFICIELLE DU GAZ AL'E
(m/s) *
* Ueb :VITESSE DU GAZ ENTRANT DANS LE LIT
C * Uf(N): VITESSE SUPERFICIELLE DU GAZ A LA
REACTEUR
C * UeUmf: RAPPORT ENTRE LES VITESSES DU GAZ
*

O O O O

C * RHOG : MASSE VOLUMIQUE DU MELANGE GAZEUX
*
C * VISCG : VISCOSITE DU MELANGE GAZEUX
*
C * AM(l) : MASSE MOLAIRE DE L'ESPAECE | CONST
GAZEUS
C * YB(l) : FRACTION MOLAIRE DE L'ESPECE | DAN
*
C * YE(l) : FRACTION MOLAIRE DE L'ESPECE | DAN
*
C * YG(l) : FRACTION MOLAIRE DE L'ESPECE | DAN
L'ENTREE *

C * P :PRESSION DE FONCTIONNEMENT DE LAC
C * NESP : NOMBRE D'ESPECES CONSTITUANT LE ME
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C * TE(N): TEMPERATURE DE LA PHASE EMULSION D
C * FO(N): VOLUME DE GAZ ECHANGE ENTRE LA PHA
EMULSION

* PAR UNITE DE VOLUME DE LA PHASE BU

OO0
*

* HLIT : HAUTEUR DU LIT EXPANSE

* DELTA : FRACTION DE VOLUME OCCUPEE PAR LES
OLIDE
* EPS :DEGRE DE VIDE LOCAL

*

O O 0o OO0

L J— PROPRIETES DES BULLES ----

* fwake : FRACTION DE VOLUME DES BULLES OCCU

* TB(N) : TEMPERATURE DE LA PHASE BULLE DANS
* DB(N) : DIAMTERE DES BULLES

* UB(N) : VITESSE D'ASCENSION D'UN TRAIN DE
(m/s) *
: VITESSE D'ASCENSION D'UNE BULLE IS
(m/s) *
* FRAT : FRACTION VOLUMIQUE DES PARTICULES
*

* UBR

NSIZ : CORRELATION POURLE CALCUL DI DIAME
(NSIZ=1 ------ > CORRELATION DE KOB
(NSIZ=2 ------ > CORRELATION DE MOR

NTYP : CHOIX DE LA METHODE DE CALCUL DU D

ES

C
=

* [ % % * %

(NTYP=1 ------ > DIAMETRE MOYEN DE
* (NTYP=2 ------ > DIAMETRE MOYEN DE B
MOYENNE  INTEGRALE

OoOmOOOO O O O OO0 O

C e EVOLUTION DU CALCUL DANS LA

C ZN(l) : HAUTEUR DU COMPARTIMENT | PAR RAPPO
C DZN(l): HAUTEUR DU COMPARTIMENT | (EGAL AU
C N :NUMERO DU COMPARTIMENT

C HF :HAUTEUR DU LIT FLUIDISE EXPANSE

C

kkkkkkkkkkkkkkkkhkkkhkkkkkkhkkkkhhkkkhkkkkhkkkhhkkkhkkkkk

**

IMPLICIT DOUBLE PRECISION (A-H,0-2)
PARAMETER(PI1=3.14159,T0=273.,ALFA=.99,NP=60,
CHARACTER*200 ESPECE,COMM

INTEGER CIN

95

ANS LE COMPARTIMENT N
SE BULLE ET LA PHASE

LLE

BULLES VIDES DE

PEE PAR LE SILLAGE

LE COMPARTIMENT N

BULLES
OLEE

DANS LES BULLES
TRE DES DULLES
AYASH)

IET WEN)

IAMETRE MOYEN DES

BULLE CALCULE A HMF/2
ULLE CALCULE PAR

COLONNE ------=meem--

RT AU DISTRIBUTEUR
DIAMETRE DE BULLE)

kkkkkkkkkkkkkkkkkkkkhkk

NPP=15)



Annexes

DIMENSION ESPECE(NP),AM(NP),TC(NP),VC(NP)

DIMENSION UB(NP),DB(NP)

DIMENSION YG(NPP), TG(0:NP)
DIMENSION VBT(NP),VET(NP),VCT(NP), DELTA(NP)
DIMENSION Ac(NP),Bc(NP),Cc(NP),ZETA(NP),VMOLAL(NP)
DIMENSION Acond(NP), Bcond(NP), Ccond(NP), Econd(N P)
DIMENSION ACP(NP), BCP(NP), CCP(NP), DCP(NP)
DIMENSION HFo(NP)

COMMON /EXPO/ Ac,Bc,Cc
COMMON /MMOL/AM,TC,VC
COMMON /COMPENS/ZETA,VMOLAL
COMMON /CP/HFo, ACP, BCP, CCP, DCP
COMMON /CONDUCT/Acond,Bcond,Ccond,Econd
COMMON /SOLID/AMCAT,DP,RHOP,TP,FRAT,EPSs,CPs, CONDTs
COMMON /RACTOR/DR,DDE,EPSw,XLw
COMMON /DIST/NTROU,IDIST
COMMON /COMPOSITION/NESP
COMMON /PHASE/VBT,VCT
COMMON /PHASEE/VET
COMMON /EVOLUTION/N,EPS,DELTA
COMMON /VITBULLE/UB
COMMON /DIABULLE/DB
COMMON /MINFLUID/UMF,HMF,EPSMF,NUMF
COMMON /ENTREE/Ue,Ueb,ROentr,VISCentr,Talim,YG,Uee
COMMON /REFROID/ Qair, Taire
COMMON /CINETIQ/CIN
COMMON /PRESS/ P

OPEN(UNIT=7,FILE='Donnees")
OPEN(UNIT=8,FILE='SYSTEME')
C - LECTURE DE LA COMPOSITION DE L'ALIM ENTATION DU REACTEUR -
READ(7,*) COMM
READ(7,*) COMM
READ(7,*) NESP
READ(7,*) COMM
DO I=1,NESP-1
READ(7,*)ESPECE(l),AM(1), TC(1),VC(l)
ENDDO
READ(7,*) ESPECE(NESP),AM(NESP)
READ(7,*) COMM
DO I=1,NESP
READ(7,*) ESPECE(l),Ac(l),Bc(1),Cc(l)
ENDDO
READ(7,*) COMM
DO I=1,NESP
READ(7,*) ESPECE(l), ZETA(l)
ENDDO
READ(7,*) COMM
DO I=1,NESP
READ(7,*) ESPECE(l) , VMOLAL(I)
ENDDO
READ(7,*) COMM
DO I=1,NESP
READ(7,*)ESPECE(l),YG(I)
ENDDO

READ(7,*) COMM
READ(7,*) COMM
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DO J=1,NESP
READ(7,%HFo(J),ACP(J),BCP(J),CCP(J),DCP(
HFo(J)=HFo(J)*4.18*1.D3
ACP(J)=ACP(J)*4.18
BCP(J)=BCP(J)*1.D-3*4.18
CCP(J)=CCP(J)*1.D-6*4.18
DCP(J)=DCP(J)*1.D5*4.18

ENDDO

READ(7,*) COMM

DO J=1,NESP-1
READ(7,*)Acond(J),Bcond(J),Ccond(J),Econd
Acond(J)=Acond(J)*1.D-4
Bcond(J)=Bcond(J)*1.D-5
Ccond(J)=Ccond(J)*1.D-8
Econd(J)=Econd(J)*1.D-12

ENDDO

C -emmmmmmeene FIN LECTURE DU SYSTEME CHIMIQUE ---

(o — LECTURE DES DIMENSIONS DU REACTEUR
PROPRIETES-----
READ(7,*) COMM
READ(7,*) COMM
READ(7,*) DR
READ(7,*) IDIST
READ(7,*) NTROU
READ(7,*) DDE
READ(7,*) EPSw
READ(7,*) XLw

C -mmemmemeene- FIN LECTURE DES DIMENSIONS DU REACT
C
C -emmmmmmeene LECTURE DES PROPRIETES DES PARTICUL

READ(7,*) COMM
READ(7,*) COMM
READ(7,*) AMCAT
READ(7,*) EPSMF
READ(7,*) DP
DP=DP*1.D-6
READ(7,*) RHOP
READ(7,*) FRAT
READ(7,*) EPSs
READ(7,*) CPs
READ(7,*) CONDTSs

[ — FIN DE LA LECTURE DES PROPRIETES DE
C
[ LECTURE DES PROPRIETES DE L'AIR DE

READ(7,*) COMM
READ(7,*) COMM
READ(7,*) Qair, Taire
Taire=Taire+T0
(G FIN DE LA LECTURE DES PROPRIETES DE
REFROIDISSEMENT
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C

READ(7,*) COMM
READ(7,*) COMM
READ(7,*) COMM
READ(7,*) COMM
READ(7,*) COMM
READ(7,*) NUMF
READ(7,*) COMM
READ(7,*) COMM
READ(7,*) COMM
READ(7,*) COMM
READ(7,*) COMM
READ(7,*) NSIZ
READ(7,*) COMM
READ(7,*) COMM
READ(7,*) COMM
READ(7,*) COMM
READ(7,*) COMM
READ(7,*) NTYP

------------- FIN DU CHOIX DES CORRELATIONS -----

------------- DEFINITION DES CONDITIONS OPERATOIR

READ(7,*) COMM

READ(7,*) COMM

READ(7,*) UeUmf
READ(7,*) COMM
READ(7,*) P
READ(7,*) COMM
READ(7,*) Talim
Talim=Talim+TO
READ(7,*) COMM
READ(7,*) TP
TP=TP+TO
READ(7,*) COMM
READ(7,*) CIN

C VITESSE SUPERFICIELLE DU GAZ A L'ENTREE A Tal im

C

NCOMP=0
TG(NCOMP)=Talim

VISCentr=VISCOMEL(YG,TG,NCOMP)

ROentr=ROMEL(YG,TG,P,NCOMP)
UMF=CALUMF(ROentr,VISCentr)
Ue=UeUmf*UMF
Ueb=Ue-UMF
Uee=UMF

CALL KATWEN(NSIZ,NTYP,HLIT)

W R I T E (8 , *) ' kkkkkkkkkkkkhkkkkhkhkkkhkkhhkkhhkkkk

SIMULATION D"UN LIT FLUID
MODELE DE KATO ET WEN

WRITE(8,*)’
WRITE(8,*)’

WRITE(S, *)' *hwwrx ko
WRITE(8,*)’
WRITE(8,*)’
WRITE(8,*)’
WRITE(8,*)' DIAMETRE DU REACTEUR
IF(IDIST.EQ.0) THEN

WRITE(8,*)'LE DISTRIBUTEUR UTILISE EST UNE PLAQUE

ELSE

DIMENSIONS DU REACTEUR ET

kkkkkkkkkkkkkk!

ISE'

*kkkkkkkkkhhkk!

POREUSE'
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WRITE(8,*)LE DISTRIBUTEUR UTILISE EST UNE PLAQUE PERFOREE'
WRITE(8,*)' NOMBRE DE TROUS DU DISTRIBUTEUR = NTROU
ENDIF
Y = 5 '
WRITE(8,*)’ PROPRIETES DES PART ICULES
1 5 A — '
WRITE(8,*)' DIAMETRE MOYEN =" DP*1. D6,'microns’
WRITE(8,*)' MASSE VOLUMIQUE =" RHOP, 'kg/m3'
WRITE(8,*)' FRACTION VOLUMIQUE DE SOLIDE DANS LA PHASE BULLE =',
# FRAT*100.,'%'
WRITE(8,*HAUTEUR DU LIT AU MINIMUM DE FLUIDISATI ON = HMF
WRITE(8,*YHAUTEUR DU LIT EXPANSE =" HLIT,m'
Y 5 '
WRITE(8,*)’ NATURE ET PROPRIETE SDUGAZ"
Y 5 '
WRITE(8,*)'RAPPORT DE LA VITESSE DU GAZ ET DE UMF A LA TEMPERATURE
# DE L"ENTREE =',UeUmf
WRITE(8,*)'VITESSE MINIMALE DE FLUIDISATION A LA T EMPARTURE DE

# L"ENTREE =',UMF
WRITE(8,*)'COMPOSITION DU FLUX GAZEUX ENTRANT DANS LA COLONNE'
DO I=1,NESP
WRITE(8,*)ESPECE(l),YG(l)
ENDDO
T 1 5 A '
WRITE(8,*)’ CORRELATIONS UTIL ISEES '
T 5 '
WRITE(8,*)' CALCUL DE UMF : "
VYT TG f—— !
IF(NUMF.EQ.1)THEN
WRITE(8,*)' CORRELATION DE THONGLIMP et COLL. '
ELSEIF(NUMF.EQ.2)THEN
WRITE(8,*)' CORRELATION DE WEN et YU '
ELSE
WRITE(8,*)' CORRELATION DE LUCAS et COLL. "
ENDIF
WRITE(8,*)' TAILLE DES BULLES EN FONCTION DE LA HAUTEUR:'
WRITE(8,*)/ - memmmmmem e mmemmeeeee e !
IF(NSIZ.EQ.1)THEN
WRITE(8,*)' CORRELATION DE KOBAYASHI '
ELSEIF(NSIZ.EQ.2)THEN
WRITE(8,*)' CORRELATION DE MORI et WEN'
ENDIF
WRITE(8,*)' ESTIMATION DE LA TAILLE MOYENNE D ES BULLES ;"
WRITE(8,¥)'--wmmemmmemmme e e '
IF(NTYP.EQ.1)THEN
WRITE(8,*)' DIAMETRE MOYEN CALCULE A HMF/2
ELSEIF(NTYP.EQ.2)THEN
WRITE(8,*)' DIAMETRE MOYEN CALCULE PAR MOYENNE INT EGRALE'
ENDIF

