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Résumé.

En raison de I'épuisement des combustibles fossiles et en raison de son cott croissant, les
déchets ont été utilisés comme combustibles alternatifs dans les fours rotatifs a ciment pendant
plusieurs années. Afin de répondre aux exigences de protection de l'environnement et de qualité
du produit final, il est nécessaire de comprendre et de quantifier les différents processus
intervenant dans le four.
Dans le cadre de cette thése, nous nous sommes intéressés a la substitution partielle des déchets
(pneus usés et Refuse Derived Fuel « RDF ») et biomasse (résidus d’agriculture) dans les fours
tournants de production de ciment a un taux de 50 % d’apport énergétique. Le présent projet
de these a été financé par la République Démocratique Congo, porté par 1’Université Kongo
(UK), dans le cadre du renfoncement des capacités des universités congolaises. Les travaux de
recherche ont été réalisés au sein du Laboratoire de Thermique, Energétique et Procédés
(LaTEP) de [I’Ecole Nationale Supérieure en Génie de Technologies Industrielles
(ENSGTTI)/Université de Pau et des Pays de 1I’Adour (France), dans le but d’étudier et de
comprendre les phénomenes thermochimiques se déroulant dans les fours tournants de
production de ciments, dans le cas de substitution partielle des combustibles fossiles par des
combustibles alternatifs. Pour cela, un modé¢le mathématique a deux sous-modeles a été établi :
- Le mod¢le monodimensionnel stationnaire du lit de solides et de 1’enveloppe du four,
caractérisé dans sa premicre partie par le mélange de la farine de ciment, de déchets
et/ou biomasse, et de gaz, et alors que dans sa deuxiéme partie par les échanges
thermiques. Le travail de modélisation est effectué a l'aide du langage de
programmation Fortran 90 dans lequel sont implémentées les équations de
conservations de la masse, des especes et de 1’énergie, 1’équation de transport de la

charge, ainsi que les équations algébriques.

- Le mode¢le tridimensionnel instationnaire, repose sur 1’utilisation de la mécanique des
fluides numérique, et ’outil commercial Fluent a été retenu pour représenter les

processus se déroulant au-dessus de la surface libre du lit.
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Le modele complet est le couplage entre les deux sous modeles, étant donné les échanges qui
s’y effectuent.

Deux grands groupes de simulations ont ét¢ réalisés dans cette thése : le cas monodimensionnel
et le cas global (couplage Modele 1D-Modele 3D). Dans les deux situations, les simulations
ont été effectuées dans le cas de fonctionnement au fuel lourd seul, puis dans celui du
fonctionnement avec substitution partielle du combustible fossile par les combustibles
alternatifs. Pour le modéle monodimensionnel, les simulations ont ét¢ effectuées en imposant
les flux de chaleur dans la surface libre du lit et dans la paroi découverte. Alors que pour le
modéle global, les simulations ont été effectuées en considérant les densités de flux de chaleur
associées aux phénomenes physico-chimiques (combustion du fuel lourd, rayonnement,
turbulence) se déroulant dans le volume de gaz situé¢ au-dessus de la surface libre du lit.

Les résultats ainsi obtenus nous ont permis de conclure sur I’importance de mener en amont
une ¢tude expérimentale dans un four tournant a I’échelle pilote afin de pouvoir disposer des
ordres de grandeur des différents flux de chaleur au sein du four tournant. Les résultats obtenus
nous ont également permis de nous rendre compte de la nécessité de disposer de la géométrie
exacte (emplacement) du brileur dans le four tournant.

Mots clés : Four tournant a ciment, Modélisation physique et numérique, Clinkérisation,
Pyrolyse de déchets et biomasse, Combustion, Gazéification, Clinker-Ciment, Déchets-

Biomasse.
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Abstract.

Because of the depletion of fossil fuels and because of its increasing cost, waste has been used
as alternative fuels in cement rotary kilns for several years. In order to fulfill the requirements
of environmental protection and quality of the final product, it is necessary to understand and
quantify the different processes occurring in the kiln.

As part of this thesis, we focused on the partial substitution of waste (used tires and Refuse
Derived Fuel "RDF") and biomass (agricultural residues) in rotary kilns producing cement at a
rate of 50 % of energy supply. This thesis project was funded by the Democratic Republic of
Congo, led by Kongo University (UK), as part of the capacity building of Congolese
universities. The research work was carried out within the Laboratory of Thermal, Energy and
Processes (LaTEP) of the National School of Engineering in Industrial Technologies
(ENSGTI) /University of Pau, with the aim of to study and understand the thermochemical
phenomena taking place in rotary kilns for the production of cement, in the case of partial
substitution of fossil fuels by alternative fuels. For this, a mathematical model with two sub-
models has been established:

- The stationary one-dimensional model of the bed of solids and furnace casing,
characterized in its first part by the mixing of cement flour, waste and / or biomass, and
gas, and while in its second part by thermal exchanges. The modeling work is performed
using the Fortran 90 programming language in which the conservation equations for
mass, species and energy, the load transport equation, and the algebraic equations are
implemented.

- The unsteady three-dimensional model relies on the use of digital fluid mechanics, and
the Fluent commercial tool has been retained to represent the processes taking place

above the free surface of the bed.

The complete model is the coupling between the two sub models, because of the exchanges

that take place there.
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Two large groups of simulations have been realized in this thesis: the one-dimensional case
and the global case (Model 1D-3D model coupling). In both situations, the simulations were
carried out in the case of operation with heavy fuel oil alone, then in the case of operation with
partial substitution of the fossil fuel by alternative fuels. For the one-dimensional model, the
simulations were performed by imposing the heat flux in the free surface of the bed and in the
exposed wall. Whereas for the global model, the simulations were performed considering the
heat flux densities associated with physico-chemical phenomena (combustion of heavy fuel oil,
radiation, turbulence) taking place in the volume of gas located above the free surface of the
bed.

The results thus obtained allowed us to conclude on the importance of carrying out an
experimental study in a pilot scale furnace in order to be able to have orders of magnitude of
the different heat flows within the rotary kiln. The results obtained also allowed us to realize
the necessity to model the exact geometry (location) of the burner in the rotary kiln.
Keywords: Cement rotary kiln, Physical and numerical modeling, Clinkerization, Waste and

Biomass Pyrolysis, Combustion, Gasification, Clinker-Cement, Waste-Biomass.
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Introduction

Introduction.

Face aux problemes de pollution, de changement climatique, et d’amenuisement des sources
d’énergies fossiles, 1’industrie du ciment se pose beaucoup de questions: quel combustible
substituer au charbon (ou fuel lourd, ou encore gaz GPL), qui aurait des valeurs énergétiques
acceptables, et qui serait moins polluant ?, quelles sont les réserves des combustibles alternatifs
capables d’assurer de fagon pérenne la production du ciment ? Quelles sont les éventuelles
conséquences de 'utilisation de déchets sur le procédé de fabrication du ciment, en particulier sur
la qualité du clinker et/ou du ciment ? La réponse a ces questions peut se faire de deux fagons :
industrielle et scientifique. La valorisation de déchets/biomasse dans la cimenterie nécessite des
études poussées, qui peuvent étre complexes, et aux multiples facettes. Les combustibles alternatifs
étant constitués de plusieurs variétés de déchets, leur utilisation au four doit s’accompagner
d’études sur la constitution et sur la composition, afin d’avoir un combustible répondant aux
spécifications des cimenteries. La valorisation énergétique de déchets est a la une, actuellement,
bon nombre d’industries veulent diversifier leurs modes de production d’énergie (€lectrique ou
thermique), tout en minimisant le colit de production et les impacts sur I’environnement. En
cimenterie, la valorisation thermochimique de déchets est encore en pleine phase de

développement, bien que certaines cimenteries 1’aient déja mises en ceuvre.

La présente these a pour objectif de développer un mod¢le de connaissance du four tournant dédié
a la production de ciment, dans les conditions de substitution partielle du combustible fossile par

les déchets/biomasse. Les objectifs spécifiques sont les suivants :

» Modélisation de la transformation thermochimique de la farine (clinker/ciment) et des
déchets et/ou biomasse dans les fours tournants de production de ciment ;

=  Compréhension des phénoménes thermochimiques qui ont lieu dans le lit de solides lorsque
les déchets sont utilisés.

= Prévision des profils de température et de composition a chaque position au sein du lit.

» Maitrise de I’influence des paramétres opératoires de I’installation.
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= Caractérisation des échanges de chaleur entre le four et le milieu environnant.

Pour ce faire, nous avons choisi de mener notre étude sur le cylindre tournant. Les parties telles
que préchauffeurs et refroidisseurs ne font pas partie de notre systeéme d’étude. Elle concerne un
four tournant de production de ciment par voie seéche, localis¢ a Lukala, en République
Démocratique du Congo. Les travaux de recherche ont été réalisés au sein du Laboratoire de
Thermique, Energétique et Procédés (LaTEP) de 1I’Université de Pau et des Pays de 1’ Adour, dans
I’optique de comprendre les phénomenes thermochimiques qui ont lieu dans le cas de la
substitution partielle des combustibles fossiles par des combustibles alternatifs. Ainsi, ce manuscrit

de thése est composé de quatre chapitres.

- Le chapitre 1 présente la problématique de la production du ciment et de la valorisation de
déchets/biomasse dans la cimenterie. Tout d’abord, un apercu sur la production mondiale de ciment
est présenté, tout en balayant les aspects liés a 1’utilisation du ciment, aux colits énergétique et
environnemental associés a sa production, et a la substitution de la ressource fossile par les
combustibles alternatifs. La description des différents procédés de fabrication du ciment est
effectuée en insistant sur la production par voie seéche. Puis, la problématique et le contexte de
I’étude sont présentés. Cette partie consiste a donner les grandes lignes permettant d’optimiser la
substitution afin de préserver la qualité du ciment, a comprendre et a hiérarchiser les différents
phénomeénes se déroulant a I’intérieur du four, a présenter les combustibles alternatifs utilisés, et
enfin a donner une présentation succincte du modele de four tournant.

- Le chapitre 2 présente 1’état de I’art et le périmétre de I’étude. Tout d’abord, une description des
principaux phénomenes (transport de la charge solide, transferts de chaleur dans les fours tournants,
chimie du ciment, gaz dans les fours tournants, et transformation des déchets/biomasse) est
effectuée. Puis, un état de ’art sur la modélisation des fours tournants est présenté. Le chapitre se
termine par une description du périmetre de 1’étude. Il s’agit de la description de différents sous-
modeles, a savoir la partie CFD des gaz de Freeboard, le modele 1D pour le lit, et le modele 1D
pour I’enveloppe du four, ainsi que leur couplage.

- Le chapitre 3 est consacré aux travaux de modélisation. En premier lieu, le modéle
monodimensionnel du lit est présenté. Nous préciserons les modeles retenus sur le transport de la
charge solide, sur la physico-chimie du ciment, sur la transformation des déchets-biomasse, et sur

les transferts thermiques dans le four. Puis, viendra la description du modele 1D, qui se basera sur
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la description d’un élément du lit. Les équations de conservation et des termes sources réactionnels
relatifs au lit de solides sont également présentés.

Ensuite, le modele 3D CFD pour le gaz sera présenté. La présentation abordera les aspects sur la
géométrie, sur les especes chimiques issues de la pyrolyse et de la combustion du Fuel Lourd, sur
la turbulence, sur la combustion du Fuel Lourd, et enfin sur le rayonnement. Finalement, les travaux
relatifs au couplage entre les sous modeles seront présentés. Le chapitre recense également les
Entrées-sorties du modele 1D, les Entrées-sorties du modele 3D, les Variables d’échange et la
convergence.

- Le chapitre 4 est dédi¢ aux résultats du modele. Dans un premier temps, nous décrivons le
systeme étudié, en donnant les caractéristiques et conditions opératoires du four. Puis, nous
donnerons les résultats du modéle monodimensionnel, dans le cas d’utilisation de Fuel Lourd seul,
et dans le cas de substitution partielle du Fuel Lourd par les différents types de déchets/biomasse,
tout en précisant les parametres opératoires utilisés, et les paramétres numériques (nombre de
mailles ou de nceuds, nombre d’itérations, convergence, temps de calcul). Ensuite, les résultats du
modele complet seront présentés. Comme pour le modele monodimensionnel, les résultats du
modele complet seront présentés dans le cas d’utilisation de Fuel Lourd seul, et dans le cas de
substitution partielle du Fuel Lourd par les différents types de déchets/biomasse. Les paramétres
opératoires et numériques (nombre de mailles ou de nceuds, nombre d’itérations, convergence,
temps de calcul) utilisés sont précisés. Enfin, nous terminerons le chapitre par une conclusion.
Les conclusions générales de ce travail ainsi que les perspectives qu’il ouvre seront ensuite

présentées.
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Chapitre 1 Problématique

Chapitre 1 Problématique.

Dans le premier point de ce chapitre « Problématique », nous donnons quelques informations sur
la production du ciment, et de son utilisation dans le monde, tout en listant les pays producteurs de
ciment, ainsi que les groupes multinationaux ceuvrant dans ce secteur. Les colits énergétique et
environnemental associés a la production de ciment sont également présentés. Le premier point se
termine par une description sur la substitution du fossile par des combustibles alternatifs, en
donnant quelques intéréts écoenvironnementaux, ainsi que les risques associés aux hétéroatomes,
potentiellement présents dans la ressource non fossile. Des exemples de réalisation de la
substitution du fossile par des combustibles alternatifs dans les installations cimentieres dans le

monde sont également proposés.

Le deuxiéme point du présent chapitre est dédi¢ a la description du procédé de fabrication du
ciment. Tout d’abord, un bref historique sur I’avénement de la technologie de fabrication du ciment
est donné. Ensuite, les différentes étapes du procédé de fabrication du ciment sont brievement
décrites. Une description des procédés existants est donnée. Etant donné que la présente étude
concerne la fabrication du ciment par voie séche, nous présentons de fagcon détaillée le procédé sec,
en donnant les caractéristiques clés de différents types de fours rencontrés dans ce procédé. Pour
clore ce point, nous donnons quelques informations sur les entrées et sorties, sur les caractéristiques
géométriques des fours tournants (longueur, diamétre, inclinaison, ...), sur les niveaux de

température, et enfin les exemples d’installations cimentiéres a voie séche existantes.

L’avant dernier point de ce chapitre est consacré a la problématique et au contexte de 1’étude. Il
présente quelques pistes permettant de rendre la substitution optimale, tout en préservant la qualité
du ciment, et dit un mot sur la nécessité de comprendre et de hiérarchiser les différents phénomenes
dans le four tournant. Ensuite, il présente les combustibles alternatifs retenus pour 1’étude. Pour ce
qui nous concerne, nous avons retenu les déchets/biomasse suivants : Biomasse d’agriculture

(bagasse, coques d’arachides, ...), pneus usés, et RDF (déchets solides municipaux, plastiques,
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biodégradables). Avant de conclure ce chapitre, une description succincte sur le développement

du mode¢le de connaissance du four tournant est présentée.
1.1 Production de ciment dans le monde.

La production du ciment est au cceur de 1’industrie de la construction. Elle est un indicateur
économique, li¢ d’une part au nombre d’habitants, et d’autre part a la croissance de chaque pays
sur une période donnée (Charron, 2008). Les demandes du ciment ont beaucoup augmenté en raison
du développement rapide dans le secteur de la construction dans le monde entier, et plus

particulierement suite au boom de la construction dans les pays émergents.

1.1.1 Production mondiale-utilisation.

La production mondiale du ciment a augmenté ces dernieres décennies. Elle est passée de 2,6
milliards de tonnes en 2006 (Cembureau, 2015), a 4,2 milliards de tonnes en 2016 (USGS, 2017).
La grande part de production est située en Asie, avec la Chine qui reste de loin le premier pays
producteur de ciment, avec une production évaluée a environ 57,5 % de la production mondiale
(Tableau 1). En Europe, c’est la Turquie qui vient en premiére position, avec une production de 70
millions de tonnes en 2013, soit 1,75 % de la production mondiale, et en Afrique c’est I’Egypte qui
est en téte, avec une production de 46 millions de tonnes, soit 1,15 % de la production mondiale
(source USGS"). Le Tableau 1 ci-dessous liste les principaux producteurs mondiaux. La plus
grande part de production mondiale du ciment se partage entre quelques grandes entreprises ou
firmes multinationales, qui sont les véritables acteurs et décideurs dans le monde du ciment :
Lafarge-Holcim (Suisse), Anhui Conch (Chine), CNBM (Chine), Heidelberger Cement
(Allemagne), China Ressources (Chine), Cemex (Mexique), Taiwan Cement (Taiwan), Bila (Inde),

Votorantim (Brésil), Eurocement (Russie).

L’exode rural massif de la population mondiale vers les centres urbains est également 1’une des
causes de ’augmentation de la production du ciment dans le monde au cours des deux derniéres

décennies.

! United States Geological Survey (USGS) est un organisme gouvernemental américain consacré aux sciences de la
terre.
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Tableau 1 — Producteurs mondiaux du ciment en millions de tonnes (USGS, 2017).

Pays 2006 2008 2012 2013 2016
Chine 1237,0 1400,0 2210,0 2300,0 2410
Inde 160,0 185,0 270,0 280,0 290
Etats-Unis 99,7 87,6 74,9 77,8 85,9
Iran 33,0 44 4 70,0 75,0 -
Brésil 39,5 52,0 68,8 70,0 60,0
Turquie 47,5 54,0 63,9 70,0 77,0
Russie 54,7 53,5 61,5 65,0 56,0
Vietnam 32,7 40,0 60,0 65,0 70,0
Japon 69,9 62,8 51,3 53,0 56,0
Arabie Saoudite 27,1 31,8 50,0 50,0 61,0
Corée du sud 54,0 51,7 48,0 49,0 55,0
Egypte 36,2 39,8 46,1 46 55,0
Mexique 40,4 37,1 354 36,0 -
Indonésie 35,0 36,0 32,0 35,0 63,0
Thailande 39,4 31,7 37,0 35,0 -
Allemagne 33,6 33,6 32,4 34,0 -
Pakistan 20,7 30,8 32,0 32,0 -
Italie 47,8 43,0 33,0 29,0 -
Autres pays 491,8 535,2 5240 598.2 -
Total mondial 2600,0 2850,0 3800,0 4000,0 4200,0

Dans la plupart des cas, le ciment produit est consommé sur place, c’est-a-dire dans le lieu de
production. Le ciment est utilisé dans le secteur de la construction comme un liant hydraulique,

matériau de confection du béton (béton armé, scellement, dalles, cales, poutres, etc...).

L’industrie du ciment est considérée comme une industrie capitaliste. Le colt d’investissement
représente un facteur proéminent dans I’industrie mondiale du ciment : il faut prés de 150 millions
EUR pour construire une installation industrielle d’une capacité annuelle de 1 million de tonnes
(Affaires.ma, 2017). Les cimentiers peuvent étre amenés a améliorer les rendements de
I’installation nouvellement construite, juste aprés sa mise en fonctionnement, dans le but de rester
compétitif sur le marché du ciment. D’ou des investissements dans les nouvelles technologies
(changement de systeme de précalcination, ou du type de refroidisseurs, etc...), et aussi sur la

protection de I’environnement. Ce qui nécessitera un investissement supplémentaire.
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1.1.2 Coiit énergétique associé a la production de ciment.

Le mix ¢énergétique qui alimente le four des cimenteries est traditionnellement composé de
ressources fossiles : charbon, pétrole (fuel lourd), coke de pétrole, gaz. Ce mix énergétique permet
de produire le clinker apres préparation et broyage de matiéres premieéres. Dans une cimenterie, la
cuisson de la farine pour produire du clinker reste 1’étape la plus énergivore.

La production du clinker nécessite des températures trés €levées, de 1’ordre de 1450 °C pour
amorcer les réactions de clinkérisation et de changement de phase nécessaires pour former les
composés minéraux du clinker, qui donnent au ciment ses propriétés uniques (Mokrzycki and
Uliasz-Bochenczyk, 2003; Radwan, 2012). La Figure 1 ci-dessous montre la flamme produite par

le brileur principal du four tournant.

Figure 1 - La flamme du brileur principal du four tournant.

Les besoins énergétiques dans le procédé a voie séche sont en moyenne de 1’ordre de 3200 kJ/kg
de clinker (Charron, 2008). Cette derniere valeur correspond a une usine de capacité journaliere de
3270 tonnes de clinker (IEPF, 2008), ayant un débit moyen en combustible de 540 t/jr de charbon.
Le Tableau 2 donne les différentes variables entrant dans le calcul de la consommation spécifique

d’énergie dans une cimenterie particuliere, celle de 1’usine de Lixhe CBR (Belgique).
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Tableau 2 — Consommation énergétique dans la cimenterie.

Rubrique Energie [GJ/t] Part [%]
Chaleur de formation de composants (farine-clinker) 1,765 543
Evaporation de 1’eau de la farine 0,013 0,4
Chaleur sensible des gaz d’exhaure 0,636 19,7
Chaleur sensible des poussicres 0,018 0,6
Chaleur sensible du clinker 0,063 2
Chaleur sensible des gaz d’exhaure du refroidisseur 0,423 13,1
Pertes aux parois 0,297 9,2
Solde 0,008 0,7
Total 3,223 100

La transformation de la farine en clinker consomme 1765 kJ/kg. Cette derniére valeur est issue du
bilan entre les réactions endothermiques et exothermiques de clinkérisation. Le Tableau 3 donne
les différentes valeurs prises en compte dans le calcul de la valeur ci-dessus (cas de I’usine de Lixhe

CBR).

Tableau 3 — Chaleur de formation de composants du clinker.

Réactions endothermiques Réactions exothermiques
Rubrique [GJ/t] Rubrique [GJ/t]
Déshydratation des argiles 0,170 Cristallisation de ’argile 0,040
Décarbonatation du CaCOs3 1,990 Chaleur de formation du clinker 0,420
Chaleur de fusion 0,105 Cristallisation de la phase liquide 0,105
Echauffement jusqu’a 1450 °C 2,050 Refroidissement du clinker 1,400
- Refroidissement du COz de décarbonatation 0,500
- Refroidissement de ’eau (argile) 0,085
Total ENDO 4,315 Total EXO 2,550
Bilan = Total ENDO - Total EXO 1,765

Les besoins mondiaux en énergie pour la fabrication du ciment sont estimés a environ 6x10° GJ/an
pour les combustibles et 200 TWh/an pour I’électricité (IEPF, 2008). En 2006, les industries
cimenticres canadiennes ont consommé plus de 61 000 Téra Joules d’énergie, dont 95 % était de
I’énergie thermique et 5 % de 1’énergie électrique (PEEIC, 2009), ce qui est illustré en Figure 2.

En 2008, la France a consommé 74 % de combustibles fossiles contre 26 % de combustibles de
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substitution pour produire le ciment (Source SFIC?). La fabrication du clinker consomme 2 elle
seule pres de 86 % (Figure 2) de la demande totale d’énergie dans les cimenteries canadiennes. Au
regard de la demande colossale d’énergie dans les fours de cimenterie, et face au probleme de
pénurie de combustibles fossiles, I’industrie cimentiere a déja commencé a préparer 1’apres fossile.
Actuellement, plusieurs usines de production de ciment substituent déja les déchets et/ou biomasse
aux combustibles fossiles pour fabriquer du clinker. En 2006, le groupe Lafarge a inauguré son
usine a Saint-Pierre-la-Cour, en Mayenne, usine a laquelle les combustibles alternatifs sont
valorisés jusqu’a la hauteur de 50 % des besoins énergétiques de la cimenterie. La méme année, il
y a eu plus de 10 millions de pneus usagés qui ont été utilisés comme combustible, ainsi que
d’autres déchets industriels (farines animales, sciures de bois, gaines de cables). L’objectif de
Lafarge en 2006, pour 1’usine de Saint-Pierre-la-Cour était d’atteindre un taux de substitution de 75

% en 2015 (Decideurs en region, 2017).

Consommation d'énergie

B Combustible pour le four
M Electricité du four
W Broyage

Préparation des matiéres
premieres brutes

B Manutention du
combustible

M Autre

Figure 2 - Consommation d’énergie dans les industries cimentieres canadiennes (PEEIC, 2009).

1.1.3 Coiit environnemental associé a la production de ciment.

La cimenterie est I’une des industries les plus polluantes (Figure 3). Les émissions polluantes en
cimenterie proviennent essentiellement de la combustion des combustibles fossiles, et de la

décarbonatation du calcaire. Les émissions dues a la consommation d’électricité sont souvent tres

2 Syndicat Frangais de I’Industrie Cimentiére (SFIC)
10
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faibles. Le CO; est le principal gaz produit dans la cimenterie. La réaction de décarbonatation de
CaCOs produit a elle seule plus de 60 % de 1’émission globale de CO> du procédé. Ainsi, la
production de 1 kg de clinker émet 0,471 kg eq CO; par décarbonatation du calcaire (soit 128 g éq
C) et 0,314 kg eq CO2 par combustion de ressource fossile (soit 86 g €q C). Soit au total 0,785 kg
eq CO2 (ou 214 geq C) (Construction Carbone, 2009).

Figure 3 — Emissions dans la cimenterie.

L’industrie du ciment utilisait depuis longtemps les matériaux de substitution (cendres volantes, et
laitiers de hauts fourneaux, pouzzolanes ou cendres volcaniques,...) pour produire du ciment. Ces
matériaux ont des propriétés tres proches de celles du clinker. L’utilisation de ces matériaux permet
a la cimenterie de réduire sa consommation d’énergie pour fabriquer du clinker, ce qui a pour
conséquence la réduction des émissions des gaz a effet de serre dans 1’installation.

Apres plusieurs décennies d’utilisation massive du charbon et/ou fuel lourd, la cimenterie migre
lentement vers les combustibles de substitution. La substitution des combustibles alternatifs dans
I’industrie du ciment présente plusieurs avantages : énergétique, environnemental, réduction des
émissions des gaz a effet de serre (COy), économique, ... La Figure 4 montre comment il est
possible de réduire les émissions des gaz a effet de serre, en adoptant la co-combustion de déchets

dans les fours de cimenteries.

11
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Figure 4 - Contribution du co-processing a la réduction des émissions globales (Source :

geocycle.be).

1.1.4 Substitution du fossile par des combustibles alternatifs.

La substitution du fossile par des combustibles alternatifs a un avantage considérable, non
seulement pour I’industrie cimentiére, mais €galement pour les communautés urbaines. Les
principaux avantages qu’on en tire sont économiques et environnementaux. Le présent paragraphe
décrit les intéréts et les risques de 1’utilisation de déchets dans les fours tournants de production de

ciment. Il présente également quelques exemples de réalisation industrielle.

1.1.4.1 Intérét environnemental.

L’intérét majeur d’utilisation des combustibles alternatifs dans la cimenterie est la réduction des
gaz a effet de serre, rendue possible grace a la diminution de consommation des combustibles
fossiles (réputés tres polluants), et par 1’utilisation des alternatifs (réputés moins polluants, avec un
CO2 neutre). Réduire les émissions des gaz revient a respecter les législations auxquelles sont
soumises les industries en matiére de protection de I’environnement et de 1’écosystéme, qui
s’accompagnent souvent des taxe ou pénalités en cas de dépassement des limites tolérées (prix de
la tonne de CO> sur le marché des quotas). La co-combustion des déchets dans la cimenterie permet

de réduire une bonne quantité des émissions qui auraient été produites dans les incinérateurs.

A titre d’illustration, nous donnons deux scenarii (Tableau 4 et Tableau 5) étudiés par (Cembureau,
1999) pour montrer I’intérét de la co-combustion dans la cimenterie. Cette étude se base sur les

quantités de CO; émises par la combustion d’une tonne de déchets dans un incinérateur et/ou dans
12
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une cimenterie, avec ou sans récupération d’énergie. Dans les deux cas, la cimenterie reste

I’équipement qui émet le moins de COa.

Tableau 4 — Résumé des émissions de CO2 - Combustion avec récupération d'énergie.

Biocarburants Déchets de solvant
Activité (16 GJ/t) (26 GJ/t)

L'incinération dans un incinérateur
dédié. 3379 kg CO» 4429 kg CO,
Combustion dans les fours a ciment,
substitution du charbon. 2778 kg CO2 3462 kg CO2
Bénéfice net suite a la combustion
dans les fours a ciment. 601 kg COy/t déchets 967 kg CO»/t déchets

Tableau 5 - Résumé des émissions de CO2 - Combustion sans récupération d'énergie.

Biocarburants Déchets de solvant

Activité (16 GJ/t) (26 GJ/t)
L'incinération dans un incinérateur
dédié. 3379 kg CO2 4429 kg CO»
Combustion dans les fours a ciment,
substitution du charbon. 1760 kg CO» 1820 kg CO»
Bénéfice net suite a la combustion
dans les fours a ciment. 1619 kg CO»/t déchets 2609 kg CO»/t déchets

1.1.4.2 Intérét économique.

La substitution du fossile par des combustibles alternatifs dans la cimenterie est rentable
économiquement. L’intérét économique se situe sur les colits d’achat des combustibles, fossile et
alternatif. L’utilisation des déchets en lieu et place des combustibles fossiles ou du moins
partiellement dans la cimenterie permet de réduire le cotit de production de la tonne de ciment, car
les combustibles alternatifs sont moins chers, presque gratuits comparé au fossile. Le Tableau 6
donne les ordres de grandeur en termes de colt d’achat de différents combustibles pour la

production d’une tonne de ciment.

13
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Tableau 6 — Quantité requise de combustible et colit d’achat correspondant pour la production

d’une tonne de ciment’.

Combustible Quantité requise  Coiit du combustible
Charbon 0,167 tonne 54,99 EUR
Fuel lourd 0,105 tonne 29,99 EUR
Biomasse de bois 0,311 tonne 11,21 EUR
Pneus usagés 0,167 tonne 11,69 EUR
RDF 0,311 tonne 7,78 EUR

La réduction des quantités de CO» rejetée dans I’atmosphere, suite a la substitution du fossile par
des combustibles alternatifs permet également de réduire les taxes et/ou pénalités (systeme de
quotas) qui pourraient peser dans le cas du mix énergétique constitué de 100 % de fossile. La Figure
5 montre les émissions réelles (en pointillés noirs) et les allocations ou émissions autorisées (barres
de couleur pleine) de trois installations industrielles, ainsi que les échanges commerciaux qui

peuvent en découler.

Achat de quotas Achat de quotas

alRRRRAARARARRRRRRRRRRS

€€€
Paiement du quota
=« prixdu CO, »

Figure 5 — Echanges commerciaux des quotas d’émissions de CO> (Jancovici, 2017).

3 Valeurs calculées sur base des informations suivantes : 1 tonne de ciment demande 4,186
GJ (Decideurs en region, 2017) ; 1 tonne de charbon = 25,12 GJ (World Energy, 2017) =
330 EUR (Piron, 2017) ; 1 tonne de fuel lourd = 39,86 GJ (World Energy, 2017)= 285,6
EUR (Insee, 2017) ; 1 tonne de biomasse de bois = 13,461 GJ (World Energy, 2017)= 36,05
EUR (Ademe, 2015) ; 1 tonne de pneus usagés = 25,12 GJ *= 70 EUR (Jovicic, 2017) ; 1
tonne de RDF = 13,461 GJ *= 25 EUR (Saad Alami, 2017).
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Il ressort de cette figure que 1’installation industrielle du milieu n’a pas atteint le maximum de son
quota d’émissions. Elle peut donc vendre la quantité non utilisée aux deux autres installations ayant
dépassé les limites. Ce qui peut également étre considéré comme un intérét économique (et
environnemental). Le Tableau 7 donne les ordres de grandeurs sur les taxes carbones des

combustibles fossiles.

Tableau 7 — Prix d’une tonne de CO> émise (Jancovici, 2017).

Type de Quantité nécessaire pour Prix de 1 tonne de CO;
Combustible émettre 1 tonne de CO;  émise

Gaz 4310 kWh 80 €

Produits pétroliers 340 litres 100 €

Charbon 333 kg 20 €

1.1.4.3 Risques associés a la présence d’hétéroatomes (Cl, S,...) dans les déchets.

Les combustibles alternatifs, bien que considérés comme avantageux du point de vue
écoenvironnemental, peuvent cependant causer des risques et anomalies dans le systeme du four
tournant a ciment, et également affecter la qualité du clinker. Ces risques peuvent provenir des

¢léments suivants : hétéroatomes (Cl, S, Zn, Fe, P), et métaux alcalins (K et Na,...).

Le chlore et le soufre sont des hétéroatomes les plus actifs dans le four. Ils peuvent provenir de
matieres premicres du ciment (farine) et/ou de combustibles (fossiles et alternatifs). Ces ¢léments,
lorsqu’ils sont présents a I’entrée du four, peuvent former des composés qui, lorsqu’ils arrivent
dans les zones trés chaudes (zone de clinkérisation par exemple), se volatilisent et remontent sous
forme gazeuse vers I’amont du four (zone froide), ou ils se ré condensent, et repartent vers les zones

chaudes du four, formant ainsi un cycle des composés volatiles dans le four (Figure 6).

La présence de chlorures dans le ciment a des teneurs non maitrisées augmente le risque de
corrosion des armatures ou aciers dans le béton armé, et perturbe la prise, le durcissement et, au
final, les performances mécaniques du béton (Source Lixhe CBR). Ainsi, la teneur en chlore doit
étre limitée a 0,1 % en masse dans le ciment (Nielsen, 2012). La Norme NF EN 206-1 précise les
teneurs maximales admissibles en Cl rapportées a la masse de ciment a 0,4 %. Cette dernieére norme
est complétée par une seconde NF EN 14629 de juillet 2007, qui définit les méthodes de mesure

du taux total de chlore.
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Figure 6 — Circulation des chlorures dans le four tournant (Navarro, 2004).

Le soufre et ses dérivés sont considérés comme des €léments pouvant conduire a I’instabilité¢ du
fonctionnement du systeme du four tournant. Le soufre est présent dans le four sous forme de SO4
(ou SO3), qui réagit avec des métaux alcalins (K, Na, Ca,...) pour former les alkalis suivants :
K>S0O4, NaxSO4, CazS04, 3K2S04.NaxSO4, CarxSOs4. KoSO4. Ces derniers sont a la base de
colmatage ou bouchage dans le four, plus précisément au niveau de cyclones. Le colmatage peut
réduire le rendement de production (car la section de passage de farine est réduite) de 1’installation.
II peut également conduire a I’arrét du four tournant, dans le cas d’accumulation importante de
farine dans un des cyclones. La présence de SOz dans la tour de refroidissement (€quipement
industriel) conduit a la formation de I1’acide sulfurique (réputé corrosif) selon la réaction
suivante (Eq-2.1) :
S03; + H,0 —» H,S0, (Eg-2.1)

Le H2SO4 cause la corrosion dans les circuits de la tour de refroidissement, ce qui est susceptible
d’entrainer des dépenses supplémentaires en termes de colt d’entretien, voire méme de cott
d’achat d’un nouvel équipement. L’absence de sulfate dans le four est donc souhaitable. Selon
(Nielsen, 2012), I’absence de sulfate dans le clinker, permet aux métaux alcalins de se fixer dans
les espéces du clinker : le Na>O se fixe dans le C3A* et augmente sa réactivité a I’eau, K»O se fixe
dans le C2S et améliore sa réactivité a I’eau, bien qu’il peut inhiber la conversion de C2S> en C3S°.

Les métaux alcalins (2Na", 2K", NaO, K-O, ...) sont présents dans les matiéres premiéres sous

4 Notation spécifique utilisé en cimenterie pour désigner I’espéce chimique (Ca0);.ALO; (voir paragraphe 2.1.3.1).
5 Notation spécifique utilisé en cimenterie pour désigner I’espéce chimique (Ca0),.SiO; (voir paragraphe 2.1.3.1).
% Notation spécifique utilisé en cimenterie pour désigner 1’espéce chimique (Ca0);.Si0; (voir paragraphe 2.1.3.1).
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forme d’impuretés. Il est donc nécessaire que les déchets utilisés dans la cimenterie puissent subir

au préalable un certain nombre d’analyses et de traitements.

1.1.4.4 Exemples de réalisation dans le monde.

Nous donnons deux exemples d’installations cimentieres qui sont avancées dans la substitution du
fossile par les combustibles alternatifs : usine de Lixhe CBR (Belgique) et usine de Saint-Pierre-

la-Cour (France).

1.1.4.4.1 Usine de Lixhe CBR /Heidelberg Cement.

L’usine de Lixhe CBR est située a Liege, en Belgique. C’est une des cimenteries du groupe
Heidelberg Cement. La capacité de production annuelle de Lixhe est de 1,4 millions de tonnes de
clinker et de 1,5 millions de tonnes de ciment de tous types, livrés sous divers conditionnements
(Lixhe CBR, 2017). Sa consommation moyenne d'énergie par tonne de clinker est de ’ordre de 3,4

GlJ.

L’usine de Lixhe utilise les déchets dans son four depuis 1983. Son mix énergétique est constitué
de 33,11 % de combustibles fossiles (Charbon, gaz) et de 66,89 % des combustibles alternatifs
(farines animales, pneus usagés, sciures imprégnées, matieres plastiques) (Belboom, 2008). Le
Tableau 8 donne les proportions de chaque combustible dans le mélange global, ainsi que les

émissions de CO; correspondantes.

Tableau 8 — Mix énergétique et CO, émis lors de la combustion pour la production d’une tonne

de clinker/ Usine de Lixhe (Belboom, 2008).

Combustibles PCI [MJ/kg] Masse [kg] Masse C [kg] Masse CO; émis [kg]
Charbon - 61,14 42,80 156,81

Gaz - 0,85 0,80 2,93

Pneus 33,31 9,33 7,05 25,85

Farines animales 19,22 28,54 12,93 47,37

Sciures imprégnées 11,06 87,38 21,34 78,17

Total 187,24 84,92 311,13

La farine utilisée par la cimenterie de Lixhe est un mélange constitué de limon, de craie, et de
tuffeau, dont les proportions et les émissions de CO> pour chaque type de matiére premiere sont
données dans le Tableau 9.
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Tableau 9 — Matiéres premicres utilisées et CO2 émis lors de la décarbonatation de CaCOs pour la

production d’une tonne de clinker/ Usine de Lixhe (Belboom, 2008).

Matiéres premiéres Masse [kg] Masse CaCOs [kg] Masse CO; émis [kg]

Limon 41,20 30,90 13,59

Craie 1004,92 1004,92 441,87
Tuffeau 334,97 251,23 110,47
Total 1381,09 1287,05 565,93

Au regard des Tableau 8 et Tableau 9, il se dégage une émission globale de CO; de I’installation
de 877,06 kg/t de clinker. Le Tableau 10 donne les informations dans le cas ou le mix énergétique

du four est constitué de 100 % combustible fossile.

Tableau 10 - Mix énergétique constitué des fossiles et CO> émis lors de la combustion pour la

production d’une tonne de clinker/ Usine de Lixhe (Belboom, 2008).

Combustibles Masse [kg] Masse C [kg] Masse CO; émis [kg]

Charbon 132,60 92,82 340,10
Gaz 0,85 0,80 2,93
Total 133,45 93,62 343,03

Dans le cas ou le four n’utilise que des combustibles fossiles, les émissions globales de CO» de
I’installation sont évaluées a 908,96 kg/t de clinker. En optant pour la substitution partielle des

combustibles fossiles par des combustibles alternatifs, 1’'usine de Lixhe réduit ses émissions CO»

de 31,9 kg/t de clinker.

1.1.4.4.2 Usine de Saint-Pierre-la-Cour/Lafarge.

L’usine de Saint-Pierre-la-Cour est située dans le département de la Mayenne en région Pays de la
Loire, en France. Elle fait partie des cimenteries du groupe Lafarge. Sa capacité de production est

de 1, 6 million de tonnes de ciment par année.

L’usine de Saint-Pierre-la-Cour utilise depuis 1997 des combustibles alternatifs tels que les déchets
industriels (pneus usagés, biomasse, farines animales, solvant, ...) pour constituer son mix
énergétique. Actuellement, I’usine fonctionne avec un taux de substitution de 60 % (Lafarge, 2016).
Son objectif a court terme (fin 2017) est d’atteindre 80 % de substitution. Selon (Lafarge, 2016),

I’usine de Saint-Pierre-la-Cour sera la premiére en France a atteindre un tel taux de substitution des
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fossiles par des combustibles alternatifs. Ce qui lui permettra de réduire de 100 000 tonnes ses

émissions de CO» par an (Lafarge, 2016).
1.2 Description du procédé de fabrication du ciment.

1.2.1 Bref historique.

Les matériaux du ciment, argile et calcaire ont longtemps été utilisés par I’homme, depuis la nuit
des temps. Les romains fabriquaient des mortiers en argile, en y ajoutant de la chaux grasse des
tuileaux ou de la pouzzolane naturelle. Au 18°™ siécle, on trouvait encore des ouvriers qui
utilisaient cette technique ancienne. Plusieurs théories circulaient a cette époque, notamment celle
de considérer I’argile comme étant le matériau conférant a la chaux les propriétés de se solidifier
en présence d’eau. De 1755-1759, il y a eu I’expérience du britannique John SMEATON, qui
mélangea la chaux hydraulique avec des pouzzolanes. La principale date reste celle de 1796, sur
I'lle de Sheppey, au Royaume-Uni ou James PARKER découvre un calcaire fortement argileux,
pouvant donner apres une cuisson de 900 °C du ciment naturel, avec prise rapide. On parla donc
du « Ciment Romain » (Roman Cement), qui fiit fortement commercialisé (Treussart, 1829). C’est
au 19°™ siécle que le ciment que nous utilisons aujourd’hui a été découvert. En 1818, Louis Vicat
conduit les recherches sur la possibilité de produire de la chaux hydraulique a partir des matériaux
tels que D’argile, le calcaire et de la pouzzolane artificielle. En 1824, 1’anglais Joseph ASPDIN
réussit a fabriquer une chaux éminemment hydraulique en cuisant a haute température un mélange
de calcaire et d’argiles, qu’il appela « Ciment Portland ». Il déposa ainsi un brevet sur le ciment
Portland, qui lui valut une renommée internationale. Le nom de Portland est dii a la similarité qu'il
présente avec la pierre de Portland, des carriéres de la cote Dorset, en Grande Bretagne (Hewlett,

2003).

1.2.2 Grandes étapes du procédé.

On peut distinguer cinq étapes principales constituant le procédé¢ de fabrication du ciment :
» L’extraction des mati¢res premiéres dans la carriére et leur homogénéisation ;
= La préparation des maticres premieres afin de constituer la farine crue (ou pate pour voie
humide) ;

= La cuisson de la farine aboutissant a la création du clinker ;
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= Le broyage du clinker et des ajouts pour fabriquer du ciment, et ;

= Le stockage et expédition du ciment.

Le schéma de principe de fabrication du ciment est donné en Figure 7.

Extraction et pré-homogeénéisation 2 2 2 Bacs d'alimentation
des mati:res prem?eres]\ " Station déchantillonnage

@ﬁh /L\ f@
Carriére Usine de concassage Stockage et pré-mélange | des matiéres premiéres | Matériaux correctifs

Cuisson de la farine et création du clinker

" Silo dhomogénéisation

4
Eu) Dépoussiéreur et de stockage
[7rer— i
Refroidisseur
air-air
(Ol — - Broyeur a cru
= =, Four tournant I Préparation des matiéres premiéres
r = Stockage et expédition du ciment
Refroidisseur de clinker l Additifs ’ s g
— | (minéraux)§ Expédition en vrac Ensacheuse  Falettisation des sacs

|Broyage du clinker
|et fabrication du ciment

=

Figure 7- Fabrication du ciment-schéma de principe (RTCE, 2011).

Broyeur a ciment

1.2.2.1 Extraction et pré-homogénéisation des matiéres premiéres.

Les cimenteries disposent en général d’une ou de plusieurs carriéres, d’ou sont extraites les
maticres premicres. Le calcaire et 1’argile sont les principaux matériaux servant a la fabrication du
ciment. Le minerai de calcaire peut étre du Carbonate de Calcium (CaCOs3), de la
Dolomite (CaCO3.MgCO3 ou CaMg(COs3)2), ou du Dioxyde de Calcium et de
Magnésium (Ca0.MgO). Quant a I’argile, elle peut se trouver sous les formes suivantes :

= Kaolinite : Al203.2Si02. (OH)4 ;

» Halloyisite : Al2(Si20s5). (OH)4 ;

* Montmorillonite : (Na, Ca)o3 (Al, Mg)2Si4010(OH)2.nH>O0 ;

= [llite ou Phyllosilicates : Ko 65 Al2(Alo,6551335010)OH ;

= Chlorite : Mgs (ALFe)(OH)s(ALS1)4O10 ;

= Sépiolite : Mgs4SisO15(OH)22.2H,0 ;
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L’extraction de ces deux matériaux peut se faire dans une méme carriére ou dans de carriéres
différentes. Les calcaires sont extraits des parois rocheuses par abattage a 1’explosif et/ou par des
pelles mécaniques. Le transport vers les halls de concassage est assuré par des bandes
transporteuses, ou par des bennes de différents tonnages. Aprés concassage, les calcaires sont
stockés dans le hall de stockage des matieres premiéres (calcaire), dont la capacité peut aller jusqu’a
plusieurs milliers de tonnes. Pour 1’argile, I’extraction se fait le plus souvent par excavation directe
(en surface). La pré-homogénéisation de ’argile se fait sur le site méme d’excavation. Cette

opération conditionne la nature du clinker qu’on souhaite obtenir.

