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Introduction : 

 

L’une des grandes préoccupations des ingénieurs de génie de procédés et de 

l’environnement réside dans le traitement des déchets solides. En effet le développement 

économique et social a permis d’améliorer considérablement le quotidien des citoyens, 

mais il a généré en contre partie des nuisances, notamment vis-à-vis de l’environnement. 

La pollution atmosphérique, celle des eaux et celles des sols en sont quelques exemples 

d’actualités. 

Dans le domaine de traitement des déchets solides, la difficulté rencontrée par l’ingénieur 

réside dans le choix de la bonne voix de traitement qui devra être à la fois efficace, 

économique et non nocive pour l’environnement. 

 

Parmi les voix célèbres de traitement des déchets solides, nous pouvons citer : 

- L’incinération à l’air libre. 

- L’enfouissement. 

- L’épandage en agriculture. 

- L’incinération en réacteur à lit fluidisé. 

 

Cette dernière technique qui remonte à 1926 avec l’apparition des procédés de 

fabrication de gaz de synthèse à partir de la gazéification du charbon, a pris son véritable 

essor après le premier lancement de réacteur de craquage catalytique en 1940. 

 

  Malgré la présence de nombreuses contraintes, les lits fluidisés présentent un 

certains nombres d’avantages parmi lesquels on cite, la possibilité d’opérer en système 

fermé  ou en système ouvert, de pouvoir de manipuler de gros débits de solides, de 

bénéficier d’un excellent mélange de solide et, de ce fait, d’avoir une bonne isothermie 

radiale et axiale ainsi qu’un bon contrôle de la température. 

 



Dans la pratique industrielle, il existe deux types de contacteurs à lits fluidisés : Les lits 

fluidisés dits homogènes qui mettent en œuvre une phase solide avec une phase liquide, et 

les lits fluidisés dits hétérogènes qui, quant à eux, mettent en œuvre une phase solide et une 

phase gazeuse.   

 

L’objectif de ce travail est d’établir un modèle de calcul des propriétés hydrodynamiques, 

thermiques et réactionnelles d’un réacteur à lit fluidisé lors de la mise en œuvre de la 

réaction de la combustion du gaz naturel. La résolution de différentes équations de bilan de 

matière et des bilans enthalpiques nous permettra de prédire l’évolution axiale de la 

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

parois du réacteur. 

 

Etant donnée la complexité des phénomènes qui se produisent dans ce type de 

procédé et la forte interaction entre eux, nous nous sommes intéressé particulièrement à la 

modélisation de la zone dense du réacteur. 

 

Ce mémoire est divisé en trois chapitres :   

1. Le premier chapitre contient deux parties, la première partie est consacrée  à 

l’exposition en bref de quelques généralités sur le gaz naturel notament ses 

propriétés physiques.  La deuxième partie est consacrée à la synthèse des travaux 

bibliographique concernant le phénomène de fluidisation : ses notions de bases, ses 

avantages, ses inconvénients et ses utilisations. 

2. Dans le deuxième chapitre nous nous sommes intéressés tout d’abord aux travaux 

bibliographiques  concernant le transfert de chaleur dans les lits fluidisés, ensuite, 

une présentation détaillée du modèle établi : Le transfert de matière ; Le transfert de 

chaleur et l’aspect réactionnel. 

3. Enfin, le troisième chapitre sera consacré en premier temps à la présentation de 

l’installation, en particulier le réacteur que nous avons simulé, et dans un deuxième 

temps une présentation et interprétation des résultats obtenus. 

Une conclusion générale regroupant les différents aspects étudiés sera présentée à la fin 

de ce mémoire.          
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Généralités sur  
 le gaz naturel



Chapitre I                                                                            Généralités sur le gaz naturel  
 

 

          On définit un combustible comme étant un corps qui, mis en présence d’oxygène, 

possède une énergie chimique potentielle susceptible d’être libérée sous forme thermique 

par un mécanisme de réactions chimiques de combustion. L’énergie libérée sous forme 

thermique peut être utilisée pour le chauffage (four, chaudière, …etc.) ou pour la 

production d’énergie mécanique dans des moteurs thermiques. Les problèmes pratiques 

que posent les techniques de combustion dépendent de l’application envisagée, du type de 

combustible employé ainsi que de ses caractéristiques physiques et thermiques, mais dans 

tous les cas, il est important de connaître les mécanismes des réactions mises en jeu ainsi 

que la température et la composition des gaz brûlés.  

 Au cours de ce premier chapitre, nous allons nous intéresser spécifiquement à la 

présentation des caractéristiques physiques et thermiques ainsi que les propriétés et les 

conditions d’inflammabilité du gaz naturel dans les milieux homogènes. Ensuite nous 

présenterons les schémas cinétiques établis dans la bibliographie relatifs à l’oxydation du 

méthane. 

  

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

On appelle gaz naturel tout fluide provenant des réservoirs tous-terrains et pouvant 

se trouver seul ou accompagnant le pétrole. Le gaz naturel, tel qu’on le trouve dans les 

gisements, est essentiellement composé de méthane, bien que dans des proportions 

variables suivant son origine, car les gisements contiennent aussi des hydrocarbures plus 

lourds (éthane, propane, butane, … etc.) et souvent des gaz considérés comme des 

impuretés (gaz carbonique, hydrogène sulfuré, vapeur d’eau …etc.). Toutefois, une fois 

traité, le gaz naturel livré à la consommation ne contient plus que du méthane dans des 

proportions allant de 90 à 99 % [Medici (1959)]. Le tableau (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 majoritairement de méthane, les propriétés 

physiques et thermiques que nous allons présenter dans ce paragraphe sont celles du 

méthane pur. 
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• Masse volumique et compressibilité. 

Le méthane ne suit pas la loi des gaz parfaits qui stipule que les variations de volume à 

pression constante sont proportionnelles à la température absolue. Afin de prendre en 

compte cette déviation par rapport au comportement des gaz parfaits, un coefficient de 

compressibilité a été ajouté à l’écriture initiale de la loi des gaz parfaits : 

                                                            TRnZVP ⋅⋅⋅=⋅  

 

FRANCE  
PAYS-

BAS 

MER DU 

NORD 
RUSSIE ALGERIE Origine 

97 82,4 85,7 97 88,5 Méthane 

2,19 3,3 9 1,1 9,1 Ethane 

0,163 0,57 2,4 0,4 1,5 Propane 

0,042 0,09 0,25 0,1 0,18 i-butane 

0,08 0,1 0,48 0,1 0,24 n-butane 

- 0,004 - - 0,02 Neo-pentane 

0,014 0,023 0,05 0,03 0,011 i-pentane 

0,019 0,027 0,05 0,03 0,002 n-pentane 

0,1 0,072 0,02 0,02 - Hexane 

0,007 0,047 - 0,02 - Hélium 

0,39 12,324 0,6 1,00 0,45 Azote 

- 1,031 1,4 0,2 - CO2 

11,3 10,1 12,2 11,2 12,2  

 

      Tableau 01 : Composition type des gaz naturels en pourcentages molaires.  

 

        La valeur de ce coefficient varie en fonction de la pression et de la température à 

laquelle le méthane est porté. Comme conséquence de cette compressibilité du méthane, 

lorsque la température ou la pression à laquelle il est porté varie, sa masse volumique 

évolue différemment des gaz parfaits. Ainsi, la masse volumique du méthane diminue de 

0,715 kg.m-3 dans les conditions normales de pression et de température à 0,678 kg.m-3 

lorsque la température est augmentée à 15 °C et cela à pression atmosphérique, et elle est 

multipliée par 235 fois lorsque la pression passe de 1 à 200 bars. Cette grandeur peut être 

estimée à l’aide de l’équation. 
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• Constantes critiques. 

La température critique du méthane est la température au-dessus de laquelle il est 

impossible de liquéfier le méthane par compression. Cette température critique vaut –85,5 

°C. Sous pression atmosphérique, la température de liquéfaction du méthane est de –161,4 

°C, et sa température de solidification de –182,5 °C. Un mètre cube de méthane liquéfié 

représente 595 m3 de gaz dans les conditions normales. La pression critique du méthane 

pur est de 45,8 atmosphères.  

 

• Pouvoir calorifique. 

Le pouvoir calorifique du méthane, défini comme la quantité de chaleur fournie par 

la combustion complète et stoechiométrique de 1 m3 de gaz dans les conditions normales 

de température et de pression, possède deux valeurs sensiblement différentes suivant que 

l’on considère que la vapeur d’eau formée dans les produits de combustion demeure à 

l’état de vapeur ou bien se condense en restituant sa chaleur latente.  

On appelle pouvoir calorifique supérieur (PCS) le pouvoir calorifique mesuré avec 

la vapeur d'eau condensée. Le pouvoir calorifique inférieur (PCI) est celui qui correspond 

aux combustions dans lesquelles l’eau résultante de la réaction reste dans les fumées à 

l’état vapeur. Cette situation est celle qui est la plus souvent rencontrée dans les 

combustions industrielles. 

Les valeurs du pouvoir calorifique dépendent de l’origine du gaz naturel et de sa 

composition 

 

I-2 : Différents types de combustion du méthane. 

Suivant la composition initiale du mélange méthane-air considéré, trois types de 

combustions peuvent avoir lieu : 

 

 

 

 

 

TRZ

MP CH
CH ⋅⋅

⋅
= 4

4
ρ
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• Combustion stœchiométrique : 

La combustion stœchiométrique a lieu lorsque la quantité d’oxygène introduite dans le 

réacteur est exactement égale à la quantité nécessaire à une combustion totale du CH4. 

Dans ces conditions, les produits de la combustion complète sont essentiellement le 

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

 

• Combustion en défaut d’air. 

On parle de combustion en défaut d’air lorsque la quantité d’oxygène introduite n’est 

pas suffisante pour assurer la combustion de la totalité du méthane.  

 

• Combustion en excès d’air. 

Dans ce type de combustion, la quantité d’oxygène injectée est plus importante que la 

quantité nécessaire pour assurer la combustion de l’intégralité du volume de méthane.  

 

I-3 : Oxydation du méthane. 

Avant de présenter en détail les mécanismes réactionnels qui interviennent dans le 

processus de combustion d’un mélange gazeux constitué d’air et de méthane, il serait 

intéressant de présenter un tableau récapitulatif des principales propriétés physiques et 

thermiques du méthane qui seront nécessaires dans le calcul de l’évolution du système 

réactionnel. Le tableau (02) regroupe ainsi les principales propriétés du méthane pur ainsi 

que les conditions dans lesquelles ces valeurs ont été mesurées. 

Les mécanismes de la combustion du méthane élaborés sont souvent très complexes et 

font intervenir un grand nombre d’espèces intermédiaires. A titre d’exemple, dans le cas de 

la combustion du méthane à haute température, le mécanisme est décrit par un ensemble de 

288 réactions faisant intervenir 34 espèces intermédiaires et pour le système heptane/air, 

quant à lui, il est décrit par environ 800 réactions faisant intervenir 68 espèces 

intermédiaires [Schmidt et coll. (1996)]. Cependant, l’emploi de ces mécanismes détaillés 

dans les modèles prenant en compte le couplage entre les processus chimiques et les 

phénomènes de transfert (Chaleur, matière, quantité de mouvement) conduit à un certain 

nombre d’inconvénients tant sur le plan du temps de calcul que sur le plan de la 

convergence du système d’équations. Ainsi, en faisant une étude de sensibilité par rapport 

aux différentes réactions élémentaires, certains auteurs ont proposé des mécanismes réduits 

qui respectent le chemin du processus réactionnel. 

 



Chapitre I                                                                            Généralités sur le gaz naturel  
 

  Remarque 

Symbole chimique CH4  

Masse molaire (g.mol-1) 16,043  

Masse volumique (kg.m-3) 0,715 à T = 273 k et P = 1 atm. 

Température critique (°C) -85,5  

Volume critique (cm3.mol-1) 99,03  

Pression critique (atm) 45,8  

Enthalpie de formation (Kcal.mol-1) -17,889 à 25 °C. 

Température de liquéfaction(°C) -161,4 à pression atmosphérique 

Température de solidification (°C) -182,5 à pression atmosphérique 

Viscosité cinématique (kg.m-1.s-1) 1,013.10-5 à 0 °C. 

Conductivité thermique (w.m-1.k-1) 219,63.10-4 à 0 °C. 

Capacité calorifique (J.mol-1.k-1) 34,45 à 0 °C. 

Pouvoir calorifique supérieur 

(Kwh.Nm-3) 
12,2 Gaz naturel de d’Algérie 

 

                        Tableau 02 : Propriétés physiques et thermiques du méthane. 

 

 Ces modèles réduits se divisent en deux grandes parties [Revel (1991)] : Les 

mécanismes globaux et les mécanismes semi-globaux en plus des mécanismes dits 

″réduits″ qui sont dérivés directement des mécanismes détaillés.  

 

• Modèle à une seule réaction globale.   

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

 

OHCOOCH 2224 22 +→+       

 

La vitesse de cette réaction dépend essentiellement de la température du milieu et 

des concentrations respectives du méthane et de l’oxygène et s’écrit sous la façon suivant : 

 

( ) [ ] [ ]baRT
En OCHeTAr 24⋅⋅⋅= −
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Les paramètres cinétiques A, n, E, a et b sont évalués expérimentalement de façon à 

reproduire correctement les caractéristiques de la combustion du mélange telles que les 

vitesses des flammes. Dans la plupart des situations, les ordres partiels a et b du 

combustible et de l’oxydant sont considérés égaux à l’unité. Westbrook et Dryer (1981) ont 

cependant démontré que ces ordres partiels dépendent de la richesse du mélange initial et 

diffèrent des valeurs 1 initialement retenues. Ils proposent alors l’équation : 

( ) [ ] [ ]baRT
En OCHeTAr 24⋅⋅⋅= −

 

 

• Modèles à deux réactions globales. 

En réalité, l’oxydation du méthane s’opère de façon séquentielle : le combustible 

est dans un premier temps partiellement oxydé en monoxyde de carbone et en hydrogène. 

Une fois que le combustible initial est presque entièrement converti, les produits issus de 

cette première transformation (H et CO) sont à leur tour oxydés pour donner du dioxyde de 

carbone et de la vapeur d’eau. En se basant sur cette observation, Dryer et Glassman 

(1973) ont élaboré un schéma cinétique à deux réactions globales pour représenter la 

combustion du méthane dans un réacteur à écoulement turbulent en considérant un 

équilibre thermodynamique pour la seconde réaction : 

 

OHCOOCH 224 2
2

3 +→+       

22

1
OCO+ → CO2       

 

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

pour la réaction directe et inverse de la consommation du CO  comme suit : 

[ ] [ ] [ ] 25,0
2

5,0
2

1
/ 167000

6,14
2 10 OOHCOer RT

molJ







 −

+ =     

[ ]12

/  167000

8
2 105 COer RT

molJ







 −

− ⋅=    

   

et pour la réaction de combustion du méthane :  

( ) [ ] [ ]baRT
En OCHeTAr 241 ⋅⋅⋅= −
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• Modèles à plusieurs réactions globales. 

Ce type de mécanismes fait intervenir plus de deux réactions globales (généralement 

quatre) comme celui décrit par Jones et Lindstedt (1988) qui proposent un mécanisme à 

quatre réactions pour décrire l’oxydation des alcanes : 

( ) 2222 1
2

HnnCOO
n

HC nn ++→++
 

22 2

1
OH +

         OH 2       

( ) 2222 12 HnnCOOnHHC nn ++→++    

OHCO 2+           22 HCO +       

 

 Du fait que ce mécanisme global soit dérivé d’un mécanisme détaillé, les constantes 

cinétiques de ces équations sont déduites des lois cinétiques des réactions élémentaires 

constituant le mécanisme détaillé. Ce mécanisme présente l’avantage de prédire 

correctement les concentrations des espèces majoritaires présentes dans le mélange gazeux.  
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II : RAPPELS DES PRINCIPALES GRANDEURS CARACTERISAN T         

L’HYDRODYNAMIQUE DE LA ZONE DENSE DU LIT FLUIDISE.   

 

II.1: Présentation générale de la fluidisation 

          La technique de fluidisation consiste à mettre en suspension des particules solides 

dans un courant gazeux ascendant. Le milieu résultant est appelé lit fluidisé à cause de son 

comportement qui est semblable à celui d’un liquide. L’état fluidisé des particules solides 

ne peut être atteint que lorsque la vitesse superficielle du gaz traversant la couche dépasse 

une valeur critique appelée vitesse minimale de fluidisation Umf. Cette grandeur peut être 

déterminée expérimentalement en suivant l’évolution de la perte de charge à travers un lit 

de particules solides en fonction de la vitesse superficielle du gaz (figure 01). Cette courbe 

met en évidence trois régions :  

- Dans la première région dite lit fixe, les particules restent immobiles et l’évolution de 

la perte de charge en fonction de la vitesse suit la loi d’Ergun. Précisons qu’au delà 

d’un seuil de vitesse on observe une vibration des particules au sein du lit et une 

expansion de la couche. Dans ce cas, les particules se déplacent dans le lit pour offrir 

moins de résistance au passage du gaz. Ce phénomène peut être considéré comme un 

état intermédiaire entre le lit fixe et le lit fluidisé.  

- La deuxième région dite lit fluidisé est caractérisée par la non dépendance de la perte 

de charge vis-à-vis de la vitesse du gaz. Dans ce cas, les particules sont séparées les 

unes des autres et sont en état de suspension dans le flux gazeux, autrement dit, les 

forces de friction exercées par le fluide compensent leur poids apparent. La vitesse 

minimale de fluidisation est déterminée expérimentalement par la méthode normalisée 

proposée par Richardson (1971). Cet auteur défini la vitesse minimale comme 

l’abscisse du point d’intersection du palier de la perte de charge et de la courbe 

représentant l’évolution de la chute de pression à travers le lit fixe obtenue à vitesse 

décroissante du gaz. 

- La dernière région dite lit transporté est caractérisée par des vitesses de gaz supérieures 

à la vitesse terminale de chute libre des particules. Dans cette situation, l’entraînement 

des particules dans le flux gazeux conduit à une diminution de la perte de charge. 

Notons qu’en absence de système de recyclage de solide, la colonne peut être vidée 

après un laps de temps.  
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Figure 01 : Schéma du diagramme de la perte de charge subie par le gaz  

          en fonction de sa vitesse superficielle. 

 

    Comme on constate sur la figure (01), l’état fluidisé peut être considéré comme un 

état intermédiaire entre un lit fixe et un lit transporté. Notons que le comportement 

hydrodynamique des lits fluidisés est complexe et l’on peut distinguer plusieurs régimes 

entre la vitesse minimale de fluidisation et la vitesse de transport qui sont :  

- régime particulaire (fluidisation homogène), 

- régime de bullage, 

- régime de pistonnage, 

- régime turbulent. 

 

           Notons que la plage de vitesse qui caractérise chacun des régimes dépend de la 

nature et des propriétés physiques des particules solides employées. Ainsi, Geldart (1973) a 

classé les poudres en quatre groupes selon leur comportement vis-à-vis de la fluidisation.  

 

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

de masse volumique caractérisant chaque classe de poudre. 

  

− Groupe C : Les particules appartenant à ce groupe sont de très fines particules 

(diamètre moyen inférieur à 30 µm) de formes irrégulières. Pour ce type de particules, 

les forces de cohésion inter particulaires sont extrêmement élevées. La fluidisation de 

ces particules est difficile et l’on observe la formation de canaux préférentiels au sein 

du lit de particules. Ce phénomène est appelé phénomène de renardage. La perte de 

Umf
Ug

Lit fixe Lit fluidisé Lit entraîné

Uter 

P∆  
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charge sur le palier de fluidisation est faible, de l’ordre de la moitié du poids apparent 

du lit. On peut les rendre fluidisables en procédant par : agitation mécanique, vibration 

ou par addition d’une quantité adéquate de particules facilement fluidisables. 

Exemple : talc, ciment, farine. 

 

− Groupe A : Il s’agit de particules relativement fines (dp = 30-150 µm) de faible masse 

volumique (inférieure à 1500 kg.m-3). Pour ce type de particules, on observe un régime 

de fluidisation particulaire ou homogène entre la vitesse minimale de fluidisation et la 

vitesse minimale de bullage définie comme la vitesse à partir de laquelle les premières 

bulles commencent à apparaître dans le lit. La vitesse d’ascension des bulles pour ce 

type de poudre est beaucoup plus importante que la vitesse du gaz interstitiel. 

Exemple : le catalyseur du craquage catalytique. 

 

− Groupe B : ce groupe renferme des particules dont le diamètre moyen varie entre 150 

µm et 500 µm et la masse volumique entre 1500 et 4000 kg.m-3. La vitesse minimale 

de bullage est égale à Umf et la vitesse d’ascension des bulles est plus importante que 

celle du gaz interstitiel de la phase émulsion. Le degré de vide de la phase émulsion 

reste sensiblement constant et proche de celui au minimum de fluidisation. 

Exemple : le sable, les billes de verre. 

 

− Groupe D : Les particules appartenant à ce groupe sont ou bien des grosses particules 

(dp supérieur à 1000 µm) ou bien des particules denses ( sρ supérieure à 3000 kg.m-3). 

Elles sont fluidisables et la vitesse d’ascension des bulles est en générale plus faible 

que la vitesse du gaz interstitiel. 

Exemple : le plomb de chasse.  

 

La figure (03) représente les différents régimes de fluidisation pouvant être 

observés lors de la mise en suspension de différentes classes de poudres dans un flux 

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

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

Figure 03 : Les principales étapes  à travers lesquelles passe la fluidisation des 

  Particules appartenants à chacune des classes. 
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II.2 :  Avantages et inconvénients des lits fluidisés 

 

    L’intégration des lits fluidisés dans de nombreux procédés de traitement des solides 

est une conséquence directe des divers avantages qu’offre cette technique. En particulier 

nous pouvons citer : 

- l’isothermicité de la couche grâce au mouvement intense des particules en son sein et à 

l’importante capacité calorifique volumique de celles-ci comparée à celle des gaz 

communément employés, 

- l’importance du transfert de chaleur et de matière entre les particules solides et le gaz 

résultant de la grande surface de contact entre les deux phases (5000 à 30000 m2.m-3), 

- L’importante valeur du coefficient de transfert de chaleur entre une couche fluidisée et 

les parois du réacteur ou les surfaces immergées, ce qui permet d’apporter ou d’évacuer 

facilement des calories. Notons que le coefficient de transfert de chaleur entre un lit 

fluidisé et les parois est de l’ordre de 10 fois plus important que celui entre un lit fixe et 

les parois dans les mêmes conditions opératoires. 