CLOSE(7)
CLOSE(8)
STOP
END

SUBROUTINE NEWTON1 (NV,XI,FI,CRIT,EPS,NPMAX,N COMP,
#BMIN,BMAX)
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CrHAxFEFEREIFKFIKRKEFEIEIFIFKFIKKIEFEREIFKFKFKKERERE FhkFAKFIIKFRKFIIKFKR*K
IMPLICIT DOUBLE PRECISION (A-H,0-2)
PARAMETER (NP=60, NPP=15, RG=8.32D-5, ALFA0=1 .D-1)
INTEGER CIN

DOUBLE PRECISION JACINV, JAC

DIMENSION XI(NV),FI(NV),JAC(14,14)
DIMENSION JACINV(NV,NV)
DIMENSION XAI(NV)
DIMENSION RESS1(NV), RESS2(NV)
DIMENSION BMIN(NV), BMAX(NV)

DIMENSION RES(NV)

DIMENSION UB(NP), DB(NP)
DIMENSION VBT(NP), VET(NP), VCT(NP)
DIMENSION TB(0:NP), TE(0:NP), YB(NPP), YE(NPP)
DIMENSION U(0:NP),YG(NPP)

DIMENSION Uf(NP)

COMMON /etiquet/ISTART
COMMON /RACTOR/DR,DDE,EPSw,XLw
COMMON /VITBULLE/UB
COMMON /DIABULLE/DB
COMMON /SOLID/AMCAT,DP,RHOP,TP,FRAT,EPSs,CPs, CONDTs
COMMON /PHASE/VBT,VCT
COMMON /PHASEE/VET
COMMON /KWENEW/U,YB,YE
COMMON /TEMPE/TE
COMMON /TEMPB/TB
COMMON /COMPOSITION/NESP
COMMON /MINFLUID/UMF,HMF,EPSMF,NUMF
COMMON /CINETIQ/CIN
COMMON /ENTREE/Ue,Ueb,ROentr,VISCentr,Talim,YG,Uee
COMMON /EVOLGAZ/Uf
COMMON /PRESS/ P
COMMON /MAT/JAC

I'INITIALISATION DU NOMBRE D'APPEL DE FONCTI
NAP=0

ITER=0

CRITERE=CRIT

EPSILON=EPS

10 CONTINUE
ITER=ITER+1

I CALCUL DU CRITERE
CALL FONCTI(NCOMP,XI,FI)
NAP=NAP+1
G=0.
DO I=1,NV
G=G+FI(I)*FI(l)
ENDDO
I TEST 3 : VERIFICATION DES CRITERES SUCCESSIFS

IF(ITER.GT.1)THEN

100



Annexes

Ec=(GA-G)/GA
EPS=Ec

IF(ABS(EC).LT.EPSILON) THEN
c WRITE(6,*) 'LES DEUX CRITERES SONT TRES PROC HES : ARRET'
write(6,*) 'ALFA=" ALFA
c write(6,*)'ATTENTION:DIVERGENCE DE LA METHOD E DE RESOLUTION!
GOTO 200
ENDIF
ENDIF
ALFA=ALFAOQ
| FIN DU TEST 3

o

GA=G
CRIT=G

! TEST 1 : VERIFICATION DU CRITERE
IF(G.LT.CRITERE)THEN
c WRITE(6,*) 'CONVERGENCE ATTEINTE (subroutine n ewton)'
GO TO 200
ENDIF
'FINTEST 1
! TEST 2 : VERIFICATION DU NOMBRE D"APPELS

IF(NAP.GT.NPMAX)THEN

c WRITE(6,*) 'DIVERGENCE LE NOMBRE DE PAS MAXIMAL EST ATTEINT

c WRITE(6,*) 'ATTENTION:DIVERGENCE DE LA METH ODE DE RESOLUTION'
GOTO 200
ENDIF
'FIN TEST 2

! STOCKAGE DU POINT EN COURS ET DU VECTEUR RESIDU AU POINT EN COURS

DO J=1,NV
XAI(J)=XI(J)
RES(J)=FI(J)

ENDDO

| DEBUT DE LA CONSTRUCTION DE LA MATRICE JACOBIENN E
! MATRICE CONSTRUITE COLONNE PAR COLONNE : on fait varier X1 et on
calcul dfi/dx1

! PAR DIFFERENCES FINIES CENTREES (approximation d ‘ordre 2)
DO J=1,NV

DX=0.001*XI(J)
X1(J)=XI(J)+DX

CALL FONCTI (NCOMP,XI,FI)
NAP=NAP+1

DO KK=1,NV
RESS1(KK)=FI(KK)
ENDDO

X1(3)=XI(3)-DX
CALL FONCTI (NCOMP,XI,FI)

OO0OO0OO0OO0OO0OO0O0O0O0O0O0O00O0OO0
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NAP=NAP+1
DO KK=1,NV
RESS2(KK)=FI(KK)
ENDDO

DO I=1,NV
DERIFXi=(RESS1(l)-RESS2(1))/(2.*DX)
JAC(1,J)=DERIFXi

ENDDO

I remettre les anciens Xl
DO K=1,NV
XI(K)=XAI(K)

ENDDO

OO0OO0OO0OO0O0O0OO0O0O0O0O0O0O00O00 00

ENDDO

! PAR DIFFERENCES FINIES ORDINAIRES
DO J=1,NV
DX=0.01*XI(J)
IF(ABS(DX).LT.1.D-30) DX=.001
X1(J3)=XI(J)-DX
CALL FONCTI (NCOMP,XI,FI)
NAP=NAP+1
DO I1=1,NV
DERIFXi=(RES(I)-FI(1))/DX
JAC(1,J)=DERIFXi
ENDDO
I remettre les anciens Xl
DO K=1,NV
XI(K)=XAI(K)
ENDDO
ENDDO
! FIN DE LA CONSTRUCTION DE LA MATRICE JACOBIENNE
I INVERSION DE LA MATRICE JACOBIENNE
CALL MRINVERSE(NV,JACINV)

100 CONTINUE

I CALCUL DES COORDONNEES DU NOUVEAU POINT

SOMME=0.
DO I=1,NV

SOM=0.

DO JJ=1,NV
SOM=SOM+JACINV(I,JJ)*RES(JJ)
ENDDO

XI()=XI(1)-ALFA*SOM
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SOMME=SOMME+SOM**2.
ENDDO

' VERIFICATION DU FAIT QUE LE NOUVEAU POINT APPART IENT AU DOMAINE
DE RECHERCHE EXIGE

DO | =1,NV
IF(XI(1).LT.BMIN(I).OR.XI(1).GT.BMAX(I)) THEN

| RETOUR D"UN POINT EN ARRIERE
DO K=1,NV
XI(K)=XAI(K)
ENDDO
G=GA
I INTRODUCTION D"UN FACTEUR DE RELAXA TION
ALFA=.9*ALFA
GOTO 100
ENDIF
ENDDO

' FIN DE LA VERIFICATION DES BORNES
GOTO 10

200 CONTINUE
RETURN
END

SUBROUTINE KATWEN(NSIZ ,NTYP,HLIT)

(O B L e
IMPLICIT DOUBLE PRECISION (A-H,0-2)

PARAMETER(RG=8.314D-5,PI=3.14159,T0=273.,ALPH A=.99,NP=60,ACC=9.81)
PARAMETER (NPP=15)

EXTERNAL BUBEXP
DOUBLE PRECISION NMOL, NMOLTOT

DIMENSION AM(NP), TC(NP),VC(NP)
DIMENSION TB(0:NP),TE(0:NP), YB(NPP), YE(NPP)
DIMENSION YBsec(NP,NP)
DIMENSION TWINT(NP), TWEXT(NP), Tair(NP), PHI(NP)
DIMENSION U(0:NP), Uf(NP), CI(2*NPP,0:NP)
DIMENSION VBT(NP),VET(NP),DELTA(NP)

DIMENSION UB(NP),UBR(NP),DB(NP),ANB(NP)
DIMENSION ZN(NP),DZN(NP)

DIMENSION YG(NPP), TG(0:NP)
DIMENSION DBcalc(NP),ZNcalc(NP),HF(NP)
DIMENSION FO(NP),DC(NP),VCT(NP)
DIMENSION ACP(NP), BCP(NP), CCP(NP), DCP(NP)
DIMENSION HFo(NP)
DIMENSION Ac(NP),Bc(NP),Cc(NP),ZETA(NP),VMOLAL(NP)
DIMENSION Acond(NP), Bcond(NP), Ccond(NP), Econd(N P)
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DIMENSION Uini(0:NP), TBini(0:NP), TEini(0:NP
DIMENSION XI(NPP), BMIN(NP), BMAX(NP)

DIMENSION convch4(NP), FLUX(NPP,0:NP),NMOL(2*NPP,0

COMMON /SOLID/AMCAT,DP,RHOP,TP,FRAT,EPSs,CPs,

COMMON /RACTOR/DR,DDE,EPSw,XLw
COMMON /VITBULLE/UB

COMMON /DIABULLE/DB

COMMON /MINFLUID/UMF,HMF,EPSMF,NUMF
COMMON /EVOLUTION/N,EPS,DELTA
COMMON /COMPOSITION/NESP
COMMON /DIST/NTROU,IDIST

COMMON /ENTREE/Ue,Ueb,ROentr,VISCentr,Talim,YG,Uee

COMMON /MMOL/AM,TC,VC
COMMON /EXPO/ Ac,Bc,Cc
COMMON /COMPENS/ZETA,VMOLAL
COMMON /CP/HFo, ACP, BCP, CCP, DCP
COMMON /CONDUCT/Acond,Bcond,Ccond,Econd
COMMON /PHASE/VBT,VCT
COMMON /PHASEE/VET
COMMON /REFROID/ Qair, Taire
COMMON /CINETIQ/CIN
COMMON /KWENEW/U,YB,YE
COMMON /TEMPE/TE
COMMON /TEMPB/TB
COMMON /EVOLGAZ/Uf
COMMON /PRESS/ P
COMMON /UINF/UBR
COMMON /etiquet/ISTART
COMMON /FLUX/ FLUX, NMOL
COMMON /TEMPINI/TBini, TEini,Uini

OPEN(UNIT=9,FILE='RESULTATS SIMULATION")
OPEN(UNIT=12,FILE='"RESULTATS SIMULATIONOL")
OPEN(UNIT=01,FILE='RESULTATS 1)

WRITE(9,100)
WRITE(12,100)

SR=PI*(DR*DR)/4.

C
C CALCUL DE LA HAUTEUR DU LIT AU MINIMUM DE FLU
C

HMF=AMCAT/(RHOP*SR*(1.-EPSMF))

C

C CALCUL DE LA VITESSE MINIMALE DE FLUIDISATION
LIT
C

NCOMP=0
TG(NCOMP)=TP
RHOMM=ROMEL(YG,TG,P,NCOMP)
VISCM=VISCOMEL(YG,TG,NCOMP)
UMF= CALUMF(RHOMM,VISCM)
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C CALCUL DE LA HAUTEUR DU LIT EXPANSE A LA VITE

UMOY=Ue*TP/Talim
GO TO (1,2,4,6) NTYP

C DB CALCULE A HMF/2 BILAN DE CONTINUITE DE D
HARRISON
C

1 DBMOY=BUBEXP(NSIZ,UMQOY,HMF/2.)
EXPAND=(UMOY-UMF)/(UMQOY-UMF+.711*DSQRT(9.81*D
HLIT=1./(1.-EXPAND)*HMF

HLITinitial=HLIT

SSE DU GAZ OPERATOIRE

AVIDSON ET

BMOY))

ITER=0
GO TOS5
C
C DB CALCULE PAR MOYENNE INTEGRALE _
2 HLIT=2*HMF
3  HMIN=0.
HMAX=HLIT
NPAS=200

DBMOY=SIMPS(HMIN,HMAX,NPAS,NSIZ,UMOY,BUBEXP)

DBMOY=DBMOY/HLIT

EXPAND=(UMOY-UMF)/(UMQY-UMF+.711*DSQRT(9.81*D

HLITcalc=1./(1.-EXPAND)*HMF
IF(ABS(HLIT-HLITcalc).GT.5.D-3) THEN
HLIT=.9*HLIT+.1*HLITcalc
GOTO3
ELSE
HLIT=.5*HLIT+.5*HLITcalc
ENDIF

HLITinitial=HLIT
ITER=0
GO TOS5

OO0

a revoir ca ne marche pas

4  AR=ACC*(DP**3.)*RHOMM*(RHOP-RHOMM)/(VISCM**2

XIW=DEXP(-1.467*1.D-3*(AR/DP)+279610*DP**2.+456200

¢ XIW=DEXP((-7.15*1.D-3*(AR/DP))+(-
3991500*DP**2.)+(3758000*(AR/DP)**(2.)))