1.2.2.2 Préparation des matiéres premiéres.

L’extraction des matieres du stock est effectuée a 1’aide d’un gratteur latéral de reprise, qui se
déplace sur rails sur I’un des cotés longitudinaux du stock. La capacité du gratteur de reprise est
d’environ de 150 tonnes par heure (CINAT). Les produits extraits sont acheminés par bandes
transporteuses vers les doseurs de calcaire et d’argile, afin d’ajuster les proportions de calcaire et
d’argile. La composition moyenne utilisée est de 80 % de calcaire et de 20 % d’argile. Le mélange
obtenu est ensuite envoyé au broyeur, dans le but d’obtenir un mélange homogene appelé cru ou «
farine » sous forme de poudre tres fine (de diamétre inférieur a 200 um) possédant une composition

fixe. La composition du cru reste habituellement dans les proportions suivantes (IFIPS, 2017) :

o Carbonate de calcium (CaCO3) : de 77 a 83 %

o Silice (Si02) : de 13 a 14%

e Alumine (Al203) : de 2 a 4%

e Oxyde de fer (Fe203) : de 1,5 a 3 %. (Ce sont ces oxydes qui donnent au ciment Portland

sa couleur grise)

Dans les installations modernes, le broyeur permet a la fois le séchage et le broyage des matieres
premicres. Cela est rendu possible grace au circuit des gaz chauds venant du four tournant.
Plusieurs types de broyeurs sont utilisés (broyeurs a galets, broyeurs a boulets, ...), dans lesquels
sont disposés des charges a broyer (galets, boulets,...). Ces broyeurs sont souvent équipés a leur
sortie d’un systeme (crible) permettant de séparer les fractions suffisamment broyées, de celles
insuffisamment broyées. La farine obtenue a ce stade porte le nom de « Farine crue », et est
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acheminée par transport pneumatique vers les silos de stockage et d’homogénéisation. La farine

homogénéisée est souvent appelée en langage cimentier « Farine four ».

1.2.2.3 Cuisson de la farine et création du clinker.

De silos d’homogénéisation, la farine est extraite au moyen des surpresseurs d’air, et est acheminée
par des transporteurs a vis, puis par des élévateurs a godets vers les doseurs (qui régulent le débit
de farine a envoyer au four). Des doseurs, la farine est envoyée par transport pneumatique vers la
tour a préchauffeurs, ou les premicres transformations de la farine commencent. La température
d’entrée farine dans la tour de préchauffage peut varier de 60 a 80 °C. Elle y est portée a 900 °C
dans les échangeurs a cyclone avant d’étre amenée a I’entrée du four tournant. A I’intérieur du four,
plusieurs transformations physico-chimiques sont observées, notamment I’effondrement de la
structure cristalline de 1’argile, la décarbonatation, et la clinkérisation. Comme ordre de grandeur
de consommation d’énergie, (Charron, 2008) donne une valeur moyenne de 3200 kJ/kg de clinker.
A la sortie du four, le clinker se trouve encore a de trés hautes températures (1200 °C), d’ou la
nécessité de le refroidir. Le clinker est transporté vers le refroidisseur, d’ou il sort une température

maximale de 200 °C. La Figure 8 montre les clinkers chauds sortant du four.

Clinker (debut refroidissement) Clinker (fin de refroidissement)

Figure 8 - Clinkers chauds sortant du four tournant (McKeen, 2008; McMathis, 2015).

1.2.2.4 Broyage du clinker et fabrication du ciment.

A la sortie du refroidisseur, le clinker est transporté vers le hall de stockage de clinker, dont la
capacité peut aller jusqu’a plusieurs milliers de tonnes. Du hall de stockage, le clinker est extrait a

’aide d’une rigole, et est transporté vers le broyeur a ciment a 1’aide des transporteurs a bandes,
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puis par des ¢élévateurs a godets. Les normes cimentieres exigent que la mouture soit faite de 97 %
de clinker et 3 % de gypse (CaSO4.2H20). L’alimentation du broyeur en clinker et en gypse se fait
a I’aide de deux alimentateurs, qui assurent le dosage entre le clinker et le gypse (provenant du hall

de stockage de gypse).

1.2.2.5 Stockage et expédition du ciment.

Du broyeur a ciment, le ciment ainsi produit est transporté par des conduites pneumatiques vers les
silos de stockage de ciment. La capacité de stockage dans une installation cimenti¢re peut aller de
quelques tonnes a plusieurs milliers de tonnes. Le ciment est extrait des silos par des extracteurs
pneumatiques, qui I’acheminent vers I’atelier d’ensachage, a 1I’aide des transporteurs a vis, puis par
des ¢lévateurs a godets. L’ensachage du ciment se fait au moyen d’une ensacheuse a flux dont la
capacité peut aller de quelques tonnes a plusieurs centaines de tonnes par heure. Le ciment est ainsi
placé dans des sacs a valve, généralement en papier de 50 kilo grammes. L’expédition du ciment
est rendue possible par des toboggans, et par des bandes transporteuses jusqu’au lieu de chargement

des camions et des wagons de chemin de fer.

1.2.3 Les procédés existants.

Il existe quatre procédés de fabrication du ciment : voie humide, voie semi-humide, voie semi-

séche, et voie seche. Chaque procédé correspond a un ou plusieurs types de fours.

1.2.3.1 Procédé a voie humide.

Le procédé par voie humide est utilisé depuis longtemps. Actuellement, il est considéré comme
obsoléte, et consommateur d’énergie. Les fours a voie humide sont réputés Etre tres long, atteignant
parfois 220 metres (Charron, 2008). Ces fours disposent de trois zones : séchage, décarbonatation,
et clinkérisation. La matiére premicre est alimentée sous forme de pate, faite du calcaire et d’argile
finement broyés avec de ’eau (28 a 42 % d'eau). Pour des raisons thermiques, les parois a I’entrée
du four (environ 20 % de la longueur totale du four) sont revétues de chaines marines. Les fours a
voie humide sont caractérisés par des capacités de production journaliere de 250 a 3600 tonnes

(Bastier et al., 2000a).
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1.2.3.2 Procédé a voie semi-humide.

Le procédé a voie semi-humide est un dérivé de la voie humide, mais avec comme particularité la
présence d’un filtre presse, d’une tour a préchauffeurs ou d’une grille Lepol et d’un cylindre rotatif
court. Et aussi la faible teneur en eau dans la pate, évaluée entre 17 a 21 %. Le filtre presse sert a
filtrer la pate avant son introduction dans la tour de préchauffage (Charron, 2008). La matiére entre
dans la tour de préchauffage sous forme de pate, et en sort sous forme de farine. Cette derniere est
ensuite admise au cylindre rotatif pour donner du clinker. Dans le cas des fours a grille Lepol, la
pate provenant du filtre presse est introduite dans un préchauffeur a grille Lepol. La pate tombe sur
des grilles perforées, aux travers lesquelles passent les gaz de combustion provenant du four
(Charron, 2008). A la sortie de la grille Lepol, la farine est admise au four tournant (cylindre

rotatif).

1.2.3.3 Procédé a voie semi-séche.

Le procédé a voie semi-seche est trés proche de celui a voie semi-humide. La différence entre les
deux catégories réside sur le fait que dans le cas de la voie « semi-seéche », on ne manipule pas la
matiere sous-forme de pate, mais plutot sous-forme de granulés ou farine. Ce procédé s’est
développé a partir des années 1930 en alternative au procédé a voie humide. Il y a eu alors une
forte réduction de la consommation spécifique thermique, de 1’ordre de 20 a 30 % (Bastier et al.,
2000a). Apres broyage et homogénéisation, les matiéres premieres sont introduites dans une sole
de granulation (granulateur), ou elles sont mélangées avec de 1’eau (10 a 12 %) pour donner des
granulés (Charron, 2008). Ces derniers sont ensuite envoyés dans la grille Lepol, avant leur

admission au tour tournant.

1.2.3.4 Procédé a voie seche.

Le procédé a voie séche est le plus utilisé actuellement. Il a été mis au point dans le but d’éliminer
I’étape de séchage de la pate et/ou de granulés. La maticre (farine crue) envoyée dans le four ne
contient plus d’eau. Cela est dii a la présence d’un broyeur, capable de broyer et de sécher en méme
temps les matieres premieres. Il y a eu une grande évolution de ces types de fours, dans la mesure
ou plusieurs technologies ont vu le jour, avec comme but I’amélioration des rendements

énergétique et de production. Nous pouvons citer par exemple les fours a préchauffeurs sans
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précalcination, les fours a préchauffeurs, a précalcination, sans air tertiaire, et les fours a

préchauffeurs, a précalcination, avec air tertiaire.

1.2.4 Le cceur du procédé sec : le four tournant.

Le procédé de fabrication du ciment par voie seche s’est beaucoup développé au cours de trois
derniéres décennies, notamment en ce qui concerne le four de cuisson. Plusieurs types de fours
tournants ont vu le jour : fours a préchauffeurs (le premier des 1’avénement du procéd¢), fours a
préchauffeurs a précalcinateur, sans air tertiaire, et fours a préchauffeurs a précalcinateur, avec air
tertiaire. Ces fours tournants sont équipés de différents types de refroidisseurs: a grilles, a
ballonnets (ou planétaires), et rotatif. Dans ce paragraphe, nous présentons le schéma de principe
de différents types des fours tournants du procédé sec. Nous donnons également quelques
informations sur les entrées, les sorties, les caractéristiques géométriques et les niveaux de

température de ces fours.

1.2.4.1 Schéma de principe d’un four tournant par voie séche.

Nous présentons les schémas de principe de trois grandes familles de fours tournants rencontrées

dans le procéd¢ a voie séche, ainsi que les types de refroidisseurs utilisés.

1.2.4.1.1 Fours tournants a préchauffeurs sans précalcinateur.

Les fours tournants a préchauffeurs sans précalcination sont les premiers fours qui ont vu le jour
des I’avenement du procédé par voie séche. Ils sont donc anciens, bien qu’ils fonctionnent encore
actuellement. Ces fours, équipés des tours de préchauffage dont les étages peuvent aller de 4 a 6,
ont été mis au point dans le but de palier au probleme énergétique. Plus le nombre d’étages est
¢levé plus le cylindre rotatif (four tournant) est de faible longueur. Le nombre d’étages dépend
fortement de 1’humidité des mati¢res premicres. Les fours a préchauffeurs permettent donc
I’équilibre entre la chaleur disponible dans les fumées sortant de 1’échangeur, a des températures
de 350 2380 °C, et le besoin en chaleur pour évaporer de I’humidité de maticres premieres, souvent

de 8 2 9 % (Bastier et al., 2000a). La Figure 9 illustre les fours a préchauffeurs, a 4 étages.

Pour la réalisation industrielle des tours de préchauffage, on peut trouver les préchauffeurs a 4

¢tages de cyclones, échangeur KHD-FLS, échangeur Polysius, et échangeur Prerov. Les fours
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rotatifs a préchauffeurs, sans précalcinateur peuvent é&tre équipés des refroidisseurs a

ballonnets (planétaires), soit des refroidisseurs a grilles, et soit encore des refroidisseurs rotatifs.
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Figure 9 - Four tournant a préchauffeur a 4 étages de cyclones (ABB, 2009).

1.2.4.1.2 Fours tournants a préchauffeurs a précalcinateur, sans air tertiaire.

Le concept a été développé aux 1970 par I’industrie cimentic¢re japonaise, dans le but d’améliorer
les performances thermiques et de production des installations existantes. Les fours équipés de
précalcinateur ont des faibles consommations spécifiques, du fait de la qualit¢ d’échange
thermique, et ont des grandes capacités de production. (Bastier et al., 2001) parlent d’augmentation
de production d’un facteur de 2 a 2,3 comparé aux autres types de fours. L’air servant a la
combustion du charbon (ou fuel lourd) injecté dans le foyer de précalcination provient de 1’exces
d’air du brileur principal du four tournant. Dans cette configuration, il est nécessaire d’avoir un
grand exces d’air au niveau du brileur principal du four, sil’on veut avoir des rendements meilleurs
de combustion dans le précalcinateur. Le taux de précalcination est limité a 20 % (B. Kohlhaas and
Otto Labahn, 1983; Bastier et al., 2001), valeur a ne pas dépasser de peur de refroidir la flamme
produite par le brileur principal du four. La Figure 10 illustre les fours tournants a précalcinateur,

sans air tertiaire.
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Figure 10 - Four tournant équipé d’un précalcinateur, sans air tertiaire (Bastier et al., 2000a).

1.2.4.1.3 Fours tournants a préchauffeurs a précalcinateur, avec air tertiaire.

Tout ce qui est dit sur les fours a précalcinateur sans conduite d’air tertiaire reste valable, la
différence réside sur le taux de précalcination, qui peut atteindre 95 %. L’air servant a la
combustion du charbon (ou fuel lourd) injecté dans le foyer de précalcination est extrait de 1’air de
refroidissement du clinker, directement de refroidisseur a grilles, comme illustré sur la Figure 11
ci-dessous. Il n’est plus nécessaire d’avoir des exces d’air ¢levé dans le briileur principal du four.
Les fours tournants a précalcination avec air tertiaire sont équipés dans la plupart des cas des

refroidisseurs a grilles.
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Figure 11 - Four tournant équipé d’un précalcinateur avec air tertiaire.
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1.2.4.1.4 Types de refroidisseurs.

Il existe trois types de refroidisseurs dans la cimenterie : a ballonnets (planétaires), a grilles, et

rotatifs.

1.2.4.1.4.1 Refroidisseurs a ballonnets (planétaires).

Dans ces types de refroidisseurs, les clinkers sortant du four sont repartis presqu’équitablement
dans différents tubes planétaires, généralement au nombre de 10 (Figure 12). Ces tubes sont équipés
de releveurs, permettant d’améliorer 1’échange thermique clinker chaud-air. Cet air (air secondaire)
est ensuite envoyé au four tournant comme air de combustion. La demande d’air dans les fours
équipés de refroidisseurs planétaires est estimée a 0,899 Nm®/kg de clinker (soit 1,16 kg/kg de
clinker), pour des fours de consommation spécifique de 3450 kJ/kg (Bastier et al., 2000b). Les
clinkers sortent généralement a des températures supérieures a 150 °C (B. Kohlhaas and Otto

Labahn, 1983).

Bandage Elément du Pipe d'entrée dans
refroidisseur  |'élément du refroidisseur

Brileur Sortie du
Sortie du clinker
clinker

Figure 12 — Refroidisseur a ballonnets ou planétaires (B. Kohlhaas and Otto Labahn, 1983).

1.2.4.1.4.2 Refroidisseurs a grilles.

Ici, la température finale de 80 °C pour les clinkers refroidis peut facilement étre atteinte. Cela est
rendu possible grace a des batteries de ventilateurs placées en dessous des grilles, envoyant I’air en
courants croisés lors de passage des clinkers chauds sur la grille, comme le montre la Figure 13.
Dans ces types de refroidisseurs, la consommation d’air de refroidissement est de 1,4 a 1,8 Nm®/kg

de clinker (Bastier et al., 2000b). Ces valeurs expliquent le meilleur rendement thermique des fours
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équipés d’un refroidisseur a grilles. La température d’air secondaire a I’entrée du four peut

facilement atteindre 1000 °C.

Concasseur Plan incliné

a rouleaux de la grille Four | |
[ \ T R —
& ]
\#E |_— Grille
i \ IKMN

Transport de Compartiments
clinker

Figure 13 - Refroidisseur a grilles inclinées, a suspension pendulaire, avec grille IKN et

concasseur a rouleaux (Bastier et al., 2000b).

1.2.4.1.4.3 Refroidisseurs rotatifs.

Les refroidisseurs rotatifs sont des systémes tres anciens. Ils étaient souvent utilisés sur des fours
de grande capacité. Leurs dimensions (longueur et diametre) sont quasi égales a celles du four
tournant, illustré en Figure 14. Par exemple pour un four de capacité journaliere de 3200 tonnes, la
longueur et le diametre du refroidisseur rotatif valent respectivement 54 et 5,6 metres. Comme pour
les refroidisseurs planétaires, le refroidissement n’est pas rapide dans les refroidisseurs rotatifs. La
température des clinkers sortant du refroidisseur est de 1’ordre de 180 a 300 °C (Bastier et al.,

2000b).
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Figure 14 - Refroidisseur rotatif ou tubulaire KHD (Bastier et al., 2000b).

1.2.4.2 Entrées.

Les principales entrées dans ce type de four sont la farine, les combustibles fossiles et/ou alternatifs,
et I’air (primaire et secondaire). L’entrée principale de farine dans le circuit du four tournant se
situe au niveau du dernier étage de la tour a préchauffeurs. Dans le trongon rotatif, elle rentre par
un canal dérivé (indépendant de la sortie gaz de fumée au four) situé juste en dessous du dernier
cyclone (premier étage). Le combustible fossile (charbon, fuel lourd, ou gaz naturel) est introduit
au moyen de circuit d’alimentation vers le brileur principal. Quant aux combustibles alternatifs,
ils sont introduits soit dans la méme entrée que la farine (en dessous du dernier cyclone), soit encore
dans le brileur principal (briileur spécifique), en méme temps que le combustible fossile. Et enfin,
I’air primaire est introduit par I’intermédiaire de ventilateurs d’air primaire, qui envoient I’air dans
le brlleur. L air primaire sert aussi a transporter le combustible au four. Alors que 1’air secondaire
est introduit au moyen des ventilateurs d’air secondaire, qui envoient I’air vers le refroidisseur a

clinker, avant son entrée dans le trongon rotatif.

1.2.4.3 Sorties.

Les principales sorties sont le clinker et les gaz d’échappement. Le clinker sort du cylindre rotatif
quelques meétres apres la téte du brileur principal (fin de zone de clinkérisation), a 1’entrée
refroidisseur. C’est a la sortie de refroidisseur que le clinker quitte définitivement le circuit du four

tournant. Les gaz sortent du trongon rotatif du four par le tuyau montant, reliant le cylindre rotatif
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(four tournant) au dernier cyclone de la tour a préchauffeurs. Ils sortent du circuit du four tournant

au niveau du dernier étage de la tour a préchauffeurs.

1.2.4.4 Equipement (taille, inclinaison, réfractaires, poids,...).

Les caractéristiques des fours tournants dépendent bien évidemment de leurs types. Nous ne
donnons ici que les informations concernant les fours a voie séche. Les principales dimensions sont

les suivantes :

= Longueur: 50— 100 m

= Diamétre intérieur : 3,15 — 6,60 m

= Inclinaison: 3,5-6 %

=  Vitesse de rotation : 1,5 — 3,48 tr/min.

* Poids du cylindre rotatif : 310 tonnes (pour four de 60 m) (Source CINAT)
» Epaisseur de la tole : 28 — 75 mm

Les dimensions de fours tournants dépendent d’un fabricant a un autre. Les fabricants les plus
connus sont : Polysius, FLSmidth, Shanghai Joyal Machinery, Fives FCB, et ThyssenKrupp
Fordertechnik. La firme FLSmidth par exemple donne les dimensions suivantes pour ses fours

(Figure 15).
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NOMINAL OUTPUT
{ton clinkerfday)

ERLE 7

ROTAX-2™ kilns 3-base kilns
Size LxD in meters Size LxD in meters
LD, -~ 13 LD, - 17
Indination = 3.5% Inclination = 4%

Figure 15 — Dimensions des fours tournant fabriqués par FLSmidth (FLSmidth, 2011).

Dans un four tournant, chaque zone correspond a un matériau réfractaire spécifique. Cela se justifie
par le fait que les réactions physicochimiques et les températures de service dépendent d’une zone
a une autre. Ainsi, nous donnons un exemple des caractéristiques de revétement du four tournant

de la Cimenterie Nationale de Kimpese (CINAT) dans le Tableau 11.
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Tableau 11 - Caractéristiques de matériaux réfractaires du four tournant de la CINAT.

Matériaux réfractaires ORYLEX 125 0u 150 KRONEX 50 PERILEX 80

Zone d’utilisation Chauffage Décarbonatation Cuisson
15-25 AlLOs

Composition [%] 60-65 SiO2 50-54 Al,03 80-84 MgO
1,5Fe203 - -

Température [°C] 1400 1650 1700

Conductibilité thermique [W/m/K] 0,5 1,4 2,6

1.2.4.5 Niveaux de température.

Les fours tournants sont des équipements a hautes températures. La flamme produite par le brileur
principal du four peut atteindre 2000 °C. Les gaz quittent le trongon rotatif a des températures
avoisinant 900 °C. A la sortie de la tour a préchauffeurs (dernier étage), les gaz n’ont plus que 350
°C en moyenne. La farine quant a elle, rentre a la tour a préchauffeurs entre 60 — 80 °C, et en sort
aux environs de 900 °C avant son admission au four tournant. A 1’entrée de refroidisseur, le clinker
se trouve a 1200 °C. Il en sort aux environs de 150 °C (cas de refroidisseur a ballonnets), a environ

100 °C (cas se refroidisseur a grilles), et enfin entre 180 - 300 °C (cas de refroidisseur rotatif).

1.2.4.6 Exemples.

Comme exemple, nous donnons celui du four rotatif Unax de la cimenterie nationale de Kimpese
(CINAT), en République Démocratique du Congo. A la CINAT, la fabrication du ciment se fait
par voie seche. L’installation cimentiere est équipée d’un four tournant a préchauffeurs (a 4 étages)
et a refroidisseur a ballonnets. Les caractéristiques géométriques du four sont les suivantes : 58 m
de longueur, 4,150 m de diamétre, 3,5 % de pente, 3,3 tr/min de vitesse de rotation. En ce qui
concerne le niveau de température, la farine entre a la tour a préchauffeurs a 60 °C, elle atteint 800
°C juste a I’entrée du four tournant. Le clinker produit quitte le four vers 1200 °C pour le
refroidisseur a ballonnets ou il sort aux environs de 150 °C. Le mix énergétique du four rotatif
Unax de la CINAT est composé uniquement de fuel lourd basse teneur en soufre (BTS). La CINAT
produit entre 1200 - 2000 tonnes de clinker par jour.
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1.3 Problématique et contexte de I’étude.

L’amenuisement et le colit élevé des combustibles fossiles poussent les industries cimentieres a
penser a d’autres sources d’énergie, qui pourraient suppléer au besoin énergétique de production
de ciment dans leurs installations. Parmi les sources d’énergie potentielles, nous avons les
déchets/biomasse, qui présentent un intérét économique et environnemental pour les fours
tournants de production de ciment, et qui pourraient étre des combustibles pertinents pour de tels
fours. Contrairement aux énergies fossiles, la production de déchets dans le monde augmente de
plus en plus. En 2006, selon I’article «Panorama mondial des déchets» de I'Institut des matiéres
premieres Cyclope (Cyclope, 2017), la planete a produit entre 3,4 et 4 milliards de tonnes de
déchets, dont 1,7 a 1,9 milliard de tonnes de déchets municipaux, 1,2 a 1,67 milliard de tonnes de
déchets industriels non dangereux et 490 millions de tonnes de déchets industriels dangereux.
Concernant la collecte, 2,74 milliards de tonnes de déchets ont été ramassées dans le monde, dont
1,24 milliard de déchets municipaux (Cyclope, 2017). Cette production est appelée a augmenter.
Des statistiques prévoient, en 2025, une augmentation de 2,2 milliards de tonnes de déchets
municipaux (soit 70 % de hausse). Au regard de ces chiffres, nous remarquons qu’il y a un grand

potentiel de déchet, mais qui est peu exploité.

La présente étude concerne la substitution partielle du combustible fossile par des combustibles
alternatifs (Biomasse, Pneus usés, et RDF) dans le four tournant pour produire du ciment. Bien que
ces combustibles dits « alternatifs » présentent des valeurs énergétiques intéressantes, ils ne
peuvent pas étre utilisés directement dans I’industrie du ciment sans une étude préalable sur la
composition et la constitution, car la fabrication du ciment est régie par plusieurs prescriptions a
respecter. Ainsi, le présent paragraphe se consacre a donner quelques pistes nécessaires pour
I’optimisation de la substitution, tout en préservant la qualité du ciment. Les informations sur les

types de combustibles alternatifs retenues pour 1’étude sont é¢galement présentées.

1.3.1 Nécessité d’optimiser la substitution pour la rendre compatible avec la
qualité du ciment.

Les propriétés du ciment sont influencées de manicre générale par la composition des matieres

premicres (argile et calcaire) ainsi que par le traitement thermique et mécanique du clinker. La
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composition du clinker dépend en premier lieu de la nature chimique et minéralogique du mélange
de matieres premieres (Kleppinger, 1993). Les combustibles (fossiles et alternatifs) peuvent

¢galement influencer la qualité du clinker.

Les combustibles alternatifs contiennent treés souvent des grandes teneurs en cendres et d’humidité,
des composés organiques, des métaux lourds, des éléments circulants (Na, K, CI, S,...), des
substances volatiles (Tsiliyannis, 2012), etc... En raison de leur composition, souvent tres variée,
l'utilisation de combustibles alternatifs dans la cimenterie peut altérer la qualité du clinker (ou du
ciment), si aucune mesure n’est prise concernant 1’analyse de déchets a substituer en four tournant.
Par exemple, le chlore est un élément a éviter, car sa présence (forte teneur) dans le ciment cause
de problémes de corrosion des armatures ou aciers dans le béton, et perturbe la prise et le

durcissement du ciment.

Au regard de ce qui précéde, la substitution doit étre optimisée, afin de produire un ciment de
meilleure qualité, a un cotlt énergétique faible, tout en protégeant I’environnement. Optimiser la
substitution revient a procéder aux analyses et vérification en amont des déchets susceptibles d’étre
utilisés en cimenterie. Plusieurs auteurs proposent des analyses préalables de déchets avant leurs
utilisations. (Tsiliyannis, 2012) par exemple, propose que les éléments suivants puissent Etre
vérifiés : le pouvoir calorifique, les polluants et éléments circulants présents dans les déchets, la
qualité de déchet, la conformité a I’environnement, le bénéfice économique li¢ au colit de déchets.
I affirme que le respect de spécifications ci-dessus est une étape importante pour la maitrise la
substitution et I’obtention d’une bonne qualit¢ de ciment. (Mokrzycki and Uliasz-Bochenczyk,
2003) proposent I’analyse des propriétés suivantes avant que la substitution de déchets dans le four
tournant soit faite : I’état physique du combustible (solide, liquide, gazeux), les teneurs des
¢léments circulants (Na, K, Cl, S), la toxicit¢ (composés organiques, métaux lourds), la
composition et la teneur en cendre, la teneur des volatils, la valeur énergétique, les propriétés
physiques (taille, densité, homogénéité), les propriétés de broyage, la teneur en humidité, et les
proportion de dosage fossile-alternatif. Pour (Zabaniotou and Theofilou, 2008), 1’utilisation de
combustibles alternatifs dans une cimenterie doit se faire avec précaution. Le choix des
combustibles doit reposer sur plusieurs critéres, notamment le prix et la disponibilité, le contenu

énergétique, les teneurs en cendres et en humidité, les teneurs de substances volatiles. L’analyse
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préalable des combustibles qui seront utilisés dans le processus de fabrication du ciment est une

étape trés importante, pour éviter que le produit final (ciment) soit altéré.

1.3.2 Nécessité de comprendre et hiérarchiser les phénomenes en présence dans
le four tournant.

Le four tournant de production de ciment étant le siege de plusieurs phénomenes thermochimiques,
il est nécessaire de les comprendre et de les hiérarchiser, tant au niveau de fabrication du clinker
(réactions de clinkérisation), qu’au niveau de traitement thermique de combustibles alternatifs pour
modéliser ce type d’installation. Ainsi, les réactions de la farine dans le four tournant se présentent
comme suit (dans 1’ordre chronologique) : chauffage et décarbonatation de CaCOs3, formation des
premiéres especes du clinker (Ca0),.Si02, (Ca0)3.Al03, et (Ca0)s.Al203.Fex03 et de la phase
liquide, et enfin formation de la derniére espéce du clinker (Ca0)3.SiO.. Pour les déchets/biomasse,
la succession des phénomeénes suivants peuvent avoir lieu : séchage de déchets/biomasse humide,
pyrolyse de déchets/biomasse, combustion et gaz€ification du résidu solide (char), et combustion
homogene des gaz formés. A ces phénomenes physicochimiques, il faut ajouter les échanges

thermiques entre les gaz, le lit de solides, et les parois du four.

1.3.3 Combustibles de substitution étudiés.

Trois types de déchets sont retenus pour cette étude : la biomasse, les pneus usés, et le RDF (Refuse
Derived Fuel). Chaque type de déchets présente ses particularités. Le choix de ces déchets est

essentiellement di a leur valeur énergétique (le PCI).

1.3.3.1 Biomasse.

La biomasse est un matériau biologique provenant de la vie ou des organismes vivants récemment
produits, directement ou indirectement par la photosynthése, le plus souvent des plantes ou des
matieres dérivées de plantes (Wang et al., 2017). Les ressources en biomasse sont largement
disponibles dans la nature. On estime que la production mondiale de biomasse est d'environ 100

milliards de tonnes par an (Wang et al., 2017).

Labiomasse est I'un des déchets les plus utilisés en tant que combustible alternatif dans les procédés
industriels et dans I'industrie du ciment en raison de leur disponibilité et de leur prix trés bas. Elle

se compose de différents résidus d'agriculture, tels que la bagasse, les coquilles d’arachide, les
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coquilles d'amandes, la paille, les coques de riz et les coques de café, ainsi que les résidus d'activités
liées a la forét, comme les copeaux de bois, la sciure de bois et I'écorce. L'utilisation de la biomasse
pour fournir une substitution partielle des combustibles fossiles a une importance capitale en ce qui
concerne le réchauffement climatique, puisque la combustion de la biomasse a le potentiel d'étre
neutre en CO2 (Zhang et al., 2017). C'est particulierement le cas de résidus agricoles, qui sont
régulicrement plantés et récoltés (Werther et al., 2000). Les résidus agricoles se caractérisent par
des teneurs en maticres volatiles plus €élevées que d'autres déchets et les charbons. Les processus
de conversion thermochimique sont une option importante pour la récupération de I'énergie et des
produits chimiques contenus dans la biomasse (Basile et al., 2016). Le Tableau 12 donne la

composition ¢lémentaire, ainsi que la valeur énergétique de la biomasse.

Tableau 12 - Analyse élémentaire et immédiate et valeur calorifique de différents déchets.

Eléments Pneus # RDF & Biomasse ##
Analyse immédiate % en poids % en poids % en poids
Matiere Organique 94,6 62,4 95,77

Char 0 0 0

Cendres 4,78 23,2 4,2
Humidité 0,62 14,4 7,6
Analyse ultime (DAF) % en poids % en poids % en poids
C 83,87 47 48,73

H 7,09 6,3 5,9

O 7,421 44,6 44,49

N 0,24 1,7 0,6

S 1,23 0,1 0,08

Cl 0,149 0,3 0,2

PCI brut, en MJ/kg 37,8 24,18 17,97

# (Rahman et al., 2015) ; @ (Materazzi et al., 2016) ; ## (Aranda Uson et al., 2013)

1.3.3.2 Pneus.

Les déchets résultant des pneus ont un pouvoir calorifique élevé (méme ordre de grandeur que celui
du charbon, voire méme supérieur) et la méme teneur en carbone (char) (Martinez et al., 2013).
Compte tenu du nombre croissant de camions et de voitures en circulation, les pneus usés sont de
plus en plus abondants. Ces pneus peuvent étre recyclés ou autrement éliminés afin de résoudre le

probléme de la pollution de l'environnement et de réduire les émissions de gaz a effet de serre
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lorsqu’ils sont brilés séparément (déchets briilés dans les incinérateurs sans but de valorisation

énergétique et maticre).

Les principales raisons pour lesquelles les pneus usés sont considérés comme un combustible tres

prometteur dans 1’industrie du ciment sont :

» Des pouvoirs calorifiques ¢élevés pouvant aller de 28-37 MJ/kg (Atal and Levendis, 1995;
Levendis et al., 1996),

= Une composition riche en carbone : les pneus usés sont caractérisés par des faibles teneurs
en humidité et en cendres, et par des teneurs ¢levées de matiere organique. Selon (Atal and
Levendis, 1995), les pneus contiennent des structures aromatiques polymeres, qui sont

similaires a celles du charbon a certains égards.

L’utilisation de pneus usés comme combustible de substitution est actuellement trés prisée.
Certaines cimenteries préférent méme les pneus en lieu et place de charbon, a cause de ses valeurs
énergétiques. Cependant, la conversion de pneus est réputé étre difficile. Selon (Singh et al., 2009),
I'élimination des pneus est extrémement difficile en raison de leurs propriétés chimiques,
biologiques et physiques hautement résistantes. Ainsi, les fours de cimenterie sont les mieux
appropriés pour la conversion thermochimique des pneus, vu leurs températures de service. Les

informations relatives aux pneus sont données dans le Tableau 12.

Les fortes teneurs en soufre des combustibles dérivés de pneus constituent le seul inconvénient
majeur de leur utilisation dans les fours de cimenterie. Le soufre est responsable de la formation
de SOx, espece chimique indésirable dans le systéme du four (paragraphe 1.3.1). Pour atténuer la
teneur en SOx (dans le gaz) issu de la combustion de pneus, les cimentiers font recours a I’addition
d'absorbant dans le circuit du four (Lafarge, 2014). La sociét¢ SOLVAY propose une technologie
(« procédé SOLVAIr au bicarbonate») consistant a intégrer dans le circuit des gaz sortant du four
tournant un systéme d’injection continue du réactif bicarbonate de sodium (NaHCO3) a sec afin de

réduire la teneur des sulfates (SOx) dans le gaz (Solvay, 2017), illustré par la Figure 16.
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Figure 16 — Neutralisation de SOx contenu dans le gaz par addition de NaHCOs (Solvay, 2017).

1.3.3.3 RDF.

Le RDF (Refuse Derived Fuel) est un mélange de plusieurs déchets, entre autres les déchets
domestiques, les déchets solides municipaux (MSW), les plastiques et les matériaux
biodégradables. Ces derniers se retrouvent en grandes quantités dans le RDF. Selon (Cepeliogullar
et al., 2016), le RDF est obtenu a la suite de différentes opérations telles que le déchiquetage, le
criblage, la séparation magnétique et par courant de Foucault pour qu’il soit plus maniable, en de

formes permettant son stockage.

Le RDF est en effet utilis¢ dans de nombreux procédés industriels : pyrolyse, gazéification,
combustion et autres. Il fournit des solutions pour l'élimination des fractions de déchets non
recyclables. Il peut étre utilis€ comme substitut direct des combustibles fossiles dans la
gazéification (Materazzi et al., 2016). Le RDF est trés flexible a 1’utilisation et offre un grand
nombre d'avantages écologiques (Cepeliogullar et al., 2016). Selon (Efika et al., 2015), la
conversion de MSW (Municipal Solid Waste) au combustible dérivé du type RDF est souvent fait

dans le but de résoudre le probléme d’hétérogénéité rencontré lors de la pyrolyse de MSW.

La teneur élevée en cendres et matieres volatiles dans le RDF peut entrainer une faible production

de chaleur, créant ainsi un frittage a haute teneur en cendres, et une augmentation de la production
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de goudron et des émissions de CO». La composition ¢lémentaire, ainsi que la valeur énergétique

de RDF sont données dans le Tableau 12.

1.3.4 Développement d’un modéle de connaissance du four tournant.

Au regard de ce qui précede, 1’objet de ce travail de thése est de développer un modéle de
connaissance du four tournant de production de ciment, avec apport d’énergie par combustibles
alternatifs. Ce mode¢le concerne la fabrication du ciment dans un environnement de mélange farine-
déchets (lit de solides), la combustion de fuel lourd dans la phase gaz, et les échanges lit de solides-
gaz-parois. Il se caractérise par un couplage de plusieurs phénomenes thermochimiques qui ont lieu
dans le four tournant dans le cas de substitution partielle du fossile par des combustibles alternatifs.
L’objectif principal du modéle est la compréhension des différents phénomenes dans le four
tournant et la prédiction des profils de température et de composition des espéces en présence a

chaque position le long du four. Les détails de ce modéele sont donnés dans le chapitre 3.
1.4 Conclusion.

Ce chapitre a décrit les aspects de la production mondiale du ciment et de son utilisation. Il a aussi
permis de recenser et comparer ses différents procédés de fabrication, ainsi de contexte de 1’étude,
liés a la substitution du fossile par des combustibles alternatifs dans le four tournant de production

de ciment. Il a également décrit les types de déchets qui seront utilisés dans cette étude.
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Chapitre 2 Etat de I’art et périmétre de I’étude.

Le chapitre 2 « Etat de P’art et périmetre de 1’é¢tude » a pour objectif de décrire les différents
phénomenes tant physiques, chimiques, que thermiques dans le four tournant. La fabrication du

ciment met en jeu plusieurs phénomenes qui nécessitent d’étre analysés et étudiés.

Tout d’abord, une description des différents modes de transport de la charge dans le four est
présentée. Celle-ci propose les plages de vitesses de fonctionnement de chaque mode envisagé.
Une présentation de différents travaux et modeles de transferts de chaleur existants dans le cas du

four tournant est également effectuée.

Par la suite, nous abordons les questions liées a la chimie du ciment. Durant la formation du clinker
dans le four tournant, les réactions telles que la décarbonatation de CaCO3 et de MgCOs, les
réactions de clinkérisation et la formation d’une phase liquide ont lieu dans le four. Ces réactions
peuvent étre endothermiques ou exothermiques. La combustion du combustible fossile et/ou des
combustibles alternatifs (dans le cas de substitution des déchets) qui fournit I’énergie nécessaire

aux différentes réactions se déroulant dans le four est également présentée.

Avant d’aborder la partie transformation des déchets, nous présentons les propriétés et

caractéristiques des combustibles fossiles (fuel lourd en particulier).

Ensuite, la transformation des déchets/biomasse est présentée. Etant donné que la présente étude
concerne la valorisation énergétique des déchets/biomasse, il est judicieux de comprendre et
d’analyser les différents phénomenes thermochimiques qui prennent place dans le cas de traitement
de déchets. Comme pour la farine, nous avons toute une liste des réactions chimiques que subissent
les déchets : séchage, pyrolyse, combustion et gazéification. Ces derniéres se déroulent a périodes
bien précises au sein du réacteur. Les gaz formés par les réactions de farine du ciment et par les

déchets biomasse réagissent en phase homogene.
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Avant de cloturer ce chapitre, nous donnons quelques informations sur les travaux de modélisation
des fours tournants rencontrés dans la littérature. Nous les avons scindés en trois cas : fabrication

du ciment, traitement des déchets, et autres cas.

Enfin, nous présentons le périmétre de 1’étude, en décrivant en quelques lignes ce que fait chaque

sous-modele, et nous montrons 1’importance du couplage de ces différents sous-modeles.
2.1 Description des principaux phénomenes en présence.

Dans cette partie, notre attention se porte sur les différents processus se déroulant au sein des fours
tournants. Ainsi, nous nous intéressons dans un premier temps au transport de la charge solide
avant de décrire les transferts de chaleur au sein de ces installations. La chimie du ciment dans les
fours tournants est également abordée. Enfin, nous dirons un mot sur la transformation des

déchets/biomasse.

2.1.1 Transport de la charge solide.

Le transport de la charge dans un four rotatif joue un role déterminant dans sa transformation. La
charge peut étre constituée de maticres premieres (farine crue pour la cimenterie) et/ou des déchets
(combustibles alternatifs). De fagcon générale, la charge est introduite a contre-courant des gaz
chauds quittant le four et générés par un brileur a combustible fossile. Elle sort a I’autre extrémité,

apres avoir subi des transformations physicochimiques, I’amenant au stade de clinker.

2.1.1.1 Différents types de mouvements de la charge.

Il existe six mouvements du lit de matiere dans le plan transversal du four tournant : slipping,
slumping, rolling, cascading, cataracting et centrifuging. La Figure 17 illustre ces six mouvements.
(Boateng and Barr, 1996a) affirment que le mouvement du lit le plus souhaitable est généralement
celui qui suit le rolling mode, car il favorise un bon mélange de particules avec un renouvellement
rapide de la surface du lit qui est exposée aux gaz chauds circulant a contre-courant dans le four.
Les mouvements tels que cascading, cataracting et centrifuging se produisent a des vitesses de

rotation €levées. Le Tableau 13 reprend les critéres pour différents mouvements.
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U

Slipping

Cascading Cataracting Centrifuging

Figure 17- Mouvements du lit de solides (Boateng and Barr, 1996a).

Tableau 13- Nombre de Froude pour chaque mouvement du lit (Boateng, 2012).

Mouvement Fr (=w*R/g) avec 8¢y = 3,5°
Slipping Fr<1,0x 107

Slupping 1,0x10° <Fr<0,3x10?
Rolling 0,5x103 <Fr<0,2x10"
Cascading 0,4x10"' <Fr<0,8 x10"
Cataracting 0,9x10' <Fr<1

Centrifuging Fr>1,0

2.1.1.1.1 Slipping mode.

Il est caractérisé par des vitesses de rotation tres faibles (cfr Tableau 13), ou la charge se déplace
par glissement sur les parois. Le frottement paroi-charge est trés faible, étant donné les faibles
vitesses de service. Dans le slipping mode, la charge se comporte comme un solide indéformable.
Le mélange n’est donc pas possible du fait du glissement sur les parois du four. (Hanrot, 1992)
distingue deux types de mouvement (statique et dynamique). Le mouvement statique est observé
lorsque le frottement est trés faible. La charge est donc quasi-immobile, comme le montre la Figure
17. En mouvement dynamique, le frottement devient un peu plus élevé, d’ou le mouvement
oscillatoire de va-et-vient. Durant cette phase, affirme (Hanrot, 1992), les parois du four entrainent
la charge dans son mouvement de rotation, la charge redescend en glissant le long des parois au
moment ou la gravité ’emporte sur les forces de frottement. On ne peut gueére parler d’un

quelconque brassage de la charge dans le slipping mode.
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2.1.1.1.2 Slumping mode.

Le régime d’avalanche est observé lorsque le glissement n’est pas possible (Tableau 13). Les
frottements paroi-charge deviennent de plus en plus rares. On assiste ici a un cisaillement dans le
matériau entre deux régions, formant un angle dit « angle de cisaillement », de part et d’autre de la
charge, pouvant étre évalué¢ a quelques degrés (Figure 17). Pour (Hanrot, 1992), I’angle de talus
oscille entre deux limites (supérieure et inférieure), la limite supérieure (juste avant I’avalanche),
considerée comme €tant €gale a I’angle statique de repos @yt statique» €t 1a limite inférieure (juste
aprés ¢boulement), qui est considérée comme voisine de [D’angle dynamique de

T€POS Plit dynamique» S€lon la Figure 18.

’\nfcur

)/\/‘ . ~
Ty Piit_statique " Plit_aynamique

Figure 18 — Variation de I’angle de talus : angle statique et angle dynamique de repos.

2.1.1.1.3 Rolling mode.

Le rolling mode (Tableau 13) est caractérisé par deux régions distinctes a savoir la couche active
et la couche passive (Boateng and Barr, 1996a, 1996b; Yin et al., 2014). Les deux régions sont
séparées par une zone d’interface. La couche active est mince, alors que la couche passive est
¢épaisse. Pour ce qui est du mouvement, en couche active, la charge se déplace de haut vers le bas
de la surface inclinée (surface supérieure du lit), alors qu’en couche passive le transport de la charge
s’effectue de bas vers le haut de la paroi du four tournant.

Selon (Yin et al., 2014) a ’extrémité entrée, la couche active est mince et la vitesse des particules
est faible, et I’augmentation de la distance axiale favorise aussi I’augmentation de 1’épaisseur de la
couche active et la vitesse des particules. Ces derniéres diminuent a I’extrémité de sortie (de

décharge). Le mélange rigoureux des particules et le taux de renouvellement de la surface
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supérieure du lit, font que le rolling mode est le plus approprié¢ pour la production du ciment. Le

renouvellement sans cesse de la surface du lit favorise une bonne calcination de la farine.