 

   Ainsi, cette technique a été largement employée dans le domine du traitement des 

solides tels que le séchage et la calcination, mais également de nouvelles applications 

mettant en œuvre le chauffage par combustion in-situ du gaz naturel ont vu le jour au cours 

de ces dernières décennies. Il s’agit en l’occurrence des procédés de régénération des 

sables de fonderie, de décapage des pièces métalliques et de l’incinération des boues à forts 

taux d’humidité issues des stations d’épuration. Cette dernière opération est réalisée en 

introduisant les boues humides dans un lit fluidisé de particules inertes (sable) à des 

températures supérieures à 850 °C. 

Cependant, les couches fluidisées présentent certaines limitations telles que : 

 

- leur hétérogénéité en raison de la présence de nombreuses bulles pratiquement vides de 

solide qui diminuent l’efficacité de contact entre le gaz et le solide. 

- des risques d’agglomération des particules s’il apparaît des zones mal irriguées à 

l’intérieur du réacteur.  

- la possibilité d’attrition des particules qui peut conduire à la formation de fines, ce qui 

requiert la mise en place de dépoussiéreurs importants sur la sortie des gaz. 
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- le mélange intensif du solide au sein du lit fluidisé, lors d’une opération de traitement 

continue de solide, peut conduire à une distribution des temps de séjour des particules.  

- bien que d’une manière générale le fonctionnement des lits fluidisé soit stable et 

l’évolution de sa température soit faible, les problèmes relatifs à leur régulation et leur 

contrôle ne sont pas toujours faciles à résoudre. 

 

II.3 : Les applications industrielles d'un lit fluidisé : 

La technologie des lits fluidisés est largement utilisée dans de nombreux secteurs 

de l’industrie, parmi ces applications nous pouvons citer : 

- Mélange de solide. 

- Séchage ou adsorption (lit multi étagé). 

- Enrobage, granulation…etc. 

- FCC (craquage catalytique). 

- Régénération des catalyseurs. 

- Gazéification du charbon.  

 

II.4 : Vitesses limites de fluidisation 

II.4.1 : Vitesse minimale de fluidisation. 

 

La transition de la couche des particules de l'état fixe à l'état fluidisé est considérée 

comme le minimum de fluidisation. Ainsi, au minimum de fluidisation, la perte de charge à 

travers le lit fixe est égale au poids apparent de la couche de particules par unité d’air de 

section droite de la colonne. C'est-à-dire c'est la vitesse limite d'injection du gaz pour 

laquelle les particules sont en suspension, et si on continue à augmenter la vitesse 

d'injection, le phénomène de bullage va apparaître. Notons que l’équation d’Ergun permet 

de calculer la perte de charge à travers un lit fixe et s’exprime par :  
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Dans cette équation, le premier terme, qui prédomine lorsque l’écoulement est 

laminaire (Rep<10), correspond à la dissipation d’énergie due uniquement aux forces 

visqueuses, et le second terme, qui prend de l’ampleur lorsque l’écoulement est turbulent 

(Rep>200), correspond à la dissipation d’énergie due aux forces d’inertie. 
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II.4.2 : Vitesse maximale de fluidisation. 

La vitesse maximale de fluidisation correspond à la valeur de la vitesse limite du 

gaz au-delà de laquelle les particules solides sont emportées par le courant gazeux 

ascendant. La valeur de cette vitesse maximale est approximativement égale à la vitesse 

terminale de chute libre des particules dans le gaz utilisé. Sa valeur dépend ainsi non 

seulement des propriétés des particules mais aussi de celles du gaz. D’une manière 

générale, la vitesse terminale de chute des particules de forme quelconque peut être 

calculée à partir de l’équation                        
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où, Cd est le coefficient de traînée déterminé généralement à partir de la corrélation de 

Haider et Levenspiel : 

( )













⋅+
⋅⋅

+⋅⋅+⋅=
−

+−
ϕ

ϕ
ϕ

21226

07485
556500964006554

3785

6973
1781

24
,

p

p
,

,,
p

,

p
d e,Re

Ree,
Ree,

Re
C  

  φ : étant le facteur de sphéricité des particules 

 

II.5 : Régime de fluidisation 

Comme nous l’avons déjà abordé, les transitions entre les différents régimes de 

fluidisation ne dépendent pas seulement de la vitesse superficielle du gaz mais aussi de la 

nature et des propriétés physiques des particules solides.  

 On s’intéressera dans ce paragraphe essentiellement à la description des différents 

régimes observés pour les particules appartenant aux classes B et D de la classification de 

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

 

- le régime de bullage, 

- le régime de pistonnage, 

- le régime turbulent. 

II.5.1 : Le régime de bullage.        

            Ce régime est observé dès que la vitesse du gaz dépasse la vitesse 

minimale de fluidisation et est caractérisé par l’apparition de deux phases : une 

phase dense ou phase émulsion constituée de particules solides en état de 

suspension dans le courant gazeux, et une phase diluée constituée de cavités 
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pratiquement vides de solide en mouvement ascendant. Cette dernière est aussi 

appelée la phase bulle. Selon la théorie des deux phases [Toomey et Johnstone 

(1952)] on admet que l’excès du débit gazeux par rapport au minimum de 

fluidisation traverse le lit sous forme de bulles. 

 

Selon les différents travaux bibliographiques, le comportement hydrodynamique 

d’un lit fluidisé gaz-solide est fortement conditionné par les propriétés des bulles de gaz 

telles que leurs tailles, leurs vitesses d’ascension et leurs répartitions au sein de la couche. 

D’une manière générale, une couche fluidisée peut être divisée en trois zones distinctes :  

- la zone du distributeur où les bulles sont formées et commencent 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 comportement du gaz et des particules 

diffère dans la zone adjacente au distributeur appelée également zone de grille. La figure 

(04) représente un schéma des phénomènes qui ont lieu pour deux types de distributeurs : 

plaque perforée (a) et plaque poreuse (b).  

 

 

 

 

 

 

 

 

Figure 04: Comportement hydrodynamique du lit dans la zone du distributeur 

(a) plaque perforée. (b) plaque poreuse. 
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              Comme le montre cette figure, pour les distributeurs à plaques perforées, le jet 

gazeux issu des orifices est initialement établi sur une distance dite longueur de jet. Au 

delà de cette distance, on observe une dégénérescence du jet en bulles de gaz de faibles 

diamètres et pratiquement vides de solide. Pour ce type de distributeur : 

-  le diamètre initial des bulles peut être calculé à l’aide de la corrélation 

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

auteurs : 
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- et la longueur de jet peut être évaluée par la corrélation de Merry : 
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D’après Kunii et Levenspiel (1991), pour une vitesse de gaz de fluidisation donnée 

et pour une porosité du distributeur fixée, une augmentation du diamètre des orifices ou de 

la pression du système conduit à la formation de jets plus profonds. 

En ce qui concerne le comportement des particules solides dans cette zone, on 

observe la formation de zones stagnantes ou semi-stagnantes entre les orifices et une zone 

où le mélange peut être considéré comme parfait. D’une manière générale, l’augmentation 

de la vitesse du gaz à travers les orifices, la réduction de l’espacement entre les orifices, 

l’augmentation de la taille des particules et du diamètre des orifices diminuent l’extension 

des zones mortes [Kunii et Levenspiel (1991)].  

 Contrairement au comportement observé à proximité des plaques perforées, dans le 

cas des distributeurs à plaques poreuses la formation de jet n’a pas été mise en évidence. 

La compilation de plusieurs travaux expérimentaux réalisée par Kunii et Levenspiel (1991) 

a permis de montrer que dans la zone du distributeur, une suspension diluée de gaz et de 

particules est formée dès que la vitesse du gaz excède Umf. Cette suspension se réarrange 

ensuite pour former plusieurs bulles de petites tailles qui coalescent très rapidement pour 

former des bulles de plus grandes tailles. Dans cette situation, la majorité des auteurs 

retiennent la corrélation de Geldart (1972) qui permet d’estimer la taille initiale des bulles 

formées dans la zone du distributeur : 

( ) 402109150 ,
mfgbo UU,d −⋅⋅= −   
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La zone de bullage.       

Cette zone est caractérisée par la présence des bulles de gaz qui grandissent au fur 

et à mesure qu’elles s’élèvent dans la couche sous l’effet de leur coalescence et qui 

explosent lorsqu’elles atteignent la surface du lit. La présence de ces bulles en permanence 

dans la couche entraîne une expansion dépendant de l’excès du débit gazeux par rapport au 

minimum de fluidisation ainsi que des propriétés physiques du gaz et des particules. 

L’étude du comportement des bulles au sein du lit fluidisé a fait l’objet de plusieurs études 

expérimentales [Botteril et coll. (1966), Darton et coll. (1977), Yates et coll. (1994), 

Yacono et coll. (1979), Chiba et Kobayashi (1977)] car il conditionne le transfert de 

matière et de chaleur ainsi que le mélange gazeux au sein d’un lit fluidisé. 

A/ Propriétés des bulles. 

Les observations aux rayons X réalisées par Rowe et coll. (1965) sur un lit fluidisé 

tridimensionnel ont permis de mettre en évidence que la forme des bulles est celle de 

calottes sphériques à bases concaves entraînant dans leur sillage une quantité de solide et 

de gaz de la phase émulsion. Selon les différents travaux bibliographiques, le volume du 

sillage peut être estimé entre 25 et 35 % du volume de la bulle. Ainsi, par le biais de 

continuité, le mouvement ascendant du solide occasionné par les bulles est contrebalancé 

par un mouvement descendant près des parois de la colonne. Ce mécanisme est 

responsable du mélange intense des particules au sein de la couche fluidisée. La 

quantification de la fraction volumique des bulles a fait l’objet de plusieurs travaux 

expérimentaux. Parmi les corrélations établies nous citons celle de Werther 

(1976) présentée dans le tableau (03).  

       Il est à noter qu’il existe aussi un échange permanent de particules entre les sillages 

des bulles et la phase émulsion. D’après les conclusions des travaux de Chiba et 

Kobayashi (1977), le coefficient de transfert de particules entre le sillage et l’émulsion par 

unité de volume de la phase bulle dépend aussi bien des caractéristiques du lit au 

minimum de fluidisation que du diamètre de la sphère qui englobe la bulle et son sillage. 

L’expression de ce coefficient est reportée dans le tableau (03). 

         La taille et la vitesse d’ascension des bulles sont deux grandeurs décisives 

intervenant dans les calculs et le dimensionnement des lits fluidisés. Ainsi la détermination 

de ces paramètres a fait l’objet d’un nombre important de travaux bibliographiques. Dans 

ce paragraphe, nous nous contenterons de présenter les corrélations empiriques ou semi-

empiriques les plus utilisées et les plus souvent citées dans les travaux de modélisation des 

réacteurs à lits fluidisés.  Sachant que ces lois seront par la suite employées dans notre 
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étude théorique. Ces différentes corrélations avec leur origine bibliographique sont 

regroupées dans le tableau (03). 

 

 

Tableau 03 : Tableau récapitulatif des principales propriétés des bulles 

Auteur Propriété           Corrélation    Remarque 
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B/ Mouvements du gaz autour d’une bulle. 

 De nombreux travaux théoriques ont été consacrés à la description de l’écoulement 

du gaz et du solide au voisinage d’une bulle isolée. L’objectif de ces travaux fut la 

détermination des flux gazeux échangés entre la bulle et la phase émulsion, grandeurs 

prépondérantes dans les calculs des réacteurs à lits fluidisés. Selon la théorie de Davidson 

et Harrison, la plus ancienne et la plus utilisée, le gaz présent dans les bulles n’est pas 

isolé de l’ensemble du lit et il existe un échange continue de matière ente les phases. Le 

flux gazeux traversant la bulle peut être estimé par l’expression reportée dans le tableau 

(03). De plus, la structure de l’écoulement du gaz au voisinage des bulles dépend 

essentiellement du rapport entre la vitesse relative d’ascension d’une  bulle isolée ∞bU et la  

vitesse interstitiel du gaz dans la phase émulsion Ui, définie par mf

mf
i

U
U

ε
=

. Ainsi, selon la 

valeur de ce rapport i

b

U

U ∞=α
, on peut distinguer différents régimes d’écoulements figure 

(05) : 

- si la valeur de α  est inférieure à 1, le gaz pénètre dans la bulle par sa partie inférieure 

et sort par son sommet : c’est le régime ouvert ou le régime de bulle lente. Ce régime 

est caractérisé par un court-circuit instantané du gaz par la bulle et ne se développe en 

générale que soit dans les parties inférieures du lit, au voisinage du distributeur, soit 

lorsque les particules appartiennent à la classe D de la classification de Geldart. 

- si la valeur de α  est supérieure à 1, le gaz sortant par le sommet de la bulle est 

repoussé vers le bas et pénètre à nouveau dans celle-ci après un séjour parmi les 

particules de la phase émulsion : c’est le régime fermé ou régime de bulle rapide qui est 

souvent rencontré lors de la fluidisation des particules appartenant aux classes A et B 

de la classification de Geldart. Le volume du gaz à l’intérieur duquel s’effectue le 

recyclage est appelé nuage. L’épaisseur du nuage peut être estimée à partir de la 

relation théorique de Partridge et Rowe (1966) reportée dans le tableau (03). Selon 

cette relation, l’extension du nuage diminue avec l’augmentation de la valeur deα . 

Dans la phase émulsion, la structure de l’écoulement du gaz est fortement influencée 

par les caractéristiques du bullage et par la nature du distributeur surtout pour des couches 

peu profondes. Le gaz de l’émulsion circule dans un régime proche de l’écoulement piston 

pour des valeurs des vitesses superficielles de gaz inférieures à deux fois la vitesse 
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minimale de fluidisation. Pour des vitesses très élevées, supérieures à cinq fois Umf, le 

gaz peut être considéré comme assez bien mélangé dans l’ensemble de la couche. 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

       1>α  1<α  

 

 

Figure 05 : Mouvements du gaz autour des bulles pour différentes valeurs 

du rapport α  

 

C/ Mouvement des bulles et du solide. 

 Le travail expérimental réalisé par Werther et Molerus (1973) portant sur la 

répartition des bulles au sein d’un lit fluidisé a permis de mettre en évidence que : 

- La répartition des bulles varie depuis la zone de distribution jusqu’en haut du lit. Elle 

varie aussi radialement, 

- A chaque niveau, on peut distinguer un anneau de bullage plus intense que dans les 

régions voisines. Cet anneau se déplace progressivement vers l’axe à mesure que l’on 

s’éloigne du distributeur. 

- Jusqu’à une hauteur équivalente à deux fois le diamètre de la colonne, il existe une 

zone de forme conique, appelée cône de Werther, de forte activité de bullage séparant 

une région centrale d’activité moyenne et une région périphérique de faible activité de 

bullage, 

- Au dessus de cette zone, l’activité de bullage intéresse la région centrale, 

développement de la taille des bulles par coalescence. 

nuage
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La figure (06) représente schématiquement la répartition des bulles au sein du lit selon 

Werther et Molerus (1973). 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

Figure 06: Représentation schématique du cône de Werther. 

 

        Ce chemin préférentiel emprunté par les bulles conduit à l’apparition d’un 

mouvement des particules sur une échelle macroscopique. Cette circulation du solide se 

fait suivant plusieurs modes selon la géométrie de la colonne (diamètre du réacteur Dr et la 

hauteur du lit expansé HL) et la vitesse superficielle du gaz comme le montre la figure (07) 

qui donne une description globale de cette circulation.                                                           

   

 Ainsi, à faible vitesse du gaz, on distingue les comportements suivants : 

r

L
D

H légèrement inférieur à 1 : Les particules manifestent un courant ascendant prés des 

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

le bullage devient plus intense et le mouvement s’inverse (figure 07b). 
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- 
r

L
D

H entre 1 et 2 : Le mouvement ascendant des bulles décrit une forme conique. 

L’explosion des bulles en surface conduit à la répartition du solide entraîné entre la 

zone centrale du lit et la zone proche des parois où elles entament un mouvement 

descendant (figure 07c). 

- 
r

L
D

H supérieur à 2 : Les courants de circulation des particules forment deux vortex : 

Le premier est situé prés du distributeur et contribue à alimenter le second vortex situé 

dans la partie supérieure du lit. Le solide monte ainsi exclusivement au centre du lit et 

descend prés des parois (figure 07d). 

- 
r

L
D

H beaucoup plus faible que 1, installation de très grande section : Dans ces 

conditions, plusieurs vortex peuvent se former et l’allure générale des courants de 

circulation dépend de la nature du distributeur (figure 07e et 07f). 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

Figure 07: Les principaux courants de circulation du gaz et du solide en fonction  

de la géométrie de l’installation et de la vitesse du gaz. 
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II.5.2 : Le régime de pistonnage. 

Le régime de pistonnage apparaît lorsque la taille des bulles atteint des ordres  de 

grandeurs comparables au diamètre de la colonne, le rapport entre le diamètre des bulles et 

celui de la colonne atteint environ 0,4. Dans ces conditions, on observe une alternance du 

passage de grosses bulles et de phase dense du lit. La surface du lit se soulève et retombe 

avec une fréquence très régulière et les fluctuations de la perte de charge sont  très 

importantes. Cette situation se présente dans le cas où l’excès du gaz par rapport au 

minimum de fluidisation (Ug –Umf) prend des proportions importantes et lorsque la hauteur 

de la couche fluidisée est suffisamment grande pour que l’effet des parois de la colonne 

soit ressenti sur le mouvement des bulles. Ainsi, le début de pistonnage est conditionné 

simultanément par les propriétés géométriques de la colonne et par l’excès du gaz par 

rapport au minimum de fluidisation. 

On trouve dans la bibliographie quelques travaux consacrés à l’étude de 

l’hydrodynamique des lits fluidisés fonctionnant dans ce régime, notamment l’influence 

des paramètres opératoires sur le début du pistonnage. Nous citons ainsi la corrélation de 

Darton et coll. (1977) qui permet d’estimer la hauteur minimale de la couche au-delà de 

laquelle la formation de piston est favorisée : 














−⋅=

orr nD

H 1
15,3  

Et la corrélation de Clift, Grace et Weben  qui permet de calculer la vitesse 
d’ascension des pistons :  

( ) ∞+−= pmfgp UUUU  

Avec 

rp Dg,U ⋅⋅=∞ 350  

Ce régime de fonctionnement du réacteur n’est pas exploité dans les procédés 

industriels car les fluctuations des pertes de charge générées par le mouvement ascendant 

et descendant des pistons prennent des ordres de grandeurs importants. Dans ces 

conditions, le contrôle de l’opération devient très délicat à réaliser. 

 

II.5.3 : Le régime turbulent.  

Selon Yerushalmi (1986), le régime turbulent correspond à une prédominance de la 

rupture des bulles par rapport à leur coalescence. Ce régime est observé à des vitesses de 

gaz élevées. Dans ces conditions, le mouvement intense des particules solides, mouvement 



Chapitre I                                                                      Hydrodynamique des lits fluidisés 
 

de circulation interne, est à l’origine des phénomènes de rupture des bulles. La taille des 

bulles peut atteindre sa valeur maximale stable au voisinage du distributeur. La fréquence 

élevée de la rupture des bulles est l’une des caractéristiques de la fluidisation turbulente, 

qui conduit non seulement à l’amélioration du contact gaz-solide mais aussi à l’apparition 

de macro mélange dans le lit. Dans ce régime, le lit est constitué de petits éléments de 

phase gazeuse et de phase solide en mouvement aléatoire et rapide 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 réalisées sur les lits fluidisés, les auteurs se 

sont intéressés à la modélisation de la zone dense du lit. La raison en est que la 

technologie des lits fluidisés est très bien adaptée aux procédés faisant intervenir des 

réactions catalytiques hétérogènes ayant des vitesses de transformation modérées telles 

que le reformage du méthane. Dans ces situations, la majeure partie de la réaction a lieu 

dans la zone dense du lit au contact des particules solides. En raison de l’importante 

capacité calorifique volumique des particules solides par rapport au gaz et à l’intensité du 

mélange des particules dans le lit dense, ce dernier est souvent considéré comme un milieu 

isotherme.  

 

 Contrairement au comportement thermique du réacteur lorsqu’une réaction 

hétérogène est mise en œuvre, lors de la combustion du gaz naturel en lit fluidisé, la 

réaction a lieu en phase homogène, donc principalement au sein des bulles de gaz. La forte 

exothermicité de cette réaction peut conduire à une augmentation significative de la 

température du gaz contenu dans les bulles et à l’apparition d’importants écarts de 

température entre la phase bulle et la phase émulsion. Ce comportement peut ainsi remettre 

en cause l’hypothèse de l’isothermicité de la couche dense. Par ailleurs, l’existence de 

gradients de température de gaz le long de la couche ainsi que la formation d’espèces 

intermédiaires causée par des réactions incomplètes sont des facteurs qui peuvent générer 

une variation axiale du débit volumique du gaz traversant le lit. Cette évolution axiale du 

débit volumique du gaz perturbe l’hydrodynamique du système et conduit à une 

modification de l’intensité des transferts de matière et de chaleur entre la phase bulle et la 

phase émulsion.  

 

 La modélisation de la combustion du gaz naturel en lit fluidisé a été très peu 

abordée dans la bibliographie. [Yanata et coll. (1975), Van Der Vaart (1992)]. A cause de 

ce manque de connaissance dans la caractérisation du comportement thermique et 

réactionnel du système considéré, nous avons proposé une base théorique permettant de 

prédire l’avancement de la réaction le long du lit dense tout en considérant les échanges 

thermiques entre les différentes phases. Ainsi nous allons proposé un modèle qui couple lui 

même deux autres modèles : le premier est basé sur les hypothèses hydrodynamiques du 
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modèle d’assemblage de bulles de Kato et Wen (1969) alors que le second est basé sur les 

prédictions de l’aspect thermique du modèle de bullage de Kunii et Levenspiel (1991).  