XKI=249.7*(DP**(-1.69))*(AR**.385)*XIW
write(6,%)XKI=", XK1, XIW

pause

XKI=.5

¢ XKI=5.453%(DP**(-1.305))*(AR**.656)*XIW
c XKI=XKI+.2095
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a=1.638*SR**.4

b=.872*(SR/INTROU)**.4

FM=1.41/((ACC*.5)*(a-(a-b)*DEXP(-.15*HMF/DR))**.5)
EXPAND=FM*XKI*(UMOY-UMF)**.8

write(6,*) 'expand="EXPAND

HLIT=HMF*(1.+EXPAND)

HLITinitial=HLIT

ITER=0

GOTO 5

C

DB CALCULE A HMF/2 BILAN DE MASSE KUNII ET LEVENSPIEL

(1990)

6

DBMOY=BUBEXP(NSIZ,UMOY,HMF/2.)
UBMOYEN=(UMOY-UMF+.711*DSQRT(9.81*DBMOY))
RAPP=UMF/EPSMF

IF(UBMOYEN.LT.RAPP)THEN
EXPAND=(UMOY-UMF)/(UBMOYEN+2.*UMF)
ELSEIF(UBMOYEN.GT.RAPP.AND.UBMOYEN.LT.(5.*RAPP))TH EN
IF(UBMOYEN.LT.(2.5*RAPP))THEN
EXPAND=(UMOY-UMF)/(UBMOYEN+UMF)
ELSE
EXPAND=(UMQOY-UMF)/(UBMOYEN)
ENDIF
ELSEIF(UBMOYEN.GT.(5.*RAPP).AND.UBMOYEN.LT.(10.*RA PP))THEN
EXPAND=(UMOY-UMF)/(UBMOYEN-UMF)
ELSEIF(UBMOYEN.GT.10.*RAPP)THEN ! valeur approx imative pour

U>>Umf

@]

OO0

@]

EXPAND=UMOY/UBMOYEN
ENDIF

HLIT=1./(1.-EXPAND)*HMF
HLITinitial=HLIT

ITER=0

GO TOS5

CONTINUE
NCOMP=1
ITER=ITER+1 !INDICE DE LA BOUCLE SUR LA HAUTEU R DU LIT DENSE

write(6,*) 'ITERATION NUMERO : ',ITER
write(6,*) 'COMPARTIMENT NUMERO ,NCOMP

CALCUL DES PROPRIETES HYDRODYNAMIQUES DU PREMIER COMPARTIMENT

----- STOCKAGE DES YG A L'ENTREE DANS YB POUR INI TIALISATION ----------

DO 1=1,NESP
YB()=YG(l)
ENDDO
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U(NCOMP-1)=Ue

DO J=1,NESP
JJ=2%3-1
CI(33,NCOMP-1)=YG(J)*P/(RG*Talim)
FLUX(JJ,NCOMP-1)=U(NCOMP-1)*SR*CI(JJ,NCOMP-1)
ENDDO

C ---- INITIALISATION DE LA VITESSE DU GAZ -------

I sur la base d"un bilan de conservation du debit massique
TR(NCOMP)=TP-200.
RHO1=ROMEL(YB,TR,P,NCOMP)

NCOMP=1

Uini(NCOMP)=3.5*U(NCOMP-1)

OO0 00

8 CONTINUE
Uf(NCOMP)=(Uini(NCOMP)+U(NCOMP-1))/2. ! VITESSE MO YENNE DU GAZ DANS
LE COMPT 1

C ---- INITIALISATION DES TEMPERATURES (BULLE ET EM ULSION) --------------

TBini(NCOMP)=TP-200.
TEini(NCOMP)=TP
9 CONTINUE

C ---- CALCUL DU DIAMETRE DES BULLES, DE LAHAUTEUR DU COMPARTIMENT ET DE
SA COTE ------
IF(IDIST.EQ.1)THEN
DBO0=(6.*SR*(Uf(NCOMP)-UMF)/(PI*NTROU))**.4*(ACC) **(-.2)
ELSEIF(IDIST.EQ.0)THEN
DB0=.915*1.D-2*(Uf(NCOMP)-UMF)**.4
ENDIF
DB(NCOMP)=DB0
I SI LE DIAMETRE DE BULLE DEPASSE LE DIAMETRE MAXIMAL D'EQUILIBRE,
ION LE FIXE A CETTE VALEUR

DBMAX=DIAMAX(YB,TBini,NCOMP)

DBMAX=DBMOY

IF(DB(NCOMP).GT.DBMAX) DB(NCOMP)=DBMAX
ZN(NCOMP)=DB(NCOMP)/2.
DZN(NCOMP)=DB(NCOMP)

HF(NCOMP)=DZN(NCOMP)

C ---- COEFFICIENT DE TRANSFERT DE MATIERE BULLE-EM  ULSION PAR UNITE DE
VOLUME DE BULLE (S-1)---

FO(NCOMP)=.11/DZN(NCOMP)
C ---- VITESSE D'ASCENSION DES BULLES -

IF((DB(NCOMP)/DR).LE..125)THEN
UBR(NCOMP)=.711*(ACC*DB(NCOMP))**.5
ELSE
UBR(NCOMP)=(.711*(ACC*DB(NCOMP))** 5)*1.2*
# DEXP(-1.49*DB(NCOMP)/DR)
ENDIF
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UB(NCOMP)=Uf(NCOMP)-UMF+UBR(NCOMP)

C ---- CALCUL DU VOLUME DE LA PHASE BULLE ET CELUI DE LA PHASE EMULSION -

VBT(NCOMP)=SR*DZN(NCOMP)*(HLIT-HMF)/HLIT
VET(NCOMP)=SR*DZN(NCOMP)-VBT(NCOMP)
ANB(NCOMP)=6*VBT(NCOMP)/(PI*DB(NCOMP)**3.)

DELTA(NCOMP)=VBT(NCOMP)/(SR*DZN(NCOMP))

UEM=UMF/EPSMF
IF(UBR(NCOMP).LE.UEM)THEN
RDCDB=1.
VCT(NCOMP)=0.
ELSE

C ---- CORRELATION DE DAVIDSON (1961) -------------
RDCDB=((UBR(NCOMP)+2.*UEM)/(UBR(NCOMP)-UEM)) **(1./3.)
DC(NCOMP)=DB(NCOMP)*RDCDB

C ---- CORRELATION DE DAVIDSON ET HARRISON (1963) -

VCT(NCOMP)=VBT(NCOMP)*(3.*UEM/(UBR(NCOMP)-UEM))
C ---- CORRELATION DE PARTRIDGE ET ROWE -----------

VCT(NCOMP)=VBT(NCOMP)*1.17*UMF/EPSMF/(UB(NCOMP)-U MF/EPSMF)
ENDIF

C #ewrressk RESOLUTION DES BILANS DE MATIERE BASE SUR LA TEMPERATURE
INITIALISEE ****kxkx

NV=14
NF=NV

DO 1=1,NV
BMIN(1)=0.
BMAX(1)=1.D5
ENDDO

CTOT=P/(RG*TBini(NCOMP))
DO I=1,NV

XI(1)=1.D-5*CTOT

ENDDO

CRIT=1.D-12
EPS=1.D-12
NPMAX=15000
ISTART=10

CALL NEWTONL1 (NV,XI,FI,CRIT,EPS,NPMAX,NCOMP,B MIN,BMAX)

DO J=1,NESP
JJ=2*J-1
KK=2*J
CI(JJ,NCOMP)=XI(JJ)
CI(KK,NCOMP)=XI(KK)
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FLUX(JJ,NCOMP)= Uini(NCOMP)*SR*CI(JJ,NCOMP)
NMOL(KK,NCOMP)=VET(NCOMP)*EPSMF*CI(KK,NCOMP)
ENDDO

FLUTOT=0.
NMOLTOT=0.
DO I=1,NESP
JI=2*I-1
JK=2%|
FLUTOT=FLUTOT+FLUX(JI,NCOMP)
NMOLTOT=NMOLTOT+NMOL(JK,NCOMP)
ENDDO

DO J=1,NESP
JJ=2*J-1
KK=2*J
YB(J)=FLUX(JJ,NCOMP)/FLUTOT
YE(J)=NMOL(KK,NCOMP)/NMOLTOT

C - calcul des fractions molaires dans | € gaz secC ------------
IF(J.NE.5)THEN ! pour tous les composés a utres que le H20
YBsec(JJ,NCOMP)= FLUX(JJ,NCOMP)/(FLUTO T-FLUX(9,NCOMP))
ENDIF
C
ENDDO
C *kkkkkkkrxx RESOLUTION DES BILANS ENTHALPIQUES B ASES SUR LES YB ET YE
CALCU LES kkkkkkkkk
NV=6
DO 23 K=1,6
BMIN(K)=0.

BMAX(K)=2.D5
23 CONTINUE

XI(1)=TP-5.
XI(2)=TP
XI(3)=TP-1
XI(4)=TP-2.
XI(5)=TP-3.
X1(6)=3.

CRIT=1.D-12
EPS=1.D-12
NPMAX=15000
ISTART=20
CALL NEWTONZ1 (NV,XI,FI,CRIT,EPS,NPMAX,NCOMP,B MIN,BMAX)

TB(NCOMP)=XI(1)
TE(NCOMP)=XI(2)
TWINT(NCOMP)=XI(3)
TWEXT(NCOMP)=XI(4)
Tair(NCOMP)=XI(5)
PHI(NCOMP)=XI(6)

I TEST SUR LES TEMPERATURES BULLE
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IF(ABS(TB(NCOMP)-TBini(NCOMP)).GT.1.) THEN
I LES BILANS NE SONT PAS BOUCLES
TBini(NCOMP)=0.5*TB(NCOMP)+0.5*TBini(NCOMP)
TEini(NCOMP)=TE(NCOMP)
GOTO 9

ENDIF

ITEST SUR LA VITESSE DU GAZ ( BILAN DE CONTINUITE)

RHOG1=ROMEL(YB,TB,P,NCOMP)
U(NCOMP)=Ue*ROentr/RHOG1

IF(ABS(U(NCOMP)-Uini(NCOMP))/U(NCOMP).GT.1.D-3)THE N
I LA VITESSE N'EST PAS BOUBLEE
Uini(NCOMP)=U(NCOMP)

GOTO 8
ENDIF

1IJUSQU'ICI LE CALCUL DU PREMIER COMPT EST BOUCLE
c TB(NCOMP)=TBini(NCOMP)
c TE(NCOMP)=TEini(NCOMP)
U(NCOMP)=Uini(NCOMP)
Convch4(NCOMP)=100*(1.-FLUX(1,NCOMP)/FLUX(1,0 )

GO TO 40 !'ETIQUETTE DES TEST D'ARRET ET D' INCREMENTATION

10 CONTINUE

C CALCUL DES PROPRIETES HYDRODYNAMIQUES DES COMPARTIMENTS SUBSEQUENTS

NCOMP=NCOMP+1
write(6,*) 'ITERATION NUMERO : ',ITER
write(6,*) 'COMPARTIMENT NUMERO ,NCOMP

C ---- INITIALISATION DE LA VITESSE DU GAZ -------
c I sur la base d"un bilan de conservation du debit massique
c TR(NCOMP)=TP
c RHO1=ROMEL(YB,TR,P,NCOMP)
c U(NCOMP)=U(0)*ROentr/RHO1
UiniNCOMP)=1.1*U(NCOMP-1)

15 CONTINUE
Uf(NCOMP)=(Uini(NCOMP)+U(NCOMP-1))/2. ! VITESSE MO YENNE DU GAZ DANS
LE COMPT

C ---- INITIALISATION DES TEMPERATURES (BULLE ET EM ULSION) --------------

TEini(NCOMP)=TE(NCOMP-1)
TBini(NCOMP)=TB(NCOMP-1)
16 CONTINUE
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C ---- CALCUL DU DIAMETRE DES BULLES, DE LA HAUTEUR DU COMPARTIMENT ET DE
SA COTE ------

C ---- PROCEDURE ITERATIVE POUR LA CALCUL DE LAHAU TEUR DE CE
COMPARTIMENT ----

DB(NCOMP)=DB(NCOMP-1)
ZN(NCOMP)=ZN(NCOMP-1)+DB(NCOMP-1)/2.+DB(NCOMP)/2.
NPAS=0
21 CONTINUE
NPAS=NPAS+1
DBcalc(NCOMP)=BUBEXP(NSIZ,Uf(NCOMP),ZN(NCOMP))
IF(ABS((ZN(NCOMP)-DBcalc(NCOMP)/2.)-HF(NCOMP-1)).L T.1.D-3) GOTO 30
ZNcalc(NCOMP)=ZN(NCOMP-1)+DB(NCOMP-1)/2.+DBcalc(NC =~ OMP)/2.
ZN(NCOMP)=ZN(NCOMP)*ALPHA+ZNcalc(NCOMP)*(1.-A LPHA)
IF (NPAS.LT.20000)THEN
GOTO 21
ELSE
WRITE(6,*)'on ne converge pas sur la hauteur du compartiment'
ENDIF

30 CONTINUE
DB(NCOMP)=BUBEXP(NSIZ,Uf{(NCOMP),ZN(NCOMP))
DZN(NCOMP)=DB(NCOMP)
HF(NCOMP)=HF(NCOMP-1)+DZN(NCOMP)

I SI LE DIAMETRE DE BULLE DEPASSE LE DIAMETRE MAXIMAL D'EQUILIBRE,
ON LE FIXE A CETTE VALEUR
DBMAX=DIAMAX(YB,TBini,NCOMP)
DBMAX=DBMQOY

IF(DB(NCOMP).GT.DBMAX) THEN
DB(NCOMP)=DBMAX
ZN(NCOMP)=ZN(NCOMP-1)+DB(NCOMP-1)/2.+DB(NCOMP)/2
DZN(NCOMP)=DB(NCOMP)
HF(NCOMP)=HF(NCOMP-1)+DZN(NCOMP)
ENDIF

C ---- COEFFICIENT DE TRANSFERT DE MATIERE BULLE-EM  ULSION PAR UNITE DE
VOLUME DE BULLE (S-1)---

FO(NCOMP)=.11/DZN(NCOMP)

IF((DB(NCOMP)/DR).LE..125)THEN
UBR(NCOMP)=.711*(ACC*DB(NCOMP))**.5

ELSE
UBR(NCOMP)=(.711*(ACC*DB(NCOMP))** 5)*1.2
# *DEXP(-1.49*DB(NCOMP)/DR)
ENDIF

UB(NCOMP)=Uf(NCOMP)-UMF+UBR(NCOMP)

C ---- CALCUL DU VOLUME DE LA PHASE BULLE ET CELUI DE LA PHASE EMULSION -
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VBT(NCOMP)=SR*DZN(NCOMP)*(HLIT-HMF)/HLIT
VET(NCOMP)=SR*DZN(NCOMP)-VBT(NCOMP)
ANB(NCOMP)=6*VBT(NCOMP)/(PI*DB(NCOMP)**3.)