2.1.1.1.4 Cascading mode.

Le cascading mode se met en place a des vitesses de rotation relativement €levées (Tableau 13),
ou les particules sont €jectées de la couche passive et « cascadent » légeérement avant de réintégrer
la couche active (Colin, 2014). Pour (Hanrot, 1992), les particules situées au sommet du talus ont
une vitesse qui leur permet de décoller 1égérement de la surface libre du lit. (Boateng and Barr,
1996a) considérent le cascading mode comme étant une condition dans laquelle la hauteur du bord
d'attaque s'éléve au-dessus de la surface du lit, et les particules se mettent en cascade sur la surface
libre (Figure 17 ci-dessus). La cascade n’est donc pas souhaitable dans le fonctionnement d’un four

tournant commercial, car ce dernier exige des faibles vitesses de rotation.

2.1.1.1.5 Cataracting mode.

Le cataracting se produit a des vitesses de révolution élevées (Tableau 13). On assiste a un
décollage, a une certaine hauteur, entre la charge et les parois (Figure 17). Ce mouvement provoque

la ségrégation radiale (Hanrot, 1992).

2.1.1.1.6 Centrifuging mode.

La centrifugation se produit a des vitesses de rotation tres élevées (Tableau 13). La centrifugation
est considérée comme extréme, dans la mesure ou tout le matériau du lit (la charge) tourne avec le

mur du four tournant, comme le montre la Figure 17.

2.1.1.2 Probléme de ségrégation.

Le transport de charge dans les fours rotatifs est souvent accompagné de problémes de ségrégation.
La ségrégation a lieu lorsque les particules constituant le lit de solides présentent des différences

de taille.

2.1.1.2.1 Probléme de la différence de taille de particules.

Selon (Boateng and Barr, 1996a, 1996b), le mélange vigoureux des particules et le taux de
renouvellement élevé des particules dans la surface transverse du lit constituent les caractéristiques

clés de la couche active. Cependant, comme les particules n’ont pas toujours la méme taille (méme
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dimension), les particules les plus petites ont souvent tendance a passer vers le bas du crible formé
par les particules de grosse taille. Ce qui constitue le phénomene appelé ségrégation. Ce
phénomene est déterminant du point de vue de la chimie et de la physique de transformation
thermochimique des particules. Durant la ségrégation, les particules plus fines se concentrent au
ceeur du lit et forment ainsi un noyau refroidisseur. De ce fait, elles ont une température inférieure
a celle du matériau environnant, vu qu’elles n’ont pas la possibilité¢ d’atteindre la surface du lit, qui
est exposée directement au flux de chaleur provenant de la combustion du gaz au niveau du bruleur.
(Yin et al., 2014) affirment que 1’écoulement dans la couche active dépend principalement du
nombre de Froude (Fr = ®’R/g, ol o est la vitesse angulaire de rotation et g l'accélération de la
pesanteur) et du rapport des tailles (s = dp/R, ou dp est le diametre de particule et R le rayon du

cylindre du four).

2.1.1.3 Hauteur de la charge le long du four tournant.

L’¢évolution de la hauteur du lit dans un four tournant dépend de plusieurs parametres, notamment
de la perte de masse dans le lit de solides et des paramétres géométriques du lit et du four (Boateng,
2012; Kramers and Croockewit, 1952). Plusieurs mode¢les sur I’évolution de la hauteur du lit ont
été établis. (Kramers and Croockewit, 1952) établissent un modele sous forme d’équation
différentielle, donnée par 1’équation Eq-2.2. Ce mode¢le donne la hauteur du lit en fonction de la
position axiale dans le four tournant. (Mujumdar and Ranade, 2006) utilisent le mod¢le proposé

par (Kramers and Croockewit, 1952), en le présentant comme suit :

-3
dHe(?) _ (9 8o 34 <2Hm(z)_Hm2<z)> /2 Eor2)

= lit - |
dz Sin Qe 4MNpoy, 17 7 1

Ou ¢@y;cest ’angle de repos dynamique du lit (radian), &gy, est 'inclinaison du four tournant
(degré), g, est le débit volumique de solides (m>/s), Ngour €st la vitesse de rotation du four (tr/min),
et r; est le rayon intérieur du four (m).
(Shietal., 2011; Specht et al., 2010) dans leurs études sur la recherche expérimentale de profondeur
de lit solide a l'extrémité de décharge des fours rotatifs, proposent la relation Eq-2.3 suivante :

tg Sfour

dH;;; (z 0,75tgpy; _
wl®) QTS9P mpyo (g, — gy — 9 oo (Eq-2.3)
dz . nfour Ps tg Prit

Ou q,, est le débit masse (en kg/s), et ps est la densité apparente du solide (kg/m?).
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La résolution de I’équation différentielle ci-dessous nécessite une condition initiale ou une
condition aux limites. La corrélation ci-dessus peut encore se présenter sous forme

adimensionnelle, donnée par la relation Eq-2.4 ci-dessous :

-3
dHlit(Z) —pd. |l1- (1 _ %)2 /2 _ tg 6four (Eq—2.4)
dz ' Ty tg Ou
Avec
0,75q,,,t ;
Bd = 272qmtg Puie (Eq-2.5)

3
T. nfourpsrl

Ou dHy;;/dz, Bd et Hy;; /r;sont sans dimension. Le terme Bd comprend le débit masse, la vitesse
de rotation, le diamétre du four, ainsi que les propriétés du solide. Le sens physique de Bd n’est

rien d’autre que le rapport de deux vitesses, selon la relation Eq-2.6 ci-dessous :

v,
Bd = 1,5ntgoy; V—“ (Eg-2.6)
k

Ou V, est la vitesse axiale du solide dans un four entiérement rempli (V, = q,,/psmri), et Vj la
vitesse tangentielle du cylindre, qui est aussi la vitesse tangentielle maximale du solide a proximité
de la paroi interne (Vi = 217y Nsgyp).

(Perron and Bui, 1990) quant a eux, proposent la corrélation suivante (cfr Eq-2.7 ci-dessous)

permettant d’estimer la hauteur de la charge dans le transport axial du lit dans un cylindre rotatif.

dH,;¢(z) [ 4q,singg;;
- T =t
dz

016661n 7'3 ((Slit —sin 6lit)0'75 - 6four (Eq'2~7)
’ four’1

Ou §;;; est I’angle d’interception du lit (en radian).

(Henein et al., 1985) donnent la relation Eq-2.8 ci-dessous, utilisée pour calculer la profondeur du
lit.

1 — Hyy

— 2.1
Ay = 1{cos ( T
lit

) = 04 = Hu) @y Hug = HE)' - (Eq-2.3)

Ou Aj;est la surface transversale du lit de solide (m?).
(Davies et al., 2010; Granados et al., 2014; Liu and Specht, 2006) présentent la relation Eq-2.9,
permettant d’estimer la hauteur du lit le long du four :

dHy; (2) _ _t9%u
dz 4TINS ooy

Qv
(2 = (Hye — 1)) 72

_ tg 5four
COS Puit

(Eq-2.9)
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Les corrélations proposées par (Debacq et al., 2013; Descoins et al., 2005; Liu et al., 2009; Ngako
et al., 2015) sont dérivées de celle de (Kramers and Croockewit, 1952; Saeman, 1951; Vahl and
Kingma, 1952).

La connaissance de la hauteur du lit permet ainsi de calculer le taux de remplissage du four, par

I’équation Eq-2.10 (Boateng, 2012) :
1 T T
f= > (2 cos™! (—1) — sin [2 cos™t (—1)]> (Eq-2.10)

e — Hie r — Hyy
(Colin, 2014) propose 1’équation suivante pour le calcul 1’angle d’interception du lit &;;;(2),

connaissant la hauteur du lit :

Hy (z) =n (1 — cos <6l%(z)>) (Eq-2.11)

2.1.1.3.1 Les surfaces d’échange.

Des considérations géométriques simples (Figure 19) permettent par ailleurs d’estimer les

principales surfaces caractéristiques du lit, a chaque position axiale.

La surface libre du lit (contact entre la phase gazeuse et la phase solide) :

A%it = 2(2r Hy — leit)l/zAZ (Eq-2.12)
= Lasurface de la paroi couverte par le lit :
;arois = r16litAZ (Eq'2-13)
» Lasurface de la paroi découverte (surface de contact entre la paroi et la phase gazeuse) :

Agarois =n (27-[ - 5lit)AZ (Eq—2.14)

» La surface transversale de la phase solide :

Ay =2 (85 (2) = 5in(80(2))) (Eq-2.15)

» La surface transversale de la phase gazeuse :

1
Agaz = 7'12 <T[ - 5 (6lit(z) - Sin(glit (Z)))> (Eq—2.16)
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E— ==, . Lj’aur

Figure 19 — Considérations géométriques/four tournant.

2.1.2 Transferts de chaleurs dans les fours tournants.

Les transferts de chaleur ont un role discriminant dans la préparation du clinker en four tournant.
Souvent alimentés en énergie par le biais d’un brileur placé a leur extrémité, les fours tournants
sont le si¢ge de nombreux transferts de chaleur, entre leurs parois, la charge en circulation et le gaz

circulant au-dessous de la surface libre du lit.

2.1.2.1 Mécanismes de transfert de chaleur.

Les échanges thermiques dans le four tournant se font de fagon générale, suivant les trois modes
classiques de transmission de chaleur : conduction, convection, et rayonnement. Et entre trois
¢léments constitutifs, a savoir : le lit de solides, les parois, et le gaz. Les différents flux possibles

sont les suivants (Figure 20) :
- Echange gaz/solides par convection ¢537%; et rayonnement <p§g§’FB_ B

_ . : Conv Ray
Echange gaz/paroi par convection @gazrp ~ Ctrayonnement @ .- pp

- Echange solides/paroi couverte par conduction <pj§33f_

- Echange solides/paroi découverte par rayonnement <p}’3;lgr_ B

Ray
four—air

- Echange paroi extérieure/ air ambiant par convection <pj§gg;’_air et rayonnement ¢
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Figure 20 — Echanges thermiques dans un four tournant.

2.1.2.2 Transfert de chaleur par conduction (Paroi couverte-Solide).

Ce mode de transfert s’effectue entre le lit de solides et la paroi couverte du four tournant. Les
parois, du fait de leur contact avec les gaz (échange gaz-paroi découverte), s’échauffent et
échangent de la chaleur avec le lit de solides, pendant la rotation du four (la paroi découverte
devient paroi couverte, et réciproquement). Lors de cet échange, la paroi couverte se refroidit, elle
cede une certaine quantité de chaleur préalablement regue de la phase gaz. Il s’agit donc d’un
phénomene de régénération (transfert de chaleur du gaz vers la charge, via la paroi) (Hanrot, 1992).
Plusieurs chercheurs ont mené des études sur le transfert de chaleur paroi-solide par conduction,
en particulier sur le coefficient d’échange paroi-solide, notamment (Csernyei and Straatman, 2016;
Mujumdar and Ranade, 2006), qui présentent la corrélation suivante :

i <w 7‘12 5lit(Z)>
Dyt

hfour— = 11,6 (Eq-2.17)

) AC
four
Ou Ay est la conductibilité thermique du lit (W/m/K), D,;, est la diffusivité thermique du lit (m%/s),

 est la vitesse de rotation (rad/s), et Af,, est la surface de la paroi couverte par le lit (m?). La

conductivité du lit peut étre évaluée par la corrélation proposée par (Di Blasi, 2000) :
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3 ){SS
}{lit = 4UBOf05TgazFB + A (E 2 18)
ss ; — 0,286 q-=
4050,85T3,, 5 d,

Avec :
2
Ass = 00013 +0,05 "1/ 00) + 0,63 (11/199) -
Ou Tyq,rp est la température de gaz de freeboard (K), o est la constante de Stephan-Boltzmann
(W/m¥K*%), dpest le diamétre de particule (m), et Ags (J/ms/K).

(Ginsberg and Modigell, 2011) quant a eux, modélisent le coefficient d’échange paroi-solide selon

la relation Eq-2.19 ci-dessous :
1 1 1

= +
hfour—B (hfour_B)four (hfour—B)B

(Eq-2.19)

Ou (hfour_B) four est le coefficient de transfert de chaleur de contact entre la paroi et solide

(W/m?/K), et (hfour_ )B est le coefficient de transfert de chaleur de pénétration en masse du solide

(W/m?/K). Cette derniére relation représente la mise en série de deux résistances, de contact

(1/ (hfour_B) four) et de pénétration (1/ (hfour_B)B). La résistance de contact dépend de la

conductivité thermique du gaz entre les particules, et le transfert de chaleur radiatif entre la paroi

et les solides. Selon (Ginsberg and Modigell, 2011), (hfour_B) four est constante le long du four,

et peut prendre la valeur moyenne de 377 W/m*/K. (Marias et al., 2005) retiennent la valeur de 25
W/m?/K pour le coefficient d’échange paroi-solide. Cette derniére valeur a été ajustée pour
atteindre la température ambiante pour le lit de solides a la sortie du four. Alors que, (E. Mastorakos
etal., 1999) évaluent le coefficient d’échange hg,,, 4500 W/m?/K, valeur issue des résultats de
(Barr et al., 1989). (Lybaert, 1985) quant a lui, propose des valeurs de hyy,,-—p comprises entre 50
et 350 W/m*/K. (Agrawal and Ghoshdastidar, 2017) modélisent le transfert paroi couverte-solide
en supposant que la conduction de chaleur est quasi statique (puisque la paroi du four sont
alternativement chauffés et refroidis pendant chaque révolution par le gaz et le solide,
respectivement). Quant au coefficient d’échange paroi-solide, ils retiennent la valeur de 377
W/m?/K, donnée par (Ginsberg and Modigell, 2011). (Shi et al., 2008) modélisent le coefficient
d’échange par conduction paroi-solide en fonction de la théorie de pénétration, selon la corrélation

Eg-2.20 ci-dessous :
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Mt (PCP) i

(Eq-2.20)
mt,

hfour—B =2

Ou A;;; est la conductivité thermique effectif du lit de particules (W/m/K), (oCp);;; est la capacité
thermique du lit (J/m*/K), et t, est le temps de contact entre la paroi et les particules (s), qui peut

étre li€ a la vitesse de rotation du four (n,,,,) par la relation Eq-2.21 ci-dessous :

larc

t = ——
¢ 2mngour

(Eq-2.21)

Avec lyr. = mdy, définit la longueur d'arc du matériau en contact avec la paroi du four (m). Ou d,
est le diameétre intérieur du four tournant (m).

(Babler et al., 2017) utilisent la corrélation suivante (cfr Eq-2.22 ci-dessous), basée sur deux
résistances : la résistance au transfert de chaleur provoquée par le film de gaz entourant les

particules et la résistance au transfert de chaleur provoquée par le matériau de particule lui-méme.

L 1
1 _ XksAyp 1 <leit (Pcp)nfour> & (Eq-2.22)
(61it/2)

Ou yys est I'épaisseur sans dimension du film d'air entourant les particules (y,s = 0,012), d,, est

hf our—B Agaz 2

le dimétre de particule (m), 444, est la conductibilité thermique de gaz (W/m/K), 1oy, est la vitesse

de rotation (tr/s), et (m) est la chaleur spécifique (J/m*/K).
(Wes et al., 1976) qui proposent la corrélation sous forme logarithmique pour I’estimation du
coefficient d’échange thermique paroi-solide (cfr Eq-2.23 ci-dessous) :

Tfour - Tfourc (t) _ hfour—BA;our ¢

In
Trour — Tiit Corie™Muie

(Eq-2.23)

OU Toyrc(t) est la température moyenne loin de la paroi (K), Cpy;; est la capacité thermique de
solides (J/kg/K), m;;; est la masse du solide (kg), et t est le temps (s).

La corrélation proposée par (Piton et al., 2015) est proche de celle de (Csernyei and Straatman,
2016; Mujumdar and Ranade, 2006). Elle se présente comme suit (cfr Eq-2.24 ci-dessous) :

Aie (2w T125lit(z) o3
hfour—B =116
268em Dy

(Eq-2.24)

Cette derniére relation n’est valable que pour les vitesses de rotation du four comprises entre 3,5 et

10 (rad/s).
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(Fan et al., 2013) dans leurs travaux de modélisation et de simulation de champ de température

dans le four tournant pour minerai de fer, proposent la corrélation Eq-2.25 ci-dessous :

n 2gaz {[%f + Vf] ln[ dp + 1] — 1} (Eq-2.25)
d, dp Ogr + V5

Ou 4,5 est I’épaisseur du film de gaz (m), yf est le coefficient de réglage pour le calcul de la

conduction thermique, et t. est le temps de contact particule-parois (s).

D’autres auteurs associent le rayonnement au transfert paroi-solide, d’autres encore parlent de
phénomeéne de convection, observé dans les pores du lit (porosité considérable). (Lebas, 1995)
prend en compte les phénoménes de rayonnement intervenant dans les interstices entre les parois
et les particules de solide, dans le calcul du coefficient de transfert global paroi couverte-solide.
Ainsi, (Liu et al., 2016) dans leurs études sur le mouvement des particules et le transfert de chaleur
dans un four tournant, proposent la corrélation empirique (convection et conduction combinées)
suivante pour le calcul du coefficient d’échange entre la paroi couverte et le lit de solides (cfr Eq-
2.26 ci-dessous):

-1 -1

d ALit P1it Co1i
h,four_ — Xexp 14 + 2 lltpllt pllt (Eq'2.26)
Agaz t,

OU Yexp est une constante expérimentale (prend des valeurs comprises entre 0,1- 0,2), d, est le

diametre de la particule (m), et A4, est la conductivité thermique des gaz (W/m/K).

2.1.2.3 Transfert de chaleur par convection.

En four tournant, le transfert de chaleur par convection concerne :
- le contact gaz-solide ;
- le contact gaz-paroi, et ;

- le contact paroi extérieure-air ambiant.

2.1.2.3.1 Transfert gaz-solide.

Le transfert gaz-solide concerne essentiellement le flux de chaleur recu par le lit, a travers sa surface
supérieure, en contact direct avec la phase gazeuse. En ce qui concerne sa partie convective, le flux

de chaleur peut s’exprimer par la relation Eq-2.27 ci-dessous :
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<P§Z?}’B—B = hgazFB—BA%it(TgazFB - Tlit) (Eq-2.27)

Ou AL, est la surface supérieure du lit (cfr Eq-2.12 ci-dessus), et est fonction des paramétres
geométriques du four, Ty, g la température de gaz de freeboard (K), Ty;; la température du lit (K),
et hyazrp st le coefficient d’échange convectif gaz-solide (W/m?/K), dont la valeur peut étre
déterminée par des corrélations. Il existe dans la littérature plusieurs corrélations permettant

d’estimer hgq,pp—p. (Babler et al., 2017; Fan et al., 2013; Liu et al., 2016; Mujumdar and Ranade,

2006) proposent la corrélation Eq-2.28 ci-dessous :

h

A
gazrp-p = 046 5= Rey > Re(j 104 ~034 (Eq-2.28)

h

Le diametre hydraulique du four D, nombres de Reynolds (axial et angulaire) Rep, et Re,,, et le

taux de remplissage volumique du four 7, sont donnés respectivement par les relations Eq-2.29,

Eqg-2.30, Eq-2.31, et Eq-2.32 ci-dessous (Babler et al., 2017; Mujumdar and Ranade, 2006) :
O.SD(Zn — 8t (2) + sin 6ut(z))

D, = : (Eq-2.29)
" (= (8 (2)/2) + sin (8,(2)/2))
Uyq,D
Re, = P9aztaaz"n (Eq-2.30)
Hgaz
w D?
Re,, = Poaz®7n (Eq-2.31)
Ugaz
n = 81t (2) — sin 8, (z) (Eq-2.32)
2n

(Agrawal and Ghoshdastidar, 2017) donnent la corrélation Eq-2.33 ci-dessous permettant d’estimer

le coefficient d’échange thermique gaz-solide :

(¢,/8)(Repy, — 1000)Pr

Nup;, = ]
T +12,7(£,/8) "/ (Pr2/3 — 1) (Eq-2.33)

Cette corrélation a été validée pour des nombre de Pr compris entre 0,5 et 2000, et pour des
nombres de Rep,;, compris entre 3000 et 5,10°, et est utilisable pour un écoulement turbulent dans
un tuyau lisse. Ou &, est le facteur de frottement de Darcy (¢, = [0,79In(Repy,) — 1,64]72), Nupy,
et Repp sont respectivement le nombre de Nusselt et le nombre de Reynolds, en fonction du

diametre hydraulique D, pour la région du gaz.
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(Kiissel et al., 2009) dans leurs études sur la modélisation de la calcination de CaCOs3 dans le four
tournant, proposent une corrélation similaire a celle de (Agrawal and Ghoshdastidar, 2017), donnée

par la relation Eq-2.34 ci-dessous :

2
_ (£,/8)(Repy, — 1000)Pr < Dy, )3 (Eq-2.34)

Nup;, =
v 12,7(5,/8) 2 (Prhs)

Lfour
Avec §, = [1,82log(Repy) — 1,64]72, 2300 < Repp, < 10°, et Dy /Lryr < 1.
(Piton et al., 2015) utilisent la corrélation Eq-2.35 ci-dessous, établie par (Gorog et al., 1982).

0,62

3600277\

hyazrp—p = 04| ———— (Eq-2.35)
Agaz

Ou g est le débit massique des gaz chauds dans le four (kg/s), et Agq est la section transversale
de la phase gaz dans le four tournant (m?). Les études conduites par (Gorog et al., 1982) donnent
le coefficient d’échange gaz-solide hyq,pp-p compris entre 50 et 100 W/m?/K, alors que (Wes et
al., 1976) dans leurs travaux, mesurent des valeurs de hyg,rp_p comprises entre 60 et 100 W/m*/K.
Selon (Wes et al., 1976), ces derniéres valeurs peuvent étre retrouvées par la relation Eq-2.36 ci-
dessous :
hgaZFB—B =15 hgaZFB—W (Eq-2.36)

Ou hgq,pp-w est le coefficient d’échange par convection entre le gaz de freeboard et la paroi

(W/m?/K).

2.1.2.3.2 Transfert gaz-paroi.

I1 existe dans la littérature plusieurs corrélations permettant d’évaluer le coefficient d’échange gaz-
paroi, parmi lesquelles les corrélations de (Tscheng and Watkinson), reprises par (Babler et al.,

2017; Colin, 2014; Fan et al., 2013; Lebas, 1995; Liu et al., 2016; Mujumdar and Ranade, 2006) :

k
hgazre-w = 1.54D—GR63’575R€,;0'292 (Eq-2.37)
e
o5 oas (Drour 0,055
hgazrg-w = 0,036Rey” Pro33 | —— (Eq-2.38)
Lfour

Ou Pr est le nombre de Prandtl du gaz. Un ordre de grandeur pour Pr se situe aux alentours de

0,713 (pour I’air sec a 1250 K) (Engineering toolbox, 2017).
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(Hausen, 1943, 2013) proposent deux corrélations, I’une pour le régime laminaire (Rep < 2300)
et 'autre pour le régime transitoire (2300 < Rep < 8000), respectivement données par les
relations Eq-2.39 et Eq-2.40 ci-dessous :

0,0668Rep, Pr(Dyour/Liour)

Nu = 3,66 + (Eq-2.39)
1+ 0,04[RepPr(Dpour/Liowr)]
D 0,66
Nu = 0,0235(Rey®® — 125) [1 + ( L}’: ‘””) ] (Eq-2.40)
our

La corrélation en régime laminaire est obtenue pour des rapports d’aspects (Lfour / Dfour) égaux a
0,5, 0,1 et 0,01. La corrélation Eq-2.41 ci-dessous proposée par (Kiissel et al., 2009) est proche de
celle donnée par (Hausen, 1943, 2013), et est donnée comme suit :

D 0,66
1+ <M) ] (Eq-2.41)

'‘four

Nu = 0,0214(Repy® — 100) Pro*

(Piton, 2015; Piton et al., 2015; Seghir-Ouali et al., 2006) quant eux, proposent la corrélation Eq-
2.42 ci-dessous :

hgazrg—wD
Ny = 22EEWR _ 0,02Re2% +8,5. 10 Rel* (Eq-2.42)

A
gaz
La corrélation ci-dessous a été validée pour des nombre de Re,, compris entre 1,6.10% et 4,7.10°, et

pour des nombres de Rep, compris entre 0 et 3.10%. (Agrawal and Ghoshdastidar, 2017) supposent
que le coefficient de transfert de chaleur par convection gaz-paroi hyq,rp-w est inférieur a celui

du gaz-solide, et proposent la corrélation Eq-2.43 ci-dessous :

g (E/8)(Rep, —1000)Pr
7 Dn \1+12,7(¢4/8)"2 (Pr’/s — 1)

(Eq-2.43)

(Riffaud and Koehret, 1972) proposent la corrélation Eq-2.44 suivante permettant d’estimer le

coefficient d’échange par convection gaz-paroi :

)0,67

hgazrs—w = 0,0981(q5"” (Eq-2.44)

Ou g7 est le débit masse des gaz (kg/s).
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2.1.2.3.3 Transfert paroi extérieure-air ambiant.

Le transfert paroi extérieure-air ambiant est considéré comme étant une perte d’énergie (Figure
20). Son intensité dépend des conditions de température régnant a I’extérieur. On peut caractériser

sa valeur par la relation Eq-2.45 :

(p]ggg;‘]—air = hextA]?gfLr (Tfour - Too) (Eq-2.45)

Avec
Az, = 2n(REX, )’ (Eq-2.46)

Ou Tfoyy est la température de la paroi extérieure du four (K), T, est la température du milieu

ambiant (K), h.,; est le coefficient d’échange paroi extérieure-air ambiant, REX . est le rayon

extérieur du four (m), et A%‘ftr est la surface extérieure du four (m?).

Plusieurs auteurs ont mené des travaux sur le transfert de chaleur par convection entre la paroi
externe du four tournant et le milieu ambiant. (Lebas, 1995) propose deux corrélations :

- Convection naturelle

0,387 Ra'/s
Nu = 0,6+ 5
- (0,559)9/16 27 (Eq-2.47)
Pr
Avec Ra = Gr Pr, pour 10* <Ra <10'?
- Convection forcée
N 03+ 0,62 Re'/2pr'/3 N ( Re )a b

u=0,

Y4 282000 (Eq-2.48)

047 */3
)|
Avec a=5/8, b=4/5 pour 100 < Re < 20000 et 400000 < Re < 10’
a=1/2, b=1 pour 20000 < Re <400000 et Pe=Re.Pr> 0,2
Les corrélations Eq-2.47 et Eq-2.48 ci-dessus ont permis par suite d’obtenir les valeurs h,,; de

0,26 W.m2. K etde3 a40 W.m2.K"!, respectivement pour la convection naturelle (avec une paroi

extérieure a 175 °C, dans un air ambiant de 20 °C) et pour la convection forcée (avec une vitesse

de vent de 4 a 100 km/h) (Lebas, 1995).
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(Piton et al., 2015) proposent également une corrélation permettant d’estimer h,,, a partir du
nombre de Nusselt (cfr Eq-2.49 ci-dessous).
1
Ny = Mextrour ext _ 0,135 <@ + Re2 + Gr) ; (Eq-2.49)
Aair 2

OU dfoyr ext €st le diamétre extérieur du four tournant (m), et A, est la conductivité thermique de
I’air (W/m/K). La corrélation ci-dessus a été validée pour des nombres de Re, compris entre
1,1.10% et 5,8.10% et pour des nombres de Re,, compris entre 0 et 3.10%,

Quant a (Hanrot, 1992), il utilise la corrélation Eq-2.50 ci-dessous pour estimer le coefficient

d’échange thermique par convection entre la paroi extérieure du four et le milieu extérieur :

Re 0,35
Nu =0,11 T+ Gr | Pr™ (Eq-2.50)
(Agrawal and Ghoshdastidar, 2017) a leur tour, proposent la corrélation Eq-2.51 ci-dessous :
0,112 [(Re? 035
hexe = d A [( Zw + GT‘) Prairl (Eq-2.51)
four_ext

Ou Pr,;, est le nombre de Prandtl de 1’air environnant. Le nombre Gr de la relation ci-dessus est

calculé selon la relation Eq-2.52 ci-dessous :

T — T, )d3
Gr — agﬁexp( four_m ) four_ext (Eq-2.52)

Vair
Ou a4 est accéleration gravitationnelle (m/s?), Pexp €st le coefficient de dilatation thermique
volumétrique (1/K), Tfoyr m est la température moyenne de la paroi extérieure (K), et vy, est la
viscosité cinématique du milieu ambiant (m?/s).
(Fan et al.,, 2013) proposent une corrélation proche de celle proposée par (Agrawal and
Ghoshdastidar, 2017), donnée par la relation Eq-2.53 ci-dessous :

0,111, [/0,5Re2 0.35
Roye = ar K 2+ Gr> Prm-r] (Eq-2.53)
dfour_ext 2

Dans la littérature, on trouve également les valeurs numériques du coefficient h,,. (Marias et al.,
2005) proposent la valeur de 20 W.m2.K™!' pour le coefficient d’échange h,,;, alors que (E.
Mastorakos et al., 1999) donnent plutét la valeur de 30 W.m2.K"!. Cette derniére valeur a été
retenue sur base de considérations de ventilateurs servant a refroidir le tube du four (cas de

cimenterie).
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2.1.2.4 Transfert de chaleur par rayonnement.

Quatre échanges possibles peuvent étre rencontrés dans le cas de transfert de chaleur par
rayonnement dans les fours tournants :

- échange gaz-solide ;

- ¢échange gaz-paroi,

- échange paroi-solide, et ;

- ¢échange paroi extérieure-air ambiant.

2.1.2.4.1 Transfert gaz-solide.

Le transfert thermique entre la phase gaz et la phase solide dans les fours tournants a fait 1’objet de
plusieurs travaux de recherche. Certains auteurs le formulent sous forme de flux de chaleur,
d’autres sous forme de coefficient d’échange. (Mujumdar and Ranade, 2006) proposent la relation
Eqg-2.54 permettant d’évaluer le flux de chaleur radiatif entre le gaz et le solide.

4 4
Tgazre — agTyt
2

€
¢§Z;/FB—B = apAj (e + 1) < 2 (Eq-2.54)

Ou g, est I'émissivite du lit, &5 ’émissivité de gaz de freeboard, @, I’absorptivite de gaz de
freeboard, et o constante de Steffan-Boltzmann (5,67.10° W/m?/K*). La relation est valable pour
des émissivités du lit et de gaz supérieures a 0,8 (Mujumdar and Ranade, 2006).

(Liu et al., 2016) proposent la relation Eq-2.55 ci-dessous donnant le coefficient d’échange radiatif
entre le gaz de freeboard et la surface supérieure du lit de solide :
hRay Egaz _]lit

gazFB—B — ggazFB—gaz T T
gazFB lit

(Eq-2.55)
Ou Fg_gq; est le facteur de forme lit-gaz de freeboard (-), Eyq, est I’éclairement (W/m?), et J;; est
la radiosité du lit (W/m?).

(Hanrot, 1992) proposent deux relations Eq-2.56 et Eq-2.57 ci-dessous ou les surfaces d’échange

ont été supposées isothermes.
1

R
(nggFB—B = 0p (T;azFB - Tl%t) 1 n 1/ 1 (Eq-2.56)
/ggaz Elit
Elit +1
(pgggFB—B = (lT) OB (ggazT;azFB - agale‘;t) (Eq—257)

Ou <p§Z§FB_ 5 est le flux d’échange radiatif gaz freeboard-lit (W/m?).
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(Fan et al.,, 2013) quant a eux donnent la relation Eq-2.58 ci-dessous permettant d’estimer

Ray
hgazFB—B'

Ra
hgagFB—B = ggaz,litUB (Tg4azFB - Tl%t)/(TgazFB - Tlit) (EQ-2-58)
Ou g445,i¢ est I’émissivite efficace du gaz au lit de granulés.

(Lebas, 1995) propose la relation Eq-2.59 ci-dessous permettant d’estimer le flux de chaleur radiatif

gaz-solide.

R
(ng;]FB—B = UBAéitlpSngB_B (T;aZFB - Tl?t) (Eq-2.59)

Ou les coefficients wgg;’FB_ 5 sont donnés dans le Tableau 14 ci-dessous (avec hypothése du corps gris).

Tableau 14 — Mode¢les de rayonnement (Lebas, 1995).

Ray Ray Ray
1ibgazFB—B [-] 1ibgazFB—W [-] Ipfour—B [-]
£ € 1
gaz gaz Eglit
g +1 Erour +1 -
ggaz - 5 ggaz
2 2
Egaz€lit Egaz€four gfourglit(l - ggaz)
11 - 11 - -
+—-1 + -1
Egaz  Elit €gaz  Efour
ggazglit[l + 9(1 - ggaz)(l - Sfour)]Qray Sgazgfour[l + 9(1 - ggaz)(l Sfourglit(l - ggaz)ﬂray
_ sin(m — 6,1 /2) - glit)]-Qray
=8y /2
Avec
1
'Q‘r'ay

- 1- (1 - ggaz)(l - gfour){l - @[1 - (1 N sgaz)(l Bl gfour)]}

2.1.2.4.2 Transfert gaz-paroi.

Le transfert de chaleur radiatif gaz-paroi dans les fours tournants a intéressé de nombreux
chercheurs, qui le modélisent soit sous forme de flux de chaleur, soit encore sous forme de
coefficient d’échange. (Liu et al., 2016) proposent la relation Eq-2.60 donnant le coefficient
d’échange radiatif entre le gaz de freeboard et la paroi découverte :
pRay _ Egaz — Jfour

gazFB-w = Egazfw-gaz T

— (Eq-2.60)
gazFB four
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Ou Fy_4 est le facteur de forme paroi-gaz de freeboard (-), Eg,, est I’éclairement (W/m?), et
Jrour est la radiosite de paroi (W/m?).

(Mujumdar and Ranade, 2006) établissent la relation Eq-2.61 pour I’estimation de transfert

thermique radiatif entre le gaz et la paroi découverte :

4 4
R gngaZFB - angour
(ng;/FB—W = O-BA}iour(gfour + 1) ( >

(Eq-2.61)

Ou A}iour est la surface de la paroi découverte du four (m?), et Efour €St I’émissivité de la paroi

intérieure du four.

(Lebas, 1995) quant a lui, propose la relation Eq-2.62 ci-dessous :

R
Pgarrs-w = O8AfourWyerpsw (Tgazrs = Tiour) (Eq-2.62)

Ou les coefficients ¢§;‘ZVFB_W sont donnés dans Tableau 14 ci-dessus (avec hypothése du corps

gris).
(Fan et al., 2013) donnent la relation Eq-2.63 ci-dessous permettant d’estimer hggFB_W.
thgFB—W = &gaz,four0B (T;azFB - Tf4our)/(TgazFB - Tfour) (Eq—2.63)

Ou &g4z rour €st I’émissivité efficace du gaz a la paroi du four.

2.1.2.4.3 Transfert paroi-solide.

Plusieurs auteurs ont mené des travaux de recherche sur le transfert de chaleur par rayonnement
paroi-solide. Comme dans les cas précédents, le transfert radiatif paroi solide est également
modélisé sous forme de flux de chaleur, et sous forme de coefficient d’échange.

(Mujumdar and Ranade, 2006) mod¢lisent le transfert paroi découverte-solide par la relation Eq-

2.64 :
g‘)]}Sz?zilr'—B = O-B'Aiit' Elit- Efour- 'Q(Tj?our - Tl%t) (EQ‘2-64)
Ou () est le facteur de radiation du four, donné par la relation Eq-2.65 ci-dessous :

0
(21 — @)1y

Ou r; est le rayon intérieur du four (m), et [;;.1a largeur du lit de solides (m).

(Eq-2.65)

(Liu et al., 2016) proposent la relation Eq-2.66 ci-dessous donnant le coefficient d’échange radiatif

hRay

rour  ONrE la paroi et la surface supérieure du lit de solides :
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Jrour = Juie
hour—p = (1= Egaz)Fo-w T ———— (Eq-2.66)
four lit
Ou Fg_yy est le facteur de forme lit-parot, et /¢y, est la radiosite du four (W/m?).
(Lebas, 1995) donne la relation Eq-2.67 ci-dessous :
R R
(pfggr—B = UBAéiH/)fgLyLr_B(Tflour - Tl‘%t) (Eq-2.67)

Ray

Ou les coefficients ¥, sont donnés dans Tableau 14 ci-dessus (avec hypothese du corps gris).

(Fan et al., 2013) proposent la relation Eq-2.68, permettant d’estimer hR®

four— -
hﬁggr_B = gfourB,gUB (Tf‘}ou‘r - Tléilt)/(Tfour - Tlit) (Eq'2‘68)

Ou &rgyrp,g est I’émissivite efficace de la paroi au lit a granulés.

2.1.2.4.4 Transfert paroi extérieure-air ambiant.

Le transfert radiatif paroi extérieure-air ambiant a une importance capitale pour I’estimation des
pertes thermiques du four tournant vers 1’extérieur. (Nerskov, 2012) propose la relation Eq-2.69
pour le calcul du flux de chaleur échangé par rayonnement entre la paroi du four tournant et 1’air

ambiant :

Ray = OB gfour_extAegztlr (T;l-our - Tog) (Eq'269)

(pf our—air
OU &foyr ext €st I’émissivité de la tole du four tournant, Af%fw est la surface de la paroi extérieure
du four (la tole), et T,, est la température du milieu extérieur (K). Etant donné que la tole du four
est souvent faite en acier fortement oxyd¢, la valeur de &fyyr x; €St tres proche de Iunité. (Lebas,
1995) estime cette valeur entre 0,9 et 1.

(Fan et al., 2013; Liu et al., 2016) proposent la relation suivante donnant le coefficient d’échange

radiatif h?ggr_ air €ntre la paroi extérieure du four tournant et le milieu ambiant (cfr Eq-2.70 ci-

dessous) :

4 4
Ray Tf our_ext — Te

hfour—air = O—Bgfour (Eq—270)

Tf our_ext — Too

OU Tfoyr ext €st la température de la paroi extérieure (K).
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2.1.3 Chimie du ciment.

2.1.3.1 Composition du clinker.

Le clinker est le principal composant du ciment, qui résulte de la cuisson a 1450 °C environ d’un
mélange d’argile et de calcaire finement broyés. Il est composé des minéraux suivants :
(Ca0)3.5102, (Ca0)2.S102, (Ca0)3.AL203, (Ca0)s.Al203.Fe203, et des éléments mineurs tels que
CaOitibre, MgOiibre, Na2SO4, KoSO4, CaSO4. Les minéraux de clinker ci-dessus sont généralement
représentés par des notations spécifiques respectives suivantes C3S, CoS, C3A et C4AF, qui sont
d’usage en cimenterie, ou C=CaO, S=Si0», A=Al,03, et F=Fe,0s. La composition finale du clinker
dépend d’une cimenterie a I’autre (fonction de matieres premieres), du type du ciment que I’on
désire obtenir. Certains clinkers présentent des teneurs minimes en composés mineurs. (Witsel, et
al., 2000) dans leurs études donnent la composition suivante du clinker : C3S, C2S, C3A, C4AF.
(Bhad et al., 2009; E. Mastorakos et al., 1999; Hiromi Ariyaratne et al., 2014; Mujumdar and
Ranade, 2006) considerent également la méme composition que (Witsel, et al., 2000). (Darabi,
2007) donnent la composition et les teneurs des minéraux du clinker suivantes : 45 - 65 % de CsS,
10 -25 % de C2S, 7 — 12 % de C3A, et 5 — 11 % de C4AF. Quant a (Nerskov, 2012), il donne la
composition et les teneurs suivantes : 65 % de CsS, 15 % de C2S, 10 % de C3A, 10 % de C4AF, 1
% de CaOitibre, 2 % de MgOiibre, 1 % de KoSOs4, 0,5 % de NaSO4. (Hassaan, 2001) présente la
composition du clinker sous deux formes, oxyde et minérale. La composition standard déduite des

formules de Borgue (B. Kohlhaas and Otto Labahn, 1983) se présente comme suit :

Tableau 15 — Composition minéralogique standard du clinker (Pongo Pongo, 2012).

Composants [% en masse]|

CsS >55
CaS <22
C5A > 8
C4AF > 8
CaSOq4 < 25
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2.1.3.2 Composition des matieres premieres.

La préparation des maticres premicres est une étape importante dans le processus de fabrication du
ciment. L’obtention d’une bonne qualité du clinker en dépend fortement. De fagon générale, la
farine introduite dans le four tournant se compose de 80 % de Calcaire (CaCO3, MgCOs,..) et de
20 % d’Argile (SiO2, AOs, Fe2O3, H20,...). 1l est a noter que ces compositions different d’une
carriere a I’autre. (Nielsen, 2012) présente la farine crue comme étant constituée de calcaire, source
de calcium (CaCO3, CaMg(COz3),), d'argile et/ou de sable, sources de silicium, d'aluminium et de
fer (AL2Os, Si02, Fe203). Quant aux proportions, il donne 75-80 % en masse de calcaire, 20 - 25 %
en masse d'argile. L’industrie du ciment peut étre amenée a corriger les teneurs ci-dessus. La
composition globale est parfois ajustée afin de répondre aux exigences du type de ciment a
produire. La transformation de la farine en clinker s’opére par le biais de nombreuses réactions
chimiques que les différents auteurs regroupent fréquemment en 5 réactions majeures (cfr
paragraphe 2.1.3.3.5 ci-dessous), impliquant les composés suivants : CaCOs, CaO, SiO2, AlOs3,
Fe203, (Ca0)2.5102, (Ca0)3.5102, (Ca0);3.AL03, (Ca0)s.Al203.Fe203. Certains composés sont
souvent négligés, car considérés comme ¢léments mineurs, présentant de faibles teneurs
(Mujumdar and Ranade, 2006; Nielsen et al., 2012).

(Witsel, et al., 2000) étudient le comportement dynamique global du systéme du four rotatif,
I’impact de différentes variables de commande, et 1’analyse des perturbations sur le profil de
température. Ils modélisent le four en considérant que la phase solide est constituée des espéces
chimiques suivantes a 1’entrée (farine) CaCOs3, SiO2, AlLO3, Fe,03, CaO. (E. Mastorakos et al.,
1999) considérent que la charge est constituée de CaCO3, CaO, SiO2, Al,Os, Fex03, CaS, CsS, C3A
et C4AF, especes liées par les cing réactions chimiques majeures décrites ci-dessous. Dans le souci
de développer un mod¢ele de four tournant capable de simuler la formation et la production du
clinker le long du four, (Darabi, 2007) considére les especes suivantes comme faisant partie de la
farine a P’entrée du four : CaCOs, SiOz, Al,Os, FeoOs3. (Nerskov, 2012) dans son modele de
combustion de combustibles solides dans les fours de cimenterie considére que les matieres
premiceres sont constituées de CaO, Al,O3, FexO3, Si02, MgO, NaxO et K>O. Il considere également
que la majeure partie de CaCOs se trouve transformée dans le pré-calcinateur, avec un taux de pré-
calcination compris entre de 90 - 95 % avant son admission dans le four tournant. (Bhad et al.,
2009) dans leurs travaux sur le développement d’un modéle mathématique d’un four tournant a

ciment avec un brileur a canaux multiple, présentent le processus de fabrication du ciment comme
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étant composé a I’entrée des espéces suivantes : CaO, Al>O3, Fe203, Si02, et autres métaux oxydés.
(Hiromi Ariyaratne et al., 2014) donnent la composition suivante (en poids) de la farine crue : 66
% de Ca0, 21 % de SiO2, 5 % de AlxO3, 3 % de Fe2O3 et 5 % d’autres composés. (Hassaan, 2001)
¢tudie la possibilité d'utiliser le basalte comme matiére premiére pour compenser le manque de fer

dans le mélange d’argile du clinker et du silicate dans le mélange de clinker.

2.1.3.3 Réactions de clinkérisation.

Les réactions physico-chimiques conduisant a la formation du clinker peuvent étre représentées
comme suit (Source CINAT) :
- 100 °C : Evaporation de I’eau libre
- 100 — 400 °C : Déshydratation de I’eau cristalline
Al,05.5i0,.mH,0 - Al,05.Si0, + mH,0”
- 400°C : Dissociation de MgCO3
MgC0; - MgO + CO,”
- 800°C : Dissociation de CaCOs
CaC0; - Ca0 + C0O,”
- 800 — 900°C : Formation de Ca0O.SiO; ou CS
- 900 — 950°C : Formation de (CaO) 5(Al203)3 ou CsA3
- 950 -1200°C : Formation de (CaO)2 SiO:
2Ca0 + Si0, - (Ca0),.Si0,
Ou encore
2C+S - C,S
- 1200-1300°C : Formation de (CaO)3; Al203 ou C3A et de (CaO)s Al203 Fe2O3 ou C4AF
- 1260-1450°C : Formation de C3S avec disparition progressive et totale (éventuellement) de

la chaux libre.
2.1.3.3.1 Réaction de décarbonatation (CaCO3; & MgCO:3).