 

 Ainsi. Dans un premier temps nous présenterons en bref les principaux travaux de 

la littérature concernant le transfert thermique en lit fluidisé. Dans un second temps  nous 

rappellerons en détail  les hypothèses de base du modèle d’assemblage de bulles adopté.  

Enfin, nous terminerons par la présentation les équations des bilans de matière et 

thermiques du modèle retenu pour décrire le processus de combustion du méthane dans la 

zone dense du lit. 

 
I : Présentation de quelques modèles relatifs au transfert thermique en lits fluidisés 

 

 D'une manière générale, les modèles proposés dans la littérature relatifs à l'étude 

du mécanisme de transfert de chaleur entre un lit fluidisé se ressemblent dans leur 

conception macroscopique mais diffèrent dans les détails microscopiques et la prise en 

compte ou non de la contribution des différents mécanismes. Parmi les modèles cités dans 

la bibliographie, nous exposerons certains d'entre eux qui nous semblent les plus 

importants. 

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

 
Mickley et Fairbanks étaient les premiers auteurs à avoir entrepris l'étude et la 

modélisation du transfert thermique dans les lits fluidisés. Ils se sont plus intéressés aux 

lits fluidisés qui fonctionnent en régime de bullage car c'est le régime de fonctionnement 

de la plupart des lits fluidisés dans l'industrie. Leur analyse est basée sur l’hypothèse qui 

consiste à considérer que le transfert thermique entre les différentes composantes d'un lit 

fluidisé se fait en régime transitoire. Ainsi, le mouvement intense des particules conduit à 

la création de quatre modes de transfert de chaleur: particules-particules, particules-parois, 

particules-gaz et gaz-parois. 

 
 D'un autre côté, la comparaison des degrés de vide calculés à partir d'une 

configuration cubique ou hexagonale de particules sphériques avec celui mesuré 

expérimentalement, qui est proche de celui d'un lit au minimum de fluidisation, a permis de 

conclure que les particules solides dans la phase émulsion d'un lit fluidisé sont le plus 

souvent en contact avec huit particules avoisinantes et donc dans une configuration 
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hexagonale. Comme conséquence de ce constat, le lit fluidisé est représenté sous forme de 

paquets de solide en mouvements relatifs les uns par rapport aux autres, avec un 

mouvement relatif inexistant entre les particules individuelles au sein de chaque paquet. 

Les propriétés physiques des paquets (degré de vide, masse volumique apparente, 

conductivité thermique) sont alors celles du lit au minimum de fluidisation. 

 

Une analyse des phénomènes physiques qui se produisent lorsqu’un paquet de 

solides vient au contact de la paroi a permit à ces auteurs de déterminer une expression qui 

permet de calculer le coefficient de transfert de chaleur par conduction entre le paquet de 

solide et la paroi du réacteur. 

 

Si le paquet solide possède une conductivité thermique moyenne km, une masse 

volumiqueρ m renferme des particules solides de capacité calorifiques sCp , alors le 

coefficient local de transfert de chaleur s’écrit : 

 

smmi Cpkh ....
1 2

1

ρτ
π

=
 

 
I.2 : Modèle de Verdamurthy et Sastri (1974) 

 
Après le modèle proposé initialement par Michley et Fairbanks, plusieurs études 

expérimentales ont été entreprises dans le but d'examiner la validité de ce modèle dans 

différentes conditions opératoires. Ainsi, pour les lits fluidisés fonctionnant à hautes 

températures, les conclusions des différents auteurs ont divergé quant à l'estimation de la 

part du transfert radiatif par rapport au transfert couplé par conduction/convection 

[Verdamurthy et Coli (1974)]. Afin d'apporter des éléments de réponse et d'explication de 

ces différences, Verdamurthy et Sastri ont développé un modèle qui tient compte du 

transfert radiatif entre l'émulsion et les parois du réacteur. 

Ce modèle est basé sur le mécanisme proposé initialement par Mickley et Fairbanks 

et considère que le transfert de chaleur se fait en régime transitoire entre les parois du 

réacteur et les paquets de solide ayant les propriétés d'un lit au minimum de fluidisation. 

 
Cependant, à la différence du premier modèle, celui-ci impose un film de gaz en 

contact direct et permanent avec la paroi du réacteur à travers laquelle le transfert de 

chaleur entre l'émulsion ou les bulles et la paroi a lieu par convection et rayonnement. Le 
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film gazeux d'une épaisseur égale à la moitié du diamètre moyen des particules constituant 

le lit, est transparent aux rayonnements et possède une conductivité thermique égale à 

celle de la phase émulsion. Les paquets de solide sont d'une épaisseur équivalente à trois 

fois le diamètre moyen des particules et sont constitués d'une alternance de couches de gaz 

et de solide qui émettent des rayonnements comme des corps noirs, au même titre que les 

parois du réacteur. 

 

Avec ce modèle, la part du rayonnement dans le transfert global de chaleur est 

estimée entre 17 et 30 %. Néanmoins, en comparaison avec des mesures expérimentales, 

les auteurs concluent que l’hypothèse des corps noirs semble rendre le flux échangé 

surestimé. 

 
I.3 : Modèle de Flamant (1985). 

 
 Le modèle de Flamant a été introduit afin de compléter certains modèles existants 

jusqu'alors. En effet, les modèles que nous avons cités traitent la phase bulle comme un 

milieu vide de particules et renfermant un gaz transparent aux rayonnements. Le modèle 

proposé par Flamant consiste donc à écrire l'équation différentielle qui gouverne le 

phénomène de transfert couplé par conduction et rayonnement entre des paquets de solide 

et la paroi à travers un film gazeux, et d’autre part le transfert convectif et radiatif entre la 

phase bulle et les parois.  

 
I.4 : Modèle de kunii et Levenspiel (1991). 

 
         Ce modèle est globalement analogue aux autres modèles dans la mesure où il 

considère que le transfert de chaleur se fait à travers les deux phases bulle et émulsion, et 

qu’à l’intérieur des paquets d’émulsion, le transfert se fait par conduction et rayonnement 

avec la paroi, ce modèle tient compte d’un film gazeux de diamètre de 2
pd

 séparant ces 

deux phases avec les parois. La différence réside dans le fait que les conditions 

d’écoulement du gaz sont prises en compte lors de l’écriture des équations qui gouvernent 

l’évolution du système. 

 

 

 

 



Chapitre II                                                                                       présentation du modèle  
 
 
 

 
 
 
 
       
     
 
 
 

Figure 08 : Schéma représentatif du film gazeux autour 
des parois  internes du réacteur 

 
D’une manière générale, le coefficient de transfert global entre un lit fluidisé et les parois 

s’écrit : 

 

                     )1.(. δδ −+= émulsionbulle hhh    (01) 

   δ  est la fraction du surface du réacteur recouverte par la phase bulle.  

 

Le calcul de chacun de ces coefficients partiels associés aux deux phases bulle et émulsion 

se fait de la manière suivante :  

 

• En ce qui concerne la phase bulle, le coefficient bulleh  englobe deux contributions 

dues au rayonnement et à la convection. La dernière étant faible, elle peut être 

négligée alors que le coefficient de transfert radiatif s’exprime en considérant les 

émissivités du gaz chargé des particules solides,sε  et celle de la paroi wε  : 
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     (02) 

 

Concernant la phase émulsion, le modèle de Kunii et Levenspeil prévoit, 

conformément au modèle de Miekley et Fairbanks, un transfert conductif à travers les 

paquets de solide, toutefois les auteurs ajoutent une résistance supplémentaire au transfert  

de chaleur   à les parois, car la loi établie par Miekley et Fairbanks tend à surestimer le 

coefficient de transfert. Cette résistance est matérialisée par un film gazeux stagnant 
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d’épaisseur   2
pd

  qui sépare les paquets de solide et les parois du réacteur. 

Ainsi, le transfert de chaleur se fait en série de la manière suivante : 

-Transfert convectif et radiatif à travers un film gazeux d’épaisseur2
pd

. 

-Transfert conductif à travers le paquet de solide. 

 

Puisqu’en série, les résistances s’ajoutent, Kunii et Levenspiel proposent l’équation 

suivante : 

 

        paquetconvectionrepaquetw

émulsion

hhhhh

h
11

1
11

1

+
+

=
+

=

   (03) 
 
 

 Dans cette expression, le terme paqueth
 exprime le coefficient de transfert conductif 

à l'intérieur du paquet des particules, le terme convectionh  représente le coefficient de transfert 

convectif à travers le film gazeux, et le terme reh  représente le coefficient de transfert 

radiatif à travers le film gazeux. 

 

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

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

investigations ont montré que le coefficient convectionh  est égal à celui calculé à travers un 

film gazeux stagnant augmentée d'une contribution due au mélange radial du gaz. On 

aboutit donc à l'équation : 

 

  convectionh = 
)...(

2
)...(

0
0

gggconvection
p

ec
gggconvectionconvection UCp

d

k
UCph ραρα +=+

 (04) 
 

 où  
0
eck  est la conductivité thermique du film d'épaisseur 2

pd

 en l'absence de mouvement 

du gaz exprimée par :             
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où wε est le degré de vide moyen du film à la paroi. 
 

gk
 est la conductivité thermique du gaz. 

sk  est la conductivité thermique des particules. 

wφ  le coefficient qui dépend du rapport g

s

k

k

,et il peut-être tiré à partir des courbes 

représentées sur la figure (09)  [Kunii et Levenspiel (1991)] 

 

 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 

 

         bφ  : Pour le contact entre les particules adjacentes. 

  wφ  : Pour le contact entre les particules et la surface. 

 
 

Figure 09 : Degré d’épaisseur effective du film gazeux autour du point 

du contact avec la particule 

 

 La détermination de paqueth
 est faite à partir du modèle de Mickley et Fairbanks en 

supposant que tous les paquets ont le même temps de contact avec la paroi. 

Le calcul de paqueth
 se fait comme suite : 
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b
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D0/2 

215° DH 

Figure (10) : La forme d’une bulle en trois dimensions 
selon le modèle du Toei et  ses collaborateurs 

collaborateur collaborateurs 
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où 
0
ek  est la conductivité thermique des paquets des particules supposées au minimum de 

fluidisation et renfermant un gaz stagnant. Cette grandeur est corrélée aux conductivités 

thermiques du gaz et des particules en prenant en compte l’aspect sphérique des particules 

solides. 
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bφ  est un paramètre calculé de la même manière quewφ . (Voir figure 09)  

 
I.5 : modèle de Toei et ces collaborateurs (1972) : 
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Ce modèle prend en compte les effets combinés de transfert de masse et de chaleur entre 

les phases bulle (vide+nuage) et la phase émulsion par circulation des particules dans le 

nuage et à l’intérieur de la bulle. Lors de l’analyse des bulles tridimensionnelles, celles-ci 

sont considérées comme des calottes sphériques. (L’effet du sillage n’est pas pris en 

compte). 
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Les flux volumiques (cm3/ s) du gaz G provenant du bulle et celui des particules W 

provenant de l’émulsion pénètrent dans le nuage par le sommet et sortent en bas. ils 

circulent à co-courant. 

 
Dans les lits tridimensionnels A représente l’épaisseur du nuage. 
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Rc : rayon du nuage, donnée par la corrélation de Davidson. 
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Moyennant l’écriture d’un bilan thermique et d’un bilan matière sur les flux traversant la 

bulle, Toei et Coll, ont déterminé deux équations qui permettent de calculer le coefficient   

de transfert entre la phase bulle et les particules du nuage, et entre la phase bulle et les 

particules qui tombent dans les cavités vides. 

        C    
     
                                                A 
                   Cg    

Figure 11 : les flux gazeux et des particules dans le nuage selon le 
modèle de Toei et ses collaborateurs 
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le coefficient de transfert de chaleur entre la phase bulle et les particules de la phase 

émulsion circulant dans le nuage  par unité de surface de bulle (vide) due à cet effet est 

donné par : 

 

mfff
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       (12)  
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par ailleurs, Toei et Coll prédisent  que si la résistance à la conduction à l’intérieur des 

particules peut être  négligée, alors le coefficient de transfert entre la phase bulle et la 

phase émulsion par unité se surface de bulle (vide) dû à la circulation des particules 

dans les cavités vides est donnée par : 
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 La fraction volumique des particules solides dans les bulles est estimée à 
310.21 −= àpε
 . 

 
:τ Temps de séjour des particules dans les bulles. 
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Pour les lits tridimensionnels, 
3.2 Hb DV =        

                                                
Hb DD .
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2. bb DA π=       
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alors    bb

b

DV

A 12.2
.4=

         (15) 
 
Le coefficient de transfert entre la phase bulle et la phase émulsion par unité de volume de 

bulle, 
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Si on considère que les bulles sont sphériques, bb

b

DV

A 6=
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Les conclusions de Toei et Coll que le transfert dû aux particules tombant dans les 

cavités vides domine l’autre contribution. De ce fait, nous allons considérer dans notre 

développement numérique le coefficientbph
. 

II. Présentation du modèle de KATO et WEN (1969) 
 
 Les principes de base de ce modèle sont les suivants : 

 

- le lit dense est représenté par une série de compartiments de hauteurs variables 

mais égales au diamètre des bulles à chaque niveau considéré dans le lit (figure 12). 

- l’évolution du diamètre des bulles le long de la couche tient compte d’une part du 

phénomène de coalescence estimé par la corrélation de Mori et Wen (1975)  et 

d’autre part, de l’accroissement du débit gazeux résultant de l’augmentation 

simultanée de la température et du nombre de moles des espèces gazeuses 

provoquée par la réaction chimique. 

 

- le lit fluidisé est représenté par deux phases : une phase émulsion dont le degré de 

vide est égal à celui au minimum de fluidisation et une phase bulle contenant une 

faible fraction volumique de solide (1 %).  
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De plus, ce modèle tient compte des échanges de matière et de chaleur entre les phases 

ainsi que des échanges thermiques par conduction et rayonnement entre le lit et les parois 

du réacteur.  

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

Figure 12 : Représentation schématique du modèle d’assemblage de bulles. 

 

II.1 : BILANS DE MATIERE. 

        Les bilans de matière sont écrits pour chaque espèce gazeuse i et au niveau de chaque 

compartiment.  

Phase bulle : 
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Figure 13 : Schéma représentatif des flux de matière échangés par la phase bulle 

 

• Les termes (1) et (2) correspondent aux débits  molaires de l’espèce gazeuse (i)  

entrants et sortants  du compartiment N. 

• Le terme (3) correspond au flux compensatoire transféré de la phase émulsion vers 

la phase bulle. 

• Les termes (4) et (5) correspondent aux flux diffusif échangés entre la phase bulle 

et la phase émulsion. 

• Le terme (6) correspond à la vitesse d’apparition ou de disparition de l’espèce (i) 

dans la phase bulle. 
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• Phase émulsion: 
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Les termes βα et  dans cette équation s’annulent l’un avec l’autre, car le flux 

gazeux traversant la phase émulsion est négligeable par rapport à celui traversant la phase 

bulle, alors l’équation précédente devient :  

( ) ( )( ) 0)..(
)()()(

=−−⋅−⋅⋅+
4434421444 3444 2144 344 21

c

Neibeb

a

Nbieibbe

d

Nemfei CVqCCVKVr ε

    (20) 

   

 

 

 

 

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

 

• Le terme (a) correspond aux flux échangés par diffusion  entre la phase bulle et la 

phase émulsion. 

 
                                      (a) 
                                       
                                                        

        
                        

                                                   (c) 
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• Le terme (d) correspond à la vitesse d’apparition ou disparition de l’espèce (i) dans 

la phase émulsion. 

• Le terme (c) correspond au flux compensatoire transféré de la phase émulsion vers 

la phase bulle. 

          Dans ces deux équations de bilan de matière, Kbe représente le coefficient de 

transfert de matière par diffusion  entre la phase bulle et la phase émulsion, exprimé 

comme le débit gazeux échangé par unité de volume de la phase bulle. Ce coefficient est 

calculé à partir de l’expression suivante : 

b
be d

,
K

110=
 (m

3
/s / m

3
de la phase bulle)   (21)    

Le terme (c) correspondant au flux compensatoire qeb est également exprimé par 

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

                  ( )Nebq
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..
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     (22) 

 Ce flux a été  introduit afin de transférer l’excédent de volume du gaz de la phase 

émulsion, résultant de l’accroissement du débit molaire et de la température, de la phase 

émulsion vers la phase bulle. 

Dans ces conditions, la phase émulsion restera toujours dans les conditions du minimum de 

fluidisation.              

Un bilan de conservation de la masse du gaz traversant le lit permet de déterminer 

la vitesse du gaz sortant de chaque compartiment connaissant sa composition, sa 

température et sa vitesse dans le compartiment précédent : 
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( ) ( )
1−

⋅⋅=⋅⋅
NggNgg UAUA ρρ

     (23) 

La masse volumique du gaz au niveau de chaque compartiment
( )

Ngρ
, est estimée à 

partir de la loi des gaz parfaits connaissant sa température, Tb, et sa masse molaire Mg : 
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=ρ
       (23) 

La détermination des propriétés des bulles à chaque niveau dans le lit dense 

(diamètre et vitesse d’ascension) est effectuée en se basant sur la vitesse superficielle 

moyenne du gaz dans le compartiment considéré exprimée comme suit :   
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       (24) 

Et l’utilisation de la corrélation de Mori et Wen (1975) pour le diamètre des bulles et celle 

de Davidson et Harrison (1963) pour leur vitesse d’ascension. 

Le diamètre moyen des bulles à chaque niveau : 
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0bd  est la taille initiale des bulles calculée par la corrélation de Cooke et coll. (1968) 

s’agissant de distributeur à plaque perforée : 
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nor : nombre d’orifices du distributeur. 

bmd est le diamètre maximal théorique de bulle résultant d’une coalescence totale : 

 

( )[ ] 40
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,

mf
N
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        (28) 

 

La vitesse d’ascension des bulles à chaque niveau : 

 

( ) ( )( )
NbmffNb dg,UUU 2

1
7110 ⋅+−=

      (28) 

    

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

fractions volumiques occupées par la phase bulle et par la phase émulsion : 
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       (29) 

( ) ( )Nb
N
bNe VAdV −⋅=         (30) 

 II.2 : BILANS THERMIQUES. 
 

Aux bilans de matière ainsi écrits, s’ajoutent les bilans thermiques écrits pour 

chacune des deux phases et le bilan d’échange thermique avec les parois du réacteur. Cette 

partie représente la spécificité de notre modèle par rapport au modèle classique de lit 

fluidisé qui néglige l’aspect thermique des réactions. 
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• Phase bulle : 

Figure 15 : Schéma représentatif des flux de chaleur échangés dans la phase bulle 
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Les différents termes qui apparaissent dans l’équation (31) sont représentés 

schématiquement dans la figure (15). 

   

• Les termes (A) et (B) correspondent aux flux de chaleur entrants et sortants au 

compartiment N. 

• Les termes (C) et (G) correspondent aux flux de chaleur échangés entre la phase 

bulle et la phase émulsion, cela correspond au terme (c) dans l’équation (31). 

• Le terme (F) contient deux contributions, la première concerne le transfert  

convectif de chaleur entre le gaz de la phase bulle et la paroi interne, et la 

deuxième,  concerne le transfert radiatif de chaleur entre le gaz de la phase bulle et 

la paroi interne du réacteur. 

 

• Le terme (E) contient aussi deux contributions de transfert de chaleur, une entre les 

particules solides et le gaz circulant dans le nuage de la bulle, et la deuxième entre 

les particules solides et le gaz au sein de la bulle.     

 

• Le terme (D) correspond au flux  de chaleur transporté par le flux de matière 

compensatoire transféré de la phase émulsion vers la phase bulle. 

 

où Hi est l’enthalpie molaire partielle de l’espèce i déterminée à la température de la phase 

considérée à partir de l’équation : 

( ) ∫ ⋅+=
T

T iTfii dTCpHH
00

0

     (32) 

hwb, le coefficient de transfert de chaleur par convection et rayonnement entre la phase 

bulle et les parois internes du réacteur. Ce coefficient est calculé à partir du modèle de 

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

la corrélation de Thring (1977) : 
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hbp : le coefficient de transfert de chaleur entre le gaz de la phase bulle et les particules 

solides qui le traverse. Ce coefficient et calculé à partir de la corrélation de Toei et coll. 

(1972) établie par unité de volume de la phase bulle comme suit : 

 



























⋅⋅
⋅

⋅
⋅⋅−−⋅⋅⋅⋅⋅

⋅
= ∞ 2

61
2

3

pps

s

s

pgp
bpsbb

b
bp dcp

k

k

dh
texpcpU

d
h

ρ
ργ

  (34) 

Dans cette expression, hgp est le coefficient de transfert gaz-particules calculé par la 

corrélation de Ranz et Marshall (1952) en considérant la vitesse d’ascension d’une bulle 

isolée : 

 

 bb dg,U ⋅⋅=∞ 7110
.        (35) 

 

tb dans l’équation (34) représente le temps de séjour des particules au sein d’une bulle, 

exprimé par : 
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      (36) 
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• Phase émulsion : 
 

 

 

 

 

      

 

                                                         

 

Figure 16 : Schéma représentatif des flux de chaleur échangés dans la phase émulsion 
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• Le terme (III) correspondent aux flux de chaleur transporté par le flux diffusif da 

matière entre la phase bulle et la phase émulsion. 

• Le terme (I) correspond au flux de chaleur transporté par le flux de matière 

compensatoire transféré de la phase émulsion vers la phase bulle. 

• Le terme (IV) correspond au flux de chaleur échangé entre le gaz et les particules 

de la phase émulsion. 

• Le terme (II) correspond au flux de chaleur échangé entre la phase émulsion et la 

paroi interne du réacteur.  

 

            Le coefficient de transfert de chaleur entre le gaz et les particules de la phase 

émulsion, hgp, est estimé par la corrélation de Ranz et Marshall (1952) en considérant la 

vitesse du gaz au minimum de fluidisation Umf. 

 

Le coefficient d’échange entre la phase émulsion et les parois du réacteur, hew, 

prend en compte l’échange par conduction et rayonnement entre la paroi du réacteur et 

l’agrégat qui est à son contact. Ce coefficient peut être calculé en adoptant le modèle de 

Kunii et Levenspiel (1991). 

