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Notations 1 

Symbole Définition Unité 

Cp chaleur spécifique J.kg-1.K-1 

Cp chaleur spécifique moyenne J.kg-1.K-1 

D diamètre du four m 
Dapp diamètre apparent d'une particule dans la 

charge m 
Dp diamètre de particule m 
e épaisseur de la couche active sur la surface de la 

charge m 
E énergie d'activation J.mol-1 

Eo énergie d'activation moyenne J.mol-1 

E* énergie d'activation de la cinétique de séchage J.mol-1 
Fr nombre de Froude 
g accélération de la pesanteur m.s-2 

h coefficient de transfert de chaleur W.m-2.K-1 

hgs coefficient de transfert ga7/solide W.m-2.K-1 

hgp coefficient de transfert gazlparoi W.m-2.K-1 

hpc coefficient de transfert paroi/charge W.m-2.K-1 

H hauteur de la charge au milieu du talus m 
k constante cinétique s-1 si non 

précisé 

ko facteur de fréquence s-1 si non 

précisé 
ko* facteur de fréquence de la cinétique de séchage s-1 

K constante pour le calcul du temps de séjour 
dans le four s.%.rpm 

1 largeur du talus m 
L longueur du four m 
M masse molaire kg.mol-1 
n vitesse de rotation tour.min-1 

na nombre de grains dans la couche active 

ne épaisseur de la couche active, en nombre de 

grains 
ni largeur du talus,. en nombre de grains 
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N nombre total de grains contenus dans une tranche 
dufour 

Nu nombre de Nusselt 

p pente du four % 

Pr nombre de Prandlt 

Qg flux massique total de gaz dans le four kg.m-2.s-1 

Q'g débit massique de gaz dans le four kg.s-1 

Qn débit de grains dans le four grain.s-1 

Qs débit de solide dans le four m3.s-1 

r vitesse de réaction chimique dépend de 
la réaction 

R constante des gaz parfaits J.mol-1.K-1 

Re nombre de Reynolds 

s écart-type sur les énergies d'activation J.moi-1 

s surface occupée par la charge dans une section m2 

Sa surface occupée par la couche active dans une 

section m2 

T température K 
Tg temperature des gaz K 

Ts temperature des solides K 

u vitesse de progression d'un grain le long du four m.s-1 

v vitesse vraie d'un grain roulant sur le talus m.s-1 

VIong composante de v sur l'axe du four m.s-1 

v fraction massique de matières volatiles 
présente dans le charbon ou le semi-coke 

V* fraction massique de matières volatiles 
dégagées pendant la totalité de la pyrolyse 

Vs volume de solide présent dans le four m3 

w humidité réduite 
x distance le long de l'axe du four, depuis l'entrée 

charbon m 
x taux de conversion 
y humidité 
a diffusivité thermique m2.s-1 

aetr diffusivité thermique effective de la charge m2.s-1 

ag coefficient d'absorption du gaz 

Ji angle de talus de la charge rad 

'Y angle entre l'axe du talus et la ligne de plus 

grande pente (fig. IV.2) rad 
angle dynamique de repos (fig. IV .4) rad 
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Lili enthalpie de réaction J.mol-1 

e coefficient d'émissivité -,ou bien porosité du lit 
de grains 

Eg coefficient d'émissivité du gaz 

Es coefficient d'émissivité des solides 
e angle d'inclinaison du lit de solide dans le sens 

longitudinal (fig. IV.3 et IV.6) rad 
9t angle d'inclinaison du four dans le sens 

longitudinal (fig. IV.3 et IV.6) rad 
e2 angle d'inclinaison du lit de solide par 

., rapport à l'axe du four, dans le sens .. ' 

longitudinal (fig. IV.3 et IV.6) rad 
Â conductivité thermique W.m-1.K-1 

Âeff conductivité thermique effective de la charge W.m-1.K-1 

Âg conductivité thermique du gaz W.m-1.K-1 

p masse volumique kg.m-3 

cr constante de Stephan W.m-2.K-4 

t temps de séjour s 
te temps de contact grain/paroi s 
tf temps de séjour en contact avec les fumées = t - tt s 

1t temps passé dans le lit de grains= t- tf s 
cp flux de chaleur W.m-2 

Cl> humidité réduite 
co angle au centre occupé par la charge 

dans une section (fig.IV.2) rad 
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Chapitre 1 : Introduction : 
Présentation du procédé et 

démarche 

Ll Le charbon dans le monde et en France: 

C'est un lieu commun de rappeler que notre civilisation industrielle est 
née et s'est développée grâce au charbon. TI est par contre utile de souligner 
que son utilisation est loin d'être désuète, pour la production d'énergie comme 
pour la sidérurgie : chaque habitant de la planète en consomme en moyenne 
une tonne par an. 

Comme vecteur d'énergie, le charbon a cédé, il est vrai, une large part aux 
autres sources (pétrole, nucléaire, eau, gaz). Mais l'option française du "tout 
nucléaire" ne doit pas faire oublier qu'à l'échelle du globe, près de 30 % des 
besoins en énergie sont encore couverts par la houille. Dans la sidérurgie, la 
consommation représente environ 700 à 750 kg de charbon (tel quel ou sous 
forme de coke) par tonne de fonte (112). 

Par ailleurs, les réserves mondiales exploitables, qui sont bien réparties 
géographiquement, permettent d'envisager l'extraction pendant encore plus 
de 200 ans, contre 60 ans pour le gaz naturel et 45 ans pour le pétrole. 

Dans l'hexagone, les charbons indigènes peuvent difficilement concur
rencer les importations américaines ou australiennes, de bonne qualité et de 
moindre coût d'exploitation. Notre pays achète ainsi 15 à 20 millions de tonnes 
de houille par an. Environ la moitié de notre consommation totale, qui s'élève à 
30-35 millions de tonnes, est destinée à la production d'électricité, tandis que 
notre production de coke, basée en grande partie sur les importations, varie de 
7 à 8 millions de tonnes par an. 

Les crises pétrolières des années 70 ont engendré un effort de recherche 
considérable pour la valorisation du charbon, qui se poursuit encore au
jourd'hui ; les événements récents au Moyen-Orient ont de nouveau montré 
l'intérêt qu'ont les pays occidentaux à trouver des substituts au pétrole. C'est 
pourquoi les recherches actuelles sur le charbon portent non seulement sur la 
combustion et la cokéfaction, mais aussi sur la gazéification et la liquéfaction. 

En France, les travaux sont partagés entre le CNRS, qui s'attache plutôt 
aux aspects fondamentaux, et deux instituts de recherche industriels, qui 
s'intéressent respectivement aux problèmes de combustion et de pyrolyse. Ce 
dernier s'est associé, dans le cadre d'un Groupement Scientifique, à deux 
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laboratoires du CNRS Oe LSGC et le LSG2M) pour mener une étude sur la 
fabrication de cokes spéciaux en four tournant, qui fait l'objet de cette thèse. 

Avant de présenter le procédé lui-même, nous rappellerons quelques 
notions fondamentales sur le charbon et la pyrolyse. 

1.2 ~des ebarbons: 

Tout comme les hydrocarbures (pétrole, gaz naturel) et les schistes bitu
mineux, les charbons appartiennent à la catégorie des combustibles fossiles, 
qui sont issus du monde vivant, et proviennent du dépôt de matière organique 
(restes de plantes supérieures sur les continents, algues, spores et restes ani
maux dans les lacs). Cette accumulation n'est possible que si le phénomène de 
fossilisation se produit, ce qui est relativement rare. La majeure partie de la 
matière carbonée est en effet détruite par oxydation ou biodégradation aérobie, 
qui, au cours d'une lente combustion, produit du gaz carbonique et de l'eau. La 
fossilisation, par contre, a lieu lorsque la matière organique est mise à l'abri 
de l'oxydation, en général par de l'eau puis par des sédiments. 

La formation du charbon peut se décomposer en deux phases principales. 
Les débris végétaux subissent d'abord une destruction de leur cellulose sous 
l'action des bactéries et de l'eau. Ensuite, après enfouissement sous des sédi
ments, le gisement n'est plus soumis qu'à la température, à la pression et au 
temps. Ces trois facteurs vont combiner leurs effets pour réaliser d'autres 
transformations {expulsion de l'eau, dégagement de co2, aromatisation), qui 

aboutissent à un enrichissement en carbone, et vont déterminer le degré 
d'évolution, ou "rang", du charbon. Lignites, houilles, anthracite et graphite 
(voire diamant), sont ainsi considérés comme une seule série continue 
d'évolution. A l'intérieur de ces grandes catégories, la classification des char
bons est complexe car elle peut être envisagée sous différents aspects : géolo
gique (âge et histoire du gisement), chimique (analyse élémentaire ou immé
diate), physique (pouvoir réflecteur), ou pratique (pouvoir calorifique, aptitude 
à la cokéfaction). Le CPM a mis au point une classification où interviennent 
cinq paramètres, et qui a été homologuée par la norme AFNOR (tableau 1.1). 

Formés par accumulation successive de couches de végétaux, les char
bons sont des matériaux stratifiés et hétérogènes à l'échelle macroscopique. 
Microscopiquement, ils contiennent également de nombreux constituants 
dénommés macérau:t, et classés en trois groupes (vitrinite, inertinite et 
e:x:inite) suivant les tissus végétaux dont ils proviennent. 
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Pouvoir Matière Indice de Températ Dilatomètre Classificat Classificatio 

Dénomination réflsctsur s gonfleme ure de lnternation ion n 

dela Volatile nt fiiOiidifi· al (%) Interna ti on ASTIJ 

vitrinits s sur cation ale 

(%1 pur (%} (OCJ 

Flambant sec 0,60-0,70 39-42 1 711 

Flambant 0,70-0,75 38-40 2-3 <460 721 High volatile 

gras 8 

0,75-0,85 37-39 1 460-470 -30à-10 632 Flambant 3--5 8ituminous 2 
gras A 8 

0,85-0,95 37-39 
1 

Gras 8 7-7-
2 

470-480 +20à+60 633 High volatile 

Gras A 0,95-1,05 33-38 1 1 7--8-
2 2 

480-490 +100à+230 634-635 8ituminous 

A 

Gras à coke 1,00-1,25 26-33 
1 

490-505 +140à+250 435 7--9 Medium 2 
8 volatile 

Gras à coke 1,25-1,50 21-26 8-9 495-510 +40à+100 434 Bituminous 

A 

1,50-1,70 18-20 1 
500-515 Oà+20 333 Trois quarts 6-8-

2 
gras 

Demi-gras 1,70-1,90 13-18 2-5 321 Low volatile 

Quart gras 1,80-2,00 12-16 1 200-300 Bituminous 

Maigre 2,00-2,80 8-14 0 lOOb Semi· 

Anthracite 

Anthracite >2,80 <8 0 lOO a Anthracite 

Tableau I.l : Classification des charbons élaborée par le CPM. 

La complexité des matériaux vivants qui leur ont donné naissance confère 
aux charbons des propriétés et des comportements à leur tour très complexes, 
face auxquels les concepts scientifiques traditionnels sont parfois impuissants. 
Le schéma de la figure I.l., par exemple, qui représente deux modèles 
probables de "la" molécule de charbon, permet d'apprécier les difficultés 
rencontrées par les chimistes dans leurs recherches pour caractériser cette 
molécule. Les propriétés mécaniques sont un autre exemple : elles dépendent 
de la composition macérale, si bien que dans un même gisement, les tranches 
granulométriques obtenues après broyage ont des compositions différentes. 
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Modèle de Wiser (1973) 
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Modèle de Given (1961) 
Fi~ 1.1. : Deux structures ~ssibles de la molécule de charbon 

(d'après (107)). 

1..3 :La 'I"'VV'Y\1 .. ,.,...,. • . _rJ=.:..~~-· 

Comme son nom l'indique, la pyrolyse est une décomposition thermique, 
que l'on fait subir au charbon à l'abri de l'air, pour accélérer artificiellement 
son évolution et augmenter en quelque sorte son rang. A ce titre, le charbon 
peut être considéré comme un "minerai" de carbone, et le coke issu· de la 
pyrolyse comme un concentrat de carbone. Au cours de cette transformation, 
un dégagement de gaz, ou matières volatiles (MV), se produit, provoquant une 
perte de poids qui va de quelques pour-cent (4 à 8%) pour l'anthracite, à 45% 
pour les charbons "flambants secs". 

La pyrolyse s'accompagne également d'un comportement particulier pour 
de nombreux charbons (15% < MV < 45%) : ils s'apparentent d'abord à des 
matières thermoplastiques (à partir de 350-400°C), puis à des matières ther
modurcissables (vers 500°C). Ces charbons, dénommés cokéfiables ou coké
fiants, sont destinés à la fabrication de cokes de haut fourneau. Leur cuisson 
s'effectue selon un mode discontinu, dans des cellules parallélépipédiques de 
grande taille (environ 8 m de hauteur, 16 m de profondeur, 50 cm de largeur), 
chauffées par leurs parois latérales. La température finale atteinte par le coke 
doit être voisine de 1000°C, ce qui nécessite une durée de cuisson de l'ordre de 
20 heures. Une batterie de four à coke classique comprend une quarantaine de 
ces cellules, disposées côte-à-côte. 

La pyrolyse n'a pas pour seul effet de modifier la teneur en carbone. Les 
charbons cokéfiables, par cuisson en cokerie traditionnelle, donnent un coke de 
structure· poreuse et de propriétés mécaniques et chimiques particulières, que 
ne possède aucun charbon_ da haut rang,. .et qui le rendent apte à l'utilisation 
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dans le haut fourneau. Ces qualités sont essentiellement fonction du mélange 
de charbons enfourné et de la vitesse de chauffe. La recherche de propriétés du 
coke intéressantes doit aussi se plier à des impératifs techniques comme la 
maîtrise de la poussée provoquée par certains charbons contre les parois des 

cellules de four à coke. 
Le comportement du charbon à l'échauffement étant très complexe, la 

fabrication du coke a longtemps progressé par empirisme, et s'apparentait 
autant à un art qu'à une science. n est d'ailleurs amusant de constater que 
l'imagination des cokiers a puisé dans le vocabulaire culinaire plusieurs 
termes, qui pourraient faire penser qu'un bon coke est avant tout le résultat 
d'une bonne recette :la "pâte à coke"l, issue de charbons "gras" ou "maigres", 
sert ainsi à fabriquer le "pain "2, qui à sa sortie du four se métamorphose en 
"saumon"3, garni de "chou-fleur"4! 

L4 Histori~ des fours rournants 1or.rains p_Qur la~ : 

Le coke qui fait l'objet de la présente étude est un produit particulier, des
tiné à l'electrométallurgie (four électrique à arc immergé). Cette industrie 
recherche un coke de caractéristiques très différentes de celles nécessaires 
pour le haut fourneau. 

Les fours électriques à arc immergé (107) sont utilisés pour la fabrication 
des ferroalliages (ferro-silicium, ferro-chrome, ferro-manganèse), du phos
phore, du silicium, et du carbure de calcium. Le principe utilisé est celui de la 
carbothermie, qui utilise la réaction MO + C ---> M + CO , M étant le métal à 
produire. Ces réactions étant endothermiques, l'apport d'énergie est réalisé 
par un arc électrique. Le rôle du coke est donc uniquement celui de réducteur. 

La faible hauteur des fours électriques autorise des résistances méca
niques réduites, tandis qu'une haute réactivité est nécessaire puisque les réac
tions sont hétérogènes (du type liquide/solide ou gaz/solide) ; le réducteur 
utilisé doit donc être très poreux et posséder une aire spécifique élevée, sans 
pour autant être très résistant mécaniquement. n doit également posséder une 
forte résistivité électrique, pour éviter de consommer l'énergie destinée à l'arc. 

1 Mélange de différents charbons réduits en poudre, destiné à la fabrication d'un coke de 

qualité voulue. 

2 Parallélépipède formé à partir de poudre de charbon compactée, prêt à être enfourné 

dans le four à coke, dans le cas de l'enfournement pilonné. 

3 Charge de coke à sa sortie du four, encore rougeoyante. 

4 Réseau de fissures et de courbures présenté par le saumon sur ses deux faces verticales. 
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Le produit idéal est le charbon de bois, mais son coût et sa rareté ont poussé les 
industriels à se tourner vers les cokes d'usine à gaz, puis, lors de l'arrivée du 
gaz naturel, vers les cokeries métallurgiques. 

n est alors apparu que le coke obtenu à partir de charbons à forte teneur 
en matières volatiles répondait mieux aux critères des électrométallurgistes. 
Ceci offrit tout naturellement un débouché aux charbons lorrains, qui dépas
sent 35% de matières volatiles. 

D était nécessaire pour plusieurs raisons de faire appel à un procédé nou
veau: le choix s'est porté sur la technique du four tournant, issu du monde de 
la cimenterie, mais utilisé aussi dans de nombreuses autres industries, pour 
réaliser des opérations aussi diverses que la réduction de minerais, le séchage, 
ou la calcination. Reconnu en effet comme un appareil simple et flexible, il 
permet de traiter directement les grains de charbon, sans passer par un 
broyage préalable comme pour le four à coke classique ; de plus, le brassage 
évitant l'agglutination, le four tournant restitue des grains de coke d'une 
granulométrie voisine de celle du charbon enfourné. Enfin, la rapidité de la 
cuisson (une heure environ), favorise l'apparition d'une porosité importante. 

Le développement du procédé s'est déroulé en trois phases: un stade pilote 
(0,6 m de diamètre, 4 m de long, capacité de 200 kg/h de charbon) pour les 
premiers essais en 1969, puis en 1972 une unité semi-industrielle toujours en 
service (1,8 m de diamètre intérieur, 36,6 m de long, 9 tlh), et enfin un four 
industriel en 1975, sur lequel a porté cette étude. De plus, en 1987, une nouvelle 
installation pilote (0,6 m de diamètre intérieur, 6 m de long, 300 kg/h) a été 
implantée, dans le cadre d'une démarche de modélisation et de diversification 
du procédé, et pour réaliser des essais à façon à l'attention de certains 
industriels. 

L5 Descri~on du four toumant industriel: 

La figure 1.2. représente un schéma général de 1 'installation. La partie 
qui donne son nom à l'ensemble et où s'effectue la pyrolyse est constituée d'un 
tube cylindrique, qui tourne autour de son axe, légèrement incliné par rapport 
à l'horizontale d'une pente de 4% (fig 1.3). D est construit en acier de 20 mm 
d'épaisseur, garni de béton réfractaire de 200 mm. Supporté par des galets, il 
est entraîné par un moteur à courant continu. Les grains à traiter sont 
enfournés à l'extrémité supérieure après avoir traversé un sas, et progressent 
le long du four sous l'action combinée de la rotation et de l'inclinaison. D s'agit 
donc d'un procédé continu. 



air 
injecté 

\ 

capot de 
chauffe tube tournant 
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d'introduction 
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l refus de charbon 
recyclé 

coke 
(vers crible) 

chambre 
de post
combustio 
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Fi~e !.2. :Vue d'ensemble de l'installation "four tournant industriel". 

thermocouple 

~------~JP~~~~-----------
--------------~hQorund"!zo~n~œ~l----------~~ 

cheminee 

".1 vent1 ateur 
de tirage 

Fi~ 1.3 : Schéma du tube, montrant le talus formé par la charge, ainsi q~ 
trois des thermocou:Qles "fumées" fixés à la paroi. 

Cinq paires de thermocouples, solidaires de la. paroi et répartis régulière
ment sur la longueur du four, sont utilisées pour les mesures de température 
(fig.I.4). Chaque paire comprend une sonde aftleurant au niveau du béton 
(sonde "produits"), et une autre qui pénètre de 60 cm dans le four (sonde 
"fumées"). La première est destinée à la mesure de température de la charge, 
et le signal qu'elle délivre est capté une fois par tour, lorsqu'elle se trouve en 
contact avec la charge, en haut du talus, peu avant de pénétrer dans les 
fumées. De même, la température indiquée par la sonde "fumées" est relevée 
lorsqu'elle se trouve en contact avec les gaz. Ces sondes sont toutes constituées 
d'un thermocouple du type chromel-alumel de 20 mm de diamètre, protégé du 
frottement avec les grains par une gaine cylindrique en inconel de 80 mm de 
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diamètre. La sonde "produits" n °3, située au milieu du four, a été modifiée : 
son extrémité se trouve actuellement à 20 cm de la paroi. 

contact par 
frottement -------. 

vers salle 
de commandes 

thermocou le 
"fumées" 

Figtg"e 1.4 :Disposition des thermocouples dans une section. 

Une solution simple (pour l'exploitant), et économique, a été retenue pour 
le système de chauffage : de l'air injecté à contre-courant brûle une partie des 
matières volatiles issues de la pyrolyse (et éventuellement une fraction du coke 
ou du charbon), entretenant ainsi la réaction. Le four est donc tout-à-fait 
autonome du point de vue thermique. Seul le démarrage de l'installation 
nécessite une injection de gaz pour la mise en régime. 

Les gaz chauds qui sortent du four contiennent encore une quantité impor
tante de matières volatiles, mais aussi des fines envolées et du noir de carbone. 
lls sont difficilement utilisables sans lavage préalable, et ne présentent pas 
1 'intérêt des gaz de cokerie. C'est pourquoi il a été choisi de les brûler dans des 
chambres de post-combustion (PC) et d'envoyer les fumées à l'air après récu
pération de leur chaleur sous forme de vapeur (sur le four semi-industriel, 
cette valorisation des fumées n'est que partielle: la chaudière traite environ un 
tiers des gaz). 

A l'autre extrémité du tube, le coke est, quelques mètres avant sa sortie du 
four, refroidi par une injection d'eau. L'extinction se termine à l'extérieur, 
toujours par arrosage, avant le criblage (aucun broyage n'est nécessaire). 

Le principe du four tournant est donc de fabriquer du coke et de la vapeur, 
à partir du charbon et de l'air. 
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L6 Pllo~ de l'installation: 

L'opérateur a trois paramètres de réglage à sa disposition: 

- la vitesse de rotation du ventilateur de tirage, qui permet de modifier 
le débit d'air entrant dans le four, 

- le débit d'eau injectée dans Je four (entre 1 et 2 m3 .h-1 ), 
-la vitesse de rotation du tube (comprise entre 0,90 et 1,10 tour.min-1 ), 

qui influe à la fois sur le temps de séjour et le débit de solide. 
La quantité d'air injectée est difficilement mesurable (cf annexe 1) ; un 

tube de Pitot, situé à l'entrée du canon, donne une valeur qui est purement 
comparative. 

D'autre part, le débit de charbon n'est pas vraiment maîtrisé puisque le 
four est chargé par débordement, le refus étant recyclé en continu. Le taux de 
remplissage est donc maintenu constant, et le débit s'ajuste de lui-même en 
fonction de la pente du tube, de la vitesse de rotation, et de la hauteur des 
diaphragmes (60 cm côté charbon, 12 cm côté coke). C'est pourquoi la capacité 
maximale de 24 t/h peut chuter à 20 t/h lorsque des dépôts de carbone pyroly
tique, formés par craquage des matières volatiles, forment des accrétions sur 
la paroi: le diamètre intérieur s'en trouve réduit localement, et par conséquent 
la pente du lit (dans le sens longitudinal) et le débit diminuent (fig. 1.5). 

Pour surveiller la marche du four, les seuls indices de fonctionnement 
sont les températures indiquées par les thermocouples, qu'il faut distinguer 
des températures réelles de la charge ou des gaz. Ce sont en fait des indica
teurs, qui ont là aussi une valeur comparative (cf. annexe 1). La production de 
vapeur est également une indication puisqu'elle peut varier en fonction du 
degré de cuisson du coke. 

Les valeurs des paramètres de réglage ont été déterminées par tâtonne
ment lors de la livraison du four, de façon à obtenir une marche stable, et à 

produire un coke de teneur en matières volatiles voulue. D'un charbon à 
l'autre, les réglages changent légèrement, sans qu'on en connaissent 
véritablement la raison : l'opérateur sait "par expérience" comment réagir 
lorsqu'un indice de disfonctionnement apparaît. Par exemple, si le maximum 
de température a tendance à se déplacer vers le bas du four, le coke produit est 
de mauvaise qualité (pas assez dévolatilisé), et trop chaud (d'où des risques 
d'inflammation) : on y remédie en augmentant le débit d'air, et en réduisant la 
vitesse de rotation ; parfois un seul de ces paramètres est modifié. 



14 

lotte d' 

refus 

pgnte de la charge sans dépOt sur la paroj 

Pente de la charge modj!jée par un dépôt 

Fi~ 1.5 : Relation entre ~nte du lit et débit de solide. 

L7 Intérêt industriel de l'étude: 

Comme nous venons de le voir, la connaissance actuelle du procédé relève 
surtout d'un savoir-faire empirique. Le dimensionnement lui-même a été 
calculé par le constructeur en se fondant sur l'expérience des fours à ciments. 
Les phénomènes étant très différents dans les deux cas {pyrolyse de charbon et 
calcination de ciment), rien ne permet d'affirmer que les dimensions soient 
optimales, ni que le débit de charbon traité soit maximal. 