2.1.3.3.1.1 Décomposition de CaCOs.
La décarbonatation (Eq-2.71) est une réaction trés importante (car trés endothermique) dans le
processus de fabrication du ciment. Elle permet la formation de ’espeéce clé, la chaux (CaO). Le

carbonate de calcium (CaCO3) représente dans la plupart des cas pres de 79 % en poids de la farine
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crue. Il se décompose aux alentours de 800 °C. En pratique, sa décomposition commence entre 550
°C et 600 °C (B. Kohlhaas and Otto Labahn, 1983).
CaC05(s) » Ca0O(s) + C0O,(g) (Eq-2.71)

A la pression atmosphérique, 1'énergie libre de Gibbs (en J/mol) a I'équilibre de la réaction de
décarbonatation peut s’exprimer en fonction de la température, suivant la relation Eq-2.72 ci-
dessous (Boateng, 2012) :

AG? = 182837 + 13,402 InT — 251,059T (Eq-2.72)
La décarbonatation (décomposition de CaCO3) est donc une réaction endothermique. Plusieurs
valeurs de I’enthalpie de réaction de CaCOs sont disponibles dans la littérature. (B. Kohlhaas and

Otto Labahn, 1983) donne 1660 kJ/kg, alors que (Boateng, 2012) donne 1768 kl/kg.

2.1.3.3.1.2 Décomposition de MgCOs.

Le carbonate de magnésium (MgCO3) se dissocie selon la réaction chimique suivante :
MgC0O5(s) - MgO(s) + C0O,(g) (Eq-2.73)

La réaction Eq-2.73 s’amorce dés 250 °C, et peut prendre fin vers 410 °C, a la pression

atmosphérique (Boateng, 2012). Comme pour le CaCOs3, la décomposition de MgCOs est aussi une

réaction endothermique, son enthalpie de réaction est évaluée a 1298 kJ/kg (Boateng, 2012).
2.1.3.3.2 Phases majeures du clinker.

2.1.3.3.2.1 Alite (CsS : CasSiOs).

L'alite ou le silicate tricalcique, de formule 3Ca0.SiO; ou C3S en notation cimentiére, est le
principal constituant anhydre du clinker. Cette espece lui confére ses propriétés hydrauliques. Ses
proportions dans le clinker sont évaluées a plus de 60 % de la masse totale, contenant 71 — 75 %
en poids de CaO, 24 - 28 % en poids de SiO2, et 3 - 4 % en poids d'ions substitués ou impuretés
(MgO, Al>Os3, Fe;03, TiOs, et autres) (Telschow, 2012). Les quantités des oxydes dépendent tres
particulierement de la composition du clinker, de la température avec laquelle ils ont été cuits, et
enfin de la manicre dont ils ont été refroidis (B. Kohlhaas and Otto Labahn, 1983). L’ Alite contrdle
principalement les résistances initiale et finale du ciment. Le meilleur ciment serait celui qui n’est
constitué que de C3S. Le C3S est formé a des températures allant de 1350 a 1450 °C, selon la
réaction Eq-2.74 :

C,S(s) + Ca0(s) - C3S(s) (Eq-2.74)
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Si le refroidissement est trop lent, le C3S formé peut se décomposer en C2S et en CaO, selon la
réaction Eq-2.75 :
C35(s) = C,S(s) + Ca0(s) (Eq-2.75)

La réaction de rétrogradation Eq-2.75 ne se produit qu’a des températures inférieures a 1250 °C, et
souvent en présente de FexOs ou de I’ion Fe?" (dans le C3S), qui résulte de combustion dans les
conditions réductrices (B. Kohlhaas and Otto Labahn, 1983).

Etant donné que la réaction chimique conduisant a la création de C3S prend place dans la zone de
cuisson (caractérisée dans son entiereté par la fusion partielle de solides), il convient d’affirmer

que le C3S ne se forme qu’a la présence de la phase liquide (voir section 2.1.3.3.4 ci-dessous).

2.1.3.3.2.2 Belite (C:S : Ca;SiOy).

Le belite ou le silicate bicalcique (2Ca0.Si10;) est considéré comme étant la deuxiéme espece la
plus importante du clinker. Il se forme principalement sous forme solide, a la température de
clinkérisation, et est présent dans le clinker dans des proportions de 15 a 30 % en masse. En ce qui
concerne la présence d’oxydes, C2S se compose de 60 — 65 % en poids de CaO, 29 - 35 % en poids
de SiO; et 4 — 6 % en poids d'oxydes substitués ou impuretés (Al2O3 et Fe;Os3, mais aussi K20,
NaxO, MgO, SO; et P,Os). Sa résistance apres hydratation dans le ciment est quasi-similaire a celle
de I’ Alite, mais sa vitesse d’hydratation est beaucoup plus lente que celle de C3S (B. Kohlhaas and
Otto Labahn, 1983; Telschow, 2012). Le belite se forme selon la réaction chimique Eq-2.76 :

2Ca0(s) + Si0,(s) - C,S(s) (Eq-2.76)

2.1.3.3.2.3 Aluminate tricalcique (C3A : Ca3Al,Og).

L’aluminate tricalcique (3Ca0.Al;03) est la phase du clinker possédant un degré de réactivité
¢levé, dont la teneur dans le clinker est comprise entre 5 et 10 % en masse. Le C3A pur consiste en
62 % en poids de CaO, et 38 % en poids d'Al>O3 et ne présente pas de polymorphes dépendants de
la température (B. Kohlhaas and Otto Labahn, 1983; Telschow, 2012). L'aluminate tricalcique peut
¢galement contenir des ions étrangers ou alkalis (Na2O, K>O), chacune en quantités supérieures a
5 % en poids (B. Kohlhaas and Otto Labahn, 1983). L’aluminate tricalcique se forme suivant la
réaction Eq-2.77 ci-dessous :

3Ca0(s) + Al,05(s) » C3A(D) (Eq-2.77)
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2.1.3.3.2.4 Alumino-ferrite tétracalcique (CsAF : 2(Ca;AlFeOs)).

L’ Alumino-ferrite tétracalcique (4Ca0.Al>03.Fe>03) représente 5 — 15 % en poids de clinker. Le
C4AF pur contient 46 % en poids de CaO, 21 % en poids d'Al,O3, 33 % en poids de Fe>O3. On peut
cependant trouver une teneur de 10 % en poids de MgO, c’est le cas souvent des clinkers industriels
(Telschow, 2012). (B. Kohlhaas and Otto Labahn, 1983) considérent que la phase ferrite ne possede
pas de composition chimique constante, mais plutot faisant partie d’une série de solutions solides
s'étendant théoriquement de C2A a CoF (soit C2A...CsAF...CsAF...CsAF,...CoF), alors que (Van
Rompaey, 2006) considere que la phase ferrite, dans la majorité des cas, appartient a une série de
solutions solides dont les compositions se situent entre CsA2F et CsAF». 11 affirme que le CsAF
est le pdle le plus lumineux de la solution solide, étant donné que le pdle C2A n’est stable qu’a des
hautes pressions. (Telschow, 2012) quant a lui, considere la phase ferrite comme étant composée
de solutions solides de la forme Caz (AlxFe1x)20s, avec 0 <x <0,7. L’ Alumino-ferrite tétracalcique
se forme suivant la réaction Eq-2.78 ci-dessous :

4Ca0(s) + Al,05(s) + Fe,0,(s) —» C,AF (1) (Eq-2.78)
2.1.3.3.3 Phases mineures du clinker.

2.1.3.3.3.1 Chaux libre (CaOjre).

La chaux libre (CaOiinre) est considérée comme une des phases mineures du clinker. Elle est donc
la fraction de CaO non combinée avec les oxydes (SiO2, Al2O3, Fe2O3). Sa teneur peut atteindre
des valeurs supérieures a 2 % en poids du clinker. La présence de CaOiipre dans le clinker est due a
plusieurs facteurs (de la préparation de matiéres premiéres, au refroidissement du clinker) : la
préparation inadéquate de farine crue (non homogénéité ou broyage trop grossier), la combustion
insuffisante (de sorte qu'elle n'a pas été combinée par d'autres oxydes), la vitesse de refroidissement
du clinker trop faible, conduisant a la décomposition partielle de C3S (réaction de rétrogradation
de C3S), la teneur en chaux trop élevée dans les mati¢res premicres (si LSF III > 100, il y a
déséquilibre entre les constituants) (B. Kohlhaas and Otto Labahn, 1983). Ces facteurs peuvent étre
a la fois exclusifs et inclusifs. Dans le ciment, elle est susceptible de provoquer des phénomeénes
d'expansion dans le mortier et dans le béton (expansion de la chaux), en régissant avec de ’eau
pour donner de la chaux éteinte ou la Portlandite (Ca(OH),), selon la réaction chimique Eq-2.79

ci-dessous :
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Ca0(s) + H,0(l) —» Ca(OH),(s) (Eq-2.79)
Selon (B. Kohlhaas and Otto Labahn, 1983), la chaux libre est indésirable dans des concentrations
appréciables, souvent au-dessus d'environ 2,5 % en poids du clinker. Au regard de ce qui précéde,
la chaux libre peut donc étre considérée comme un parametre essentiel pour juger la qualité et le
degré de cuisson du clinker produit. Des clinkers bien cuits résultants d’un cru bien dosé et d’une

bonne granulométrie présentent des teneurs en CaOribre inférieures a 2 % (Fethi, 2007).

2.1.3.3.3.2 Periclase (MgOiiprc)-

Le periclase ou la magnésie (MgOiibre) peut provenir de diverses sources : des matiéres premieres,
plus précisément du calcaire, et dans de rares cas des argiles, ou de la décomposition de
CaC03.MgCOs3 ou Ca0.MgO, ou encore de MgCOs3 seul. (Van Rompaey, 2006) affirme que le
periclase apparait dans le clinker lorsque les concentrations de MgO dépassent 2 % du poids du
clinker, et lorsque les concentrations maximales de MgO ont ét¢ atteintes dans la phase du clinker.
Pour (B. Kohlhaas and Otto Labahn, 1983), les clinkers riches en MgO peuvent contenir des
MgOiibre. Ils affirment que 2 a 2,5 % en poids de MgO se combinent sous forme des solutions
solides dans les autres phases du clinker, et on ne peut parler de MgOiinre que lorsque les teneurs
dépassent 2,5 a 3 % (valeurs conformes aux spécifications standards pour un ciment conforme).
Comme pour la chaux libre, le periclase produit la Brucite (Mg(OH),) lorsqu’il est hydraté. La
brucite peut aussi causer le probléme d’expansion a long terme dans le ciment (expansion de la
magnésie), dans certains cas, les dégats qu'elle cause peuvent rester inapercus pendant des années.
La proportion de MgO qui est combinée dans d'autres phases dépendra de la composition chimique

du clinker et de son état de production (B. Kohlhaas and Otto Labahn, 1983).

2.1.3.3.3.3 Sulfates alcalins.
Les sulfates alcalins (Na2SO4, K2SO4 et CaSO4) ont également pour origine les mati¢res premieres.
Ils sont les fruits des réactions des K>O, Na>O, SO3 présents dans la farine sous forme d’ impuretés.

Les réactions chimiques conduisant a la formation des sulfates alcalins sont les suivantes (cfr Eq-

2.80 ci-dessous) :
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Na,0(s) + S03(g) © Na,S0,(s)
K,0(s) +503(g) © K;50,(s)
Ca0(s) + S05(g) © CaS0,(s) (Eq-2.80)
MgO(s) + S03(g) © MgSO,(s)
CaS0,(s) + CO(g) « CaO0(s) + CO,(g) + S0,(g)
(Van Rompaey, 2006) parle de sulfates alcalins de la forme de 3K»S04.Na;SOs, et de
2CaS04.K>S04. La forte concentration des sulfates alcalins dans le four tournant peut causer
certaines anomalies : cristallisation de I’anhydrite (CaSOs4) qui est trés instable comparé aux autres
alkalis (Nielsen et al., 2011a). Cette cristallisation provoque le colmatage et/ou bouchage a

I’intérieur du four, réduisant ainsi le diameétre du four (Nielsen et al., 2011b, 2012).

2.1.3.3.4 Formation de la phase liquide (fusion de solides).

La formation du clinker dans les fours rotatifs a ciment a lieu a de trés hautes températures et a des
temps de s¢jour d’environ 30 min (Cembureau, 1997), qui favorisent les réactions solide-solide et
solide-liquide, réactions indispensables pour la formation de quatre composés minéralogiques du
clinker : CoS, C3A, C4AF et C3S. Selon (Mujumdar and Ranade, 2008), la phase liquide est
essentiellement due a la formation de C3S. Certains auteurs attribuent la formation de la phase
liquide a la présence d’Aluminium et du Fer dans la farine. IIs attribuent é¢galement la formation
du revétement supplémentaire du four (collage) a la phase liquide, qu’ils considérent comme un
avantage pour la protection contre I’usure des réfractaires. (Mujumdar and Ranade, 2006) affirment
que la formation de la phase liquide dépend fortement de la température locale. Ils estiment la

fraction du liquide formée due a la fusion de solides par la relation Eq-2.81 ci-dessous :
T — TS]
T, — Ty

(Eq-2.81)

Ou Tr. et Ts sont respectivement la température a laquelle toute la masse est liquide
(« LIQUIDUS ») et la température a laquelle la premiére goute de liquide se forme
(« SOLIDUS »), et T la température du mélange. Ces dernieres dépendent fortement de la
composition de solides dans le four, et sont susceptibles de varier a I’intérieur du four. Les valeurs
de liquidus et solidus retenues, valent respectivement 1927 °C et 1287 °C. (Hewlett, 2003; Nielsen,
2012) considerent que 1'alumine (Al2O3) et 1'oxyde de fer III (Fe2O3) a des températures supérieures

1300 °C sont a la base de la phase liquide. Ils affirment que, I’ Alumine et 1’Oxyde de fer III bien
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que n’étant pas essentiels a la constitution du produit final (ciment Portland), permettent la
formation de la phase liquide, et qu’ils agissent comme flux d’abaissement des besoins
énergétiques au stade de clinkérisation. Ils retiennent les réactions chimiques Eq-2.82 ci-dessous
comme réactions caractéristiques de la phase liquide :
3Ca0(s) + Al,05(1) » 3Ca0.Al,05(s)
(Eq-2.82)
4Ca0(s) + Al,05(1) + Fe,05(1) = 4Ca0.Al,05.Fe,05(s)
L’Aluminate et le Ferrite se cristallisent de la phase liquide lorsque la température chute aux
environs de 1230 °C (cfr Figure 21). Selon (Nielsen, 2012), la phase liquide agit comme un support

d’accroissement du transport par diffusion, et accéleére donc la formation de cristaux de bélite (C2S),

d’Alite (C3S) et de la chaux libre (CaOiipre).

C.A

Liquid phase o
C,AF

T 1 T
1400

T T T T ]
600 800 1000 1200 1400 1200 °C

HEATING COOLING
Max temp.

Figure 21 - Diagramme de phase de production de clinker (Nielsen, 2012).

(E. Mastorakos et al., 1999) prennent en compte la formation de la phase liquide dans les fours
rotatifs a ciment, en établissant un mode¢le qui suppose que la formation de la phase liquide varie
linéairement. Ils limitent la fraction du liquide dans le lit a 30 %. Cette derniere valeur est supposée
rester constante par la suite, dans la zone de combustion jusqu'a la sortie des solides. Le modele
considere la température du lit comme étant supérieure ou égale a la température de fusion (1560
K). (Nerskov, 2012) considere les C3A et C4AF comme principaux catalyseurs de la phase liquide
dans le lit de solides, a de températures de 1330 °C. Il affirme que la phase liquide accélere les
réactions de clinkérisation en formant 1’alite, le belite, et la chaux libre, selon la Figure 22 ci-

dessous.
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Figure 22 — Pyroprocessing avec des indications de temps de réaction (Nerskov, 2012).

(Romero Valleotzl, 2012) reprend le modele de la fraction du liquide formée par la fusion de solides
développé par (Mujumdar et al, 2006), en retenant les températures de 2570 °C et de 1390 °C
respectivement comme LIQUIDUS et SOLIDUS.

2.1.3.3.5 Les cinq réactions modéles.

Le mécanisme de transformation de la farine en clinker est le plus souvent décrit dans la littérature
par les cinq réactions suivantes (cfr Eq-2.83 ci-dessous) :

CaC05(s) —» CaO(s) + C0,(g)

2Ca0(s) + Si0,(s) » C,S(s)

C,S(s) + Ca0(s) - C3S(s) (Eq-2.83)
3Ca0(s) + Al,05(s) - C3A(1)
4Ca0(s) + Al,05(s) + Fe,0,(s) - C,AF (1)

(Mujumdar and Ranade, 2006) développent un modele du lit qui ne tient compte que de cing
réactions pour la formation de clinker. (Hiromi Ariyaratne et al., 2014) présentent un mod¢le
mathématique qui tient également compte de cinq réactions chimiques majeurs du solide a
I’intérieur du four tournant : la calcination, la fusion endothermique et la clinkérisation
exothermique. (Bhad et al., 2009; Darabi, 2007; E. Mastorakos et al., 1999; Spang, 1972)

modélisent également les réactions de formation du clinker a I’aide des cinq réaction ci-dessus.
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2.1.3.3.6 Constantes cinétiques et enthalpies des réactions de clinkérisation.

2.1.3.3.6.1 Introduction.

Il existe dans la littérature trés peu d’information concernant les cinétiques de réactions de
clinkérisation. Certains chercheurs attribuent cela aux réactions physico-chimiques complexes, aux
multiples phases et surtout a plusieurs processus simultanés a des échelles de temps trés différentes,
qui prennent place lors de la formation du clinker (Bhad et al., 2009; Mujumdar and Ranade, 2008).
Au regard de ce qui précede, (Mujumdar and Ranade, 2008) parlent d’importance d'identification
des questions clés et d’utilisation de méthodologie appropriée pour développer des modeles

mathématiques applicables aux fours tournants dédiés a la production de clinker.

2.1.3.3.6.2 Constantes cinétiques et enthalpies des réactions.
Dans la littérature, nous trouvons différentes valeurs d’enthalpies des réactions de clinkérisation
(Tableau 16). Pour évaluer I’enthalpie nette des réactions de solide, (Hiromi Ariyaratne et al., 2014)
font appel aux équations spécifiques Eq-2.84 ci-dessous établies par I’ Association Allemande du
Ciment (VDZ), données ci-dessous :
AhCaco3 =r mrmWCaC03,rm(1 — Neat)
AhC4AF = 3,043 s Mg Wre,0,,c1
Ahc s = t 1116 (2,65 War, 0,0 — 1,692 Wre, 0, c1)
(Eq-2.84)
Ahg_¢,s = u g (2,868 wip, o — 0,754 we,s.01)
Ahcys =z MWeys,0l
hg = Ahcaco, — Ahc,ar + Ahg,a — Ahg_c,s — Ahgys

Ou Ahcgco, €t Ahg,, représentent respectivement les quantités d’énergie absorbées pour la
dissociation de CaCO;3 et de la formation de C3A, alors que Ahc, 4, Ahg_c,s et Ahc, s représentent
les quantités d’énergie libérées par la formation de C4AF, de CaS, et de Cs3S respectivement. Dans
les expressions précédentes m; est le débit masse des composants (kg/s), 1.4 le degré réel de
calcination, et w; ; la fraction en poids du composant i dans j (i= especes et j=clinker). Cette ¢tude
les a conduits a déterminer les enthalpies de formation (Tableau 16), représentées dans les
équations Eq-2.84 ci-dessus par les lettres 1, s, t, u et z. Les indices rm et cl font respectivement

allusion aux matieres premieres et au clinker.
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Les enthalpies des réactions de clinkérisation sont données dans le Tableau 16 concernent les cing

équations modeles ci-dessous :

CaC05(s) » CaO(s) + C0,(g) (Eq-2.85)
2Ca0(s) + Si0,(s) - C,S(s) (Eq-2.86)

C,S(s) + Ca0(s) - C3S(s) (Eq-2.87)
3Ca0(s) + Al,05(s) » C3A(1) (Eq-2.88)
4Ca0(s) + Al,05(s) + Fe,0,(s) —» C,AF (1) (Eq-2.89)

Plusieurs réactions chimiques ont lieu lors de la cuisson de la farine, impliquant différentes espéces,
tant solides que liquides. Plusieurs auteurs considerent que les réactions de clinkérisation suivent
la loi d’Arrhenius, et sont du premier ordre (Boateng, 2012; Darabi, 2007; E. Mastorakos et al.,
1999; Mujumdar and Ranade, 2006). Les constantes cinétiques données par (E. Mastorakos et al.,
1999), ont été choisies par essais et erreurs, dans le but d’obtenir la composition voulue (du clinker)
a la sortie du four. Quant aux taux de réactions, (Darabi, 2007; E. Mastorakos et al., 1999;
Mujumdar and Ranade, 2006) donnent les taux de réactions sous forme massique. Les valeurs

cinétiques trouvées dans la littérature sont données dans le Tableau 16 ci-dessous :
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Tableau 16 — Cinétiques et enthalpies de réaction de clinkérisation.

Equations Références A E [kJ/mol] AH [kJ/mol]
(Mujumdar and Ranade, 2006)  1,18.10° (kmol/m?/s) 185 179,4
(E. Mastorakos et al., 1999) 108 (s1) 175,728

Eq.2.85 (Boateng, 2012) 9,67.10%* (h™") 1092, 947#
(Darabi, 2007) 4,55.10°" (s™) 781 +1,782.10%@
(Bhad et al., 2009) - - +1660 &
(Hiromi Ariyaratne et al., 2014) - - 1778 &
(Mujumdar and Ranade, 2006)  1,0.107 (m?/kg/s) 240 -127,6
(E. Mastorakos et al., 1999) 107 (s 240,

Eq-2.86 (Boateng, 2012) 1,41.101 (b 346,014# -
(Darabi, 2007) 4,11.10°(sh 193 -1,124.10°@
(Bhad et al., 2009) - - -603 &
(Hiromi Ariyaratne et al., 2014) - - 700 &
(Mujumdar and Ranade, 2006)  1,0.10° (m?/kg/s) 420 16,0
(E. Mastorakos et al., 1999) 10° (s 420 ;

Eq-2.87 (Boateng, 2012) 4,18.108(h™) 461,352# -
(Darabi, 2007) 1,33.10° (s 256 +8,01.10* @
(Bhad et al., 2009) - - -448 &
(Hiromi Ariyaratne et al., 2014) - - 495 o
(Mujumdar and Ranade, 2006)  1,0.10% (m?/kg/s) 310 21,8
(E. Mastorakos et al., 1999) 108 (s 310 -

Eq-2.88 (Boateng, 2012) 1,81.10°(h ") 251,208# -
(Darabi, 2007) 8,33.10%(s™) 194 -4.34.10* @
(Bhad et al., 2009) - - -37 &
(Hiromi Ariyaratne et al., 2014) - - 74 o
(Mujumdar and Ranade, 2006)  1,0.10% (m?/kg/s) 330 -41,3
(E. Mastorakos et al., 1999) 103 (s 330

Eq-2.89 (Boateng, 2012) 5,59.10' (hh) 188,4006# -
(Darabi, 2007) 8,33.10%(s 1) 185 -2,278.10° @
(Bhad et al., 2009) - - -109 &
(Hiromi Ariyaratne et al., 2014) - - 67 o

# : en [klJ/kg/mol] ; @ : en [J/kg de CaO] ; & : en [kl/kg]

2.1.4 Gaz dans les fours tournants.

2.1.4.1 Combustible fossile.

Le combustible fossile est le résultat de changements géologiques de l’accumulation et de

transformation de matiére végétale pendant des millions d’années. Les combustibles fossiles sont
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constitués d’une part importante (la teneur) de carbone. Leur combustion donne lieu au dioxyde de
carbone (CO,), responsable du phénomeéne de I’effet de serre. Les produits de combustion sont

constitués des gaz suivants : CO,, H>O, CO, SO», NO et de quelques hydrocarbures 1égers.

Nous distinguons trois grandes familles de combustibles fossiles : le pétrole, le gaz naturel, et le
charbon. Ces trois de combustibles fossiles présentent des caractéristiques quasi-similaires,
notamment en ce qui concerne les teneurs en carbone et en soufre. Les caractéristiques que nous

donnons ci-dessous concernent le fuel lourd.

2.1.4.1.1 Composition du combustible.

Le fuel lourd provient de la distillation du pétrole brut. Il se compose essentiellement des
composants oléfiniques, naphténiques et aromatiques. Sa composition typique en matiere
organique peut se présenter comme suit (Okbas, 1984) : 85 — 90 % de carbone, 5 — 10 %
d’hydrogene et de 3 — 4 % de ’oxygene, de 1’azote, de soufre et d’autres. La composition typique
moyenne de cendres est la suivante (Okbas, 1984) : 48,10 % de SiO> ; 20,90 % d’Al>Os ; 8,05 %
de Fe;0s ; 13,40 % de CaO ; 2,00 % MgO, et ; 3,70 % de SO,. Dans les cendres, on peut trouver

aussi les alcalis et d’autres éléments rares.

2.1.4.1.2 Caractéristiques physiques et thermiques.

Les principales caractéristiques du combustible fossile sont les suivantes (Figure 23) : viscosité,
point d’écoulement, point d’éclair (inflammabilité), teneur en soufre, masse volumique, pouvoir

calorifique.

2.1.4.1.2.1 Viscosité.

Le fuel lourd est caractérisé par sa viscosité. Celle-ci peut étre définie comme 1’ensemble des
phénomeénes de résistance a 1’écoulement se produisant dans la masse d’une matiére (ici
combustible), pour un écoulement uniforme et sans turbulence. La viscosité est un parameétre
important pour pouvoir manipuler ou utiliser le combustible, dans le cas de pompage (calcul de
tuyauteries) et/ou dans le cas de la pulvérisation dans le briilleur du four. La viscosité est fortement
influencée par la température. Elle est inversement proportionnelle a la température.

La viscosité de pompage du fuel oil est comprise entre 15 a 60 °E, tandis que pour la pulvérisation,

elle doit étre comprise entre 2 a 10 °E (Okbas, 1984). C’est la raison pour laquelle les fuels lourds

76



Chapitre 2 Etat de I’art et périmétre de 1’étude

sont chauffés avant leur utilisation. Selon (Delgadillo et al., 2016), la température de pulvérisation
du combustible dans le brileur est située entre 120-140 °C. La valeur du point de consigne de
viscosité est normalement fixée par le fabricant du brilleur. Cependant, la viscosité du fuel-oil est
généralement contrélée a un point de consigne de température qui dépend de la composition de

I'huile de combustion (Delgadillo et al., 2016).

Valeurs
Caracteristique Unite Mathode Observations ou recommandations
Garanties” | Indicatives”
MF BN 24280
Teneur an soufra % masse |MF EN IS0 14508 <1 < Fixé par I'application de la réglementation
NF EM 150 8754
T N N =05 =05 Moins de consommation d'énergie du a la
Viscosité & 20°C cSt INF EN IS0 3104 <15 <15 fhuicité du produit,
Eae oz e Surveiller les températures de stockage (50 a
Point &ciair 2 M ERE RO 2713 =70 =70 80 °C) ; (ne jamais approcher une flamme)
PP . Specification administrative ; la connassance dei
Wolume distille & 250°C < B5 < B8 :
i % NF EM IS0 3405 ces wvaleurs n'est pas reguise pour une bonne||
L |
Wolume distilié a 350°C < B5 < B85 utisation di produit
i B - a NF EN 150 12185 2 Pour conversion des mesures de débit volumique
Massa volumiqus 315 kg.m MF EN 150 3675 860 & 200 ari débi massiqus
NF EM IS0 12837
Teneur an eau % masse | NF 180 &308 = 0.6 =05 Purger régulidgrement les bacs de stockage
NF 180 3733
Tenaur an insolubles % masse | NFMOT 083 50,26 =010 Verifier régulierement les filtres
.P‘DI_..I'-."GIF calarifigus kealbg” NF M 07-030 - 0800 Quantité de chaleur bérde par la combustion
inféarieur {calculé) complate du combustibla
Résidy Conradson % masse. | NFISO 8612 s2 Leur faible taux entraine une diminution des
] : imbrilés dans les gaz de combustion.
Teneur en asphalténes % masze |NF TG0 115 51
Point d’écoulemeant c NF T 60 105 2-6°C |Assure une pompabilits & basse temperature

= i - specifications douanigéres, administratives st intersyndicalas
= 2 valeurs relevéss sur les différents points de resscurces (maffineries st dépdtz) de TOTAL RAFFINAGE CHIMIE

(données ; analyses 2M2-2013)

Figure 23 — Caractéristiques du fuel lourd TBTS 21S (Source TOTAL).

2.1.4.1.2.2 Point d’écoulement.

2.1.4.1.2.3 Point éclair (inflammabilité).
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combustible tend a s’épaissir et a cesser de s’écouler.

Le point d’écoulement d’un combustible est la température minimale a laquelle celui-ci s’écoule.

Il est mesuré dans le but de définir la faisabilit¢ d’un pompage. En dessous de ce point, le

Le point éclair ou I’inflammabilité d’un combustible est la température la plus basse a laquelle un
mélange combustible-vapeur-air devient inflammable (Eni, 2017). Cette valeur est importante sur

le plan de la sécurité car, dans la pratique industrielle, le fuel lourd est réchauffé avant sa
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combustion. Le point éclair est mesuré en chauffant progressivement le mélange combustible-
vapeur-air dans un récipient de laboratoire standard jusqu'a ce que le mélange s'enflamme (Eni,

2017).

2.1.4.1.2.4 Teneur en soufre.

Le soufre est un ¢élément indésirable dans le combustible. Il est a la base de deux principaux
problémes : la corrosion des circuits de fumée et la pollution atmosphérique. La teneur en soufre
dépend du type de fuel lourd. Pour le fuel lourd trés basse teneur en soufre (TBTS) par exemple, la

teneur en soufre est inférieure ou égale a 1 (cfr Figure 23 ci-dessus).

2.1.4.1.2.5 Pouvoir calorifique.

Le pouvoir calorifique est une caractéristique la plus importante pour un combustible donné. Nous

distinguons les pouvoirs calorifiques supérieur et inférieur.

* Le pouvoir calorifique supérieur (PCS), est la quantit¢ de chaleur dégagée par la
combustion totale d’un kilogramme de combustible, la vapeur d’eau formée étant

condensée.

* Le pouvoir calorifique inférieur (PCI), est la quantit¢ de chaleur dégagée par la

combustion totale d’un kilogramme de combustible, la vapeur d’eau n’étant pas condensée.

Dans la pratique industrielle, on utilise généralement le pouvoir calorifique inférieur, puisque les

gaz qui sortent du four ont toujours de températures supérieures a 100 °C (Okbas, 1984).

Le pouvoir calorifique supérieur se détermine a 1’aide de la bombe calorimétrique, dans le
laboratoire. Comme ordre de grandeur, une valeur moyenne de 38720,5 kJ/kg peut étre atteinte
(Source CILU). Dans la littérature, il existe plusieurs modeéles pour estimer le PCI d’un
combustible. (Tartarelli and Seggiani, 2010) propose la relation de Dulong permettant d’estimer le
PCI connaissant sa composition élémentaire (cfr Eq-2.90 ci-dessous).

% 0 .
5 ) +22,5X % S} x 4186 [1J/kgl  (gq.2.90)

PCI={80,8><%C+292<%H—

(Okbas, 1984) quant a lui propose la relation Eq-2.91 ci-dessous, qui est fonction de la teneur en

soufre et de la densité spécifique du combustible.
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PCI = (12958 — 3228 X pys — 70 X % S) X 4,186  [k] /kg] (Eq-2.91)

Ou p; s est la densité spécifique du combustible (kg/dm?).

2.14.1.2.6 Masse volumique.

La masse volumique des produits pétroliers est souvent donnée a 15 °C. Dans le cas de fuel lourd,
elle est déterminée a une température supérieure au point d’écoulement et ramenée a la température
de référence de 15°C. La relation Eq-2.92 ci-dessous permet de calculer la masse volumique du

fuel lourd pour une température donnée (Guillermic, 1980; OFPPT, 2017).

_ P1s
T =T ¥ K, (T —15)]

(Eq-2.92)

Ou pr est la masse volumique a la température considérée (kg/m®), p;s est la masse volumique a
la température de 15°C (kg/cm?), et K,, est le coefficient expérimental, fonction des écarts de

température (Tableau 17 ci-dessous).

Tableau 17 — Coefficients K et densité a 15 °C correspondants (OFPPT, 2017).

pi= 925 950 970 1000 1025
Kn10® 0,777 0,749 0,724 0,702 0,678

2.1.5 Transformation des déchets/biomasse.

La conversion thermochimique de déchets/biomasse englobe plusieurs processus: séchage,
pyrolyse, combustion et gazéification, et combustion homogene des gaz. L’objet de cette partie est

de donner une description de ces différents phénomenes de transformation de déchets/biomasse.
2.1.5.1 Séchage.

2.1.5.1.1 Introduction.

Le séchage est la premicre opération dans le traitement thermique des déchets. Le séchage est un
phénomene de désorption par lequel 1’eau libre contenue dans les déchets et/ou biomasse est
évacuée de I’intérieur a la surface du solide, puis vers le milieu ambiant. L’eau contenue dans les
déchets/biomasse se présente sous trois formes : 1’eau libre, I’eau li¢e, et I’eau vapeur. Selon (Ratte
et al., 2009), I’eau liée est absorbée aux constituants complexes de déchets (biomasse en
particulier), et qui interagit avec le solide par des phénomenes de sorption. L’évaporation de I’eau

liée nécessite une quantité suffisante d’énergie, alors que I’évaporation de 1’eau libre ne nécessite
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que la chaleur latente de vaporisation. Durant le processus de séchage, les particules de déchets
peuvent aller de la température ambiante a la température d’ébullition de 1’eau. Le séchage
nécessite un apport considérable d’énergie de I’ordre de 2,256 MJ/kg, pour évaporer 1’eau libre
contenue dans les déchets. Le séchage est donc une réaction endothermique. Il implique deux types
de transfert, transfert thermique (de 1’environnement vers le liquide a évaporer) et transfert de
matiere (de I’intérieur du solide vers sa surface, et ensuite vers la phase gaz). La vitesse de réaction

de séchage dépend de ces deux types de transferts (Mujumdar, 1995).

2.1.5.1.2 Modzéles de séchage.

Il existe dans la littérature deux types de modeles caractérisant le processus de séchage de déchets :
le mode¢le dit « cinétique du premier ordre », qui assimile le séchage a une réaction hétérogene
simple, et le modele diffusionnel, ou le séchage est controlé par la différence de concentration d’eau
entre la surface de la particule (du matériau ou du lit) et I’air ambiant environnant. On peut encore
trouver un troisiéme modele, qui consideére que le processus de séchage est tres rapide, et li¢ a la
quantité de chaleur absorbée par la phase solide pour évaporer 1’eau interstitielle contenue dans les
particules de déchets. Les modeles de séchage sont écrits selon le type d’échelles d’observation.

Nous distinguons trois échelles d’observation (Deydier, 2012) :

e L’¢chelle Intra particulaire est la plus petite échelle d’observation, permettant de déterminer
les cinétiques intrinseéques de réaction, dans la mesure ou les transferts de masse et d’énergie

sont des facteurs limitants.

e L’¢chelle de la particule est une échelle intermédiaire d’observation, permettant de mieux
appréhender comment une particule échange matiére et énergie avec son milieu
environnant. Compte tenu de la taille des particules le plus souvent considérées (quelques
cm), de forts couplages entre cinétique de réaction et transferts massiques et thermiques
interviennent au sein de la particule. A cette échelle, la particule est assimilée a un milieu

poreux.

e L’¢échelle du réacteur permet de caractériser la mise en contact et le mouvement des phases

a I’intérieur du réacteur de traitement ainsi que les interactions entre le réacteur lui-méme
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et le milieu réactionnel. Dans le cas du lit de particules, chaque tranche de réacteur est

assimilée a cette échelle a un milieu poreux.

2.1.5.1.2.1 Modéles de cinétique du premier ordre.

Dans ce modele, le séchage est assimilé a une réaction hétérogene, qui suit la loi d’Arrhenius
(Bryden et al., 2002; Bryden and Hagge, 2003; Mandl et al., 2010; Patisson et al., 2000a; Vijeu et
al., 2008), selon la relation Eq-2.93 :

. —E
Rgif)_liq = Asecexp ( RTT:) pdecylc-ilfg_liq (Eq'2~93)
i

Ou RZS%_liq est la vitesse de séchage (kg/m>/s), A, est le facteur pré-exponentiel (1/s), Eg,. est
I’énergie d’activation (J/mol), R est la constante universelle des gaz parfaits (J/mol/K), p4ec st la
densité de déchets (kg/m?), et yf,zes_uq est la fraction massique de 1’eau dans le déchet. Les valeurs

de constantes cinétiques trouvées dans la littérature sont données dans le Tableau 18 :

Tableau 18 - Constantes cinétiques de réaction de séchage de déchets/biomasse.

A [s71] E [J.kg'] Type de matériau séché Références

(Patisson et al., 2000a; Tartarelli and
3,11 2,77.10* Charbon Seggiani, 2010)

(Mandl et al.,, 2010; Tartarelli and
5,56.10%  8,79.10* Charbon, bois (résineux)  Seggiani, 2010)

(Bryden et al.,, 2002; Bryden and
5,13.10' 88.10° Bois, biomasse Hagge, 2003; Vijeu et al., 2008)

2.1.5.1.2.2 Modé¢le diffusionnel.

Ce modele suppose que le mouvement de I’eau vers la surface du solide est gouverné par la loi de
Fick, qui traduit un phénoméne de migration de la vapeur d’eau du milieu de plus forte
concentration en eau vers le milieu de plus faible concentration en eau, c’est-a-dire du centre de la
particule a sécher vers sa surface (échelle intra particulaire) (Nguyen, 2015). Le séchage de la
particule est alors controlé par la différence de concentration d’eau entre la surface de la particule
et I’air ambiant environnant (échelle particulaire) (Khiari et al., 2007). Plusieurs auteurs ont mené
des ¢études sur le modele diffusionnel. (Jia et al., 2016) considérent que le taux d’évaporation de
I’eau contenue dans la particule de biomasse est directement associé¢ aux conditions a la surface de

la particule. Ils supposent que la surface de particule est en équilibre avec 1’air environnant. (Khiari
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et al., 2007) rapportent que la concentration d’eau a la surface de la particule est considérée comme
¢gale a la concentration de saturation de 1’eau libre, alors que pour I’eau li¢e, la concentration prend
la valeur inférieure (concentration d’eau a la surface de la particule dans les conditions non
saturées). (Vijeu et al., 2008) consideérent que, pour des températures inférieures a 100 °C,
I’évaporation de 1’eau s’effectue lorsque la pression partielle de la vapeur correspond a la pression
de saturation. Selon (Charreau and Cavaillé, 1995), la surface de produit (ou de la particule) est
saturée d’humidité pendant la phase de la vitesse de séchage constante, due a la présence d’eau en
quantité importante a la surface du produit, soit d’une diffusion d’eau, du sein du produit vers sa
surface externe, suffisamment rapide. (Eliaers et al., 2015) supposent une répartition uniforme de
I’humidité dans les particules et une diffusion intra particule rapide conduisant a une pression de

vapeur uniforme dans les pores des particules. La Figure 24 illustre le mécanisme de séchage.

Film gazeux

t‘iﬂl /
p— T4 T
H;O\ ../T_ :

Figure 24 — Mécanisme de séchage d’une particule de déchets.

La vitesse de réaction de séchage est ainsi modélisée par la relation Eq-2.94 ci-dessous (Di Blasi,

2000; Tartarelli and Seggiani, 2010) :

sat M
pHZO H20 gaz) (Eq—2.94)

hét  _ 7
RHZO_llq - NdeC km,Hzo < RTgaZ pHZO
Ou N, est la densité de nombre de particule (1/m), km,n,o est le coefficient de transfert de masse
de H>O (m/s), et pg% est la concentration de la vapeur d’eau de I’atmosphére environnant (kg/m?).

(Jia et al., 2016) proposent la corrélation Eq-2.95 ci-dessous pour I’estimation de Ky, y20-

DH 1) 1
kmino = 2o (2,0 + 18Re035¢, % (Eq-2.95)
dp,0Ph,0 2

Ou ¢>,‘?,2‘38 est le taux d’humidité (%), et Dy, ¢ est le coefficient de diffusion de H.O (m?/s).
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(Jia et al., 2016) affirment qu’étant donné que le gaz interstitiel est considéré comme stagnant, le
second terme dans 1'équation ci-dessus peut étre négligé. (Tartarelli and Seggiani, 2010) quant a
eux, proposent la corrélation Eq-2.96 ci-dessous :

1 2D
(2,0 +1,1Re%Sc, 3)) ~

Dy,o
km,H20 = d :

(Eq-2.96)

p,0 p,0

Quant a la pression de saturation, (Eliaers et al., 2015) utilisent la relation de Dupré, donnée par la

relation Eq-2.97 ci-dessous :

5
it = exp (46,784 - — 3,868 ln(Tut)> .133,322 [Pa] (Eq-2.97)

(Tartarelli and Seggiani, 2010) donnent la relation suivante pour le calcul de la pression de
saturation (cfr Eq-2.98).

3816,44

1
sat — _~_oyn (18,3036 — —————
PHz0 exp ( Tyaz — 46,13

—<o ) .101325 [Pa] (Eq-2.98)

2.1.5.2 Pyrolyse.

2.1.5.2.1 Introduction.

Etant la seconde étape de traitement thermique de déchets aprés le séchage, la pyrolyse permet de
décomposer thermiquement et chimiquement un matériau en 1’absence d’oxygene ou dans un
milieu pauvre en oxygéne. Comme pour le séchage, la pyrolyse fait intervenir des phénomeénes de
transfert thermique et de matiere, auxquels s’ajoutent les réactions chimiques hétérogenes

(Deydier, 2012). La pyrolyse de déchets (pneus, biomasse, ..) produit les ¢léments suivants :

» Char (une poudre a base de carbone) ;
» Tar (huile riche en hydrocarbures), et ;

» Gaz non condensables (composés d’hydrogene et d’hydrocarbures 1égers)

2.1.5.2.2 Types de pyrolyse.

On peut distinguer trois types de pyrolyse en fonction des conditions opératoires : la pyrolyse lente,
la pyrolyse rapide, et la pyrolyse flash. Ces trois modes se distinguent par des températures et des
vitesses de chauffe différentes, conduisant a une répartition différente de ses produits. Ainsi, la

pyrolyse lente (vitesse de chauffe de 1 a 20 °C/min) conduit majoritairement a la formation de char
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tandis que les pyrolyses rapides (50 a 100 °C/min) et flash (plusieurs centaines de °C/min)

conduisent majoritairement a la production de volatils.

2.1.5.2.3 Mécanismes de pyrolyse.

Dans le cadre de ce travail, et comme il 1’a été dit dans ’introduction, notre attention se porte sur
la substitution des combustibles fossiles par de la biomasse, des pneus et des RDF. Aussi, nous
détaillerons dans les prochains paragraphes, les spécificités associées a la pyrolyse de chacun de

ces matériaux.

2.1.5.2.3.1 Mécanismes de pyrolyse de Biomasse.

Dans la littérature, nous trouvons différents mécanismes pour la pyrolyse de biomasse. (Di Blasi,
1996) dans son mode¢le sur la pyrolyse de la biomasse vierge, considére un mécanisme a trois voies
de décomposition ou trois réactions primaires simultanées, donnant du char (résidu carboné non
volatil), du tar (mélange des gaz condensable et a haut poids moléculaire), et des gaz (un mélange
des gaz incondensables et a faible poids moléculaire). Les réactions secondaires du goudron

primaire produisant du gaz et du char. (cfr Figure 25 ci-dessous).

GAZ
ki A

k>
BIOMASSE ——— TAR

ks

CHAR

Figure 25 — Mécanisme de pyrolyse de biomasse (Di Blasi, 1996).

(D1i Blasi, 2000) présente le mécanisme de décomposition de biomasse a deux étapes, ou la pyrolyse
primaire produit du char, du gaz et du tar, et la pyrolyse secondaire du gaz, selon les schémas de la

Figure 26 suivante :
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'I{.
BIOMASS —3 vCHAR + v;GAS, + vy TAR

k
TAR 33 GAS,

Figure 26 — Mécanisme de pyrolyse de biomasse donné par (Di Blasi, 2000).

Le schéma de pyrolyse de la biomasse a trois étapes proposé par (Luc Gerun, 2007), est souvent
considéré comme étant le plus complet (Figure 27). La premiere étape consiste a la création de sites
actifs sur les particules de biomasse, en cassant les faibles liens chimiques et en relachant quelques
molécules non complexes. La deuxieme étape correspond a la pyrolyse primaire, ou la biomasse
séche ou activée se décompose en goudron, char et gaz. C’est dans cette étape que 1’on observe des
pertes de masse importantes. Et enfin, la troisieme étape correspond a des réactions dites
secondaires (pyrolyse secondaire) qui affectent 1’équilibre entre les phases et les propriétés

physiques des produits formés (Luc Gerun, 2007).