• Bilan thermique à la paroi. 
 

Les bilans thermiques écrits pour la phase bulle et la phase émulsion sont complétés 

par un bilan thermique à la paroi du réacteur qui s’écrit : 
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Figure 17 : Schéma représentatif des flux de chaleur transférés de la phase bulle et  

émulsion vers les parois du réacteur  

 

( ) ( )( ) ( )( )
{

003001

int

002

int1 φπ =













−⋅⋅+−⋅⋅−⋅⋅

4444 34444 214444 34444 21 NwbwbbNwpweb
N
br TThfTThfdD

  (38) 

 

• Le terme (001) correspond au flux échangé par convection et rayonnement entre la 

phase bulle et la paroi interne du réacteur.  

• Le terme (002) correspond au flux échangé par conduction et rayonnement entre la 

phase émulsion et la paroi interne du réacteur dans la phase émulsion. 

 

• Le terme (003) correspond au flux de chaleur global transmis de la phase bulle et 

émulsion vers la paroi interne du réacteur. 
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• Flux transférer à travers la paroi du réacteur  

 

Le flux de chaleur transféré  de la paroi interne du réacteur se trouvant à une 

température intwTT =  vers la paroi externe du réacteur se trouvant à la extwTT =  par effet 

conductif est gouverné par le bilan suivant :  
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Figure (18) : Schéma représentatif des flux de chaleur conductif  transféré 

 De l’intérieur vers l’extérieur de la  paroi 
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• le terme (∗ ) correspond au flux conductif traversant l’épaisseur de la paroi vers 
l’extérieur. 

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

 

• Flux transféré de la paroi vers l’air de refroidissement :  
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TAIR 

004 
0 

N 

 

Dans notre modèle, le maintien de la température du lit à une valeur désirée est assuré 

par refroidissement des parois par circulation d’air dans une double enveloppe entourant le 

réacteur. Ainsi, le terme représentant le flux de chaleur transmis à travers la paroi de 

l’équation (39) est exprimé à l’aide d’un bilan thermique côté externe de la paroi du 

réacteur pour un compartiment donné. Ce bilan s’exprime par : 

 

 

 

 

 

 

 

Figure 19 : Schéma descriptif des flux de chaleur transférés de la phase bulle 

et émulsion vers les parois du réacteur. 
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• Le terme (004) correspond au flux de chaleur global transmis vers l’air de 

refroidissement. 

• Le terme (0) correspond au flux conductif qui traverse la paroi. 

 

• Flux absorbé par l’air de refroidissement : 
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L’évolution de la température de l’air de refroidissement est obtenue par un bilan 

enthalpique sur l’air de refroidissement au niveau de chaque compartiment : 
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Figure 20 : Schéma descriptif des flux de chaleur transféré de la paroi 

Vers l’air de refroidissement  

• Le terme (003) correspond au flux de chaleur reçu par l’air de refroidissement. 

• Le terme (∞ ) correspond à l’augmentation de l’enthalpie de l’air circulant dans le 

double enveloppe au niveau du compartiment N. 

 

N 
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où airQ  et Ta  représentent respectivement le débit massique et la température de l’air 

circulant dans la double enveloppe. 

haw dans l’équation (40) représente le coefficient d’échange convectif entre l’air de 

refroidissement et la paroi du réacteur (côté externe). Ce facteur peut être calculé par la 

corrélation suivante : 

12000Pr02,0
53,0

3
18,0 ≥







 ∆+⋅⋅⋅=
⋅

a
r

r
aa

air

eqaw Re         si
D

eD
Re

k

Dh

   (42) 

où kair est la conductivité thermique de l’air de refroidissement, 

Deq, le diamètre équivalent correspondant à un espace annulaire exprimé par : 

( )
r

rr
eq D

DeD
D

22 −∆+=
        (43) 

 
e∆  : Étant l’épaisseur du double enveloppe. 

Les nombres de Reynolds et de Prandtl dans l’équation (42) sont exprimés comme suit : 

air

aeqair
a

UD
Re

µ
ρ ⋅⋅

=
    et    air

airair
a k

Cp
Pr

µ⋅
=

     (44) 

Ua est la vitesse de l’air dans la double enveloppe calculée au niveau de chaque 

compartiment en fonction de la température de l’air, Ta, comme suit : 
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                         Lecture des données  
Gaz : 

00
,, ggg UPT   

 Réacteur : rD  

Distributeur :-plaque perforée : oror Dn ,  

                     -plaque poreuse : porosité 
Particule : mfpp d ερ ,,  

Choix de corrélations 
 

Initiation de la vitesse  
et la température du gaz                                          

  

  N = 1 

( )NU
ig  

( )NT ib  

Calcul des paramètres du lit : 
ansélitduhauteurHDUHS litinitialbmoymfr moy

exp:,,,,  

DEBUT 

)().1(

)()(

NU

NUNU

i

i

g

gg

α
α

−+

=
 

Calcul des propriétés 
hydrodynamiques: 

wbebb FVCTVETVBTKDU ,,,,,,                                           
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Bilan de masse pour les deux 
phases : (bulle et émulsion)        

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

    Tbi  (N)- Tb (N)     
                               

          Tbi (N)          

ε<
−

)(

)()(

NU

NUNU

i

i

g

gg
 

 

Calcul de la vitesse du gaz sur la base 
d’un bilan de continuité 
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b
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 Figure 21 : Organigramme représentant la procédure de calcul 
  
 

A cause de la complexité des phénomènes mis en jeu et les fortes interactions entre 

eux, (hydrodynamique, réaction chimique, transfert thermique), nous avons maintenu 

notre modélisation sur la zone dense du réacteur car la prise en compte de la zone de 

projection introduit une difficulté supplémentaire imputable au type d’écoulement du gaz 

et des particules dans cette zone.   

L’enchaînement des étapes de calcul lors d’une simulation est comme suite : 

Premièrement, nous avons commencé par la lecture et la déclaration des paramètres 

concernant le système étudié, notamment les propriétés des particules solides, celles du 

gaz de fluidisation et celles du réacteur. 

 

 

 

    Affichage des 
résultas  

Calcul de la hauteur du 
lit accumulé jusqu’au  
compartiment N : HAcc 

Incrémentation du 
nombre du compartiment  

         N=N+1 

     
 Hinitial – H Acc calculé 
                                       < ε  
             H initial                            
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)().1()()( NTNTNT
ii bbb αα −+=  

Selon notre modèle et afin de généraliser le calcul de l’évolution de tous les paramètres le 

long de la phase dense, nous avons effectué une simulation itérative, c’est-à-dire que, le 

calcul se fait à partir du premier compartiment situé juste en sortie de distributeur, ensuite 

le deuxième,... jusqu’à ce qu’on atteint le sommet du lit. 

L’étape suivante était l’initialisation de quelques paramètres à l’entrée du réacteur tels que 

la vitesse du gaz et la température d’entrée du gaz ainsi que le choix des corrélations de 

calcul des propriétés hydrodynamiques de la couche (vitesse d’ascension des bulles, 

diamètre des bulles, flux échangé entre phases…etc.). 

Par ailleurs, nous avons procédé aussi à estimer quelques paramètres proche de la réalité  

juste à la sortie du premier compartiment (vitesse et température du gaz). Ces derniers  

seront utiles pour effectuer le calcul des paramètres hydrodynamiques du premier 

compartiment. 

Deuxièmement, en se basant sur les résultats du calcul hydrodynamiques, la résolution du 

système d’équations de bilan de matière a lieu. Nous obtenons à la fin du calcul les 

concentrations de chaque espèce gazeuse  à la sortie du compartiment pour les deux 

phases (bulle et émulsion).Les valeurs obtenues seront la base de résolution de système 

d’équations de bilans de chaleur, qui nous fournit lui-même, entre autres, la température 

du gaz à la sortie du premier compartiment pour les deux phases. 

Cette température calculée à partir des bilans de chaleur va être comparée avec la 

température initialisée au début sous la forme d’un test. Si les deux valeurs ne se sont pas 

proches, une rectification de la température initialisée aura lieu avec un facteur de 

relaxation (α ). 

 

 

   Le calcul sera effectué de nouveau avec d’autres résultats en sortie des bilans de 

matière et de chaleur, et la boucle continue jusqu’à ce que les températures se rapprochent. 

 

Lorsque les températures deviennent proches, on continu le passage vers le calcul de la 

vitesse du gaz sur la base d'un bilan de continuité, qui sera par la suite comparée avec la 

vitesse du gaz initialisée. 
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Si les deux vitesses ne sont pas proches, une rectification aussi de la valeur de la vitesse 

calculée est indispensable dans ce cas avec un facteur de relaxation (α ), et le calcul est à 

refait de nouveau. 

 

 

Si par contre, les deux vitesses sont assez proches, on effectue le calcul de la 

hauteur du lit accumulé, et comme les autres étapes précédentes, on la compare avec la 

hauteur du lit expansé initialisée (test d'arrêt), si l'écart entre les deux hauteurs est 

important, on fait incrémenter le nombre des compartiment. 

Tous les calculs effectués sur le premier compartiment seront réalisés sur le nouveau 

compartiment. Les sorties du premier compartiment seront prises comme entrée du 

deuxième compartiment. Le calcul est ainsi répété jusqu’à ce qu’on atteint la hauteur du lit 

expansé. 

Finalement, vient l'étape de l'affichage des résultats sous forme de tableaux numériques ou  

courbes à interpréter.  

Dans notre travail, le langage de programmation choisi afin d'effectuer cette simulation est 

le FORTRAN 90, quatrième version, et la méthode de résolution du système d'équations 

des bilans de matières et énergétique est la méthode de NEWTON RAPHSON.  

Rappelons à ce niveau que les bilans de matière sont constitués de dix équations écrites 

pour cinq espèces : (CH4, O2, N2, CO2, H2O) pour les deux phases. Les concentrations 

de ces cinq espèces représentent les dix inconnues. Concernant les bilans thermiques, nous 

disposons de cinq équations à six inconnues : (Tb, Te, Twint, Twext, Tair,  φ ). Il s’ajoute 

à ces bilans l’équation de continuité qui permet de calculer la vitesse du gaz.  

Donc le système étudié est un système de dix sept équations à dix sept inconnues résolues 

pour chaque compartiment du réacteur. 

Généralement le programme de calcul élaboré suit la structure générale de 

l’organigramme, il contient essentiellement le programme principal qui effectue la lecture 

des données du système à partir du fichier des données, et qui fait appel au subroutine de 

calcul de l’évolution du système réactionnel le long du réacteur. Cette subroutine contient 

tous les tests cités précédemment en plus de calcul des propriétés hydrodynamiques du lit. 

Elle contient également des appels vers la subroutine de résolution des équations des 

bilans. 

)()1()()( NUNUNU
ii ggg αα −+=
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Globalement, notre programme contient une quinzaine subroutines qui permettent de 

calculer les paramètres intervenant dans la résolution : 

 Subroutine de calcul le long du réacteur. 

 Subroutine de calcul de la masse volumique du gaz à partir de sa composition. 

 Subroutine de calcul de la viscosité volumique du gaz à partir de sa composition. 

Subroutine de calcul de conductivité thermique du gaz à partir de sa composition. 

Subroutine de calcul de l’émissivité du gaz.  

Subroutine de calcul du diamètre de  bulle et sa vitesse  d’ascension en fonction de la 

hauteur. 

Subroutine de calcul de la vitesse de la réaction. 

Subroutines de calcul des différents coefficients de transfert de chaleur. 

Subroutine de calcul de l’enthalpie molaire partielle du gaz. 

Subroutine de calcul de la capacité calorifique du gaz. 

Subroutines de calcul  des différents flux de chaleur échangés entre les phases et les 

parois. 

Subroutine de calcul du flux compensatoire. 

Subroutine de résolution des systèmes algébriques non- linéaires (Newton- Raphson).                
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 Dans ce chapitre nous présenterons les résultats d’un travail de simulation qui a 

pour objectif le suivie du comportement hydrodynamique, thermique et réactionnel de la 

zone dense d’un réacteur gaz solide lors de la mise en œuvre d’une réaction de combustion 

de méthane. Le système simulé représente une  installation qui existe, et qui était la scène 

des travaux de Dr Dounit Salah, ainsi que les propriétés physiques des matériaux 

employés. L’exposition des résultats obtenus sera présentée sous forme de graphes ou 

tableaux numériques.   

 

 Il s’agit d’une installation pilote qui a été conçue et réalisée initialement pour 

l’étude de la combustion du gaz naturel en réacteur à lit fluidisé notamment la partie dense 

du lit, (en haut du réacteur). C’est à dire l’évolution du mélange réactionnel ainsi que la 

température du milieu dans la zone dense. 

  

I : APPAREILLAGE.   

 L’installation utilisée est celle employée lors de la thèse de Dr Dounit Salah. 

Cependant, la différence entre les deux études réside dans le fait que la 

première étude à été faite pour suivre le comportement hydrodynamique, 

thermique et réactionnel dans la zone du freeboard (en bas du réacteur), et 

notre étude consiste à suivre le même parcours, mais dans la zone dense du 

réacteur.       

 L’installation expérimentale est schématisée sur la figure (22). Elle comprend 

essentiellement :  

• le réacteur 

• le système de mesure et d’acquisition 

• les différents circuits d’alimentation de gaz, de l’air et de l’eau 

• les dispositifs de sécurité 

 

Le dispositif expérimental est constitué d’un réacteur à lit fluidisé de 180 mm de 

diamètre et de 2400 mm de haut permettant de réaliser des essais à des températures allant 

jusqu’à 1000 °C. Cette installation est munie de différents instruments de mesure 

permettant d’acquérir les renseignements concernant l’évolution des profils de 

température, de pertes de charge et de concentrations des différentes espèces présentes 

dans le gaz sec en régime permanent ou en régime dynamique. 
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I.1 : Le réacteur. 

Le réacteur est schématisé sur la figure (21). Il est constitué d’un tube 

cylindrique en acier réfractaire de type AISI 30 de 180 mm de diamètre 

interne et de 1400 mm de haut. A sa partie supérieure est placée une zone 

cylindro-conique de 360 mm de diamètre et de 1000 mm de haut servant 

essentiellement à récupérer les particules entraînées dans le courant gazeux. 

 Le gaz naturel est introduit dans une section conique appelée boite à vent à contre 

courant de l’air de fluidisation. Le mélange gazeux entre par la suite dans une section 

cylindrique de faible volume délimitée par le distributeur principale et un distributeur 

secondaire ayant des trous de 4 mm de diamètre et offrant une porosité de 3,6 %. Le rôle 

de cette chambre étant de parfaire le mélange gazeux. Le mélange ainsi formé entre dans le 

réacteur à travers le distributeur principal constitué par une plaque perforée ayant une 

porosité de 0,4 % (130 trous de 1 mm de diamètre). A la face inférieure du distributeur est 

placée une grille de faible ouverture, 50 µm, dont le rôle est d’éviter le pleurage des 

particules solides dans la chambre de pré mélange et de prévenir ainsi la création locale de 

points chauds. 

  L’injection du gaz naturel se fait à l’aide d’une canne métallique perforée de 4 mm 

de diamètre interne plongée à l’intérieur de la boite à vent.  

De plus, le réacteur est muni d’une double enveloppe alimentée par de l’air. Le rôle 

de ce dispositif est de maintenir la température du lit à une valeur désirée lors des essais 

réalisés en régime permanent.  

 La paroi du réacteur est percée axialement à différents niveaux (Z = 25, 50, 100, 

200, 250, 300, 370, 400, 450, 500, 550, 600, 650, 700, 900, 1000, 1100, 1200, 1300, et 

1400 mm par rapport au distributeur). Ces ouvertures permettront d’introduire, suivant les 

besoins, des thermocouples, des prises de pression ou des sondes de prélèvement 

d’échantillons gazeux. Le réacteur a été calorifugé à l’aide une couche d’isolant thermique 

(Kerlane) d’épaisseur égale à 50 mm afin de minimiser les pertes thermiques vers le milieu 

ambiant. Notons que la partie supérieure de la zone de désengagement a été laissée 

ouverte. 
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Figure 21 : Schéma du réacteur à lit fluidisé. 
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Figure 22 : Schéma simplifié de l’installation expérimentale
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II.  PROPRIETES PHYSIQUES DES PARTICULES ET DES GAZ REACTIFS. 

 

 II.1  Nature et propriétés des particules. 

 L’étude est réalisée avec des particules de sable dont les propriétés physiques sont 

regroupées dans le tableau (04). 

 

Granulométrie 
(µm) 

Masse 

Volumique 
(kg.m-3) 

Chaleur 

massique 
(J.kg-1.K-1) 

Conductivité 

thermique 

(w.m-1.K-1) 

Vitesse 

minimale de 

fluidisation 

(m.s-1) 

Emissivité 

 

80-125 

315-400 

500-630 

 

2650 

 

1050 1,75 

0,018 

0,083 

0,260 

 

0,6 

 

                  Tableau 04 : Propriétés physiques du sable. 

 

Le sable employé est constitué essentiellement de quartz α  caractérisé par une bonne 

résistance à l’attrition. Sous l’effet de la chaleur, il se transforme réversiblement en quartz β  

à 846 K, ensuite en tridymite β  à 1140 K.  

ββα   tridymite  quartz    K 1140846  → → Kquartz  

  

 II.2 Propriétés physiques des gaz. 

L’étude est réalisée en employant du gaz naturel issu du réseau urbain de gaz. Il est 

constitué essentiellement de méthane (97 %). Les 3 % restants sont composés essentiellement 

d’azote et d’éthane, alors que des traces de propane, de butane et de gaz carbonique peuvent 

aussi être présentes. Le gaz naturel étant constitué majoritairement par du méthane, on admet 

alors que ses propriétés physiques sont celles du méthane pur. Dans le tableau (05), nous 

avons regroupé les différentes lois thermodynamiques permettant d’estimer les propriétés 

physiques des différentes espèces gazeuses pures participantes à la réaction de combustion. 

 A partir de ces données, les propriétés physiques d’un mélange gazeux de 

composition connue sont calculés comme suit : 
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 - la masse volumique du mélange gazeux gρ est calculée en fonction des fractions 

molaires yi et des masses volumiques iρ  des différents constituants i : 

∑
=

=
nc

i
iig y

1

ρρ        (46) 

- la chaleur massique du mélange gazeux Cpg est exprimée en fonction de la capacité 

calorifique molaire de chaque constituant comme suit : 

∑

∑
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où Mi désigne la masse molaire du constituant i. 

- La viscosité et la conductivité thermique du mélange gazeux, gµ et gλ , sont 

données par la corrélation semi-empirique de Wilke [Bretsznajder (1971)] : 
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Gaz 

Masse 

volumique 

(kg.m-3) 

Viscosité 

(kg.m-1.s-1) 

Capacité calorifique 

(J .mol-1.K-1) 

Conductivité thermique 

(W.m-1.K-1) 

Air 353.45 T-1 0,42.10-6 T2/3 
28,71+3,54.10-3 T-

16,47.104 T-2 
(110+0,566 T).10-4 

CH4 192,45 T-1 0,114.10-6  T4/5 
21,06+38,96.10-3 

T+37,08.10-6 T2 
(-18,69+0,873 T) 10-4 

O2 389,6 T-1 
(18,11+66,32.10-2 T-

187,9.10-6 T2).10-7 
36,13+0,84.10-3 T 

(-3,273+0,997 T-

3,74.10-4 T2) 10-4 

N2 340,9 T-1 
(30,43+49,89.10-2 T-

109,3.10-6 T2).10-7 
27,8+4,18.10-3 T 

(3,919+0,982 T-5,07.10-

4 T2) 10-4 

CO2 535,7 T-1 
(25,45+45,49.10-2 T-

86,46.10-6 T2).10-7 
44,1+9,03.10-3 T 

(-72,15+0,801 

T+0,55.10-4 T2) 10-4 

H2O 219,2 T-1 
(-31,89+41,45.10-2 T-

8,272.10-6 T2).10-7 
30,1+11,29.10-3 T 

(73,41-0,101 

T+17,97.10-4 T2) 10-4 

CO 341,1 T-1 
(21,42+43,3.102 T-25,6.10-6 

T2).10-7 
27,59+5,016.10-3 T 

(5,067+0,9125T-3,54.10-

4 T2) 10-4 

 

   Tableau 05 : Propriétés physiques des gaz réactifs.  
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III. Résultats et discussion 
 
III.1 Présentation d’une simulation type. 

Dans cette section, nous allons présenter un exemple type d’une simulation du 

réacteur. Les propriétés des différentes composantes du système simulé sont les suivantes :  

- Propriétés des particules : 

- La masse volumique : 2650  (kg/m) 

- Diamètre : 350 (micromètre) 

- Porosité au minimum de fluidisation : 0,4  

- la masse totale : 12 (kg) 

- Type : sable 

-    Propriétés du réacteur : 

 - Diamètre : 18 (cm) 

 - Type de distributeur : à plaque perforées 

 - Diamètre 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 

 - diamètre des bulles en fonction de la hauteur : Mori et Wen 

 -Hauteur du lit expansé : Kunii et Levenspiel 

-   Propriétés du gaz réactif à l’entrée: 

- Composition : mélange stoechiométrique  

- Température : 298 (K) 

-Vitesse : 2.Umf à 298 K 

Notons que ce système est celui utilisé dans le cadre de la thèse de Dr Dounit (2001). 
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Figure 24 : Evolution des concentrations des réactif : CH4 et O2 en fonction de la hauteur du 
lit 
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Figure 23 : Conversion de CH4 en fonction de la hauteur 
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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 25 : Evolution des concentrations des produits CO2 et H2O en fonction 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 l'air de refroidissement en fonction de la hauteur 
du lit
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 La figure (23) représente l’évolution de la conversion du méthane en fonction de la 

hauteur du lit. Nous remarquons sur cette figure que l’augmentation de la conversion du 

méthane se fait progressivement le long du réacteur et atteint 35% en sortie. Notons que les 

résultats expérimentaux qui indiquent des taux de conversion proches de 100% ne 

correspondent pas à la valeur de conversion du méthane obtenue par notre simulation à 950 

C°. 