Depuis la mise en route de l'installation, aucune étude à caractère scienti
fique n'a été menée sur ce four, et il n'existe pas de données précises sur les 
conditions opératoires à l'intérieur du tube (profils de température de la 
charge et du gaz), ni sur les transformations qui s'y opèrent (évolution du taux 
de conversion, composition de la phase gazeuse et réactions de combustion). 
Les mesures expérimentales sont en effet très difficiles : la rotation du four 
rend impossible la mesure des températures et le prélèvement d'échantillons 
ailleurs qu'aux extrémités. 

Ayant à gérer un réacteur si mal connu, il est naturel que l'exploitant soit 
intéressé par une étude qui se donne pour objectif de comprendre, de prévoir et 
d'optimiser son fonctionnement. Même si les tonnages produits sont sans 
commune mesure avec ceux des cokes sidérurgiques classiques, ils ne sont 
pas nég_lig_eables pour: autant, et UJl_ gain. de productivité ou une amélioration 
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de la qualité peut avoir des répercussions importantes. Un modèle capable de 
représenter globalement le procédé peut aussi être d'une grande utilité pour 
dimensionner d'autres unités industrielles. 

L8 Démarche de l'étude: 

L'objectif final de cette recherche est donc de construire un modèle 
mathématique, qui puisse donner une image aussi fidèle que possible du 
réacteur qui vient d'être décrit. L'analyse d'un procédé où intervient un milieu 
particulaire, nécessite en général deux étapes : il faut connaître en premier 
lieu les mécanismes mis en jeu à l'échelle d'un grain lorsqu'il est soumis à 

des conditions données ; l'étude de l'hydrodynamique du réacteur permet 
ensuite de déterminer l'environnement que rencontrent les grains pendant 
leur traitement. En combinant les deux approches, on peut alors en déduire les 
transformations subies par les particules à l'intérieur du réacteur. 

Nous avons retenu cette méthode pour modéliser la pyrolyse des grains de 
charbon dans le four tournant. La première phase de l'étude a donc porté sur 
la carbonisation d'une particule isolée. Ce travail, d'aspect assez fondamental 
dans la mesure où il n'a pas d'application industrielle directe, a abouti à un 
modèle de grain, qui a été validé au laboratoire. Dans un second temps, ce 
modèle de grain a été inséré dans une représentation globale du four, qui tient 
compte des différents phénomènes impliqués à l'échelle du tube (mouvements 
des grains, transferts de chaleur entre la charge, la paroi, et le gaz, combus
tion des matières volatiles). Le plan de ce mémoire respecte la même 
démarche, en exposant d'abord le modèle de grain, puis la modélisation 
globale du procédé. 

D nous a semblé préférable de regrouper au préalable dans un chapitre 
indépendant l'ensemble des informations disponibles dans la littérature, de 
façon à donner au lecteur une vue d'ensemble des problèmes impliqués dans le 
procédé. 
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Chapitre IT : Bibliographie 1 

Les phénomènes physico-cbimi ques impliqués dans la pyrolyse de grains 

de charbon en four tournant peuvent se classer en quatre catégories. 
TI s'agit tout d'abord du mouvement de la ·charge dans le tube, qui 

concerne à la fois la distribution des temps de séjour (DTS), et le 
"comportement du lit". 

Viennent ensuite les transferts de chaleur, entre les différents compo
sants du réacteur (paroi, charge, phase gazeuse). 

Ces deux classes de phénomènes (mouvement de la charge et transferts de 
chaleur) sont liées à la technologie du four tournant en général, et se retrou
vent quelles qu'en soient les applications. Le troisième type de problème 
concerne la nature du matériau à traiter (calcaire, ciment, coke de pétrole, 
charbon ... ), et les transformations physico-chimiques à opérer (réduction, 
calcination, séchage, pyrolyse ... ) ; il se situe plutôt à l'échelle d'un grain. Dans 
le cas présent, il s'agit de la cinétique de conversion d'une particule de char
bon, qui constitue en soi un vaste champ de recherche. 

Enfin, la combustion des matières volatiles issues de la pyrolyse, au 
contact de l'air injecté dans le four, constitue le dernier volet de l'étude. 

ll.l Mouvement de la ~e dans un four toumant: 

Avoir des informations sur les mouvements de la charge a un double inté
rêt : mieux connaître la DTS, bien sûr, mais aussi mieux appréhender les 
échanges thermiques entre le lit et la paroi ou le gaz. 

ll.l.l Les différents ~de com~rtement de la~: 

Lorsqu'un matériau granulaire est chargé dans un tube tournant, le 
mouvement d'ensemble des grains, vu dans une section transversale, peut 
varier en fonction des conditions expérimentales. 

Les travaux de HENEIN et BRIMACOMBE (1-5) ont exploré sans doute la 
totalité du sujet, grâce à une étude expérimentale très vaste et une interpréta
tion approfondie, qui ont porté sur différents matériaux (sable, calcaire, oxyde 
de fer, gravier). Leur matériel expérimental comprend un four pilote (5,5 m de 
long; fit intérieur 0,4 m), et des cylindres de laboratoire (maquettes froides) 

(0,5 m <longueur< 1 m; 0,4 m <fit intérieur< 1 m). Ds ont établi une classüi-
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cation très précise du mouvement transversal et ont montré que les para
mètres qui le déterminent sont : 

- le diamètre du tube, 
- la vitesse de rotation, 
- la profondeur du lit, 
- les caractéristiques des particules, qui sont essentiellement leur taille et 

leur forme, 
- le frottement paroi/charge. 
Les comportements possibles de la charge sont au nombre de six (figure 

II.l). 

SlippiniJ 
RolliniJ 

CascadiniJ CataractiniJ Centrl fuiJiRIJ 

Fi~ II.l : Les différents mouvements transversaux de 
la charge, d'après (1). 

U.l.l.lle atiasement (slipping) : 

n se produit quand le frottement paroi/charge est faible, quels que soient 
les autres paramètres. La charge glisse alors sur la paroi et se comporte 
comme un solide indéformable où les grains ne bougent pas les uns par 
rapport aux autres. Si le frottement est très faible, le glissement peut être 
continu : la charge reste à peu près immobile. Lorsque le frottement est un peu 
plus élevé on assiste à un va-et-vient périodique : le tube entraîne la charge 
dans son mouvement de rotation, jusqu'au moment où la gravité l'emporte sur 
les forces de frottement, et la charge redescend en glissant le long de la paroi. 
Cette périodicité du mouvement est due au fait que le frottement est plus faible 
en dynamique qu'en statique, conformément aux lois de Coulomb. 

Le· brassage de la charge e~ dans- œtte situation, réduit à néant, et les 
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échanges thermiques très médiocres (6). Le glissement est donc à éviter. Pour 
cela, il faut augmenter la force de frottement paroi/charge, en augmentant soit 
le coefficient de frottement (rugosité de la paroi), soit la composante normale 
(en chargeant davantage le four) (7). 

U.1.1.2le régime d'avalanches (slumping) : 

Lorsque le glissement n'est pas possible (frottement paroi/charge suffi
sant), on observe, aux faibles vitesses de rotation, un mouvement alternatif. 
Périodiquement, une partie de charge, située au sommet du talus, se détache 
de la masse et dévale la pente pour se retrouver en bas du talus. La charge 
reste ensuite solidaire du tube dans son mouvement de rotation, jusqu'à ce 
qu'une nouvelle avalanche se produise. 

L'angle de talus (cf figure 11.2) oscille 
donc entre deux valeurs extrêmes : une limite 
supérieure juste avant avalanche, sensible
ment égale à l'angle statique de repos, et une 
limite inférieure juste après l'éboulement, voi- ,.. ,.. -

d""-/ltA sine de l'angle dynamique de repos. L'angle ~ J.., 
compris entre ces deux limites, appelé angle 
de cisaillement, peut varier de 12 à 15 degrés. Figll!'e ll.2 : Définition de 
La périodicité s'explique par un angle de repos l'angle de talus 
plus élevé en statique qu'en dynamique, ce qui est de nouveau à rapprocher des 
lois de Coulomb. 

HENEIN a caractérisé les lits en slumping par trois paramètres :l'angle 
de repos maximal et l'angle de cisaillement, qui ne dépendent que des parti
cules, et la fréquence des avalanches, fonction croissante de la vitesse de rota
tion et décroissante du diamètre du four. 

n.t.l.S le roulement (rolling) : 

Lorsque la vitesse de rotation augmente, le régime d'avalanches fait place 
progressivement au roulement. On observe alors un mouvement continu d'une 
partie de la charge sur la surface du lit. LEHMBERG et al. (6) ont montré de 
façon très pertinente, au moyen d'un traceur coloré, que seule une couche 
relativement mince participe à ce roulement en surface. Le reste de la charge 
est totalement lié au tube. D en est de même lors des avalanches dans le cas du 
régime d'écoulement précédent. 

Les caractéristiques de ce type de mouvement sont (1, 5): 
- l'angle d'inclinaison du talus, qui reste constant et ne dépend que des 

particules, 



- l'épaisseur de la couche superficielle qui roule sur la charge ; elle aug
mente avec le diamètre des grains, la vitesse de rotation, et la hauteur totale de 
la charge, dont elle peut représenter 5 à 30% (figure 1!.3). 
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Fi~ II.3 : Epaisseur de la couche active en fonction de la hauteur de la - -
charge, tous deux e~rimés en nombre de ~s (d'après (1)). 

Selon HENEIN, le passage du régime d'avalanches au roulement se 
produit quand le temps nécessaire pour renouveler la partie supérieure du 
talus (angle ACB sur la figure 11.1) devient égal à la durée d'une avalanche. 
Cela explique que la transition soit favorisée (c'est-à-dire intervient pour des 
vitesses de rotations faibles) quand : 

-le taux de remplissage est élevé; 
- les grains ont une bonne aptitude au roulement (angle statique de repos 

faible). C'est le cas pour des particules petites et sensiblement sphériques; 
- le diamètre du tube est grand. 
n s'ensuit que dans un procédé où les particules changent de forme ou de 

taille, ou si la hauteur du lit n'est pas uniforme (en raison des diaphragmes 
d'entrée et de sortie), le comportement de la charge peut varier d'un endroit à 
l'autre, comme l'a constaté HENEIN. 

U.l.lÂ cascade, cataracte, centrifugation : 

Pour des vitesses de rotations encore plus élevées, les particules situées au 
sommet du talus ont une vitesse qui leur permet de décoller légèrement de la 
surface. La section transversale de la charge adopte alors une forme de hari
cot : ce mouvement a été nommé cascade. 

Entre la cascade et la centrifugation, HENEIN a distingué un autre type 
de mouvement, la cataracte, caractérisée par une inversion de ségrégation 
radiafe (cf. f suiV&nt}. -
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Enfin, la centrifugation se produit quand la force d'inertie compense le 

poids, soit n ~ 3~ ~, où n représente la vitesse de rotation (tour.min-1 ), g 

l'accélération de la pesanteur (m2.s-l), et D le diamètre intérieur du tube (m). 

HENEIN a établi des abaques qui, pour un four et un matériau donnés, 
délimitent les différentes zones de glissement, avalanches et roulement, sur 
des diagrammes hauteur de lit en fonction de la vitesse de rotation 
(figure II.4). na également élaboré, tout comme CROSS (8), un modèle pour 
prédire les transitions entre ces trois zones. 
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Fi~e II.4 : Diag'!:amme de comportement du lit, pour du sable (d'après (1)). 

ll.l.2 Sé~&mtions : --
Elles proviennent des différences en taille, en forme, ou en densité des par

ticules. 

U.l.2.1 Ségrégations radiales : 

HENEIN et al.(3, 5) ont mis en évidence que les ségrégations radiales 
dépendent du type d'écoulement et sont provoquées par un phénomène de 
percolation : dans le cas des lits en roulement ou en avalanches, les fines (ou 
les particules les plus denses (9)), lorsqu'elles se trouvent en surface, se 
glissent dans les interstices laissés par les grosses particules (ou les moins 
denses). Elles ont tendance à former un cœur à l'intérieur de la charge, les 
gros grains étant confinés près de la paroi et en surface du lit. Cette répartition 
se fait très rapidement, en un ou deux tours de la charge (4). 

NITYANAND (4) a montré que la ségrégation s'inverse en centrifugation: 



les fines ont leur centre de gravité plus proche de la paroi, donc centrifugent 
pour des vitesses de rotation plus faibles que les grosses particules, et se 
concentrent contre la paroi du tube. La cataracte montre déjà ce type de ségré
gation. Par conséquent, c'est la cascade, intermédiaire entre le roulement et la 
cataracte, qui donne un brassage parfait, quelle que soit la distribution granu
lométrique. n faut noter enfin l'influence· d'éventuelles cornières placées sur 
les parois: elles ont bien sûr pour effet de diminuer les ségrégations (4, 10). 

U.1.2.2 Sépéptioulougitudinalea: 

Elles peuvent être dues aux ségrégations radiales, les grains ayant des 
trajectoires différentes suivant leur taille ou leur densité :ROBIN (11) a cons
taté que les fines ont un temps de séjour légèrement plus long. 

Les diaphragmes aux extrémités du tube peuvent également être la cause 
de ségrégation axiale ; NITYANAND (4) a observé que près (c'est-à-dire à 
moins de 5 cm) de l'entrée et de la sortie du four, la proportion de fines est plus 
faible qu'ailleurs, mais que la vitesse d'apparition de cette ségrégation est très 
faible. 

Quoiqu'il en soit, les ségrégations longitudinales restent un phénomène 
négligeable, et les différents auteurs (10, 11) considèrent la distribution des 
temps de séjour du four tournant comme celle d'un réacteur piston : un calcul 
théorique du temps de séjour nous permettra d'expliquer cette DTS (cf 
§ IV.1.3.3). Cela ne signifie pas pour autant qu'une section transversale puisse 
être considérée comme parfaitement agitée; KELBERT et al. (12) ont montré 
qu'il peut exister des gradients thermiques radiaux dans la charge. 

Puisque la DTS du réacteur a une dispersion à peu près nulle, nous pour
rons désormais assimiler le temps de séjour (unique) au temps de passage t. 

C'est sans doute la donnée la plus ancienne qui ait été étudiée sur le four 
tournant. En 1927, SULLIVAN (13) donnait déjà une formule empirique qui a 
depuis été confirmée par l'expérience et des calculs plus ou moins précis: 

t=KD L (Il.1}, 
pn 

L étant la longueur du four (m), p sa pente(%), et K une constante de propor
tionnalité (s. %.rpm). 

Suivant les auteurs, K est constant (14, 15), ou proportionnel à l'angle de 

talus ~ (fig. II.2) (9, 16) ou à sin~ (17), ~ (18), tg~ (7), ou bien prend la forme 
d'une fonction de ~ et du taux de remplissage (23, 106). Dans la plupart des cas 
(~·Ji<c-44)0; taux· de remplissage:-eompris:entre 10% et 15%), Ka une valeur 



comprise entre 1200 et 1800 (en s.%.rpm). 
Les variations de K ne sont pas dues uniquement à p, mais aussi à une 

éventuelle différence de taux de remplissage entre l'entrée et la sortie du four, 

due à la présence de diaphragmes. Cela provoque une inclinaison supplémen

taire du lit dans le sens longitudinal, qui s'ajoute à la pente du four. En effet, 
comme le fait remarquer VAHL (7), la formule (11.1} donne un temps de 

passage infini pour p=O, alors qu'un cylindre horizontal muni d'un 

diaphragme d'entrée fournit un débit de solide non nul. n a donc établi une 
formule pour les cylindres horizontaux: 

't = 0,91 [~] 2 [~] 0,5? ~ {11.2}' 

h 0 étant la hauteur du lit à l'entrée. Si on admet que dans ce cas, p = ~ , on 

peut réécrire (Il.2} sous la forme : 

t = 0,91 tgf3[~J 0'
43 

D ~ n, à rapprocher de {ll.1}. 

Un paramètre n'intervient pas dans ces formules, c'est le diamètre Dp des 

particules. n intervient sans doute de façon implicite dans p, mais doit influer 

aussi sur l'épaisseur de la couche active en surface du lit (voir§ ll.1.5) et donc 
sur le débit : c'est ce que montrera le calcul théorique de t (§ IV.1.4.1 et 

IV .1.4.2). On ne dispose pas actuellement de données expérimentales concer
nant l'effet de Dp sur t. 

U.L4 Hauteur de la charge le long du four: 

HENEIN (5) ainsi que CHATTERJEE et al. (9, 16, 19) ont étudié expérimen

talement le profil longitudinal de chargement du tube, en fonction du débit de 

solide, de l'inclinaison du four (figure II.5), de la hauteur des diaphragmes et 

de la vitesse de rotation. 

n nous semble que l'ensemble de leurs résultats peut s'expliquer de la 
manière suivante : les différents paramètres ne sont pas indépendants, car ils 
sont reliés par l'égalité 

Vs KL 
t=Qs =npn (Il.3}' 

où V 8 et Q8 sont le volume et le débit de solide. 

Ainsi, lorsqu'on impose plusieurs paramètres, les autres tendent à 
s'ajuster pour satisfaire la relation (11.3}. Par exemple, à vitesse de rotation et 

débits constants, le rapport V ~PL D doit rester lui aussi constant. On constate 

effectivement sur la figure ll.5 que si p augmente, V 8 diminue et K augmente 

(car l'inclinaison du lit par rapport à l'axe du four diminue). 



SAI et al. (104) ont observé que dans leurs conditions expérimentales 
(présence d'un diaphragme de sortie), le débit de solide Q8 n'a pas d'influence 
sur 't. Ceci n'est possible que par variation du volume de la charge (variation de 

l'inclinaison du lit par rapport à l'axe du four). 

Feed rote RPM lncltnotlon Dom Rur 
(kq/hrl (r/mlnl (deqreel type 

0 75 3 0.7 c 163 
t::. 75 3 1.2 c 161 
0 75 3 VI c 162 

.J 

distance depuis l'entrée (en m) 

enfournement défournement 
Fi~e ll.5: Profil de ch~ement d'un four pilote, d'après (5). 

n est très difficile, enfin, de prévoir le profil de chargement, car cela 
nécessite de connaître la trajectoire précise des grains pour pouvoir détermi
ner le débit de solide dans chaque section du four. Nous proposerons au 
§ IV.l.3 une démarche de calcul, basée sur des considérations géométriques et 
des bilans de grains. 

D.L5 ~ectoire d'un~ au sein de la~: 

Comme nous l'avons mentionné, LEHMBERG (6) a montré expérimenta
lement qu'en régimes d'avalanches et de roulement, la majeure partie de la 
charge a un mouvement de rotation solidaire du tube, et qu'une couche de 
grains roule sur la charge. Dans la première zone, les trajectoires sont donc 
circulaires. Par contre, la zone de surface est mal connue car on sait difficile
ment prévoir son épaisseur et les mouvements de brassage qui y ont lieu. ROSE 
et SULLIVAN (20) ont proposé une mise en équation de la surface séparant les 
deux régions, qu'ils nomment "surface d'équilibre" ; aux faibles vitesses de 
rotation, elle- coïiicïcfe avec- Ia surfilee hore, et sa courbure augmente avec la 
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vitesse de rotation. 
TSCHENG (21) a mis en évidence, en suivant individuellement des parti

cules, qu'il existe un gradient de vitesse dans la couche superficielle, et qu'un 
grain, au cours de ses passages successifs en surface et dans la charge, suit 
des trajectoires différentes. C'est également la conclusion de HOGG (22) :une 
particule passe d'une position radiale à une autre de façon aléatoire, et ne peut 
conserver la même position pendant plus de deux ou trois tours. 

Les auteurs qui ont modélisé les mouvements des particules (7 ,17 ,23), ont 
tous considéré que l'épaisseur de la couche superficielle est négligeable devant 
la hauteur totale de la charge, et que le temps de passage des grains dans cette 
couche est également négligeable devant leur temps de passage dans la zone 
inférieure. 

Une modélisation plus précise du mouvement transversal de la charge 
nécessiterait la donnée d'une loi reliant contrainte et déformation dans un 
milieu granulaire, ce qui à notre connaissance n'est pas encore disponible 
dans la bibliographie. Les seules études concernant le sujet ont une approche 
statistique. 

ll.21.a transferts de chaleur: 

Les échanges thermiques se font suivant différents modes entre les trois 
éléments constitutifs du réacteur : 

- échange gaz/paroi par convection et rayonnement 
- échange gaz/solides par convection et rayonnement 
- échange solides/paroi découverte par rayonnement 
- échange solides/paroi couverte par conduction et rayonnement 
- échange paroi extérieure/air ambiant par rayonnement et convection. 
Comme le souligne WATKINSON (24), les transferts de chaleur sont un 

aspect essentiel du procédé, mais sont difficiles à étudier expérimentalement, 
car les mesures de températures sont très délicates dans un four tournant. TI 
semble qu'après 1975, les préoccupations concernant les économies d'énergie 
ont incité à des recherches dans ce domaine. Avant cette date, les études sur le 
sujet étaient purement théoriques (25, 26, 27), et fondées sur des hypothèses 
simples ; ensuite, les travaux de BRIMACOMBE et al. (21, 24, 28-33) ont là 
encore apporté beaucoup, tant du point de vue expérimental que théorique. 

n existe plusieurs corrélations donnant le coefficient de transfert par 
convection hgpc entre un gaz et la paroi intérieure d'un cylindre : 



hgpc(X) = 23,7.Qg0,67 {II.4} 

(100) 
Qg0,46 

hgpc(x) = 2,63 D {Il.5} 

hgpc(X) = 24,8 ~J {Il.6} (34) 

hgpc(X) = 0,036~ Re0,8 Pr0.33 [~] O,(l55 {Il.7} (35) 

~ [ Re Pr J 0,4334 hgpc(x) = 1,26 D 2(L-x)/D {Il.S} (36) 

(hgpc en W.m-2.K-1 ; x distance depuis l'entrée du four en m; Qg flux massique 
de gaz en k.g.m-2.s-1; Q'g débit massique de gaz en k.g.s-1; Den m; Â.g conduc
tivité thermique du gaz en W.m-l.K-1). 

WES (25) fut le premier à mesurer des valeurs de hgpc ; il obtient 
5 W.m-2.K-1 pour un four vide balayé par de l'air à 100°C en convection pure. 
Cette valeur concorde bien avec celles obtenues par TSCHENG (21, 28), toujours 
en l'absence de rayonnement, pour des débits comparables, et des tempéra
tures comprises entre 100°C et 300°C (1600< Ren<7800): hgpc variait de 3 a 7 
W.m-2.K-1. WATKINSON (24, 29) a étudié les transferts en présence d'une 
flamme (Tg=900°C). TI a mesuré hgp = 20 W/m2K, ce qui montre l'importance 
du rayonnement dans ce cas : par la formule {Il.8} il estime la part du trans
fert par convection à 15% seulement. 

Les résultats de TSCHENG et WATKINSON montrent également que la 
vitesse de rotation du tube (0,5 < n < 6 rpm) n'a pas d'effet mesurable sur le 
transfert gaz/paroi. 

JL2.2 ~nuement ~gazlsolide, ~i découverte /solide: 

Dans les calculs d'échanges thermiques par rayonnement, la situation la 
plus difficile est celle où les différentes températures sont inconnues : c'est 
justement le cas du four tournant. 

Par une approche purement numérique, GOROG (30, 33) a étudié en détail 
l'ensemble des transferts par rayonnement entre le gaz, la charge, et la paroi. 
La conclusion principale est que, à quelques pour-cent près, les échanges 
radiatifs sont localisés dans une section du four : le flux entre deux surfaces 
(ou entre un volume gazeux et une surface) distantes suivant l'axe de plus 
d'un diamètre du four, est négligeable. 

Même en se limitant aux échanges dans une section, le traitement numé
rique dea transferts. par rayonnement reste lourd car les surfaces ne sont pas 



isothermes. Néanmoins, plusieurs formules ont été proposées en supposant 
les surfaces et le gaz isothermes, notamment, pour le flux entre le gaz et la 
charge (38) : 

• = (1 cr: -T! ) lleg + ~Es - 1 

(e,.+l) 
cp= 2 a ( Egrr:- <Xg(T.{r!) (Il.9} 

(a constante de Stephan = 5,67.10·8 W.m·2.K-4; Eg émissivité du gaz ; ag coeffi
cient d'absortion du gaz; Tg et T8 températures du gaz et de la charge) 

BARR (38) a montré que la formule {ll.9}, où ag est calculé à la tempéra

ture de la charge, donne des résultats très cohérents avec l'expérience. Elle 
s'applique aussi au rayonnement gaz/paroi. 

ll.2.3 Flux de chaleur~~ la surface su~eure de la~: 

L'expérience montre que l'échange de chaleur est plus facile entre le gaz 
et la charge qu'entre le gaz et la paroi. 

Ainsi, WES (25) a mesuré hgs = 60 à 100 W/m2K, soit hgs = 15.hgp. 
TSCHENG (28) obtient un rapport de 10 entre les deux coefficients de trans

fert. WATKINSON, en présence de flamme fait la même constatation: le flux 
de chaleur transféré à la charge est environ 10 fois celui cédé à la paroi. 