DELTA(NCOMP)=VBT(NCOMP)/(SR*DZN(NCOMP))

UEM=UMF/EPSMF
IF(UBR(NCOMP).LE.UEM)THEN
RDCDB=1.
VCT(NCOMP)=0.
ELSE

C ---- CORRELATION DE DAVIDSON (1961) -------------
RDCDB=((UBR(NCOMP)+2.*UEM)/(UBR(NCOMP)-UEM)) **(1./3.)
DC(NCOMP)=DB(NCOMP)*RDCDB

C ---- CORRELATION DE DAVIDSON ET HARRISON (1963) -

VCT(NCOMP)=VBT(NCOMP)*(3.*UEM/(UBR(NCOMP)-UEM))
C ---- CORRELATION DE PARTRIDGE ET ROWE -----------

VCT(NCOMP)=VBT(NCOMP)*1.17*UMF/EPSMF/(UB(NCOMP)-U MF/EPSMF)
ENDIF

C #reeeeeeks RESOLUTION DES BILANS DE MATIERE BASE SUR LA TEMPERATURE
INITIALISEE ****kk**
NV=14

DO 1=1,NV
BMIN(1)=0.
BMAX(1)=1.D5
ENDDO

DO 1=1,NV
XI(1)=.9*CI(I, NCOMP-1)
ENDDO

CRIT=1.D-12
EPS=1.D-12
NPMAX=15000
ISTART=10
CALL NEWTONL1 (NV,XI,FI,CRIT,EPS,NPMAX,NCOMP,B MIN,BMAX)

DO J=1,NESP
JJ=2%3-1
KK=2*J
CI(33,NCOMP)=XI(3J)
CI(KK,NCOMP)=XI(KK)

FLUX(JJ,NCOMP)= Uini(NCOMP)*SR*CI(JJ,NCOMP)
NMOL(KK,NCOMP)=VET(NCOMP)*EPSMF*CI(KK,NCOMP)
ENDDO

FLUTOT=0.

NMOLTOT=0.
DO I=1,NESP
JI=2*1-1
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JK=2*|
FLUTOT=FLUTOT+FLUX(JI,NCOMP)
NMOLTOT=NMOLTOT+NMOL(JK,NCOMP)
ENDDO

DO J=1,NESP
JJ=2*J-1
KK=2*J
YB(J)=FLUX(JJ,NCOMP)/FLUTOT
YE(J)=NMOL(KK,NCOMP)/NMOLTOT

C - calcul des fractions molaires dans | € gaz secC ------------
IF(J.NE.5)THEN ! pour tous les composés a utres que le H20

YBsec(JJ,NCOMP)= FLUX(JJ,NCOMP)/(FLUTO T-FLUX(9,NCOMP))
ENDIF

ENDDO

C oo RESOLUTION DES BILANS ENTHALPIQUES B ASES SUR LES YB ET YE
CALCULES ##*##wsxx

NV=6
NF=NV

DO K=1,6
BMIN(K)=0.
BMAX(K)=2.D5
ENDDO

XI(1)=TB(NCOMP-1)
XI(2)=TE(NCOMP-1)
XI(3)=TWINT(NCOMP-1)

X1(4)=TWEXT(NCOMP-1)
XI(5)=Tair(NCOMP-1)
X1(6)=.8*PHI(NCOMP-1)

CRIT=1.D-12
EPS=1.D-12
NPMAX=15000
ISTART=20

CALL NEWTONL1 (NV,XI,FI,CRIT,EPS,NPMAX,NCOMP,B MIN,BMAX)

TB(NCOMP)=XI(1)
TE(NCOMP)=XI(2)
TWINT(NCOMP)=XI(3)
TWEXT(NCOMP)=XI(4)
Tair(NCOMP)=XI(5)
PHI(NCOMP)=XI(6)

| TEST SUR LA TEMPERATURE BULLE
IF(ABS(TB(NCOMP)-TBini(NCOMP)).GT.1.) THEN

I LES BILANS NE SONT PAS BOUCLES
TBini(NCOMP)=TB(NCOMP) 1+0.15*TBini(NCOMP)
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TEini(NCOMP)=TE(NCOMP)
GOTO 16

ENDIF

ITEST SUR LA VITESSE DU GAZ ( BILAN DE CONTINUITE)

RHOG1=ROMEL(YB,TBini,P,NCOMP)
U(NCOMP)=Ue*ROentr/RHOG1

IF(ABS(U(NCOMP)-Uini(NCOMP))/U(NCOMP).GT.1.D-3)THE N
I LA VITESSE N'EST PAS BOUBLEE
Uini(NCOMP)=U(NCOMP)
GOTO 15

ENDIF

1IJUSQU'ICI LE CALCUL DES COMPTS SUBSEQUENTS ESTB  OUCLE
c TBini(NCOMP)=TB(NCOMP)
c TEini(NCOMP)=TE(NCOMP)

U(NCOMP)=Uini(NCOMP)

Convch4(NCOMP)=100*(1.-FLUX(1,NCOMP)/FLUX(1,0 )

40 CONTINUE

[op— TEST D"ARRET : COMPARAISON DE LA HAUTEUR EN COURS AVEC LA
HAUTEUR DU LIT ----

write(9,400) HF(NCOMP)*100., YB(1),YB(2),YB(3),YB( 4),

# YB(5),YB(6),YB(7)

IF((HLITinitial-HF(NCOMP))/HLITinitial. GT.1.D -2) THEN
write(6,*) ‘conversion =',Convch4(NCOMP)
write(6,*)" '
GOTO 10
IPOUR INCREMENTATION DE COMP.
ELSEIF(HLITinitial-HF(NCOMP).GE.0.)THEN
ILA DIFFERENCE N"EST PAS NEGATIVE ET ELLE EST FAIBLE
write(6,*) 'convergence sur la hauteur du lit '
NLAST=NCOMP
GOTO 80
ELSEIF(ABS(HLITinitial-HF(NCOMP))/HLITinitial .LT.1.D-2)THEN
ILA DIFFERENCE EST NEGATIVE MAIS FAIBLE
write(6,*) 'convergence sur la hauteur du lit
NLAST=NCOMP
GOTO 80

ELSE
' RECTIFIER LA HAUTEUR DU LIT ET RECOMMENCER LES CALCULS DU

REACTEUR (POUR CHANGER VET)
HLIT=.5*HLITinitial+.5*HF(NCOMP)
HLITinitial =HLIT
GOTO 5

ENDIF

80 CONTINUE

C ---- CALCUL DE LA MASSE DE SOLIDE DANS LE REACTEU R -=-eneee-
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AMCATcalc=0.
DO I=1,NLAST
AMCATcalc=AMCATcalc+(VET(l)+VCT(l))*(1.-EPSMF)*R
ENDDO
errmss= (AMCAT-AMCATCcalc)/AMCAT

c write(6,*) 'erreur masse =',errmss
C pause

C ---- VERIFICATION DU BILAN DE CONTINUITE DE DAVID
UMOYE=0.
DBMOY=0.
DO I=1,NLAST
DBMOY=DBMOY+DB(l)
UMOYE=UMOYE+U(l)
ENDDO
DBMOY=DBMOY/NLAST
UMOYE=UMOYE/NLAST

UBRMOY=.711*DSQRT(ACC*DBMOY)
UBMOY=UMOYE-UMF+UBRMOY

BILAN1=(UMOYE-UMF)/UBMOY
BILAN2=(HLIT-HMF)/HLIT

* *kkkkkkkkkkk * * * * * * *

* ECRITURE DES RESULTATS DE LA SIMULATION DANS

90 CONTINUE

WRITE(6,100)
100 FORMAT(H(cm)',5X,'convch4' 5%, TB', 7X,'UG',7
#TWINT', 7X, TWEXT', 7X, Tair" //)

DO 1=1,NLAST
WRITE(6,200)HF(1)*100.,Convch4(l), TB(1)-T0, U(l),
#TE(1)-TO, TWINT(1)-TO, TWEXT(I)-TO, Tair(l)-TO
WRITE(12,200)HF(1)*100.,Convch4(l), TB(I)-T0,U(l),
#TE(1)-TO, TWINT(I)-TO, TWEXT(I)-TO, Tair(l)-TO

ENDDO

200 FORMAT(2X,F8.4,2X,F8.3,2X,F6.1,2X,F8.5,2X,F8.
# 2X,F8.2,2X,F8.2,2X,F8.2)

write(6,300)
write(9,300)
300 FORMAT (‘H (cm)',5X,'CH4',5X,'02',5X,'N2",5X,
# 5X,'CO',5X,'NO"/)

400 FORMAT(2X,F6.3,5X,F5.4,4X,F5.4,4X,F5.4,4X,F5.
# 4X,F5.4,4X,F5.4,4X,F5.4)

WRITE(6,*))HAUTEUR initiale DU LIT EXPANSE =" HLIT
WRITE(6,*))HAUTEUR DU LIT EXPANSE ='"HF(NLAST),'m’

115

HOP

SON ET HARRISON

* * *kkkkkkkkkkk

LE FICHIER RESULTATS

X, TE | 7X,

'C0O2',5X,'H20,

4,

initial,'m’



Annexes

WRITE(6,*)'VERIFICATION DU BILAN DE CONTINUITE SUR LE GAZ'
WRITE(6,*)'(UMOY-UMFTIit)/UMOY et (HLIT-HMF) [HLIT'
WRITE(6,*) BILAN1,BILAN2

write(6,*) 'nombre d'iteration sur le lit =", ITER

som=0.

DO I=1,NLAST

som=som-+phi(i)

WRITE(01,*) PHI(I)

ENDDO

WRITE(01,*) som

RETURN
END

*kkkk * * * * * * * * *kkkk *kkkkkkkkhkhkk

*kkkk * * * * * * * * *kkkk *kkkkkkkkkkhkk

IMPLICIT DOUBLE PRECISION (A-H,0-2)

PARAMETER (NP=60, NPP=15)
PARAMETER (RG=8.314D-5,PI=3.14159,ACC=9.81,SI GMA=5.671D-8)
PARAMETER (Tref=298.)