L’écart entre les deux valeurs de conversion du méthane (par simulation et 

expérimentale) est dû  en partie au mauvais choix de la cinétique proposée lors de la 

simulation. 

La figure (24) représente l’évolution de la concentration de méthane en fonction de 

la hauteur du lit. D’après l’allure décroissante de la courbe,  nous constatons la diminution 

de la concentration du méthane en fonction de la hauteur du lit ce qui prouve que la 

combustion du méthane à lieu progressivement. Il faut signaler aussi que, la réaction de la 

combustion du méthane dans les conditions homogènes se fait très rapidement, c'est-à-dire, 

réaction fortement exothermique et de nature explosive. 

Expérimentalement, il a été remarqué que cette même réaction se fait d’une façon 

séquentielle dans un réacteur à lit fluidisé, ce qui valide qualitativement les résultats 

obtenus par simulation. 
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Au même titre que le méthane, l’oxygène qui forme un élément indispensable pour 

que la combustion a lieu, diminue aussi progressivement le long du lit. La figure (24) met 

en évidence cette diminution.  

En revanche, nous remarquons d’après la figure (25) l’accroissement de l’allure des 

courbes représentant les concentrations du CO2 et du H2O dans le mélange gazeux en 

fonction de la hauteur du lit. L’augmentation  des concentrations de CO2 et H2O le long du 

lit signifie que la réaction est en état d’avancement, car les concentrations de CO2 et H2O 

dans le courant de l’entrée sont nuls. 

Sur la figure (26) qui représente l’évolution de la température des bulles en fonction 

de la hauteur du lit, nous remarquons l’augmentation relativement rapide de la température 

des bulles au cours des premiers centimètres du lit.  Ensuite elle atteint une valeur proche 

de 950 c° et se stabilise à cette valeur. Ce comportement signifie que le gaz de la phase 

bulle subit initialement un chauffage au niveau bas du lit, ensuite, une combustion 

séquentielle. 

Signalons aussi que le profile de la vitesse du gaz illustré dans la figure (27) suit le 

même profile que celui de la température des bulles. Cela est dû à la loi linéaire entre ces 

deux paramètres.   

  La figure (26) illustre aussi l’évolution de la températures de la phase émulsion en 

fonction de la hauteur du lit. Nous remarquons que la température de la phase émulsion 

augmente très rapidement et atteint instantanément la température des particules. Ce 

comportement est justifié par le fait que dans la zone inférieure du réacteur, le phénomène 

prédominant est celui du chauffage du gaz réactif par les particules solides chaudes. A 

cause de la capacité calorifique importantes des particules solides par rapport à celle du gaz 

réactif et à la grande surface de contact entre eux, le gaz de la phase émulsion atteint 

rapidement la température du lit.   

La figure (28) représente l’évolution de la température de l’air de refroidissement 

en fonction de la hauteur. Nous remarquons une augmentation progressive de la 

température de l’air de refroidissement dans la double enveloppe qui reflète une réduction 

progressive du flux de chaleur échangé par conduction, convection et rayonnement entre le 

cœur du lit et l’air de refroidissement en traversant la paroi du réacteur. Cela est dû à la 

diminution de la force motrice responsable de ce transfert le long du lit. 

Notons que la hauteur du lit est très importante par rapport aux expériences 

réalisées dans le cadre de la thèse de Dr Dounit. En effet, la hauteur du lit estimée vaut 

presque deux fois la valeur mesuré expérimentalement, cela est dû en partie par l’existence 
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en permanence d’une certaine quantité des particules solides dans la zone du freebord, qui 

conduit à la réduction  de la masse de solide contenue dans le lit dense. De ce fait, il ne 

sera pas possible d’effectuer des comparaisons avec les mesures expérimentales, celles-ci 

ont été réalisées dans la zone du freebord qui commence à des hauteurs supérieur à 35 cm.         

 
III. 2: Etude des influences de paramètres opératoires  
 
III.2.1 Effet de la température des particules  
 

 
 
 La figure (29) représente l’évolution de la conversion du CH4 ainsi que la hauteur à 

différentes températures des particules solides. Nous remarquons une augmentation 

relativement forte de la hauteur du lit dense à chaque fois qu’on augmente la température 

des particules. Ce comportement est attribué à l’augmentation simultanée de la vitesse du 

gaz et de la température des bulles affectée par l’augmentation de la température des 

particules solides.  

 Concernant le CH4, une augmentation exponentielle de la conversion de ce dernier 

est remarquée en sortie de réacteur à mesure que la température du lit augmente. Ceci est 

relié directement à la cinétique de la réaction, qui prend une forme exponentielle.  

 Notons que les résultats expérimentaux montrent qu’à des températures importantes 

du lit (autours de 800 c°), la conversion du CH4 atteint des  valeurs importantes, de l’ordre 

  

 Figure 29 :  Evolution de la conversion du CH4 et de la hauteur du lit à 
différentes températures des particules
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de 80 %. Ce constat expérimental s’oppose quantitativement aux résultats de notre 

simulation (conversion en sortie égale à 2,626 %). Cela nous laisse supposer que 

l’expression de la vitesse de la réaction choisie lors de la simulation ne reflète pas 

exactement le comportement réactionnel réel. Cette divergence entre les résultats simulés 

et expérimentaux nous a poussé à examiner l’effet de l’expression de la vitesse de la 

réaction sur les profils de la conversion du CH4. Pour cela, nous avons procédé par la 

multiplication de la vitesse de la réaction par des facteurs entiers croissants.     

 Sur le graphe (30), nous avons reporté les profils des conversions du méthane le 

long du lit pour différentes valeurs de la vitesse de la réaction allant de 1 jusqu’à 5 fois la 

valeur calculée par l’équation donnée par Westbrook et Dryer. Cette figure montre que 

l’accroissement de la conversion du CH4 est significatif et permet de passer de 31% à 95% 

lorsque la vitesse passe de 1 à 5 fois la vitesse initiale. Ce qui confirme le mauvais choix 

du schéma cinétique représentant la combustion du méthane.  

 

 

  Figure (30) Evolution de la conversion du méthane en fonction de la hauteur du lit à 
différentes vitesses de réaction
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III.2.2 Effet de la masse des particules solides : 

Sur la figure (31), nous avons reporté l’évolution de la conversion du méthane  et la 

hauteur du lit à différentes masses des particules solides. Cette figure indique que 
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l’augmentation de la masse du lit est suivie d’une augmentation sensible de la conversion 

du CH4. Ce résultat peut être expliqué par l’augmentation de l’expansion de la couche due 

à l’augmentation de la hauteur du lit au minimum de fluidisation. Cet aspect donne au 

mélange réactionnel un temps de séjours plus long au sein du lit, ce qui conduit à 

l’augmentation de la conversion du CH4. 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

  

 Figure 31 :  Evolution de la hauteur du lit et la conversion du CH4 (%)  
à différentes masses du lit
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III.2.3 L’effet du diamètre des particules solides : 

 Figure 32 : Evolution de la température des bulles à différents diamètres des particules 
solides
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La figure (32) représente l’évolution de la température des bulles en fonction de la 

hauteur pour différents diamètres des particules solides. Dans la zone inférieure de la 

courbe, nous constatons que pour plus le diamètre des particules est important, plus 

l’augmentation de la température des bulles en fonction de la hauteur est lente. Ce 

comportement est justifié par la diminution de la surface de contact entre le gaz et les 

particules solides à mesure que le diamètre de celle-ci devient important,  ce qui provoque 

le retard du chauffage du gaz par les particules solides. 

 Dans la zone supérieure, la courbe montre que pour des diamètres importants des 

particules, la température des bulles augmente d’une façon relativement rapide, car dans 

cette zone, la combustion du gaz est déjà débutée. L’ensemble de ces remarques nous 

permet de conclure que physiquement, dans la partie inférieure du lit ce sont les particules 

solides qui chauffent le gaz réactif, et dans la partie supérieure du lit c’est l’inverse qui se 

produit.  Signalons aussi que dans cette zone supérieure, et pour des diamètres des 

particules importants, il se crée un gradient entre la température du gaz et celle des 

particules. Cet écart s’explique par le fait que la surface de contact soit faible ne permet 

pas d’absorber toute la chaleur dégagée par la réaction. 
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 Sur la figure (33), nous avons représenté l’évolution de la conversion du méthane 

en sortie du lit en fonction du diamètre des particules. Nous remarquons que globalement 

le taux de conversion n’est pas fortement affecté par la taille des particules. Cela 

s’explique par la compensation de deux effets opposés : d’une part l’effet  du retard du 

chauffage du gaz dans la partie inférieure du lit, et d’autre part l’effet du surchauffage du 

gaz dans la partie supérieure du lit, et cela au fur et à mesure que le diamètre des particules 

augmente.  

 

 

 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 

  Figure 33 :   Evolution de la conversion de CH4 à différents diamètres des particules solides 
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III.2 .4 Effet du débit de l’air de refroidissement  

 

     

La figure (34) illustre l’évolution de la conversion du CH4 à différents débits de l’air de 

refroidissement. D’après le graphe, nous constatons qu’il existe deux zones distinctes. 

Dans la première zone où le débit d’air de refroidissement est inférieur à 0.01, nous 

remarquons que la conversion du méthane ne change pas significativement. En revanche, 

dans la seconde zone où le débit d’air de refroidissement est  supérieur à 0.01, nous 

remarquons que la conversion du méthane diminue de façon remarquable. Ce 

comportement indique que tant que le débit d’air de refroidissement reste faible, 

l’avancement de la réaction est géré uniquement par les phénomènes hydrodynamiques et 

thermiques ayant lieu dans la couche. En revanche, lorsque le débit d’air devient important, 

le flux de chaleur évacué vers l’extérieur va déplacer la zone de la réaction vers la partie 

supérieure du lit provoquant ainsi une réduction de la conversion.     

 

 

            

 

 

 

 

 Figure 34 :  Evolution de la conversion de CH4 à différents débit massiques de l'air de 
refroidissement
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III.2 .5 Effet de la vitesse d’injection du gaz  

Afin de tester l’effet de la vitesse d’introduction du gaz dans le réacteur sur 

l’évolution de la réaction chimique, nous avons réalisé plusieurs simulations en faisant 

varier le rapport Ue/Umf. Les résultats de l’évolution de la conversion du méthane en 

fonction de la hauteur sont reportés sur la figure (35). Ces résultats montrent que la 

conversion en sortie du réacteur est d’autant plus faible que la vitesse du gaz est 

importante. Ce comportement est le résultat direct de la diminution du temps de séjour du  

gaz dans le réacteur causé par l’augmentation de la vitesse d’écoulement du mélange 

réactionnel.  

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 Figure (35)  Evolution de la conversion de méthane en fonction de la hauteur à différentes 
vitesse d'entrées du gaz
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Conclusion générale  
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Conclusion 
Ce travail, réalisé dans le laboratoire de simulation de l’université de Ouargla, s’inscrit 

dans le cadre du projet de l’obtention du diplôme de Magister en génie chimique. 

 Malgré la présence de nombreuses contraintes, les lits fluidisés présentent un 

certains nombres d’avantages parmi lesquels on cite, la possibilité d’opérer en système 

fermé  ou en système ouvert, de pouvoir de manipuler de gros débits de solides, de 

bénéficier d’un excellent mélange de solide et, de ce fait, d’avoir une bonne isothermie 

radiale et axiale ainsi qu’un bon contrôle de la température. Ainsi, vu la complexité des 

phénomènes qui se produisent le long d’un réacteur  à lit fluidisé, due à la présence d’une 

zone dense et d’une zone de projection, ainsi que les fortes interactions entre eux, nous 

avons restreint notre étude à la zone dense du réacteur. 

 

Ce travail constitue la première étape d’un projet ambitieux. L’objectif visé est 

l’élaboration d’un modèle théorique (hydrodynamique, réaction chimique et transfert 

thermique) permettant de décrire les phénomènes mis en jeu lors de la combustion du 

méthane dans un contacteur gaz solide contenant des particules inertes.  

 Le modèle développé dans le cadre de cette étude est un modèle qui combine deux 

modèles de la bibliographie. Le premier modèle, qui permet de décrire l’hydrodynamique 

du système, est le modèle de Kato et Wen développé en 1969. Il tient compte de 

l’augmentation de volume des bulles sphériques  au fur et à mesure qu’elles s’élèvent le 

long du réacteur sous l’effet de leur coalescence. Au cours de cette ascension, les bulles 

échangent de la matière avec la phase émulsion qui contient la majeur partie des particules 

constituant le lit. C’est un modèle qui appartient à la génération des modèles apparus dans 

les années soixante appelés modèles de bullage. Le deuxième modèle retenu est relatif à 

l’aspect du transfert de chaleur. Parmi la multitude des modèles disponibles dans la 

littérature, nous avons retenu celui de Kunii et Levensiel (1991). Ce dernier, qui rend 

compte de l’échange entre le lit fluidisé et les parois du réacteur,  prend en considération 

l’échange combiné par convection et rayonnement à travers un film gazeux d’épaisseur 

dp/2, ensuite par conduction à travers les agrégats de solide constituant le phase émulsion. 

Une contribution à l’échange convectif et radiatif entre la phase bulle et les parois est 

également prise en compte. Quant au transfert thermique bulle – particules, il est géré par 
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le modèle de Toei et coll. (1972).   La cinétique retenue est celle de Westbrook et Dryer 

(1981).  

 Le système d’équations de bilans de matière et de bilans enthalpiques est un 

système constitué de 21 équations algébriques non linéaires à 21 inconnus. La résolution 

de ce système a été effectuée en adoptant la méthode de Newton Raphson.  Le  langage  de 

programmation FORTRAN 90 (quatrième version) a été utilisé pour développer le 

programme de calcul.  

 

 Les résultats des simulations ont permis de montrer que le modèle développé 

représente correctement l’aspect qualitatif de l’ensemble des paramètres du système. C'est-

à-dire, la combustion du gaz naturel évolue d’une façon séquentielle dans la zone dense du 

réacteur, contrairement au cas de la nature de l’évolution de cette réaction dans les 

conditions homogènes (réaction de nature explosive). Concernant l’aspect quantitatif, la 

comparaison des résultats des simulations avec les résultats expérimentaux obtenus par Mr 

Dounit dans le cadre de la thèse de doctorat a montré un écart notable qui affecte aussi bien 

la hauteur du lit que la conversion du méthane en sortie dans les mêmes conditions 

opératoires. Cet écart est fortement lié à la cinétique choisie lors de la simulation de la 

réaction de combustion.  

 

L’étude de l’influence des différents paramètres opératoires sur le processus de 

combustion du gaz naturel a révélé les comportements suivants : 

- une augmentation de la température du lit provoque une augmentation 

exponentielle de la vitesse de la réaction et une élévation de la vitesse 

d’écoulement du gaz. Ces deux paramètres conduisent à une expansion 

importante du lit et une conversion de méthane élevée en sortie. 

- Une  augmentation de la taille des particules déplace la zone de réaction vers la 

sortie du lit à cause de la réduction de la surface de contact gaz-particules. Ce 

même paramètre génère un gradient entre la température du gaz et celle des 

particules dans la zone supérieure. La combinaison de ces deux effets rend la 

conversion en sortie peu dépendante de la taille des particules. 

-  Concernant le débit d’air de refroidissement, les résultats des simulations ont 

révélé la présence d’une limite (0,01 kg/s) au dessus de laquelle une 

augmentation du débit d’air génère une réduction de la conversion du méthane.    
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A l’issue de ce travail, nous disposons d’un outil performant de simulation 

permettant de représenter d’une manière satisfaisante les comportements 

hydrodynamiques, thermiques et réactionnels de la zone dense d’un réacteur à lit fluidisé 

chauffé par combustion du gaz naturel. Notons que ce modèle peut facilement être adapté à 

la combustion d’autres hydrocarbures gazeux. 

 

Pour rendre plus performant le programme développé au cours de ce travail nous 

recommandons : 

- L’introduction d’un schéma cinétique adéquat représentant le comportement de la 

combustion du gaz naturel dans les milieux granulaires. 

- Une réalisation pratique d’un réacteur à lit fluidisé à l’échelle pilote au sein de 

l’université de Ouargla afin de valider et confirmer les résultats obtenus par notre 

simulation. Cette installation nous permettra également de mieux comprendre les 

phénomènes mis en jeu lors de la combustion du méthane dans un  contacteur gaz 

solide.  

- Compléter le modèle existant par un modèle représentant la 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 numérique destinée à la 

résolution des systèmes d’équations algébriques non linéaires. Le principe de cette 

méthode est le suivant :  

• Spécifier la plage de variation de chacune des variables. 

• A partir des caractéristiques physiques du système étudié, proposer une valeur 

initiale pour chacune des variables. Soit le vecteur (x10, x20, x30, …). 

• Injecter les valeurs initiales dans les équations à résoudre (bilan de matière et bilan 

de chaleur, et calculer les valeurs des fonctions. 

• Réaliser un premier test de convergence : comparer la somme des fonctions 

élevées à la puissance 2 avec la valeur de critère exigé (10-12). 

• Si ce premier test n’est pas vérifié, procéder à la linéarisation du système 

d’équation par la méthode de Jacobi. Cette méthode qui consiste à calculer les 

dérivés des équations constituant le système des fonctions par rapport aux 

variables des fonctions utilisées. 

• Calculer un autre estimé de la solution du problème en minimisant le vecteur 

résidu entre la solution exacte du problème et la solution proposée initialement. 

Cette minimisation passe par le calcul de la matrice jacobéenne inverse. 

• Cette procédure est aussi renouvelée jusqu’à ce que le premier test de convergence 

soit vérifié. (convergence de la méthode). 

• Au cours de cette procédure itérative, deux autres tests sont réalisés 

systématiquement :  

 Si deux points successifs sont très proches, on estime que la procédure est divergée. 

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

carré  inférieur à epsilon). 

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

 que la méthode est divergée.      

 

 

 

 

Programme informatique de la résolution du système retenu : 
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*************************************************** **********************
** 
C                
           
C      MODELISATION D’UN REACTEUR A LIT FLUIDISE GA Z - SOLIDE  
    
C                                  
C                 
               
C     
*************************************************** **********************
** 
C 
C 
C     ************** DEFINITION DES VARIABLES DU PR OGRAMME 
**************** 
                 
             
C     * ----------------------- DISTRIBUTEUR ------ ----------------------
-- 
C     *  NTROU : NOMBRE DE TROUS DU DISTRIBUTEUR A PLAQUE PERFOREE 
         
C     *  IDIST : TYPE DU DISTRIBUTEUR (IDIST=0 ---- ---> PLAQUE 
POREUSE)                 
C     *                               (IDIST=1 ---- ---> PLAQUE PERFOREE)
      
C     *           
              
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)       * 
C     *               
         * 
C     * -------------------- PARTICULES SOLIDES --- ----------------------
-- 
            
          
C     *  AMCAT : MASSE TOTALE DE SOLIDE DANS LE REA CTEUR               
C     *  DP    : DIAMETRE MOYEN DES PARTICULES     
     (MICRONS) * 
C     *  RHOP : MASSE VOLUMIQUE DU SOLIDE                   
     
C     *  TP    : TEMPERATURE DES PARTICULES SOLIDES  (TEM PERATURE DU LIT)            
C     *  CPs   : CAPACITE CALORIFIQUE DU SOLIDE     
     (J/Kg K)  * 
C     *  CONDTs: CONDUCTIVITE THERMIQUE DU SOLIDE    
      (W/m K)   * 
C     *  EPSp  : EMISSIVITE DES PARTICULES SOLIDES    
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C     * --------------- REFROIDISSEMENT DES PAROIS ----------------------
-- 
            
          
C     *  Qair  : DEBIT D'AIR DE REFROIDISSEMENT     
   (m3/s)   * 
C     *  Taire : TEMPERATURE DE L'AIR A L'ENTREE DU  SYSTEME  
                 
           * 
C     * ---------------- LIT AU MINIMUM DE FLUIDISA TION -----------------
------- 
C     *           
          * 
C     *  EPSMF : DEGRE DE VIDE AU MINIMUM DE FLUIDI SATION   
      * 
C     *  UMF   : VITESSE DU GAZ AU MINIMUM DE FLUID ISATION   
    
C     *  HMF   : HAUTEUR DU LIT AU MINIMUM DE FLUID ISATION   
   (m)     * 
C     *  NUMF  : CORRELATION CHOISIE POUR LE CALCUL  DE U mf                             
C     *          (NUMF=1 ---------> CORRELATION DE THOMGLIMP)                          
C     *          (NUMF=2 ---------> CORRELATION DE WEN ET YU)                          
C     *          (NUMF=3 ---------> CORRELATION DE LUCAS)                              
C     *           
           
C     * ---------------- GAZ DE FLUIDISATION ------ ----------------------
--- 
C     *           
           
C     *  Talim : TEMPERATURE DU GAZ INTRODUIT DANS LE REACTUR  
    (k)     * 
C     *  Ue    : VITESSE SUPERFICIELLE DU GAZ A L'E NTREE A Talim  
   (m/s)   * 
C     *  Ueb   : VITESSE DU GAZ ENTRANT DANS LE LIT  SOUS FORME DE BULLES        
C     *  Uf(N) : VITESSE SUPERFICIELLE DU GAZ A LA TEMPERATURE DU 
REACTEUR   
C     *  UeUmf : RAPPORT ENTRE LES VITESSES DU GAZ A Talim   
     * 
C     *  RHOG  : MASSE VOLUMIQUE DU MELANGE GAZEUX           
      * 
C     *  VISCG : VISCOSITE DU MELANGE GAZEUX     
       * 
C     *  AM(I) : MASSE MOLAIRE DE L'ESPAECE I CONST ITUANT LE MELANGE 
GAZEUS     
C     *  YB(I) : FRACTION MOLAIRE DE L'ESPECE I DAN S LA PHASE BULLE                  
 * 
C     *  YE(I) : FRACTION MOLAIRE DE L'ESPECE I DAN S LA PHASE EMULSION               
 * 
C     *  YG(I) : FRACTION MOLAIRE DE L'ESPECE I DAN S LE MELANGE DE 
L'ENTREE           * 
C     *  P     : PRESSION DE FONCTIONNEMENT DE LA C OLONNE                       
C     *  NESP  : NOMBRE D'ESPECES CONSTITUANT LE ME LANGE GAZEUX                         
            