BARR (37, 38), par des mesures beaucoup plus précises, obtient un rapport 
plus faible entre ces deux flux : entre un et deux seulement. 

L'énergie transmise à la charge est plus importante pour deux raisons : 
tout d'abord, la surface du lit est très rugueuse et offre ainsi une surface 
d'échange plus grande que la paroi, et d'autre part, le brassage, en renouve
lant continuellement la surface, augmente l'apport thermique. 

WATKINSON a d'ailleurs décrit le transfert thermique gaz/charge 
comme un processus en deux étapes : transfert du gaz à la surface, puis de la 
surface au cœur de la charge. D a constaté que la seconde résistance est limi
tante pour un lit en régime d'avalanches, et devient négligeable lorsque le 
roulement s'établit. Ceci montre l'importance des phénomènes mécaniques de 
brassage dans l'optimisation du procédé. 

Notons que pour les mesures de flux et de coefficients de transfert, les 
auteurs cités considèrent la charge comme isotherme dans une section trans
versale, ce qui soulève un point important pour la compréhension du procédé. 
En utilisant un thermocouple solidaire du tube et réglable à volonté suivant le 
rayon, BARR (37) n'a pas décelé d'écart de température dans l'épaisseur de la 
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charge. En revanche, KELBERT et al. (12), à l'aide d'un dispositif plus précis 
où les thermocouples sont fixes par rapport au laboratoire, ont mesuré des 

écarts pouvant atteindre 50°C entre le c~ur et la surface, même pour des 

vitesses de rotation élevées (6 rpm). 

II.2.4 Transfert soli~ couverte: 

Comme l'a montré expérimentalement 
WATKINSON (24), la face intérieure de la 
paroi oscille en température pendant la rota
tion du four (figure 11.6) : elle s'échauffe 
lorsqu'elle est exposée au gaz, puis se refroi
dit au contact de la charge, en lui cédant une 
certaine quantité de chaleur. Ce phénomène 
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WATKINSON et BARR ont constaté que 
seule une couche assez fine près de la 

à différentes profondeurs dans 
la paroi, d'après {24). 

surface est affectée par ces oscillations, le reste de la paroi étant en régime 
stationnaire. Le calcul montre également que l'épaisseur de la "zone active" 
est de 10 mm environ (31, 37). Le sens de l'échange de chaleur peut s'inverser 
lorsque la .charge progresse. le long du four : le transfert peut se faire alors de 
la charge vers la paroi (24, 37, 38). C'est le cas pour les procédés où la source de 
chaleur se trouve dans le gaz. 

Par contre, lorsque la source thermique se trouve dans la paroi (chauffage 
électrique(39)) ou à l'extérieur (chauffage par vapeur(25)), l'échange se fait 
bien sûr toujours au profit de la charge, et il est alors fondamental de le quanti
fier puisque c'est la seule source d'énergie. C'est ce qui justifie des études 
importantes sur ce sujet (40). Néanmoins, les études expérimentales sont diffi

ciles et chaque auteur (6, 25, 29, 37, 39) adopte une démarche et des hypothèses 
particulières pour interpréter ses mesures. La méthode de P.V. BARR est sans 
doute la plus précise pour faire la part de tous les flux de chaleur. 

Une fois connu le flux paroi/charge, le coefficient de transfert hpc ne peut 

en être déduit que si l'on a mesuré les températures paroi et charge près de 
leur surface de contact, ce qui est délicat. WES (25), LEHMBERG et al.( 6) et 
L YBAERT (39) supposent la charge isotherme dans une section et la tempéra
ture de la paroi constante ; ils obtiennent alors un coefficient de transfert 
global, qui, comme pour le transfert gaz/charge, résulte de deux résistances en 
série : une résistance paroi/surface qui dépend du contact paroi/grain et une 



résistance surface/cœur qui dépend du brassage et de la conductivité ther
mique. C'est pourquoi les valeurs de hpe ainsi mesurées dépendent de la vitesse 

de rotation, du taux de remplissage, des diffusivités thermiques de la paroi et 

de la charge, etc ... 
Les modèles élaborés pour calculer hpc reposent sur la théorie de la péné

tration (6, 25, 39), où est résolue en régime transitoire l'équation de la chaleur 
pour un élément de la charge en contact avec la paroi ; on en tire : 

hpc = 2Âetr Àeft' et aetr étant la conductivi~ et la diffusivité effectives 
J 1t <Xetr 'te 

de la charge, et tc le temps de contact paroi/charge. 

L YBAERT a montré que cette formule, qui ne tient compte que du trans
fert dans le lit, devait être améliorée en introduisant une résistance de contact 
paroi/particule, et une zone inhomogène contenant une fraction de solide et 
une fraction de gaz. La formule obtenue est très complexe et contient des 
paramètres difficiles à déterminer (surface projetée d'une couche de grains, 
rugosité paroi/particule). Comme les autres auteurs, L YBAERT a mesuré des 
valeurs de hpe comprises entre 50 et 350 Wfm2K. 

BARR en conclut qu'une "valeur universelle" pour hpc n'existe pas et que 

l'échange de chaleur doit être modélisé de façon dynamique par un calcul dans 
la paroi. 

11.2.5 Les~~ à travers la :pm.:'Oi: 

Elles peuvent parfois représenter un poste énergétique important (voir § 

suivant) ; la seule technique expérimentale permettant d'y accéder est de 
mesurer le profil thermique à l'intérieur de la paroi (24, 37). 

Le coefficient de transfert dû à la convection naturelle autour d'un 
cylindre est donné par la relation suivante (41, 42): 

Nu = 0,11 ( ~ Rero2 + Gr ) Pr 0,35 . 

Dans la plupart des cas, l'effet de la rotation peut être négligé (30, 31). 

JI.2.6 Part relative des différents flux de cba1eur: 

La figure II.7 est un exemple de mesures faites sur une charge de sable 
inerte. On y voit que les pertes peuvent être largement supérieures à l'énergie 
reçue par la charge. Le flux transféré à la charge via la paroi est faible dans 
cet exemple, mais BARR a observé qu'il pouvait parfois représenter la moitié 
du flux total aux solides. 

GOROG a calculé la part relative des trois sources de chaleur vers la 



charge (par rayonnement, convection, et régénération), qui peut être très 
variable suivant la température du gaz. 
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Fi~e II. 7 : Flux de chaleur mesurés par BARR (38). 

Le problème des transferts de chaleur en four tournant, par sa complexité, 
est donc un vaste domaine de recherche, qui est loin d'être épuisé. 

ll.3 Les Modèles de Grains PQur la~~ des Charbons: 

Si on se place à l'échelle d'une particule qui transite dans le four, les 
phénomènes sont de nouveau nombreux et complexes : ce sont ceux qui inter
viennent dans une cellule de four à coke, mais ici sur une distance de quelques 
millimètres. 

1. TI s'agit d'abord du transfert de chaleur, du milieu ambiant vers la sur
face du grain, puis par conduction dans le grain. 

2. Lorsqu'en un point du grain, la température atteint une valeur suffi
sante, débutent les réactions de pyrolyse proprement dites. 

3. Les matières volatiles produites doivent alors migrer dans le grain pour 
être evacuées vers l'extérieur. 

4. Rencontrant des zones plus chaudes, ces matières volatiles peuvent 
subir des réactions secondaires de craquage avant de quitter définitivement la 
particule. 

5. Enfin, le gonflement et la fissuration du grain s'ajoutent aux autres 
phénomènes. 
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n.3.1 Transfert de chaleur; IJ!!)priétés thermo-~ du cbarbon et 

ducolœ: 

De nombreux auteurs (43-50) ont élaboré des modèles de pyrolyse de grains 
en considérant les propriétés thermo-physiques (Â., p, Cp) comme constantes 

pendant toute la pyrolyse : 
AGARWAL (45, 49, 50): a= l0-7 m2 s-1; Cp= 1,25 kJ kg-1 K-1; 

LANA UZE ( 4 7) : 
SAXENA ( 46) : 
PHUOC (44): 
JAMES (43): 
HAJALIGOL (48): 

1100 < p < 1250 kg m-3 , suivant l'humidité. 
a= l0-7 m2s-1 . 
a= 4.10-8 m2s-1 ; Â. = 0,23 W m-1 K-1 . 
Cp= 1,2 kJ kg-1 K-1 . 
Â. = 0,67 W m-1 K-1 . 
Â. = 0,25 W m-1 K-1; p = 1300 kg m-3; 
Cp = 1,67 kJ kg-1 K-1 . 

Ceci constitue une approximation très grossière, car entre le charbon à 

20°C et le coke à 1000°C, les variations de température, de composition et de 
morphologie modifient beaucoup Â., p, et Cp. Signalons également qu'en raison 

de la très mauvaise conductivité thermique du charbon (voisine de celle du 
PVC), il existe en général un gradient thermique dans une particule en cours 
de carbonisation, ce qui rend caduque la notion de vitesse de chauffe (celle-ci ne 
peut être définie que pour des grains sensiblement isothermes). 

ll.3.1.1 Chaleur spécifique : 

Comme l'a constaté MELCHIOR (51), il existe une grande dispersion sur 
les valeurs de Cp disponibles dans la littérature, ce qui les rend peu fiables. Les 

paramètres qui influent sur la chaleur spécifique sont la température, le rang 
du charbon, l'humidité, et la teneur en cendres. 

L'effet le plus important est celui de la température, mais en réalité, deux 
phénomènes influent sur Cp pendant l'échauffement. Le premier est 

l'élévation de température qui, comme pour tous les solides, tend à faire croître 

Cp vers sa valeur maximale de~ . Le second provient du changement de 

composition ; MERRICK explique que les réactions chimiques de pyrolyse et le 
départ des matières volatiles provoquent un accroissement de la masse 
molaire moyenne M, notamment par départ de l'hydrogène. La valeur maxi

male~ s'en trouve réduite et p~ conséquent la valeur réelle de Cp diminue. 

La compétition entre ces deux phénomènes (température et composition) 
devrait aboutir à un maximum sur Cp pendant la cuisson, mais ceci n'a pas 
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été vérifié expérimentalement. 
· L'effet du rang s'explique de façon analogue par une variation de la masse 

molaire moyenne : un accroissement du rang peut être comparé à une pyro
lyse, et donc, parmi plusieurs charbons à une température donnée, Cp décroît 

si la teneur en matières volatiles diminue. Cela se vérifie à la fois dans le 
modèle élaboré par MERRICK (52) et dans les mesures faites par MELCHIOR 
(51) sur quatre charbons différents (figures II.S et II.9). 
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FiiD!!:e II.9 : Modèle de MERRICK 
P.Qur la chaleur spécifique (52). 

L'eau ayant à l'ambiante une chaleur spécifique quatre fois supérieure à 
celle du charbon, l'humidité accroît sensiblement la valeur de Cp. Les diffé

rents auteurs considèrent que l'effet est purement additif, tout comme celui 
des cendres. 

Plusieurs corrélations ont été établies: 
- pour le charbon sec et sans cendres (Cp en J kg-1 K-1 ; T en oc ; ~ titre 

massique en matières volatiles en %) : 

pour des charbons allemands <T< 250 °C) (53): 
-T ~ 
CP 

0 
= 849 ( 1 + 0,008 ~X 1 + 1,55.10-3T + 2.1u~.~.-- 8.10-1~); 



pour des charbons américains~ >14%; T < 275 °C) (54): 

cp ~ =sas+ o,oo1w + 4,4.10-4T; 

pour des charbons américains ~ <14 % ; T < 275 °C) (54) : 
-T . 
cP 0 = 111 + o,oo54 V* + a,o.10-4T ; 

-T m') 
CP 0 = 691 + 1,42 T- 5,9.104 ~- <T<1100°C) (55) ; 

Cp = 870 + 2,55 T (56). 

- pour les cendres 
-T 
CP 0 = 752 + 0,293.T <T<1200°C) (57) 

-T 
CP 0 = 754 + 0,586.T (T<1200°C) (52) 

-T 
CP 0 = 711 + 0,502.T <T<1200°C) (58). 

IL3.1.2 Conductivité et diffu.sivité thermiques: 

Une des rares études expérimentales sur ces grandeurs a été publiée par 
BADZIOCH (59) (figures 11.10 et II.11). Cet auteur a mesuré A. et a sur un 

grand nombre de charbons, couvrant une large gamme de teneur en matières 
volatiles et gonflement. 

Ses observations sont les suivantes : 
1. il n'existe pas de corrélation entre le rang ou le gonflement du charbon 

et a ou A.. L'explication proposée en est la formation assez aléatoire des 

fissures, qui provoque aussi une dispersion sur les échantillons d'un même 
charbon. 

2. pour A., la valeur moyenne des différents charbons reste constante à 

0,2 W m-1 K-1 entre l'ambiante et 400°C, puis augmente rapidement pour 
atteindre 1,7 W m-1 K-1 à 900°C. Elle est sensiblement plus élevée dans le sens 
parallèle aux strates que dans le sens perpendiculaire. 

3. la diffusivité thermique moyenne du charbon est de l'ordre de 
1,5.10-7 m2 s-1 à l'ambiante, puis passe vers 300°C par un minimum à 
10-7m2 s-1 dû à l'augmentation de Cp, et atteint 5.10-6 m2 s-1 à 850°C. 
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mesurées par BADZIOCH (59). 

BADZIOCH n'a pas pu obtenir une chaleur spécifique volumique par le 
rapport iJa., qui donnait des résultats trop dispersés. 

Des résultats de BADZIOCH, BLIEK (56) a tiré la corrélation (À en 
W.m-l·K-1, T en °C) : 

À= 0,186 si T < 500°C 
À= 0,186 + 3,61.10-3 (T-500) si T > 500 °C. 

Dans "Technical Data on Fuel" (55), on trouve : 

À= 0,130 + 0,67 T + 6,7.10-4tf2. 
À = 0,130 + 0,54 T + 6,3.10-4tf2. 
À = 0,130 + 0,54 T + 4,2.1o-4T2, 

pour des charbons donnant respectivement des cokes denses, de densité 
moyenne, ou très poreux. 

MERRICK a également modélisé les variations de À pour une charge de 
four à coke, en prenant en compte la conduction dans le solide et dans le gaz, 
ainsi que le rayonnement dans les fissures et dans les pores (60). 



ll.3.1.3 Masse volumique : 

Tous les charbons possèdent des masses volumiques voisines, de l'ordre de 
1300 kg!m3 ; il en est de même pour les cokes de haut fourneau, dont la densité 
reste proche de 1. MERRICK a élaboré un modèle pour la masse volumique et 
la fissuration dans une charge de four à coke (61). En revanche, il est presque 
impossible de décrire l'évolution de la masse volumique en fonction de la 
température pour un grain isolé en cours de pyrolyse en raison du caractère 
aléatoire du gonflement et des fissures. Tous les modèles de grain publiés 
choisissent de considérer p comme constante. 

11.3.2.1 Loi eiDétique : 

La pyrolyse du charbon n'est pas une réaction chimique "simple" en 
raison de la complexité du matériau lui-même. En particulier, la cinétique et 
le rendement en coke dépendent de la loi de chauffe, de la pression ambiante, 
et de la température finale atteinte par le coke : 

-l'accroissement de la vitesse de chauffe déplace la zone de plasticité vers 
les températures plus élevées, les réactions de pyrolyse se faisant alors à plus 
haute température (62); 

-plus la température :finale est élevée, plus la quantité globale de M.V. est 
importante (63, 64) (voir la figure ll.12, qui correspond à un charbon à 46,2% 
M.V.) ; 

- les gaz, générés par la rupture de liaisons d'énergies différentes, se 
dégagent à des températures différentes. 

Jusqu'aux travaux d'ANTHO
NY et HOWARD (65) en 1976, on a 
tenté de décrire le processus global 
de pyrolyse par une seule réaction 
du premier ordre: 

CZ = k < v• -v >. 
Cependant, cette équation ne 

permet pas d'expliquer que la va
leur de v-' (titre massique en ma
tières volatiles) soit fonction de la 
température finale. De plus, 
l'expérience montre que la pyroly-

~50 

QI -= 
:ffi 10 
g 

1':::::::============300 u t. 350 ° 
Il> 
3 

~---------450 iii .. 
~ 

~----------550 ~ 
-------------------------------------------650~ 

Carboruzmg t1me man 

Fi~ II.12 : Evolution de la teneur en 
matières volatiles selon la tem~rature de 

cuisson (d'après (64)). 



se commence par une décomposition rapide entre 450°C et 600°C, suivie d'une 
dévolatilisation assez lente du semi-coke. 

Pl'IT (64) fut le premier à suggérer que "le charbon était constitué de nom

breux composants, qui se décomposent indépendamment, avec des énergies 

d'activation différentes". La question est alors de savoir combien de réactions 
ont lieu, et comment accéder expérimentalement aux valeurs de ko, E et V* 
pour chacune. Pl'IT a simplifié le problème en supposant que toutes ces réac
tions sont d'ordre un, ont le même facteur de fréquence ko, et qu'elles sont suf

fisamment nombreuses pour qu'on puisse représenter les valeurs de Epar une 
fonction continue de distribution f. Cette fonction fŒ) a été déduite des données 
expérimentales, en fixant ko à 1,67.1013 s-1. Cette approche a été reprise par 

ANTHONY, qui a choisi pour ftE) une distribution gaussienne, caractérisée 
par sa moyenne Eo et son écart-type s. C'est actuellement le modèle le plus 

utilisé (44, 45, 49, 50, 66-69). On introduit de cette façon une infinité de réac
tions, en utilisant seulement 4 paramètres (Eo, s, ko, V*), contre trois (E, ko, 

V*) pour une réaction unique. 
Les valeurs données par ANTHONY sont : 
ko fixé à 1,67.1013 s-1, 
Eo = 210 kJ/mol (mesuré), 

s = 41,8 kJ/mol (mesuré). 
Le modèle de PITr ne fait pas de distinction entre les cinétiques de déga

gement des· différents gaz ; il donne plutôt une représentation globale de la 
perte de masse pendant la pyrolyse. 

D'un autre point de vue, il peut être intéressant de décrire individuelle
ment la production de chaque gaz. Ainsi, GAV ALAS (105) cite un modèle 
utilisé par le Bergbau-Forschung, basé sur une réaction du premier ordre 
pour chaque produit. SUUBERG (cité également dans (105)) observe que 
certains gaz se dégagent en présentant parfois non pas un seul mais plusieurs 
pics, dûs à la rupture de liaisons d'énergies différentes ; il reprend donc l'idée 
précédente, en attribuant à chaque produit non pas une seule mais plusieurs 
réactions du premier ordre (une, deux ou trois suivant l'allure des courbes 
expérimentales). Malheureusement, les constantes cinétiques données par 
SUUBERG sont sujettes à caution car elles ont été obtenues par analyse des 
courbes: 

masse totale de gaz produite= !(température de pyrolyse) 
alors que le concept de cinétique fait appel aux courbes : 

masse de gaz produite = f (temps). 
MERRICK (70), enfin, a élaboré un modèle qui combine l'approche de 

PITT et_ œlle. da S.T..T:JBERG :. chaque. gaz est supposé provenir de la rupture 



d'une infinité de liaisons chimiques, représentée par une infinité de réactions 
du premier ordre, dont les énergies d'activation sont réparties selon une 
fonction de distribution. Les distributions choisies par MERRICK sont des lois 
de Rosin-Rammler (ko est fixé à 1,3.1013 s-1): 

fŒ) =exp _ (E:Eo) ~. 
La modélisation est alors beaucoup plus lourde, et la mesure des 27 para

mètres (trois paramètres (Eo, Jl, e) pour chacun des neuf gaz considérés) plus 

difficile. 
Récemment, KO et al. (71) ont donné une solution simple pour décrire la 

perte de masse globale (sans distinguer les gaz), dans l'optique de réduire les 
temps de calcul : elle consiste à revenir à une seule réaction du premier ordre, 
mais ko etE étant des fonctions de la vitesse de chauffe, ce qui n'a guère de 

sens physique, et ne résout pas le problème de la dépendance de V* vis-à-vis de 
la température. 

Mentionnons enfin qu'il existe de nouvelles théories pour tenter 
d'expliquer les phénomènes de la cokéfaction. Elles sont complexes et n'ont pas 
encore abouti à des lois cinétiques exploitables (72, 73). 

UJJ 2 2 La thermicité des réactions de pyrolyse: 

Comme pour bien des problèmes liés au charbon, l'unanimité est loin 
d'être faite concernant les chaleurs de réaction de la pyrolyse. BREWSTER et 
al. (74) soulignent que les auteurs ne sont d'accord ni sur la valeur ni sur le 
signe des enthalpies de réactions. 

AGARWAL (45, 50) et DEVANATHAN (46) les considèrent comme ather-
. miques; HAJALIGOL (48), sans prendre position, étudie le cas où .AH varie de 

0 à 210 J/g de charbon. BLIEK (56), estimant AH à 200J/g, considère cette 

valeur comme négligeable devant la chaleur sensible d'échauffement du 
charbon. JAMES (43) distingue trois réactions : athermique, exothermique 
(AH=- 310 J/g) et endothermique (AH = 120 J/g). MERRICK (52) calcule les 

chaleurs de réactions à partir des chaleurs de formation des neuf espèces 
composant les matières volatiles de son modèle cinétique ; selon lui, les réac
tions sont purement exothermiques, et sur l'ensemble de la pyrolyse 
AH = - 240 J/g. Enfin, des essais ont été réalisés sur un charbon australien par 

la société SETARAM (75); LE PARLOUER en déduit que le début de la pyrolyse 
est endothermique (.AH = 580 J/g) et la fin exothermique (Mi = - 590 J/g). 

Si les avis divergent tant, c'est qu'il est difficile de faire une mesure 
directe. Les effets thermiques pendant la pyrolyse ont en effet deux causes : les 
chaleurs de réactions elles-mêmes, et le changement de capacité calorifique de 
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l'échantillon par variation de sa chaleur spécifique et de sa masse. Les 
mesures, généralement réalisées par analyse thermique différentielle sur du 
charbon en cours de pyrolyse, comprennent donc ces deux effets cumulés. 
Ainsi, l'interprétation quantitative d'une mesure d'ATD pour en déduire les 
chaleurs de réaction nécessite la connaissance de la capacité calorifique de 
l'échantillon à chaque instant, c'est-à-dire sa chaleur spécifique vraie et sa 
masse. Ceci implique donc la pesée de l'échantillon pendant l'expérience, et la 
détermination précise de Cp. Nous proposerons plus loin une méthode 
d'investigation. 

U-1.2.3 Ordre d'apparition des différent& pz de PYJ."'b'ae : 

ANTHONY et HOWARD (65) donnent l'ordre suivant, pendant une mon
tée en température : eau d'humidité, eau de constitution, co2, co, hydrocar
bures lourds, C2Hs, CJ4, H2. Ds précisent que cet ordre peut varier, et que 
d'importants recouvrements existent entre les différents gaz. 

HlLAIRE (76) a suivi par spectrométrie de masse la pyrolyse de grains de 
charbon dans un four isotherme ( 700°C < T < 1000°C ), balayé par un courant 
d'argon. Ses résultats montrent que dans ces conditions, rien ne permet de 
distinguer les trois taux de conversion calculés à partir des enregistrements 
des ions de masses 16, 28, et 44. Les gaz produisant ces ions se dégagent donc 
en même temps, et ne diftèrent que par la quantité totale produite. 

STUBINGTON (77), sur des charbons australiens pyrolysés dans un lit 
fluidisé, a suivi l'évolution du dégagement de plusieurs espèces gazeuses. 
Aucune différence n'est décelable quant au moment où apparaissent CH4, 
C02, C2B4, C2Hs, et CO : chacun de ces gaz présente un pic, qui ne diftère des 
autres que par son intensité, mais pas par sa durée ni sa position dans le 
temps. Par contre, l'hydrogène présente deux pics : le premier coïncide dans le 
temps avec celui des autres gaz, tandis que le second, qui est plus important, 
survient plus tard. 

Les résultats et les avis concernant les réactions de pyrolyse sont donc 
souvent divergents. Ceci montre la complexité des phénomènes, qui sont liés à 

la complexité de '1a molécule" de charbon elle-même. 

JL3.3u transfert de matière et les réactions secondaires de~: 

Le transfert des gaz de pyrolyse dans le grain et les réactions secondaires 
de craquage sont intimement liés. Leurs effets se conjuguent pour déterminer 
la quantité de matières volatiles qui quittent effectivement le grain et leur 
composition, en fonction de la taille- de grain, de la vitesse de chauffe, et de la 



pression ambiante. 
D'après ANTHONY et HOWARD (78), un accroissement de la vitesse de 

chauffe (entre 600°C/s et 10000°C/s ) a peu d'influence sur v•' mais semble 
augmenter la fraction de goudron. Une légère augmentation du rendement en 

goudron a été effectivement observée par ARENDT (79) (20% en poids à 
3 °C/min, contre 26% à 210°C/s, sous 1 atm, pour un charbon à 32% de 
matières volatiles). 