DOUBLE PRECISION NMOL, NMOLTOT
INTEGER CIN

DIMENSION XI(NPP),FI(NPP)
DIMENSION UB(NP), DB(NP)
DIMENSION VBT(NP), VET(NP), VCT(NP)
DIMENSION TB(0:NP), TE(0:NP), YB(NPP), YE(NPP)
DIMENSION U(0:NP), CI(2*NPP,0:NP), YG(NPP)
DIMENSION TWINT(NP), TWEXT(NP), Tair(NP), PHI(NP)
DIMENSION FB(NP), Uf(NP)
DIMENSION TBB(0:NP), TEE(0:NP)
DIMENSION FLUX(NPP,0:NP),NMOL(2*NPP,0:NP)
DIMENSION TBini(0:NP), TEini(0:NP),Uini(0:NP)

COMMON /etiquet/ISTART
COMMON /RACTOR/DR,DDE,EPSw,XLw
COMMON /VITBULLE/UB
COMMON /DIABULLE/DB
COMMON /SOLID/AMCAT,DP,RHOP,TP,FRAT,EPSs,CPs, CONDTs
COMMON /PHASE/VBT,VCT
COMMON /PHASEE/VET
COMMON /KWENEW/U,YB,YE
COMMON /TEMPE/TE
COMMON /TEMPB/TB
COMMON /TEMPINI/TBIni, TEini,Uini
COMMON /COMPOSITION/NESP
COMMON /MINFLUID/UMF,HMF,EPSMF,NUMF
COMMON /CINETIQ/CIN
COMMON /ENTREE/Ue,Ueb,ROentr,VISCentr,Talim,YG,Uee
COMMON /EVOLGAZ/Uf
COMMON /PRESS/ P
COMMON /FLUX/ FLUX, NMOL
SR=PI*DR**2./4.
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C weembekkiox BILANS DE MATIERES DE LA ZONE DEN SE

kkkkkkkkkkkkkkkkkkkkhkkk

IF ISTART.EQ.10)THEN

o POUR LE PREMIER COMPARTIMENT -------
IF (NCOMP.EQ.1)THEN
DO L=1,NESP
LL=2*-1
KK=2.*L
CI(LL,NCOMP-1)=YG(L)*P/(RG*Talim)
CI(KK,NCOMP-1)=YG(L)*P/(RG*Talim)
ENDDO
ENDIF

DO J=1,NESP
JJ=2%3-1
KK=2*J
CI(33,NCOMP)=XI(3J)
CI(KK,NCOMP)=XI(KK)

FLUX(JJ,NCOMP)= Uini(NCOMP)*SR*CI(JJ,NCOMP)
NMOL(KK,NCOMP)=VET(NCOMP)*EPSMF*CI(KK,NCOMP)
ENDDO

FLUTOT=0.
NMOLTOT=0.
DO I=1,NESP
JI=2*I-1
JK=2*|
FLUTOT=FLUTOT+FLUX(JI,NCOMP)
NMOLTOT=NMOLTOT+NMOL(JK,NCOMP)
ENDDO

DO J=1,NESP
JJ=2%3-1
KK=2*J
YB(J)=FLUX(JJ,NCOMP)/FLUTOT
YE(J)=NMOL(KK,NCOMP)/NMOLTOT

ENDDO

DO J=1,NESP
JJ=2*J-1
KK=2*J
I BILANS DE MATIERES DE LA PHASE BULLE

FI(3J)=
#(SR*U(NCOMP-1)*CI(JJ,NCOMP-1))-(SR*Uini(NCOMP)*CI (JJ,NCOMP))
#+.11/DB(NCOMP)*VBT(NCOMP)*(CI(KK,NCOMP)-CI(3J ,NCOMP))
#+RATE(JJ,CI, TBini,CIN,NCOMP)*VBT(NCOMP)*(1.-FRAT)
#+Qeb(NCOMP, TEini,YE, TBini,YB,P,CIN)*CI(KK,NCOMP)

! BILANS DE MATIERES DE LA PHASE EMULSION
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FI(KK)=-.11/DB(NCOMP)*VBT(NCOMP)*(CI(KK,NCOMP)-ClI (JJ,NCOMP))
#-Qeb(NCOMP, TEini,YE, TBini,YB,P,CIN)*CI(KK,NCO MP)
#+RATE(KK,CI, TEini,CIN,NCOMP)*VET(NCOMP)*EPSMF
ENDDO
ENDIF

C #rweeeeees* FIN DES BILANS DE MATIERES DANS LE LI T DENSE

* *kkkkkkkk

C werkkekiox BILANS DE CHALEUR DE LA ZONE DENS E

* * *kkkkkkkk

IF (ISTART.EQ.20)THEN

TBB(NCOMP)=XI(1)
TEE(NCOMP)=XI(2)
TWINT(NCOMP)=XI(3)
TWEXT(NCOMP)=XI(4)
Tair(NCOMP)=XI(5)
PHI(NCOMP)=XI(6)

C - FRACTION DE SURFACE OCCUPEE PAR LES BULL ES (CORRELATION DE
THRING) ------—-

RHOG=ROMEL(YB,TBB,P,NCOMP)
VISCG=VISCOMEL(YB,TBB,NCOMP)
UMF1=CALUMF(RHOG,VISCG)
FB(NCOMP)=0.08553*
# ((UMF1*+2.)*(Uf(NCOMP)/UMF1-1.)**2.)/(DP*A CC))**0.1948

[oR— CALCUL DES CONCENTRATIONs DETERMINEES PAR LES BM ---------
DO 1=1,NESP
JJ=2%1-1
KK=2*|
CI(J3,NCOMP)=FLUX(JJ,NCOMP)/(SR*Uini(NCOMP))
CI(KK,NCOMP)=NMOL(KK,NCOMP)/(VET(NCOMP)*EPSMF)
ENDDO

[oR— POUR LE PREMIER COMPARTIMENT -------
IF (NCOMP.EQ.1)THEN
DO J=1,NESP
JJ=2*3-1
CI(J3,NCOMP-1)=YG(J)*P/(RG*Talim)
ENDDO

TBB(NCOMP-1)=Talim

ENDIF

| BILAN THERIMIQUE DE LA PHASE BULLE
FI(1)=(SR*U(NCOMP-1)*SIGCIHIB(NCOMP-1,TBB,CI))
#-(SR*Uini(NCOMP)*SIGCIHIB(NCOMP, TBB,Cl))

#+0.11/DB(NCOMP)
#*VBT(NCOMP)*(SIGCIHIE(NCOMP, TEE,CI)-SIGCIHIB(NCOM  P,TBB,CI))
#+Qeb(NCOMP, TEE,YE, TBB,YB,P,CIN)*SIGCIHIE(NCOMP,TE  E,CI)
#-Hbe(NCOMP,YB, TBB,P)*VBT(NCOMP)*(TBB(NCOMP)-TP)
#PERTE_BULLE_PAROI(NCOMP,TBB,YB,P, TWINT)*PI*DR*DB  (NCOMP)*FB(NCOMP)
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| BILAN THERMIQUE DE LA PHASE EMULSION
FI(2)=-0.11/DB(NCOMP)*VBT(NCOMP)

#*(SIGCIHIE(NCOMP, TEE,CI)-SIGCIHIB(NCOMP,TBB,C )
#-Qeb(NCOMP, TEE,YE, TBB,YB,P,CIN)*SIGCIHIE(NCOMP,TE  E,CI)
#-(6./DP)*(1.-EPSMF)*VET(NCOMP)*HGP(NCOMP,YE,TEE,P  )*TEE(NCOMP)-TP)
#PERTE_EMULS_PAROI(NCOMP, TEE, TWINT,YE,P)

#*(1.-FB(NCOMP))*PI*DR*DB(NCOMP)

I BILAN D'ECHANGE LIT FLUIDISE-PAROI DU REACT EUR

FI(3)=PERTE_EMULS_PAROI(NCOMP, TEE, TWINT,YE,P)
#*(1.-FB(NCOMP))*PI*DR*DB(NCOMP)
#+PERTE_BULLE_PAROI(NCOMP,TBB,YB,P,TWINT)*PI*D  R*DB(NCOMP)*FB(NCOMP)
#-PHI(NCOMP)
| BILAN DU TRANSFERT CONDUCTIF A TRAVERS LA P AROI DU REACTEUR

FI(4)=PERTE_PAROI_PAROI(TWINT, TWEXT,NCOMP)*P I*DR*DB(NCOMP)
#-PHI(NCOMP)
| BILAN DE TRANSFERT CONVECTIF PAROI EXTERNE-AIRD  E REFROIDISSEMENT
FI(5)=PERTE_PAROI_AIR(NCOMP, TWEXT, Tair,P)*PI*DR*D B(NCOMP)
#-PHI(NCOMP)
| BILAN DE CHALEUR ABSORBEE PAR L'AIR DE REFR OIDISSEMENT
FI(6)=REFROI_AIR(NCOMP, Tair)-PHI(NCOMP)
ENDIF

C #rweeeees* FIN DES BILANS DE CHALEUR DANS LE LIT DENSE

*kkkkkkkkhhhhhhk

C oo e

RETURN
END

*%

C* LA FONCTION VISCOMEL QUI PERMET DE CALCULERL A VISCOSITE D'UN

*

C* MELANGE GAZEUX DE COMPOSITION DONNEE ET AUNE TEMPERATURE DONNE PAR
*

C* LA CORRELATION DE ANDRUSSOV (EN UNITES SI : k g/m.s)

*

Cc

* * *kkkkkkkkkkk * * * * * * * * * *kkkkkkkkkkk

*%

DOUBLE PRECISION FUNCTION VISCOMEL(YG,TG,NCOMP)
IMPLICIT DOUBLEPRECISION (A-H,0-2)

PARAMETER (T0=273.16,NP=60, NPP=15)

DIMENSION Ac(NP),Bc(NP),Cc(NP),ZETA(NP)

DIMENSION VMOLAL(NP),EMU(NP)

DIMENSION YG(NPP),TG(0:NP)
DIMENSION AM(NP), TC(NP),VC(NP)
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COMMON /EXPO/ Ac,Bc,Cc

COMMON /MMOL/AM,TC,VC

COMMON /COMPENS/ZETA,VMOLAL

COMMON /EVOLUTION/N,EPS,DELTA

COMMON /COMPOSITION/NESP
COMMON /PRESS/ P

CALCUL DE L'EXPOSANT MOYEN

OO0

EMUMOY=0.

DO I=1,NESP

EMU(I)=Ac(1)-Bc(1)*1.D-4*(TG(NCOMP)-TO)
#  +Cc(l)*1.D-7*(TG(NCOMP)-T0)**2.

EMUMOY=EMUMOY+YG(I)*EMU(I)

ENDDO

CALCUL DE LA MASSE MOLAIRE MOYENNE

OO0

DSMMG=0.

DO I=1,NESP
DSMMG=DSMMG+AM(I)*YG()
ENDDO

CALCUL DE ZETA MOYEN DU MELANGE

OO0

ZETAMOY=0.

DO 1=1,NESP
ZETAMOY=ZETAMOY+ZETA()*YG(l)
ENDDO

CALCUL DU VOLUME MOLAIRE MOYEN

OO0

VMOLMOY=0.

DO 1=1,NESP
VMOLMOY=VMOLMOY+YG(I)*VMOLAL(l)
ENDDO

VISC=(191.8*(1+(2*DSMMG)**.5)*ZETAMOY*(TG(NCO MP)/TO)*EMUMOY)
# /VMOLMOY
VISCOMEL=VISC*1.D-7
100 CONTINUE
RETURN
END

(: * * * * *kkkkkkkkkkk * * * * * * * *kkkkkkkkkkk

C* FONCTION ROMEL QUI PERMET DE CALCULER LA MASS E VOLUMIQUEDU *
C* MELANGE GAZEUX DE COPOSITION DONNEE ET A UNE TEMPERATURE DONNE *
c* EN CONSIDERANT LA LOI DES GAZ PARFAITS

(: * * * * *kkkkk * * * *kkkkkkkkkkk

DOUBLE PRECISION FUNCTION ROMEL(YG,TG,P,NCOMP )
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OO0

C
c
c
c
c

IMPLICIT DOUBLE PRECISION (A-H,0-2)
PARAMETER (RG=8.324,NP=60, NPP=15)

DIMENSION AM(NP),YG(NPP), TG(0:NP)
DIMENSION TC(NP),VC(NP)

COMMON /MMOL/AM,TC,VC
COMMON /COMPOSITION/NESP

CALCUL DE LA MASSE MOLAIRE MOYENNE

DSMMG=0.

DO I=1,NESP
DSMMG=DSMMG+AM(I)*YG(l)
ENDDO
DSMMG=DSMMG*1.D-3

IF(TT(NCOMP).NE.0.) THEN

ROMEL=DSMMG*(P*1.013D5)/(RG*TT(NCOMP))

GO TO 100

ENDIF
ROMEL=DSMMG*(P*1.013D5)/(RG*TG(NCOMP))

100 CONTINUE

O 000

RETURN
END

kkkkkkkkkkkkkkkhhkkkhkkkkhkkkhhkkhkkkkhkkhhkkkkkkk

* FONCTION DE CALCUL DE LA CONDUCTIVITE THERM
* GAZEUX

*

kkkkkkkkkkkkkkkhkkkkhkkkkhkkkhhkkhkkkkhkkhkhkkkhkkkk

DOUBLE PRECISION FUNCTION CONDT(YG,TG,NCOMP)
IMPLICIT DOUBLE PRECISION (A-H,0-2)
PARAMETER (NP=60, NPP=14)

DIMENSION YG(NPP),VISPUR(NP), TG(0:NP)
DIMENSION omev(NP), TI(NP)

DIMENSION AM(NP), TC(NP),VC(NP)

DIMENSION DEN(NP), TT(0:NP)

DIMENSION Acond(NP), Bcond(NP), Ccond(NP), Ec

COMMON /COMPOSITION/NESP

COMMON /MMOL/AM,TC,VC
COMMON /CONDUCT/Acond,Bcond,Ccond,Econd
COMMON /PRESS/ P

CONDU(I,T)=Acond(l)+Bcond(l)*T+Ccond(1)*T**2
TT(NCOMP)=TG(NCOMP)

DO 10 I=1,NESP-1

TI(ND=TG(NCOMP)/TC(I)

IF(TT(NCOMP).NE.0.)TI()=TT(NCOMP)/TC
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omev(l)=1.1645*DEXP(-.14874*DLOG(TI(1)))+.524
#DEXP(-.77320*TI(1))+2.16178*DEXP(-2.43787*TI(

IF(TT(NCOMP).NE.O.) THEN
VISPUR(1)=26.69*(AM(I)*TT(NCOMP))**.5/(VC(I)*
VISPUR(1)=VISPUR(I)*1.D-6*1.D-1

ELSE
VISPUR(1)=26.69*(AM(I)*TG(NCOMP))**.5/(VC(I)*
VISPUR(1)=VISPUR(I)*1.D-6*1.D-1

ENDIF

DEN(I)=0.
10 CONTINUE

DO 40 J=1,NESP-1
DO L=1,NESP-1
PHI12=(1.+(VISPURI)/VISPUR(L))**.5*(AM(L)/

#  (8.X(L+AM@I)/AM(L))**.5
DEN(J)=DEN(J)+YG(L)*PHI12
IF(YG(J).EQ.0.)DEN(J)=1.
ENDDO

40 CONTINUE

CONDT=0.
DO 30 I=1,NESP-1

IF(TT(NCOMP).NE.0.)THEN
CONDT=YG(I)*CONDU(I, TT(NCOMP))/DEN(/)+CONDT
ELSE
CONDT=YG(I)*CONDU(I,TG(NCOMP))/DEN(I)+CON
ENDIF
30 CONTINUE