17 étape 27 étape 3% étape
Résidu solide/suies
Goudrons primaires 4 Goudrons secondaires
Biomasse ___,, Biomasse Gaz primaires —— Gaz secondaires

seche activée /"
Coke primaire <——» Coke secondaire

Figure 27 - Mécanisme de pyrolyse de biomasse a trois étapes.

Selon (Luc Gerun, 2007), les goudrons subissent des réactions de décomposition thermique, de
polymérisation, ... permettant ainsi la formation d’un résidu solide du type suies ou du carbone
pyrolytique, des goudrons secondaires formés principalement des phénols, ainsi que des gaz légers
traditionnels (CO, CO2, CHa4, H2, H>O,...). (Luc Gerun, 2007) dans ces travaux, présente également
le schéma de la Figure 28 qui réunit a la fois les trois composés de la biomasse, ou le goudron

produit du solide (ré polymérisation).
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Biomasse
C ellulos e \ Heémuicellulose Lignine

%/

x Coke + (1-x) Gaz Goudrons

k3 1(4

| Ga:| | Coke |

Figure 28 — Schéma réactionnel de la pyrolyse de biomasse (Luc Gerun, 2007).

2.1.5.2.3.2 Mécanismes de pyrolyse de pneus.

Comme pour d’autres types de déchets, la pyrolyse de pneus est fonction de plusieurs parameétres :
la composition, la température du réacteur, la vitesse de chauffage, la taille des particules... Il existe
plusieurs mécanismes traduisant la pyrolyse de pneus. (Oyedun et al., 2012) étudient la pyrolyse
de pneus, en mettant un accent sur la taille des particules de pneu, qu’ils considérent comme un
facteur majeur dans la détermination du besoin en énergie global et du temps d'achévement de la
réaction de pyrolyse. Les mécanismes de pyrolyse de pneus présentés par (Cheung et al., 2011;
Oyedun et al., 2012) sont illustrés en Figure 29.

Volatiles + Char
Intermediate A

R1 Tyre additives
R2 Tyre rubbers
R3a Intermediate A Volatiles + Char
R3b Intermediate A Intermediate B
R3c Intermediate B -2 Volatiles -+ Char

9
9
9
9

Figure 29— Mécanismes de pyrolyse de pneus (Oyedun et al., 2012).

Les mécanismes de la Figure 29 se composent de trois équations de perte de masse (R1, R3a et
R3c¢) qui sont principalement des réactions endothermiques et deux réactions exothermiques (R2
et R3b). (Niksiar et al., 2013) proposent le mécanisme de la Figure 30 pour la décomposition de

pneus.
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Gas Tar
Tllcg T]Ci{
ki . kfc
Tyre ———> Intermediate ————> Char
e s
Liquid Aromatics

Figure 30— Mécanisme de pyrolyse de pneus de ferraille.

Les schémas ci-dessous considérent respectivement deux intermédiaires, dans le but de retarder la
formation de goudrons. Le premier intermédiaire donne les aromatiques et/ou du liquide, alors que
le deuxiéme intermédiaire donne du char et du goudron (tar) et/ou des aromatiques. (Niksiar et al.,
2013) affirment que le mécanisme (b) de la Figure 31 est plus complexe, couvrant de nombreuses
propriétés (la possibilité de convertir le second intermédiaire en composés aromatiques ainsi que

la formation de composés liquides du premier intermédiaire) durant le processus de pyrolyse.

Liquid Tar Liquid Tar
Tk, T ki Tk, Tk,,- T ki
k . ki . ki ky . kna ) ke
Tyre —> Intermediate | —> Intermediate 2 —— Char Tyre —> Intermediate | —> Intermediate 2 —— Char
lkgw l‘km lkgw i Kiar /,a_,
Gas Aromatics Gas Aromatics
@ 1)

Figure 31 — Schéma de dégradation de pneu proposé par (Niksiar et al., 2013).

Le mécanisme de décomposition d’un mélange de déchets constitué de pneus en caoutchouc et des
différents plastiques a fait I’objet des travaux de (Miranda et al., 2013). Ce schéma considére une
décomposition sous quatre especes, a savoir : une fraction non condensable G, une fraction de
liquide léger L, une fraction de liquide lourd HL, et une fraction de solides. La fraction solide
produite se décompose, a son tour en liquide léger L, et en liquide lourd HL. Et enfin le liquide

lourd HL se décompose en liquide 1éger L (voir Figure 32 ci-dessous).
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P
K1 k2 k3 k4
L —— HL
)
G e s

k5

Figure 32 — Schéma de dégradation de mélange de pneus en caoutchouc & déchets plastiques.

Les étapes du schéma de la figure proposé par (Miranda et al., 2013) sont fortement dépendantes
de la température. A des températures données, certaines étapes ne peuvent probablement pas se
produire. Ainsi pour la figure ci-dessous, six températures ont été retenues pour 1I’étude : 350, 370,
390, 410, 430 et 450 °C. Il résulte de cette étude que la décomposition du solide S en liquide léger
L ne se produit pas pour ces six températures. Aussi, les réactions avec les taux de réactions nuls

ou proches de zéro ont été éliminées (voir lignes en pointillé de la Figure 33).

FI
il \ka\
5
=4 HL -
A S ;
G L kW s G s
T = 350°C T = 370°C T = 390°C
P P P
HL HL
G L k& K TS G I . S G 3 HL s
T = 410°C T = 430°C T = 450°C

Figure 33 — Mécanismes de dégradation de mélange de pneus en caoutchouc & déchets

plastiques, en fonction de température.

(Irmak Aslan et al., 2017; Martinez et al., 2013) présentent une seule réaction de dégradation de

pneus, donnant le char et les volatils.
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2.1.5.2.3.3 Mécanismes de pyrolyse de RDF.

Les différents mécanismes de pyrolyse de RDF peuvent se présenter sous les mémes formes que
ceux de la biomasse ou de pneus. (Cepeliogullar et al., 2016) modélisent la pyrolyse de RDF en

une seule relation.

2.1.5.2.4 Rendements des produits de pyrolyse.

La pyrolyse de déchets aboutit souvent a trois grandes fractions de produits : gaz, liquide et solide.
Cependant, la variation des rendements de ces produits avec les conditions opératoires du réacteur
utilisé¢ permet de comprendre les interactions qui se produisent entre les composants de déchets
durant la pyrolyse (Efika et al., 2015). Le rendement de pyrolyse dépend de plusieurs parameétres :
le matériau utilisé, la température de service, la vitesse de chauffe (ou taux de chauffage), le temps
de s¢éjour, la taille de matériau, la porosité,... (Boriouchkine et al., 2015) dans leurs études sur la
pyrolyse d’écorces d'épicéa, remarquent que la porosité influence le rendement du liquide ; les
faibles porosités avaient tendance a augmenter le rendement du liquide mais sans pour autant
affecter le rendement de solide. Un exemple typique des rendements de produits issus de la

pyrolyse de biomasse, ainsi que la composition de gaz sont donnés dans le Tableau 19 (Di Blasi,

2000) :

Tableau 19 — Rendements de produits de pyrolyse de biomasse et composition de gaz.

Espéces 1 11 111

Char 0,33 0,41 0,33

Gaz 0,48 0,4 0,5

Tar 0,19 0,19 0,2

Composition de gaz 1 (Primaire) [% en masse]

Gaz 1 Cco 7,5 5,5 11

COz 13 10,5 11

H> 1 0,02 1

CH4 1,5 1 2

H,O 25 23 25

Composition de gaz 2 (Secondaire) [% en masse]

Gaz 2 Cco 9,5 9,5 13

COz 5,7 5,7 3

CH4 3,8 3,8 4
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Ces rendements ont été déterminés a la température de 850 K. Ils dépendent a la fois de conditions
de chauffage et du type de biomasse utilisée. (Efika et al., 2015) étudient le comportement de déchet
du type RDF lors de la pyrolyse a haute température (700 — 900 °C), dans un réacteur tubulaire.
Cette étude consiste a comprendre 1’influence de paramétres opératoires de 1’installation sur les
rendements de produits de pyrolyse (char, gaz, et tar). Pour un RDF de composition massique (43,5
% C; 59%H;06%N:;37%0; 4,2 % Humidité ; 12,8 % Cendres ; 73 % volatiles ; 10 %

carbone fixe), les rendements suivants ont ét¢ trouvés (cfr Tableau 20 ci-dessous) :

Tableau 20 — Rendements de pyrolyse de RDF en fonction de taux de chauffage.

Rendements [% masse de RDF]

Produits Taux de chauffage [°C/min]

5 20 90 350
Gaz 14,4 15,4 16,6 46,9
Solide 25,0 24,1 23,0 22,8
Liquide 55,0 53,0 51,1 23,0
Total 94,4 92,5 90,7 92,7
Gaz Rendements [% masse de gaz]
H» 0,4 0.4 0,4 0,7
CcO 4.4 4.5 4,7 18,7
CO2 8,2 8,8 9,3 11,5
CH4 0,6 0,7 0,8 49
Cr-Cy 0,8 0,9 1,4 11,0

Les rendements du Tableau 20 ont été¢ trouvés a des taux de chauffage indiqué, pour une
température finale de 800 °C (maintenue pendant 20 min.). (Efika et al., 2015) proposent également

les rendements de pyrolyse de RDF en fonction de la température, donnés dans le Tableau 21 :
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Tableau 21 — Rendements de pyrolyse de RDF en fonction de la température finale.

Rendements [% poids de RDF]

Produits Taux de chauffage [°C/min]
700 800 900
Gaz 43,6 46,9 52,3
Solide 22,4 22,8 21,0
Liquide 29,0 23,0 23,0
Total 95,0 92,7 96,3
Gaz Rendements [% poids de gaz]
H> 0,40 0,70 0,80
CO 21,4 18,7 244
CO, 10,2 11,5 13,2
CH4 2,70 4,90 5,50
Co-C4 8,90 11,0 8,41

(Lopez et al., 2017) étudient I’influence de la température sur la pyrolyse de pneus (pyrolyse flash)
de camions dans le réacteur a lit cylindrique conique (CSBR), fonctionnant en régime continu. Il
ressort de cette étude que la température de 475 °C est considérée comme la plus appropriée, dans

la mesure ou elle a permis la dévolatilisation totale du caoutchouc du pneu, et avec un rendement

¢levé de I’huile de pyrolyse de pneu, de 58,2 % en poids.

2.1.5.2.5 Constantes cinétiques et enthalpies de réaction.

Dans la plupart des modeles rencontrés dans la littérature, les cinétiques de la pyrolyse des
déchets/biomasse suivent la loi d’Arrhenius.

cinétiques de fagon expérimentale, d’autres utilisent les valeurs présentes dans la littérature. Le

Tableau 22 donne les cinétiques du mécanisme de la Figure 25.
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Tableau 22 - Données cinétiques pour la pyrolyse de bois.

Références Réactions
Param. Cin 1 2 3 4 5
" Ai[S'l] 1,43.104 4,13.106 7,38.10° 4,28.106 10°
(Vijeu et 4 5 5 5 5
al., 2008) Ei[J/mol] 8,86.10 1,127.10 1,065.10 1,08.10 1,08.10
AH[J/ke]  4,18.10° 4,18.10° 4,18.10° -42.10° -42.10*
) Aj[s™! 5,16.10° 1,48.10'°  2.66.10" - -
(Di Blasi, 5] ’ 3 ’ s 3
1996) E[J/mol]  84,0.10° 112,7.10° 106,5.10° - ;
AH[J/kg] - ] ] ] ]
(Di Blasi Ai[S'l] 1,3.108 2,0.108 1,08.107 - -
19196) Bb o Ei/mol] 140.10°  133.10°  121.10° - -
AH[J/kg] - ] ] ] ]
) ) Ai[S'l] 1,52.107 5,85.106 2,98.103 2,6.10° 10°
(D1 Blasi, 3 3 3 3 3
1996) Ei[J/mol] 139,2.10 119.10 73,1.10 108.10 108.10
AHJkg] — -418.10° -418.10° -418.10° 42.10°  42.10°

Les constantes cinétiques des réactions de mécanisme donné par (Oyedun et al., 2012) sont données

dans le tableau ci-dessous :

Tableau 23 — Paramétres cinétiques de pyrolyse de pneus.

Parameétres Réaction

1 2 3a 3b 3¢
Ai[s] 7,71.10% 8,38.10° 8,38.10°  4,16.10° 2,07.107
Ei [J/mol] 71,54.10°  103,0543.10° 118,17.10° 88,0612.10° 128,76.10°
nj 1,34 1,0930 0,89 1,6966 0,90

Les constantes cinétiques d’autres types de déchets sont données dans les annexes.

2.1.5.3 Combustion et gazéification.

2.1.5.3.1 Introduction.

La combustion et la gazéification sont deux phénomenes physico-chimiques intervenant aprés

I’opération de pyrolyse de déchets. Le char produit réagit avec des agents gazeux (O2, CO2, H20,

Ha...). Les phénoménes de combustion et de gazéification sont trés liés 1'un de 1’autre.
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2.1.5.3.2 Phénomene de combustion (oxydation du char).

La combustion du résidu carboné, appelé « char » est au cceur de la valorisation énergétique de
déchets et/ou biomasse. Etant une réaction exothermique, la combustion du char fournit de
I’énergie supplémentaire dans le processus de traitement de déchets, et/ou dans le processus de
fabrication du ciment (apport en énergie). (Tartarelli and Seggiani, 2010) modélisent la réaction

chimique de combustion du char par la relation Eq-2.99 ci-dessous :

kcom 2
C+(1/8)0, =25 2(1—1/8)CO + (5 - 1) co, (Eq-2.99)

Ou § est une fonction dépendant de la température, et de dimensions de la particule (Ma and Zitney,
2012). Sa valeur peut étre évaluée par la relation Eq-2.100 (Tartarelli and Seggiani, 2010) :

_ 2kccChar + 2

5= (Eq-2.100)
2+ kccChar

Avec Kocchar = CO/C02

(Deydier, 2012) quant lui, donne la relation Eq-2.101 ci-dessous pour traduire la combustion du

char.

kcom
C + 60, 2282(1 - 8)CO + (26 — 1)CO, (Eg-2.101)
(Shin and Choi, 2000; Watanabe and Otaka, 2006) modélisent également la combustion de la méme
maniére que (Tartarelli and Seggiani, 2010), en supposant que § = 2 dans 1’équation Eq-2.102 ci-

dessous :

kcom
C+(1/2)0, =28 co0  AH = —9,25 MJ/kg (Eq-2.102)

Les phénomenes physicochimiques intervenant lors de la combustion du char peuvent étre
schématisés comme suit (Menard, 2003) :
= diffusion de I’oxygene dans la couche limite entourant la particule jusqu’a sa surface;
= diffusion de I’oxygeéne dans les pores de la particule ;
* réaction chimique de 1’oxygene avec le carbone au niveau des surfaces internes et externes
de la particule ; cette étape peut elle-méme tre décomposée en une étape d’adsorption, une
étape de réaction chimique proprement dite, et une étape de désorption;

» diffusion des produits de réaction de I’intérieur de la particule vers sa surface ;
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= diffusion des produits de réaction dans la couche limite jusqu’a la phase gazeuse entourant
la particule ;
= réaction éventuelle des produits gazeux dans la couche limite avec 1’oxygene diffusant a la
surface de la particule.
Le phénomeéne de combustion est fortement dépendant des facteurs influencant la réactivité du char
avec I’oxygene, de la surface totale offert par la particule du char, de la quantité et de la nature du
comburant (oxygene ou 1’air). Les produits de combustion du char sont généralement le CO et le
CO2. k.ccnar st le ratio molaire entre le CO et CO». Le coefficient § détermine la quantité de
production de tel ou tel autre produit de combustion (CO et/ou CO2). Le Tableau 24 ci-dessous

donne les corrélations du ratio CO/COz et leurs conditions d’utilisation.

Tableau 24 — Corrélations du ratio CO/CO; (Daouk, 2015).

C0O/CO, Température [K] Oz [% envol.] Taille [mm]
10** exp(—6240/T) 730 — 1170 5-25 0,85-2,41
1860 exp(—=7200/T) 790 — 1690 3-21 #

170 exp(—3220/T) 800 — 950 1-26 particules fines
25,7 exp(—2000/T) 770 — 920 3-15 -

120 exp(—3200/T) 670 — 890 5-100 -

133 exp(~7643/T) 950 — 970 - -

94 exp(—2980/T) - 5 -
70 exp(—3070/T) 670 — 1670 20 0.18—0.24
50 exp(—3070/T) - 100 -
4,3 exp(—3390/T) 1000 —1370 21 o

12 exp(—3300/T) - - -
#= cyl. 12.1d.e., 8.3 d.i.,, 10 long ; &= cyl. 27 d.e., 114 long.

On peut donc distinguer trois types de régimes cinétiques (Menard, 2003) :

* le régime diffusionnel externe : Il décrit la vitesse de diffusion de I’oxygene vers la

surface de la particule, selon 1’équation Eq-2.103 ci-dessous :

Rs.airf = kaPoz,e (Eq-2.103)
2
. Dof (0,765+ 0,365) M —
47 2/, \Re082 ' Re0386) (1/8)RT,, (Eq-2.104)
Vo, Eiit
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Ou ky est la conductance de transfert de matiére externe [kg.m?2.s"'.Pa’'], M, est la masse molaire

du carbone [kg mol™], et T, est la température moyenne entre le solide et le gaz [K], donnée par la

relation Eq-2.105 ci-dessous :

T = g (Eq-2.105)

= Jerégime chimique : Ce régime est décrit par la loi de vitesse de type Arrhenius, selon la

relation Eq-2.106 ci-dessous.

Rs chim = kcomb'pgz,oo = Aexp (ﬁ) sz,oo (Eq-2.106)
S

Ou Rg cpim est la vitesse de combustion du carbone en régime chimique par unité de surface [kg de
C/m?*/s], keomp est la constante de vitesse [kg/m?/s/Pa"], A est le facteur pré exponentiel
[kg/m?/s/Pa" ], Py, oest la pression partielle d'oxygéne dans I'écoulement gazeux [Pa], et n est
I’ordre de la réaction par rapport a 1'oxygene.

= le régime mixte : est I’association deux régimes ci-dessus (cfr Eq-2.107 ci-dessous).

1 1\ "
Rs,chim = | & t (Eq-2.107)
S,chim S, dif f

En présence de I’oxygene, la réaction de combustion du char est considérée comme étant le

précurseur des réactions de gazéification.

2.1.5.3.3 Phénomene de gazéification.

2.1.5.3.3.1 Introduction.

La gazéification est une réaction hétérogene entre un solide riche en carbone (char, coke, tourbe,
charbon, ..) et un ou plusieurs composés gazeux, tels que CO», H>O, H». Dans le cas de traitement
de déchets (ou biomasse), la gazéification ne se déroule qu’apres formation du carbone solide,
communément appelé « char ». Le but poursuivi est de former des gaz combustibles tels que Ho,
CO, CHa, ... Ces transformations thermochimiques sont mises en jeu dans un réacteur, dont le but
est soit de produire de 1’énergie (combustion du char ou par combustion des gaz issus de la
gazéification), soit de produire de gaz de synthése (SynGaz ou clean gaz) utilisables dans d’autres

procédés industriels.
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2.1.5.3.3.2 Gazéification du char.
Les réactions de gazéification sont des réactions hétérogenes et endothermiques, impliquant un
solide et un gaz. La premiére réaction de gazéification dans la liste, est la réaction dite « d’équilibre
de Boudouard ». Elle met en jeu le char et le dioxyde de carbone (CO»).

C+C0,—-2C0 AH=173kJ/mol (Eq-2.108)
La deuxieme réaction de gazéification correspond a la réaction de gazéification a 1’eau, appelée
aussi « Vapogazéification ».

C+H,0 >H,+C0O AH = 131kj/mol (Eq-2.109)

Une troisiéme réaction dans la série, est la réaction de méthanation, qui met en jeu le char a
I’hydrogéne.

C+2H, - CH, AH=-75kJ/mol (Eq-2.110)

2.1.5.3.3.3 Intéréts et enjeux de la gazéification.

L’intérét de la gazéification dans I’industrie, plus particulierement dans le four tournant de
production du ciment est assez remarquable dans la mesure ou il permet de valoriser les gaz
combustibles produits, par combustion en phase homogeéne et par combustion directe du char dans

le lit de solides afin d’apporter 1’énergie nécessaire a la formation du clinker.
2.1.5.4 Combustion homogéne des gaz.

2.1.5.4.1 Combustion des gaz légers.

La combustion des gaz l1égers met en jeu I’oxygene et les gaz combustibles tels que Ho, CO, et CH4
issus de la pyrolyse, du craquage de goudrons, ainsi que de la gazéification du char. Ces gaz

combustibles sont oxydés par I’oxygene selon les mécanismes décrit dans Tableau 25 ci-dessous :
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Tableau 25 — Quelques réactions de combustion des gaz légers.

Réactions Vitesse [kmol/m?3/s] A[sT] E [J/mol] Références
kcl
€0 +0,50, — (0, ke [COL[O2]%.[H20%  3,25.107  1,25524.10° (Hiblot, 2010)
ke2 (Bernada et
Hz + 0,50, = H,0 ke2[O2].[Ha] 1,08.101°  1.255.10°  al.,2012)
ke3 (Bernada et
CHy +20; = €0, + 2H,0 102 1CH,]03.[0,]' 1,3.10° 2,025.105  al,2012)
(Watanabe
kc4 and Otaka,
CHy 050, = CO0+2H; 10, [CH,4]%7.[0,]%8 3.10%Tg, 1,26.10° 2006)
3 kes
2053 (Menard,
CHat 02— 0O+ 20 kes[CH4]%7.[02]"* 1,5.10° 2,008.10°  2003)

2.1.5.4.2 Autres réactions homogenes.

Si on considére les espéces Phénol (CsHeO), Benzene (CsHe), Toluene (C7Hsg) et Naphtaléne
(Ci0Hg) comme étant des produits de la gazéification sous forme de goudrons, leur transformation

en phase gaz peut étre représentée par les réactions suivantes :

k16
CsHgO + 40, — 3H,0 + 6C0 (Eq-2.111)
kci11
CHg + 30, —> 6C0 + 3H, (Eq-2.112)
kc14
C,Hg + 90, —> 7C0, + 4H,0 (Eq-2.113)

Les réactions de reformage a la vapeur d’eau peuvent avoir lieu dans un four tournant. Leur

intensité reste néanmoins limitée aux températures de service du four.

kc1
CH, + H,0 —>CO +3H,  AH = 250 kj /mol (Eq-2.114)
kc12
CeHg + 5H,0 —>5C0 + 6H, + CH, (Eq-2.115)
kc15
CioHg + 4H,0 = CsHg + 4CO + 5H, (Eq-2.116)

La réaction de Water gas shift est donnée par 1’équation Eq-2.117 ci-dessous :

kc2
CO + Hy0 <> CO, + H, AH = —41 kJ /mol (Eq-2.117)
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2.2 Etat de ’art de la modélisation des fours tournants.

Le four tournant étant un équipement utilisé¢ dans plusieurs processus de traitement des solides, sa
modélisation est en rapport avec le procédé utilisé. Le présent paragraphe est subdivisé en trois
points, le premier concerne la modélisation des fours tournants de production de ciment, le

deuxiéme les fours tournants de traitement des déchets, et le troisiéme pour les autres cas.

2.2.1 Cas de la fabrication du ciment.

I1 existe dans la littérature de nombreux travaux relatifs a la modélisation des fours tournants de
production de ciment. Les fours tournants a ciment peuvent étre modélisés sous divers aspects,
notamment les aspects liés au transport de la charge, a la chimie du ciment, a la chimie et a la
physique de combustion des déchets (dans le cas de substitution de déchets), aux transferts
thermiques dans le lit, dans les gaz et dans les parois (enveloppe) du four, etc... Plusieurs travaux
présents dans la littérature modélisent le four tournant en trois parties : phase solide, phase gaz, et
parois du four (Darabi, 2007; E. Mastorakos et al., 1999; Spang, 1972). Dans ces modeles, le gaz
libéré par le lit est le CO; issu de la réaction de décomposition de CaCOs. (E. Mastorakos et al.,
1999) présentent un modele de four tournant qui prend en compte les phénomenes
thermochimiques au niveau de la phase gaz (incluant une étude de rayonnement des gaz), de la
phase solide (constituée uniquement de la farine du ciment), et enfin de parois du four. Le modele
final est obtenu aprés couplage des parties gaz-solide-parois. Il ressort de ce modele que le
rayonnement est le mode dominant de transfert de chaleur gaz-parois dans le four, comparé a la
convection. (Spang, 1972) propose un modele 1D dynamique du four a ciment, ayant pour but de
comprendre le fonctionnement du processus, afin de fournir un moyen permettant de I’améliorer.
Le modele comprend la phase solide, qui est caractérisée essentiellement par la thermochimie des
réactions de clinkérisation, la phase gaz, caractérisant la température de la flamme produite par
combustion de charbon/fuel. Dans ce modéle, les températures de solides et des gaz ne dépendent
que de la position axiale dans le four, quant a la température des parois, elle ne dépend que du
temps. Comme comportement dynamique, (Spang, 1972) constate que les réactions exothermiques
de la flamme brilante et celle de C»2S dans le solide provoquent une situation rétroactive qui crée
des températures ¢levées dans les zones de clinkérisation (phase solide) et de combustion (phase

gazeuse) du four. (Darabi, 2007) propose deux modeles 1D de four tournant de production de
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ciment. Le premier est un modele stationnaire traitant 1’évolution de la composition et de la
température au sein du lit, ou il fait I’hypothése de la constance de la température (a 1089 K) du lit
durant la réaction de décarbonatation. Et le deuxiéme modele est dédi¢ a la simulation de la
combustion de pneus dans le four tournant. Le modéle du lit de (Darabi, 2007) est basé sur les
travaux antérieurs de (Spang, 1972), dont la validation est faite sur la base des formules de Borgue
(Bogue, 1929). (Mujumdar and Ranade, 2006) présentent un modele 1D du four tournant
permettant de simuler les processus de clinkérisation dans le lit de solide des fours a ciment. Pour
atteindre les objectifs assignés, les auteurs mettent un accent sur I’étude et la modélisation des
réactions solide-solide dans le four, avec une approximation pseudo-homogene. (Kiissel et al.,
2009) présentent un modele unidirectionnel de four tournant dédié a la calcination du calcaire
(CaCO3). Le modele prend compte de transfert de chaleur dans le lit de solide, dans le gaz et dans
les parois du four, et a pour objectif de contrdler automatiquement la calcination de CaCOs3 dans le
four au moyen de la température mesurée. (Kaantee et al., 2004) modélisent un four tournant de
production de ciment utilisant les combustibles alternatifs. Le but principal de 1’étude est
I’optimisation du contrdle du procédé lorsque les combustibles alternatifs sont utilisés, afin de
maintenir la qualité du clinker. (Nielsen, 2012) étudie la dévolatilisation et la combustion des
pneus, et du bois de pin dans un four tournant a 1'échelle pilote, dans des conditions qui
s'apparentent a celles de 1'extrémité d'entrée de la farine (matiéres premieres) aux fours rotatifs.
(Wang et al., 2006) proposent un modele de combustion de charbon dans le four tournant a ciment.
IIs considerent plusieurs modeles dans leurs études : le modele du lit, tenant compte des réactions
chimiques de clinkérisation, le modele d’écoulement gaz-solide (combustion du charbon), et le
modele thermique dans la zone de clinkérisation. L’objectif principal du mode¢le est I’analyse des
processus physicochimiques de la formation du clinker, au moyen d’une fonction flux thermique,
et le couplage des différents modeles pour prédire les profils de température et de composition des
especes gazeuses le long du four tournant. (E. Mastorakos et al., 1999; Mujumdar and Ranade,
2006) prennent en compte la formation de la couche supplémentaire du clinker dans les parois
intérieures du four, ainsi que de la formation de la phase liquide dans le lit de solides, ce qui n’est
pas le cas dans les travaux de (Darabi, 2007; Spang, 1972). (Mujumdar and Ranade, 2006)
considerent que la couche supplémentaire du clinker ne se forme que dans la zone de clinkérisation,

suite a la fusion de matériaux (due essentiellement a la formation de C4AF). (E. Mastorakos et al.,
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1999) quant a eux, considérent que la couche supplémentaire du clinker dans les parois du four est

uniforme le long du four.

2.2.2 Cas du traitement des déchets.

I1 existe différents types de modeles de traitement des déchets dans les fours tournants. (Marias et
al., 2005) présentent un modele mathématique, composé de trois sous modeles (le modele du lit, le
modele du four, le modéle du gaz) pour la pyrolyse des déchets d'aluminium, dans le but de prédire
les processus physico-chimiques lorsque les déchets sont introduits dans le four tournant. (Colin
et al., 2015) présentent un modele de torréfaction de copeaux de bois dans le four tournant. Les
auteurs utilisent le modéle de Saeman pour étudier I’écoulement de la charge au sein du four
tournant, afin de prédire le temps de s€jour et le profil de chargement du lit. (Babler et al., 2017)
développent un modele 1D instationnaire de pyrolyse de la biomasse dans le four tournant dans le
but d’optimiser la production de bio-char. Il est basé sur les équations de conservation de la masse
et de I’énergie. Le modéle comprend également des sous-modeles indépendants dédiés a la réaction
de pyrolyse, au transfert de chaleur et a I’écoulement granulaire dans le four tournant.

(Babler et al., 2017) remarquent que I’augmentation de la vitesse de rotation du four, entraine une
diminution du temps de séjour, par contre elle permet un bon mélange granulaire dans le lit de
solides. Ce qui, affirment-ils, améliore le transfert de chaleur, qui se manifeste par une
augmentation rapide de la température du lit. (Babler et al., 2017; Colin et al., 2015) utilisent le
modele de Saeman pour décrire I’écoulement granulaire dans le four tournant. (Babler et al., 2017)
affirment que le transfert de chaleur et le flux granulaire sont tous deux controlés par la vitesse de
rotation du four tournant. (Marias, 2003) dans ses travaux, fait I’hypothése suivant laquelle le lit
recoit le flux de chaleur spécifique de la phase gazeuse et un flux de chaleur spécifique de parois

du four.

2.2.3 Autres modeles.

Ce paragraphe récapitule les différents modeles de four tournant présents dans la littérature, qui

traitent des matériaux autres que le ciment et les déchets/biomasse.

(Gaurav and Khanam, 2017) proposent un mod¢le 2D CFD du four tournant pour le traitement de
fer éponge, ou le lit de matiére est un mélange de minerai de fer, de charbon et de dolomite

introduits a la température ambiante. Ce modele est basé sur les équations de conservation de
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masse, de moment, et d’énergie. Il a pour but de comprendre I’influence de parametres
géométriques du four, du débit de solide, ainsi que de la température sur le processus de traitement
de fer. (Ginsberg and Modigell, 2011) proposent un mod¢le 1D dynamique du four tournant dédié
a la calcination du dioxyde de titane. La matiére alimentée se présente sous-forme de pate, qui est
ensuite séchée et désulfurée avant la transition de phase de 1'anatase. Outre 1’¢tude cinétique de
calcination de TiO2, le modéle s’intéresse également a I’étude de transfert de chaleur dans le four
tournant. Le mod¢le que présente (Agrawal and Ghoshdastidar, 2017) est également un mode¢le
1D de transfert de chaleur dans le four tournant pour la production de dioxyde de titane, ou la
matiere introduite est du dioxyde de titane hydraté. Pour obtenir le produit final souhaité, un certain
nombre d’équations du bilan masse des especes et du bilan d’énergie sont proposées. Les résultats
du modele montrent les profils axiaux des températures du lit, de gaz et des parois du four, ainsi
que les profils de composition des especes le long du four. (Fan et al., 2013) développent un mod¢le
permettant de simuler le champ de température dans un four tournant de granulés de minerai de
fer. Ce modele est entierement consacré a 1’étude de transfert thermique suivant les trois modes

(conduction, convection et rayonnement) entre le lit, le gaz et les parois du four.

2.3 Périmetre de I’étude.

La présente étude concerne la modélisation de I’apport d’énergie par combustibles alternatifs, tels
que pneus, biomasse et RDF dans le four tournant de production de ciment. L’étude s’étend de la
sortie du préchauffeur a cyclones/entrée farine au four a la sortie clinker/entrée refroidisseur. Elle
comprend trois grandes parties : la phase solide, la phase gaz, et les parois du four. Chaque partie
correspond a un sous-modele. La phase solide prend en compte les phénomenes physicochimiques
de clinkérisation, de conversion de déchets/biomasse, et des réactions homogenes des gaz produits
(modéle 1D du lit). La phase gaz comprend la flamme du brileur principal du four tournant, les
gaz produits par la combustion du fuel lourd, ainsi que des gaz provenant du lit de solides (mod¢le
3D CFD de gaz). En ce qui concerne les parois du four, elles sont représentées par une température
de paroi monodimensionnelle (selon ’axe du four) évaluée par le bilan thermique sur chaque

tranche infinitésimale.

101



Chapitre 2 Etat de I’art et périmétre de 1’étude

Les deux parties monodimensionnelles (paroi du four, lit de solides) font partie intégrantes d’un
seul et méme modele mathématique, dont la résolution sera effectuée en Fortran 90. Un couplage

itératif entre ce modele et le modele CFD du freeboard permet de résoudre I’ensemble des modeles.

2.3.1 CFD pour la partie Freeboard.

L’¢énergie nécessaire a la clinkérisation ou a la conversion de déchets/biomasse provient en grande
partie du freeboard. La combustion du combustible fossile ou des gaz issus de la
pyrolyse/gazéification des déchets s’y produit provoquant 1’occurrence d’une zone a haute
température (flamme) qui transfeére de 1’énergie vers le lit. Plusieurs modeles des fours tournants
présents dans la littérature font appel a la CFD pour décrire les processus se produisant dans le
Freeboard. (Ariyaratne et al., 2015; Bhad et al., 2009; E. Mastorakos et al., 1999; Marias, 2003;
Marias et al., 2005; Mujumdar and Ranade, 2008) utilisent la CFD pour étudier les phénomenes
couplés de convection, réaction chimique, turbulence et rayonnement dans le freeboard. Selon
(Marias, 2003), la CFD est considérée comme étant 1’outil pertinent pour la description des

phénomenes gazeux se produisant dans un four tournant.

En se reportant aux travaux cités ci-dessus, nous avons choisi d’utiliser la CFD pour représenter le

freeboard. Les phénomenes tels que :
=  Combustion du fuel lourd issu d’un brileur a pulvérisation pneumatique ;

= Réactions chimiques homogenes en phase gaz (principalement oxydation des volatils issus

de la pyrolyse des déchets) ;
=  Turbulence, et ;
= Transferts thermiques incluant le transfert radiatif
seront donc pris en compte et modélisés a ’aide de 1’outil commercial Ansys Fluent.

Le modéle de la phase sera en 3D. Il caractérisera le processus se déroulant dans le freeboard, et
comprendra les gaz produits par le brileur principal du four tournant, ainsi que les gaz libérés par
le lit de solides (décarbonatation de CaCOs3 et de MgCOs, et conversion thermochimique de déchets

et/ou biomasse).

102



Chapitre 2 Etat de I’art et périmétre de 1’étude

2.3.2 Modéle 1D pour le lit.

Le lit de solides a une importance capitale dans la modélisation des fours tournants. C’est dans le
lit de solides qu’on retrouve les matieres premieres encours de transformation. Dans la plupart des
modéeles de fours tournants rencontrés dans la littérature, le lit de solides est modélisé comme une
entité a part entiere, mais échangeant de I’énergie et de la matiére avec les autres entités. (Boateng
and Barr, 1996b; Darabi, 2007; E. Mastorakos et al., 1999; Marias, 2003; Marias et al., 2005;
Mujumdar and Ranade, 2006, 2008; Nielsen et al., 2012; Spang, 1972) étudient les processus
physicochimiques se produisant dans le lit de solides de fagon détaillée dans le four tournant. Pour
la production de ciment en particulier, plusieurs auteurs ont mené des études sur le lit de solides,
constitu¢ de la farine du ciment. (Darabi, 2007; E. Mastorakos et al., 1999; Mujumdar and Ranade,
2006, 2008; Spang, 1972; Witsel, et al., 2000) proposent des modeles du lit qui caractérisent le
processus de clinkérisation et de transport de la charge dans les fours tournants de production du

ciment, et supposent que le lit peut étre représenté par un modele de type piston.

Eu égard aux travaux ci-dessus, nous avons jugé utile dans cette thése d’étudier également le lit
dans un sous-modele afin comprendre les phénoménes thermochimiques qui ont lieu dans le lit de
solides lorsque les déchets sont utilisés dans les fours tournants de production de ciment. Dans cette
étude, le modele 1D du lit est un mélange de farine du ciment, de déchets/biomasse, et de gaz. Il
prend en compte a la fois des phénomeénes de conversion thermochimique de la farine et de déchets
dans le lit de solides réactifs, ainsi que les réactions homogenes des gaz produits. Le modele 1D du

lit implémenté sous FORTRAN 90.

2.3.3 Modéle 1D pour ’enveloppe du four.

Il existe dans la littérature différents modeles du four tournant qui se consacrent a étudier les
échanges thermiques dans les parois des fours tournants. Certains auteurs modélisent I’enveloppe
du four en 3D (E. Mastorakos et al., 1999; Holman, 2002), d’autres la modélisent suivant 1D
(Darabi, 2007; Hanrot, 1992; Lebas, 1995; Marias et al., 2005; Mujumdar and Ranade, 2006;
Romero Valleotzl, 2012; Spang, 1972).

(Darabi, 2007) comparant l'ordre de grandeur des gradients de température dans la direction radiale
avec ceux des directions angulaire et axiale, en se basant sur les dimensions du four (longueur et

diametre), et conclut que les termes axial et angulaire peuvent étre négligés.
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Ainsi, pour la présente thése, nous modélisons 1’enveloppe du four par une équation mathématique
monodimensionnelle (1D). Le modele 1D pour I’enveloppe du four concerne les échanges
thermiques entre les parois et le lit de solides, le gaz de freeboard et environnement extérieur. Le
modele 1D de I’enveloppe du four est également directement associ¢ au modele 1D du lit de solides

implémenté¢ en FORTRAN 90.

2.3.4 Couplage entre les différents sous-modeéles.

La méthodologie mise en ceuvre dans ce projet est le couplage des modeles 1D avec le modele 3D
afin de prédire le profil de température et de composition le long du four. Les trois sous-mode¢les
sont tres liés, ils se communiquent mutuellement : I’exécution du modele 1D du lit de solide et du
modele 1D des parois nécessitent la connaissance des flux de chaleur recus de la phase gazeuse.
Pour sa résolution, le modele 3D requiert la connaissance des niveaux de température de la surface
libre du lit, des parois du four, et des débits massiques partiels des espéces chimiques libérées a
chaque position du lit. Ces grandeurs sont utilisées comme condition a la limite du domaine de

simulation Ansys Fluent (Figure 34).

Original system Separated system

Kiin (10 model)

Figure 34 — Couplage des sous-modeles/four tournant.

Une procédure itérative est donc mise en ceuvre pour la résolution du systeme global :
= () Initialisation des flux de chaleur regus par le lit et par les parois ;
= 1) Résolution du modele 1D des parois et du lit (en fonction des flux de chaleurs regus) ;

= 2) Transfert des données issues du modele 1D (températures du lit et des parois, débits

massiques partiels) vers I’outil CFD ;
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= 3) Résolution du modele CFD (en fonction des conditions limites venant d’étre

implémentées) ;

» 4) Transfert des données issues du modele 3D (flux de chaleur vers le lit et vers les parois

non couvertes de I’enveloppe du four) vers le modele 1D ;

= 5) Tests de convergence. Retour au point 1 en cas de non convergence. Arrét dans le cas

contraire.

2.4 Conclusion.

Nous venons de présenter 1’état de ’art sur la modélisation des fours tournants, tant pour la
fabrication du ciment, que pour le traitement des déchets/biomasse et autres produits. Le transport
de la charge et les modes de transferts de chaleur sont quasi-identiques dans tous les procédés de
traitement de solides dans les fours tournants, bien qu’une différence puisse résider au niveau de

températures de service et de 1’apport de chaleur.

Etant donné que la présente theése concerne la fabrication du ciment, nous avons accentué notre
analyse sur les phénomenes rencontrés dans les fours de cimenterie, notamment la chimie du ciment
et le rayonnement des gaz issus de la combustion de 1’apport énergétique fossile et du résultat de
la conversion thermochimique des déchets/biomasse. Le processus de fabrication du ciment est le

siege de plusieurs réactions chimiques, impliquant phénoménes physicochimiques :

= Pour la farine : effondrement de la structure cristalline de 1’argile, la décarbonatation de

CaCOs et de MgCOs, la fusion partielle de solides, et la clinkérisation.
= Pour les déchets : le séchage, la pyrolyse, la combustion et gazéification du char.
= Pour les gaz : combustion homogéne, réactions de reformage, ...

Ces réactions chimiques sont couplées les unes des autres, ne peuvent en aucune maniere étre
découplées. Les modeles cinétiques de clinkérisation proposés dans la littérature suivent la loi
d’ Arrhenius, dont les plus ¢élaborés sont ceux basés sur le modele dynamique de (Spang, 1972), qui

donne les différentes vitesses de réactions en fonction de la concentration massique de la CaO, et
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prend en compte les enthalpies de réactions de clinkérisation dans le bilan enthalpique. Quant a la
conversion thermochimique de déchets/biomasse, plusieurs modeles ont été proposés. La plupart
des modeles considerent que la dégradation de déchet ou biomasse est fortement liée aux
parameétres opératoires du réacteur utilisé et de la taille de particules, et dont les cinétiques suivent

la loi d’ Arrhenius.

Cette these vise a fournir une connaissance accrue sur la valorisation énergétique de combustibles
alternatifs dans les fours tournants de production de ciment, et des outils permettant de les
modéliser. Le chapitre a présenté également le périmetre de I’étude, qui délimite le champ d’étude,

et qui donne un apercu sur les différents sous-modéles, ainsi que de leur couplage.
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Chapitre 3 Mod¢élisation.

Le chapitre 3 de cette thése présente de fagon détaillée le modele (constitué de deux sous-modeles
couplés) du four tournant de production de ciment, avec apport d’énergie par combustibles
alternatifs. Dans un premier temps, nous présentons le modeéle monodimensionnel du lit de solide
et de la paroi du four. En ce qui concerne la charge réactive, le modele repose sur 1’hypothése de
réacteur piston et s’appuie sur une équation de transport de la charge ainsi que sur des équations
de conservation de la masse, des especes et de 1’énergie. Le modele de I’enveloppe du four, quant
a lui, est basé sur une équation de conservation de I’énergie. En ce qui concerne le modé¢le
représentant la phase gaz contenue au-dessus de la surface libre du lit, les principales hypotheses
utilisées pour paramétrer le logiciel de mécanique des fluides numérique Ansys Fluent, seront
présentées. Finalement la procédure mise en place pour assurer le couplage entre les deux outils

sera décrite.
3.1 Modéle monodimensionnel du lit de solides.

Le modele du lit de solides est au cceur du développement général du modele de four tournant.
Dans un premier temps, notre attention se portera sur la description que nous utiliserons par la suite
pour représenter la charge réactive contenue dans le four. Les variables pertinentes ainsi que les
principales hypothéses du mod¢le seront présentées dans cette partie. On s’attachera ensuite a
décrire le transport de la charge solide, les caractéristiques et parametres géométriques du four qui
influent sur le mouvement de la charge. Compte tenu de ce premier élément permettant de
caractériser le transport du lit de solides, il sera alors possible de proposer les équations de

conservation des différentes phases constitutives du lit.

3.1.1 Description du lit de solides.

L’objet de cette partie est de décrire les variables permettant de caractériser le lit de solides en
chaque point du four. Celui-ci est considéré comme ¢étant un assemblage de trois grandes phases,

partageant la méme température dont la valeur évolue suivant la position axiale dans le lit.
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Dans ce modeéle, le lit de solides est un milieu poreux et multiphasique, constitué¢ de particules de

farine, de déchets, comme indiqué sur la Figure 35 ci-dessous.

Surface supérieur du lit
Téle en acier

“>Reéfractaire

Piit

Particule de farine

Particule de déchet
/biomasse

Figure 35 - Lit de solides du four tournant a ciment.