   
C     * ---------------- PHASE EMULSION ----------- ----------------------
-- 
C     *                                                                                
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C     *  TE(N) : TEMPERATURE DE LA PHASE EMULSION D ANS LE COMPARTIMENT N               
C     *  F0(N) : VOLUME DE GAZ ECHANGE ENTRE LA PHA SE BULLE ET LA PHASE 
EMULSION        
C     *          PAR UNITE DE VOLUME DE LA PHASE BU LLE                           
C     *                                                                                
C     * ---------------- LIT EXPANSE -------------- ----------------------
-- 
C     *          
C     *  HLIT  : HAUTEUR DU LIT EXPANSE      
       
C     *  DELTA : FRACTION DE VOLUME OCCUPEE PAR LES  BULLES VIDES DE 
SOLIDE         
C     *  EPS   : DEGRE DE VIDE LOCAL      
         
C     *             
           
C     * ---------------- PROPRIETES DES BULLES ---- ----------------------
-- 
            
          
C     *  fwake : FRACTION DE VOLUME DES BULLES OCCU PEE PAR LE SILLAGE 
      
C     *  TB(N) : TEMPERATURE DE LA PHASE BULLE DANS  LE COMPARTIMENT N                  
C     *  DB(N) : DIAMTERE DES BULLES       
           
C     *  UB(N) : VITESSE D'ASCENSION D'UN TRAIN DE BULLES   
        (m/s)  * 
C     *  UBR   : VITESSE D'ASCENSION D'UNE BULLE IS OLEE   
     (m/s)  * 
C     *  FRAT  : FRACTION VOLUMIQUE DES PARTICULES DANS LES BULLES 
     * 
C     *  NSIZ  : CORRELATION POURLE CALCUL DI DIAME TRE DES DULLES                      
C     *          (NSIZ=1 ------> CORRELATION DE KOB AYASHI)                             
C     *          (NSIZ=2 ------> CORRELATION DE MOR I ET WEN)                           
C     *  NTYP  : CHOIX DE LA METHODE DE CALCUL DU D IAMETRE MOYEN DES 
BULLES             
C     *          (NTYP=1 ------> DIAMETRE MOYEN DE BULLE CALCULE A HMF/2               
C     *         (NTYP=2 ------> DIAMETRE MOYEN DE B ULLE CALCULE PAR 
MOYENNE      INTEGRALE  
C                 
           
C      --------------- EVOLUTION DU CALCUL DANS LA COLONNE --------------
-- 
            
          
C       ZN(I) : HAUTEUR DU COMPARTIMENT I PAR RAPPO RT AU DISTRIBUTEUR              
C       DZN(I): HAUTEUR DU COMPARTIMENT I (EGAL AU DIAMETRE DE BULLE)             
C       N     : NUMERO DU COMPARTIMENT                                                
C      HF    : HAUTEUR DU LIT FLUIDISE EXPANSE                                     
C     
*************************************************** **********************
** 
 
      IMPLICIT DOUBLE PRECISION (A-H,O-Z) 
 
      PARAMETER(PI=3.14159,T0=273.,ALFA=.99,NP=60, NPP=15) 
 
 CHARACTER*200 ESPECE,COMM 
 
 INTEGER CIN 
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 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(I),AM(I),TC(I),VC(I) 
  ENDDO 
  READ(7,*) ESPECE(NESP),AM(NESP) 
 READ(7,*) COMM 
       DO I=1,NESP 
       READ(7,*) ESPECE(I),Ac(I),Bc(I),Cc(I) 
       ENDDO 
      READ(7,*) COMM 
       DO I=1,NESP 
       READ(7,*) ESPECE(I),  ZETA(I) 
       ENDDO 
 READ(7,*) COMM 
       DO I=1,NESP 
       READ(7,*) ESPECE(I) , VMOLAL(I) 
       ENDDO 
 READ(7,*) COMM 
       DO I=1,NESP 
       READ(7,*)ESPECE(I),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( J) 
          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 (J) 
          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 ------------- FIN LECTURE DU SYSTEME CHIMIQUE --- ----------------------
-- 
C ------------- LECTURE DES DIMENSIONS DU REACTEUR AINSI QUE SES      
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 ------------- FIN LECTURE DES DIMENSIONS DU REACT EUR ------------------
-- 
C 
C ------------- LECTURE DES PROPRIETES DES PARTICUL ES SOLIDES -----------
-- 
      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,*) CONDTs 
C ------------- FIN DE LA LECTURE DES PROPRIETES DE S PARTICULES SOLIDES -
-- 
C 
C ------------- LECTURE DES PROPRIETES DE L'AIR DE REFROIDISSEMENT ------
- 
      READ(7,*) COMM 
      READ(7,*) COMM 
      READ(7,*) Qair, Taire 
 Taire=Taire+T0 
C ------------- FIN DE LA LECTURE DES PROPRIETES DE  L'AIR DE 
REFROIDISSEMENT------------------------------------ ----------------------
-- 
C 
C ------------- CHOIX DES CORRELATIONS ------------ ----------------------
-- 
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      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 
C ------------- FIN DU CHOIX DES CORRELATIONS ----- ----------------------
-- 
C 
C ------------- DEFINITION DES CONDITIONS OPERATOIR ES -------------------
-- 
      READ(7,*) COMM 
      READ(7,*) COMM 
      READ(7,*) UeUmf 
 READ(7,*) COMM 
 READ(7,*) P 
 READ(7,*) COMM 
 READ(7,*) Talim 
 Talim=Talim+T0 
 READ(7,*) COMM 
 READ(7,*) TP 
 TP=TP+T0 
 READ(7,*) COMM 
 READ(7,*) CIN 
C ------------------------------------------------- ------------------ 
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) 
 
      WRITE(8,*)' ********************************* **************' 
      WRITE(8,*)'         SIMULATION D"UN LIT FLUID ISE' 
      WRITE(8,*)'            MODELE DE KATO ET WEN ' 
      WRITE(8,*)' ********************************* **************' 
      WRITE(8,*)' --------------------------------- --------------------' 
      WRITE(8,*)'        DIMENSIONS DU REACTEUR ET DU DISTRIBUTEUR ' 
      WRITE(8,*)' --------------------------------- --------------------' 
      WRITE(8,*)' DIAMETRE DU REACTEUR                =',DR ,'m.' 
   IF(IDIST.EQ.0) THEN 
 WRITE(8,*)'LE DISTRIBUTEUR UTILISE EST UNE PLAQUE POREUSE' 
   ELSE 
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 WRITE(8,*)'LE DISTRIBUTEUR UTILISE EST UNE PLAQUE PERFOREE' 
      WRITE(8,*)' NOMBRE DE TROUS DU DISTRIBUTEUR     =',NTROU 
   ENDIF 
      WRITE(8,*)' --------------------------------- --------------------' 
      WRITE(8,*)'               PROPRIETES DES PART ICULES ' 
      WRITE(8,*)' --------------------------------- --------------------' 
      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,*)'HAUTEUR DU LIT EXPANSE     =',HLIT,'m' 
      WRITE(8,*)' --------------------------------- --------------------' 
      WRITE(8,*)'               NATURE ET PROPRIETE S DU GAZ ' 
      WRITE(8,*)' --------------------------------- --------------------' 
 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(I),YG(I) 
   ENDDO 
      WRITE(8,*)' --------------------------------- --------------------' 
      WRITE(8,*)'                 CORRELATIONS UTIL ISEES ' 
      WRITE(8,*)' --------------------------------- --------------------' 
      WRITE(8,*)' CALCUL DE UMF : ' 
 WRITE(8,*)'-----------------' 
        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,*)'--------------------------------------- -------' 
      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,*)'--------------------------------------- ------ ' 
      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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C************************************************** ********************* 
      IMPLICIT DOUBLE PRECISION (A-H,O-Z) 
      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 
       
 ! INITIALISATION DU NOMBRE D'APPEL DE FONCTI 
 NAP=0 
 ITER=0 
 CRITERE=CRIT 
 EPSILON=EPS 
 
10    CONTINUE 
 ITER=ITER+1 
 
 ! CALCUL DU CRITERE  
 
 CALL FONCTI(NCOMP,XI,FI) 
      NAP=NAP+1 
      G=0. 
      DO I=1,NV 
      G=G+FI(I)*FI(I) 
 ENDDO 
 
 ! TEST 3 : VERIFICATION DES CRITERES SUCCESSIFS 
 
      IF(ITER.GT.1)THEN 
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           Ec=(GA-G)/GA 
      EPS=Ec 
 
    IF(ABS(Ec).LT.EPSILON) THEN 
c      WRITE(6,*) 'LES DEUX CRITERES SONT TRES PROC HES : ARRET' 
c      write(6,*) 'ALFA=',ALFA 
c      write(6,*)'ATTENTION:DIVERGENCE DE LA METHOD E DE RESOLUTION' 
      GOTO 200 
    ENDIF 
      ENDIF 
 ALFA=ALFA0 
 ! FIN DU TEST 3 
 
 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 
 ! FIN TEST 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) 
c DO J=1,NV 
c 
c         DX=0.001*XI(J)  
c      
c    XI(J)=XI(J)+DX 
c 
c    CALL FONCTI (NCOMP,XI,FI) 
c    NAP=NAP+1 
c 
c               DO KK=1,NV 
c                RESS1(KK)=FI(KK) 
c             ENDDO 
c 
c    XI(J)=XI(J)-DX 
c    CALL FONCTI (NCOMP,XI,FI) 
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c    NAP=NAP+1 
c              DO KK=1,NV 
c                RESS2(KK)=FI(KK) 
c             ENDDO 
c 
c    DO I=1,NV 
c    DERIFXi=(RESS1(I)-RESS2(I))/(2.*DX) 
c    JAC(I,J)=DERIFXi 
c    ENDDO 
c  
c     ! remettre les anciens XI 
c    DO K=1,NV 
c    XI(K)=XAI(K) 
c    ENDDO 
c 
c      ENDDO 
 
 
 
 ! PAR DIFFERENCES FINIES ORDINAIRES 
 
 DO J=1,NV 
 
         DX=0.01*XI(J) 
     IF(ABS(DX).LT.1.D-30) DX=.001 
    XI(J)=XI(J)-DX 
    CALL FONCTI (NCOMP,XI,FI) 
    NAP=NAP+1 
 
    DO I=1,NV 
   DERIFXi=(RES(I)-FI(I))/DX 
   JAC(I,J)=DERIFXi 
    ENDDO 
 
     ! remettre les anciens XI 
    DO K=1,NV 
    XI(K)=XAI(K) 
    ENDDO 
 
      ENDDO 
 
 ! FIN DE LA CONSTRUCTION DE LA MATRICE JACOBIENNE 
  
 ! INVERSION DE LA MATRICE JACOBIENNE 
 
      CALL MRINVERSE(NV,JACINV) 
 
100   CONTINUE 
 
 
      ! 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(I)=XI(I)-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 I =1,NV 
  IF(XI(I).LT.BMIN(I).OR.XI(I).GT.BMAX(I))THEN 
 
              ! RETOUR D"UN POINT EN ARRIERE 
          DO K=1,NV 
             XI(K)=XAI(K) 
          ENDDO 
             G=GA 
              ! 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) 
 
C    ++++++++++++++++++++++++++++++++++++++++++++++ +++++++++++++++++++ 
 
      IMPLICIT DOUBLE PRECISION (A-H,O-Z) 
 
      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 F0(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 :NP) 
 
      COMMON /SOLID/AMCAT,DP,RHOP,TP,FRAT,EPSs,CPs, CONDTs 
      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 SIMULATION01') 
 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 IDISATION 
C ------------------------------------------------- --------- 
 
      HMF=AMCAT/(RHOP*SR*(1.-EPSMF)) 
 
C ------------------------------------------------- ----------------------
-- 
C     CALCUL DE LA VITESSE MINIMALE DE FLUIDISATION  A LA TEMPERATURE DU 
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 ------------------------------------------------- ----------------------
-- 
C     CALCUL DE LA HAUTEUR DU LIT EXPANSE A LA VITE SSE DU GAZ OPERATOIRE 
C ------------------------------------------------- ----------------------
-- 
      UMOY=Ue*TP/Talim 
 GO TO (1,2,4,6) NTYP 
 
C _____ DB CALCULE A HMF/2 BILAN DE CONTINUITE DE D AVIDSON ET 
HARRISON______ 
C 
1 DBMOY=BUBEXP(NSIZ,UMOY,HMF/2.) 
      EXPAND=(UMOY-UMF)/(UMOY-UMF+.711*DSQRT(9.81*D BMOY)) 
      HLIT=1./(1.-EXPAND)*HMF 
 HLITinitial=HLIT 
 ITER=0 
 GO TO 5 
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)/(UMOY-UMF+.711*DSQRT(9.81*D BMOY)) 
      HLITcalc=1./(1.-EXPAND)*HMF 
 IF(ABS(HLIT-HLITcalc).GT.5.D-3)THEN 
 HLIT=.9*HLIT+.1*HLITcalc 
 GO TO 3 
 ELSE 
 HLIT=.5*HLIT+.5*HLITcalc 
 ENDIF 
 
 HLITinitial=HLIT 
 ITER=0 
 GO TO 5 
C _________________________________________________ __ 
C 
C _______ HAUTEUR CALCULEE PAR LA CORRELATION DE LL OP ET CASAL (2000) 
____  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 *(AR/DP)**(2)) 
 
 
c      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=',XKI, XIW 
 pause 
 XKI=.5 
  
c      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/NTROU)**.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 
___________________________________________________ _____________________ 
 
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=(UMOY-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 
 EXPAND=UMOY/UBMOYEN 
 ENDIF 
 
 HLIT=1./(1.-EXPAND)*HMF 
 HLITinitial=HLIT 
 ITER=0 
 GO TO 5 
 
 
C ------------------------------------------------- ---------------------- 
5  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 
 
C ------------------------------------------------- ----------------------
-- 
C     CALCUL DES PROPRIETES HYDRODYNAMIQUES DU PREMIER COMPARTIMENT 
C ------------------------------------------------- ----------------------
-- 
C 
C ----- STOCKAGE DES YG A L'ENTREE DANS YB POUR INI TIALISATION ----------
- 
 
      DO I=1,NESP 
  YB(I)=YG(I) 
 ENDDO 
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      U(NCOMP-1)=Ue 
 
  DO J=1,NESP 
    JJ=2*J-1 
       CI(JJ,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  ------- ----------------------
- 
c ! sur la base d"un bilan de conservation du debit  massique 
c      TR(NCOMP)=TP-200. 
c      RHO1=ROMEL(YB,TR,P,NCOMP) 
c NCOMP=1 
 Uini(NCOMP)=3.5*U(NCOMP-1) 
 
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 LA HAUTEUR  DU COMPARTIMENT ET DE 
SA COTE ------ 
      IF(IDIST.EQ.1)THEN 
   DB0=(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 
      ! SI LE DIAMETRE DE BULLE DEPASSE LE DIAMETRE  MAXIMAL D'EQUILIBRE,  
 !ON 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)--- 
 
      F0(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)) 
 
C ---- CALCUL DU VOLUME DU NUAGE ENTOURANT LES BULL ES -------------------
------ 
 
      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 *********** RESOLUTION DES BILANS DE MATIERE BASE  SUR LA TEMPERATURE 
INITIALISEE ******** 
 
      NV=14 
      NF=NV 
 
 DO I=1,NV 
 BMIN(I)=0. 
 BMAX(I)=1.D5 
 ENDDO 
 
 
 
 CTOT=P/(RG*TBini(NCOMP)) 
 DO I=1,NV 
 XI(I)=1.D-5*CTOT 
 ENDDO 
 
      CRIT=1.D-12 
 EPS=1.D-12 
 NPMAX=15000 
 ISTART=10 
 
      CALL NEWTON1 (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*I 
             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 l e gaz sec ------------
-- 
         IF(J.NE.5)THEN  ! pour tous les composés a utres que le H2O 
             YBsec(JJ,NCOMP)= FLUX(JJ,NCOMP)/(FLUTO T-FLUX(9,NCOMP)) 
    ENDIF 
C ------------------------------------------------- ----------------------
-- 
  ENDDO 
 
C ************ RESOLUTION DES BILANS ENTHALPIQUES B ASES SUR LES YB ET YE 
CALCULES ********* 
 
      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. 
 XI(6)=3. 
 
 
      CRIT=1.D-12 
 EPS=1.D-12 
 NPMAX=15000 
 ISTART=20 
      CALL NEWTON1 (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 LES TEMPERATURES BULLE  
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  IF(ABS(TB(NCOMP)-TBini(NCOMP)).GT.1.) THEN 
 
    ! LES BILANS NE SONT PAS BOUCLES 
 
     TBini(NCOMP)=0.5*TB(NCOMP)+0.5*TBini(NCOMP) 
     TEini(NCOMP)=TE(NCOMP) 
     GOTO 9 
 
  ENDIF 
 
 
 !TEST 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 
   ! LA VITESSE N'EST PAS BOUBLEE 
  Uini(NCOMP)=U(NCOMP) 
 
    GOTO 8 
 ENDIF 
 
  !JUSQU'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 ------------------------------------------------- ----------------------
-- 
C     CALCUL DES PROPRIETES HYDRODYNAMIQUES DES COMPARTIMENTS SUBSEQUENTS 
C ------------------------------------------------- ----------------------
-- 
C 
 NCOMP=NCOMP+1 
 write(6,*) 'ITERATION NUMERO : ',ITER 
 write(6,*) 'COMPARTIMENT NUMERO ',NCOMP 
 
C ---- INITIALISATION DE LA VITESSE DU GAZ  -------  
c ! 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 
      Uini(NCOMP)=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 LA HAU 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)  
 
      ! SI LE DIAMETRE DE BULLE DEPASSE LE DIAMETRE  MAXIMAL D'EQUILIBRE, 
ON LE FIXE A CETTE VALEUR 
 DBMAX=DIAMAX(YB,TBini,NCOMP) 
 DBMAX=DBMOY 
 
      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)--- 
 
      F0(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 
 
      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)) 
 
C ---- CALCUL DU VOLUME DU NUAGE ENTOURANT LES BULL ES -------------------
------ 
 
      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 *********** RESOLUTION DES BILANS DE MATIERE BASE  SUR LA TEMPERATURE 
INITIALISEE ******** 
      NV=14 
 
 DO I=1,NV 
 BMIN(I)=0. 
 BMAX(I)=1.D5 
 ENDDO 
 
 DO I=1,NV 
 XI(I)=.9*CI(I,NCOMP-1) 
 ENDDO 
 
      CRIT=1.D-12 
 EPS=1.D-12 
 NPMAX=15000 
 ISTART=10 
      CALL NEWTON1 (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) 
 
       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 
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        JK=2*I 
             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 l e gaz sec ------------
-- 
         IF(J.NE.5)THEN  ! pour tous les composés a utres que le H2O 
             YBsec(JJ,NCOMP)= FLUX(JJ,NCOMP)/(FLUTO T-FLUX(9,NCOMP)) 
    ENDIF 
C ------------------------------------------------- ----------------------
-- 
 
  ENDDO 
 
 
C ************ RESOLUTION DES BILANS ENTHALPIQUES B ASES SUR LES YB ET YE 
CALCULES ********* 
 
      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) 
  XI(4)=TWEXT(NCOMP-1)  
 XI(5)=Tair(NCOMP-1) 
 XI(6)=.8*PHI(NCOMP-1) 
 
 
      CRIT=1.D-12 
 EPS=1.D-12 
 NPMAX=15000 
 ISTART=20 
 
 
      CALL NEWTON1 (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 
 
    ! LES BILANS NE SONT PAS BOUCLES 
     TBini(NCOMP)=TB(NCOMP) !+0.15*TBini(NCOMP) 
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     TEini(NCOMP)=TE(NCOMP) 
     GOTO 16 
 
  ENDIF 
 
 
 !TEST 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 
   ! LA VITESSE N'EST PAS BOUBLEE 
    Uini(NCOMP)=U(NCOMP) 
    GOTO 15 
 ENDIF 
 
  !JUSQU'ICI LE CALCUL DES COMPTS SUBSEQUENTS EST B 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 
 
 
 
C -------- 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  
   !POUR INCREMENTATION DE COMP. 
 ELSEIF(HLITinitial-HF(NCOMP).GE.0.)THEN 
      !LA 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 
      !LA 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 --------- 
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 AMCATcalc=0. 
      DO I=1,NLAST 
   AMCATcalc=AMCATcalc+(VET(I)+VCT(I))*(1.-EPSMF)*R HOP 
 ENDDO 
 errmss= (AMCAT-AMCATcalc)/AMCAT 
 
c      write(6,*) 'erreur masse =',errmss 
C pause 
 
C ---- VERIFICATION DU BILAN DE CONTINUITE DE DAVID SON ET HARRISON 
      UMOYE=0. 
      DBMOY=0. 
 DO I=1,NLAST 
 DBMOY=DBMOY+DB(I) 
 UMOYE=UMOYE+U(I) 
 ENDDO 
 DBMOY=DBMOY/NLAST 
 UMOYE=UMOYE/NLAST 
 
   UBRMOY=.711*DSQRT(ACC*DBMOY) 
 UBMOY=UMOYE-UMF+UBRMOY 
 
 BILAN1=(UMOYE-UMF)/UBMOY 
 BILAN2=(HLIT-HMF)/HLIT 
 
C 
C 
*************************************************** ********************** 
C *   ECRITURE DES RESULTATS DE LA SIMULATION DANS LE FICHIER RESULTATS   
* 
C 
*************************************************** ********************** 
 
 90   CONTINUE 
 
 WRITE(6,100) 
100   FORMAT('H(cm)',5X,'convch4',5X,'TB',7X,'UG',7 X,'TE',7X, 
 #'TWINT',7X,'TWEXT',7X,'Tair',//) 
 
  DO I=1,NLAST 
 WRITE(6,200)HF(I)*100.,Convch4(I),TB(I)-T0,U(I), 
 #TE(I)-T0,TWINT(I)-T0,TWEXT(I)-T0,Tair(I)-T0  
 WRITE(12,200)HF(I)*100.,Convch4(I),TB(I)-T0,U(I), 
 #TE(I)-T0,TWINT(I)-T0,TWEXT(I)-T0,Tair(I)-T0  
       ENDDO 
 