L'effet le plus important est celui de la pression extérieure : lorsqu'elle 
diminue, le temps de séjour des gaz s'en trouve réduit, et ne leur permet pas 
de se craquer avant de quitter le grain. C'est pourquoi une baisse de la pression 
extérieure provoque un accroissement du taux de matières volatiles et du 
rendement en goudrons : 

Pext<atm) 2 0,5 

v• <%> 19 ~ 
(80) 

Pext<atm) 102 1o-3 

v• <%> as 54 
(65) 

Pext(atm) 100 1 

~g_oudron 14% 20% 

V*= 32% (79) 

ANTHONY a observé que la taille de grain a le même effet que la pression 
extérieure (le taux de M. V. croît si Dp diminue), mais GAV ALAS (80) n'a 
constaté aucune différence sur V* pour 0,1 mm< Dp < 0,4 mm. Le modèle de 

PHU OC confirme les expériences de GAV ALAS sur ce point. La nature du 
charbon a une importance puisque les lignites ne montrent aucune sensibilité 
à la pression ni à la taille de grain (65). 

Le modèle de BLIEK et al. (56), met en évidence que l'augmentation de la 
vitesse de chauffe a deux effets opposés : par activation des réactions chi

miques, elle crée une surpression dans le grain et diminue ainsi le temps de 
séjour des volatiles, d'où un accroissement du rendement en goudron. Mais le 
gradient thermique plus élevé favorise le craquage de ces mêmes matières 
volatiles et donc pénalise la production de goudrons. D'après BLIEK, cette 
situation devrait provoquer un maximum sur le rendement en goudron en 
fonction de la vitesse de chauffe, ce qui reste à vérifier expérimentalement. 

Les auteurs qui ont modélisé le transfert de matière dans le grain ont 
donné des estimations de la surpression qui apparaît pendant la pyrolyse entre 
le cœur et la surface. Elle dépend de la taille des pores, du diamètre de la parti
cule, de la vitesse de chauffe et de la pression ambiante, et sa valeur calculée 
peut atteindre 1 atm selon GAV ALAS (80), 10 atm d'après PHU OC (44) ou 
BLIEK (56), et 1000 atm (!) d'après SIMONS (81) (nous avons toutefois décelé 
des erreurs dans les calculs de ce dernier auteur). Les informations expéri
mentales font défaut sur ce point. 



R3..4 La cinéti~e de sécha~ de particules: 

Comme le charbon doit être systématiquement lavé à sa sortie de la mine, 

il contient encore au moment de l'enfournement une humidité de l'ordre de 
quelques pour-cent (entre 2 et 5%), qui est éliminée au début du chauffage. Bien 
que le séchage puisse constituer un poste thermique important, il existe très 
peu d'études sur le sujet. Le travail de Mc INTOSH (82) porte vraisemblable
ment sur des tourbes puisque ses humidités initiales atteignent 200%. Aucune 
courbe caractéristique de séchage ne semble avoir été obtenue jusqu'à présent. 

Mc INTOSH et AGARWAL (50) ont modélisé le séchage de façon simple, 
en distinguant deux zones dans la particule : un cœur humide et une enve
loppe sèche, séparés par un front à température fixée ( température humide de 
l'air (82) ou bien 100°C (50) ). 

11.3.5 Les modèles de~ globaux: 

Etant donné le nombre et la complexité des phénomènes mentionnés ci
dessus, il n'existe actuellement à notre connaissance aucun modèle capable de 
tenir compte de tout ceci pour représenter la pyrolyse d'un grain de charbon 
isolé. Les hypothèses varient d'un auteur à l'autre, suivant les conditions 
expérimentales dont ils cherchent à rendre compte (taille de grain, tempéra
ture, pression, type de chauffage). 

Par exemple, W ANZL (83) a montré que pour des diamètres de grain infé
rieurs à 100 J.Lm, le gradient thermique dans le grain est négligeable, et ceci 

même pour des vitesses de chauffe de 10000 K/s; pour des vitesses de 100 K/s, 
ce rayon critique est de 2 mm d'après les mesures de STUBINGTON (77). Le 
transfert thermique dans le grain n'est plus alors un phénomène limitant, et 
l'échantillon peut être considéré comme isotherme (44, 80, 81). AGARWAL au 
contraire, s'intéresse à des particules d'une taille supérieure au mm, et prend 
donc en compte le transfert de chaleur ; il inclut également la cinétique sous la 
forme d'une distribution gaussienne des énergies d'activation, et néglige le 
transfert de matière (45, 49, 50, 66, 67, 84). Le modèle de DEVANATHAN (46), 
qui travaille également sur de grosses particules, est basé sur le transfert de 
chaleur et tient compte de façon simplifiée du transfert de matière (gradient de 
pression négligé) et de la cinétique (une seule réaction du premier ordre). A 
l'inverse, GAVALAS (80) SlMONS (81} et PHUOC (44) ont étudié en détaille 
transfert de matière, en s'affranchissant des problèmes thermiques (particule 
isotherme) et chimiques (une seule réaction). Pour sa part, CIURYLA (85) ne 
tieDt compte. que de-la cinétiQue- ebimique' (distribution gaussienne de E). 
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Les modèles les plus complets sont ceux de JAMES (43) et de BLIEK (56); 
ils décrivent le transfert de matière, le transfert de chaleur et une réaction de 
craquage. D faut cependant garder présent à l'esprit qu'un modèle complexe 
où interviennent de nombreux paramètres perd de son sens physique si les 
paramètres inconnus doivent être déterminés par ajustement à l'expérience. 

IL4 La combustion des Matières Volatiles: 

Le terme générique de "matières volatiles" recouvre en fait tout un 
ensemble d'espèces chimiques, comprenant essentiellement deux grandes 
catégories : des "gaz" condensables à température et pression ambiantes et 
dénommés goudrons, et des gaz légers (hydrogène, méthane, monoxyde de 
carbone, dioxyde de carbone, et en faible quantité des hydrocarbures légers). A 
cela s'ajoute aussi de l'eau et quelques pour-cent de benzols. La complexité de 
cette phase rend difficile l'étude de sa réaction avec l'oxygène et il n'existe pas 
de données expérimentales sur cette question. 

U.4.1 Réactions ~bles: 

Si l'on exclut les goudrons, qui ne semblent pas subir de combustion ni de 
craquage importants dans le four tournant, les réactions possibles sont encore 
nombreuses : 

- combustion du méthane : 
- combustion de l'hydrogène : 
- combustion du monoxyde de carbone : 
-combustion du carbone (fines envolées): 

-réaction de gazéification (en raison de l'eau 
utilisée pour l'extinction) : 

qui en réalité se fait en trois étapes (86) 

2H2 + 02- 2H20 
2CO + 02- 2C02 
Cs+ 02- C02 
Cs + 1/2 02 - CO 

2Cs + 2H20 - 2CO + 2H2 
co + H2o - co2 + H2 
8H2 +CO- CH4 +H20 

- réaction de méthanation : Cs + 2H2 - CH4 
-la réaction de Boudouard (entre le gaz et la charge ou les envols de fines): 

Cs+ C02- 2CO 

KAO (87) souligne que les cinétiques des réactions hétérogènes gwsolide 
que sont la réaction OwC et la réaction de Boudouard dépendent beaucoup de la 

température bien sûr, mais aussi de la surface spécifique offerte par le solide 
au gaz. Ceci est tout aussi vrai pour la réaction de gazéification, voire même 



pour les réactions homogènes en phase gazeuse qui peuvent devenir cataly
tiques au contact des surfaces disponibles Oa charge, la paroi, et les envols). 

La réaction de gazéification est vraisemblablement limitée à sa première 
étape (C8 + H20 -+ CO + H2), qui est, d'après LAURENDEAU (116), trois fois 

plus rapide que la réaction de Boudouard. Par contre, la réaction de métbana
tion a peu de chance de se produire, puisque, toujours selon LAURENDEAU, 
elle est 300 fois moins rapide que la réaction de Boudouard. 

Pour la réaction C8 + 112 02-+ CO, MON et AMUNDSON (115) donnent 
une énergie d'activation de 150 kJ.mol-1. 

D.4.2 La réaction de Boudouard: 

Elle a fait l'objet de nombreuses études expérimentales (88-91) qui ont 
abouti à diverses valeurs de l'énergie d'activation : 200 KJ/mole (91), 251 
KJ/mole (90), 305 KJ/mole (89), 368 KJ/mole (88). Quant à la loi cinétique, 
d'après WALKER (88), plusieurs auteurs ont réussi, par un calcul théorique, à 
mettre la vitesse de réaction sous la forme 

r= k1PC<?g 
1 + k2PCO + ksPCOg 

{11.10). 

k1, k2, k3 sont fonctions d'une ou plusieurs constantes cinétiques des diffé

rentes étapes de la réaction, et dépendent donc des conditions opératoires 
(certains catalyseurs permettent d'accélérer une des étapes). Dans certaines 
conditions, l'expression de r peut se simplifier ; par exemple, d'après 
W ALKER (88), à basse température et basse pression, ou bien à haute tempéra
ture et haute pression, l'équation UI.10} se réduit à 

r = k.peo2 (Il. 11). 

KEILMAN (92) a réalisé des mesures expérimentales dans des conditions 
proches de celles qui nous intéressent : il a mesuré la cinétique de la réaction 
de Boudouard sur du coke de haut fourneau et du charbon en lit fixe traversé, à 

la pression atmosphérique, entre 850°C et 1200°C. Ses résultats montrent que 
la loi cinétique {II. 11) est vérifiée et que les constantes cinétiques valent: 

- pour le coke : 8350 < ko < 13240 pour le facteur de fréquence, en (moles de 
C converti).(moles de C présentes dans le lit)-1.s-1.(atm C02)-1, 

E = 191 kJ.mol-1, pour l'énergie d'activation 
- pour le charbon : 20980 < ko < 33254 en (moles de C converti).(moles de C 

présentes dans le lit)-1.s-1.(atm C02)-1, 

E = 191 kJ.moi-1. 
MON et AMUNDSON (115) donnent une énergie d'activation supérieure : 

E = 250 kJ.moi-1. 
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D.4..3 Les trois réactions de combustion en phase ~use : 

Elles sont en fait extrêmement· complexes. Elles sont composées d'une 
succession de réactions en chaîne, comme c'est le cas pour tous les phéno
mènes de combustion (93). 

Pour l'oxydation du méthane, LAIDLER (94) cite le mécanisme suivant en 
neuf étapes : 

1. CH4 + 02 - H02 + CHa 
2. CHa + 02 - CH20 + OH 
3. OH + CKi- CHa + H20 
4. OH + CH20 - CHO + H20 
5. CH20 + 02- CHO + H02 
6. CHO + 02- CO + H02 
7. H02 + CKi- CHa+ H202 
8. H02 + CH20 - CHO + H202 
9. désorption de OH. 

D'après LAIDLER, ce mécanisme implique que la réaction soit du 1er 

ordre par rapport à l'oxygène et du second ordre par rapport au méthane, ce 
qui, toujours selon LAIDLER, correspond bien à l'expérience. 

D'après KUO, la combustion de l'hydrogène évoluera selon le schéma 
suivant (93) (LAIDLER (94) propose un mécanisme légèrement différent, dû à 

HINSHELWOOD): 

initiation de la chaîne 

propagation de la chaîne 

rupture de la chaîne 

OH+ H2- H20 + H 
H+02-0H+O 
0 +H2-0H +H 

H + 02 + M- H02 + M 

H02- ~H2+02 

H02- !H2Û + ~02 
2 4 

{II.12} 

{II.13} 

{II.14} 

Le symbole M représente une troisième molécule intervenant dans le choc, 
et capable de stabiliser H202 ou H02 ; M* représente M dans un état excité. Sa 
nature peut être importante. Ainsi, un mélange C0/02 n'a plus du tout le 



m~me comportement lorsqu'on lui adjoint une petite quantité de H2 ou de H20. 

C'est pourquoi il n'est pas possible de donner de loi cinétique universelle 
pour les réactions de combustion. Les cinétiques ne peuvent être obtenues que 
par résolution d'un système d'équations différentielles, qui tient compte de 
chaque étape du schéma réactionnel, et qui est d'autant plus complexe que les 
réactions sont nombreuses. Des codes de calcul sont actuellement développés 
dans ce but. Mais KUO (93) souligne que "pour la plupart des processus de 
combustion, les constantes cinétiques des étapes élémentaires sont ou bien 
inconnues, ou bien approchées de façon très grossière". 

Pour les réactions {ll.12}, (II.13} et {ll.14}, STREHLOW (101) donne les lois 
cinétiques suivantes (ko en m3.mol-l.s-l etE en J): 

(II.12} : ko = 1,86.108 E = 293650 
(II.13} : ko = 1,82.104 E = 155660 
(II.14): ko = 2,19.107 E = 90080. 

L'oxydation du monoxyde de carbone, ayant une énergie d'activation très 
élevée (101), est lente même à haute température. Dans les systèmes comme le 
four tournant où sont présents des composés hydrogénés, l'oxydation du CO se 
fait via la réaction : 

OH+ CO-+ C02+ H. 

ll.5 Les modèles ~baux de four tournant: 

A notre connaissance, il n'existe actuellement pas de modèle de pyrolyse 
de charbon en four tournant. Par contre, des modélisations ont été faites pour 
d'autres applications du four tournant: réduction d'oxyde de fer par le procédé 
SL!RN (95), calcination de coke de pétrole (96, 97), calcination de sulfate 
d'aluminium (98), calcination d'oxyde de titane (34). Le modèle de BARR (38) et 
celui de KELBERT (99) sont purement thermiques, applicables à une charge 
inerte ou subissant une réaction athermique. Les calculs de BARR se limitent 
aux échanges de chaleur dans une section transversale. 

A l'exception du modèle de KELBERT, tous ces programmes ont été 
conçus à partir des hypothèses suivantes : 

- le régime permanent est établi ; 
-l'écoulement est piston pour la charge comme pour le gaz: dans une sec-

tion du four, la charge et le gaz sont ci.lacun à une température et une compo
sition homogènes, et il n'y a pas de diffusion axiale de matière ou de chaleur; 

- lorsqu'une combustion a lieu dans le gaz (93, 96), elle est considérée 
comme- fustantanée- rt·totafir. 
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KELBERT et al. (99) s'intéressent à un cas de laboratoire très particulier, 
où la charge est chauffée par rayonnement au moyen d'une source immobile 
faisant face au talus. Pour modéliser les transferts thermiques transversaux 

dans la charge, les auteurs distinguent deux zones : une couche superficielle 
parfaitement agitée, et le reste de la charge où la température dépend de la 
position. Pour résoudre le problème, le transfert de chaleur est supposé unidi
rectionnel et la seconde zone (zone inférieure) immobile. 

SASS (27), DUMONT (34), VENKATESW ARAN (95), BROOKS (96) et 
MANITIUS (98) ont modélisé l'évolution des températures de la charge et du 
gaz le long du four. L'écoulement ayant lieu dans chacun des cas à contre
courant, les conditions initiales posent problème: température et composition 
des gaz sont connues à une extrémité du tube, tandis que celles du solide le 
sont à l'autre extrémité. Pourtant, la résolution numérique doit être faite dans 
le même sens pour les deux milieux. BROOKS ne précise pas quelle solution il 
retient, et les autres auteurs font des choix différents. DUMONT fait le calcul 
dans le sens de l'écoulement de la charge, ce qui nécessite de fixer arbitraire
ment la température d'évacuation des gaz. Cette température est ajustée par 
une succession d'essais/erreurs de façon à obtenir à la fin de l'intégration (côté 
défournement) la température d'injection des gaz. A l'inverse, SAAS et 
VENKATESW ARAN résolvent le problème dans le sens du déplacement des 
gaz, et fixent a priori la température de sortie des solides (VENKATESWARAN 
l'estime par un bilan thermique global du procédé). MANITIUS a étudié une 
autre méthode itérative de résolution ; elle consiste à partir de deux profils 
arbitraires de température (pour la charge et pour le gaz), et à effectuer les 
calculs dans le sens d'écoulement des solides pour la charge, puis dans le sens 
inverse pour les gaz ; à l'itération suivante, les profils thermiques sont une 
combinaison linéaire des profils initiaux et calculés. MANITIUS a constaté 
que cette méthode converge très lentement. 

Le modèle de BARR est le seul à traiter de façon dynamique le transfert à 
la paroi ; les autres auteurs admettent que la paroi est isotherme et appliquent 
un coefficient de transfert global entre la charge et la paroi. Constatons enfin 
qu'aucun modèle de four tournant ne s'est attaché à prendre en compte les 
phénomènes dont sont le siège les particules (modèle de grain), ni les mouve
ments de brassage de la charge. 
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ll.6 Conclusion: 

Le sujet traité fait appel à de nombreux domaines scientifiques, qui sont la 
mécanique (mouvements des particules), la thermique (transferts de chaleur), 
la cinétique chimique (réactions de pyroJyse et de combustion). Cette revue 
bibliographique ne prétend pas être exhaustive, mais elle décrit les phéno
mènes, souvent complexes, qui interviennent dans le procédé, et reflète l'état 
des connaissances actuelles sur les différents problèmes rencontrés au cours 
de cette thèse : certaines questions, comme le mouvement des grains, sont à 

présent bien connues dans la littérature, tandis que d'autres, comme les lois 
cinétiques pour la pyrolyse ou la combustion, n'ont pas encore obtenu de 
réponse définitive. 
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Chapitre ID : Modèle de grain 1 

Comme nous l'avons expliqué au chapitre I, la démarche choisie pour la 
modélisation du procédé est de s'intéresser en premier lieu à la pyrolyse d'un 
grain de charbon isolé. 

Le but de ce modèle de grain n'est pas de rendre compte de tous les phé
nomènes qui ont été recensés au § II.3, ni d'être applicable dans toutes les 
situations. Un tel modèle n'existe pas (cf. § 11.3.5), et constituerait en soi un 
travail de thèse complet. L'objectif est ici de trouver un compromis entre le 
temps de calcul et la fiabilité des résultats, dans le cadre plus général d'une 
modélisation complète du four. 

Les hypothèses ont donc été faites en fonction des conditions opératoires 
rencontrées dans la pratique industrielle (§ 111.1). Ensuite, des mesures expé
rimentales ont fourni les données nécessaires au calcul qui n'étaient pas 
disponibles dans la littérature : chaleurs spécifiques du charbon et du semi
coke (§ III.2), et cinétique de séchage (§ III.3). Les résultats obtenus à l'aide du 
modèle seront discutés à la fin du chapitre, en les confrontant aux cinétiques 
de pyrolyse observées en laboratoire. 

Ill.l H~thèses: 

Rappelons que la pyrolyse d'une particule isolée fait intervenir le transfert 
de chaleur (vers et dans le grain), les réactions de pyrolyse, le transport des 
matières volatiles vers l'extérieur, les réactions de craquage des matières vola
tiles, et la déformation du grain. Il s'agit de déterminer lesquels de ces cinq 
phénomènes sont les plus importants dans le procédé étudié. 

Dans le four tournant, les conditions thermiques subies par une particule 
de charbon sont très variées. En raison du brassage provoqué par la rotation du 
tube, chaque grain passe alternativement en surface et à l'intérieur de la 
charge ; il subit donc un échauffement au contact des gaz dans le premier cas, 
puis un refroidissement dans le second. La situation est bien sûr inversée peu 
avant la sortie du four, là où l'air est plus froid que le coke. De plus, les grains 
enfournés peuvent atteindre 20 mm de diamètre, ce qui est important compte 
tenu de la faible diffusivité thermique du charbon (l0-7 m2s-1 à l'ambiante). Il 
est donc indispensable de s'intéresser au transfert de chaleur dans les grains. 

D'autre part, les charbons utilisés doivent être peu agglutinants, ce qui 
coïncide en général avec un gonflement faible. Le charbon charbon A, par 
exemple, a un indice de gonflement égal à 1. Le changement de taille du grain 



a donc été négligé, comme c'est d'ailleurs le cas dans tous les autres modèles 
existants, pour des raisons évidentes (mais. pas nécessairement justifiées !) de 
simplicité des calculs (maillage constant). Par contre, l'évolution de porosité 

intervient par l'intermédiaire du changement de masse volumique. 
Comme dans les modèles d'AGARWAL, le transfert de matière n'a pas 

été inclus. Cette hypothèse repose sur des mesures de température au cœur 
d'un grain en cours de pyrolyse réalisées par HILAIRE (76). Il a ainsi été 
démontré que la durée de la carbonisation, déterminée· par analyse des gaz 
émis, correspond exactement au temps nécessaire pour chauffer complète
ment le grain (c'est-à-dire pour atteindre au centre la température du milieu 
ambiant). Si le transfert des matières volatiles était limitant, le dégagement 
gazeux se poursuivrait après cette période d'échauffement. 

Enfin, les réactions secondaires de craquage sont du second ordre par 
rapport aux autres phénomènes, et ne présentent pas d'intérêt dans le cadre 
de cette étude ; elles ont donc été négligées. 

La démarche consiste ainsi à résoudre simultanément les équations du 
transfert de chaleur et de la cinétique chimique, pour en déduire au cours du 
temps l'évolution du taux de conversion et du profil thermique dans la parti
cule. D'autres auteurs (45, 48, 49, 50, 66, 67, 84) ont déjà élaboré des modèles 
fondés sur les mêmes hypothèses, mais en cherchant une solution analytique. 
Il est alors nécessaire de considérer la diffusivité thermique comme constante, 
ce qui est peu réaliste. L'intérêt du présent modèle réside, grâce à l'emploi 
d'un calCul numérique, dans la possibilité de prendre en compte les variations 
de ).., p et Cp, et la complexité des réactions de pyrolyse, et de faire varier à 

volonté au cours du temps les conditions aux limites. 

DL2 Param.èb'es thermo-IJ!l~~ du charbon et du coke : 

Tout calcul de transfert de chaleur en régime transitoire nécessite la 
connaissance de la chaleur spécifique (Cp), de la conductivité thermique O .. ) et 
de la masse volumique (p). 

IIL2.1 Chaleur ~~e : 

DL2.Ll Me8ures e&périmentalea: 

L'étude bibliographique (cf§ II.3.1.1) a montré la difficulté d'extraire de la 
littérature des données fiables concernant les chaleurs spécifiques du charbon, 
du semi-coke et du coke. Parmi les rares mesures utilisables figurent celles de 
MELCHIOR, qui cependant se limitent au charbon (température inférieure à 
400°C). Nous avons donc été amenés à effectuer des analyses calorimétriques, 



de façon à déterminer, avec la meilleure précision possible, l'évolution de Cp 

au cours de la cokéfaction. 
Une méthode expérimentale particulière doit alors être utilisée. En effet, 

la démarche classique, suivie pour la plupart des matériaux, consiste à chauf
fer un échantillon, à mesurer l'enthalpie nécessaire à cet échauffement, et à 
en déduire la chaleur spécifique en fonction de la température. Cette approche 
n'est valable que si la chaleur spécifique est réellement la seule cause des 
variations d'enthalpie pendant le chauffage. Ce n'est pas le cas du charbon, 
pour les raisons évoquées au § 11.3.2.2 : en plus de Cp, interviennent ici la perte 

de masse de l'échantillon et la thermicité des réactions de décomposition. Il 
n'est donc pas possible d'extraire des thermogrammes l'effet de la chaleur 
spécifique seule. 

Pour contourner ces difficultés, nous avons procédé de la façon suivante : 
huit échantillons, provenant du charbon charbon A, ont été carbonisés à des 
températures différentes: 350, 400, 500, 600, 700, 800, 900, et 1000°C. Puis la 
fonction Cp = f{T) a été mesurée sur chaque échantillon, entre 20°C et la tempé

rature à laquelle avait été préparé le semi-coke. Les deux derniers échantillons 
(pyrolysés à 900 et 1000°C) n'ont pu être analysés au-delà de 800°C, qui est la 
limite du calorimètre utilisé. 

La mesure a porté ainsi, dans chaque cas, sur un matériau inerte ; le 
principe de fonctionnement du calorimètre, et les précautions expérimentales 
à respecter, font l'objet des paragraphes AII.l et AII.2 de l'annexe II. 