Pour chaque élément de volume du lit, on définit les grandeurs suivantes qui évoluent suivant la

position axiale dans le four compte tenu de I’hypotheése de modélisation monodimensionnelle :

y}ﬁf : la fraction massique de farine (ou des produits de sa transformation) dans le

lit, exprimée en kg de farine par kg de lit.
- yLt :la fraction massique de déchets (ou des produits de sa transformation) dans
le lit, exprimée en kg de déchets par kg de lit.

yit, : la fraction massique de gaz dans le lit, exprimée en kg de gaz par kg de lit.

Afin de décrire la transformation de la farine en ciment, les especes chimiques suivantes ont été

considérées : CaCOs, AlLO3, Si0, FeoO3, CaO, MgO, CsS, C3A, C4AF, C3S, MgCOs. On définit

donc la variable y,{ “, représentant la fraction massique de ’espéce k considérée par kg de farine.
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Le nombre d’espéces prises en compte pour représenter la farine et les produits de sa transformation

est donc NESFASOL~=11.

De facon tout a fait similaire, le déchet introduit dans le four, ou les produits de sa décomposition

thermochimique, peuvent étre décrits par leur composition en eau d’humidité, en maticre

organique, en résidu de pyrolyse (Char), et en matiére inorganique (cendres). Aussi, on définit les
dec

variables y;°“ pour représenter la fraction massique des constituants potentiels des déchets par kg

de déchet. Le nombre de constituants pris en compte pour représenter les déchets vaut ainsi

NESDEC=4.

En ce qui concerne le gaz contenu dans le lit, sa composition résulte du transfert avec la phase gaz
du freeboard, des réactions hétérogenes de pyrolyse et de décarbonatation et des réactions pouvant
se dérouler en phase homogene. Afin de caractériser cette phase, nous avons choisi de la représenter
par un mélange des especes suivantes : N», O2, CH4, H2, H2O, CO, CO», CsHs, HoS, HCI, NH3,
SOz, NO. La composition de la phase gaz contenue dans le lit est définie par yl;g % fraction
massique de 1’espéce b par kg de gaz. Compte tenu du choix des espéces gazeuses retenues dans le

cadre de ce modele, le nombre de constituants pris en compte pour représenter la phase gaz est

NESGAZ=13.

Pour caractériser la charge réactive, il est également nécessaire d’évaluer sa masse volumique, p;;;
en kg de lit par m® de lit, la vitesse a laquelle il « s’écoule » (ou se translate parallélement a ’axe
du four), w;;;, la hauteur du lit, H;;;, sa température (supposée partagée par I’ensemble des éléments
qu’il contient a une position donnée), T;;;. Afin de déterminer cette valeur, un bilan d’énergie sera
développé, il est donc nécessaire de définir également I’enthalpie massique du lit hy;;, en J par kg

de lit.

Enfin, compte tenu des réactions hétérogenes de transformation de la charge réactive, le gaz issu
de ces réactions peut étre émis du lit vers la phase gaz, au-dessus de sa surface libre. On introduit,

Ugqz la vitesse des gaz quittant le lit pour rejoindre le freeboard.

Cet ensemble de données permet de décrire parfaitement la charge réactive en chaque point du lit.
On considerera donc qu’elles jouent le role de variables principales de notre modele. Le tableau

26, offre une vue d’ensemble des variables considérées dans le modéle.
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Tableau 26 — Variables du modéle 1D du lit de solides.

Variables Signification Quantité Unité
yiot Fraction massique des especes k dans la farine solide NESFASOL -

y}‘at Fraction massique de farine dans le lit 1 -
yg“ Fraction massique des especes g dans les déchets NESDEC -
yi Fraction massique de déchets dans le lit 1 -

yg" “ Fraction massique des especes b dans le gaz du lit NESGAZ -
yé‘éz Fraction massique de gaz dans le Lit 1 -

Piit Densité du lit 1 kg.m?
Tyt Température du lit 1 K
hyie Enthalpie du lit 1 Jkg!
Ui Vitesse du lit 1 m.s’!
Hy Hauteur du Iit 1 m
Ugaz Vitesse des gaz quittant le lit vers le freeboard 1 m.s’!

Avec NESFASOL~=11, NESDEC=4, et, NESGAZ=13.

3.1.2 Transport de la charge solide.

Dans ce paragraphe, nous présentons le transport de la charge solide sous deux aspects :

comportements transversal et longitudinal.

3.1.2.1 Comportement transversal.

En se référant au paragraphe 2.1.1.1 du chapitre 2, relatif au mouvement du lit dans le plan

transversal, nous supposerons que le four fonctionne en mode « rolling » car il favorise un bon

mélange de la charge. Les paramétres géométriques liés au comportement transversal dans un four

tournant sont donnés ci-dessous, la Figure 18 du chapitre 2 donne une représentation schématique

de leur valeur.

3.1.2.1.1 Angle d’interception du lit.

L’angle d’interception du lit est un parametre trés important dans la modélisation du lit de solides

d’un four tournant. Il est reli¢ a la section de passage du lit (4;;;) et au diamétre intérieur du four

tournant (dy,,,) par la relation Eq-3.1 suivante :

84, (2)
dfz our

81t(2) — sin(8,;(2)) =
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3.1.2.1.2 Largeur du lit.

L’estimation de la largeur du lit, « mid cord » en anglais, peut étre effectuée par 1’équation Eq-3.2

suivante, faisant également intervenir 1’angle d’interception du lit :

01t (2)
2

Lit (2) = dfour sin< (Eq-3.2)

3.1.2.1.3 Surface transversale du lit.

La surface transversale occupée par la charge peut étre calculée par la relation Eq-3.3 suivante :

1/(d d
Ay = 5 %&it(z) - llit(Z)-< f;ur - Hlit(z)) (Eg-3.3)

Afin de déterminer les trois grandeurs précédentes, il est nécessaire d’évaluer la hauteur du lit en

chaque point du four. C’est précisément I’objet du prochain paragraphe.
3.1.2.2 Comportement longitudinal (ou axial).

3.1.2.2.1 Hauteur du lit.

Afin de déterminer la hauteur du lit en chaque point du four, les travaux de (Mujumdar and Ranade,
2006) (voir aussi chapitre 2) ont été retenus. Ces travaux proposent I’évolution de la hauteur du lit
sous la forme d’une équation différentielle faisant intervenir 1’angle de repos dynamique du lit,
®ayn (supposé constant dans nos travaux et €gal a sa valeur a I’entrée du four), I’angle d’inclinaison

du four ( 8f,y,-) ainsi que sa vitesse de rotation (T gqy,;-)-

(Eq-3.4)

dHy;(z) — tg 5four _ 64, (Hlit(z) _ 4Hlit2(z)> 2
dz D sin @rym TN our A our

df our d)% our
En ce qui concerne le débit volumique (g,,), il est estimé a partir de la vitesse du lit, de sa masse
volumique et de la section de passage par la relation Eq-3.5 :

0y (2) = At (2w (2) (Eg-3.5)
Pour cette équation, la condition a la limite est généralement imposée a la sortie du four, ou la
hauteur est fixée a la dimension caractéristique des particules en absence de diaphragme et a la

hauteur du diaphragme lorsque celui-ci est présent.
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3.1.3 Equations de conservation.

On se propose de développer, dans cette partie, les €quations mathématiques traduisant la

conservation de la masse, des especes chimiques et de I’énergie.

3.1.3.1 Equation de conservation des espéces de la farine.

On considére un volume de contrdle A;;; Az situé a une certaine position axiale (z) du lit. Le débit
massique de I’espece k contenue dans la farine et entrant dans le volume de contrdle peut s’exprimer

par :

- put @A (D (2) yiE (2)yi “ (2)
Apres avoir traversé le volume de contrdle, ce débit massique est devenu :
- pue(z + 82 A (2 + D2)we (2 + D)y (z + D)yl (z + A2)

La variation de ce débit massique est associée au débit spécifique net de production de I’espece k
(R,fa'F “) au sein de la tranche, en kg de & par s et par m® de lit. Ce débit spécifique net est associé
aux différentes réactions chimiques se déroulant dans la farine (et ne concernant que les especes de

la farine) sera explicité ultérieurement.

L’utilisation du développement de Taylor au premier ordre permet d’obtenir I’équation suivante :

d ; .
— (PuicAuewe s y,{ Az = Ay AzR; T qui se transforme finalement en

d ;
17 (plitAlitulit Y}laty}{a) = AlitRiia’Fa (Eq-3.6)

Cette équation traduit la conservation de I’espece chimique k&, contenue dans la farine, et permet de

déterminer la valeur des fractions massiques des especes k de la farine du lit.

La sommation de ces équations permet de déterminer la fraction massique de farine dans le lit :

NESFASOL

d .
E (plitAlitulit Y;lat) = Ayt Zk=1 R}ialpa (Eq-3.7)
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3.1.3.2 Equation de conservation des espéces des déchets.

En ce qui concerne les déchets, I’écriture d’un bilan similaire a celui des especes de la farine conduit

a:
d lit ., dec dec,dec Ea-3.8
iz (PueAucwe i yEe) = AucRg (Eq-3.8)

Dans I’expression précédente, Rgec’dec désigne le débit spécifique net de production des espéces
des déchets (humidité, matiére organique, char, cendres) par les réactions de dégradation des
déchets. Ce terme sera explicité ultérieurement.

La sommation des équations de conservation relatives aux déchets permet de déterminer la fraction

massique des déchets contenus dans le lit :

NESDEC

d .
1 (PuicAuetie Yise) = Aue Zqzl R;’“‘d“ (Eq-3.9)

3.1.3.3 Equation de conservation des espéeces gazeuses.

L’écriture des équations de conservation des espéces gazeuses contenues dans le lit est assez
similaire au cas précédent. Néanmoins, compte tenu de certaines réactions de transformation de la
farine, (décarbonatation...) et des déchets (pyrolyse, séchage) il y a cette fois trois provenances
distinctes pour les débits spécifiques nets a prendre en compte. Par ailleurs, 1’existence d’un flux

de gaz quittant le lit vers le freeboard conduit a I’écriture suivante :

d .
1z (PuitAvictiic voazys ™) (Eq-3.10)

_ gaz,gaz dec,gaz fa,gaz gaz
- Alit(Rb + Rb + Rb ) - pgazugazllityb
. ror az,ga s 1o s 9 \ .7
Dans I’expression précédente, R‘g #99% qésigne le débit spécifique net de I’espéce b associé aux

, . N . dec,gaz a,gaz
réactions homogeénes en phase gaz, tandis que R, 9% et Rl’; g

désignent respectivement les
débits spécifiques nets de production de 1’espéce b gaz par les réactions de décomposition des
déchets et de la farine. Le terme pg,, désigne la masse volumique du gaz (en kg de gaz par m® de
gaz) qui peut étre facilement calculé a partir de la composition du gaz et de la température du lit.
La largeur du lit, quant a elle, peut étre évaluée par la relation Eq-3.2.

La sommation de ces équations permet de déterminer la fraction massique de gaz dans le lit :

d lit NESGAZ dec,gaz fa,gaz
2z (PueAuewe vits) = Aue Zb_l (R, + R)“) = pyaztigazlic (Eq-3.11)
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La sommation des débits spécifiques nets associés aux réactions homogenes en phase gaz étant

nulle.

3.1.3.4 Equation de conservation de la masse de lit.

La sommation des équations de conservation de la phase « farine », de la phase « déchets » et de

la phase « gaz » conduit a :

d
E(plitAlitulit) = —Pgazllgazliic (Eq-3.12)
En effet, la conservation de la masse impartie par les réactions chimiques de la farine se traduit

. . a,ga ,
obligatoirement par Y RE3FASOL R,fa'Fa + Y NESGAZ R{: 992 = 0 et dans le cas des déchets, un

NESDEC pdec,dec NESGAZ pdec,gaz
Zq:l Rq + Zb Rb

raisonnement similaire conduit a 21 = (0. L’¢quation de

conservation de la masse de lit, permet de déterminer en chaque point sa vitesse (U ).

3.1.3.5 Equation de conservation de I’énergie.

Sur une tranche d’épaisseur Az de lit, trois composantes distinctes sont a I’origine du transfert
d’énergie entre la tranche et le milieu extérieur.
- le départ des gaz du lit vers le freeboard (correspondant a I’exces de gaz généré
par les réactions hétérogenes),
- le transfert d’énergie entre le gaz contenu dans le freeboard et le lit (rayonnement
et convection)

- le transfert d’énergie entre la paroi du four et le lit (par conduction et convection)

Compte tenu de I’existence de ces trois contributions, le bilan d’énergie sur une tranche de lit

conduit a I’équation suivante :

d ) ,
E(plitAlitulithlit ) = —PpgazUgazigazliic + plreelit,, + @four'ht5litdfour (Eq-3.13)

Dans I’expression précédente, ¢/l désigne la densité de flux de chaleur recue depuis le
freeboard par le lit. L’évaluation de cette densité de flux sera effectuée a I’aide du modele CFD du
freeboard qui prendra en compte le rayonnement des gaz situés au-dessus du lit et associé a la

four,lit

flamme du brileur et a la combustion en phase gaz des produits de pyrolyse. ¢ , quant a lui,

désigne la densité de flux de chaleur transmise par le four au lit de solides. Son évaluation sera
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effectuée dans les prochains paragraphes (3.2.1). Enfin, hy,, désigne I’enthalpie massique du gaz

contenu dans le lit.

3.1.4 Equations algébriques du modele.

Le paragraphe précédent a permis d’établir les équations traduisant la conservation des especes, de
la masse et de I’énergie. Il est a présent nécessaire de déterminer les équations algébriques

complémentaires permettant d’évaluer les trois variables suivantes : Ty;¢, pyir €t Ugq.

3.1.4.1 Modele d’enthalpie.

On considerera ici qu’il n’existe pas de liaisons particuliéres entre les particules de farine en
transformation et les particules de déchets. On suppose également qu’il n’existe pas d’interactions
énergétiques entre le gaz contenu dans le lit et les différents solides qu’il contient.

Aussi, on supposera que 1’enthalpie massique du lit peut s’évaluer comme la somme pondérée des

enthalpies massiques des phases qui le constituent :

hye = y;fzthfa + ytliigchdec + yégzhgaz (Eq-3.14)

Ou hgg, hgec, €t hyq, désignent respectivement I’enthalpie massique de la farine, des déchets et du

gaz. Pour chacune de ces phases, on définit son enthalpie par rapport a sa composition massique.

Ainsi, en ce qui concerne la farine, on a :

NESFASOL Tuie
hfazzk_l R (Trep) + j ¢ (T)dT (Eq-3.15)
B Tref

Ou h})'k(Tref) désigne I’enthalpie standard de formation massique de I’espece &, solide, a la

temperature de référence, tandis que ¢, ;. désigne la capacité calorifique massique de cette espece.

Les valeurs des enthalpies de formation sont issues de la littérature, (Barin et al., 1977; Bentz,
1995). En ce qui concerne la capacité calorifique massique, I’hypothése d’une valeur constante et

indépendante de la composition est utilisée, avec une valeur finalement retenue de 1088 J.kg™! K.

En ce qui concerne les déchets, on utilise une relation similaire :
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NESDEC Tt
hdeczz ) hf q(Trer) + f Cpq(T)AT (Eq-3.16)
q:
Tref

Pour I’enthalpie de formation de la matiere organique, celle-ci est calculée a partir du pouvoir
calorifique inférieur du déchet brut, de son analyse proche et de I’analyse ultime de la matiere
organique. En ce qui concerne, I’enthalpie de formation de 1’eau liquide, elle est calculée a partir
de I’enthalpie de formation de la vapeur d’eau et de sa chaleur latente de vaporisation. L’hypothese
selon laquelle le char n’est constitu¢ que de carbone solide, dans son état standard de référence a
25°C, nous permet de faire I’hypothése que son enthalpie de formation est nulle. Enfin, compte
tenu du caractere supposé inerte (d’un point de vue chimique) des inorganiques contenus dans les
déchets, la valeur de I’enthalpie de formation des cendres n’exerce aucune influence sur le modele.
Sa valeur sera assignée a zéro. Les capacités calorifiques des constituants de la biomasse seront

considérées comme constants, et avec les valeurs suivantes (Deydier, 2012) :
- Cpmo = 1000 J. kg™t K7t
CpHy0g = 4180 /. kg t. K1
Cpchar = 1400 J. kg™t K1
- Cpino = 1400 J.kg~t.K!

Enfin, on suppose que les gaz contenus dans le lit se comportent comme un mélange idéal de gaz
parfaits (la pression est voisine de la pression atmosphérique). L’enthalpie du mélange gazeux se

calcule donc par additivité de I’enthalpie de chacun des corps purs le constituant :

Ty
NESGAZ [ i
Ryaz :Zb_ hY y(Trer) + j cpp(T)AT (Eq-3.17)
- Tref
Pour ces espéces, les enthalpies de formation et les capacités calorifiques, (sous la forme de

polynome de degré 4) sont issues de la littérature (Perry and Green, 1999).
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3.1.4.2 Modé¢le de masse volumique.

Conformément aux travaux de (Menard, 2003; Teislev, 2006), la masse volumique du lit de solides
est calculée comme une moyenne harmonique de la masse volumique de chacun de ses
constituants :

1 _ Y +yéi§c +Yéi«§z (Eq-3.18)

Prie pfa Pdec pgaz

Il en est de méme pour la masse volumique de la farine (et de ses produits de réactions) :

1 NESFASOL rq

Y
Pra =1 Pk

Ou p,’:a désigne la masse volumique de chacun des constituants de la farine. Les valeurs utilisées

pour chaque constituant sont issues du service controle-qualité de la Cimenterie Nationale de

Kimpese (CINAT) et sont regroupées au sein du tableau suivant :

Tableau 27 — Masses volumiques utilisées pour les constituants de la farine.

k CaCO3 ALO; SiO:; Fe;0O3 Ca0O MgO CS GCsA C4AF GCS MgCOs;

p,{a@g.ma) 2710 3950 2650 5240 3350 3580 3119 3542 3930 3168 2960

Une relation similaire est utilisée pour le calcul de la masse volumique des déchets :

NESDEC dec

¥
= T (Eq-3.20)
Pdec = Pq

Avec les valeurs suivantes pour la masse volumique de chacun des constituants des déchets :

Tableau 28 — Masses volumiques utilisées pour les constituants des déchets.

k Mat. Org. Eau Liq. Char Cendres
PLeC (kgm) 800 1000 600 1500

Le calcul de la masse volumique des gaz contenus dans le lit, quant a lui, est effectué en utilisant

I’hypothése des gaz parfaits :
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Pathgaz

= — Eq-3.21

Ou My, représente la masse molaire du gaz, elle méme évaluée par rapport a sa composition

massique :
NESGAZ
gaz
1 Yp
M M
gaz b1 b

Ou M,, représente la masse molaire du constituant b.

(Eq-3.22)

3.1.4.3 Modé¢le de porosité gaz constante.

Sous I’effet des réactions chimiques de transformation de la farine (décarbonatation
principalement) et des déchets (séchage, pyrolyse, gaz€ification/combustion du char résiduel), de
la matieére gazeuse est continiiment générée dans le lit alors qu’il avance dans le four. Cet apport
de mati¢re gazeuse, génere, dans la phase gaz du lit, une surpression qui conduit a un départ de ces
gaz dans la zone de freeboard. Dans notre modele, ce départ est caractérisé par la vitesse ugq,. Pour
quantifier sa valeur, nous ferons I’hypothése que la porosité gazeuse du lit reste constante le long

de I’axe du four, ce qui se traduit mathématiquement par :

lit lit
ygazplitl _ Ygazplitl
z=0 z

Pgaz

Egaz(z =0) = (Eq-3.23)

Pgaz

3.1.5 Synthése des équations et variables du modéle.

L’ensemble des équations et variables du modéle sont a présent connus. Le Tableau 29 suivant

propose une syntheése de ce systéme.
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Tableau 29 — Variables et équations du modele 1D du lit de solides.

Variables Equation Associée Quantité Type
y{ ¢ Conservation des especes de la farine NESFASOL ODE
y}‘; Somme des équations de conservation de la farine 1 ODE
ydee Conservation des espéces des déchets NESDEC ODE
ylit Somme des équations de conservation des déchets 1 ODE
y,;q @ Conservation des especes de la phase gaz NESGAZ ODE
){éiﬁz Somme des équations de conservation de la phase gaz 1 ODE
Piit Modele de densité du lit 1 EA

Tyt Modele d’enthalpie du lit 1 EA

hyit Conservation de I’énergie 1 ODE
Uit Conservation de la masse totale dans le lit 1 ODE
Hy Equation de transport de la charge 1 ODE
Ugaz Equation de porosité constante de la phase gaz 1 EA

Avec NESFASOL~=11, NESDEC=4, et, NESGAZ=13.

3.1.6 Termes Sources.

Comme il a été montré précédemment, les différentes équations de conservation sur lesquelles

repose le modele monodimensionnel incluent des termes sources traduisant les processus physico

chimiques se déroulant dans le lit. L’objet de ce paragraphe est de décrire comment ils sont évalués.

3.1.6.1 Les réactions de la farine solide.

Comme il a ét¢ montré au deuxieéme chapitre, il existe plusieurs modeles traduisant la

transformation chimique de la farine en clinker. Dans le cadre de ce travail, nous avons choisi

d’utiliser le mécanisme décrit par (Mujumdar and Ranade, 2006) :

Cacos(s) 3 Ca0(s) + C0,(g)
2Ca0(s) + Si0,(s) 3 €,5(s)
C,S(s) + Cao(s) S €,S(s)
3Ca0(s) + Al,05(s) 3 C3A(s)

k
4Ca0(s) + Al,05(s) + Fe,05(s) = CLAF(s)

L’écriture des vitesses de ces réactions est basée sur les travaux de (Darabi, 2007) :
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= klyéifc% [CaO]
= kaslo2 (yCaO [Ca0]
s = kay}5¥tao[Cal] (Eq-3.25)
Ty = k4(yCa0) yA1203 [CaO]

Ts = k5(yCa0) yA1203yFe203 [CaO]

Ces expressions, elles-mémes tirées des travaux de (Spang, 1972) donnent une place particuliere
au composé CaO. [CaO0] représente la concentration molaire en CaO dans le lit, et s’exprime donc,

en fonction des variables de notre modéle, comme suit :

)’
[Ca0] = pycyfs Mc‘”’ (molcao/mir) (Eq-3.26)
cao

Les paramétres cinétiques utilisés pour évaluer les constantes de vitesse, sous la forme de loi

d’Arrhenius sont regroupées au sein du Tableau 30 suivant :

Tableau 30 — Valeurs des constantes cinétiques utilisées dans notre modele (Darabi, 2007).

Constante de vitesse (s') Facteur pré-exponentiel (s'') Energie d’Activation (J.mol ")

ky 4,55 x 1031 7,81x 105
k, 4,11 x 105 1,93 10°
ks 1,33 x 10° 2,56x 105
ky 8,33 x 106 1,94% 105
ke 8,33 x 108 1,85% 10°

Compte tenu de ces vitesses de réaction, il est possible d’évaluer les débits spécifiques nets de

production des especes impliquées dans ces réactions :

FaFa _
RCZC(;; = —McacosT1 (Eq-3.27)
Rgnga = Mcqo(ry — 21, — 13 — 314 — 475) (Eq-3.28)
FaFa _
Rsio, = —Msio,T (Eq-3.29)
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Resg @ = Mc,s(r, — 13) (Eq-3.30)
Res ® = Mc,ss (Eq-3.31)
Rato, = Mai,0,(=14 = 15) (Eq-3.32)
Regi = Mc,ama (Eq-3.33)
Rrey05 = ~Mre,0,7s (Eq-3.34)
Repar = Mc,arTs (Eq-3.35)
REGI™ = Mco,m (Eq-3.36)

3.1.6.2 Les réactions associées aux déchets.

En ce qui concerne les déchets, il est nécessaire de prendre en compte trois processus
réactionnels donnant naissance a des termes sources dans les équations de conservation : le
séchage, la pyrolyse et la combustion/gazéification du char résiduel. Avant de décrire comment ces
processus sont pris en compte, un récapitulatif des déchets qui ont été considérés dans le cadre de

ce travail est proposé.

3.1.6.2.1 Propriétés des déchets considérés.

Comme il a ét¢ montré au deuxieme chapitre de ce manuscrit, trois types de déchets ont été
considérés : une biomasse, un Refuse Derived Fuel (combustible solide de récupération) et des
pneus. Les propriétés qui ont été prises en compte pour ces trois matériaux sont issues de la
littérature (Chen et al., 2013; Efika et al., 2015; Lopez et al., 2017). Les analyses proche et ultime

correspondantes sont proposées dans le Tableau 31 suivant :
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Tableau 31 — Analyses proche et ultime des déchets considérés dans notre modele.

Biomasse RDF  Pneus

Analyse proche (% sur brut)

Humidité 6,9 4,2 0,0
Matiere organique 92,7 83,0 95,1
Inorganiques 0,3 12,8 4.9
Analyse ultime (% sur sec et hors inorganique)
C 49,2 50,00 84,3
H 6,0 6,78 7,7
0] 4431 42,53 4,7
N 0,5 0,69 0,8
S 0,02 0,00 2,5
Cl 0,0 0,00 0,00
Pouvoir calorifique (MJ/kg, sur brut) 17,2 17,87 36,2

3.1.6.2.2 Séchage.

Meéme si les déchets considérés sont relativement secs, leur mélange avec la farine entrant dans le
four a plus de 800°C provoque I’élimination de la teneur en eau de fagon tres rapide. Afin de
représenter cette phase tres rapide, il a été suppos€ que la perte d’eau d’humidité pouvait étre
représentée par une cinétique d’ordre 1 par rapport a la teneur en eau du matériau, avec une
constante de vitesse ayant une valeur importante. Aussi, compte tenu de cette hypothése, les termes
sources apparaissant dans les équations de conservation et représentant cette étape de séchage sont
exprimés comme suit :
R0 = —Rpet:®¢ = k[hum] (Eq-3.37)

Ou [hum] désigne la concentration massique en humidité dans le lit, et qui, compte tenu des

variables principales de notre mode¢le s’exprime par :

[hum] = pueydievies,  (KGnum/miy) (Eq-3.38)

La valeur de & finalement retenue est de 100 s™'.

3.1.6.2.3 Pyrolyse.

Comme il a ét¢ montré au deuxiéme chapitre, la pyrolyse de matiére organique est un processus
complexe, trés dépendant de la température a laquelle s’opere la réaction, de la vitesse a laquelle

le déchet est porté a cette température et bien stir de la nature du déchet.
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Comme il a été dit au paragraphe précédent, les déchets sont introduits dans le four en les
mélangeant avec de la farine dont la température est de 800 °C. Il a donc été supposé que 1’opération

de pyrolyse pouvait €tre caractérisée comme étant une pyrolyse rapide.

En ce qui concerne cette étape, elle est a I’origine de la génération de nombreuses especes,
condensables et incondensables, dont les proportions varient suivant la nature de la matiere
organique considérée et des conditions opératoires. Dans le cadre de ce travail et afin de simplifier
la description mathématique de la pyrolyse, il a été suppos€, conformément a la littérature, qu’en
ce qui concerne les gaz permanents, ils pouvaient étre décrits comme un mélange de CHs, Hz, H20,
CO, CO2, H2S, NH;3 et HCI. En ce qui concerne la fraction condensable des gaz émis par la pyrolyse
(goudrons), il sera supposé que ceux-ci peuvent étre représentés par le benzéne. On supposera par
ailleurs que 1’opération de pyrolyse peut étre décrite par une réaction chimique unique conduisant
a la production simultanée de ces différentes espéces (condensables et incondensables). Ainsi,
I’opération de pyrolyse rapide est représentée dans le cadre de notre modele par la réaction

suivante :

Matiere organique + Matiere inorganique - aCH, + fH, + yH,0 + 6CO
+£C0, + (H,S + nNHy + OHCL + 9C Hg + AChar + ucendres (Eq3.39)
Afin de caractériser compleétement cette réaction, il est nécessaire de déterminer la valeur des 11
coefficients steechiométriques qu’elle implique. L’utilisation des bilans ¢lémentaires permet de
fournir 6 équations pour leur détermination. Par ailleurs, un bilan sur la matiére inorganique,
suppos¢ inerte, permet de fixer la valeur de u. Afin de compléter le jeu d’équations, on introduit

des valeurs expérimentales, issues de la littérature. Plus exactement, on utilise les données

suivantes :

- La production de solide lors de la pyrolyse rapide. Cette donnée nous permet de
quantifier la valeur de A, coefficient steechiométrique du char, lui-méme assimilé a

du carbone pur.

- La production des gaz condensables lors de la pyrolyse rapide. Cette donnée nous

permet de quantifier la valeur de 9, paramétre stecechiométrique du benzene.

- Les ratios CO2/CO et CH4/Hz, dans la production des gaz permanents.
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L’inclusion de ces quatre valeurs permet donc de déterminer parfaitement la steechiométrique de
la réaction de pyrolyse. Compte tenu des travaux expérimentaux de la littérature (Chen et al., 2013;
Efikaetal.,2015; Lopez et al., 2017), les coefficients steechiométriques massiques relatifs a chacun
des déchets ont pu étre déterminés. Le Tableau 32 suivant permet de synthétiser ’ensemble des

résultats obtenus pour les 3 déchets considérés.

Tableau 32 — Coefficients steechiométriques massiques de la réaction de pyrolyse pour chacun

des déchets considérés.

Déchets CHy H: HO CO CO; H:S HCI NHs CéH¢ Char Ash

Biomasse 126x 107 352 x 1072 0.3260 0.2010 505x1072  2,12x107* 0,0000 6,05 x 1073 0,2000 0,196 4.00x 1073
RDF 2,08 x 1072 2,99 x 1073 0,2682 0,1280 7.85 x 1072 0,0000 0,0000 7,27 x 1073 0,2481 0,1124 0,1336
Pneus 633x1072  867x107*  399x1072  402x10%  948x 10 253 x 1072 0,0000 9,25 x 103 0,5300 02610 4,90 x 102

Compte tenu des cinétiques des réactions prises en compte, les termes sources associés a la réaction
de pyrolyse peuvent s’écrire :

dec,d
RMZCIE.Oer'Z = _k[Mat- Org]n (Eq-3.40)

Ou k et n désignent respectivement la constante de vitesse de la réaction de pyrolyse et I’ordre de
la réaction, tandis que [Mat. Org] désigne la concentration massique en matiére organique dans le

lit définie par :

dec

[Mat.Org.] = plitytliietcyMat.Org. (kgMat.Org/m?it) (Eq-3.41)

A partir de ce premier terme source, et compte tenu de la steechiométrie de la réaction utilisée, les

termes sources relatifs aux autres constituants des déchets s’obtiennent facilement :

dec,d dec,d
Renar.pyro = —ARatorg (Eq-3.42)
Rdec,dec _ Rdec,dec
cendres ~— Mat.Org (Eq_3_43)

Par ailleurs, pour la contribution de la réaction de pyrolyse a la phase gaz, et compte tenu toujours

de la steechiométrie de la réaction, les termes sources peuvent s’exprimer par :
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ReC0% = _y, Riecsise (Eq-3.44

Ou les v, représentent les coefficients steechiométriques des constituants tels que reportés au

Tableau 32.

3.1.6.2.4 Transformation du char.

Dans le cadre de ce travail, il a été considéré que le char pouvait étre engagé dans trois réactions

chimiques, étant par ailleurs supposé constitu¢ de carbone pur.
La premicre est relative a sa combustion en présence d’oxygene :

C(s) + 0,881 0, - 0,762C0, + 0,238C0 (Eq-3.45)

Ou les coefficients steechiométriques sont déterminés a partir de la loi d’Arthur (Arthur, 1951), a

1000 °C.

Les deux réactions suivantes concernent la gazéification du char par la vapeur d’eau et par le

dioxyde de carbone :

C(s) + COZ - 2C0 (Eq-346)
C) + H,0 - CO + H, (Eq-3.47)
Tandis que la premicre réaction est exothermique, les deux réactions de gazéification sont

endothermiques.

Pour évaluer le taux de réaction du résidu de pyrolyse, nous supposerons que le char résiduel réagit
selon le modele du ceoeur rétrécissant, avec réaction a la surface externe de la particule. Par ailleurs,
nous supposerons qu’il n’y a pas de limitation au transfert externe de matiére, ce qui nous permettra
de considérer que la concentration en co-réactif a la surface externe de la particule est égale a sa

valeur dans le lit.

Pour la détermination du diameétre des particules, il sera par ailleurs supposé que le nombre de
particules de déchet traversant une surface transverse du four est égal a sa valeur a I’entrée du four.
Ce premier nombre est déterminé a partir des caractéristiques opératoires du four et des particules

de déchet a leur entrée :
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]
_ 6mdec
- 0 0 3
T[pdec (ddec)

OU MYy, , Plec, €t A3, désignent respectivement le débit massique de particules de déchet admises

N, (Eq-3.48)

au four, leur masse volumique, et leur diametre.
Si on considére que ce nombre est indépendant de la position dans le lit, il vient :

N, = N, (Eq-3.49)
Or, compte tenu des variables prises en compte dans notre modele, ce nombre peut également étre

évalué par la relation Eq-3.50 suivante :

— 6plitAlitulity(lii£C (Eq‘3 50)
T[pdec(ddec)3

Cette dernicre équation permet de déterminer le diametre des particules de déchet quelle que soit

leur position dans le lit.

Il est alors possible de déterminer les vitesses de réaction compte tenu des cinétiques de la

littérature.

Pour la combustion, les travaux de (Cooper and Hallett, 2000) et (Hallett et al., 2013) ont été retenus

— 2 lit)?
Tcomb = TKcombddec (Polzt (Eq-3.51)
Ou k.omp désigne la constante de vitesse de la réaction et P(l)izt la pression partielle en oxygene dans

le lit.

D’une facon tout a fait similaire, et en utilisant cette fois les travaux menés par (Matsumoto et al.,

2009), les vitesses des deux réactions de gazéification sont déterminées par :

: 0,22

Tgazico, = nkgazicozdcziec(Pcl“l(gZ) (Eq-3.52)
: 0,22

T9aziH,0 = T[kgaziHZOd:ziec (Plgllzto (EQ‘3'53)

Dans les expressions précédentes, les vitesses de réactions sont données en kg de char/s pour une

particule.
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Aussi, la détermination du terme source apparaissant dans les équations de conservation est

déterminée par :

N,

dec,dec _ 0
RChar,oxygaz - _(rcomb + Tgazico, + rgaziHZO) A ]
LitUtit

(Eq-3.54)

No

Le terme désignant le nombre de particules présentes a une position donnée par unité de

litUlit
volume de lit. Il est également possible d’exprimer les termes sources associ€ées aux espeéces

gazeuses impliquées dans ces réactions :

M
dec, 0
ROZezg;Zaz = —0,881 M_Czrcomb (Eq-3.55)
M
dec, H,0
RH:Z:%(Z/gaz = _M—ngaziHZO (Eq—3.56)
dec, co
RCS,Cogc‘;Zaz = M, (0,238 1eomp + Tgazin,o + 27gazico,) (Eq-3.57)
paecger _Meoy (50, Eq-3.58
CO0xygaz — M_C( ) Tcomb — rgaziCOZ) (Eg-3.58)
M
dec,ga __"H
RHZ,oxyZaz = MC2 TgaziH,0 (Eg-3.59)

3.1.6.3 Les réactions homogénes en phase gaz.

Compte tenu de I’étape de pyrolyse, des especes sont présentes en phase gaz, et sont susceptibles
de réagir entre elles. Conformément a des travaux menés dans le cadre de la modélisation d’un
gazéifieur (Bernada et al., 2012), le Tableau 33 rassemble la plus grande partie des réactions

homogenes prises en compte dans le mod¢le ainsi que les cinétiques chimiques qui y sont associées.
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Tableau 33 — Réactions homogeénes en phase gaz.

Réactions Vitesse [mol/m?/s] A (SD) Ea [J/mol]
H,+0,50,—H,0 ki1 [02].[H2] 1,080.107 1,255.10°
C0O+0,50,—CO» k2[CO].[02]%%.[H20]>° 1,780.10'° 1,800.10°
CO+H,0—COx+H; k3[CO].[H20] 2,778.107" 1,256.10*
CO»+H,—CO+H,0 ka[CO2].[Hz] 1,263.10"  4,729.10*
CH4+20,—C02+2H,0 ks[CH4]%3.[02]"7 1,300.10° 2,025.10°
CH4+0,50,—CO+2H> ke[CH4]%7.[02]%8 1,580.10'2 2,026.10°
CH4+H,0—CO+3H, k7[CH4].[H20] 3,101.10° 1,247.10°
CsHs+30,—6CO+3H, ks[CsHe].[O2] 1,580.10"2 2,026.10°
CeHet+7.500—6C0O+3H,0  ko[CeHe] . [02]"%° 6,324.10° 1,255.10°

Par ailleurs le mod¢le mathématique inclut le mécanisme du NO Thermique et du Fuel NO a partir
du NH3 (oxydation en NO et Réduction du NO par NH3) conformément aux travaux de (Marias et

al., 2015; Marias and Puiggali, 2000).

3.1.7 Conditions aux limites.

Les différentes équations de conservation présentent dans le modele sont des équations
différentielles du premier ordre en espace. Elles requiérent donc d’écrire des conditions aux limites
afin de pouvoir étre résolues. Pour ce faire, on utilisera des conditions de type Dirichlet, les

différentes caractéristiques du lit étant connues a son entrée. On écriera donc :

fa __ . faentrée
Yie | =0 _ Yk
dec __ .. decentrée
- Yq |Z=0 - yq

En ce qui concerne les fractions massiques en farine dans le lit (y;‘;f z—o)’ en déchets dans le lit

(i |Z=0) et en gaz dans le lit (yﬁz z—O) les valeurs sont déterminées a partir des débits massiques

de farine et de déchets introduits dans le four, et du taux de vide a I’entrée du four (£44,(z = 0))

supposé connu.

La vitesse du lit a son entrée, quant a elle, est déterminée a partir de la connaissance du débit
massique total entrant dans le four, de sa masse volumique (calculée a partir des propriétés connues

du lit) et de la surface de passage du lit (connue a partir de la hauteur du lit).
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La détermination de la température d’entrée du lit nécessite un premier calcul permettant
’évaluation de la température du mélange des flux de déchets et de farine, ayant potentiellement
deux températures d’entrée différentes. Cette évaluation est initialement faite par I’écriture d’un

bilan d’énergie et d’une résolution par dichotomie de ce bilan.

entree entree entrée rmentree entree entrée rrentree
(mdec )hllt (Tl )_ hdec (Td )

, ere (pencree) (Eqg-3.60)
+mel reehen rée Ten ree
Dans cette expression, les dépendances de 1’enthalpie massique du lit, de la farine et des déchets,
a leurs compositions respectives n’ont pas été indiquées afin d’alléger I’écriture du bilan. Lorsque

la température d’entrée est connue, I’enthalpie du lit a son entrée I’est également et peut servir de

condition a la limite pour I’équation de conservation de 1’énergie.
3.2 Modéle monodimensionnel de la paroi du four.

Comme il a ét¢ montré au deuxieme chapitre de ce travail, la paroi du four joue un rdle
prépondérant sur les transferts thermiques au sein de ’installation. En effet, cette paroi est soumise
au rayonnement de la flamme du brileur dans la phase gaz (paroi découverte) et au transfert avec
la charge en mouvement (paroi couverte). Le mouvement rotatif de la paroi assure donc un transfert
particulier, ramenant au lit de solides I’énergie thermique qu’elle a recue lorsqu’elle était

découverte.

Conformément aux travaux de (Marias et al., 2005; Mujumdar and Ranade, 2006), ce mode de
transfert est néanmoins négligé dans le cadre de ce travail et on ne s’intéressera qu’au transfert

axial de chaleur dans la paroi, en négligeant le transfert thermique ortho radial (associé a la rotation

du four).

3.2.1 Modélisation.

Compte tenu de 1’hypothése monodimensionnelle, un bilan d’énergie sur une tranche d’épaisseur

Az de la paroi du four conduit a I’équation Eq-3.61 suivante :
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2
T, .
d;gur Az = Sdecouvq)free,four _ Scouv(pfour,llt + Sextq)four,ext (Eq_3_61)

Afour désigne la conductivit¢ thermique du four (réfractaire) supposée

indépendante de la température dans le cadre de nos travaux,

Strans désigne la surface transversale de la paroi du four dont I’épaisseur de

2 2
n(dfour+zerefrac) _ ”(dfour)
4 4

réfractaire vaut €refrqc © Strans =

Sdecour désigne la surface découverte du four, offerte au rayonnement et a la

dfour
Az
2

convection en phase gaz : Sgecouy = (2T — &j4t)

plreesour gésione la densité de flux de chaleur recue par la paroi depuis le gaz
contenu dans le four. Comme dans le cas du transfert de chaleur gaz-lit, cette

quantité sera issue du modele CFD de la phase gaz du four.

Scouv désigne la surface couverte du four, offerte au transfert de chaleur avec la

dfour
Az
2

charge : Scouw = Ot

pTourlit désigne la densité de flux de chaleur cédée par la paroi du four a la charge
en mouvement. Conformément aux travaux de la littérature (Marias et al., 2005;

Mujumdar and Ranade, 2006; Patisson et al., 2000a, 2000b), cette densité de flux

four,lit _

de chaleur est évaluée par ¢ hfour,m(Tfour — Tlit) OU Afoyr1ir désigne le

coefficient de transfert conducto-convectif entre la charge et la paroi du four. Dans
le cadre de nos travaux, et conformément a la littérature (Ginsberg and Modigell,

2011; Lybaert, 1985), la valeur de hggyr ;e = 300 (W.m™2. K1) sera utilisée.

Sext désigne la surface externe du four, offerte a I’échange de chaleur entre le four

et extérieur : Spyp = n(dfour + Zerefmc)AZ

pfourext désigne la densité de flux de chaleur échangée entre la paroi du four et le

milieu extérieur. Cette densité de flux est évaluée par @fOUrext = hext(Text -
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Tfour), ou h,,; est le coefficient de transfert de chaleur entre la paroi du four et le
milieu extérieur. Une valeur de h,,; = 15 (W.m 2. K~1), classique dans le cadre
d’un échange de type convection naturelle externe, sera retenue dans le cadre de

nos travaux.

Le bilan d’énergie, sur la paroi du four peut donc également s’écrire :

dZTfour dfour
Afourstrans Tazz2 2m — &;1) - ¢free,four —

drour (Eq-362)
5lit fThfour,lit (Tfour - Tlit) + 7T(dfour + Zerefrac)hext (Text - Tfour)

3.2.2 Conditions aux limites.

Pour les conditions aux limites du modele de I’enveloppe du four, on impose des flux nuls a

chacune de ses extrémités :

deour _
- o —a2| =0
ar
E— 2 four =0
four — =Lsour

3.3 Résolution et synthése des modeles monodimensionnels.

Le mode¢le du lit de solides est un modele a (NESFASOL+NESDEC+NESGAZ+9) inconnues.
Compte tenu des choix retenus dans le cadre de ce travail (NESFASOL=11, NESDEC=4,
NESGAZ=13), le systeme est donc un systeéme a 37 inconnues. Pour résoudre ce systeme, il est
nécessaire de résoudre 34 équations différentielles ordinaires du premier ordre et 3 équations
algébriques. Le modele de 1’enveloppe du four, quant a lui, est un modele a une variable, et a une
équation différentielle du second ordre. Compte tenu du couplage important entre ces deux
modéles, via le terme de transfert de chaleur entre la paroi et le lit (@/°%"4t) | il a été choisi dans

ce travail de résoudre ce modele de fagon globale, en les agglomérant.

Pour résoudre ce systéme de 38 inconnues, la démarche qui a été retenue est la suivante :
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- Discrétisation par la méthode des volumes finis, avec interpolation « upwind » pour

les équations de conservation.

- Discrétisation par la méthode des différences finies « avant » pour 1I’équation
différentielle donnant acces a la hauteur Hy;;. Ce schéma de discrétisation a été

retenu car la condition a la limite pour cette €quation est connue en z = Lggy,-.

- Discrétisation par la méthode des différences finies « arriére » pour I’équation

différentielle donnant acces a la température de 1’enveloppe du four Ty,

Au final, si on considére un ensemble de NCELL de cellules de calcul pour la méthode des
différences finies, le systéme a résoudre est un systéme de NCELL*38 équations algébriques, non
linéaires. Afin de résoudre ce systéme, la méthode de Newton-Raphson a été mise en place. La

matrice jacobienne, nécessaire au calcul du pas, est évaluée numériquement a chaque itération.

Pour qu’il puisse étre résolu, ce systéme requiert la connaissance, en chaque point du maillage de :

pfreerour - 1a densité de flux de chaleur regue par la paroi découverte du four

depuis le gaz contenu dans le four.

@ Teelit : 1a densité de flux de chaleur recue par la charge sur sa face supérieure

depuis le gaz contenu dans le four.

Comme il a déja été évoqueé, ces flux seront calculés par le modele de CFD que nous allons décrire

a présent.
3.4 Modé¢le tridimensionnel des gaz contenus dans le four.