IF(CONDT.LE.0.)CONDT=5.D-2
RETURN
END

(: kkkkkkkkkkkkhkkkhkkkkhkkkhkkkhhkkkhkkkhkkkkhkkkkkkhkkkk

C SUBROUTINE MRINVERSE QUI PERMET DE CALCULER

C PAR LA METHODE DE L'ELIMINATION DE GAUS
(: * * * * *kkkkkkkkkkk * * * * *

SUBROUTINE MRINVERSE(NV,INV)
IMPLICIT DOUBLE PRECISION (A-H,0-2)

INTEGER PivRow, TarRow
DOUBLE PRECISION INV, ID, JAC

DIMENSION B(NV,NV)
DIMENSION A(NV,2*NV), INV(NV,NV), ID(NV,NV), JAC(1
DIMENSION TempRow(2*NV), EXB(NV,NV)

COMMON /MAT/JAC

I stockage de la matrice initiale pour réinitialis

DO J=1,NV
DO I=1,NV
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EXB(1,J)=JAC(1,J)
B(1,J)=JAC(,J)

ENDDO
ENDDO

! repport de la matrice B dans A
DO II=1,NV
DO JJ=1,NV
A(I1,l33)=B(11,3J)
ENDDO
ENDDO

DO J=1,NV lidentity in cols N+1 t
A(J,NV+)=1.
DO K=NV+J+1,2*NV
A(J,K)=0.
ENDDO
DO K=NV+1,NV+J-1
A(J,K)=0.
ENDDO
ENDDO

DO PivRow = 1, NV | process every row

PivEIt = A( PivRow, PivRow ) ! choose pivot

IF (ABS(PivEIt).LT.1.D-30) THEN ! chec
K =PivRow + 1 ! run down rows to fin

DO WHILE (PivEIt.LT.1.D-30.AND. K.LE.

PivEIt = A( K, PivRow ) !try nex
K=K+1 I K will be 1to
END DO

IF (ABS(PivEIt).LT.1.D-30) THEN !it
write(6,*)'Couldnt find a non-zero piv
RETURN

ELSE
I non-zero pivot in row K, so swop rows PivRo

DO J=1,2*NV
TempRow(J)=A(PivRow,J)
ENDDO
K=K-1 I adjust for overcount

DO JJ=1,2*NV
A(PivRow,JJ)=A(K,JJ)

ENDDO

DO KK=1,2*NV
A(K,KK)=TempRow(KK)

ENDDO

END IF
END IF

DO JJ=1,2*NV
A( PivRow, JJ ) = A( PivRow, JJ ) / PivEIt !

123

02N

element

k for zero pivot

d a non-zero pivot
NV)

t row

0 big

's still zero
ot: solution rubbish'

w and K:

divide whole row



Annexes

ENDDO
I now replace all other rows by target row mi
I... times element in target row and pivot ¢

DO TarRow = 1, NV
IF (TarRow.NE.PivRow) THEN !pour toutes les
celle du pivot
TarElt = A( TarRow, PivRow )
DO KK=1,2*NV

A(TarRow,KK)=A(TarRow,KK)-A(PivRow,KK)*TarEl

ENDDO
END IF
END DO

END DO !for every row

I finally extract the inverse from columns N+
DO I=1,NV

DO J=NV+1,2*NV
INV(1,-NV)=A(1,J)
ENDDO

ENDDO

DO I=1,NV
DO J=1,NV
JAC(1,J)=EXB(I,J) Iremettre les valeurs initia
ENDDO
ENDDO

! verification de la matrice inverse calculee
DO I1=1,NV
DO J=1,NV

SOMME=0.
DO JJ=1,NV
SOMME=SOMME+B(1,JJ)*INV(3J,J)
ENDDO
ID(1,J)=SOMME
write(6,)'ID(,1,',",3,)="1D(1,J)
ENDDO
pause
ENDDO

RETURN
END

kkkkkkkkkkkkkkkkhkkkhkkkkkkkhkkkkhhkkhkkkhkkkhkhkkkhkkkkk

*kkk

nus pivot row ...
olumn:

colonne autre que

1to 2N:

les du jecobien
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C FONCTION DE CALCUL DES ECHANGES THERMIQUES E NTRE LA PHASE BULLE

*
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C

*

ET LA PAROI INTERNE DU REACTEUR PAR UNITE DE

O000

* *kkkkkkkkkkk * * * * * * *

kkkkkkkkkkkkkkkhkkkkhkkkkkkkhhkkhkkkkhkkhhkkkhkkkk

DOUBLE PRECISION FUNCTION PERTE_BULLE_PAROI(

*kkkkk * * *

IMPLICIT DOUBLE PRECISION (A-H,0-2)
PARAMETER (NP=60,NPP=14,SIGMA=5.67D-8)

DIMENSION TB(0:NP), TWINT(NP), Hbw(NP)
DIMENSION YB(NPP)

COMMON /RACTOR/DR,DDE,EPSw,XLw

EPSeff=1./(1./EPSGP(NCOMP,YB,TB,P)+1./EPSw-1

SI ON NEGLIGE LA CONTRIBUTION DE LA CONVECTION
AU TRANSFERT DE CHALEUR DEVANT LE RAYONNEMENT

Hbw(NCOMP)=SIGMA*EPSeff*(TB(NCOMP)**4.-TWINT

# /(TB(NCOMP)-TWINT(NCOMP) )
PERTE_BULLE_PAROI=Hbw(NCOMP)*(TB(NCOMP)-TWINT(NCOMP))

RETURN
END

(:**************************************************

*%kkk

C

FONCTION DE CALCUL DES ECHANGES THERMIQUES E

EMULSION*

C

ET LA PAROI INTERNE DU REACTEUR A TRAVERS UN

PAR UNITE DE SURFACE DE CONTACT

*kkkk * * * * * * * * *kkkk

* *kkkkkkkkkkk * * * * * *

DOUBLE PRECISION FUNCTION PERTE_EMULS_PAROI(

*kkkkk * * *

IMPLICIT DOUBLE PRECISION (A-H,0-2)
PARAMETER (NP=60,SIGMA=5.67D-8,PI1=3.14159, AC
DOUBLE PRECISION KEO

DIMENSION TWINT(NP), TE(0:NP)

DIMENSION YE(NP), Uf(NP)

DIMENSION ACP(NP), BCP(NP), CCP(NP), DCP(NP)
DIMENSION HFo(NP)

COMMON /SOLID/AMCAT,DP,RHOP,TP,FRAT,EPSs,CPs,
COMMON /RACTOR/DR,DDE,EPSw,XLw

COMMON /CP/HFo, ACP, BCP, CCP, DCP
COMMON /COMPOSITION/NESP

COMMON /EVOLGAZ/Uf

COMMON /MINFLUID/UMF,HMF,EPSMF,NUMF
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I FORMULE DE CALCUL DE LA CHALEUR SPECIFIQUE DES CORPS PURS
CP(I.T)=ACP()}+BCP()*T+CCP()*T**2+DCP()/(T )

| CALCUL DE LA CONTRIBUTION RADIATIVE AU TRANSFERT ~ DE CHALEUR (SUR
UN FILM D'EPAISSEUR dp/2)
EMISSeff=1./(1./EPSs+1./EPSw-1.)
Hre=SIGMA*EMISSeff*(TP**4.-TWINT(NCOMP)**4.)/(TP- TWINT(NCOMP))

! CALCUL DE LA CONTRIBUTION CONVECTIVE AU TRANSFER T DE CHALEUR (SUR
UN FILM D'EPAISSEUR dp/2)

I CONDUCTVITE THERMIQUE DU FILM EN ABSENCE DE MOUVEMENT DE GAZ

DVIDEpar=0.6 !a verifier
PHIW=0.5 I a verifier

KECO=DVIDEpar*CONDT(YE, TE,NCOMP)+(1.- DVIDEpar)*CO  NDTs*

# (1./((1./13.)+PHIW*CONDTs/CONDT(YE,TE, NCOMP)))
CPg=0.
DO I=1,NESP
CPg=CPg+YE(I)*CP(I,TE(NCOMP))
ENDDO
Hconv=(2.*KECO0/DP)+(0.05*CPg*ROMEL(YE,TE,P,NC OMP)*Uf(NCOMP))

! CALCUL DE LA CONTRIBUTION DUE A LA CONDUCTION DA NS LE PAQUET
I CONDUCTIVITE THERMIQUE DANS LE PAQUET AVEC GAZ STAGNANT

PHIB=0.5 ! a verifier

KEO=EPSMF*CONDT(YE, TE,NCOMP)+(1.- EPSMF)*CONDTs*
# (1./((1./3.)+PHIB*CONDTS/CONDT(YE, TE, NCOMP)))

! TEMPS DE SEJOUR MOYEN DES PAQUETS AU CONTACT DE LA PAROI

RHOG=ROMEL(YE,TE,P,NCOMP)
VISCG=VISCOMEL(YE,TE,NCOMP)
UMFTLIT=CALUMF(RHOG,VISCG)

Tau=8.932*(DP/0.0254)**0.5*
# (ACC*DP/((UMFTLIT*2.)*(Uf(NCOMP)/UMFTLIT-1. )*%2.))**0.0756
Hpaquet=1.13*(KEO*RHOP*(1.-EPSMF)*CPs/Tau)** 0.5

Hew=1./(1./Hpaquet+1./(Hre+Hconv))
PERTE_EMULS_PAROI=Hew*(TP-TWINT(NCOMP))
RETURN
END

(:a *kkkk * * * * * * * * *kkkk * * *kkkkkkkkkkk

*kkk

C FONCTION DE CALCUL DES ECHANGES THERMIQUES E NTRE LA PAROI INTERNE

*

C ET LA PAROI EXTERNE DU REACTEUR PAR UNITE DE SURRFACE DE CONTACT

*

(:a *kkkk * * * * * * * * *kkkk * * *kkkkkkkkkkk

*kkk

C kkkkkkkkkkkkkkkhkkkkhkkkkhkkkhhkkhhkkkhkkhkhkkkkkkk kkkkkkkkkkkkkkkkhkk
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DOUBLE PRECISION FUNCTION PERTE_PAROI_PAROI(
(: kkkkkkkkkkkkkkkkkkkkkkkkkkkkkkkkkkkkhkhkhkkhhkkk

IMPLICIT DOUBLE PRECISION (A-H,0-2)

PARAMETER (NP=60)

DIMENSION TWINT(NP), TWEXT(NP)

COMMON /RACTOR/DR,DDE,EPSw,XLw

CONDTw=46.7 ! a verifier pour l'acier

PERTE_PAROI_PAROI=CONDTW/XLW*(TWINT(NCOMP)-T

RETURN
END

(:a *kkkk * * * * * * * * *kkkk
*kkk

C FONCTION DE CALCUL DU FLUX DE CHALEUR ABSORB

*

C LA DOUBLE ENVELOPPE POUR CHAQUE COM

*

(:a *kkkk

*kkk

* * * * * * * * *kkkk

(: * *kkkkkkkkkkk * * * * * *

DOUBLE PRECISION FUNCTION REFROI_AIR(NCOMP,T
(: * *kkkkkkkkkkk * * * * * *

IMPLICIT DOUBLE PRECISION (A-H,0-2)
PARAMETER (NP=60,PI=3.14159)

DIMENSION UB(NP),DB(NP)
DIMENSION ACP(NP), BCP(NP), CCP(NP), DCP(NP)
DIMENSION AM(NP), TC(NP),VC(NP)

DIMENSION Yair(NP), Tair(NP)
DIMENSION HFo(NP)

COMMON /PROPBULLE/UB,DB
COMMON /CP/HFo, ACP, BCP, CCP, DCP
COMMON /REFROID/ Qair, Taire
COMMON /MMOL/AM,TC,VC
COMMON /COMPOSITION/NESP

| FORMULE DE CALCUL DE LA CHALEUR SPECIFIQUE
¢ CP(I,T)=ACP(I)+BCP(I)*T+CCP(l)*T**2+DCP(I)/(

IINTEGRATION DE CETTE EQUATION ENTRE Tair(N-1) ET

SCPI(I,T1,T2)=ACP(I)*(T2-T1)+BCP(I)/2.*(T2**2
# CCP(1)/3.%(T2**3.-T1**3.)-DCP(l

| DEBIT MOLAIRE DE L'AIR DE REFROIDISSEMENT
Yair(1)=0.
Yair(2)=.2092
Yair(3)=.7908
Yair(4)=0.

127

TWINT, TWEXT,NCOMP)

kkkkkkkkkkkkkkkkhkk

WEXT(NCOMP))

E PAR L'AIR CIRCULANT

PARTIMENT

* * *kkkkkkkkkkk

*kkk

air)

*kkk

DES CORPS PURS
T2)

Tair(N)
-T1%*2)+
)*(1./T2-1./T1)



Annexes

Yair(5)=0.
Yair(6)=0.
Yair(7)=0.