Les huit courbes obtenues sont portées sur la figUre 111.1. On y observe le 
phénomène prévu par le modèle de MERRICK (cf.§ II.3.1.1): à une tempéra
ture fixée, Cp est d'autant plus faible que l'échantillon a été porté à une tempé

rature plus élevée. On constate également que les deux derniers échantillons 
suivent sensiblement la même courbe, ce qui prouve qu'au-dessus de 900°C, Cp 

n'est plus modifié par les dernières réactions chimiques de la pyro)yse. 
La chaleur spécifique vraie en fonction de la température pendant la 

cokéfaction a été déduite de ce réseau de courbe (figure III.2). En dessous de 
350°C, aucun changement important n'intervient dans la composition du 
charbon. La valeur de Cp suit donc, au début de la carbonisation, celle du 

premier échantillon étudié. Puis, lorsque la température atteint, par exemple, 
400°C, la chaleur spécifique est alors égale à celle mesurée à 400°C sur le 
second semi-coke. Il suffit ainsi d'extraire de chaque courbe le point 
correspondant à la température maximale (température à laquelle 
l'échantillon a été cuit) : la courbe moyenne qui passe par ces points est celle 
suivie par Cp lorsque le charbon est chauffé de l'ambiante jusqu'à 900°C. Au 

delà de 900°C, la chaleur spécifique devient identique à celle d'un coke 
complètement dévolatilisé. 
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Fi~re III.l : Chaleurs spécifiques vraies en fonction de la température pour 
chacun des huit échantillons. 
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Fi~re III.2 :Chaleur spécifique du "charbon" pendant la PY-!:OlY.se, déduite de 
la fig. III.l (les points représentent l'extrémité des courbes des semi-cokes 

préparés à 350, 400, 500, 600, 700, et 800°C). 
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Sur la figure 111.3, on peut comparer ces mesures au modèle élaboré par 
MERRICK pour un charbon à 35 % de· matières volatiles. De façon qualitative, 
les deux couples de courbes ont la même allure; en particulier, le maximum 

prévu par MERRICK est effectivement observé expérimentalement. Du point 

de vue quantitatif, les valeurs mesurées et calculées sont en bon accord en ce 
qui concerne le coke, mais divergent pour le charbon et le semi-coke ; cet écart 
ne peut être dû aux incertitudes expérimentales. De plus, nos analyses, qui ont 
porté sur un charbon à 37 % de matières volatiles, devraient fournir des 
valeurs légèrement plus élevées que celles d'un charbon à 35% de matières 
volatiles. 
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Figure 11!.3: Confrontation des mesures avec le modèle de MERRICK (35% de 

matières volatiles).--: mesures; ....... : modèle de MERRICK. 

Il semble donc que les calculs de MERRICK surestiment les chaleurs 
spécifiques. Ce résultat remet aussi en question les conclusions de ce même 
auteur concernant les chaleurs de réactions de pyrolyse. En effet, connaissant 
Cp, la chaleur totale de carbonisation permet d'obtenir l'enthalpie des réac
tions chimiques ; les valeurs de Cp élevées utilisées par MERRICK l'ont 
conduit à considérer la pyrolyse comme exothermique, de façon à satisfaire le 
bilan thermique global de la carbonisation. D'autres auteurs (109, 110), se 
fondant sur des valeurs plus faibles pour Cp (ce qui est cohérent avec nos 
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mesures), estiment au contraire que la pyrolyse est endothermique entre 400 et 

7000C. 

Œ.2-l.2 Valeun de Cp utiliaétw daDI Je •odèle de J,ndn: 

Lorsque la cokéfaction a lieu avec une vitesse de chauffe monotone, comme 
c'est le cas dans un four à coke traditionnel, il suffit d'utiliser pour Cp les 

résultats de la figure III.2 : pendant la cuisson, la chaleur spécifique du maté
riau (charbon, semi-coke, puis coke) décrit la courbe AB et son prolongement à 

plus haute température ; au cours du refroidissement, la chaleur spécifique 
du coke suit la courbe CD, en présentant un phénomène d'hystérèse dû aux 
transformations- chimiques provoquées par la pyrolyse. 

Dans le four tournant, la montée en température n'est pas monotone: les 
grains s'échauffent au contact de la phase gazeuse, puis se refroidissent en 
disparaissant au sein de la charge. Le phénomène d'hystérèse décrit plus haut 
se répète donc de nombreuses fois : une particule de semi-coke qui a été portée 
à une température comprise entre 400°C et 900°C, et qui se trouve refroidie par 
immersion dans la charge, voit sa chaleur spécifique diminuer en suivant une 
courbe intermédiaire entre AB et CD. 

Pour représenter de façon relativement simple cette situation, nous avons 
choisi d'attribuer à la température un effet purement linéaire. Ceci est bien 
vérifié pour le charbon entre 20 et 300°C; pour le coke, l'approximation par une 
parabole serait mieux adaptée (55), mais nous négligerons le terme en T2 pour 
éviter d'alourdir le modèle .. La fonction utilisée pour Cp, reprenant les résul

tats de la figure III.2 est donc la suivante (fig. Ill.4) Oe détail du calcul et les 
valeurs numériques utilisées dans le programme peuvent être consultés au 
paragraphe AII.3 de l'annexe Il) : 

-si T n'a pas atteint 250°C, aucune transformation ne s'est produite et par 
conséquent, la valeur de Cp se déplace sur la droite Aa représentative du 

charbon, même pendant un refroidissement; 
-si Ta déjà dépassé 950°C, la cokéfaction est terminée et Cp suit la droite 

DC caractéristique du coke ; 
- enfin, pour un semi-coke qui a atteint une température maximale To 

comprise entre 250 et 950°C, Cp(TI sera représenté par une droite située entre 
les deux précédentes : la droite EF si To = 600°C, la droite GH si To = 700°C, 

etc ..• Cette représentation restera valable tant que la particule de semi-coke 
restera à une température inférieure à To. 
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Fi~re III.4 : Chaleur spécifi~ue à sec utilisée dans le modèle de ~ain. 

L'influence de l'humidité est considérée comme additive. Celle des 
cendres est déjà prise en compte dans les mesures : aucune correction n'est à 
apporter. 

Comme nous l'avons expliqué, la chaleur spécifique dépend à la fois de la 
température et de la composition. On pourrait donc reprocher à une fonction 
Cp = f(T) de ne tenir compte de la composition que par le truchement de la 
température, et non pas de façon explicite. Il est clair, cependant, que décrire 
l'évolution de composition du semi-coke pendant la pyrolyse (c'est-à-dire les 
teneurs atomiques et les liaisons inter-atomiques) est tout-à-fait impossible. 
C'est pourquoi la chaleur spécifique est toujours exprimée en fonction de la 
température seule. 

rn 2,2 Conductivité thermiql!e : 

En dehors des mesures faites par BADZIOCH (cf§ Il.3.1.2), et qui datent 
de 1964, aucune autre information expérimentale ne semble disponible 
concernant la conductivité thermique du charbon pendant la pyrolyse. C'est 
pourquoi nous avons également mesuré ce paramètre, non pas directement, 
mais par l'intermédiaire de la düfusivité thermique a. 

De même que pour la chaleur spécifique, plusieurs échantillons de semi
coke ont été préparés à différentes températures, à partir du charbon A. La 



méthode de mesure de la diffusivité est décrite en annexe III, et l'ensemble des 
résultats sont rassemblés dans le tableau suivant Oes échantillons cuits à 800 

et 900°C, trop friables pour être mis en forme, n'ont pu être utilisés) : 

charbon semi-coke semi-coke semi-coke 
5000C 60()0C 7000C 

masse volumique sec 1.23) 628 64.4 œs 
apparente (kg.m-3) 

chaleur spécifique sec 1100 1CXX> 960 fm 
(J.kg-l.K-1) 

diffusivité thermique 0,146 0,186 0,299 0,346 
(mm2.s·1) 

conductivité thermique 0,196 0,117 0,183 0,291 
sec (W.m·l.K-1) 

Tableau 111.1 :Conductivités thermiques déduites des mesures de masses 
volumiques, de chaleurs spécifiques, et de diffusivités thermiq~. 

Les valeurs de À obtenues sont comparées aux résultats de BADZIOCH sur 
la figure 111.5. 
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Fi~re 111.5 : Mesures de conductivités thermiques comparées à celles 
obtenues ~ BADZIOCH. 

Il est évident qu'entre les deux séries de mesures, l'accord est excellent 
pour le charbon, mais beaucoup moins bon pour les semi-cokes. Cet écart peut 
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s'expliquer par deux sources d'erreurs qui entachent nos résultats, et qui sont 
la température de mesure et le faible nombre d'échantillons étudiés. 

En effet, le dispositif expérimental utilisé ne comportant pas de système de 
chauffage, nos mesures sont effectuées à l'ambiante. Il est fort probable que 
pour un solide poreux comme le coke, une élévation de température provoque 
un accroissement de Î.., en favorisant le rayonnement à travers les pores. 

D'autre part, les masses volumiques des semi-cokes observées à 500 et 600°C 
sont anormalement faibles, et ne sont pas dans un ordre logique, qui devrait 
être décroissant avec la température. Ceci peut être attribué à la grande hété
rogénéité du charbon, qui nécessiterait davantage de mesures. 

Etant donné ces causes d'incertitude et l'absence de données au-delà de 
700°C, ce sont les résultats de BADZIOCH qui seront employés pour le modèle 
de grain. 

IIL2.3 Masse volumicrne : 

La pyrolyse provoque une chute de la densité à la fois par perte de masse et 
par gonflement. Si la perte de masse peut être décrite par une cinétique assez 
reproductible, l'augmentation de volume, par contre, est très aléatoire : les 
mesures du tableau III.1 l'ont montré. De plus, tenir compte d'un change
ment de taille du grain est complexe sur le plan du calcul numérique. Par 
conséquent, on considérera que la masse volumique varie de façon monotone 
avec la température entre 1250 kg.m-3 à 20°C et (1 - v-) x 1250 kg.m-3 à 1000°C, 
V* étant la teneur massique en matières volatiles. 

Les deux seuls points connus pour p(T) sont donc les points extrêmes (à 

20°C et 1000°C). Nous les avons reliés par une courbe d'allure sigm.oïdale : la 
fonction de GAUSS (ce choix est purement géométrique) (figure III.6). 

Tout comme pour la chaleur spécifique, le changement de masse volu
mique dû à la carbonisation est irréversible ; le paramètre utilisé n'est donc 
pas la température réelle mais la température maximale déjà atteinte depuis 
le début de la pyrolyse. 

En toute rigueur, p devrait être exprimée, en fonction non pas de la tempé-

rature mais de l'avancement de la réaction. Cependant, la loi cinétique adoptée 
(cf. § suivant) impose que le taux de conversion soit déterminé par intégration 
sur l'ensemble des énergies d'activation. Dans le cadre de la méthode numé
rique choisie (schéma implicite), expliciter p comme fonction du taux de 

conversion nécessiterait donc à chaque itération un calcul d'intégrale pour 
chaque nœud d'espace. L'accroissement du temps de calcul qui en résulterait 
semble peu justifié, compte tenu des autres incertitudes (méconnaissance des 
chaleurs de réactions par exemple). 
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Fi~re III.6 : Evolution de la masse volumique au cours de la p:rrolyse, 
pour un charbon à 35 % de matières volatiles. 

llL3 Loi cinéti.~ et cbaleurs de réactions: 

La cinétique chimique retenue est celle utilisée par la plupart des auteurs, 
à savoir un ensemble de réactions du premier ordre, de même facteur de 
fréquence, et dont les énergies d'activation sont réparties selon une fonction de 
distribution gaussienne. Tous les résultats sont obtenus à partir des valeurs 
numériques s.uivantes, données par ANTHONY (65) : · 

facteur de fréquence ko = 1,67.1013 s-1, 
énergie d'activation moyenne Eo = 210 k.J/mol, 

écart-type s = 41,8 k.J/mol. 

Chaque réaction chimique intervenant dans la pyrolyse possède sa propre 
enthalpie. Les chaleurs des réactions de·vraient donc suivre également une 
fonction de distribution gaussienne, de même écart-type que la précédente. 
Cependant, en l'absence de toute information expérimentale, nous avons 
inclus dans le modèle une seule valeur de AH (identique pour toutes les réac-

tions), puis examiné son influence sur la cinétique globale de conversion d'un 
grain (cf § 111.6.6). 

Notons que les chaleurs spécifiques données au § 111.2.1 permettraient de 
mesurer les enthalpies de réactions tout au long de la carbonisation, à condi
tion d'employer un calorimètre équipé d'une balance. 
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m4 Cinétique de sécbag!.: 

La littérature étant également très pauvre dans ce domaine, une étude 

expérimentale était nécessaire; elle a été menée à bien par P. SCHOENHERR, 
dans le cadre d'un stage au LSG2M. Les essais ont porté sur les charbons A et 
B (plus trois charbons étrangers C, D, E, pour les mesures d'humidités 
initiales). 

DL4.1 Humidité initiale du charbon : 

Tout matériau poreux est susceptible de retenir une certaine quantité 
d'eau, par capillarité ou par adsorption sur la surface de ses pores. L'humidité 
Y d'un solide est définie en général comme le rapport de cette masse d'eau sur 
la masse anhydre de l'échantillon, déterminée après passage à l'étuve (à une 
température légèrement supérieure à 100 oc: 105 ou 110 °C). C'est cette défini
tion que nous adoptons ici. L'eau dite "de constitution", issue d'une recombi
naison entre atomes d'oxygène et d'hydrogène à plus haute température, n'est 
donc pas prise en compte. 

La première étape est de mesurer la quantité maximale qui peut être ainsi 
emprisonnée par des grains de charbon. Elle est donnée, en %, dans le tableau 
111.2, pour cinq charbons distincts, et dans trois cas différents : 

- 1. après contact avec l'air ambiant pendant une semaine; 
- 2. après une immersion de plusieurs jours dans l'eau ; 
- 3. après mise sous vide puis immersion dans l'eau. 
Chaque valeur est une moyenne calculée sur quatre grains, de masses 

comprises entre 500 mg et 2 g. 

charbon A charbon B charbon C charbon D charbon E 

cas n°l 2,60 1,73 0,73 0,79 0,35 

cas n°2 3,23 4,50 3,80 3,90 4,87 

cas n°3 10,2 9,74 7,06 9,10 7,37 

Tableau 111.2 : Humidités en %. 

La disparité entre les cinq charbons pour le premier cas (humidité 
d'équilibre avec l'air) est difficilement explicable : peut-être faut-il plus d'une 
semaine pour obtenir l'équilibre. On constate en outre qu'après un contact avec 
l'eau (cas n°2), l'humidité reste assez faible ( < 5 %). Seule la dernière méthode 
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permet d'atteindre des valeurs voisines de 10 %. En effet, après mise sous vide, 
l'eau peut pénétrer dans les pores habituellement occupés par l'air. 

Après ces mesures préliminaires, la méthode la plus simple pour étudier 
la cinétique de séchage d'un objet est de suivre l'évolution de sa masse au 
cours du temps. L'étude se fait ici par thermogravimétrie, en enregistrant en 
continu la masse de l'échantillon, placé dàns un courant d'azote pur dont la 
température est maintenue constante. 

ID.4.2 Analy&e des phénomènes de sécbag4!: 

La figure 111.7.a montre un exemple typique d'enregistrement thermo
gravimétrique, obtenu sur un grain de charbon A, et à une température 
d'azote de 36°C (seul le début de la courbe est représenté). La cinétique peut 
également être visualisée sous la forme d'une courbe "vitesse de séchage en 
fonction de l'humidité" (fig. III.7.b). 
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Fi~re III. 7 : Deux représentations possibles d'une cinétique de séchagE!: 

On observe très nettement qu'après une mise en régime, la masse (et donc 
l'humidité) décroit linéairement, puis tend asymptotiquement vers sa valeur 
!"male. Les mécanismes physiques à l'œuvre au cours du séchage permettent 
d'expliquer l'allure de cette courbe. 

Le passage de l'eau du matériau vers le gaz séchant est en fait le résultat 
des transferts dans le milieu poreux (transport interne) et dans la couche 
limite gazeuse (transport externe). En général, trois phases peuvent être 
distinguées dans le déroulement du processus : 

- Pendant la première phase "à vitesse constante", la succion capillaire 
achemine l'eau de l'intérieur de la particule vers la surface, où elle s'évapore. 
Ce mécanisme de transfert interne est suffisamment efficace pour que 
l'humidité reste, dans tout le grain, au delà du domaine hygroscopique (un 
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corps a un comportement hygroscopique lorsqu'aux faibles humidités, l'eau, 
adsorbée physiquement, n'y exerce plus sa pleine pression de vapeur satu
rante). Toute la chaleur fournie au solide est alors consommée par 
l'évaporation à la surface du solide, dont la température est théoriquement 
égale à la température humide de l'écoulement gazeux. Ce sont donc les condi
tions aérothermiques (constantes) qui gouvernent la cinétique. 

- Lorsque l'humidité moyenne atteint une valeur critique Ycr, les forces 
capillaires ne sont plus suftlsantes pour alimenter en eau liquide la surface du 
grain : celle-ci passe dans le domaine hygroscopique. Une résistance au trans
fert interne apparaît, et la cinétique dépend de plus en plus des propriétés 
physiques du corps. Pendant cette seconde phase, la vitesse de séchage dimi
nue et la température augmente. 

- La dernière phase débute quand le produit est entièrement dans le 
domaine hygroscopique. La vitesse décroît alors fortement et l'humidité tend 
de façon asymptotique vers une valeur d'équilibre (non nulle si le gaz n'est pas 
sec). 

En pratique, la vitesse de séchage en première phase peut ne pas être 
rigoureusement constante, et la transition entre la seconde et la troisième 
phase est souvent difficile à déceler. 

liL4.3 Notion de courbe caractéristi~: 

En faisant varier les conditions opératoires (vitesse, humidité et tempéra
ture du gaz ; taille de l'échantillon), on obtient un réseau de courbes v = f(Y) 

(fig.III.8). 
On cherche alors à ramener à une courbe unique l'ensemble de ces résul

tats, en leur faisant subir une normation convenable (111): 

- en abscisse, l'humidité réduite est défmie par W = yy - Yyg ; 
cr- eq 

- en ordonnée, la vitesse de séchage - ~; est rapportée à la vitesse en 

première phase en posant <1> = _- (~ift:]i (l'indice i désigne l'instant initial). 

Le principe de la courbe caractéristique suppose que la courbe normée 
<1> = ffW) est unique, indépendante des paramètres expérimentaux, et donc 
caract.éristique du matériau. Elle vérifie les propriétés suivantes : 

- si ~1, <1> = 1 ; 
-si OSWS1, OS<I>s1; 

- si W = 0, <1> = O. 
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,X~e 111.8 : Courbes vitesse/humidités. 

L'intérêt pratique est le suivant : la première phase de séchage a lieu en 

régime de transfert externe, et {~ij se déduit donc d'un calcul dans la 

couche limite gazeuse ; la partie de courbe caractéristique OSWSl donne 
ensuite le coefficient de proportionnalité entre la vitesse de séchage à un 
instant quelconque et la vitesse initiale. La courbe caractéristique, jointe à 



61. 

l'humidité critique Ycr et à l'humidité d'équilibre Yeq, permet ainsi de décrire 
la cinétique de séchage du produit. Les phénomènes élémentaires de transfert 
de chaleur et de masse ont lieu à l'échelle microscopique, mais on peut dire 
que la courbe caractéristique contient toute l'information sur leurs effets à 

l'échelle macroscopique (humidité moyenne de l'échantillon). 
Bien que ce concept soit difficile à justifier théoriquement, il est cependant 

vérifié pour de nombreux matériaux: lits de billes de verre, sable, bois, papier, 
argile, etc. .. La figure In.9 montre que le charbon vient s'ajouter à cette liste. 
De plus, les deux ebarbons 1orraiDs étudiés possèdent la même combe caracté
ristique. 

En raison des valeurs observées pour les humidités critiques (figure 111.8), 
seule la troisième méthode d'humidification (avec mise sous vide préalable) 
permet l'obtention d'une première phase de séchage. Dans les autres cas, 
l'humidité initiale est inférieure à l'humidité critique. 

Toutes les courbes obtenues (fig. 111.8 et III.9) présentent une décrois
sance très rapide de la vitesse de séchage dès la fin de la première phase, 
comme si la seconde phase était absente. Ce comportement est assez particu
lier Oe sapin, à titre d'exemple, a une courbe caractéristique linéaire), et méri
terait d'être étudié, en relation avec les propriétés physiques du charbon 
(volume poreux, diamètre des pores ... ). 

DL4.4 ~loitation des résultats e~érimentaux dans le modèle de 

Nous avons mentionné qu'une courbe caractéristique, sans décrire les 
mécanismes des phénomènes de transport, traduit leurs effets sur l'humidité 
moyenne de l'échantillon. Un modèle de grain, au contraire, s'attache à 

décrire ces phénomènes dans chaque volume élémentaire de la particule, et à 

fournir des grandeurs locales à l'intérieur du grain. Les deux approches sont 
donc peu compatibles. 

De plus, les grains de charbons traités dans le tube tournant ont une 
humidité initiale comprise entre celles mentionnées au tableau 111.1 pour les 
cas n°l et n°2: nous avons mesuré une valeur de 3,5% sur du charbon B prêt à 

être enfourné. La première phase de séchage est donc impossible. 
C'est pourquoi nous avons choisi d'exploiter, sur la figure 111.8, le 

domaine d'humidité inférieure à 3,5 %. Les portions de courbes sont considé
rées comme des droites, ce qui revient à attribuer à la cinétique de séchage une 

loi du premier ordre : - ~~ = kY. 
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Fii!!re III.9 : Courbes caractéristiques de séchage déduites des e~ériences. 

En admettant que k suit une loi d'Arrhénius, les paramètres cinétiques 
ko * (facteur de fréquence) et E* (énergie d'activation) se déduisent de la figure 

III.lO (droite des moindres carrés, coefficient de corrélation r = 0,92): 
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_Eigyre 111.10: Détermination des paramètres cinétiq~P.our le séchage. 

ko * = 3,11 s-1, 

E* = 27,7 kJ.mol·l. 
Pour utiliser ces données dans le modèle de grain, nous devons supposer 

que lors des expériences de séchage, le transfert interne n'était pas limitant, si 
bien que la cinétique observée au niveau des grains est en fait la cinétique du 
processus élémentaire de désorption-vaporisation (le séchage a lieu "en régime 
chimique"). Cette hypothèse peut effectivement être juste si la deuxième phase 
de séchage est absente, car pendant la troisième phase, l'étape limitante est la 
désorption des molécules d'eau. 

DL5 ~du calcul: 

IWS.l ~tions différentielles et méthode numérique: 

Le problème a été traité par la méthode numérique dite des volumes de 
contrôle. Elle consiste à discrétiser le grain en couronnes sphériques 
concentriques, et à écrire un bilan thermique dans chacun de ces volumes 
élémentaires. Le système d'équations ainsi obtenu est résolu à chaque pas de 
temps. 

On tient compte de cette façon des phénomènes de couplage entre les effets 
thermiques et de cinétique chimique, qui ont trois causes différentes : 

- l'enthalpie des réactions de pyrolyse, 
-les chaleurs de désorption et de vaporisation de l'eau dues au séchage, 



-le réchauffement des gaz migrant vers l'extérieur Oe coeur de la 
particule étant plus froid que sa surface) qui provoque en contre-partie un 
refroidissement du grain. 

Le passage d'un pas de temps à l'autre 8e fait par un schéma implicite. 
Par cette méthode, l'écriture des équations différentielles n'est pas 

nécessaire, puisque les bilans sont exprimés directement à l'échelle d'un 
volume élémentaire. Néanmoins, pour faciliter la compréhension physique du 
modèle, il est préférable d'expliciter ces équations différentielles. 

Le transfert de chaleur se traduit alors par : 
r 

[d(p Cp T)l = 1.. i_ [r2 l d'l'l .1.. fd'l'l Cpe(Tcr,t)) J v(x,t) x2 dx 
dt r,t) r2 dr dr r,t) r2 L dr r,t) 0 

- V(r,t).6H- V(r,t)* .6H* 

r et t représentant ici le rayon et le temps, tandis que v se réfère à la vitesse de 
dévolatilisati.on et v* à la vitesse de séchage ; .6H et m* sont les enthalpies des 
réactions de pyrolyse et de désorption de la vapeur d'eau. Cpg désigne la 
chaleur massique du mélange gazeux constitué des gaz de pyrolyse. 

Le deuxième terme du membre de droite de l'équation représente le terme 
d'échange thermique entre le grain et les matières volatiles qui le traversent, 
dans l'hypothèse où cet échange est parfait. 

Les cinétiques de réaction (pyrolyse et séchage) s'écrivent: 
+-

v(r,t) = J ko eXI>(- fT) C(E,r,t) dE 
0 

* V(r,t)* = ko*eç(-:T)Y. 

Cœ,r,t) est la concentration massique en matières volatiles à l'instant tet au 
rayon r, distribuée suivant les énergies d'activation E. Le bilan matière s'écrit: 

[del = ko exnf-fT) Cœ.r,t> dE 
dr ..Jœ.r,t> ~ ·\. 

ce qui traduit qu'à un endroit donné, la distribution des énergies d'activation 
évolue au cours du temps : les fractions de masse qui possèdent une énergie 
d'activation faible réagissent avant les autres. 

Les conditions initiales sont les suivantes : 
T(r,t-0) = Tambiante 



Eo et a étant la moyenne et l'écart-type de la distribution (gaussienne) des 

énergies d'activation, et V* la concentration massique intiale en matières 
volatiles. 

Les deux conditions aux limites s'écrivent à chaque instant: 

en surface du grain : Â.(t,R{dTl = h (Tg- T(t,R)) +a E (Tr!r- T<~>) 
ar R,t> 

au centre du grain : [dTl = 0 
dr O,t) • 

ID.5.2 Condition à la limite en surface du lm"in : 

Aux températures considérées (700°C à 1000°C), le rayonnement est 
largement prépondérant sur la convection gazeuse : HILAIRE (76) a montré 
que pour un grain de 10 mm de diamètre dont la température de surface est de 
700 oc, et pour une température de four de 900°C, le flux rayonné est 16 fois 
supérieur au flm: convectif. 