200   FORMAT(2X,F8.4,2X,F8.3,2X,F6.1,2X,F8.5,2X,F8. 3, 
     #       2X,F8.2,2X,F8.2,2X,F8.2) 
 
  
 write(6,300) 
 write(9,300) 
300   FORMAT ('H (cm)',5X,'CH4',5X,'O2',5X,'N2',5X, 'CO2',5X,'H2O', 
     #        5X,'CO',5X,'NO',//)   
 
400   FORMAT(2X,F6.3,5X,F5.4,4X,F5.4,4X,F5.4,4X,F5. 4, 
     #       4X,F5.4,4X,F5.4,4X,F5.4) 
  
 WRITE(6,*)'HAUTEUR initiale DU LIT EXPANSE =',HLIT initial,'m' 
 WRITE(6,*)'HAUTEUR DU LIT EXPANSE =',HF(NLAST),'m'  
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 WRITE(6,*)'VERIFICATION DU BILAN DE CONTINUITE SUR  LE GAZ' 
 WRITE(6,*)'(UMOY-UMFTlit)/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 
 
C************************************************** ************* 
 
      SUBROUTINE FONCTI(NCOMP,XI,FI) 
  
C************************************************** ************* 
  
      IMPLICIT DOUBLE PRECISION (A-H,O-Z) 
 
      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 *************** BILANS DE MATIERES DE LA ZONE DEN SE 
*********************** 
 
      IF (ISTART.EQ.10)THEN  
 
C     ----- POUR LE PREMIER COMPARTIMENT ------- 
      IF (NCOMP.EQ.1)THEN 
        DO L=1,NESP 
           LL=2*L-1 
           KK=2.*L 
                CI(LL,NCOMP-1)=YG(L)*P/(RG*Talim) 
           CI(KK,NCOMP-1)=YG(L)*P/(RG*Talim) 
        ENDDO 
      ENDIF 
C     ------------------------------------------ 
 
  DO J=1,NESP 
    JJ=2*J-1 
    KK=2*J 
     CI(JJ,NCOMP)=XI(JJ) 
     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*I 
             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 
 
  ENDDO 
 
 
 
 
 
 DO J=1,NESP 
    JJ=2*J-1 
    KK=2*J 
  ! BILANS DE MATIERES DE LA PHASE BULLE 
 
       FI(JJ)= 
 #(SR*U(NCOMP-1)*CI(JJ,NCOMP-1))-(SR*Uini(NCOMP)*CI (JJ,NCOMP)) 
     #+.11/DB(NCOMP)*VBT(NCOMP)*(CI(KK,NCOMP)-CI(JJ ,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)-CI (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 *********** FIN DES BILANS DE MATIERES DANS LE LI T DENSE 
******************* 
 
C *************** BILANS DE CHALEUR DE LA ZONE DENS E 
*********************** 
 
      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 
C     --------------------------------------------- ----------------------
------------- 
 
C     ------ CALCUL DES CONCENTRATIONs DETERMINEES PAR LES BM --------- 
 DO I=1,NESP 
    JJ=2*I-1 
    KK=2*I 
       CI(JJ,NCOMP)=FLUX(JJ,NCOMP)/(SR*Uini(NCOMP))  
     CI(KK,NCOMP)=NMOL(KK,NCOMP)/(VET(NCOMP)*EPSMF)  
 ENDDO 
C     --------------------------------------------- -------------------- 
 
C     ------ POUR LE PREMIER COMPARTIMENT ------- 
      IF (NCOMP.EQ.1)THEN 
    DO J=1,NESP 
      JJ=2*J-1 
            CI(JJ,NCOMP-1)=YG(J)*P/(RG*Talim) 
          ENDDO 
            TBB(NCOMP-1)=Talim 
      ENDIF 
C     ------------------------------------------ 
 
 ! BILAN THERIMIQUE DE LA PHASE BULLE 
  FI(1)=(SR*U(NCOMP-1)*SIGCIHIB(NCOMP-1,TBB,CI)) 
 #-(SR*Uini(NCOMP)*SIGCIHIB(NCOMP,TBB,CI)) 
     #+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 I)) 
 #-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) 
 
      ! 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-AIR D 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 *********** FIN DES BILANS DE CHALEUR DANS LE LIT  DENSE 
**************** 
 
C ------------------------------------------------- ------------------ 
 
      RETURN 
      END 

 

 

 

C 
*************************************************** **********************
** 
C *   LA FONCTION VISCOMEL QUI PERMET DE CALCULER L A VISCOSITE D'UN         
*  
C *   MELANGE GAZEUX DE COMPOSITION DONNEE ET A UNE  TEMPERATURE DONNE PAR   
* 
C *   LA CORRELATION DE ANDRUSSOV (EN UNITES SI : k g/m.s)                   
* 
C 
*************************************************** **********************
**  
 DOUBLE PRECISION FUNCTION VISCOMEL(YG,TG,NCOMP) 
 
      IMPLICIT DOUBLEPRECISION (A-H,O-Z) 
 
      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 
 
C ------------------------------------------------- ---------------------- 
C     CALCUL DE L'EXPOSANT MOYEN 
C ------------------------------------------------- ---------------------- 
 
      EMUMOY=0. 
      DO I=1,NESP 
      EMU(I)=Ac(I)-Bc(I)*1.D-4*(TG(NCOMP)-T0) 
 #      +Cc(I)*1.D-7*(TG(NCOMP)-T0)**2.             
      EMUMOY=EMUMOY+YG(I)*EMU(I) 
      ENDDO 
 
C ------------------------------------------------- ---------------------- 
C     CALCUL DE LA MASSE MOLAIRE MOYENNE 
C ------------------------------------------------- ---------------------- 
 
      DSMMG=0. 
      DO I=1,NESP 
      DSMMG=DSMMG+AM(I)*YG(I) 
      ENDDO 
 
C ------------------------------------------------- ---------------------- 
C     CALCUL DE ZETA MOYEN DU MELANGE 
C ------------------------------------------------- ---------------------- 
 
      ZETAMOY=0. 
      DO I=1,NESP 
      ZETAMOY=ZETAMOY+ZETA(I)*YG(I) 
      ENDDO 
C-------------------------------------------------- --------------------- 
C     CALCUL DU VOLUME MOLAIRE MOYEN 
C-------------------------------------------------- --------------------- 
 
      VMOLMOY=0. 
      DO I=1,NESP 
      VMOLMOY=VMOLMOY+YG(I)*VMOLAL(I) 
      ENDDO 
C ------------------------------------------------- --------------------- 
 
      VISC=(191.8*(1+(2*DSMMG)**.5)*ZETAMOY*(TG(NCO MP)/T0)**EMUMOY) 
 #     /VMOLMOY 
      VISCOMEL=VISC*1.D-7 
100   CONTINUE 
      RETURN 
      END  
 
C ************************************************* ********************* 
C *   FONCTION ROMEL QUI PERMET DE CALCULER LA MASS E VOLUMIQUE DU      * 
C *   MELANGE GAZEUX DE COPOSITION DONNEE ET A UNE TEMPERATURE DONNE   * 
c *   EN CONSIDERANT LA LOI DES GAZ PARFAITS                           *        
C ************************************************* ********************* 
 
      DOUBLE PRECISION FUNCTION ROMEL(YG,TG,P,NCOMP ) 
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      IMPLICIT DOUBLE PRECISION (A-H,O-Z) 
 
      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 
 
C ------------------------------------------------- ---------------------- 
C     CALCUL DE LA MASSE MOLAIRE MOYENNE 
C ------------------------------------------------- ---------------------- 
 
      DSMMG=0. 
      DO I=1,NESP 
      DSMMG=DSMMG+AM(I)*YG(I) 
      ENDDO 
      DSMMG=DSMMG*1.D-3 
C ------------------------------------------------- ---------------------- 
c IF(TT(NCOMP).NE.0.) THEN 
c ROMEL=DSMMG*(P*1.013D5)/(RG*TT(NCOMP)) 
c GO TO 100 
c ENDIF 
      ROMEL=DSMMG*(P*1.013D5)/(RG*TG(NCOMP)) 
100   CONTINUE 
      RETURN 
      END 
  
 
 
C     ********************************************* *********************  
C     * FONCTION DE CALCUL DE LA CONDUCTIVITE THERM IQUE D'UN MELANGE  * 
C     *                           GAZEUX       
   * 
C     ********************************************* ********************* 
 
      DOUBLE PRECISION FUNCTION CONDT(YG,TG,NCOMP) 
 
      IMPLICIT DOUBLE PRECISION (A-H,O-Z) 
 
 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 ond(NP) 
 
      COMMON /COMPOSITION/NESP 
      COMMON /MMOL/AM,TC,VC 
      COMMON /CONDUCT/Acond,Bcond,Ccond,Econd                                                               
 COMMON /PRESS/ P 
 
       CONDU(I,T)=Acond(I)+Bcond(I)*T+Ccond(I)*T**2 .+Econd(I)*T**3. 
 
 TT(NCOMP)=TG(NCOMP) 
       DO 10 I=1,NESP-1 
       TI(I)=TG(NCOMP)/TC(I) 
 
              IF(TT(NCOMP).NE.0.)TI(I)=TT(NCOMP)/TC (I) 
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      omev(I)=1.1645*DEXP(-.14874*DLOG(TI(I)))+.524 87* 
     #DEXP(-.77320*TI(I))+2.16178*DEXP(-2.43787*TI( I)) 
 
         IF(TT(NCOMP).NE.0.) THEN 
      VISPUR(I)=26.69*(AM(I)*TT(NCOMP))**.5/(VC(I)* *(2./3.)*omev(I)) 
      VISPUR(I)=VISPUR(I)*1.D-6*1.D-1 
              ELSE  
      VISPUR(I)=26.69*(AM(I)*TG(NCOMP))**.5/(VC(I)* *(2./3.)*omev(I)) 
      VISPUR(I)=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.+(VISPUR(J)/VISPUR(L))**.5*(AM(L)/ AM(J))**.25)**2/ 
     #        (8.*(1.+AM(J)/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(I)+CONDT 
   ELSE 
          CONDT=YG(I)*CONDU(I,TG(NCOMP))/DEN(I)+CON DT 
   ENDIF 
 30   CONTINUE  
 
      IF(CONDT.LE.0.)CONDT=5.D-2 
      RETURN 
      END 

 

 

C ************************************************* ******************* 
C      SUBROUTINE MRINVERSE QUI PERMET DE CALCULER LA MATRICE INVERSE 
C           PAR LA METHODE DE L'ELIMINATION DE GAUS SE 
C ************************************************* ******************* 
 
      SUBROUTINE MRINVERSE(NV,INV) 
 IMPLICIT DOUBLE PRECISION (A-H,O-Z) 
      
      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 4,14)  
 DIMENSION TempRow(2*NV), EXB(NV,NV) 
 
 COMMON /MAT/JAC 
 
 ! stockage de la matrice initiale pour réinitialis ation 
 
       DO J=1,NV 
  DO I=1,NV 
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  EXB(I,J)=JAC(I,J) 
  B(I,J)=JAC(I,J) 
 
  ENDDO 
  ENDDO 
 
 ! repport de la matrice B dans A 
 DO II=1,NV 
  DO JJ=1,NV 
    A(II,JJ)=B(II,JJ) 
  ENDDO 
 ENDDO 
 
 
      DO J=1,NV            ! identity in cols N+1 t o 2N 
       A(J,NV+J)=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  
      PivElt = A( PivRow, PivRow )  ! choose pivot element 
        IF (ABS(PivElt).LT.1.D-30) THEN      ! chec k for zero pivot 
            K = PivRow + 1   ! run down rows to fin d a non-zero pivot 
              DO WHILE (PivElt.LT.1.D-30.AND. K.LE. NV) 
                PivElt = A( K, PivRow )   ! try nex t row 
                K = K + 1          ! K will be 1 to o big 
              END DO  
 
           IF (ABS(PivElt).LT.1.D-30) THEN     ! it 's still zero 
             write(6,*)'Couldnt find a non-zero piv ot: solution rubbish' 
        RETURN 
  
                             
           ELSE                           
      ! non-zero pivot in row K, so swop rows PivRo w and K:  
 
           DO J=1,2*NV 
              TempRow(J)=A(PivRow,J) 
           ENDDO 
       K = K - 1          ! 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 ) / PivElt ! divide whole row 
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 ENDDO 
      ! now replace all other rows by target row mi nus pivot row ... 
      ! ... times element in target row and pivot c olumn: 
   
       DO TarRow = 1, NV 
        IF (TarRow.NE.PivRow) THEN !pour toutes les  colonne autre que 
celle du pivot 
          TarElt = A( TarRow, PivRow ) 
     DO KK=1,2*NV 
       A(TarRow,KK)=A(TarRow,KK)-A(PivRow,KK)*TarEl t 
 
 
       ENDDO 
        END IF 
       END DO 
 
 
      END DO !for every row 
 
      ! finally extract the inverse from columns N+ 1 to 2N: 
 DO I=1,NV 
 
    DO J=NV+1,2*NV 
      INV(I,J-NV)=A(I,J) 
    ENDDO 
 ENDDO 
 
 DO I=1,NV 
   DO J=1,NV 
     JAC(I,J)=EXB(I,J) !remettre les valeurs initia les du jecobien 
   ENDDO 
 ENDDO 
 
 ! verification de la matrice inverse calculee 
 DO I=1,NV 
   DO J=1,NV 
 
      SOMME=0. 
      DO JJ=1,NV 
      SOMME=SOMME+B(I,JJ)*INV(JJ,J) 
      ENDDO 
      ID(I,J)=SOMME 
      write(6,*)'ID(',I,',',J,')=',ID(I,J) 
   ENDDO 
 pause 
 ENDDO 
 
 
 
 RETURN 
      END  
 
 
 

 

*************************************************** **********************
****            
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  SURFACE DE CONTACT      
* 
*************************************************** **********************
**** 
 
C     ********************************************* ****************** 
       DOUBLE PRECISION FUNCTION PERTE_BULLE_PAROI( NCOMP,TB,YB,P,TWINT) 
C     ********************************************* ****************** 
       IMPLICIT DOUBLE PRECISION (A-H,O-Z) 
       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 .) 
 
C    ----------------------------------------------  
C    SI ON NEGLIGE LA CONTRIBUTION DE LA CONVECTION   
C    AU TRANSFERT DE CHALEUR DEVANT LE RAYONNEMENT 
C    ----------------------------------------------  
 
 
       Hbw(NCOMP)=SIGMA*EPSeff*(TB(NCOMP)**4.-TWINT (NCOMP)**4.) 
     #                     /(TB(NCOMP)-TWINT(NCOMP) ) 
  PERTE_BULLE_PAROI=Hbw(NCOMP)*(TB(NCOMP)-TWINT(NCOMP)) 
       RETURN 
       END  
 
 
C************************************************** **********************
**** 
C      FONCTION DE CALCUL DES ECHANGES THERMIQUES E NTRE LE LA PHASE 
EMULSION* 
C      ET LA PAROI INTERNE DU REACTEUR A TRAVERS UN  FILM D'EPAISSEUR dp/2   
* 
C                   PAR UNITE DE SURFACE DE CONTACT                          
* 
C************************************************** **********************
**** 
 
C     ********************************************* ******************** 
       DOUBLE PRECISION FUNCTION PERTE_EMULS_PAROI( NCOMP,TE,TWINT,YE,P) 
C     ********************************************* ******************** 
      IMPLICIT DOUBLE PRECISION (A-H,O-Z) 
      PARAMETER (NP=60,SIGMA=5.67D-8,PI=3.14159, AC C=9.81) 
 DOUBLE PRECISION KE0 
 
      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, CONDTs 
      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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      ! FORMULE DE CALCUL DE LA CHALEUR SPECIFIQUE DES CORPS PURS 
      CP(I,T)=ACP(I)+BCP(I)*T+CCP(I)*T**2+DCP(I)/(T **2) 
 
 
 
 ! 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) 
 
      ! CONDUCTVITE THERMIQUE DU FILM EN ABSENCE DE  MOUVEMENT DE GAZ 
 
  DVIDEpar=0.6   !a verifier 
  PHIW=0.5       ! a verifier 
 
 KEC0=DVIDEpar*CONDT(YE,TE,NCOMP)+(1.- DVIDEpar)*CO NDTs* 
 #            (1./((1./3.)+PHIW*CONDTs/CONDT(YE,TE, NCOMP))) 
 
       CPg=0. 
  DO I=1,NESP 
   CPg=CPg+YE(I)*CP(I,TE(NCOMP)) 
  ENDDO 
 
      Hconv=(2.*KEC0/DP)+(0.05*CPg*ROMEL(YE,TE,P,NC OMP)*Uf(NCOMP)) 
 
 ! CALCUL DE LA CONTRIBUTION DUE A LA CONDUCTION DA NS LE PAQUET  
      ! CONDUCTIVITE THERMIQUE DANS LE PAQUET AVEC GAZ STAGNANT 
 
 PHIB=0.5    ! a verifier 
 
  KE0=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*(KE0*RHOP*(1.-EPSMF)*CPs/Tau)** 0.5 
 
 Hew=1./(1./Hpaquet+1./(Hre+Hconv)) 
      PERTE_EMULS_PAROI=Hew*(TP-TWINT(NCOMP)) 
      RETURN 
      END  
 
C************************************************** **********************
**** 
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     
* 
C************************************************** **********************
**** 
C     ********************************************* ****************** 
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       DOUBLE PRECISION FUNCTION PERTE_PAROI_PAROI( TWINT,TWEXT,NCOMP) 
C     ********************************************* ****************** 
       IMPLICIT DOUBLE PRECISION (A-H,O-Z)  
                                                  
       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 WEXT(NCOMP)) 
     
       RETURN 
       END 
 
C************************************************** **********************
**** 
C      FONCTION DE CALCUL DU FLUX DE CHALEUR ABSORB E PAR L'AIR CIRCULANT    
* 
C               LA DOUBLE ENVELOPPE POUR CHAQUE COM PARTIMENT                
* 
C************************************************** **********************
**** 
 
   
C     ********************************************* **** 
       DOUBLE PRECISION FUNCTION REFROI_AIR(NCOMP,T air) 
C     ********************************************* **** 
 
      IMPLICIT DOUBLE PRECISION (A-H,O-Z) 
 
      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 DES CORPS PURS 
c      CP(I,T)=ACP(I)+BCP(I)*T+CCP(I)*T**2+DCP(I)/( T**2) 
       
 !INTEGRATION DE CETTE EQUATION ENTRE Tair(N-1) ET Tair(N)  
      SCPI(I,T1,T2)=ACP(I)*(T2-T1)+BCP(I)/2.*(T2**2 -T1**2)+ 
     #              CCP(I)/3.*(T2**3.-T1**3.)-DCP(I )*(1./T2-1./T1) 
 
      ! DEBIT MOLAIRE DE L'AIR DE REFROIDISSEMENT 
 Yair(1)=0. 
 Yair(2)=.2092 
 Yair(3)=.7908 
 Yair(4)=0. 
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 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 
 

 !FLUX TRANSFERE 
 SOMCPDT=0. 
  IF (NCOMP.EQ.1) THEN 
        DO I=1,NESP 
       SOMCPDT=SOMCPDT+Yair(I)*SCPI(I,Taire,Tair(NC OMP)) 
     ENDDO 
  ELSE 
     DO I=1,NESP 
       SOMCPDT=SOMCPDT+Yair(I)*SCPI(I,Tair(NCOMP-1) ,Tair(NCOMP)) 
     ENDDO 
  ENDIF 
 
 REFROI_AIR=Qair0*SOMCPDT 
      RETURN 
      END 
 
*************************************************** **********************
**** 
C      FONCTION DE CALCUL DES ECHANGES THERMIQUES E NTRE LA PAROI EXTERNE    
* 
C                   DU REACTEUR ET L'AIR DE REFROID ISSEMENT                 
* 
C                      PAR UNITE DE SURFACE DE CONT ACT                      
* 
*************************************************** **********************
**** 
 
C     ********************************************* *****************           
       DOUBLE PRECISION FUNCTION PERTE_PAROI_AIR(NC OMP,TWEXT,Tair,P) 
C     ********************************************* ***************** 
 
       IMPLICIT DOUBLE PRECISION (A-H,O-Z) 
 
       PARAMETER (NP=60, PI=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 DES CORPS PURS 
      CP(I,T)=ACP(I)+BCP(I)*T+CCP(I)*T**2+DCP(I)/(T **2) 
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      !CALCUL DU DIAMETRE EQUIVALENT 
 Deq=(((DR+DDE)**2.)-(DR**2.))/DR 
 
      !CALCUL DE LA VITESSE DE L'AIR DANS LA DOUBLE  ENVELOPPE 
 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 .)-(DR**2.))) 
 
 !CALCUL 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(I)*CP(I,Tair(NCOMP)) 
  ENDDO 
 
 CONDTair=CONDT(Yair,TT,NCOMP) 
 PRANDT=CPair*VISCair/CONDTair 
 ! CALCUL DU COEFFICIENT DE TRANSFERT DE CHALEUR EX TERNE (POUR 
REYNOLDS AIR >12000) 
   IF(REair.LT.12000) write (6,*) 'ATTENTION : REYN OLDS INFERIEUR A   
     #                                   12000 DANS  PERT_PAROI_AIR' 
 
 Hwair=0.02*(CONDTair/Deq)*(REair**0.8)*(PRANDT**(1 ./3.)) 
 #          *(((DR+DDE)/DR)**0.53) 
      PERTE_PAROI_AIR=Hwair*(TWEXT(NCOMP)-Tair(NCOM P)) 
 
      RETURN 
      END 
 
C************************************************** **********************
**** 
C      FONCTION DE CALCUL DU COEFFICIENT DE TRANSFE RT DE CHALEUR Hbe 
ENTRE  * 
C             LA PHASE BULLE ET LES PARTICULES DE L A PHASE EMULSION         
* 
C                   PAR UNITE DE VOLUME DE LA PHASE  BULLE                   
* 
C************************************************** **********************
**** 
 
C     ********************************************* *****************           
       DOUBLE PRECISION FUNCTION Hbe(NCOMP,YB,TB,P)  
C     ********************************************* ***************** 
 
       IMPLICIT DOUBLE PRECISION (A-H,O-Z) 
 
       PARAMETER (NP=60, NPP=14, PI=3.14159, RG=8.3 185, ACC=9.81) 
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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(I)+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 .))))* 
     #     ((3./4.)*PI*(DB(NCOMP)**2.)*RHOG*CPg*UMF TLIT) 
 
      ! COEFFICIENT DUE AU CONTACT ENTRE LE GAZ DES  BULLES ET LES 
PARTICULES QUI LES TRAVERSENT 
 
       Tsejour=(1.14*DB(NCOMP)/ACC)**0.5 
 
 !CALCUL DU REYNOLDS DU GAZ POUR DETERMINER LE COEFFICIENT DE 
TRANSFERT ENTRE LE GAZ ET LES PARTICULES DU NUAGE 
      ! en toute rigueur, il faut revoir ce paramet re!! 
 