DSMMAIR=Yair(3)*AM(3)+Yair(2)*AM(2)
DSMMAIR=DSMMAIR*1.D-3
Qair0=Qair/DSMMAIR

SOMCPDT=0.
IF (NCOMP.EQ.1) THEN
DO I=1,NESP
SOMCPDT=SOMCPDT+Yair(l)*SCPI(l, Taire,Tair(NC
ENDDO
ELSE
DO I=1,NESP

SOMCPDT=SOMCPDT+Yair(I)*SCPI(l, Tair( NCOMP-1)

ENDDO
ENDIF

REFROI_AIR=Qair0*SOMCPDT
RETURN
END

IFLUX TRANSFERE

OMP))

Tair(NCOMP))

FONCTION DE CALCUL DES ECHANGES THERMIQUES E NTRE LA PAROI EXTERNE

C
*
C DU REACTEUR ET L'AIR DE REFROID
*
C PAR UNITE DE SURFACE DE CONT
*
*kkk
kkkkkkkkkkkkkkkkkkkkkkkkkkkkkkkkkkkkkhkhkhhhkkk
DOUBLE PRECISION FUNCTION PERTE_PAROI_AIR(NC
(: * *kkkkkkkkkkk * * * * * *

IMPLICIT DOUBLE PRECISION (A-H,0-2)
PARAMETER (NP=60, P1=3.14159, RG=8.3185)

DIMENSION DB(NP), UB(NP)
DIMENSION ACP(NP), BCP(NP), CCP(NP), DCP(NP)
DIMENSION AM(NP), TC(NP),VC(NP)
DIMENSION Yair(NP), Tair(NP), TT(0:NP)
DIMENSION HFo(NP), TWEXT(NP)

COMMON /PROPBULLE/UB,DB
COMMON /CP/HFo, ACP, BCP, CCP, DCP
COMMON /REFROID/ Qair, Taire
COMMON /MMOL/AM,TC,VC
COMMON /COMPOSITION/NESP
COMMON /RACTOR/DR,DDE,EPSw,XLw

| FORMULE DE CALCUL DE LA CHALEUR SPECIFIQUE
CP(I,T)=ACP(I)+BCP(I)*T+CCP(I)*T**2+DCP(I)/(T
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ICALCUL DU DIAMETRE EQUIVALENT
Deqg=(((DR+DDE)**2.)-(DR**2.))/DR

ICALCUL DE LA VITESSE DE L'AIR DANS LA DOUBLE
Yair(1)=0.
Yair(2)=.2092
Yair(3)=.7908
Yair(4)=0.
Yair(5)=0.
Yair(6)=0.
Yair(7)=0.
DSMMAIR=Yair(3)*AM(3)+Yair(2)*AM(2)
DSMMAIR=DSMMAIR*1.D-3
Qair0=Qair/DSMMAIR

Uair=(Qair0*RG*Tair(NCOMP)/P)/(PI/4.*(((DR+DDE)**2

ICALCUL DU REYNOLDS DE L'AIR
TT(NCOMP)=Tair(NCOMP)
ROair=ROMEL(Yair,TT,P,NCOMP)
VISCair=VISCOMEL(Yair,TT,NCOMP)
REair= Uair*Deq*ROair/VISCair

! CALCUL DU PRANDT DE L'AIR
CPair=0.
DO I=1,NESP
CPair=CPair+Yair(1)*CP(l, Tair(NCOMP))
ENDDO

CONDTair=CONDT(Yair, TT,NCOMP)
PRANDT=CPair*VISCair/CONDTair

! CALCUL DU COEFFICIENT DE TRANSFERT DE CHALEUR EX TERNE

REYNOLDS AIR >12000)
IF(REair.LT.12000) write (6,*) 'ATTENTION : REYN
# 12000 DANS

Hwair=0.02*(CONDTair/Deq)*(REair*0.8)*(PRANDT**(1
# *(((DR+DDE)/DR)**0.53)
PERTE_PAROI_AIR=Hwair*(TWEXT(NCOMP)-Tair(NCOM

RETURN
END

(:a *kkkk * * * * * * * * *kkkk

*%kkk

C FONCTION DE CALCUL DU COEFFICIENT DE TRANSFE
ENTRE *

c LA PHASE BULLE ET LES PARTICULES DE L
*

c PAR UNITE DE VOLUME DE LA PHASE

*

(:**************************************************

*kkk

(: * *kkkkkkkkkkk * * * * * *

DOUBLE PRECISION FUNCTION Hbe(NCOMP,YB,TB,P)

(: kkkkkkkkkkkkkkkhkkkkhkkkkkkkhhkkhkkkkhkkhkhkkkhkkkk

IMPLICIT DOUBLE PRECISION (A-H,0-2)

PARAMETER (NP=60, NPP=14, PI=3.14159, RG=8.3
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RT DE CHALEUR Hbe
A PHASE EMULSION

BULLE
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DIMENSION TB(0:NP), YB(NPP)

DIMENSION UB(NP), DB(NP)

DIMENSION UBR(NP)
DIMENSION ACP(NP), BCP(NP), CCP(NP), DCP(NP)
DIMENSION HFo(NP)

COMMON /MINFLUID/UMF,HMF,EPSMF,NUMF
COMMON /VITBULLE/UB
COMMON /DIABULLE/DB
COMMON /CP/HFo, ACP, BCP, CCP, DCP
COMMON /COMPOSITION/NESP
COMMON /SOLID/AMCAT,DP,RHOP,TP,FRAT,EPSs,CPs ,CONDTs
COMMON /UINF/UBR

| FORMULE DE CALCUL DE LA CHALEUR SPECIFIQUE DES CORPS PURS
CP(I,T)=ACP()+BCP(I)*T+CCP(I)*T**2+DCP(I)/( T**2)
| COEFFICIENT DUE AU CONTACT ENTRE LE GAZ DES BULLES ET LES

PARTICULES DU NUAGE

RHOG=ROMEL(YB,TB,P,NCOMP)
VISCG=VISCOMEL(YB,TB,NCOMP)
CONDTG=CONDT(YB,TB,NCOMP)

UMFTLIT=CALUMF(RHOG,VISCG)

CPg=0.
DO I=1,NESP
CPg=CPg+YB(I)*CP(I, TB(NCOMP))
ENDDO

Hbc=(1./(1.+(3.*EPSMF/(EPSMF*UBR(NCOMP)/UMFTLIT-1 M)*
#  ((3./4.)*PI*(DB(NCOMP)**2.)*RHOG*CPg*UMF TLIT)

I COEFFICIENT DUE AU CONTACT ENTRE LE GAZ DES BULLES ET LES
PARTICULES QUI LES TRAVERSENT

Tsejour=(1.14*DB(NCOMP)/ACC)**0.5

ICALCUL DU REYNOLDS DU GAZ POUR DETERMINER LE COEFFICIENT DE
TRANSFERT ENTRE LE GAZ ET LES PARTICULES DU NUAGE
I en toute rigueur, il faut revoir ce paramet re!l

REYP= UBR(NCOMP)*DP*RHOG/VISCG
PRANDT=CPg*VISCG/CONDTG
Hgp=(CONDTG/DP)*(2.+0.6*(REYP**0.5)*(PRANDT**(1./3 ))
Hbp=(3./(2.*DB(NCOMP)))*UBR(NCOMP)*FRAT*CPs*RHOP

# *(1.-DEXP((-6.*Tsejour*Hgp)/(RHOP*CPs*DP) )

! COEFFICIENT GLOBAL DE TRANSFERT BULLE-PARTICULES DE L'EMULSION
Hbe= Hbp+Hbc

RETURN
END

(:a *kkkk * * * * * * * * *kkkk * * *kkkkkkkkkkk
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C FONCTION DE CALCUL DU COEFFICIENT DE TRANSFE
ENTRE *

C LE GAZ ET LES PARTICULES DE LA PHA

*

C PAR LA CORRELATION DE RANZ ET M

*

(:**************************************************

*kkk

C

C

12.

* *kkkkkkkkkkk * * * * * *

DOUBLE PRECISION FUNCTION HGP(NCOMP,YB,TB,P)

kkkkkkkkkkkkkkkhkkkkhkkkkhkkkhhkkhkkkkhkkhhkkkkkkk

IMPLICIT DOUBLE PRECISION (A-H,0-2)
PARAMETER (NP=60, NPP=14, PI=3.14159, RG=8.3

DIMENSION TB(0:NP), YB(NPP)
DIMENSION ACP(NP), BCP(NP), CCP(NP), DCP(NP)
DIMENSION HFo(NP)

COMMON /CP/HFo, ACP, BCP, CCP, DCP
COMMON /COMPOSITION/NESP
COMMON /SOLID/AMCAT,DP,RHOP,TP,FRAT,EPSs,CPs

! FORMULE DE CALCUL DE LA CHALEUR SPECIFIQUE

CP(1,T)=ACP(I)+BCP(I)*T+CCP(I)*T**2+DCP(I)/(

RHOG=ROMEL(YB,TB,P,NCOMP)
VISCG=VISCOMEL(YB,TB,NCOMP)
CONDTG=CONDT(YB,TB,NCOMP)
UMF=CALUMF(RHOG,VISCG)

CPg=0.
DO I=1,NESP
CPg=CPg+YB(I)*CP(I,TB(NCOMP))
ENDDO

REYP= UMF*DP*RHOG/VISCG
PRANDT=CPg*VISCG/CONDTG

HGP=(CONDTG/DP)*(2.+0.6*(REYP**0.5)*(PRANDT**(L./

RETURN
END

RT DE CHALEUR Hgp
SE EMULSION

ARSHALL

kkkkkkkkkkkkkkkkkkkkhkk

*kkkkkkkkkkkkhhhk
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3))

'COMPOSITION DU MELANGE GAZEUX ENTRANT DANS LA COLQNE!
'NOMBRE TOTAL DES ESPECES'

7

'ESPECE CHIMIQUE, MASSE MOLAIRE, TEMPERATURE CRITIQ UE, VOLUME CRITIQUE'
'CH4' 16.043 190.9 99.03
'‘02' 31.9988 154.1 74.416
'‘N2' 28.013 125.8 45.016
'CO2'44.01 304.195.674
'H20' 18.016 647.2 56.3
'CO' 28.0105 134.3 90.066
'NO' 30.
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'DONNER LES CONSTANTES A,B,C POUR LE CALCUL DE L EX POSANT NMU'

'CH4' 88 210 .0

‘02" .76 14 64

'N2' 753 13 4

'CO2'" 942 2.1 .56

'H20" 1.082 .25 .0

'CO" 762 135 5

'NO' 79 19 11

'DONNER LES VALEURS DU PARAMETRE DE COMPENSATION DEHAQUE ESPECE (ZETA)'
'CH4" 757

‘02" .700
‘N2'  .859
'CO2'" .662
'H20" .390
'CO"  .806
'NO' .863

'DONNER LES VALEURS DU MOLAL VOLUME DE CHAQUE ESPEE ELEVE A LA PUISSANCE
2/3'

'CH4" 9.49
‘02" 6.30

‘N2'  8.41

'CO2" 9.55
'H20" 6.05
'CO" 7.90
'NO'  8.09

'ESPECE CHIMIQUE, FRACTION VOLUMIQUE DANS LE COURANT DE L"ALIMENTATION'
'CH4' 0.095

‘02" .19
'N2' 715
'CO2' 0.0
'H20" 0.0
'CO" 0.0
'NO' 0.0

'ENTRER LES ENTHALPIES DE FORMATION A 25 oC,(KCAL/M  OL) AINSI QUE "
'LES COEFF.DE CALCUL DE LA CHALEUR SPECIFIQUE (CAL/  MOLY)
-17.889 3.381 18.044 -4.30.
0. 716 10 0. -04
0. 6.83 0.9 0. -0.12
-94.052 10.57 2.10 0. -2.06
-57.798 7.3 246 0. O.
-26.416 6.79 0.98 0. -0.11
2157 7.03 092 0. -0.14

'ENTRER LES COEFF.DE CALCUL DES CONDUCTIVITES THERMIQUES(W/MK)'
-18.69 8.727 11.79 -36.14
-3.273 9.966 -3.743 9.732
3.919 9.816 -5.067 15.04
-72.15 8.015 0.5477 -10.53
73.41 -1.013 18.01 -91.
5.067 9.125 -3.524 8.199

'DIMENSIONS DU REACTEUR'

'DIAMETRE DE LA COLONNE, TYPE DE DISTRIBUTEUR, NOMB RE DE TROUS DE LA
PLAQUE PERFOREE, EPAISSEUR DE LA DOUBLE ENVELOPPE, EMISSIVITE DE LA
PAROI, EPAISSEUR DE LA PAROI'

.18

1
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0.9
0.005

'PROPRIETES DES PARTICULES SOLIDES'

'MASSE TOTALE, EPSmf, DIAMETRE MOYEN, MASSE VOLUMIQ UE, FRACTION DE SOLIDE
DANS LES BULLES, EMISSIVITE DES PARTICULES, LEURS C P, LEURS CONDUCTIVITE
THERMIQUE'

12.

A4

350.

2650.

1.D-2

.6

1180.

1.73

'PROPRIETES DE L'AIR DE REFROIDISSEMENT

'DEBIT MASSIQUE A L'ENTREE (Kg/s), TEMPERATURE DE L 'ENTREE (°C)'
1.D-6 25.