Le coefficient de transfert par convection h peut être évalué par la formule 
de RANZ-MARSHALL :Nu = 2 + 0,6 [ Pr113 x Re112]. A 900°C, pour le débit 
d'argon choisi, on obtient: 

h = 29 W.m-2.K-1, si Dp = 5 mm 
h = 17 W.m-2.K-1, si Dp = 10 mm 
h = 10 W.m-2.K-1, si Dp = 20 mm. 
Etant donné l'importance secondaire de la convection, tous nos calculs 

sont effectués avec la valeur unique h = 15 W.m-2.K-1. 
Le flux rayonné est calculé par la formule de STEPHAN : 
tJ)r = 0' E (Trour 4 - T surface du grain 4) {III .1}. 

Le charbon et le coke peuvent être assimilés à des corps noirs (E = 1). 
Cependant, les gaz de pyrolyse qui entourent le grain pendant la réaction ne 
sont pas transparents, et absorbent une partie du rayonnement. Le calcul du 
flux thermique transmis à la particule est alors complexe, puisque chaque gaz 
possède son propre coefficient d'absorption, qui dépend en plus de la longueur 
d'onde du rayonnement incident. Nous ferons néanmoins l'hypothèse que le 
flux garde la même forme que dans l'équation {III.1}, avec une valeur de E 

inférieure à 1, qui représente alors le coefficient de transmission moyen du gaz 
(sur toutes les longueurs d'onde). Ce point sera examiné lors de l'analyse des 
résultats du modèle. 



m.& Résultats du modèle et confrontation avec l'~: 

Sur la figure 111.11, on peut comparer les taux de conversion mesurés 
dans un four isotherme, avec la cinétique calculée par le modèle de grain en 
fonction de divers paramètres (voir plus bas). Pour chaque température de 
four, la comparaison s'effectue pour deux diamètres de grain extrêmes. 

DL6.1 Remarques sur les courbes expérimentales : 

m.a.1 .l.Ecart emre les clDétiquœ dea iODa de....., ta a 28: 

Les expériences ont été réalisées par ffiLAIRE (76) sur du charbon B, à 
l'aide d'un spectromètre de masse, en suivant les masses atomiques 2, 16, 28, 
et 44 uma (fig. 111.11). 

Ces masses sont bien sûr celles de H2, CH4, CO (en l'absence d'azote, la 
pyrolyse ayant lieu sous argon), et C02. Cependant, l'ionisation des molécules 
gazeuses dans le spectromètre provoque leur craquage. C'est ainsi qu'un gaz 
comme le méthane, par exemple, donne plusieurs signaux (en plus de la 
masse 16, les masses 1, 12, 13, 14, et 15, qui correspondent à "l'arrachement" 
d'atomes d'hydrogène à la molécule). Réciproquement, les ions de masse 16 
uma peuvent provenir du méthane mais aussi de molécules plus grosses, 
craquées dans la source d'ions du spectromètre. C'est pourquoi le taux de 
conversion mesuré à partir de la masse 16 ne représente pas rigoureusement 
la cinétique de production du méthane par la pyrolyse. Il en est de même pour 
les autres gaz de pyrolyse. 

On observe sur la rtgUre III.11 que les cinétiques de conversion données 
par les ions de masses 16 et 28 sont identiques dans le cas des petits grains, 
mais diflèrent pour les gros grains. De plus, dans le cas des grosses particules 
l'écart entre les deux courbes est d'autant plus faible que la température 
ambiante est élevée : la différence entre les deux taux de conversion est au 
maximum de 29 % à 7000C, 19 % à 800°C, 17 %à 9000C et 7% à 1000°C. 

L'effet des réactions secondaires de craquage peut apporter une explica
tion à ce phénomène, et confirmerait les conclusions de BLIEK (cf§ 11.3.3). 
Pour qu'un craquage important ait lieu, il faut un fort gradient thermique et 
un long temps de séjour des matières volatiles dans le grain. Ces deux 
conditions sont toujours vérifiées si la taille de la particule augmente ; par 
contre, l'accroissement de la vitesse de chauffe favorise le gradient thermique 
seul et pénalise le temps de séjour en accélérant la cinétique. 
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Si on attribue aux réactions secondaires de craquage la différence entre les 
taux de conversion des ions 16 et 28, l'influence du diamètre des grains est 
logique, et on en déduit par ailleurs que pour les tailles considérées, la tempé
rature a plus d'effet sur le temps de séjour que sur le gradient thermique. 

DIA1.2"Taux de conversion à la fin de l'eçérieuœ: 

La méthode expérimentale employée suppose que la réaction est terminée 
lorsque le dégagement gazeux passe en dessous du seuil de détection du spec
tromètre. Néanmoins, si la température du four est faible (700 ou 800°C), la 
dévolatilisation n'est pas achevée (cf§ 11.3.2.1, et fig.II.12). Le taux de conver
sion final n'est donc pas connu. 

Sur les courbes expérimentales de la figure 111.11, cette valeur finale a été 
fixée à 1, faute de données précises, mais elle est en réalité légèrement infé
rieure. 

DL6.2 Confrontation des calculs aux mesures ~entales ; sensi· 
bilité du modè1e à Â. et à e: 

En relation avec le paragraphe précédent, rappelons que la loi cinétique 
choisie est identique pour chaque espèce gazeuse ; seule la quantité totale dé
gagée varie d'un gaz à l'autre. En conséquence, le taux de conversion calculé 
est aussi bien le taux de conversion massique que le taux de conversion calculé 
à partir 'de chacun des gaz de pyrolyse. Par ailleurs, la distribution des éner-



gies d'activation permet d'obtenir un avancement non nul à la fin du calcul, 
pour les basses températures (700° C) ; le modèle est en cela plus conforme à la 
réalité que les taux de conversion calculés à partir des mesures par 
spectromètre. 

Sur la figure III.ll, les courbes en trait plein sont calculées en utilisant 
pour tous les paramètres (ï.., p, Cp, ko, Eo, s, ... ) les valeurs décrites précédem

ment, avec un taux d'humidité initiale de 2 %, et en fixant le coefficient 
d'absorption des matières volatiles à 0 (E = 1) pendant toute la réaction. Les 
taux de conversion ainsi obtenus sont conformes à l'expérience seulement 
pour les petites particules, et aux températures inférieures à 900°C. Dans les 
autres cas, le calcul peut s'écarter de la réalité pour deux raisons: le transfert 
de chaleur est mal représenté, ou bien la loi cinétique n'est pas adaptée. Nous 
avons vérifié que la première hypothèse est la bonne, en utilisant les mesures 
de température à cœur du grain pendant la réaction, dues également à 
HILAIRE (76) : lorsque ce profù thermique au cours du temps est bien repré
senté, le taux d'avancement est en accord avec l'expérience, et inversement, 
un profil thermique inexact correspond à une cinétique fausse. 

C'est pourquoi les calculs ont été repris en conservant la même cinétique 
chimique, et en faisant varier les deux paramètres thermiques les moins 
certains : la conductivité thermique et le coefficient de transmission des gaz. 
Ceci permet par ailleurs de tester l'influence des transferts de chaleur interne 
et externe sur la cinétique globale. 

IIL6.2.1 Serndbilit.é du modèle à la conductivité thermique : 

Une cinétique trop rapide peut provenir d'une conductivité thermique trop 
grande. Pour le vérifier, ï.. est modifiée de la façon suivante : la valeur à 
l'ambiante semble fiable (cf fig.II1.5), et peut être conservée ; seule l'amplitude 
des variations de ï.. avec la température est divisée par 2, ce qui donne 
0,85 W.m-l.K-1 à 900°C. e est maintenu à 1. On obtient alors les courbes en 

pointillé---- sur la figure 111.11. 
Le taux d'avancement n'est vraiment affecté par cette variation de ï.. que 

pour les gros grains, et surtout à partir de 800°C. L'influence de ï.. est en effet 

liée au gradient thermique qui se développe dans le grain : il est faible aux 
basses températures et pour les petits diamètres (cf§ 111.6.4). 

Par ailleurs, il est clair que malgré cette nouvelle fonction ï.. = f(T), le 
calcul reste assez loin de la réalité pour les grosses particules et au delà de 
900°C. L'accord avec l'expérience nécessiterait des valeurs de ï.. extrêmement 
faibles, qui sont peu vraisemblables. 



La valeur initiale de Â. étant rétablie, e est porté à 0,5. Il s'agit de la troi

sième série de courbes, en trait pointillé ·•··•·· . Le comportement du modèle est 
ici très différent du cas précédent. On constate un ralentissement important de 
la cinétique, pour toutes les tailles de grains et à toutes températures. Le trans
fert de chaleur externe est par conséquent· ·une étape importante vis-à-vis de la 
cinétique. 

On observe également que suivant les cas, la valeur e = 0,5 semble cohé
rente avec l'expérience (Trour = 700°C et Dp = 13,6 mm), ou bien trop faible 
(petits. diamètres à toutes températures), ou bien trop élevée (Trour = 900°C et 
Dp = 19 mm ; Trour = lOOOOC et Dp = 20 mm). 

Cela est à rapprocher du problème soulevé au § 111.5.2, concernant le rôle 
d'écran thermique joué par les gaz et les autres produits de la pyrolyse. Le 
rayonnement absorbé par les fumées dépend de leur concentration autour du 
grain, et de leur pouvoir absorbant. Ces deux paramètres dépendent de la taille 
de la particule et de la température. En effet, pour un petit grain, les matières 
volatiles sont en faible quantité ; elles sont donc mieux diluées dans le gaz 
porteur et laissent mieux passer le rayonnement que pour un gros grain. Si la 
température augmente, la cinétique s'accélère et, à taille de grain égale, la 
concentration en fumées s'accroit. La température modifie aussi la 
composition des gaz de pyrolyse, et par conséquent leur coefficient de 
transmis&ion (on observe, dans le spectre visible, qu'en sortie du réacteur, les 
fumées sont blanches à 700 oc, et brunes à 900 et 1000°C). 

Il est donc intéressant de rechercher, dans chacun des cas de la figure 
III.ll, s'il existe une valeur de e qui permette de reproduire la cinétique obser-

vée expérimentalement. La figure 111.12 montre que c'est effectivement le cas, 
et les valeurs de e dépendent comme prévu de Dp et de Trour : e est fonction 
décroissante de Dp et de la température. En toute rigueur, e varie aussi au 

cours du temps, en passant par un minimum quand la vitesse de réaction est 
maximale. 

Comparées aux coefficients de transmission de C02 et H20, qui sont au 
minimum de 0, 7 , les valeurs de e obtenues pour les gros grains sont très 
faibles. Elles ne peuvent s'expliquer que par la présence dans le gaz de parti· 
cules (noirs de carbone), ou de IIIÎCI"'oggUtettes de goudrons. 

Cette question du rayonnement à travers les gaz de pyrolyse nécessiterait 
d'être approfondie, d'autant plus qu'elle n'est évoquée dans aucun modèle de 
grain publié, et qu'elle doit se poser aussi, à une échelle plus grande, dans les 
cellules de four à coke. 
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calculés ( - Â. normal, e constant pendant chaque calcul). 
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Figure 111.12 (suite) : Taux de conversion mesurés ( + masse 16 ; • masse 28) et 

calculés ( -- : Â. normal, e constant pendant chaque calcul). 

ID.6.3 Validation du modèle par les mesures de température: 

Le taux de conversion n'est pas le seul critère de validité des calculs. 
L'aspect thermique du modèle peut également être comparé à l'expérience. 
C'est l'objet de la figure 111.13, qui reproduit la température au cours du temps 
mesurée au cœur d'un grain de charbon B de 18,4 mm de diamètre, dans un 
four à 900°C. On y voit également la température calculée dans les mêmes 
conditions par le modèle, en jouant sur Â. ete comme sur la figure 111.11. 

Ces courbes confirment les conclusions déjà tirées plus haut, à savoir : 
- une diminution de moitié des variations de Â. ne suffit pas à rétablir 

l'accord avec l'expérience ; 
- la valeur e = 0,35 donne un résultat plus proche des mesures. Si 

l'émissivité passait par un minimum au cours de la pyrolyse, l'accord serait 
encore meilleur. 

Sur la figure suivante (fig. 111.14), les calculs sont donc repris pour ce 
même cas, en utilisant pour e une fonction du temps assez plausible. Ce 
nouveau profil de température est cohérent avec les mesures, compte tenu des 
incertitudes expérimentales : d'une part il est difficile de placer exactement 
l'extrémité du thermocouple au centre du grain, d'autre part la gaine, chauf
fée par rayonnement, transmet la chaleur par conduction à la soudure. On 
commet ainsi une erreur par excès. 
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In.6.4 Gradient thenni'R!e dans un~ en cours de~~~: 

Il est intéressant d'évaluer l'écart de température qui existe entre le 
centre et la surface d'un grain pendant la pyrolyse {figure III.15). Ce gradient 
dépend évidemment des conditions expérimentales : il ne dépasse pas 180°C à 
700°C pour Dp = 3 mm, mais peut atteindre 600°C dans un gros grain à l000°C ! 

On retrouve sur ces courbes l'explication de l'influence de À et de E sur la 

cinétique (cf§ III.6.2.1). Le transfert de chaleur rencontre en effet deux résis
tances en série : la première pour parvenir par rayonnement ou convection 
jusqu'à la surface du grain (résistance externe), la deuxième en pénétrant à 
l'intérieur par conduction (résistance interne). Un petit grain a une résistance 
interne négligeable, à cause de sa faible taille : il est donc presque isotherme et 
beaucoup plus sensible à e qu'à À. Pour une grosse particule, les deux résis-

tances sont sans doute du même ordre de grandeur. 
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Œ.6.5 Influence du réchauffement des matières volatiles : 

Les gaz de pyrolyse dégagés au centre du grain s'échauffent, pendant leur 
transfert vers l'extérieur, au contact des régions plus chaudes situées à la 
périphérie de l'échantillon. Ce phénomène est très rarement pris en compte 
dans les modèles de grain. Pourtant, ·dans le cas du charbon, la question peut 
se poser, en raison du fort gradient thermique dans la particule, et de la 
grande quantité de gaz produits. 

Sur la figure 111.16 sont représentées les cinétiques de carbonisation à 
900°C, pour deux hypothèses opposées: dans le premier cas, les matières vola
tiles sortent sans échanger de chaleur avec le grain, dans le second elles se 
mettent à chaque instant en équilibre thermique avec celui-ci. 

La réalité se situe en fait entre ces deux extrêmes, l'échange se faisant via 
un coefficient de transfert de chaleur h ; le premier cas revient à supposer 
h = 0, le second h = oo. 
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Fi~e 111.16 : Taux de conversion calculés avec ( - - - - ) et sans échange - -
thermiql_!!.gwparticule ( -- ). 

Comme on pouvait le prévoir, la différence entre les deux calculs est plus 
marquée pour une grosse particule. Elle est négligeable pour Dp = 3 mm, mais 
atteint 6 % pour Dp = 20 mm. 



IU.6.6 Intluence de la thermicité des réactions de~~~: 

Puisque les valeurs des enthalpies de réactions sont très controversées, 
nous avons testé leur influence sur la cinétique en examinant les cas 
~H = 150 kJ.(kg de mat.vol.)-1 et ~H = 500 kJ.(kg de mat.vol.)-1, ce qui corres
pond respectivement à ~H = 60 kJ~(kg de charbon)-1 et ~H = 200 kJ.(kg de 

charbon)-1 pour un charbon à 40 % de matières volatiles. On se place toujours à 
900°C, avec Dp = 3 mm ou Dp = 20 mm. 
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Fi~re III.17 : Taux de conversion calculés P.QUr ~H = 0 ( -- ), 
m = 150 kJikg < - - - - ), .6-H = 5oo kJikg < ....... ). 

De façon logique, l'écart entre les trois courbes est indépendant du 
diamètre de grain. D'autre part, seule la deuxième valeur de ~H modifie 

sensiblement la cinétique. L'absence de données expérimentales ne permet 
donc pas d'affirmer que la chaleur latente des réactions soit négligeable ou 
non. 
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m7 Conclusion: 

On peut tirer de ce chapitre les conclusions suivantes, sur la pyrolyse d'un 
grain de charbon isolé. 

Tout d'abord, des mesures expérimentales ont permis d'obtenir pour la 
première fois des valeurs précises de la chaleur spécifique vraie du charbon et 
du semi-coke pendant la carbonisation, ainsi que les courbes caractéristiques 
de séchage de deux ebarbons lorrains. 

Par ailleurs, le transfert de matière pendant la pyrolyse ne semble pas 
limitant ; le transfert de chaleur et la cinétique chimique sufflsent pour 
représenter l'avancement de la réaction. 

En ce qui concerne le transfert de chaleur, la résistance interne devient 
négligeable en dessous d'une certaine taille de grain. Par contre, la résistance 
externe due à la présence des matières volatiles autour de la particule est 
toujours importante. Le calcul du flux rayonné à travers cet écran gazeux 
étant très complexe, on peut le modéliser à l'aide d'une valeur variable de 
l'émissivité du grain, qui est le seul paramètre ajustable du modèle. Par 
ailleurs, le refroidissement du grain par les gaz qui s'en échappent peut, dans 
certains cas, retarder sensiblement la pyrolyse. 

Enfin, les données de la littérature ne permettent pas de conclure quant à 
l'influence des chaleurs des réactions chimiques. Les mesures de chaleurs 
spécifiques présentées ici permettraient toutefois d'accéder à des valeurs 
précises de ces enthalpies de réaction, par un couplage des techniques de 
thermogravimétrie et de calorimétrie. 
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Chapitre IV : Représentation de 
l'écoulement des grains dans le four 

Après avoir modélisé les phénomènes de la pyrolyse à l'échelle d'un grain, 
l'étude du procédé nous conduit à examiner le comportement de la charge 
dans son ensemble ; or, il se trouve que les transferts de matière ou de chaleur 
qui s'opèrent entre la charge, la phase gazeuse, et la paroi, dépendent des 
mouvements des grains. 

Ce chapitre sera donc consacré à une réflexion sur deux aspects très spé
cifiques au four tournant, qui en font un réacteur difficile à modéliser, et qui 
nécessitent une démarche et des hypothèses originales par rapport aux autres 
procédés ; ce sont les mouvements de brassage des grains, et le caractère par
ticulaire de la charge, qui de ce fait ne peut pas être considérée co~e un 
milieu continu. 

Les bilans matières et thermiques feront ensuite l'objet du chapitre V. 

IV.l Mouvement des ~cules à l'intérieur de la~~: 

IV.l.l Régime d'écoulement transversal : 

Pour déterminer le type de mouvement de la charge selon la classification 
de HENEIN (1,5) (cf§ ll.1.1), il est possible d'utiliser les abaques établis par ce 
même auteur. 

Celui de la figure II.4 a été obtenu sur du sable, dont la granulométrie 
(0,5 mm) est plus faible que celle des charbons introduits dans le four 
industriel (entre 10 mm et 18 mm). Néanmoins, le paramètre lié au solide qui 
détermine le passage d'un régime à l'autre, est la plus ou moins grande 
aptitude au roulement. Celle-ci ne dépend pas seulement de la granulométrie, 
mais aussi de la forme des grains et de leur densité : ce sont les angles statique 
et dynamique de repos qui contiennent l'ensemble de ces informations. 

Des photographies de la charge prises lors d'un arrêt momentané du four 
industriel, nous ont permis d'estimer l'angle statique de repos à 30 °, celui du 
sable utilisé par HENEIN étant de 33 °. Ces deux valeurs sont suffisamment 
voisines pour que les résultats de la figure II.4 soient applicables, du moins en 
ce qui concerne les frontières roulement/transition et transition/avalanches. 
La zone de glissement, par contre, dépend de la rugosité de la paroi, et est donc 
difficilement transposable d'un tube à l'autre. 



Par ailleurs, dans le cas du four industriel (D = 2,80 m; n = 1 tour.min·l), 
le nombre de Froude vaut Fr= 1,57.10·3. Pour tenir compte de l'influence du 

di~ètre du tube, HENEIN préconise de corriger Fr par le coefficient (~)0'5, 

Dm étant le diamètre du tube "modèle" qui a servi à établir le diagramme 
(Dm • 0,4 m pour la figure ll.3 bis). La valeur du nombre de Froude à utiliser 

• - -3 ~,8)0,5 - -3 est donc . Fr- 1,57.10 \0,4 - 4,15.10 . 

Enfin, toujours sur le four industriel, le taux de remplissage varie de 
15,6% côté charbon, à 1,5% côté coke (valeurs calculées à partir des hauteurs 
des diaphragmes, respectivement 60 cm et 12 cm). On en déduit que du côté de 
l'entrée charbon, le comportement de la charge est celui du roulement. A 
l'autre extrémité, la faible valeur du taux de remplissage pourrait laisser 
prévoir, selon le diagramme, des phénomènes de glissement. Ce n'est pour
tant pas le cas, et la charge, que l'on peut observer par une trappe, s'écoule 
également suivant un régime de roulement. Cela est dû probablement à un 
coefficient de frottement élevé entre les grains et la paroi, et au fait que le 
paramètre important pour l'apparition du glissement est davantage la 
hauteur du lit que le taux de remplissage. 

Par conséquent, le roulement prévaut tout le long du four, comme pour la 
plupart des fours tournants industriels. Nous nous limiterons donc désormais 
au cas d'une charge présentant ce type de mouvement. 

IV.l.2 Cbamp des vitesses : 

IV.1.2.1 Beprésentation qualitative du champ des vitesses: 

Nous avons déjà souligné la faible dispersion des distributions de temps de 
séjour que l'on observe expérimentalement sur la progression des solides le 
long d'un tube tournant (cf§ ll.1.2.2). 

De nombreux auteurs en ont conclu que l'écoulement des grains pouvait 
être considéré comme piston. Ce terme n'est pas rigoureusement exact, 
puisqu'il signifie que tous les paramètres (température, composition ... ) sont 
indépendants du rayon, et que le mouvement est unidirectionnel, suivant le 
sens longitudinal. Or, dans le cas des fours tournants, des gradients de tempé
rature non négligeables ont déjà été mesurés dans la charge suivant le rayon 
(12), et les particules suivent une trajectoire gauche. 

En effet, d'après les observations de LEHMBERG (6), de TSCHENG (21) et 
de HENEIN (1,5) (cf§ ll.1.5), la majeure partie (c'est-à-dire 70 à 95 %) de la 
charge, e$t solidaire du tube dans son mouvement de rotation ; les grains y 
décrivent donc des trajectoires planes_ et circulaires, situées dans un plan 
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perpendiculaire à l'axe du four (figure IV. La) ). Leur vitesse longitudinale est 
alors nulle. 
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Figure IV.l : Représentation qualitative du champ des vitesses dans la c~~· 

Puis, lorsqu'une particule, entraînée par ce mouvement de rotation, 
émerge de la charge, elle roule alors sur le talus en suivant la ligne de plus 
grande pente. Du fait de l'inclinaison du tube par rapport à l'horizontale, cette 
ligne a une composante non nulle suivant l'axe du tube, ce qui fait progresser 
les grains dans le sens longitudinal (figure IV.l b) ). 

Entre la partie inférieure de la charge (en rotation) et la couche de grains 
située en surface, existe une zone où les mouvements sont plus complexes 
(région grisée sur la figure IV.l). Les grains qui s'y trouvent peuvent en effet 
être entraînés par les particules qui les recouvrent et rouler vers le bas du 
talus, ou bien être réincorporés dans la zone en rotation. 

A cause de ce mouvement de "recirculation", la partie supérieure de la 
charge a été parfois qualifiée de "zone parfaitement agitée", par opposition à la 
partie inférieure où règne un écoulement piston (dans le sens transversal). 
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On peut ainsi imaginer que la vitesse passe progressivement de la valeur 
imposée par la rotation dans la partie inférieure, à celle déterminée par le rou
lement en surface. C'est pourquoi PERRON (97) suggère qu'il existe une 
surface traversant le talus de haut en bas, sur laquelle la vitesse s'annule, car· 
une discontinuité de vitesse supposerait une contrainte infinie. Cependant, cet 
argument, valable pour un fluide, ne semble pas s'appliquer ici, puisque 
HENEIN a observé des cas où l'épaisseur· de la "zone agitée" est limitée à un 
seul grain (figure ll.3 bis) : la discontinuité de vitesse est alors bien réelle, et 
l'écoulement sur le talus est nécessairement piston et non pas parfaitement 
agité. Le terme de "zone active" employé par HENEIN est donc préférable. 

Quoiqu'il en soit,. seule la connaissance de la loi reliant contraintes et 
déformations permettrait d'accéder de façon précise aux champ des vitesses. 
Pour étudier le mouvement des particules en surface du lit (pour le reste de la 
charge, la question ne se pose pas), nous supposerons que la vitesse dans la 
zone active est uniforme dans son épaisseur et sur toute la largeur du talus. 
Nous verrons que le calcul de cette vitesse moyenne par une approche pure
ment géométrique permet de tirer des conclusions intéressantes sur la forme 
de la surface. 

IV .1.2.2 Vitesse des graiDs sur le talus : 

On l'obtient en calculant d'abord la composante VJong de cette vitesse paral
lèlement à l'axe du four (figure IV.2). 