Pour la fabrication du ciment, le four tournant n’est rempli de farine a transformer que
partiellement, et laisse au-dessus de sa surface libre, une zone, remplie de gaz et dans laquelle la
combustion du fuel lourd prend place. Cet apport énergétique, discriminant dans le processus de
fabrication du ciment, doit donc étre intégré au modele général du four tournant.

Dans cette partie du four, les processus pertinents sont principalement tridimensionnels,

notamment le rayonnement thermique entre la flamme du brileur, la paroi découverte du four et la
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surface libre du lit. Il est donc impératif de représenter ces phénomenes avec un modéle permettant
de les décrire avec ce niveau de précision. C’est pour cette raison, et aussi parce que des travaux
similaires ont déja été entrepris (Ariyaratne et al., 2015; Marias et al., 2005; Mujumdar and Ranade,
2006, 2008) que nous avons choisi d’utiliser la mécanique des fluides numériques (CFD) et plus
précisément le logiciel Ansys Fluent, comme outil de représentation de ces phénomenes.

L’objet de cette section est donc de décrire la géométrie utilisée pour représenter 1’installation, ainsi
que les différents sous modeles mis en place dans le logiciel pour que son utilisation nous permette

d’obtenir les résultats escomptés.

3.4.1 Géométrie et maillage.

L’installation industrielle de référence utilisée pour mener a bien les calculs est la cimenterie de
Lukala, en République Démocratique du Congo. Il s’agit d’un four tournant de longueur Loy, =
80 m, de diametre intérieur df,y = 4 m avec une €paisseur de matériau réfractaire €ppprqc =

24 cm. Ce four est également équipé d’un brileur au fuel lourd, avec pulvérisation a I’air comprimé
et apport d’air primaire et secondaire. Ce briileur est placé de telle sorte que 1’écoulement de la

charge et des produits de combustion soit a contre-courant (voir Figure 36).

Refroidisseur planétaire

—— -

Fuel Lourd [kg/ —_—C — .S 1

¢ 0______\‘_[@% 0.23m] L5m
Air primaire [kg/s] | e, l
T Brileur/ \

A vininidiing ;.R-.gf'si /

Figure 36 — Représentation de ’installation du brileur a fuel lourd a la sortie du four tournant.

Pour des raisons de confidentialité, il n’est pas possible de décrire plus en avant la géométrie du

brileur.
133



Chapitre 3 Mod¢lisation

En ce qui concerne le volume de gaz pris en compte, il s’agit du volume interne du four, hors
réfractaire, auquel on a soustrait le volume représenté par la charge solide. Les Figure 37, Figure

38, et Figure 39 donnent une bonne représentation de la géométrie considérée.

Injection air secondaire

N 0000 10,000 20000 ()
Brileur I .
5000 16.000

Figure 37 — Représentation de 1I’ensemble de la géométrie prise en compte dans le modele CFD.

Canne d’injection
Fuel lourd.

Surface libre du lit
a la sortie du four tournant

0,500 1,500

Figure 38 — Représentation de 1’extrémité du volume de gaz pris en compte a la sortie du four.
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Canne d'injection fuel lourd

Admission air primaire

Figure 39 — Détail de la géométrie du brileur.

En ce qui concerne le maillage, il est non structuré avec utilisation de tétraédres. Les différents
critéres de qualité, internes au logiciel sont satisfaits et le maillage final comporte 322681 ¢léments
de calcul. Les Figure 40 et Figure 41 offrent une représentation du maillage final, pour I’ensemble

du volume gaz, et avec un grossissement sur la partie brileur.

Figure 40 — Maillage de la géométrie du four dans son ensemble.
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Figure 41 — Maillage de la géométrie du four. Détail du brileur.

3.4.2 Ecoulement et turbulence.

Afin de calculer les composantes de la vitesse en tout point du volume gazeux considéré, les
équations de conservation de la quantité de mouvement sont résolues par le logiciel. Compte tenu
de la nature turbulente de 1’écoulement, le modéle k-¢ a été activé. Ce modele permet de calculer
les composantes moyennes de la vitesse, en ajoutant aux équations de conservation de la quantité
de mouvement une viscosité turbulente, calculée a partir de la connaissance de I’énergie cinétique
de turbulence (k) et de sa dissipation (g), ces deux grandeurs étant obtenues par la résolution de

leurs équations de transport.

3.4.3 Combustion du fuel lourd.

La combustion du fuel lourd est un processus complexe qui peut se représenter par la succession

d’étapes suivantes :

Génération de gouttelettes au niveau de la canne d’injection par pulvérisation a I’air

comprime ;
- Echauffement des gouttelettes jusqu’a leur température de volatilisation ;

- Volatilisation des gouttelettes : production d’un gaz combustible et d’un résidu

contenant un noyau de carbone et des cendres, et ;

- Combustion des gaz en phase homogene. Combustion hétérogéne du résidu

carboné.
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Ce type de description est disponible dans Fluent, en utilisant un mod¢le de suivi Lagrangien des
gouttelettes. La plupart des propriétés thermophysiques du combustible sont disponibles dans la
base de données du logiciel et ont été utilisées dans ce travail. En ce qui concerne la nature des
produits de pyrolyse, un calcul similaire a celui effectué pour la pyrolyse des déchets a été mis en
ceuvre afin de déterminer les coefficients steechiométriques de la réaction de pyrolyse en une étape,

a partir de I’analyse proche et ultime du fuel lourd.

Le Tableau 34 suivant propose les analyses proches et ultimes du fuel lourd utilisé dans la

cimenterie de Lukala.

Tableau 34 — Analyse proche et ¢lémentaire du fuel lourd utilisé sur le site de Lukala.

Fuel lourd (TBTS)

Analyse proche (% sur brut)

Humidité 0,0

Matiére organique 99,968

Inorganiques 0,032
Analyse ultime (% sur sec et hors inorganique)

C 83,3

H 5,2

O 9,6

N 1,4

S 0,5

Cl 0,00
Pouvoir calorifique (MJ/kg, sur brut) 33,21

A partir de ces données, il a été possible de calculer les coefficients stoechiométriques de la réaction
de pyrolyse comme il a été fait dans le cadre des déchets. Le Tableau 35 donne les valeurs de ces

coefficients.

Tableau 35 — Coefficients steechiométriques massiques de la réaction de pyrolyse du fuel lourd.

CH4 H> HO CO CO; H;S HCI NHs; C¢Hs Char Ash

6,37 x 1072 8,01x107* 7,65 x 1073 0,153 2,40 x 1073 531x1073 0 1,70 x 1072 0,40 0,350 3,24 x107*

En ce qui concerne la réaction de combustion du résidu carboné, elle est supposée s’opérer avec un

modele de ceeur rétrécissant et une réaction de surface Cs + 0, — CO,.

137



Chapitre 3 Modélisation

3.4.4 Combustion en phase homogene.

Comme dans le cas d’especes gazeuses présentes dans la charge, les espéces suivantes ont été prises
en compte dans le modele CFD : N, O, CH4, H2, H2O, CO, CO», C¢Hg, H2S, HCI, NH3, SO2, NO.
Pour calculer le taux de réaction de ces especes en régime turbulent, nous avons sélectionné le
modele de Magnussen et Hertjager (Magnussen and Hjertager, 1977) qui calcule ce taux comme
étant le plus petit entre celui calculé a partir des cinétiques réactionnelles (telles que décrites dans

Tableau 33) et celui calculé a partir de grandeurs traduisant le mélange turbulent des réactifs.

3.4.5 Rayonnement.

Le transfert de chaleur par rayonnement est un processus trés important dans 1’équilibre énergétique
du four tournant. Le mod¢le que nous avons retenu pour le représenter est le modéle des ordonnées
discretes, basé sur une équation de conservation de I’énergie radiative dans plusieurs directions

(discrétisation de I’angle solide autour de chaque cellule de calcul).

Ce modele a été retenu car il est particulierement adapté aux problémes ou la combustion est un
phénomene important (le coefficient d’absorption dépend de la concentration en CO; et en H20) et

aussi parce que le temps de calcul qui y est associé€ n’est pas trop important.

3.4.6 Conditions aux limites.

Afin de définir complétement le modele CFD, il est nécessaire d’en fournir les conditions aux
limites. Pour la partie brileur, les conditions de fonctionnement (débit et température d’air
secondaire et primaire, débit de fuel lourd, température d’injection et taille des gouttes) sont
parfaitement connues et seront proposées dans la section dédi¢e aux résultats ou I’ensemble des
parameétres opératoires de I’installation seront décrits.

En ce qui concerne la face découverte du four, celle-ci est définie comme un « wall », de profil de
température imposé (Trqy-)-

En ce qui concerne la surface libre du lit, celle-ci est définie comme une entrée de type « velocity
inlet ». Dans ce cas, il faut fournir au logiciel :

- Le profil de vitesse en tout point de la surface libre du lit (supposée normal a la surface

libre du lit) (gaz).
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- Le profil de composition du gaz quittant la surface libre du lit et entrant dans 1’enceinte
de calcul (y,f’ a“n,

- Le profil de température de ce gaz Ty;;.

Ces données sont calculées a partir du modele monodimensionnel que nous avons présenté dans
les paragraphes précédents. Néanmoins compte tenu de la nature monodimensionnelle du mod¢le
de lit, et de la nature tridimensionnelle du modele de 1’enveloppe gazeuse, il est nécessaire de
mettre en place des calculs intermédiaires permettant 1’échange des données entre le modele de lit
et le modele de représentation de la phase gaz. Ces différents points seront expliqués dans les

prochains paragraphes.
3.5 Couplage entre modéles.

Le modele global du four qui a été élaboré dans le cadre de ce travail est constitu¢ de deux sous
modeles. Un modele monodimensionnel dédié aux processus se déroulant dans la charge et au
calcul de la température de la paroi du four, et un modele tridimensionnel, basé sur I’utilisation de
la CFD, permettant de décrire les processus se déroulant a la surface libre du lit. Les prochains

paragraphes ont pour objectifs de :

- Déterminer la stratégie mise en ceuvre pour I’échange des données entre le modele

1D et le modele 3D,

- Déterminer la stratégie mise en ceuvre pour I’échange des données entre le modele

3D et le modéle 1D,

- Déterminer la stratégie itérative mise en ceuvre pour atteindre la convergence

globale du systéme.

La Figure 42 propose une vue générale du systeme couplé et des échanges entre les différents

modeles qui le constituent.
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Phase gaz qafreefm-:r'

Enveloppe du four

four,lit

Lit de particules

Figure 42 — Architecture générale du couplage entre les différents modeles du systéme.

3.5.1 Echange 1D vers 3D.

Comme nous I’avons vu dans la partie relative au modele tridimensionnel, il est nécessaire de

fournir au logiciel Fluent les profils de :
- Vitesse des gaz a la surface libre du lit,
- Composition des gaz a la surface libre du lit,
- Température des gaz a la surface libre du lit,
- Température de la paroi délimitant le volume de calcul.

Pour la partie relative a la surface libre du lit, il sera supposé que la température et la composition
des gaz est la méme sur toute la section droite de la surface libre. Aussi, le profil monodimensionnel

obtenu par le modele 1D est-il « étiré » sur la largeur de la surface libre du lit.

La Figure 43 illustre cette opération dans le cas de la variable température.
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Figure 43 — Conversion du profil monodimensionnel de température de la surface libre du lit en

profil de température a la surface libre de la charge.

En ce qui concerne la vitesse des gaz, nous avons choisi, conformément aux travaux antérieurs
(Marias et al., 2005, 2007) de pondérer la norme de la vitesse quittant la surface libre, par la hauteur
de la surface libre a cette position. Cette opération est bien évidemment menée de fagon a préserver
le débit massique quittant le lit, sur chacun des éléments de section droite du lit. La Figure 44

illustre ce processus.

0.07 Vitesse du gaz quittant le lit (1D)

Profil de vitesse sur la surface libre du lit (K)

0.06
0.05
F004T
>0.03}

0.02
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Figure 44 — Conversion du profil monodimensionnel de vitesse des gaz quittant le lit en profil de

vitesse a la surface libre de la charge.

Enfin, en ce qui concerne la température de la paroi, une procédure tout a fait similaire au cas de

la température de la surface libre du lit est utilisée. La Figure 45 illustre ce processus.
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Temperature modele 1D
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Figure 45 — Conversion du profil monodimensionnel de température de la paroi du four en profil

de température sur la surface délimitant I’enveloppe gazeuse.

L’ensemble de ces transformations est réalis¢ au sein d’un programme Matlab qui permet de plus
de générer les fichiers d’échange (profils de température, de composition et de vitesse, sur les

surfaces limites) dans un format lisible par Fluent.

3.5.2 Echange 3D vers 1D.

En ce qui concerne le modele monodimensionnel, il est nécessaire de lui fournir :

- Le flux de chaleur recu par la surface libre du lit : ¢/Te& !t

- Le flux de chaleur regu par la paroi découverte du four @/7eefowr

Cette procédure d’échange est plus simple que la premiére. En effet a partir des profils de surface
fournis par Fluent, il suffit d’additionner I’ensemble des valeurs disponibles pour chaque position
axiale du modele 1D. Une fois encore, cette procédure est effectuée au sein d’un programme Matlab
qui par ailleurs génére les fichiers d’échange pour qu’ils soient lisibles par le modéle

monodimensionnel.

3.5.3 Couplage général.

La procédure mise en place pour résoudre le systeme couplé est une procédure itérative. Son

algorithme général est proposé en Figure 46.
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Figure 46 — Algorithme général de résolution du systéme couplé.

Afin d’améliorer la stabilité numérique du systéme, une procédure de relaxation est mise en place
au niveau des flux. Plus exactement, a I’issu de 1’étape de conversion des flux issus de Fluent vers

le modéele 1D, on écrit :

new

(pfree,litlk — (1 _ Q:)(pfree,litlk_1 + Q:(pfree,litl

_ (pfree,fourlk — (1 _ Q:)(pfree,fourlk_

1 + a(pfree,four

|TL€W
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Ou les exposants k et k+ 1 indiquent le numéro de 1’itération et new, la valeur issue de la conversion

3D->1D a l’itération k. Une valeur de a = 0,2 a été utilisée dans le cadre de ce travail.

En ce qui concerne la convergence du systeme, elle est évaluée sur la non évolution des flux de

chaleur échangés. Les deux critéres mesurés sont les suivants :

[(pfree,litlk_<pfree,lit|k_ll

_oglit =1 NCELL
NCELL k=1 I(pfree,litlk_l]
k k-1
gfou-,- _ 1 NCELL (pfree,four| _(pfree,four|

NCELL k=1 [(pfree,four|k_1]
La convergence est atteinte quand le plus grand de ces deux critéres est inférieur a 107,
3.6 Conclusion.

Ce chapitre a permis de décrire le modele qui a été développé dans le cadre de ce travail. Celui-ci
repose sur un couplage de deux sous modeles, 1’'un décrivant les processus se déroulant dans la

charge solide en mouvement, et I’autre centré sur les phénomenes pertinents de la phase gaz.

Pour le modé¢le monodimensionnel, les grandes hypotheses ainsi que sa formulation mathématique
ont été développés. Il repose sur I’écriture des €quations de conservation de la masse, des
différentes especes présentes dans le lit (constituants de la farine, des déchets et des gaz retenus

dans le lit) et de 1’énergie.

Le modele tridimensionnel, quant a lui, repose sur 'utilisation de la mécanique des fluides
numérique, et I’outil commercial Fluent a été retenu pour représenter les processus se déroulant au-
dessus de la surface libre du lit. Il aurait été hors de propos de décrire les €équations résolues par ce
logiciel, nous avons plutdt choisi de rapporter les types de modeles que nous avons activés

(turbulence, réactions chimiques, suivi Lagrangien, rayonnement) pour mener a bien notre objectif.

Nous avons enfin décrit la procédure itérative qui a été mise en ceuvre pour assurer I’échange des
grandeurs pertinentes entre les deux sous modeles et pour assurer la convergence globale du

systéme. Les résultats obtenus par ce type d’analyse seront présentés dans le prochain chapitre.
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Certaines hypotheéses peuvent paraitre fortes, notamment en ce qui concerne la formulation
monodimensionnelle de la température du four, ou de la réaction de pyrolyse en une seule étape. 1l
semble néanmoins important de signaler que 1’objectif principal de ce travail était d’établir un
modele global de I’installation et qu’il sera possible, ultérieurement, de réduire ces hypothéses en
apportant un éclairage plus fin sur les processus dont nous avons choisi de simplifier la

modélisation a ’heure actuelle.
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Chapitre 4 Résultats.

Le quatriéme chapitre de cette theése est un chapitre dédi¢ a la présentation des résultats obtenus
grace au modele développé jusqu’ici. Dans un premier temps, les caractéristiques de I’installation
industrielle de référence utilisée pour I’obtention des résultats seront présentées. On s’attachera
ensuite a présenter les résultats du modele de lit et de I’enveloppe du four seuls. Les densités de
flux de chaleur regues depuis le freeboard par la partie découverte de 1’enveloppe du four et par la
charge seront donc initialisées afin de permettre [’obtention de résultats par le modele
monodimensionnel. On analysera, dans un premier temps, 1’influence du maillage utilisé pour la
résolution du modele monodimensionnel dans le cas du fonctionnement au fuel lourd seul, puis
dans le cas du fonctionnement avec substitution partielle du combustible fossile par des
combustibles alternatifs. Les résultats du mod¢ele global seront ensuite présentés dans les mémes

conditions.
4.1 Installation de référence.

Comme il a été dit au troisieéme chapitre, ’installation industrielle de référence utilisée pour mener
a bien les calculs est la cimenterie de Lukala, en République Démocratique du Congo. Il s’agit d’un
four tournant de longueur Ly, = 80 m, de diamétre intérieur df,,, = 4 m. La source énergétique

utilisée est un brileur au fuel lourd, fonctionnant a contre-courant de la circulation de la charge.

L’objet de ce paragraphe est de définir les caractéristiques opératoires de cette installation.

4.1.1 Charge entrante.

Les caractéristiques de la charge a transformer dans le four rotatif, ainsi que celles de ce four sont

répertoriées au sein du Tableau 36.
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Tableau 36 — Caractéristiques de la farine en entrée de four et de son fonctionnement.

Paramétre Valeur

Caractéristiques de la farine

Débit massique de farine en entrée de four (t/h) 175
Composition massique de la farine (-)
CaCO:; 0,1111
ALO; 0,0488
SiO» 0,2005
Fe O3 0,0378
CaO 0,5599
MgO 0,0419
Température d’entrée de la farine (°C) 800
Taux de vide de la farine en entrée du four (%) 20
Angle de repos dynamique du lit (°) 30
Caractéristiques du four tournant
Longueur (m) 80
Diametre intérieur du four (m) 4
Vitesse de rotation du four (tour/min) 2
Angle d’inclinaison du four (°) 2

Conductivité thermique de la paroi du four (W.m'.K!) 0,1

4.1.2 Apport énergétique.

L’installation de référence est une installation pour laquelle 1’apport énergétique est réalisé par le
biais de fuel lourd, dont les caractéristiques ont été données au troisiéme chapitre. Ce paragraphe
a donc pour objet de caractériser le fonctionnement du four tournant lorsqu’il est opéré en
configuration « tout fossile » et en substitution partielle, c’est a dire, lorsqu’une partie de I’apport

énergétique est amené par les combustibles alternatifs également décrits au troisiéme chapitre.

4.1.2.1 Fonctionnement « tout fossile ».

Les caractéristiques du fonctionnement du brhleur utilisé sur I’installation de référence sont

répertoriées au sein du Tableau 37.
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Tableau 37 — Principales caractéristiques de fonctionnement du brileur.

Paramétre Valeur

Débit massique de fuel lourd au brileur (kg/s) 4,27

Température d’injection du fuel lourd (°C) 100
Débit massique d’air de pulvérisation (kg/s) 1,01
Température de 1’air de pulvérisation (°C) 100
Débit massique d’air primaire (kg/s) 5,52
Température d’air primaire (°C) 100
Débit massique d’air secondaire (kg/s) 42,68
Température de 1’air secondaire (°C) 800

Compte tenu du pouvoir calorifique du fuel lourd considéré, I’apport d’énergie par le brileur est
de 141,8 MW. Par ailleurs, compte tenu du pouvoir comburivore de ce fuel de 8,48 Nm>ui/kgsuel

soit de 10,92 kgair/kgtuel, la quantité d’air totale apportée au brileur correspond a un exces d’air de

5,5 %.

4.1.2.2 Substitution partielle du fuel lourd par des combustibles alternatifs.

Dans le cadre de ce travail, il est envisagé une substitution partielle a hauteur de 50 % de I’apport
énergétique total amené au four. Aussi, on envisagera, pour ces calculs que 75 MW sont apportés
par le fuel lourd et que 75 MW sont apportés par les combustibles alternatifs. Le Tableau 38 suivant

recense les différentes conditions de fonctionnement associées a la substitution partielle.

Tableau 38 — Débits de fuel et de combustibles alternatifs utilisés pour la substitution partielle.

Paramétre Valeur
D¢ébit massique de fuel lourd au brileur (kg/s) 2,26
D¢ébit massique de biomasse (kg/s) 4,36
D¢ébit massique de pneus (kg/s) 2,07
Débit massique de RDF (kg/s) 4,20

Pour I’air de combustion, II a été choisi de ne pas modifier la quantité introduite dans le four par
rapport au cas du «tout fossile ». En effet, compte tenu de la présence d’oxygéne dans les
combustibles alternatifs considérés (surtout dans le cas de la biomasse et du RDF), le pouvoir
comburivore des déchets est inférieur a celui du fuel lourd. Aussi, dans le cas de la substitution

partielle, I’exces d’air global sera plus important que dans le cas du fonctionnement au fuel lourd.
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Par ailleurs, dans le cadre de ce travail, il a ét¢ supposé que les déchets étaient admis de telle sorte

qu’ils entrent dans le four a la méme température que la farine, soit 800 °C.
4.2 Résultats du modele monodimensionnel.

Ce paragraphe a pour objectif de qualifier le bon fonctionnement du modéle monodimensionnel
(charge en transformation et enveloppe du four). Il sera donc considéré que les densités de flux de
chaleur regues, par le lit (¢/7¢®!t) d’une part, et par la paroi découverte du four (¢/7¢&/our)
d’autre part, depuis le gaz contenu au-dessus de la surface libre du lit ont une valeur uniforme le

long de I’axe du four. Ces densités de flux prendront les valeurs suivantes dans ce qui suit :
_ q)free,lit =2 105 W.m_z
plreerour = 0,4 x 10° W.m™2

Grace a la connaissance de ces densités de flux, il est possible de qualifier le comportement du
modéele monodimensionnel. Cette analyse constituera la premiére partie de ce paragraphe. Compte
tenu de la discrétisation spatiale utilisée pour la résolution de ce modele (volumes finis et
discrétisation spatiale, avant et arriére), nous analyserons ensuite 1’influence du maillage sur la

solution obtenue.

4.2.1 Analyse des résultats.

Un maillage de 120 cellules de calcul est utilisé pour la présentation des résultats du modele. Avant
de s’intéresser plus en détail a ces résultats, on propose, de donner les éléments relatifs a la
conservation de la masse, de I’énergie et des différents atomes sur 1’ensemble du systéme
considéré. Ces valeurs sont reportées sur la Figure 47, elle-méme issue du fichier de résultats généré
par le programme informatique. Cette figure illustre que les différents bilans sont parfaitement

satisfaits.
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Verification des Bilans

Bilan
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Figure 47 — Copie d’une partie du fichier de résultats du programme illustrant la conservation des

Les résultats sont illustrés par le biais des évolutions des températures dans le lit et a 1a paroi (Figure
48), de la composition de la farine (Figure 49), de la composition des gaz contenus dans le lit (et
donc de ceux qui s’en échappent au-dessus de sa surface libre) (Figure 50), de la vitesse du gaz

quittant le lit (Figure 51) et de sa hauteur (Figure 52). L’entrée de la farine se fait a ’extrémité

droite des profils représentés, a la cote z=0.

grandeurs.
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Figure 48 — Evolution des températures du lit et de la paroi du four le long de son axe.
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Composition massique de la farine
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Figure 49 — Evolution de la composition de la farine le long de 1’axe du four.
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Figure 50 — Evolution de la composition des gaz du lit le long de 1’axe du four.
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Figure 51 — Evolution de la vitesse des gaz quittant le lit le long de 1’axe du four.
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Figure 52 — Evolution de la hauteur du lit le long de 1’axe du four.

Le premier phénoméne important observé est la réaction de décarbonatation. Elle est clairement

visible sur la Figure 51 et démarre a une position d’environ 4 m pour s’arréter vers 22 m. Elle se
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modification de la teneur des gaz dans le lit qui n’est plus constituée que de CO: (Figure 50) et par
un infléchissement de la croissance des températures du four et du lit compte tenu de

I’endothermicité de cette réaction (Figure 48). Les réactions de formation de C3A (3Ca0(s) +
k k
Al,04(s) 5 C3A(s)), C4AF (4Ca0(s) + Al,05(s) + Fe, 05(s) 3 C,AF(s)) et C2S (2Ca0(s) +

Si0,(s) e C,S(s)) s’amorcent également dés I’entrée du four. Cela se traduit par une décroissance
de la teneur en Al,O3, en CaO, et en SiO; dans une moindre mesure. Compte tenu de la réaction de
décarbonatation, la teneur en CaO se remet a croitre car le net de son taux de production est positif.
Lorsque les réactions de production de C4AF et C3A s’arrétent par épuisement d’AlO3 (z=20 m),
leur teneur n’évolue plus dans le lit.

Lorsque la réaction de décarbonatation est terminée, I’évolution des niveaux de température de la
paroi et du lit prend une pente plus importante, jusqu’a environ (z=40m). C’est a cet endroit
¢galement que la plus importante teneur en C2S est atteinte, méme si le réactif SiO; est encore

présent dans le lit. En effet, a partir de z=30m, la réaction de production de C3S (C,S(s) + CaO(s)

s C5S5(s)) a également démarré, ce qui consomme du CsS alors qu’il est également produit. Au-
dela de 40 m, tout le SiO; a été¢ consommé et seule la réaction de production de CsS se déroule,
conduisant a une diminution des teneurs en C2S et CaO, et a un ralentissement de 1’augmentation
de la température sous 1’effet de I’endothermicité de la réaction.

En sortie de four, les niveaux thermiques atteints par la paroi et le lit sont anormalement élevés
(2200 °C pour la paroi et 2000 °C pour le lit). Il faut néanmoins rappeler que ces résultats sont
obtenus en supposant une densité de flux de chaleur imposée a une valeur d’initialisation et qu’elle
est probablement différente dans la réalité.

Pour finir, on peut également remarquer que la hauteur du lit est relativement constante sur
I’ensemble du lit et que sa chute vers la valeur du diaphragme de sortie est assez brutale (Figure
52).

La composition du lit en sortie de four est reportée au sein du Tableau 39.
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Tableau 39 — Caractéristiques du ciment produit avec le modéle monodimensionnel avec densité

de flux de chaleur imposée.

Sortie Ciment

Débit massique (t/h) 166,42 Température (°C) 2022,6

Composition (% mass)
CaCo3 0,00% Cc2s 17,51%
Al203 0,00% C3A 7,13%
Sio2 0,35% C4AF 11,63%
Fe203 0,15% c3s 55,55%
Ca0 3,27% MgC0o3 0,00%
MgO0 4,41%

Par rapport aux 175 t/h de farine amenée en entrée de four, seuls 166,4 t/h de ciment sont produits.
Cette diminution est due a la réaction de décarbonatation ou le CO> produit s’échappe du lit pour

garder son taux de vide constant.

En ce qui concerne la qualité du ciment obtenu, on peut remarquer que ses caractéristiques
principales en font un ciment de qualité « Portland » (cfr Tableau 15 au chapitre 2) avec des teneurs

en :
- Silicates (C2S+Cs3S) de 80 % (73,06 % dans notre cas)
- Aluminates (C3A+C4AF) 20 % (18,76 % dans notre cas)

Les valeurs ci-dessus sont en accord avec les résultats et caractéristiques présents dans la littérature
(B. Kohlhaas and Otto Labahn, 1983; Csernyei and Straatman, 2016; E. Mastorakos et al., 1999;
Mujumdar and Ranade, 2006; Pongo Pongo, 2012; Spang, 1972). La Figure 53 ci-dessous compare
les prédictions du présent modele a celles de (Csernyei and Straatman, 2016; Mujumdar and

Ranade, 2006; Spang, 1972).

Si on s’intéresse maintenant au colt énergétique associé a la production de ce matériau, on calcule
I’ensemble des flux de chaleur regus par le lit et par la paroi du four. Les valeurs de ces flux sont

de [, @freettdS = 39,54 MW Js plreelourqs = 31,68 MW soit un total de 71,22

Tee decouv

MW. Ramenés a la production de ciment, la « consommation énergétique » serait donc de 1544
MIJ par tonne de ciment produite, valeur similaire a celles rencontrées dans la littérature (B.
Kohlhaas and Otto Labahn, 1983; Lixhe CBR, 2012). Bien siir, la valeur obtenue ici ne prend pas
en compte la récupération potentielle de 1’énergie contenue dans le ciment chaud qui quitte

I’installation ainsi que dans le gaz chaud qui a été produit lors de la décarbonatation.
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Figure 53 — Profils de composition de la farine comparant les prédictions actuelles a celles de la

littérature.

4.2.2 Influence de la discrétisation spatiale.

Afin de qualifier I’influence du nombre de points de calcul utilisés pour la discrétisation du modele
monodimensionnel, les résultats des différents calculs menés avec des discrétisations de 30 et 120
mailles seront comparés dans ce paragraphe. Dans un premier temps, ces résultats de calcul seront
comparés en l’absence de combustible alternatif (cas du fonctionnement tout fossile). Ces
comparaisons seront ensuite entreprises dans le cas du fonctionnement avec apport de combustible

alternatif.

4.2.2.1 Cas du fonctionnement « tout fossile ».

Les Figure 54, Figure 55, Figure 56, Figure 57, et Figure 58 témoignent des différents profils

obtenus avec ces deux densités de maillage.
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Figure 54 — Comparaison des profils de température obtenus avec 30 (gauche) et 120 (droite)

nceuds de calcul (Fuel lourd seul).
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Figure 55 — Comparaison des profils de composition de farine obtenus avec 30 (gauche) et 120

(droite) nceuds de calcul (Fuel lourd seul).
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Figure 56 — Comparaison des profils de composition de gaz obtenus avec 30 (gauche) et 120

(droite) neeuds de calcul (Fuel lourd seul).
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Figure 57 — Comparaison des profils de vitesse des gaz obtenus avec 30 (gauche) et 120 (droite)

nceuds de calcul (Fuel lourd seul).
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Figure 58 — Comparaison des profils de chargement obtenus avec 30 (gauche) et 120 (droite)

nceuds de calcul (Fuel lourd seul).

Comme on peut le remarquer sur ces figures, les profils obtenus sont tout a fait similaires, hormis

les profils obtenus pour la hauteur du lit. Le Tableau 40 montre également que les caractéristiques

du ciment produit sont trés proches.

Tableau 40 — Caractéristiques des ciments obtenus dans le cas de 30 nceuds (gauche) et 120

nceuds (droite) dans le cas du Fuel lourd seul.

Sortie Ciment

Sortie Ciment

Débit massique (t/h) 166,42  Température (°C) 2022,6 Débit massique (t/h) 166,45 Température (°C) 2024,8

Composition (% mass) Composition (% mass)
CaCo3 0,00% c2s 17,51% CaCo3 0,00% c2s 18,22%
AI203 0,00% C3A 7,13% A203 0,00% C3A 7,04%
Si02 0,35% CAAF 11,63% Si02 0,26% CAAF 11,79%
Fe203 0,15% c3s 55,55% Fe203 0,10% c3s 54,95%
Ca0 3,27% MgCOo3 0,00% Ca0 3,23% MgC03 0,00%
MgO 4,41% MgO 4,41%

En ce qui concerne les flux échangés, le Tableau 41 montre également que les valeurs des flux de

chaleur échangés ne comportent pas de différences significatives avec la densité de maillage.
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Tableau 41 — Valeurs des flux échangés dans le cas de 30 nceuds (gauche) et 120 nceuds (droite)

dans le cas du Fuel lourd seul.

30 Noeuds 120 Noeuds
j plreelitqs — 39 54 MW f plreelitds = 39,33 MW
Sfree Sfree
pfreefourqs = 31,68 MW plreelourqs = 31,73 MW
Sdecouv Sdecouv
pfourlitqs — 12,87 MW pfourlitqs = 13,05 MW
Scouv Scouv

Hormis la différence importante qui existe sur la prédiction de la hauteur du lit, les résultats obtenus
avec les deux densités de maillage ne montrent pas de différence significative. Il en est de méme
pour la satisfaction des bilans globaux de masse, énergie et atomes qui est parfaitement atteinte
dans le cas a 30 nceuds également. Il est cependant important de signaler que les temps de calculs
requis pour 1’obtention de ces résultats sont tres différents. En effet, pour le maillage de 30 nceuds
seules 278 s CPU (sur le cluster de calcul de I’Université¢ de Pau et des Pays de 1’Adour) sont
nécessaires, tandis qu’il faut 32810 s CPU pour obtenir les résultats avec un maillage de 120 nceuds,

malgré une initialisation a partir des résultats du calcul a 30 nceuds et interpolation.

4.2.2.2 Cas du fonctionnement avec biomasse.

Pour le fonctionnement avec substitution partielle du fuel lourd par de la biomasse, on ajoute a
présent 15,7 t/h de biomasse aux 175 t/h de farine qui entrent dans le lit. Les Figure 59, Figure 60,
Figure 61, Figure 62, Figure 63, et Figure 64 témoignent des différents profils obtenus avec les

deux densités de maillage considérées jusqu’ici.

Par rapport au fonctionnement au fuel lourd seul, 1’ajout de biomasse ne modifie que trés peu les
profils précédemment présentés. Ceci est relativement normal, car 1’ajout de biomasse est réalisé a
la température d’entrée de la farine (800 °C) et que 1’apport de chaleur se fait de fagon identique

dans cette phase de qualification du modele monodimensionnel.

Comme dans le cas du fuel lourd seul, la densité de maillage utilisée n’a que peu d’influence sur la
nature des résultats obtenus. On note néanmoins, en plus de la différence sur la prédiction de la

hauteur du lit, une différence importante dans les profils de prédiction de la composition des
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déchets (Figure 61) et sur le profil d’évolution de la vitesse des gaz quittant le lit (Figure 63). Cette
différence est a associer aux processus de séchage et de pyrolyse. En ce qui concerne le premier,
et par construction du modgele, il est considéré comme €étant un processus instantané. Aussi, des le
premier nceud de calcul, I’intégralité de I’eau liquide contenue dans le déchet est évacuée par la
surface libre du lit. Néanmoins, comme les cellules associées au maillage a 120 nceuds sont quatre
fois plus petites que les cellules associées au maillage a 30 nceuds, la surface libre de ces cellules
est également plus petite. Le méme débit d’eau vapeur a évacuer, se fait donc sur une surface
beaucoup plus petite dans le cas a 120 nceuds que dans le cas a 30 nceuds. C’est pour cette raison
que la vitesse des gaz prédite par le modele a 120 nceuds est beaucoup plus importante que pour le

maillage a 30 noeuds (Figure 63).

Le principe est assez similaire dans le cas de la prédiction de la teneur en char et en cendres dans
les déchets (Figure 61). Le char est produit par la réaction de pyrolyse qui, compte tenu de la
température d’entrée des déchets, se déroule tres rapidement et est terminée au bout de 10 m dans
le four (voir I’évolution de la teneur en matiere organique dans les déchets sur la Figure 61 et
I’évolution de la composition des gaz dans le lit sur la Figure 62). Ces 10 métres ne représentent
que 4 cellules de calcul dans le cas a 30 nceuds, tandis qu’ils en représentent 12 dans le cas du
maillage a 120 nceuds. Dans le méme temps la réaction de décarbonatation qui démarre aprés 3 m
de lit libere du CO; qui devient disponible pour la gazéification du char, libérant par la méme
occasion du monoxyde de carbone (Figure 62). Il y a donc compétition entre le processus de
production de char sous 1’effet de la pyrolyse, et consommation sous I’effet de sa gazéification.
Cette compétition est moins bien captée par le maillage a 30 nceuds que par le maillage a 120
nceuds. En effet, dans le premier cas, la teneur en char dans le lit n’atteint que 42 % tandis qu’elle
atteint pres de 75 % dans le cas du maillage a 120 nceuds. L’évolution en cendres dans le déchet
découle directement de cette différence, puis que lorsque le char est consommeé, il laisse place aux
cendres initialement contenues dans le déchet. Il y a donc, dans le cas de la présence de déchet, une
différence assez importante sur la prédiction des profils de sa composition, de celle du gaz qui

quitte le lit et de sa vitesse.

Cette différence n’exerce néanmoins que trés peu d’influence sur la composition et la température
du ciment en sortie de four (voir Tableau 42) et sur la valeur des flux échangés a I’intérieur du four
(Tableau 43). On remarque néanmoins que dans le cas ou de la biomasse est présente, la hauteur
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du lit est légerement plus importante que dans le cas du fuel lourd seul, ce qui se traduit é¢galement
par une augmentation des surfaces Sgree €t Scoyp €t une diminution de la surface Sgecouy. Ceci

exerce la méme influence sur les flux échangés par le biais de ces surfaces.

En ce qui concerne les temps de calcul, les différences sont du méme ordre de grandeur que dans

le cas du fuel lourd seul.
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Figure 59 — Comparaison des profils de température obtenus avec 30 (gauche) et 120 (droite)

nceuds de calcul (Fuel lourd et biomasse).
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Figure 60 — Comparaison des profils de composition de farine obtenus avec 30 (gauche) et 120

(droite) neeuds de calcul. (Fuel lourd et biomasse).
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Figure 61 — Comparaison des profils de composition des déchets obtenus avec 30 (gauche) et 120

(droite) noeuds de calcul (Fuel lourd et biomasse).
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Figure 62 — Comparaison des profils de composition de gaz obtenus avec 30 (gauche) et 120

(droite) noeuds de calcul (Fuel lourd et biomasse).
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Figure 63 — Comparaison des profils de vitesse des gaz obtenus avec 30 (gauche) et 120 (droite)
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Figure 64 — Comparaison des profils de chargement obtenus avec 30 (gauche) et 120 (droite)

Tableau 42 — Caractéristiques des ciments obtenus dans le cas de 30 nceuds (gauche) et 120

x (m)

Hauteur du lit
T

Hy M)

60 50

nceuds de calcul (Fuel lourd et biomasse).

40 30 20
x(m)

nceuds (droite) dans le cas du Fuel lourd avec biomasse.

Sortie lit Sortie lit

Débit massique (t/h) 166,5 Température (°C) 1951,1  Débit massique (t/h) 166,5 Température (°C) 1949,7

Ciment dans le lit (% mass) 99,96% Ciment dans le lit (% mass) 99,96%

Composition ciment (% mass) Composition ciment (% mass)
CaCO3 0,00% C2s 19,05% CaCo3 0,00% Cc2s 20,22%
Al203 0,00% C3A 7,12% Al203 0,00% C3A 7,04%
Sio2 0,34% C4AF 11,65% Sio2 0,24% C4AF 11,79%
Fe203 0,15% c3s 53,56% Fe203 0,10% Cc3s 52,36%
Ca0 3,73% MgC03 0,00% Ca0 3,83% MgC03 0,00%
MgOo 4,41% MgO 4,41%

Déchets dans le lit (% mass) 0,36% Déchets dans le lit (% mass) 0,36%

Composition déchet (%mass) Composition déchet (%mass)
Cendres 100,00% Mat. Org. 0,00% Cendres 100,00% Mat. Org. 0,00%
Humidité 0,00% Char 0,00% Humidité 0,00% Char 0,00%
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Tableau 43 — Caractéristiques des flux échangés dans le cas de 30 nceuds (gauche) et 120 nceuds

(droite) dans le cas du Fuel lourd seul.

30 Noeuds 120 Noeuds
j plreelitqs — 42 90 MW f plreelitqs = 42,54 MW
Sfree Sfree
pfreefourqs = 30,82 MW plreerourqs = 30,89 MW
Sdecouv Sdecouv
pfourlitqs — 13,44 MW plourlitqs = 13,69 MW
Scouv Scouv

4.2.3 Influence de la nature du combustible alternatif.

L’influence de la nature du combustible alternatif sur les résultats obtenus par le modéle
monodimensionnel est représentée sur les Figure 65, Figure 66, Figure 67, Figure 68 et les Tableau

44, et Tableau 45.
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Figure 65 — Comparaison des profils de température obtenus avec les différents combustibles de
substitution (haut gauche : biomasse; haut droite : pneus ; en bas : RDF).
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Figure 66 — Comparaison des profils de composition des déchets obtenus avec les différents

combustibles de substitution (haut gauche : biomasse; haut droite : pneus ; en bas : RDF).

Les profils de température obtenus avec les trois combustibles de substitution sont relativement
similaires apres que la pyrolyse des déchets ait eu lieu. Durant cette phase, les profils marquent
quelques différences principalement associées aux chaleurs de ces réactions. Celles-ci sont
calculées a partir des enthalpies de formation des combustibles alternatifs et des enthalpies de
formation des produits de réaction (voir Tableau 32). Dans le cas de la biomasse (A.HPY™° =
184,9 kj /kg), la pyrolyse est endothermique. C’est pour cette raison que la courbe d’évolution de
la température du lit (et de la paroi) marque une décroissance sur les deux premiers metres du four.
Dans le cas des pneus et du RDF, la réaction de pyrolyse est exothermique (A,HPY™® =
—1296,3 k] /kg pour les pneus et A,.HPY"® = —679,5 k] /kg pour le RDF). L’accroissement de la

température du lit est donc plus important que dans le cas de la biomasse.
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L’¢évolution de la composition des déchets, quant a elle, est a rapprocher de la quantité de char
résiduel formé par I’étape de pyrolyse (voir Tableau 32). En effet, ce sont les pneus qui produisent
le plus de char (0,261 kg/kgmat.org) alors que le RDF a la plus faible production de ce résidu (0,112
kg/kgmatorg). La biomasse, quant a elle, a une production intermédiaire (0,196 kg/kgmat.org). La
valeur de ce coefficient steechiométrique associée a la valeur de la chaleur de réaction permet de
bien comprendre les profils d’évolution de la composition des déchets. Dans le cas des pneus,
compte tenu de la forte exothermicité de la réaction et de sa forte production de char, on monte tres
rapidement vers une importante teneur en char dans le déchet. Cette valeur est plus faible dans le
cas de la biomasse (coefficient steechiométrique) et elle est atteinte moins rapidement (pyrolyse
endothermique entrainant une réaction moins rapide). Dans le cas du RDF, I’exothermicité associée
a un faible coefficient stoechiométrique font que la production de char est rapidement plus petite
que sa consommation par la réaction de gazéification au CO». Sa teneur décroit donc rapidement

vers z€ro.
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Figure 67 — Comparaison des profils de composition des gaz obtenus avec les différents

combustibles de substitution (haut gauche : biomasse; haut droite : pneus ; en bas : RDF).
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Figure 68 — Comparaison des profils de vitesse des gaz obtenus avec les différents combustibles
de substitution (haut gauche : biomasse; haut droite : pneus ; en bas : RDF).