'‘CHOIX DES CORRELATIONS'

'VITESSE MINIMALE DE FLUIDISATION'

'‘CORRELATION DE THONGLIMP  --------- > 1

'‘CORRELATION ET WEN ET YU --------- > 2

'‘CORRELATION DE LUCAS - >3

3

'DIAMETRE DES BULLES EN FONCTION DE LA HAUTEUR'

'‘CORRELATION DE KOBAYASHI - > 1
'‘CORRELATION ET MORIETWEN - > 2
'‘CORRELATION DE CRANFIELD ET GERLDART  --——---- -> 3
‘CORRELATION DE DARTON  =mmeee- >4

2

'CALCUL DE LA HAUTEUR INITIALE DU LIT EXPANSE '

'CORRELATION DE DAVIDSON ET HARRISON (DB A HMF/2) > 1
'CORRELATION DE DAVIDSON ET HARRISON (DB PAR MOYENNE INTEGRALE) >2'
‘CORRELATION DE LLOP ET CASAL >3
'CORRELATION DE KUNII ET LEVENSPIEL (DB A HMF/2) > 4
4

'CONDITIONS OPERATOIRES'

'RAPPORT ENTRE LA VITESSE DU GAZ A L"ENTREE ET LAV  ITESSE MINIMALE DE
FLUIDISATION DES PARTICULES'

2.

'PRESSION DE FONCTIONNEMENT DU REACTEUR'

1.

"TEMPERATURE DU GAZ A L"ENTREE DE LA COLONNE'

25.

'TEMPERATURE DE FONCTIONNEMENT DE LA COLONNE (TEMAEATURE DES PARTICULES
SOLIDES)'

900.

'CINETIQUE UTILISE'

100

C************************************************** *kkkkkhkkkhkkkhhkhkhhikk
*%

C NCODE : INDICE DE CHOIX DE L'ESPECE (PHASE B ULLE ET PHASE
EMULSION)

C

C 1 : CH4 EN PHASE BULLE
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: CH4 EN PHASE EMULSION
: 02 EN PHASE BULLE

: 02 EN PHASE EMULSION

: N2 EN PHASE BULLE

: N2 EN PHASE EMULSION

: CO2 EN PHASE BULLE

: CO2 EN PHASE EMULSION
: H20 EN PHASE BULLE

10 : H20 EN PHASE EMULSION
11: CO EN PHASE BULLE

12 : CO EN PHASE EMULSION

13 : NO EN PHASE BULLE

14 : NO EN PHASE EMULSION

* * * * * *%

O©CoO~NOUThWN

IQO0O0O00000000OO00O0

(:a *kkkk * * * * * * * * *kkkk

*%

C FONCTION RATE QUI PERMET DE CALCULER LA VITES

CHIMIQUE
C EN CHOISISSANT UNE CINETIQUE DES

(:a *kkkk * * * * * *%

*%

DOUBLE PRECISION FUNCTION RATE(ICODE,CI,TT,C
IMPLICIT DOUBLE PRECISION (A-H,0-2)

INTEGER CIN
PARAMETER (NP=60, NPP=15, RG=8.314)

DIMENSION CI(2*NPP,0:NP), TT(0:NP)
DIMENSION Convch4(NP)

COMMON /CONVERSION/ Convch4

(:a *kkkk * * * * * * * * *kkkk

*%

C CINETIQUE DE WESTBROOK ET DRYER (1981) : UNE
Ca *kkkk * * * * * * * * *kkkk

*%

R1(C1,C2,T)=((1.29D8)*C1**(-.3)*(C2**1.3)
#  *DEXP(-48400*4.185/(RG*T))*((1.D-6)*
Ca *% * * * * * * * * * * *%

*%

C

ICINETIQUE DE WESTBROOK ET DRYER (1981) : UNE
GLOBALE

IF(CIN.EQ.100)THEN
RB=R1(CI(1,NCOMP),CI(3,NCOMP), TT(NCOMP))
IF(Convch4(NCOMP).GE.99.)RB=0.
RE=R1(CI(2,NCOMP),CI(4,NCOMP),TT(NCOMP))
IF(Convch4(NCOMP).GE.99.)RE=0.
GO TO (1,2,3,4,5,6,7,8,9,10,11,12,13,14)ICO
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SEULE REACTION GLOBALE
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ENDIF

C

1 RATE=-RB
RETURN

2 RATE=-RE
RETURN

3 RATE=-2.*RB
RETURN

4 RATE=-2.*RE
RETURN

5 RATE=.0
RETURN

6 RATE=.0
RETURN

7 RATE=RB
RETURN

8 RATE=RE
RETURN

9 RATE=2.*RB
RETURN

10 RATE=2.*RE
RETURN

11 RATE=.0
RETURN

12 RATE=.0
RETURN

13 RATE=.0
RETURN

14 RATE=.0
RETURN

END
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Nenctlature
Symbole définition Unité
A . Section droite du réacteur (md).
Cps : Capacité calorifique des particules solides J.kgt.K™.
C : Concentration (mol.m™).
Co : Concentration du gaz contenu dans la phase bulle (mol.m™).
Ce : Concentration du gaz contenu dans la phase émulsio (mol.m™).
Ci : Concentration de I'espéce&ans le courant gazeux (mol.m™).
D, : Diametre du réacteur (m).
d, . Diamétre des bulles (m).
d,, : Diametre des bulles formées au niveau du distilout (m).
d, : Diametre de bulles supposées sphériques (Le sidaginclus) (m).
dp : Diameétre moyen des particules (m).
fo . Fraction de surface des parois du réacteur eracbavec la phase
bulle (lit dense) (-).

fw : Fraction volumique des bulles occupée par le gllag (-).

: Accélération de la pesanteur (m.s?).
h : Hauteur a partir de la surface du lit dense (m).
hgpy  : Coefficient de transfert de chaleur par convectintre le gaz et les

particules (W.m2.KH.

how  : Coefficient de transfert conductif entre les gautes et les parois

du réacteur (W.m2K™?.
h, :Coefficient de transfert couplé par rayonnemeigbetuction

entre la phase émulsion et la paroi du réacteur (W.m2K™,
h,, : Coefficient de transfert couplé par rayonnemembetection

entre la phase bulle et la paroi du réacteur (W.m2K™?.
Hi . Enthalpie molaire de I'espece i dans le mélangega (J.mol™).
H, : Hauteur de la phase dense du lit fluidisé (m).
Kbe . Coefficient de transfert diffusif bulle-émulsion (m.s‘l).
Kg : Conductivité thermique du film gazeux situé adagpdu réacteur  (W.m™2K™).
Ks : Conductivité thermique des particules solides (W.mtK™?.
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Ko . Coefficient de transfert de particules entre llage des bulles et la
phase émulsion par unité de volume de la phase bu (sh).
Kw : Conductivité thermique de la paroi u réacteur (W.mtK™?.
Lw . Epaisseur des parois du réacteur (m).
m : Constante d’équilibre entre le gaz adsorbé supdeticules solides
et le gaz environnant. (-)-
R : Constante des gaz parfaits (=8,314) (J.mol™.K™).
t : Temps (s)
Ty : Température de la phase bulle (K)
Tp : Température de la phase particulaire (K).
Twexs Twint: T€mpérature de la paroi du réacteur : coté exttrnété interne (K).
Up . Vitesse d’ascension d’un train de bulles (m.s?).
U,, : Vitesse d'ascension d’'une bulle isolée (m.s?).

(U ; )N : Vitesse superficielle moyenne du gaz traversaootepartiment N (m.s?).

Ug . Vitesse superficielle du mélange gazeux (m.s?).
Ui . Vitesse interstitielle du gaz définie pdd; = il (m.s%).
mf
Une  : Vitesse minimale de fluidisation des particules (m.s?).
Vb : Volume de la phase bulle (m3).
Ve : Volume de la phase émulsion (md).
Yi : Fraction molaire de I'espéce i dans le mélangegaze (-).
z : Hauteur a partir du distributeur (m).

Lettres Grecques.

€ : Degré de vide. (-).

&y - Degré de vide dans les conditions du minimum wieifiation. (-)

Eu : Emissivité de la paroi du réacteur. (-).

A, . Conductivité thermique des parois du réacteur (W.m™s?).
o : Masse volumique du mélange gazeux (kg.m™).

0 : Fraction volumique du lit dense occupée par lsphmulle. (-).

M, 1 Viscosité dynamique du mélange gazeux (kg.m™.sh.
o : Constante de Stefan-Boltzmann (=5,6 )10 (W.m2.k™
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Nombres adimensionnels :

- d2 [P, [ﬁpp _pg)Eg

Ar
Hg

: Nombre d’Archimede.

: Nombre de Nusselt.

: Nombre de Prandtl.

: Nombre de Reynolds.
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Résumé

Ce travail s’inscrit dans le cadre du projet débtémtion du dipldome de Magister en génie
chimique, réalisé dans le laboratoire de simuladieiuniversité de Ouargla.

Vu la complexité des phénoménes qui se produlsdoing d’'un réacteur a lit fluidisé et les
fortes interactions entre eux, notre étude seteeirte a la zone dense du réacteur.

L'objectif de ce travail est I'élaboration d’'un n&dd théorique (hydrodynamique, réaction
chimique et transfert thermique) permettant de icides phénomenes mis en jeu lors de la
combustion du gaz naturel dans un contacteur dalesmntenant des particules inertes. Cette éude
été réalisée en utilisant le FORTRAN 90 (quatriémesion) comme langage de programmation, et la
méthode Newton Raphson comme méthode de résolutionsysteme d’équations de bilans de
matiéres et énergétiques.

Le modéle retenu dans cette étude est un modélkeogple entre le modele de Kato et Wen
(1969) pour I'hydrodynamique du systéme et celuikdmii et Levenspiel (1991) pour I'aspect du
transfert thermique. La cinétique retenue est dwdlgVestbrook et Dryer (1981).

Les résultats des simulations ont permis de mormjue le modele développé représente
correctement l'aspect qualitatif de I'ensemble dqemameétres du systéme. Toutefois, I'aspect
quantitatif des résultats obtenus reste fortemiéntalli choix du schéma cinétique représentant le
comportement de la combustion du gaz naturel densnilieux granulaires.

Mots clés : Lit fluidisé, hydrodynamique, transfert de matiétegnsfert de chaleur, gaz naturel,
combustion, modélisation, simulation.

Abstract:

This work joins within the framework of the projeof the obtaining of the diploma of
Magister in chemical engineering, realized in #igoratory of simulation of the university of Ouargl
Seen in the complexity of the phenomena which oedoing the reactor and the strong interactions
between them, our study will be only dedicatedlmdense area of the reactor. The objective of the
present work is the establishment of a theoretinatlel (hydrodynamics, chemical reaction and
thermal transfer) allowing predicting the main im@ot phenomena intervening in natural gas
combustion process. This study was realized byguie FORTRAN 90 (the fourth version) as a
programming language, and the Newton Raphson @sotution method for the equation’s system.

The model held in this study is a model which cespbetween the hydrodynamics of Kato
and Wen’s model (1969), and the thermal transfethef bubbles assemblage model of Kunii and
Levenspiel (1991). The kinetic scheme is that ook and Dryer (1981).

The results of this simulation allowed showing tihis model represents correctly the
qualitative aspect of all the parameters of théesgsHowever, the quantitative aspect of the okthin
results remains strongly connected to the choicehef likely kinetic scheme representing the
behaviour of the combustion of the natural gasanglar media.

Key words: fluidized bed, hydrodynamic, mass transfer, heahsfer, natural gas, combustion,
modelling, simulation.
: padlal)
& ol s Al Al paliaia) b pdiualall salgd il jpaaill ¢ g pde el b Aul ) 028 Ciels
Al g dralan naall sl jda
o g clein Lasd Ay yial) cilidlall g Aadlall culisdall culd S e liall (5 ghua o Eaad il sakas 2al) ja) glall | ks
Jeliall 43S Aahaidll e o3 Uil 53 junis
@Al JEmY 1S Sesll Jeléill 5 Sualinn g pael) cuilall dady (5 b aranai oLi] 58 Jaall 138 e Caagl) ()
) daile dida 53 Jelia Jaly andal) W) G ia) dilee IO 255 G el glall jandi s daglie ADA (e aadaiest Cumy calaill
Lgalasin a3 3l dpad ) 48y Hhall G geady Lal ¢(Aaal 1) daakall ) 90 () 55y 58 Aoyl Aad Jlasinly 3lSlaall 028 Coal
(Csmdly (58 55) Ayl il ¢ ) all JLEY) 13S 5 alall Jlinly dalad) ¥ oleall de sanal Glaall alaill J glall aed Jal (1
Adad Haad) Aadas) Jad duad )
1S5 (196905 5 51S) aranail Saalinn s sedl S peny avanal s Al all o3 MR il aranal)
0 5 g gl ) il A Hall sda DA da i) Jeliil) A8 ja e Wl (1991 Jassit sl 5 (55S) I ) jall Juyl
(1981

143



Nomenclatures

ol pUaill dlabial) ol il Calise daia LiS oy ) shad) araail) Gf dpaaall slSlaall il Al jall W s
Jelal)

Al Slad Ailaa I A4S jall (38 sl )usy\dw@;}#@mg;g@w\@w@@w
Al s?:m...aﬂ\ ¢l Q;.’-J.}H‘ JL’J\ 63‘)\‘);1\ Alan esalall Jlanl s«ﬂ*nugd‘g‘)ﬂ:‘.&s Axila me 33 BB @AW‘ LAPA(S]

144