D 

couche active 

vue de dessus du talus (suivant CD) 

FiiD!re IV.2: Coupe transversale et vue de dessus de la charg~. 

Pour un débit massique d'enfournement Q8 de 20 t.h-1 de charbon, et une 
granulométrie moyenne Dp de 15 mm, le débit "numéral" est 

Qn = 't 3 = 2515 grain.s-1 aa masse volumique p est de 1250 kg.m-3). 
P 7t~ . 6 



Ce débit Qn passe intégralement à travers la couche en roulement sur le 

talus, puisque seuls les grains qui s'y trouvent ont une vitesse longitudinale 
non nulle. TI suffit donc de connaître le nombre na de particules présentes 
dans cette couche active pour en déduire leur vitesse longitudinale. na dépend 
du nombre nt de grains que l'on peut aligner le long de la corde 1, et du nombre 

ne de couches empilées pour former la couche active : na = nt x ne. 

Si les grains, supposés sphériques, étaient disposés côte-à-côte de sorte que 

leurs centres soient alignés, on aurait nt=~, et la porosité du lit serait alors 

maximale (47,6 % = 1 - 1t/6). En réalité, nous avons mesuré une porosité 
"intergranulaire" ede 41,6%, à partir de la masse volumique en vrac Papp de 
20 kg de charbon destiné à être enfourné dans le four inustriel : Papp • 730 

kg.m -3. Le volume total occupé par un grain dans le lit étant 7t D
6

P
3 

- 1- , la 
1-e 

distance occupée par un grain dans une direction est donc 

Dapp = -
3 

,--;--xDp = 0,9643 Dp-\.1~: 

Si on suppose la vitesse v uniforme dans l'épaisseur ede la couche active, 

on peut établir la relation riong x na = Qn , d'où on tire enfin la vitesse VIong 
app 

suivant l'axe du four, en fonction de ne: 
_ n Dapp _ n (0,96 Dp)2 _ 6 0 ru:!2 Qs 

Vlong x ne - ocm - "Ut 1 - x ,JO""" 
nt 7tpDpl 

puis la vitesse réelle v : 

v x ne = - 1- Vlong x ne = 5,58 ___ Q...:.:.,s __ _ 
cosy cosy 7t p Dp D sïni 

{IV.1} 

n reste à déterminer 'Y et ne, c'est-à-dire l'orientation de la ligne de plus 

grande pente du talus et 1 'épaisseur e de la couche ·active. 

IV.1.2.3 Détermination de la ligne de plus grande pente (lpgp) du talus: 

Elle se fait par des considérations géométriques illustrées sur la figure 
IV.3. Le plan P', qui est le plan tangent au talus à un endroit donné, est 
l'image d'un plan horizontal à travers deux rotations successives : 

-la première autour d'une droite Il. horizontale perpendiculaire à l'axe du 
talus, d'un angle e ; elle donne le plan p; 

- la seconde autour de l'axe du talus, d'un angle 13 (= angle de talus). 
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vue de cl)té du talus, suivant A 

/ 
/ 

/ 

plan 
horizontal 

, 

/ 
/ , 

/ , , 

, 
/ , , 

l' 
/ , 

P' 

/ 
~'lJ/ 

~~'/ 
.0-r;;,/ 

·~l' 

~<'' -<:-// 
/ , 

~--------~--------~B 

vue de dessus de P' 

Figll.l"e IV.3 : Détermination de la li~e de plus ~ande ~nte du talus. 
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e est la somme de deux ter

mes (figure IV .4), dont le 
premier (el) est dû à l'inclinai

son du four lui-même, et le 
second (e2) à une variation de la 

hauteur de la charge le long de 
l'axe. 

~gure IV.4 : Angle d'inclinaison du lit de 
solide (cas particulier où e2 est constant). 

Les points ABD définissent un plan horizontal, qui coupe le talus suivant 
le segment AB ; la lpgp est la droite AE du plan P' qui est orthogonale à la 
droite horizontale AB. AC étant perpendiculaire à l'axe du talus, D a la pro
priété d'être la projection orthogonale de C sur le plan P. Si 'Y est l'angle entre 

AE et l'axe du talus, on obtient sa tangente par la relation : 

BC BCCD . 1 tg y= AC =œxxc = cotgex Bln[i {IV.2l 

En toute rigueur, l'angle de repos du solide n'est pas fi, mais 8, qui est 
l'angle que fait la lpgp AE avec l'horizontale. On peut exprimer y par son cosi
nus en fonction de e et 8 (et non pas en fonction de e et fi): 

AE AEEF 1 . cosy=-=--=-- sme 
BE EF BE sin8 {IV.3) 1 

Dans la pratique, e est toujours petit. Dans le four industriel : 
- tg81 = 4 % donc e1 = 2,5°; 
-si e2 est constant, on a, d'après les hauteurs des diaphragmes (60 cm à 

l'entrée, 12 cm à la sortie) tg82 = 05~8: = 0,9%, soit e2 = 0,5°. 

En conséquence, y est voisin de 90°, et les deux angles fi et 8 sont presque 

identiques ; en effet : 
sinfi = tgy x tge - tgyx sine 

ettgy--1- , cary-x 
cosy 2 

d . A sine . ~ one sm.., --- = smu. 
cosy 

Pour un angle d'inclinaison du lite= 3 ° et un angle de repos du solide de 

30 °, la formule (IV.2} donne 

cosy =10,5 % , soit 'Y= 84° 1 



IV.1.2.4 Epaisseur de 1a couche acti.w: 

Là aussi, un abaque établi par HENEIN est disponible (figure II.3). Le 

nombre de grains sur la hauteur de la charge (~)est variable tout le long du 

four; pour une granulométrie moyenne de 15 mm, et d'après les hauteurs des 
diaphragmes, il est de 40 grains côté charbon, et 8 grains côté coke. Ces deux 
valeurs donnent, pour le cas n = 1 tour.min-1, les points A et B portés sur la 
figure II.3. On en déduit, à l'aide de ce diagramme, ·que l'épaisseur de la 
couche "active" varie entre De= 4 grains côté charbon, et De= 1 grain côté coke. 

Cependant, en reportant ces deux valeurs de De dans la relation IV.1, on 
obtient pour la vitesse v (Qs = 20 t.h-1, 'Y= 84 °, p = 1250 kg.m-3, Dp = 15 mm): 

- côté charbon, co = 110 °, d'où v = 0,55 m.s-1, 
-côté coke, co= 48 °, d'où v= 4,42 m.s-1. 

L'écart considérable entre ces deux valeurs n'est pas justifiable physi
quement, puisque le mouvement des particules sur le talus est provoqué par la 
gravité, et que l'angle dynamique de repos varie peu entre le charbon et le coke~ 

Le paradoxe est donc le suivant : si le nombre de grains varie peu le long 
du four (agglutination et fractionnement négligeables), le débit Qn doit se 
conserver entre l'entrée et la sortie. Qn est par ailleurs proportionnel à la 
vitesse dans le sens longitudinal et à la section transversale Sa de la couche 

active: 
VIong x Sa Q n = ___;;..;;.;;,;;,o..__--= 

!.Da 
6 app 

(IV.4}. 

Si la hauteur du lit diminue d'une extrémité à l'autre, comme c'est le cas 
dans le four industriel, la surface Sa décroît également, car la largeur du talus 

et l'épaisseur de la couche active diminuent. Pour satisfaire l'équation {IV.4}, 

la vitesse Vlong doit augmenter dans des proportions importantes (d'un facteur 

10 environ d'après les valeurs de v calculées côté charbon et côté coke). 
Puisque la vitesse réelle v ne peut subir d'aussi grandes variations (dans 

la mesure où l'angle de repos reste sensiblement constant), la seule possibilité 
est donc d'envisager UDe orientation variable de la ligne de plus g.nmde pente, 
c'est-à-dire une décroissance de l'angle 'Y entre l'entrée et la sortie du four. 
Cette variation de y ne peut s'expliquer que par un changement d'inclinaison 

du lit par rapport à l'horizontale, qui entraiDe une incurvation de la surface 
dans le sens longitudinal (courbure convexe si la profondeur du lit est décrois

sante entre l'entrée et la sortie comme dans le four industriel, et concave dans 
le cas contraire) (figure IV.5). 



Sa côté 
coke ---

Sa côté_--
coke 

81 

Sa côté charbon , , 

cas réel du four industriel 

Sa côté charbon 
.... 

' 

cas où les diaphragmes d'entrée et de sortie seraient intervertis 

Figyre IV.5 : Evolution de l'inclinaison du lit et de la li!me de plus ~de 
pente (@y.mholisée par des flèches) le long du four, en fonction de la hauteur 

de la charg~ 

Du fait que y est proche de 90 °, une faible perturbation de l'angle 82 peut 
effectivement avoir une répercussion importante sur cosy, comme le montre le 

calcul d'ordre de grandeur suivant, où l'on fixe v= 1 m.s-1 (cette valeur sera 
justifiée au paragraphe IV.1.4.1) : 
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- côté charbon, pour ne = 4 et co = 110 °, l'équation {IV.1} donne 
cosy= 5,74 %, soit 

y= 86,7 ° et 9 = 1,6 ° J 

- côté coke, pour ne = 1 et co = 48 °, on obtient cosy= 18,48 %, soit 

1 'Y= 62,5 ° et 9 = 13,4 ° 1 

Ces deux valeurs de 9 sont vraisemblables, et elles .encadrent la moyenne 
de 3 ° obtenue précédemment en supposant ~ constant. 

Deux points confirment l'hypothèse d'une courbure de la surface : 
- d'une part, cela apporte une explication à l'allure des courbes expéri

mentales présentées par HENEIN sur la figure ll.5 ; 
-d'autre part, les faibles valeurs de 9 côté charbon sont cohérentes avec le 

fait que l'enfournement se fait à la limite du débordement : un certain refus 
n'est possible que si le lit est sensiblement horizontal près de l'entrée. 

W.L3 Hauteur de la~ le log du four: 

Puisque l'angle 82 n'est pas constant, la question se pose de savoir com

ment déterminer a priori le profil de chargement du four (c'est-à-dire la fonc
tion H = ftx), figure IV.6), ce qui est important pour la modélisation, puisque la 
fraction de temps passé sur la surface en dépend (cf plus loin § IV.l.4.1). Dans 
sa thèse (5), HENEIN soulignait qu'"il n'existe pas d'équation fondamentale, 
capable de relier le profil de chargement à la géométrie et aux conditions 
opératoires du four". D semble que cette lacune ne soit toujours pas comblée 
aujourd'hui. Nous proposons ici une ébauche de calcul, qui permet de 
comprendre certains comportements de la charge dans les tubes tournants. 

-·-----=--=------- ;__--:::::;_-=::·--==.---

1:!~ IV.6: Hauteur de la charge le lo!!i du four. 



Si l' on suppose connus 

- la vitesse v de descente sur le talus, 
-l'épaisseur de la couche active en fonction de H (ne= fUi)), 

la relation {IV .1} fait alors intervenir deux inconnues : c.o et y, Q8 étant consi

déré comme un paramètre de fonctionnement du four. n faut donc lui 

adjoindre une autre relation, qui s'exprime par : 

dH d[ R( 1 - co si>] 1 . w dc.o 
tge = - dx = - dx = 2 R s1n2 dx {!V.5} 

En combinant {IV.1}, {IV.3} et {IV.5}, on obtient finalement le système dif
férentiel suivant : 

v Ile cosy s~ = 5•58 Qg 
2 1tpDDp 

cosy=- sin(81 + 92) Œ1 + 82 est orienté par la figure IV.6) {IV.6} 
sin ô 

+,...a,. 1 R . w dm 
"6v-~ = 2 s~ dx 

qui permet (théoriquement!) de calculer tous les paramètres géométriques de 
la charge, qui sont les fonctions ro(x), 82(x) et ')'(x). Bien qu'insoluble analyti-

quement, ce système du premier ordre a l'intérêt de montrer qu'une seule 

condition initiale est nécessaire. Cela signifie physiquement que l'on De peut 
pas imposer à la fois un débit (Qs) et deux valeurs de ro par un diaphragme à 

l'entrée et la sortie: parmi ces trois paramètres, deux seulement sont Jai&SM 

au choix de l'opérateur. 
Dans la pratique, la valeur finale de c.o (côté déchargement) est toujours 

imposée : les grains se déversent dès que la hauteur du lit atteint la hauteur du 

diaphragme. On peut donc choisir soit la hauteur de la charge à l'entrée (ou 

même à un endroit quelconque), soit le débit de solide. Dans le premier cas, on 
charge le four par débordement, et le débit Q8 , qui est alors le débit maximal 

admissible Q8 max, est parfaitement déterminé : cette situation est celle du four 
industriel. Dans le second cas, si on alimente le four par un débit Q8 (< Q8max), 

la hauteur de la charge à l'entrée s'ajuste en conséquence. 

Par ailleurs, lorsque les dépôts de carbone pyrolytique sur la paroi attei

gnent une épaisseur suffisante, ils jouent le rôle d'un diaphragme de sortie 

pour la portion du tube située en amont : le débit de charbon maximal s'en 

trouve donc réduit. 
Un paramètre n'intervient pas explicitement dans le système {IV.6}, c'est 

la vitesse de rotation n. Pourtant, l'expérience montre que le temps de séjour 't 

est inversement proportionnel à n (cf relation {11.1}). Puisque le volume total de 



la charge est V 8 = t x Q8 , si, à débit constant, t diminue par augmentation de n, 
alors V 8 (et donc la hauteur de la charge) doit aussi diminuer. 

L'influence de la vitesse de rotation sur le comportement de la charge est 

en fait difficile à cerner. La couche active est alimentée, dans sa partie amont, 
par le mouvement de rotation. Par conséquent, lorsque n augmente, le débit 
d'alimentation de la couche active augmente, si bien que le débit dans cette 
couche-même doit lui aussi s'accroître pour éviter l'accumulation de matière. 
Cette variation du débit dans la couche active est possible par une évolution de 
l'angle de talus, ou de l'épaisseur de la couche: c'est ce qui se produit de façon 
plus nette quand apparaît le régime de cascade (cf figure ll.l). D est donc pos
sible que v et Ile dépendent de n. 

On constate à quel point il est difficile, par ce type de démarche, de tenir 
compte de tous les paramètres. Une fois de plus, seule la connaissance du 
comportement rhéologique du lit de grains pourrait apporter une réponse à 

toutes ces questions. 

IV.L4 Estimation du temps de ~2!.!!:.~ le calcul: 

Moyennant quelques hypothèses, il est possible de calculer le temps de 
séjour d'un grain dans le four, en fonction de divers paramètres. 

IV.lA..l Tempe de ltijouren surface de Ja cbarp et temps de seijour total: 

On peut estimer, par un calcul purement géométrique, le temps passé en 
surface du lit tf par rapport au temps de séjour total t. En effet, puisqu'il n'y a 

pas d'accumulation de matière dans une section transversale de la charge, on 
a nécessairement Oes notations introduites précédemment restent valables): 

tf _nombre de grains sur la surface _l!Dapp 
t - nombre total de grains - Slsapp 

{IV.7}, 

où S désigne la section transversale de la charge, et sapp la surface occupée par 

un grain dans une section : Sapp = D !p· 

En utilisant les relations}= D sin(m/2) et S =(co- m:co) 
02

, on obtient: 

tr 8x0,96 Dp sïni 
-=------
't ( c.o - sinc.o) D 

(IV.Sl 1 

Cette formule est valable pour des valeurs de c.o suffisamment grandes, 
sin co 

sans quoi l'équation {IV.7} n'est plus vérifiée (et --2 -
c.o- sinc.o 

tend vers l'infini !). 
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Le rapport 'tf vaut 3,4% côté charbon (c.o = 110 °) et 16,3% côté coke (c.o =50 °), 
't 

soit, en moyenne, 

7 =10% 1 

Pour un séjour de 1 h 30 dans le four, les particules sont donc en contact 
avec les fumées peudant 9 mn environ. 

Le nombre de grains dans la couche active étant ne x rJ-- , la fraction de 
app 

temps passé dans la couche active est par conséquent ne x 'tf , qui est presque 
't 

constante le long du four : 4 x 3,4 % = 13,6 % à l'entrée, 1 x 16 % = 16 % à la 

sortie. 
On en déduit une estimation de la vitesse moyenne des grains dans la 

couche active ; en effet, si un grain est situé contre la paroi, puis roule ensuite 

sur toute la largeur du talus (nous verrons plus loin que le résultat reste 

valable pour une trajectoire quelconque), il passe une durée 60 c.o à l'intérieur 
2xn 

60 c.o n x 'tfft 
de la charge, et donc une durée -- x e dans la couche active, pour y 

21t n 1 - nex 'tf!'t 

parcourir la distance D si~ . Sa vitesse moyenne sur le talus est donc 

D 
. (1) 21t n 1 - nex 'tff't v = sm- --x _ __;, __ 

2 60 (1) ncx 'tfft 
{IV.9} 

Les valeurs de v données par cette formule côté charbon et côté coke sont 
très voisines : respectivement 0,80 m.s-1 et 0,73 m.s-1. Elles justifient la valeur 

de 1 m.s-1 choisie au paragraphe IV.1.2.4. 

Puisque c'est pendant leur passage sur le talus que les grains reçoivent le 

plus de chaleur, on peut s'étonner que le rapport 'tfft soit le plus faible à 

l'entrée du four, là où le besoin de la charge en énergie est le plus grand 
(surtout si l'on souhaite une cuisson rapide). Peut-être la taille des 

diaphragmes n'est-elle pas optimale de ce point de vue. La réponse à cette 

question doit bien sûr prendre en compte les autres paramètres du procédé. 

IV.lA-2 Calcul simplifié du temps de séjour: 

Compte tenu des faibles valeurs de ne mentionnées, nous supposerons 

désormais, dans un souci de simplification des calculs, que l'épaisseur de la 

couche active. est limitée. à un seul grain. 



En l'absence d'informations sur l'orientation de la ligne de plus grande 
pente (qui serait donnée par la résolution du système {IV.6}), nous admettrons 
ici qu'elle garde une direction constante, calculée à partir de l'inclinaison 
moyenne du lit dans le sens longitudinal (y= 84 °). Cela signifie que la surface 

de la charge est considérée comme plane. 
Les autres auteurs supposent également que le temps passé sur le talus 

est négligeable ; le paragraphe précédent nous permet de nous affranchir de 
cette hypothèse, en déterminant d'abord le-temps 'tt passé à l'intérieur du lit de 
grains, puis le temps de séjour 't à l'aide de la formule (IV.S}. 

ll faut enfin connaître la trajectoire des particules pour déterminer 'tC ; 

nous étudierons deux cas. 
Tout d'abord, nous nous plaçons dans l'hypothèse simple où un grain est 

systématiquement plaqué contre la paroi lors de son passage dans la zone infé
rieure (rotation pure) ; il suit donc la trajectoire en trois dimensions visualisée 
sur la figure IV.7. 

- - - -ligne de plus grande pente du talus 

Fig'!!!:e IV.7 :Trajectoire hypothétique d'un gTI!in dans le four Oe taux de 
remplissy-e est maintenu constant, pour faciliter la reP.résentation). 

Entre les points Bo et At (ou Bt et A2 ... ), s'écoule une durée 60 ro ; d'autre 
2x n 

part, entre At et A2, le grain parcourt, suivant l'axe du four, une distance 

BoBt = __!__ ; le cycle (roulement sur le talus, passage contre la paroi} se répète 
tan y 

donc un nombre de fois égal à L ~ny . Le temps de séjour dans la charge est 

par conséquent (à condition que ro soit constant): 



1t = 60 m L tany = 60 m sin~ L 
2n: n 1 2n: sin; D tana n 

(IV.10} 

d'où on tire le temps de séjour total par la relation: 

t = 1t {IV.11} 1 
1 - 'tfït -

t s'exprime donc bien sous la forme de l'équation {Il.1}, le coefficient K 
étant fonction du taux de remplissage (m), de l'angle de talus (~), mais aussi 

dans une moindre part de la granulométrie <Dp intervient dans (IV .8}) comme 

nous l'avions pressenti (cf§ II.1.3), et du diamètre du four (D). 

En donnant à m sa valeur moyenne de 80 °, on a, pour le four industriel : 

'tl = 66 min, 't = 73 min. 

Le temps de séjour expérimental est de 90 min, ce qui prouve que la trajec

toire supposée est trop approximative. 

IV ..L4.3 Calcul plus précis du temps de séjour: 

Ceci nous amène à considérer un parcours beaucoup plus réaliste (figure 
IV.S), qui a été observé par TSCHENG (21) : le grain subit toujours une succes
sion de passages sur le talus et d'immersions dans la charge, mais cette fois, 
les points de disparition dans le lit (points Bi sur le dessin), sont aléatoires, à 

condition toutefois d'être situés en aval de l'axe du talus. 

Entre les points 01 et 02, la distance parcourue suivant l'axe est 

R cos ~ tan'V1 
Xl= (01B1 + A202) cosy = 2 01B1 cosy= 2 cosy= 

sin y 

R cos : tan'V1 
2-----

tany 

et le temps passé dans la charge correspondant (entre B1 et A2) est 

'ltt = 2'1'1 J!l_ ; 
2n:n 

de même, entre 02 et Oa, la distance parcourue suivant l'axe est 

R cos~ tan'V2 
x2 = (0~2 + AaOa) cosy = 2 0~2 cosy= 2 cosy= 

R cos~ tan'V2 2r---...;;;... __ 
tan y 

sin y 

tandis que le temps passé dans la charge (entre B2 et Aa> est 

. ~·- 00 ·"t2=M ... ~-· 
2xn 



coupe transversale du talus 

Fi~ IV.8 :Trajectoire réelle d'un m:ain dans le four. 



En tenant compte du fait que 
'l' < CJY2 < 55 °, on peut admettre que 

tanv • 1 (figure IV.9), si bien que : 
'l' 

x x x· L 2R cosi 
..1.=..!=-1 =-= 1t n {1V.12} 
'ttl 'tt2 1tt 'tt 60 tany 

Puisque 't est proportionnel à 
x· 

't[., le rapport - 1 représente, à un 
1tt 

coefficient multiplicatif près, la vi

tesse moyenne u du grain suivant 

l'axe du four : u =Xi x 't(; • 

1tt 'ti 

6 

5 

4 

3 

2 

OL-------------------~~~~--~ 0 10 20 30 40 50 60 70 80 90 

\ji (degrés) 

~e IV.9 : Fonction tany J>Qur Q9v<85 °. 
- 'l' -

On en tire donc une conclusion intéressante : la vitesse u de progression 
d'un grain le long du four est à peu près indépendante de la position radiale 
qu'il prend dans la charge (paramètre 'If). C'est pour cette raison que la DTS 

des tubes toUI'D8DtB est peu dispersée, proche de celle d'un réacteur piston. 
En remplaçant tany dans l'équation précédente {IV.12}, on obtient enfin le 

temps total passé dans la charge : 

60 sinR L 
'tt= --~~-~ ---

1t co~ D tana n 
2 

{IV.13} 

qui, joint aux relations {IV.8} et {IV.ll}, fournit le temps de séjour. Le résultat 
correspond de nouveau à la forme de l'équation {Il.l}. 

L'application au four industriel (valeurs moyennes: oo = 80 °, e = 3 °) donne: 

'tt = 79 min, 't = 88 min. 

L'excellent accord avec la réalité prouve cette fois la validité du calcul. 

IV.2 ~de la modélisation: 

Les mouvements des grains étant mieux connus, nous pouvons à présent 
nous intéresser à la modélisation proprement dite. 

IV .2.1 Discrétisation du four en "tranches" : 

Nous avons souligné que le terme de "piston" est impropre pour désigner 
l'écoulement des solides dans un four tournant. Cependant, il n'en est pas 
moins vrai que les transferts de matière ou de chaleur dans la charge par 
diffusion dans le sens longitudinal sont tout-à-fait négligeables, eu égard aux 
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échanges avec la phase gazeuse dans le sens transversal. Sans faire 
l'hypothèse d'un lit de solides parfaitement agité dans une section, il est donc 
possible malgré tout d'isoler une portion de la charge limitée par deux sections 
voisines, et de l'étudier individuellement. 

La phase gazeuse, quant à elle, s'écoule en régime turbulent ; sur le four 
industriel, on peut estimer en effet que le nombre de Reynolds est supérieur à 
40 000 tout le long du tube (cf annexe V). Les gradients de vitesse, de tempéra
ture, et de composition, suivant le rayon, sont donc négligeables dans les gaz, 
que l'on peut considérer cette fois comme parfaitement agités dans une 
section. De plus, le transport par convection et les transferts avec la charge 
dans le sens transversal sont également prépondérants, par rapport à une 
éventuelle diffusion suivant l'axe du four. 

Par COD&équent, le tube peut être assimilé à UDe succession de réacteU1'8 

élémentaires, délimités chacun par deux sections transversales distantes de 
AL (figure IV.lO). Dans tous ces réacteurs, la phase gazeuse est parfaitement 

agitée, et les échanges avec les réacteurs voisins ne se font que par le transport 
convectif des deux milieux, et pas par diffusion. La longueur AL doit être suffi
samment réduite pour que dans chaque portion du tube, les gradients axiaux 
puissent être négligés : dans une même tranche, les températures du gaz, des 
grains, et de la paroi, et la composition du gaz, seront ainsi indépendantes de 
la position axiale. 