Les profils de composition des gaz (Figure 67) et de vitesse des gaz quittant le lit (Figure 68)
permettent de bien mettre en évidence la phase de séchage (instantané et qui se déroule sur la
premicere cellule de calcul, conduisant & une valeur de la vitesse des gaz d’autant plus importante
que ’humidité initiale du déchet I’est), la phase de pyrolyse (qui s’étale sur les dix premiers métres
de four dans le cas de la biomasse et sur les trois premiers dans le cas des pneus et du RDF), et la
phase de gazéification au CO» qui conduit a une forte teneur en CO dans le gaz contenu dans le lit.
La fin de I’étape de gazéification est marquée par un basculement de la composition de gaz de CO
a CO;. La fin de la décarbonatation est plus rapide dans le cas du RDF (achevée apres 20 m de
four) que dans le cas des pneus et de la biomasse (30 m nécessaires). Cette différence est a associer

a la teneur en char plus importante pour ces deux combustibles, qui réclame plus d’énergie pour sa
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Tableau 44 — Caractéristiques des ciments obtenus avec les différents combustibles de

substitution.
Biomasse Pneus RDF

Sortie lit Sortie lit Sortie lit

Débit massique (t/h) 166,5 Température (*C) 1949,7 Débit massique (t/h) 166,8 Température (°C) 1942,13 Débit massique (t/h) 168,4 Température (°C) 2060,3

Ciment dans le lit (% mass) 99,96% Ciment dans le it (% mass) 99,78% Ciment dans le lit (% mass) 98,85%

Composition ciment (% mass) Composition ciment (% mass) Composition ciment (% mass)
CaCo3 0,00% c2s 20,22% CaCo3 0,00% c2s 21,19% CaCo3 0,00% c2s 16,29%
A203 0,00% A 7,04% Al203 0,00% C3A 7,04% Al203 0,00% A 7,04%
Sio2 0,24% C4AF 11,79% Sio2 0,27% CAAF 11,79% Sio2 0,22% C4AF 11,78%
Fe203 0,10% c3s 52,36% Fe203 0,10% a3s 51,00% Fe203 0,10% c3s 57,67%
Ca0 3,83% MgC0o3 0,00% Ca0 4,21% MgCO3 0,00% Cao 2,48% MgCO03 0,00%
Mgo 4,41% Mgo 4,41% Mgo 4,41%

Déchets dans le lit (% mass) 0,36% Déchets dans le lit (% mass) 0,22% Déchets dans le lit (% mass) 1,15%

Composition déchet (%mass) Composition déchet (%mass) Composition déchet (%mass)
Cendres 100,00% Mat. Org. 0,00% Cendres 100,00% Mat. Org. 0,00% Cendres 100,00% Mat. Org. 0,00%
Humidité 0,00% Char 0,00% Humidité 0,00% Char 0,00% Humidité 0,00% Char 0,00%

Les caractéristiques des différents ciments obtenus sont rapportées au sein du Tableau 44. Elles
sont treés proches, si ce n’est celle obtenue a 1’aide du RDF qui montre une conversion du C2S en
CsS plus importante. Ceci est a rapprocher du fait qu’avec ce matériau, la décarbonatation est plus

rapide, (voir paragraphe précédent).

En ce qui concerne les flux de chaleur échangés pour chacune des configurations testées, les
variations observées sont relativement faibles et principalement dues aux variations de la hauteur

du lit engendrées par le débit plus ou moins important de combustible de substitution utilisé.

Tableau 45 — Caractéristiques des flux échangés dans différents cas de substitution.

Biomasse Pneus RDF
@freelitds = 42,54 MW freelitds = 40,91 MW freelitds = 42,23 MW
s[ree Sfree Sfree
pfreefourgqs = 30,89 MW freefourds = 31,33 MW pfreefourds — 30,98 MW
Sdecouv Sdecouv Sdecouv
pfourlitds = 13,69 MW @fourlitds = 13,79 MW pfourlitds = 12,17 MW
SEO‘ILV SEOuV Scmw

4.3 Résultats du modéle complet.

Le paragraphe précédent a permis d’avérer qualitativement le bon fonctionnement du modéle
monodimensionnel en imposant des densités de flux chaleur uniformes pour la surface libre du lit
et pour la paroi découverte du four. Ces densités de flux de chaleur sont a associer aux phénomeénes
physico-chimiques (combustion du fuel lourd, rayonnement, turbulence) se déroulant dans le

volume de gaz situ¢ au-dessus de la surface libre du lit. Comme il a été expliqué au troisiéme
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chapitre, la mécanique des fluides numérique va étre utilisée pour évaluer I’importance de ces

phénomenes et leur impact sur les processus se déroulant au sein du lit.

Afin de diminuer les temps de calculs impartis par la simulation, le maillage a 30 nceuds sera utilisé

pour le modele monodimensionnel.

4.3.1 Cas du fonctionnement « tout fossile ».

On s’intéresse dans cette partie au fonctionnement classique de ’installation, c’est a dire sans

combustible alternatif.

4.3.1.1 Convergence.

Pour ce premier calcul «couplé», 22 itérations globales ont été nécessaires pour que la

convergence soit atteinte.

Temperature du lit (°C) Temperature de I'enveloppe du four (°C)
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Figure 69 — Evolution de la température du lit (gauche) et de la paroi (droite) avec les itérations

globales.

Les Figure 69 et Figure 70 montrent les évolutions des profils de température (du lit et de la paroi
du four) et des densités de flux (regues par le lit et la paroi découverte) avec le nombre d’itérations
globales effectuées. En ce qui concerne le lit, on remarque que les évolutions de la température et
de la densité de flux sont assez « monotones » avec les itérations. On remarque également que le
profil de température obtenu a I’itération 1 (correspondant au calcul monodimensionnel avec une
densité de flux de chaleur recue par le lit de 20x10* W/m? pour le lit et 4x10* W/m? pour la paroi

découverte du four) est beaucoup plus élevé que celui obtenu a la derniére itération. En ce qui
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concerne la paroi du four, la valeur de densité de flux a I’itération 2 est trés inférieure (malgré la
relaxation) a la valeur utilisée pour ’initialisation. Apres cette deuxieme itération, I’évolution de
la densité de flux est assez monotone avec les itérations, ce qui n’est pas tout a fait le cas pour la
température. Le profil de température obtenu a la dernicre itération est trés différent, tant dans sa

forme que dans ses valeurs, du profil obtenu a I’initialisation.

10 Densite de flux de chaleur recue par le lit (W/m2) 10 Densite de flux de chaleur recue par la paroi (Wim2)
T T T T T T T T T T T T T

80 70 60 50 40 30 20 10 0 80 70 60 50 40 30 20 10 0
2(m) 2(m)

Figure 70 — Evolution densités de flux de chaleur recues par le lit (gauche) et par la paroi
découverte du four (droite) avec les itérations globales.

Tableau 46 — Valeur des bilans masse, atomes et énergie pour le systeme global.

Bilans (%)

Masse 0,046 Cl

Energie 0,771 Ca 0,001
C 0,095 Si 0,001
H 0,077 Al 0,001
(o} 0,046 Fe 0,001
N 0,069 Mg 0,001
S 0,098 Cendres 0,000

Afin d’avérer la convergence globale du processus itératif, le Tableau 46 permet d’évaluer la
satisfaction des bilans globaux sur I’ensemble de I’installation. Ils prennent en compte comment
les différentes grandeurs (masse, atomes et énergie) entrantes dans le procédé (sous forme de farine,
fuel, déchet, air initial contenu dans le lit solide, air bruleur) se retrouvent bien dans les flux de
sortie du systéme (gaz quittant 1’installation, ciment, pertes thermiques). Comme le montre le
Tableau 46, les différentes grandeurs considérées dans le systeme sont bien conservées, et plus

particuliérement, les grandeurs ne transitant pas par la surface libre du lit (Ca, Si, Al, Fe, Mg).
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4.3.1.2 Résultats globaux.

Le Tableau 47 suivant montre les caractéristiques du « ciment » obtenu aprés convergence globale
du systéme. Comme on peut le remarquer, le niveau de température de sortie est tres faible (1164,6
°C) et ce niveau ne permet pas de consommer le CaO issu de la décarbonatation et le SiO,. La

teneur en CoS est assez importante, mais celle en CsS est tres faible.

Tableau 47 — Caractéristiques de la sortie « ciment » a convergence (fuel lourd seul).

Sortie Ciment

Débit massique (t/h) 166,45 Température (°C) 1164,61

Composition (% mass)
CaCo3 0,00% C2s 34,92%
Al203 0,00% C3A 7,07%
Si02 8,75% C4AF 11,73%
Fe203 0,12% C3s 0,56%
Ca0 32,44% MgCO03 0,00%
MgO 4,41%

Les caractéristiques du gaz quittant le four sont reportées au sein du Tableau 48. En ce qui concerne
la composition, celle-ci est assez conforme a une combustion en exces d’air (pas d’imbrilés, teneur
en Oy résiduel non nulle). La différence importante entre la teneur en H,O et en CO» est a associer

a la réaction de décarbonatation qui vient grossir le flux de CO; quittant I’installation.

Tableau 48 — Caractéristiques de la sortie « gaz » a convergence (fuel lourd seul).

Sortie Gaz

Débit volumique (Nm3/h) 40250  Temperature (°C) 2341,5

Composition (% vol)
N2 73,65% C6H6 0,00%
02 0,69% H2S 0,00%
CH4 0,00% HCI 0,00%
H2 0,00% NH3 0,00%
H20 6,14% SO2 0,04%
co 0,00% NO 0,02%
CO2 19,47%

Le niveau de température atteint par les gaz est extrémement €élevé avec une valeur a plus de 2340
°C.

En ce qui concerne les flux de chaleur échangés, les résultats du modele fournissent les grandeurs

suivantes :

- Flux transmis depuis la phase gaz au lit : Is, plreelitqs = 4,38 MW
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- Flux transmis depuis la phase gaz a la paroi découverte du four : [ g/ree/owds = 23,55 MW
- Flux transmis depuis la paroi couverte au lit : [, p/ourlitds = 10,66 MW

On remarque de grosses différences par rapport aux résultats qui avaient été obtenus avec des
densités de flux chaleur imposées de fagcon uniforme (voir paragraphe 4.2.2.1). En effet, la quantité
de chaleur recue par le lit est abaissée d’un facteur 10, celle recue par la paroi d’un facteur 1,5,

tandis que I’échange entre le lit et la paroi couverte est du méme ordre de grandeur.

4.3.1.3 Analyse des résultats relatifs a la partie monodimensionnelle du modéle.

Les Figure 71 et Figure 72 suivantes permettent d’apporter un éclairage complémentaire aux

résultats globaux.

T, (deg C)

Figure 71 — Profil de température (gauche) et composition de la farine (droite) a convergence
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Composition masssique du gaz Vitesse des gaz quittant le lit
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Figure 72 — Profil de composition des gaz (gauche) et de leur vitesse (droite) a convergence, dans

le cas « tout fossile ».

Sur la Figure 71, on peut remarquer que la température de la paroi du four est assez basse coté
brileur (=975 °C) et qu’elle monte rapidement pour atteindre 1200 °C, a la cote z=60 m. Méme si
la densité de flux de chaleur recue par la paroi découverte est toujours positive sous ’effet de la
flamme du brileur (voir Figure 70 au paragraphe 4.3.1.1), la température de la paroi décroit car
elle céde plus d’énergie au lit que ce qu’elle ne regoit du brileur. Ceci reste vrai jusqu’a la cote

z=10 m, ou la température de la paroi s’accroit de nouveau.

Les Figure 71 et Figure 72 permettent ¢galement de voir que la décarbonatation de CaCO3 démarre
quasiment a I’entrée du four, mais s’étale jusqu’a une position de z=50 m. Par rapport au cas utilisé
pour DI'initialisation du mode¢le (densités de flux de chaleur imposées), les profils de températures
sont beaucoup plus bas, ce qui ne permet pas d’amorcer la réaction de transformation de C,S en
C3S (blocage cinétique). Les courbes d’évolution de C3A et C4AF, quant a elles, sont assez

similaires a celles obtenues dans le cas de 1’initialisation.

4.3.1.4 Analyse des résultats relatifs a la partie CFD du modeéle.

Les Figure 73, Figure 74, Figure 75, et Figure 76 proposent une représentation des résultats obtenus

grace a la mécanique des fluides numérique, dans le plan transversal du four.

176



Chapitre 4 Résultats

784 946 1109 1271 1433 1595 1757 1919 2081 2243 2406 2568 2730 2892 3000
]

Figure 73 — Profil de température (K) dans le plan transversal du four.

Figure 75 — Profil de fraction massique en COz dans le plan transversal du four.
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Figure 76 — Profil de fraction massique en CO dans le plan transversal du four.

Sur le profil de température (Figure 73), on remarque bien ’entrée de 1’air primaire a 100 °C et la
naissance de la flamme, qui est également attestée par les Figure 74 et Figure 75 montrant
I’évolution de la teneur en Oy, et CO; dans le four. La zone contenant la plus grande partie du CO
(Figure 76) permet de localiser 1’endroit ou la pyrolyse du fuel lourd se réalise. C’est en aval de
cette zone que se déroule I’oxydation homogene des produits de cette pyrolyse. En ce qui concerne
le CO», sa teneur en phase gaz est liée a la combustion de ces volatils, mais également a celui issu

de la surface libre du lit, aprés décarbonatation de CaCOs.

4.3.1.5 Synthése.

Les résultats obtenus par le couplage entre les modéles 1D et 3D sont satisfaisants du point de vue
du respect des bilans globaux sur I’installation (masse, atomes, énergie). Néanmoins, les quantités

d’énergie transférées depuis la phase gaz (ou prend place la flamme du brileur) vers le lit ou vers
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la paroi sont insuffisantes pour amorcer significativement les réactions de clinkérisation. En
témoigne une faible valeur de la température du lit, une forte température des gaz en sortie de
I’installation et des flux de chaleur échangés faibles par rapport a ceux obtenus dans le cas du calcul
initial. Dans la littérature, on trouve des valeurs moyennes suivantes, 0,6 X 10> W.m™? (E.
Mastorakos et al., 1999), et 4,29 X 10° W.m™2 (Nerskov, 2012) respectivement pour les densités
de flux recues par la paroi découverte et la surface libre du lit. Ces dernieres valeurs sont trés

proches de celles données au paragraphe 4.2.

L’origine de ce manque de transfert de chaleur peut provenir de problémes numériques et plus
particulicrement de la mauvaise représentation des processus de rayonnement par le modele
« DO ». 11 peut également étre associé a une mauvaise prédiction de la géométrie de la flamme du
bruleur qui est intimement liée a I’aéraulique interne du brileur (Marias and Puiggali, 2000).
N’ayant pas eu accés a la géométrie exacte du brileur, il est possible que la forme de la flamme
prédite par le modele CFD soit trop longue, par rapport a la flamme réelle qui pourrait avoir une

forme plus courte.

4.3.2 Cas du fonctionnement « tout fossile » et biomasse.

On s’intéresse dans ce paragraphe au cas ou une partie de I’apport énergétique du fuel est compensé
par un apport de biomasse. Aussi, le débit de fuel lourd est globalement réduit de moitié et on

apporte une quantité de biomasse de 15,7 t/h.

4.3.2.1 Convergence.

La convergence est obtenue au bout de 24 itérations globales.
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T(*C)

Figure 77 — Evolution de la température du lit (gauche) et de la paroi (droite) avec les itérations

Figure 78 — Evolution de densités de flux de chaleur recues par le lit (gauche) et par la paroi

découverte du four (droite) avec les itérations globales. Cas de la substitution partielle par de la

L’¢évolution des profils associés au lit (température : Figure 77 et de densité de flux de chaleur :
Figure 78) est monotone avec les itérations tandis qu’elle montre un parcours différent dans le cas
de la paroi du four. Dans ce cas, le flux de chaleur part de sa valeur d’initialisation la plus élevée a
I’itération 1, pour atteindre le profil le plus bas a I’itération 2. Il devient ensuite monotone et
croissant a partir de cette derniére itération. L’¢établissement du profil de température de la paroi

est plus long a se dessiner, étant la résultante d’autres transferts que celui avec le gaz contenu dans
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Tableau 49 — Valeur des bilans masse, atomes et énergie pour le systeme global (cas fuel-

biomasse).
Bilans (%)
Masse 0,008 cl
Energie 0,894 Ca 0,000
c 0,776  Si 0,000
H 0,122 Al 0,000
(o] 0,317 Fe 0,000
N 0,054 Mg 0,000
S 0,012 Cendres 0,000

Le Tableau 49 permet de montrer la trés bonne satisfaction des différents bilans globaux menés sur
I’installation. Cette satisfaction est excellente pour les atomes qui ne « transitent » pas entre le

modele 1D et le modele 3D, et est un peu moins bonne dans le cas du carbone et de I’énergie.

4.3.2.2 Résultats globaux.

Comme dans le cas du fonctionnement « tout fossile », on présente en premier lieu les résultats
globaux du modele. Le Tableau 50 propose les caractéristiques de la sortie du modéele
monodimensionnel. L’information la plus importante apportée par ce tableau réside dans la valeur
de la température de sortie qui n’est que de 871 °C. On remarque également que seule une petite
partie du calcaire a été convertie en chaux : passage de 11,11 % en entrée a 9,83 % en sortie.
Globalement, 1’avancement des différentes réactions de clinkérisation reste trés faible. La

conversion des déchets en cendres, quant a elle, est totale.

Tableau 50 — Caractéristiques de la sortie « ciment » a convergence (fuel lourd et biomasse).

Sortie Ciment

Débit massique (t/h) 174,034 Température (°C)  870,927534

Ciment dans le lit (% mass) 99,96%

Composition (% mass)
CaCo3 9,83% c2s 4,31%
Al203 1,08% C3A 4,28%
Si02 18,67% C4AF 10,55%
Fe203 0,34% C3s 0,00%
Ca0 46,73% MgCO03 0,00%
MgOo 4,21%

Déchets dans le lit (% mass) 0,03%

Composition déchet (% mass)
Cendres 100,00% Mat.org 0,00%

Humidité 0,00% Char 0,00%

La composition et la température des gaz quittant le four sont reportées au sein du Tableau 51.

Comme dans le cas du fuel lourd seul, la valeur de la température de sortie reste élevée (1979 °C).
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On constate ¢galement que le gaz de sortie contient beaucoup d’imbrialés sous forme d’Hz, de CO

et dans une moindre mesure de CsHs, malgré la présence d’oxygene a cet endroit.

Tableau 51 — Caractéristiques de la sortie « gaz » a convergence (fuel lourd et biomasse).

Sortie Gaz

Débit volumique (Nm3/h) 42470  Temperature (°C) 1978,9

Composition (% vol)
N2 69,69% C6H6 0,37%
02 5,43% H2S 0,00%
CH4 0,07% HCI 0,00%
H2 1,97% NH3 0,01%
H20 7,18% S02 0,02%
co 3,19% NO 0,03%
C02 12,02%

Comme nous le verrons dans les prochains paragraphes, ces imbriilés sont issus de la pyrolyse de

la biomasse.
En ce qui concerne les flux de chaleur échangés, le modéle fournit les grandeurs suivantes :

- Flux transmis depuis la phase gaz au lit : Sspree pfreelitqs — 2 42 MW
- Flux transmis depuis la phase gaz a la paroi découverte du four : Js ooy @ITOTOUTdS = 17,97 MW
- Flux transmis depuis la paroi couverte au lit : [, gfourlitds = 7,72 Mw

Par rapport aux résultats obtenus en fonctionnement « tout fossile », les flux de chaleur regus par
le lit et la paroi découverte sont diminués de 4,38 a 2,42 MW et de 23,55 a 17,97 MW

respectivement).

4.3.2.3 Analyse des résultats relatifs a la partie monodimensionnelle du modéle.

Depuis I’entrée « farine », le profil de température du lit (Figure 79) commence par diminuer sous
I’effet de la pyrolyse endothermique de la matiére organique qui se déroule globalement sur les 10
premiers metres de four (Figure 80). La température du lit augmente ensuite sous I’effet du transfert
depuis la paroi et depuis le gaz contenu dans le freeboard, jusqu’a une cote d’environ 70 m. Ce
passage par un maximum dans la courbe d’évolution de la température du lit s’explique par la
réalisation simultanée de la réaction de décarbonatation endothermique (qui commence pour z=50
m, voir Figure 79, et Figure 80) et de I’inversion de la différence de température lit-paroi. A partir

de 60 m, le lit « perd » donc plus d’énergie qu’il n’en regoit.
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Figure 79 — Profil de température (gauche) et composition de la farine (droite) a convergence

dans le cas « fuel-biomasse.

Si on regarde maintenant 1’évolution du profil de température de la paroi depuis le brilleur (z=80
m, gauche du graphique) vers la sortie gaz (z=0 m, droite du graphique), on constate que dans un
premier temps le profil est plat, malgré une densité de flux de chaleur regue depuis le freeboard
positive (voir Figure 78 du paragraphe 4.3.2.1) et une densité de chaleur regue depuis le lit positive
(la température du lit est supérieure a celle de la paroi). Les pertes vers I’extérieur sont donc égales
a la somme des flux regus sur cette partie de la paroi. Lorsque la paroi « voit » la flamme du braleur,
sa température augmente brutalement pour atteindre pres de 1000 °C pour z=60 m. Pour les cotes
situées entre z=60 m et z=10 m, la paroi céde plus d’énergie au lit et au milieu extérieur qu’elle
n’en recoit depuis les gaz du freeboard. Sa température décroit. Enfin, pour les cotes comprises
entre z=10 m et z=0 m, le flux de chaleur recu depuis la phase gaz augmente (sous 1’effet de la
combustion d’une partie des volatils libérés lors de la pyrolyse). Le net recu par la paroi redevient

positif, et sa température augmente pour finir a une valeur d’environ 950 °C.
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Figure 80 — Profil de composition du déchet (gauche) et du gaz du lit (droite) a convergence dans

le cas « fuel-biomasse».

Le profil de composition du déchet et des gaz contenus dans le lit montre bien la phase de pyrolyse
de la matiere organique qui se déroule sur les 10 premiers metres. En effet, au bout de cette
longueur, le gaz contenu dans le lit est composé a hauteur de 75 % en masse par du CO, 20 % par
du CsHs (non représenté sur le graphe) qui sont les principaux constituants formés lors de la
pyrolyse de la biomasse (voir tableau 32). La teneur en char reste également stable a une valeur de
58 % de la masse de déchets. A partir de z=50 m, la température devient suffisante pour que la
réaction de décarbonatation s’active. Sous cet effet, la gazéification du char par le CO; s’opere et
la teneur en char diminue, conjointement a I’augmentation de la teneur en CO dans le lit. Lorsque

la gazéification est terminée (z=62 m), la poursuite de la réaction de décarbonatation sature le gaz
du lit en CO,.
4.3.2.4 Analyse des résultats relatifs a la partie CFD du modéle.

Les figures suivantes (Figure 81 a Figure 84) donnent une représentation des différents profils

obtenus dans le plan transversal du four grace a la mécanique des fluides numérique.

1006 1242 1478 1714 1950

2187 2423 2659

Figure 81 — Profil de température (K) dans le plan transversal du four (cas fuel-biomasse).
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Figure 82 — Profil de fraction massique en O, dans le plan transversal du four (cas fuel-

biomasse).

Figure 83 — Profil de fraction massique en CO: dans le plan transversal du four (cas fuel-

biomasse).

0.02

Figure 84 — Profil de fraction massique en CO dans le plan transversal du four (cas fuel-

biomasse).

Les niveaux de température sont moins €levés avec la biomasse que lorsque le four fonctionne en
mode « tout fossile ». Ceci est principalement li¢ au fait que, sur sa plus grande partie, le four
fonctionne en grand exces d’air (voir aussi Figure 82). En effet, comme il a été dit au paragraphe
4.1.2.2, le débit d’air introduit au brileur a été gardé¢ a sa valeur d’origine bien que le débit de fuel
lourd ait été divisé par deux. Comme la pyrolyse ne se déroule que pres de la sortie des gaz, le four
opére pour sa plus grande partie en large excés d’air, ce qui conduit a des températures plus faibles
qu’en fonctionnement « tout fossile ». On remarque également preés de la sortie des gaz une
nouvelle zone plus chaude correspondant a la zone ou les gaz (principalement CO et C¢Hs) issus
de la pyrolyse de la biomasse s’oxydent. Cette zone correspond également a une forte diminution

de la teneur en oxygene.

Le profil de fraction massique en CO> (Figure 83) est conforme a 1’attendu. On peut distinguer la
génération de cette espece au niveau de la flamme du brileur, (partie gauche), son apport par la
surface libre du lit de solides lorsque la gazéification est terminée et sa génération par I’oxydation

du CO quittant le lit.
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En ce qui concerne le profil de CO (Figure 84), il est libéré sur une grande partie de la longueur de
la surface libre du lit (voir Figure 80 précédente) et est oxydé en CO,. Néanmoins, une partie du
flux de CO libér¢ lors de la pyrolyse n’est pas oxydé directement dans le four, et quitte 1’installation

sans y avoir transmis toute 1’énergie qu’il aurait pu y libérer.

4.3.2.5 Synthése.

Comme dans le cas du fonctionnement « tout fossile », le fonctionnement du modele global est
satisfaisant du point de vue du respect des bilans. Dans le cas d’une substitution partielle du fuel
lourd par de la biomasse, les flux de chaleur regus par le lit sont inférieurs a ceux, déja faibles,
recus dans le cas d’un fonctionnement « tout fossile ». Ces faibles flux ne permettent pas
d’atteindre les niveaux de température nécessaires a la conversion de la farine en ciment. Par
rapport au cas du fuel lourd seul, la compensation potentielle de la diminution de I’apport d’énergie
par de la biomasse n’est pas complétement effective. Dans un mode de fonctionnement a contre-
courant, une partie des especes volatiles libérées par la pyrolyse rapide de la biomasse quitte

I’installation sans y avoir réagi et sans avoir libéré 1’énergie qu’ils auraient di y libérer.

4.3.3 Cas du fonctionnement « tout fossile » et Pneus.

4.3.3.1 Convergence.

Dans le cas de la substitution partielle du fuel lourd par des pneus, 17 itérations globales sont
nécessaires pour atteindre la convergence. Les graphiques témoignant de 1’évolution des densités
de flux de chaleur et des températures de paroi et de lit ne seront pas présentés ici, ayant des allures

tout a fait similaires a ceux présentés précédemment.

Le Tableau 52 permet de montrer le bon respect des bilans matiére, atomes et énergie sur
I’ensemble du systeme, avec une meilleure satisfaction pour les espéces ne transitant pas entre les

deux sous-modeéles, c’est a dire la surface libre du lit.
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Tableau 52 — Valeur des bilans masse, atomes et énergie pour le systeme global (cas fuel-pneus).

Bilans (%)

Masse 0,031 I

Energie 0,091 Ca 0,000
c 0,818 Si 0,000
H 0,644 Al 0,000
(] 0,124 Fe 0,000
N 0,130 Mg 0,000
S 0,921 Cendres 0,000

4.3.3.2 Résultats globaux.

Le Tableau 53 suivant synthétise les caractéristiques de la sortie « ciment » du four rotatif.

Tableau 53 — Caractéristiques de la sortie « ciment » a convergence (fuel lourd et pneus).

Sortie Ciment

Débit massique (t/h) 171,524 Température (°C) 875,2
Ciment dans le lit (% mass) 99,47%

Composition (% mass)

CaCo3 5,56% C2s 8,67%
Al203 0,43% C3A 5,88%
Sio2 17,54% CAAF 11,23%
Fe203 0,19% C3s 0,01%
Ca0 46,19% MgCO03 0,00%
MgO 4,30%

Déchets dans le lit (% mass) 0,52%

Composition déchet (% mass)
Cendres 40,59% Mat.org 0,00%
Humidité 0,00% Char 59,41%

Comme dans le cas de la substitution partielle par de la biomasse, le niveau thermique de sortie est
assez bas avec une valeur de 875 °C. De facon similaire au cas précédent, la réaction de
décarbonatation n’est pas achevée a la sortie du four tournant. La transformation de la farine en
ciment n’est pas vraiment effective a ce niveau de température. Une différence majeure par rapport
au cas de la substitution a la biomasse réside dans une conversion incompléte de la fraction
organique des déchets en sortie d’installation, les déchets en ce point étant constitués a 59 % de

char.

Le Tableau 54 permet de caractériser le gaz quittant I’installation. Sa température est une fois
encore tres €élevée avec une température de 2128 °C. On peut également remarquer la présence
d’imbrilés gazeux dans ce flux de sortie, avec des fractions massiques inférieures a celles obtenues

dans le cas fuel-biomasse.
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Tableau 54 — Caractéristiques de la sortie « gaz » a convergence (fuel lourd et biomasse).

Sortie Gaz

Débit volumique (Nm3/h) 39776  Temperature (°C) 2127,9

Composition (% vol)
N2 74,35% C6H6 0,53%
02 5,06% H2s 0,02%
CH4 0,22% HCl 0,00%
H2 0,25% NH3 0,01%
H20 5,24% S02 0,08%
co 0,10% NO 0,03%
CO2 14,11%

En ce qui concerne les flux de chaleur échanggs, les résultats du modele sont les suivants :

- Flux transmis depuis la phase gaz au lit : Sspree pfreelitqs — 2,74 MW
- Flux transmis depuis la phase gaz a la paroi découverte du four : Sy @TTOTOUTdS = 17,81 MW
- Flux transmis depuis la paroi couverte au lit : [, pfourlitds = 6,79 MW

Ces valeurs sont similaires a celles relevées dans le cas de la substitution a la biomasse, inféricures

a celles relevées dans le cas « tout fossile ».

4.3.3.3 Analyse des résultats relatifs a la partie monodimensionnelle du modéle.

Les Figure 85 et Figure 86 donnent une représentation des résultats obtenus par le modele
monodimensionnel, a convergence du modele global. Malgré ’exothermicité de la réaction de
pyrolyse qui conduit a une élévation initiale de la température du lit, les profils de température et
de composition de la farine solide sont similaires a ceux obtenus dans le cas du mélange fuel

biomasse. La discussion autour de ces profils ne sera donc pas reprise ici.
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Figure 85 — Profil de température (gauche) et composition de la farine (droite) a convergence

dans le cas « fuel-pneus».

Les profils relatifs a la composition du combustible de substitution et des gaz sont par contre assez
différents de ceux rencontrés dans le cas du mélange fuel-biomasse. Compte tenu de
I’exothermicité de la pyrolyse, celle-ci est plus rapide et est globalement achevée aprés 8 m dans
le four. La teneur en char est maximale en ce point. La consommation de ce char se fait par
gazéification au CO; (lui-méme issu de la décarbonatation de CaCO3). Néanmoins, compte tenu
d’une production plus importante en char que dans le cas de la biomasse, et malgré une température
plus importante, la gazéification du résidu de pyrolyse n’est pas compléete en sortie de four. Cette
gazéification qui se déroule sur la quasi intégralité de la longueur du four fait que du CO est présent

dans le lit et c’est cette espece qui est libérée a sa surface libre.
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Figure 86 — Profil de composition du déchet (gauche) et du gaz du lit (droite) a convergence dans

le cas « fuel-pneusy.
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4.3.3.4 Analyse des résultats relatifs a la partie CFD du modéle.

Les Figure 87, Figure 88, Figure 89 et Figure 90 suivantes donnent les profils de température et de

fraction massique en Oz, CO2 et CO dans le plan transversal du four.

1043 1291 1539 1787 2036 2284 12532 2780

Figure 87 — Profil de température (K) dans le plan transversal du four (cas fuel-pneus).

Figure 90 — Profil de fraction massique en CO dans le plan transversal du four (cas fuel-pneus).

Le profil de température (Figure 87) est assez similaire a celui obtenu dans le cas fuel-biomasse.

On distingue trois zones de températures plus importantes :

- la zone située immédiatement en aval du bruleur, et qui correspond a la zone ou les

volatiles libérés lors de la pyrolyse du fuel lourd sont oxydés ;

- la zone située immédiatement au-dessus de la surface libre du lit et qui correspond a la

zone ou le monoxyde de carbone libéré du lit est oxydé, et ;

- la zone pres de la sortie gaz du four, correspondant a I’endroit ou les volatiles libérés

lors de la pyrolyse sont oxydés.
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La forme des profils de O» et CO2 est complétement associée a ces zones de combustion, puisque
dans le cas du mélange fuel-pneus, il n’y a pas de libération de CO> de décarbonatation depuis le

lit. Pour le profil de CO, on trouve deux principales régions :

- celle située au-dessus de la surface libre du lit, sur la quasi intégralité de sa longueur et

qui correspond a la libération du CO issu de la gazéification du char, et ;

- celle proche de la sortie et qui correspond a la partie libérée par la pyrolyse instantanée

des déchets a leur entrée dans le four.

4.3.3.5 Synthése et bilans.

D’un point vue « numérique », le modele global montre encore une bonne satisfaction des bilans
globaux (masse, atomes et énergie). Comme dans le cas du mélange « fuel-biomasse », et « fuel
seul » les quantités de chaleur transmises au lit ne lui permettent d’atteindre les températures
susceptibles de mettre en ceuvre les réactions de clinkérisation. Compte tenu des coefficients
steechiométriques estimés pour la réaction de pyrolyse de ce matériau, sa pyrolyse rapide conduit
a une production plus importante de char et moins importante de volatiles que dans le cas de la
biomasse. Les especes volatiles sont donc presque intégralement oxydées a I’intérieur du four, ce
qui permet de penser que cette énergie a bien ét¢é mise au service des réactions de clinkérisation.
Néanmoins, il reste une forte partie de char (et donc de carbone) dans le flux solide quittant le four.
Ceci signifie que I’énergie potentielle qu’il contient n’a pas été restituée a I’intérieur du four. Il y
a donc, une fois encore, un déficit d’apport énergétique au niveau du lit a transformer, ce qui se

traduit par un avancement trés limité des réactions de clinkérisation.
4.3.4 Cas du fonctionnement « tout fossile » et RDF.

4.3.4.1 Convergence.

Grace a une modification des facteurs de relaxation sur les densités de flux de chaleur entre deux
itérations globales, la convergence est cette fois obtenue en 15 itérations. Le Tableau 55 permet de
montrer la satisfaction des bilans globaux sur I’installation avec, comme dans les cas précédents,

une meilleure valeur pour les espéces ne « transitant » pas entre les sous-modéeles.
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Tableau 55 — Valeur des bilans masse, atomes et énergie pour le systéme global (cas fuel et

RDF).
Bilans (%)
Masse 0,011 <l
Energie 0,906 Ca 0,000
(; 0,016 Si 0,000
H 0,267 Al 0,000
o] 0,001 Fe 0,000
N 0,014 Mg 0,000
S 0,014 Cendres 0,000

4.3.4.2 Résultats globaux.

Les Tableau 56 et Tableau 57 qui suivent donnent des informations sur les deux sorties « matiére »

du procédé.

Tableau 56 — Caractéristiques de la sortie « ciment » a convergence (fuel lourd et RDF).

Sortie Ciment

Débit massique (t/h) 169,933 Température (°C) 895,325

Ciment dans le lit (% mass) 98,86%

Composition (% mass)
CaCo3 2,10% C2s 11,58%
Al203 0,24% C3A 6,43%
Si02 16,84% CAAF 11,52%
Fe203 0,15% c3s 0,01%
Ca0 46,76% MgCO03 0,00%
MgO0 4,36%

Déchets dans le lit (% mass) 1,14%

Composition déchet (% mass)
Cendres 100,00% Mat.org 0,00%
Humidité 0,00% Char 0,00%

En ce qui concerne la sortie solide, on remarque, comme dans les cas précédents, une température
relativement faible (895 °C) une teneur non nulle en CaCOs3 (traduisant une décarbonatation non
achevée en sortie de four). La composition de cette sortie matiere montre ¢galement un tres faible

avancement des réactions de clinckerisation (teneur en C3S=0,01 %).
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Tableau 57 — Caractéristiques de la sortie « gaz » a convergence (fuel lourd et RDF).

Sortie Gaz

Débit volumique (Nm3/h) 42386  Temperature (°C) 1932,0

Composition (% vol)
N2 69,87% C6H6 0,46%
02 5,94% H2S 0,00%
CH4 0,13% HCl 0,00%
H2 0,99% NH3 0,02%
H20 7,16% S02 0,02%
co 1,97% NO 0,03%
CO2 13,41%

Comme dans les cas précédents aussi, le gaz qui quitte ’installation est trés chaud (1932 °C) et
contient une part significative d’imbrulés, plus que dans le cas des pneus (Tableau 54) mais moins

que dans le cas de la biomase (Tableau 51).
En ce qui concerne les flux de chaleur échanggs, les résultats du modele sont les suivants :

- Flux transmis depuis la phase gaz au lit : Jspree pfreelitqs = 2 11 MW
- Flux transmis depuis la phase gaz a la paroi découverte du four : [, gfree/owds = 16,16 MW
- Flux transmis depuis la paroi couverte au lit : [, ofourlitgs = 533 MW

Par rapport aux deux cas précédents, le RDF a une production en especes volatiles comparable a
celle de la biomasse, mais avec une réaction exothermique. La pyrolyse est donc opérée trés
rapidement a I’entrée des déchets dans le four. Méme si la combustion des volatils est réalisée a
I’intérieur du four, elle est effectuée tellement prés de la sortie qu’elle ne contribue pas
significativement au rayonnement dans I’enceinte, ce qui réduit les flux radiatifs recus par le lit et

par la paroi découverte.

Les profils monodimensionnels obtenus au sein du lit et les profils issus de la mécanique des fluides
numérique ne présentent pas de singularité particuliére par rapport aux précédents et qui justifierait

leur présentation.

4.3.4.3 Synthése.

Les bilans macroscopiques sur I’installation sont bien satisfaits dans le cas du mélange Fuel-RDF.

Comme dans tous les cas simulés de fagon globale (couplage entre modéle monodimensionnel et
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mécanique des fluides numérique) les flux de chaleur regus par le lit sont insuffisants pour que les
réactions de clinkérisation se déroulent avec une intensité permettant la transformation de la farine

en ciment.

4.4 Conclusion.

Ce chapitre s’est focalisé sur la présentation des résultats des différents modeles développés dans
le cadre de ce travail. En ce qui concerne le modéle monodimensionnel (incluant le modéele de lit
et le modele de paroi), il permet une trés bonne satisfaction des différents bilans (masse, atomes et
énergie) et permet d’obtenir des résultats qui semblent qualitativement pertinents, au moins sur la
composition du ciment en sortie. Le niveau thermique estimé en sortie reste néanmoins tres éleveé
et laisse a penser qu’il serait nécessaire d’inclure la description de la fusion d’une partie du lit dans

le modele.

En ce qui concerne le modele global, il est d’abord important de remarquer que ce modele permet
d’aboutir a une solution convergée et qui satisfait les bilans macroscopiques sur I’ensemble de
I’installation. Le modele ne permet néanmoins pas de bien représenter le fonctionnement de
I’installation, et ce méme lorsque celle-ci fonctionne avec ses parametres nominaux, sans
combustible alternatif. Afin de pouvoir envisager de caler le modele, il faudrait disposer de relevés
expérimentaux plus précis, notamment sur les caractéristiques d’entrée du systéme. En effet, la
forme de la flamme du brileur exerce une influence trés importante sur I’intensité avec laquelle
elle rayonne vers le lit et vers la paroi. N’ayant pas une description suffisamment précise de ces
réglages, il est probable que la géométrie utilisée pour représenter le brileur ne corresponde pas

complétement a celle utilisée dans la cimenterie.

L’exploitation du modéle nous a quand méme permis de montrer que lors d’une substitution
partielle du combustible fossile par un combustible alternatif dans un four ou le brileur opere a
contre-courant de la charge, la majeure partie des maticres volatiles ne contribue pas au bilan
énergétique de I’installation. En effet, dans ce mode de fonctionnement, les gaz issus de la pyrolyse
sont a la fois évacués de 1’enceinte mais aussi oxydés a un endroit qui ne permet pas que le

rayonnement des gaz chauds associés participe compleétement a la chauffe du lit et de la paroi.
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Conclusion générale et perspectives.

Apres avoir analysé les enjeux associés a la consommation énergétique impliquée dans la
production de ciment et apres avoir effectué un état de I’art sur la modélisation des installations
dans lesquelles elle se déroule, nous avons développé un modele mathématique permettant de
décrire et comprendre les processus physico-chimiques s’y déroulant.

Cette modélisation s’est effectuée dans un objectif d’analyser les conséquences d’une substitution
partielle de la ressource fossile par des combustibles alternatifs, dans les fours tournants dédiés a
la transformation de farine en ciment. Pour ce faire, un premier modele monodimensionnel a été
intégralement développé a partir des équations de conservations des grandeurs pertinentes : especes
constitutives de la farine, des déchets et de 1’énergie. Ces équations ont été accompagnées d’une
équation permettant de décrire le transport de la charge et d’équations algébriques permettant de
fermer le systéme. Ce premier mod¢le a ét€¢ complété par un modele dédié a la paroi réfractaire du
four tournant, dont I'importance dans 1’équilibre thermique du four est capitale. Ces deux sous
modeles mathématiques ont été résolus en utilisant les méthodes de discrétisation classiques
(volume finis et différences finies) puis en résolvant le systéme algébrique résultant de 1’étape de
discrétisation par la méthode de Newton-Raphson. Un programme en Fortran 90 a été entierement
développé pour prédire les profils de température et de composition dans la charge en mouvement
en fonction des conditions opératoires de I’installation et des flux de chaleur regus par la surface
libre du lit et par la paroi découverte du four. La mécanique des fluides numérique a, quant a elle,
permis d’évaluer les processus se déroulant au sein du volume de gaz contenu a chaque instant dans
le cylindre tournant. Les processus tels que rayonnement et réactions chimiques homogenes dans
un écoulement turbulent et multiphasique, ont été intégrés afin de pouvoir estimer les flux de
chaleur recus par la surface libre du lit et par la paroi découverte du four. Une procédure itérative
a ensuite €té mise en place pour gérer le couplage entre les deux sous modeles dont les résultats
deviennent les grandeurs d’entrée de chacun des mod¢les.

Nous avons ensuite cherché a appliquer ce modele a une installation industrielle de référence, située
a Lukala, en République Démocratique du Congo. Pour cette installation ou I’apport d’énergie se
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fait par la combustion de fuel lourd au-dessus de la surface libre du lit et fonctionnant a contre-
courant, les principales grandeurs géométriques ainsi que les parameétres opératoires étaient connus.
Nous nous sommes alors intéressés a la substitution partielle (50 %) de I’apport d’énergie par des
combustibles alternatifs tels que biomasse, déchets de pneus et RDF.

La qualification du modele monodimensionnel a proprement décrire les processus qu’il est censé
représenter, et a été effectué dans une premiére étape. En imposant des valeurs de densités de flux
d’initialisation, nous avons pu montrer que le mode¢le monodimensionnel semblait & méme de
répondre aux objectifs que nous recherchions. Nous avons ensuite cherché a utiliser le modele
global pour représenter le fonctionnement « classique » de I’installation, celui ou 1’intégralité de
I’apport énergétique est réalisé par la ressource fossile. Nous avons été obligés de constater que le
modele global n’arrivait pas a reproduire le fonctionnement pourtant quotidien de I’installation.
Nous associons ce défaut de représentation a une mauvaise estimation des transferts de chaleur
entre le volume de gaz contenu dans le four tournant et la charge qu’il transporte. Au jour
d’aujourd’hui, il nous est difficile de savoir si cette mauvaise estimation est d’ordre numérique, ou
due a une méconnaissance importante des réglages du brileur qui peuvent profondément affecter
la forme de la flamme et donc sa capacité a restituer 1’énergie qu’elle contient vers les surfaces qui
I’entourent.

Nous avons également montré qu’une substitution partielle de la ressource fossile par des
combustibles alternatifs pourrait étre délicate sur ’installation étudiée. Compte tenu de la
circulation a contre-courant des gaz chauds issus du brileur et de la charge solide a transformer,
1’étape de pyrolyse des déchets conduit a une libération des volatiles dans la phase gaz trop proche
de la sortie gazeuse. Leur combustion, si elle est réalisée dans 1’enceinte, n’assure pas que
I’intégralité de 1’énergie potentielle qu’ils contiennent soit restituée a la charge a transformer. Le
fonctionnement a contre-courant ne semble donc pas adapt¢ a la substitution de la ressource fossile
par des combustibles alternatifs.

Les résultats obtenus ne sont donc pas a la hauteur de nos objectifs initiaux. Malheureusement, les
temps associés au développement du modele monodimensionnel et a sa résolution, au
développement du modele de la phase gaz dans Fluent et a la mise en place du couplage entre ces
différents sous modeles ont été¢ importants et ne nous ont pas permis de pouvoir tester ce modele
sur d’autres installations. Il n’en reste pas moins que ce modele est aujourd’hui développé et que

son utilisation est parfaitement maitrisée.
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La premiére perspective que nous envisageons est bien évidemment d’arriver a reproduire le
fonctionnement de 1’installation dans son état actuel, sans substitution. Pour arriver a ces fins, il
faudra connaitre avec beaucoup plus de précisions les réglages géométriques relatifs au braleur et
avoir des informations sur les valeurs des différentes variables en sortie de 1’installation. La bonne
reproduction de ce mode de fonctionnement sera un premier point de validation du modéle.

Il faudra ensuite impérativement trouver une autre installation industrielle, ou en développer une a
I’échelle pilote, fonctionnant a co-courant. Il semble en effet que seul ce mode de fonctionnement
autorise la substitution partielle sans altérer la composition des gaz qui quittent 1’installation et sans
devoir apporter beaucoup plus d’énergie que nécessaire a I’installation. Une fois les données
expérimentales obtenues sur ce type d’installation, il sera alors possible d’avérer (ou non) nos
prédictions et donc de valider (ou non) la capacité de notre modele a proprement représenter les
processus se déroulant dans 1’installation.

Une fois bien validé, le modele pourra ensuite €tre utilisé pour optimiser le fonctionnement des
installations existantes et ou le dimensionnement de nouvelles installations. Les problématiques
associées aux interactions entre les hétéroatomes et les cendres initialement contenues dans les

déchets et la charge a convertir pourront alors également étre analysées.
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