 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 
 
C************************************************** **********************
**** 
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C      FONCTION DE CALCUL DU COEFFICIENT DE TRANSFE RT DE CHALEUR Hgp 
ENTRE  * 
C                LE GAZ ET LES PARTICULES DE LA PHA SE EMULSION              
* 
C                   PAR LA CORRELATION DE RANZ ET M ARSHALL                  
* 
C************************************************** **********************
**** 
 
C     ********************************************* *****************           
       DOUBLE PRECISION FUNCTION HGP(NCOMP,YB,TB,P)  
C     ********************************************* ***************** 
 
       IMPLICIT DOUBLE PRECISION (A-H,O-Z) 
 
       PARAMETER (NP=60, NPP=14, PI=3.14159, RG=8.3 185, ACC=9.81) 
 
  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 ,CONDTs 
 
      ! FORMULE DE CALCUL DE LA CHALEUR SPECIFIQUE DES CORPS PURS 
       CP(I,T)=ACP(I)+BCP(I)*T+CCP(I)*T**2+DCP(I)/( T**2) 
 
 
       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**(1./ 3.))) 
 
 RETURN 
 END 

 

 

12. 
'COMPOSITION DU MELANGE GAZEUX ENTRANT DANS LA COLONNE' 
'NOMBRE TOTAL DES ESPECES' 
7 
'ESPECE CHIMIQUE, MASSE MOLAIRE, TEMPERATURE CRITIQ UE, VOLUME CRITIQUE' 
'CH4' 16.043  190.9 99.03 
'O2'  31.9988 154.1 74.416 
'N2'  28.013 125.8 45.016 
'CO2' 44.01   304.1 95.674 
'H2O' 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     2.10    .0 
'O2'     .76     1.4     .64 
'N2'     .753    1.3     .4 
'CO2'    .942    2.1     .56 
'H20'   1.082     .25    .0 
'CO'     .762    1.35    .5 
'NO'     .79     1.9    1.1  
'DONNER LES VALEURS DU PARAMETRE DE COMPENSATION DE CHAQUE ESPECE (ZETA)' 
'CH4'    .757 
'O2'     .700 
'N2'     .859 
'CO2'    .662 
'H20'    .390 
'CO'     .806 
'NO'     .863 
'DONNER LES VALEURS DU MOLAL VOLUME DE CHAQUE ESPECE ELEVE A LA PUISSANCE 
2/3' 
'CH4'    9.49 
'O2'     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 
'O2'     .19 
'N2'     .715 
'CO2'   0.0 
'H2O'   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/ MOL)' 
-17.889   3.381   18.044 -4.3 0. 
  0.      7.16     1.0   0.   -0.4 
  0.      6.83    0.9   0.   -0.12 
-94.052  10.57     2.10   0.   -2.06 
-57.798   7.3      2.46   0.    0. 
-26.416   6.79     0.98   0.   -0.11  
 21.57    7.03     0.92   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 
130 
0.05 
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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. 
.4 
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 MORI ET WEN                -------- -> 2' 
'CORRELATION DE CRANFIELD ET GERLDART      -------- -> 3' 
'CORRELATION DE DARTON                     -------- -> 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 LA V 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 (TEMPERATURE DES PARTICULES 
SOLIDES)' 
900. 
'CINETIQUE UTILISE' 
100 
 
 
 
C************************************************** **********************
** 
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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C          2  : CH4 EN PHASE EMULSION 
C          3  : O2 EN PHASE BULLE 
C          4  : O2 EN PHASE EMULSION   
C          5  : N2 EN PHASE BULLE 
C          6  : N2 EN PHASE EMULSION   
C          7  : CO2 EN PHASE BULLE 
C          8  : CO2 EN PHASE EMULSION   
C          9  : H2O EN PHASE BULLE 
C          10 : H2O EN PHASE EMULSION   
C          11 : CO EN PHASE BULLE 
C          12 : CO EN PHASE EMULSION   
C          13 : NO EN PHASE BULLE 
C          14 : NO EN PHASE EMULSION   
C************************************************** **********************
** 
 
 
C************************************************** **********************
** 
C     FONCTION RATE QUI PERMET DE CALCULER LA VITES SE D'UNE REACTION 
CHIMIQUE 
C                  EN CHOISISSANT UNE CINETIQUE DES IREE 
C************************************************** **********************
** 
 
       DOUBLE PRECISION FUNCTION RATE(ICODE,CI,TT,C IN,NCOMP) 
       IMPLICIT DOUBLE PRECISION (A-H,O-Z) 
 
       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 
 
C 
C 
C************************************************** **********************
** 
C     CINETIQUE DE WESTBROOK ET DRYER (1981) : UNE SEULE REACTION GLOBALE 
C************************************************** **********************
** 
 
      R1(C1,C2,T)=((1.29D8)*C1**(-.3)*(C2**1.3) 
     #         *DEXP(-48400*4.185/(RG*T))*((1.D-6)* *(1.3-0.3-1.))) 
C************************************************** **********************
** 
 
C-------------------------------------------------- ----------------------
-- 
      !CINETIQUE DE WESTBROOK ET DRYER (1981) : UNE  SEULE REACTION 
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 DE 
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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 



                        Bibliographie 
 

 136 

 

Bibliographies 
 

 

Botteril J. S. M., George J. S., Besford H., "Bubble chains in gaz fluidized beds", Chem. 

Eng. Prog. Symp. Series 62 (62) pp 7-14 (1966). 

 

Bretsznajder S., "Prediction of transport and other physical properties of fluids", Pergamon 

Press, Oxford, GB (1971). 

 

Darton R. C., Lanauze R. D., Davidson J. F., Harrison D., "Bubble growth due to 

coalescence in fluidized beds", Trans. Instn. Chem. Engrs., 55 pp 274-280 (1977). 

 

Davidson J. F., Trans. Instn. Chem. Engrs, 39, pp 230 (1961). 

 

Davidson J. F., Harrison D., "Fluidized particles", Cambridge University press, London 

(1963). 

Dounit. S.,” Combustion du gaz naturel en réacteur à lit fluidise : étude expérimentale et 

modélisation de la zone dense et de la zone de désengagement ”, Thèse de doctorat de 

l’institut nationale  polytechniques de Toulouse, (2001). 

 

Ergun S., "Fluid flow through packed columns", Chem. Eng. Progress, 48 (2), pp 89 (1952). 

 

Flamant G., "Transferts de chaleur couplés dans les lits fluidisés à haute température : 

Application à la conversion thermique de l’énergie solaire", Thèse Doctorat d’Etat, INP 

Toulouse, (1985). 

 

Geldart D., "Types of gaz fluidization", Powder Technology, 7 pp 285 (1973). 

 

 

Hottel H. C., "Heat transmission", 3rd edition, Mc Graw Hill book company, New York 

(1954). 

 



                        Bibliographie 
 

 137 

Hottel H. C., Sarofim A. F., "Radiative transfer", Eds. Mc Graw Hill Book Company, New 

York (1967). 

 

Kato, K., Wen,C. Y., "Bubble assemblage model for fluidised bed catalytic reactor" , Chem. 

Eng. Sci., 24, pp 1351-1369 (1969). 

 

Kunii D., Levenspiel O., "Fluidized reactor models : 1. For bubbling beds of fines, 

intermediate and large particles. 2. For the lean phase : Freeboard and fast fluidization" Ind. 

Eng. Chem. Res., 29, pp 1226-1234 (1990). 

 

Kunii D., Levenspiel O., "Fluidization engineering",2nd edition, Butterworth Heinenman, 

Boston (1991). 

 

Lucas A., Arnaldos J., Casal J., Puigjaner L., "High temperature incipient fluidisation in 

mono and polydisperse systems", Chem. Eng. Communucations, 41, pp 121 (1986). 

 

Mc Adams W. H., "Heat transmission", Mc Graw Hill, London, New York (1933). 

 

Medici M., "Les utilisations du gaz naturel", Eds. Dunod, Paris (1959). 

 

Mickley H. S., Fairbanks D. F., "The mechanism of heat transfer in fluidized beds", AIChE 

J., 1 (3), pp 374 (1955). 

 

Miyauchi T., Furusaki S., "Relative contribution of variables affecting the reaction in fluid 

bed contactors", AIChE J., 20 (6), pp 1087-1096 (1974). 

 

Miyauchi T., Furusaki S., Yamada K., Matsumura M., "Experimental determination of the 

vertical distribution of contact efficiency inside catalyst bed", Proceeding of the Int. Conf., 

Henniker, New Hampshire, pp 571-580 (1980). 

 

Mori S., Wen C. Y., "Estimation of bubble diameter in gaseous fluidised beds", AIChE J., 21 

(1) pp 109-115 (1975). 

 



                        Bibliographie 
 

 138 

Orcutt J. C., Davidson J. E., Pigford R. L., "Reaction time distributions in fluidized 

catalytic reactors", Chem. Eng. Prog. Symp. Series, 38 (58), pp 1 (1962). 

 

Partridge B. A., Rowe P. N., "Chemical reaction in a bubbling gas-fluidized bed", Trans. 

Instn. Chem. Engrs., 44, T335 (1966) 

 

Pré-Goubelle P., "Contribution à l’étude expérimentale et à la modélisation de la 

combustion du gaz naturel en réacteur à lit fluidisé", Thèse de Doctorat INP-ENSIGC 

Toulouse, (1997). 

 

Pré, P., Hémati M. and Marchand B., "Study of natural gas combustion in fluidised beds: 

modelling and experimental validation", Chem. Eng. Sci., 53 (16), pp 2871 (1998). 

 

Ranz W. E., Marshall W. R., Chem. Eng. Pogress, 48, 141 (1952). 

 

Revel J., "Modélisation de la combustion du mélange méthane-air : Validation d’un 

mécanisme détaillé, Construction d’un modèle cinétique global équivalent", Thèse de 

Doctorat de l’Université Pierre et Marie Currie, Orléans (1991). 

 

Rowe P. N., Partridge B. A., "An X-Ray study of bubbles in fluidized beds", Trans. Instn. 

Chem. Engrs., 43 (1965). 

 

Thonglimp V., "Contribution à l’étude hydrodynamique des couches fluidisées par un gaz, 

vitesse minimale de fluidisation et expansion", Thèse de Doctorat INP-ENSIGC, Toulouse 

(1981). 

 

Thring R. H., "Fluidized bed combustion for the stirling engine", Int. J. of heat and Mass 

transfer, 20 pp 911 (1977). 

 

Toei R., Matsuno R., Hotta H., Oichi M., Fujine Y., "The capacitance effect on the transfer 

of gas or heat between a bubble and the continuous phase in gas-solid fluidized bed", J. of 

Chem. Eng. of Japan, 5 (3), pp 273 (1972). 

 



                        Bibliographie 
 

 139 

Toomey R. D., Johnstone H. F., "Gaseous fluidization of solid particles", Chem. Eng. 

Progress, 48, pp 220 (1952). 

 

Wen, C.Y., Yu Y. U., "A generalized method for predicting the minimum fluidizing velocity", 

AIChE J., 12 (3), pp 610-612 (1966). 

 

Werther J., Molerus ., "The local structure of gas fluidized beds : Part II :The spatial 

distribution of bubbles", Int., J. of mult. Flow, 1 , 173 (1973). 

 

 

 

 

 

 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 



                        Nomenclatures 
 

 140 

                                                Nomenclature 
 

  Unité                 définition Symbole 
 

A : Section droite du réacteur         (m2). 

Cps : Capacité calorifique des particules solides      (J.kg-1.K -1). 

C : Concentration        (mol.m-3). 

Cb : Concentration du gaz contenu dans la phase bulle    (mol.m-3). 

Ce : Concentration du gaz contenu dans la phase émulsion   (mol.m-3). 

Ci   : Concentration de l’espèce i dans le courant gazeux   (mol.m-3). 

Dr : Diamètre du réacteur       (m). 

bd  : Diamètre des bulles        (m). 

0bd  : Diamètre des bulles formées au niveau du distributeur    (m). 

bd′  : Diamètre de bulles supposées sphériques (Le sillage est inclus)  (m). 

dp   : Diamètre moyen des particules      (m). 

fb : Fraction de surface des parois du réacteur en contact avec la phase  

  bulle (lit dense)        ( - ). 

fw : Fraction volumique des bulles occupée par le sillage   ( - ). 

g : Accélération de la pesanteur       (m.s-2). 

h  : Hauteur à partir de la surface du lit dense     (m). 

hgp : Coefficient de transfert de chaleur par convection entre le gaz et les  

  particules           (W.m-2.K1). 

hpw : Coefficient de transfert conductif entre les particules et les parois  

 du réacteur         (W.m-2.K -1). 

weh  : Coefficient de transfert couplé par rayonnement et conduction  

entre la phase émulsion et la paroi du réacteur    (W.m-2.K -1). 

wbh  : Coefficient de transfert couplé par rayonnement et convection 

entre la phase bulle et la paroi du réacteur     (W.m-2.K -1). 

Hi  : Enthalpie molaire de l’espèce i dans le mélange gazeux   (J.mol-1). 

HL  : Hauteur de la phase dense du lit fluidisé     (m). 

kbe : Coefficient de transfert diffusif bulle-émulsion    (m.s-1). 

kg : Conductivité thermique du film gazeux situé à la paroi du réacteur  (W.m-1.K -1). 

ks : Conductivité thermique des particules solides     (W.m-1.K -1). 
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Kp : Coefficient de transfert de particules entre le sillage des bulles et la  

  phase émulsion par unité de volume de la phase bulle    (s-1). 

Kw           : Conductivité thermique de la paroi u réacteur                                           (W.m-1.K -1). 

Lw : Epaisseur des parois du réacteur       (m). 

m : Constante d’équilibre entre le gaz adsorbé sur les particules solides 

   et le gaz environnant.       ( - ). 

R  : Constante des gaz parfaits (=8,314)                          (J.mol-1.K -1). 

t : Temps         (s) 

Tb : Température de la phase bulle      (K) 

Tp : Température de la phase particulaire     (K). 

Tw ext, Tw int : Température de la paroi du réacteur : côté externe et côté interne (K). 

Ub : Vitesse d’ascension d’un train de bulles     (m.s-1). 

∞bU  : Vitesse d’ascension d’une bulle isolée     (m.s-1). 

( )
NfU  : Vitesse superficielle moyenne du gaz traversant le compartiment N  (m.s-1). 

Ug : Vitesse superficielle du mélange gazeux     (m.s-1). 

Ui : Vitesse interstitielle du gaz définie par : 
mf

mf
i

U
U

ε
=    (m.s-1). 

Umf : Vitesse minimale de fluidisation des particules    (m.s-1). 

Vb : Volume de la phase bulle       (m3). 

Ve : Volume de la phase émulsion      (m3). 

yi : Fraction molaire de l’espèce i dans le mélange gazeux.   ( - ). 

z  : Hauteur à partir du distributeur      (m). 

 

 Lettres Grecques. 

ε   : Degré de vide.        ( - ). 

mfε  : Degré de vide dans les conditions du minimum de fluidisation.  ( - ). 

wε  : Emissivité de la paroi du réacteur.      ( - ). 

wλ  : Conductivité thermique des parois du réacteur    (W.m-1.s-1). 

gρ  : Masse volumique du mélange gazeux     (kg.m-3). 

δ  : Fraction volumique du lit dense occupée par la phase bulle.  ( - ). 

gµ  : Viscosité dynamique du mélange gazeux     (kg.m-1.s-1). 

σ  : Constante de Stefan-Boltzmann (=5,67.10-8)    (W.m-2.k-4) 



                        Nomenclatures 
 

 142 

 

 Nombres adimensionnels : 

 

( )
2

3

g

gpgp gd
Ar

µ
ρρρ ⋅−⋅⋅

=   : Nombre d’Archimède. 

 

g

pdh
Nu

λ
⋅

=     : Nombre de Nusselt. 

 

g

gg Cp
Pr

λ
µ ⋅

=    : Nombre de Prandtl. 

 

g

pgg dU
Re

µ
ρ ⋅⋅

=    : Nombre de Reynolds. 
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Résumé  
 Ce travail s’inscrit dans le cadre du projet de l’obtention du diplôme de Magister en génie 
chimique, réalisé dans le laboratoire de simulation de l’université de Ouargla. 
 Vu la complexité des phénomènes qui se produisent le long d’un réacteur  à lit fluidisé et les 
fortes interactions entre eux, notre étude sera restreinte à la zone dense du réacteur. 

L’objectif de ce travail est l’élaboration d’un modèle théorique (hydrodynamique, réaction 
chimique et transfert thermique) permettant de décrire les phénomènes mis en jeu lors de la 
combustion du gaz naturel dans un contacteur gaz solide contenant des particules inertes. Cette étude a 
été réalisée en utilisant le FORTRAN 90 (quatrième version) comme langage de programmation, et la 
méthode Newton Raphson comme méthode de résolution  du système d’équations de bilans de 
matières et énergétiques.  
 Le modèle retenu dans cette étude est un modèle qui couple entre le modèle de Kato et Wen 
(1969) pour l’hydrodynamique du système et celui de Kunii et Levenspiel (1991) pour l’aspect du 
transfert thermique. La cinétique retenue est celle de Westbrook et Dryer (1981).  
 Les résultats des simulations ont permis de montrer que le modèle développé représente 
correctement l’aspect qualitatif de l’ensemble des paramètres du système. Toutefois, l’aspect 
quantitatif des résultats obtenus reste fortement lié au choix du schéma cinétique représentant le 
comportement de la combustion du gaz naturel dans les milieux granulaires. 
 
Mots clés : Lit fluidisé, hydrodynamique, transfert de matière, transfert de chaleur, gaz naturel, 
combustion, modélisation, simulation. 
 
Abstract:   

This work joins within the framework of the project of the obtaining of the diploma of 
Magister in chemical engineering, realized in the laboratory of simulation of the university of Ouargla. 
Seen in the complexity of the phenomena which occur along the reactor and the strong interactions 
between them, our study will be only dedicated on the dense area of the reactor. The objective of the 
present work is the establishment of a theoretical model (hydrodynamics, chemical reaction and 
thermal transfer) allowing predicting the main important phenomena intervening in natural gas 
combustion process. This study was realized by using the FORTRAN 90 (the fourth version) as a 
programming language, and the Newton Raphson as a resolution method for the equation’s system.  

The model held in this study is a model which couples between the hydrodynamics of Kato 
and Wen’s model (1969), and the thermal transfer of the bubbles assemblage model of Kunii and 
Levenspiel (1991). The kinetic scheme is that of Westbrook and Dryer (1981). 

The results of this simulation allowed showing that this model represents correctly the 
qualitative aspect of all the parameters of the system. However, the quantitative aspect of the obtained 
results remains strongly connected to the choice of the likely kinetic scheme representing the 
behaviour of the combustion of the natural gas in granular media. 

  
Key words: fluidized bed, hydrodynamic, mass transfer, heat transfer, natural gas, combustion, 
modelling, simulation.  

  :الملخص 
ع التحضير لنيل شھادة الماجستير في اختصاص الھندسة الكيميائية، والتي أنجزت في جاءت ھذه الدراسة في إطار مشرو  

  .مخبر المحاكاة العددية بجامعة ورقلة
على مستوى المفاع<ت ذات الطبقات المائعة و الع<قات المترابطة فيما بينھا، سوف  نظرا للظواھر الجد معقدة التي تحدث  

  .كثيفة للمفاعلتقتصر دراستنا ھذه على المنطقة ال
إن الھدف من ھذا العمل ھو إنشاء تصميم نظري يشمل الجانب الھيدروديناميكي والتفاعل الكيميائي وكذا اGنتقال الحراري   

غاز (للنظام، بحيث نستطيع من خ<له متابعة وتفسير الظواھر التي تتم خ<ل عملية احتراق الغاز الطبيعي داخل مفاعل ذو طبقة مائعة 
  .يحتوي على حبيبات صلبة غير نشطة كيميائيا) صلب - 

، أما بخصوص الطريقة الرقمية التي تم استخدامھا )الطبعة الرابعة( 90تمت ھذه المحاكاة باستعمال لغة البرمجة فورتران   
) نيوتن رافسون(طريقة من أجل تعيين الحلول للنظام المغلق لمجموعة المعادGت الخاصة بانتقال المادة وكذا اGنتقال الحراري، فكانت 

  .الرقمية لحل اXنظمة الغير خطية
وكذا تأثير ) 1969كاتو و وان (التصميم المتبنى خ<ل ھذه الدراسة ھو تصميم يجمع بين التأثير الھيدروديناميكي لتصميم   

وايست بروك  و دراير (كانت لـ أما عن حركية التفاعل المقترحة خ<ل ھذه الدراسة ف). 1991كوني ولوفنسبيل (اGنتقال الحراري لـ 
1981.(  
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أكدت لنا الدراسة نتائج المحاكاة العددية أن التصميم المطور يعكس كيفيا صحة مختلف التأثيرات المتبادلة للنظام خ<ل  
  .التفاعل

 . < للنظامأما فيما يخص النتائج الكمية فھي تبقى متعلقة بشكل جد وثيق بمدى اGختيار الموفق للحركية الكيميائية فع
  .سرير ذو طبقة مائعة، ھيدروديناميك، انتقال المادة، انتقال الحرارة، الغاز الطبيعي، اGحتراق، التصميم، المحاكاة: الكلمات المفتاحية 

 
 