Fi~ IV.lO: Portion du tube, délimitée par deux sections transversales. 

La seule objection qui pourrait être faite à cette hypothèse, serait 
d'envisager un échange par rayonnement dans le sens longitudinal: GOROG 
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a montré que ce phénomène est négligeable (cf § 11.2.2), même pour des écarts 
de température importants le long de l'axe. 

IV .2..2 Utilisation du modèle de gn.in : 

Pour insérer le modèle de grain dans un calcul complet du four, il faut 
modéliser "l'hydrodynamique" de la charge, pour tenir compte des mouve
ments qui ont été décrits au paragraphe IV.l. L'approche classique, issue du 
génie chimique, consiste à utiliser des réacteurs idéaux (réacteurs pistons et 
réacteurs parfaitement agités), qui sont bien connus, et à les associer entre eux 
de façon adéquate. 

IV ..2.2.1 Modélisation d'une portion de Ja charp par une tlérie de réacteun 

idéam:: 

Compte tenu des remarques déjà faites, l'écoulement de la charge dans 
une tranche peut être modélisé de la façon suivante (figure IV.ll). 

réacteur 3 

~ 3 ~ ~ 3 ~ 
Q Q 

r------- --------, r------- ---- - - - , 
1 1 .,_ 

~ 
1 

1 1 : 1 1 1 
1 1 1 1 
1 1 ., ... 1 
1 1 1 1 
1 1 
1 1 1 1 1 1 
L------------- ..J L-------- -----.l 

1 1 

1 1 lB 1 
A 1 

2 1 Q 1 
2 

_1 Q 

~---- Tranche no i ------;.,... .o~~;...--- Tranche n ° i+l -----;.,... 

Figu.I"e IV.ll :Modélisation d'une tranche du four par une série de 
réacteurs idéaux. 

La partie inférieure en rotation (région n° 1) est un ensemble de réacteurs 
pistons en parallèle, de longueurs inégales. Ds sont alimentés par la couche 
active (réacteur n° 2), et ils s'y déversent également. Bien que ces réacteurs 
soient en contact les uns avec les autres, les transferts de matière et de chaleur 
entre eux peuvent être considérés comme négligeables. 



Parmi ces réacteurs pistons, il faut en distinguer un particulier, celui qui 
est situé contre la paroi, et qui s'en trouve affecté du point de vue thermique. 
Nous l'appellerons réacteur n° 3, bien que du point de vue de l'écoulement, il 
ne soit pas différent de la zone n° 1. Son épaisseur reste à déterminer (voir plus 
loin§ IV.2.2.2). 

Le réacteur n° 2, enfin, est un point de passage obligé pour entrer ou sortir 
de la tranche, puisque c'est la seule région où la vitesse longitudinale n'est pas 
nulle. En le quittant, les grains passent soit dans la tranche suivante, soit dans 

la zone 1 ou la zone 3. Ce réacteur n'est pas parfaitement agité: si tel était le 
cas, certaines particules pourraient y séjourner un temps infini, ce qui, une 
fois de plus, est incompatible avec la DTS peu dispersée des fours tournants. D 
est donc préférable d'assimiler la couche active à un réacteur piston, pouvant 
échanger de la matière et de la chaleur avec la phase gazeuse. 

Dans le cas où un fluide circulerait dans ce système, une telle configura
tion serait un moyen de calculer la carte thermique de la charge dans une sec
tion. Connaissant la température, le débit et le taux de conversion en A à 

l'entrée de la tranche, on calculerait ces grandeurs à l'intérieur et en sortie de 
chaque réacteur élémentaire, à partir de sa DTS et des échanges thermiques 
dans ce réacteur. Les conditions en B seraient donc les moyennes de celles en 
sortie des zones 1 et 3 de la tranche n° i+1, et de la zone 2 de la tranche n°i, 
pondérées par les débits respectifs. 

Mais un ensemble de particules ne se comporte pas comme un fluide : des 
"paquets de fluide" différents peuvent fusionner et se mélanger pour donner 
un nouvel élément, qui possède des propriétés moyennes de celles des éléments 
de départ. Par contre, deux grains de charbon qui se rencontrent en ayant eu 
des histoires thermiques différentes, ne pourront pas donner naissance à deux 
nouveaux grains qui seraient chacun une moyenne des deux premiers. Cela 
pourrait se concevoir seulement pour des grains très petits, dans lesquels les 
gradients de température et de composition sont faibles, et qui peuvent se 
mettre rapidement en équilibre thermique avec leurs voisins. 

Telle est la différence fondamentale entre un milieu continu comme un 
fluide, et un milieu particulaire. C'est sans doute à cause de cette difficulté 
que, dans les modèles de fours tournants existant, les phénomènes à l'échelle 
d'un grain ne sont jamais pris en compte. Pourtant, dans le cas présent, il est 
important de conserver l'aspect granulaire de la charge, en raison des 
gradients thermiques qui peuvent exister dans les particules, et pour pouvoir 
tester l'influence de la granulométrie sur le fonctionnement du procédé. 

D faut donc envisager une solution dans laquelle le modèle de grain a sa 
place. 



IV .2.2.2 EpaiiJ8eur de 1a àlarae a1fect.ée par Je pz ou 1a paroi: 

Puisque les transferts thermiques dans la charge sont le point clef (si la 
température dans les grains est connue, la cinétique de pyrolyse en découle), il 
est nécessaire d'examiner tout d'abord jusqu'à quelle profondeur se propage la 

chaleur reçue du gaz ou de la paroi. 
- contact avec la paroi : 
Pour faire ce calcul 

d'ordre de grandeur par la 
théorie de la pénétration, on 
peut ici assimiler le lit de 
charbon à un milieu continu, 
semi-infini, qui, initialement 
à la température T c• entre en 

contact avec la paroi à une 
température imposée T p 

(figure IV.12). Le profil ther
mique dans la charge en fonc
tion du temps et de 1 'espace 
est alors donné par la relation 
classique : 

T 

Fig11re IV.12 : Profil thermique dans la 
charg~, selon la théorie de la pénétration. 

T(y,t) = Tp- ( Tp- Tc) erf(~) 

où erf est la fonclion erreur : erf (z) = J~{ • exp( -1; 
2
) dl; . 

y 

Pour un temps de contact de 15 s, et une diffusivité thermique de la charge 
de 2.10-6 m2.s-l (valeur moyenne, cf § 11.3.1.2), le coefficient 2...[;rt , défini 
comme la "profondeur de pénétration", est de 11 mm, et l'on a: 

T-Tc 1 rf(_L.J 1 . 20 Tp- Tc = - e 2'firt) < lCX) SI y> mm. 

Cela signifie qu'à 2 cm de la paroi, après 15 s de contact, la température de 
la charge est encore égale à Tc, à 1 % près. 

- contact avec le gaz : 
D'après l'estimation de la vitesse des grains sur le talus (environ 1 m.s-1), 

le temps de contact est beaucoup plus court : 2 s pour un taux de remplissage 

de 10 %. La profondeur de pénétration est donc 4 mm, et le rapport :J · ~ est 
p- c 

inférieur à 10-2 dès que y > 7 mm. 
·On peut donc admettre, en première approximation, qu'une seule couche 

de graiDs est se:DSI1lJe à )a préseDce de )a paroi ou du gaz. 
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Lorsqu'il existe un fort gradient thermique entre le gaz et la charge, la 

surface interne de la paroi prend une température intermédiaire entre celles 

des deux milieux, si bien que l'écart de température entre la charge et la paroi 
peut lui aussi être important ; c'est le cas aux deux extrémités du four. Dans 
ces conditions, les échanges de chaleur paroi/charge peuvent jouer un rôle 
déterminant. Nous nous proposons ici d'examiner si ce phénomène affecte 
toute la charge de façon homogène. n a déjà été montré que l'influence de la 
paroi ne peut pas s'étendre au delà d'une couche de particules ; il faut donc 
évaluer quelle fraction de la charge cela représente. 

Au cours de la traver~~ d'une tranche du four, c'est-à-dire pour parcou
rir le long de l'axe une distance égale à la largeur de la tranche, un grain doit 
nécessairement passer sur la surface du talus (région n° 2 sur la figure 
IV.10). En revanche, sa probabilité de passer contre la paroi est assez faible. Si 
N est le nombre de grains présents dans la tranche, le temps nésessaire pour 

faire passer tous ces grains dans la tranche sui~ante est t = ~ . Pendant cette 

durée, seul un nombre limité Na de particules, égal à Qa x t , pourra passer 
contre la paroi, Qa étant le débit de grains emportés par la paroi (c'est-à-dire le 

débit dans le réacteur n° 3 sur la figure IV. 11). La probabilité qu'a un grain de 
passer près de la paroi dans cette tranche est donc 

P
=Na _ Qa 

N -Qn .. 

Pour une largeur de tranche ~, le débit Qa vaut 

~ _ vitesse linéaire contre la paroi (nombre de grains sur la ) 
- Dapp x longueur d~ la tra,nche 

1tDn 1 L1L 
= m Dapp Dapp . 

D'où l'expression de p : 

1tDn L1L 1 
p-~~ 

- fi> D2 Qn 
app 

~~;,~n,: , __ . ,.' 
Pour des tranches de 20 cm par exemple, p vaut 5,6 %, ce qui signifie 

qu'un grain donné passe contre la paroi toutes les 18 tranches, puisque ! vaut 
p 

17 ,8. La distance parcourue le long du four entre deux passages successifs à la 

paroi est âL ; elle est indépendante de âL, et vaut, pour le four industriel, 
p 

3,5 m. 
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IV .2.2.4 Hypothèse du "p-ain-témoin": 

Le paragraphe précédent met en évidence qu'il existe plusieurs popula

tions de grains dans la charge. Aus$itôt l'enfournement, dans la première 

tranche du modèle, une partie des grains va se distinguer des autres en 

passant contre la paroi. Dans la tranche suivante, viendra le tour pour un se
cond groupe de particules d'entrer en contact avec la paroi, etc ... Si 4L = 20 cm, 

ce n'est qu'après 18 tranches que tous les grains auront parcouru un trajet 
identique, et que le premier groupe réapparaîtra contre la paroi. Une modéli
sation rigoureuse consisterait donc, dans ce cas, à suivre 18 populations diffé
rentes, ce qui n'est guère envisageable. 

Ce nombre diminue si la longueur de la tranche augmente : pour le cas 
extrême où 4L = 3,5 m, il n'y a plus lieu de faire de distinction entre les grains. 

En contrepartie, l'hypothèse selon laquelle les conditions sont indépendantes 
de la position axiale n'est plus vérifiée sur une distance de 3,5 m, alors qu'elle 

est acceptable pour 20 cm. Un compromis est donc nécessaire. 
La solution adoptée consiste à faire le calcul pour une seule population de 

grains, jugée représentative de toutes les autres. De plus, parmi cette popula
tion, tous les grains sont équivalents, si bien qu'il suffit de suivre une particule 
unique, qui devient ainsi l'image de toute la charge. 

Ce choix revient à considérer qu'il est égal pour un grain d'entrer en 
contact avec la paroi (x étant toujours la distance depuis l'entrée charbon) 

- pour x = 0, puis 3.5 m, 7 m ... 

- ou pour x = 0.5 m, puis 4 m, 7.5 m ... 
-etc. 
Une étude statistique sur le degré de cuisson d'un lot de grains de coke 

pourrait confirmer (ou infirmer!) cette hypothèse. 
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IV .3 Conclusion: 

Des réflexions de ce chapitre, on pourra retenir les points suivants. 

En l'absence de données sur le comportement rhéologique d'un lit de 

particules, nous avons pu néanmoins établir les équations qui régissent le 
comportement mécanique de la charge, en fonction de quatre paramètres 
(angle dynamique de repos a, vitesse v, épaisseur de la couche active ne, débit 
d'enfournement Q8 ). Sans résoudre ce système complexe, on peut en déduire: 

- qu'une variation de la hauteur de la charge, généralement créée par la 
présence de diaphragmes, s'accompagne automatiquement d'une incurvation 
de sa surface, et d'une évolution de la vitesse des grains suivant l'axe; 

- qu'il existe deux degrés de liberté parmi le débit Q. et les diaphragmes 

aux extrémités. 
Toujours en ce qui concerne les mouvements de grains, nous avons 

réalisé, sans faire d'hypothèses restrictives, un calcul du temps de séjour, qui 
est très bien validé sur le four industriel, et qu'il serait intéressant de vérifier 
pour d'autres conditions opératoires. Ce calcul 

- permet d'expliquer la faible dispersion des distributions de temps de 
séjour observée expérimentalement sur Jes fours toumants, 

·et fournit la fraction de temps passé sur le talus (environ 10% sur le four 
étudié), et la 1réquence de passage contre la paroi (3,50 m suivant l'axe). 

Nous avons montré par ailleurs que la modélisation du four peut se faire 
par une succession de réacteurs constitués par des portions du tube. 

Enfin, nous proposons de concilier les aspects mécaniques (mouvements 
des particules), et physico-chimiques (modèle de grain, transferts entre la 
charge et le gaz), en suivant. le long du four, la transformation d'un seul 
grain, considéré comme représentatif de toute la charge. 



Chapitre V : Bilans matière et 
thermique dans une portion du four 

Les conclusions qui viennent d'être tirées permettent d'isoler, pour la 
modélisation, une portion du tube. L'objet de ce chapitre est de traduire, en 
termes de bilans, les phénomènes qui prennent place dans une tranche de 
four, pour en déduire les conditions dans la tranche suivante. 

1 tranche n° i + 1 1 tranche n° i 1 
1 1 1 
1 1 1 

Wff///1/1//$//1/ffi////$////////W/WW/1//lL 
1 1 1 
1 1 1 

écoulement des gaz 1 1 1 

1 
1 1 
1 1 

1 1 1 

1 1 1 
1 1 1 axe du four 

-·-·-·-·-·-l-·-·-·-·...L·-·-·-·~·-·-.-
1 1 1 

X+AL x 

Fi~e V.l: Coupe longitudinale du four. 

Si l'on se place à une abscisse x le long de l'axe (figure V.l), les para
mètres qui décrivent la charge sont le débit de grains, qui est constant, le 
gradient thermique dans les grains, leur humidité, et leur taux de conversion, 
tandis que la phase gazeuse est caractérisée par sa température (unique), sa 
composition, et son débit. La problématique est donc la suivante : si l'on 
suppose connu, à l'abscisse x, l'ensemble des paramètres qui viennent d'être 
énumérés, on doit les calculer à la sortie de la tranche, en x + AL, en prenant 

en compte 
- les transferts de chaleur entre le gaz, la charge, et la paroi 
- les phénomènes qui ont lieu dans chacune des deux phases, à savoir 

• pour la charge, tout ce qui relève du modèle de grain 
• pour les gaz, les réactions de combustion 

- éventuellement les réactions ga7isolide entre la charge et le gaz. 
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V.l!IYPQthèses: 

Le chapitre précédent a permis de montrer que dans chaque tranche, la 

phase gazeuse est bien mélangée (température et composition uniformes), 
comme cela est généralement admis pour les fours tournants. Par ailleurs, il 
est nécessaire de préciser que la modélisation portera sur un four ayant atteint 
une marche "stable", c'est-à-dire qui fonctionne en régime stationnaire : à un 
endroit quelconque, tous les paramètres physiques et chimiques sont indépen
dants du temps, pour la charge, le gaz ou la paroi. n reste enfin à préciser les 
hypothèses qui seront nécessaires au calcul. 

V.Ll Conditions initiales : 

Comme pour tous les procédés qui fonctionnent à contre-courant, se pose, 
pour la modélisation, le problème des conditions initiales (cf§ 11.5). En effet, 
l'état initial de la charge est connu à une extrémité du tube, côté charbon, 
tandis que les caractéristiques de l'air injecté sont fixées à l'autre extrémité, 
côté coke. Malgré cela, la résolution numérique doit s'effectuer en passant 
d'une tranche à l'autre, et donc en suivant la charge et le gaz dans le même 
sens. 

TI est nécessaire, par conséquent, de commencer le calcul en faisant des 
hypothèses sur l'un des deux milieux, ce qui offre deux possibilités : 

-Si la première tranche est située côté charbon, il faut fixer les conditions 
de sortie des gaz (température, débit et composition). La simulation progresse 
alors dans le sens de l'écoulement de la charge; elle s'appuie sur le modèle de 
grain pour déterminer l'évolution du lit de solide, et sur un bilan matière et 
thermique pour calculer, à contre-courant, les conditions dans la phase 
gazeuse le long du four. A la fin du programme, si les paramètres de sortie des 
gaz ont été correctement choisis (et si le modèle est fiable!), on doit obtenir côté 
coke un gaz qui correspond à l'air injecté. Si tel n'est pas le cas, le calcul est 
repris en modifiant en conséquence les conditions initiales du gaz ; plusieurs 
itérations peuvent être nécessaires pour trouver les conditions initiales réelles 
du gaz. 

- Si, au contraire, la résolution débute par le défournement, c'est le degré 
de cuisson et le profil thermique dans les grains qu'il faut imposer. La 
démarche consiste ensuite à calculer, pour la charge, la cinétique de pyrolyse 
"en remontant le temps". Cette méthode présente l'inconvénient de rendre 
inutilisable le modèle de grain, et de supprimer tout le sens physique des phé
nomènes physico-chimiques qui ont lieu dans la charge. 
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En outre, il est possible, dans le premier cas, d'avoir accès expérimenta
lement aux conditions dans les fumées qui sortent du four, tandis que le profil 

thermique dans un grain de coke n'est pas mesurable. C'est pourquoi notre 

choix s'est porté sur la première solution. 

V.L2 Profil~ daDS la p&!Oi: 

Le rôle de la paroi étant celui 
d'isolant, les gradients thermiques 
dans son épaisseur sont très impor
tants. La figure II.5 en est une illus

tration : l'écart de température me
suré est proche de 300 oc entre les 

faces interne et externe, séparées par 

10 cm de béton seulement. C'est 

pourquoi les transferts de chaleur 
dans la paroi se font essentiellement 

dans le sens radial (r sur la figure 

V.2), et peuvent être négligés dans Fi~ V.2: Coordonnées cylindriq~ 
les directions longitudinale (x) et dans la paroi. 
tangentielle (8) ; cela a été vérifié 

expérimentalement par BARR (38). Le fait de négliger le gradient suivant x 

rend la discrétisation en tranches valable aussi pour la paroi. 

Nous avons mentionné (cf§ II.2.4) que plusieurs auteurs supposent la 
température de la paroi indépendante der et de e, ce qui a l'inconvénient de 

rendre le coefficient de transfert paroi/charge dépendant de l'épaisseur de 

réfractaire et des températures des trois milieux (paroi, charge et gaz). 

Pourtant, aucune hypothèse n'est a priori nécessaire en ce qui concerne le 

profil thermique dans la paroi, qui se déduit des phénomènes de transferts de 
chaleur. 

A la mise en route de l'installation, la paroi, initialement froide, va 

s'échauffer peu à peu en recevant de l'énergie cédée par le gaz et la charge. 

Lorsque le four atteint un régime stable, chaque élément de paroi entre au 

contact successivement de la charge et du gaz, et sa température ne cesse de 

varier. Par contre, l'hypothèse du régime permanent impose que dans 

l'intervalle d'un tour, cet élément de paroi reprenne une température iden
tique. On obtient donc une situation particulière, où le champ de température, 

variable dans un repère llé à la paroi, est à l'inverse constant daDS un repère 
fixe. C'est cette condition que nous imposerons au profil thermique dans la 
paroi. Pour ne pu prêter à confusion, ce régime sera qualifié de ''périodique", 
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.. et non pas de permanent, puisque chaque élément de paroi est individuelle
.. ~ent en régime traDBitoire. La méthode de calcul qui conduit au profil de 

température (T=T(r,9)) sera détaillée au paragraphe V.2. 

Par ailleurs, la paroi est compo
sée de deux matériaux différents. A 
l'extérieur, une virole d'acier de 2 cm 
d'épaisseur remplit la fonction de 
support, et elle est garnie sur sa face 
interne de 20 cm de béton réfractaire. 
Ces deux milieux forment donc deux 
résistances thermiques en série ; un 
calcul d'ordre de grandeur permet de 
négliger la première par rapport à la 
seconde, du fait que l'acier est moins 
épais et bien meilleur conducteur de 
la chaleur que le béton. En supposant, 
pour simplifier, que toute l'épaisseur 
de la paroi est en régime permanent, 

..... 
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co 
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co 
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c .s 
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<11 N 
l:!lCO 
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.::=' 
c.> 0 

profil de 
température 

Fi~ V.3 : Profil thermique dans 
deux milieux conti~s (géométrie 

P.lane, régime stationnaire). 

seules interviennent les conductivités thermiques ; dans le cas d'une géomé

trie plane (fig.V.3), les deux résistances seraient R1 =el et R2 = e2 . Si la 
Âl Â2 

température moyenne de l'acier est de 200 °C et celle du béton de 500°C, les 
valeurs des conductivités sont respectivement Âl = 30 W.m-l.K-1 (valeur 
moyenne entre l'austénite et la perlite) et Â2 = 0,85 W.m-l.K-1 (valeur donnée 

par LAFARGE), ce qui donne~~ = 0,3%. 

On peut dès lors admettre que tout le gradient thermique est localisé dans 
le réfractaire, si bien que le calcul du transfert de chaleur dans l'acier est 
inutile. La paroi sera donc désormais assimilée au béton seul. 

V.L3 ~et d'un~ dans une tranche : 

Lorsqu'il traverse une portion du tube, le grain qui représente l'ensemble 
de la charge est soumis à des conditions variables, suivant qu'il passe sur le 
talus, dans la charge ou contre la paroi. n s'agit donc de définir la fraction de 
temps que la particule passe dans ces trois zones, et l'environnement qu'elle y 
rencontre, pour pouvoir appliquer le modèle de grain. 

La situation réelle est complexe. Si toutes les tranches ont une longueur 
identique (égale à 4L), la durée d nécessaire pour traverser une tranche de 

part en part est variable, puisque la vitesse moyenne u des grains le long de 
rue varie a.vee-la hauteur de la charge. n en est de même pour la fraction de 



temps dr passé sur le talus, qui dépend elle aussi du taux de remplissage. Un 
calcul rigoureux nécessiterait donc 

- de déterminer le taux de remplissage le long du four ( m = tb:) ), 

- puis, dans chaque tranche, la vitesse u par conservation du débit de 
grains ( u = flm) ), 

- d'en déduire le temps d passé dans la tranche ( d = flu) ), 
- et enfin le temps dr passé sur le talus ( dr= fld) par la relation {IV.S}), et 

par différence le temps d1 passé à l'intérieur de la charge. 

De plus, la durée de chaque passage sur la surface est aléatoire (cf fig. 
IV.S), si bien que le temps total dr passé dans une tranche sur le talus peut être 

fractionné également de façon aléatoire. 
Des hypothèses simplificatrices sont donc nécessaires pour mener à bien 

les calculs. Nous supposerons que la distance parcourue dans une tranche le 
long de l'axe l'est en un seul passage sur le talus, et le taux de remplissage 
sera considéré comme constant, égal à sa valeur moyenne. TI serait possible 
d'améliorer le modèle en donnant, dans un premier temps, une forme simple 
à la fonction m = f\x) Ooi linéaire par exemple), de façon à tester l'influence des 
diaphragmes. 

Le parcours imposé à la particule est par conséquent le suivant : la traver
sée d'une tranche nécessite toujours la même durée d, déterminée à partir du 
temps de séjour total et de la longueur de la tranche. Le grain passe tout 
d'abord sur le talus (zone 2 sur la figure IV.11), pendant un intervalle de 
temps drcalculé par la relation {IV.S}, puis passe contre la paroi (zone 3), ce 

qui nécessite une durée 60 m, et termine le temps qui lui reste au sein de la 
2n:n 

charge (zone 1). Nous verrons, en étudiant le transfert avec la paroi, comment 
tenir compte du fait qu'une fraction seulement de la charge est concernée par 
cet échange de chaleur. 

V.L4 Lo~eur d'une tranche: 

Lorsqu'on représente l'écoulement d'un fluide dans un réacteur réel en 
assimilant celui-ci à une cascade de J réacteurs parfaitement agités, ce 
nombre J ne doit pas être choisi au hasard; ~LERMAUX (114) a montré que 

-2 
t -

J dépend de la DTS du réacteur à modéliser, par la relation o2 = j , CJ et t 
8 

étant l'écart-type et le temps de séjour moyen de la DTS. Cette formule, désor
mais classique en génie chimique, n'est pas vraiment adaptée ici puisque nous 
avons exclu l'hypothèse d'une charge parfaitement agitée. De plus, ROBIN (11) 

a montré quelle pouvait donner des résultats très variables (du simple au 
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double) d'une mesure de DTS à l'autre. TI nous semble donc préférable de fixer 
.&L en s'appuyant sur l'observation des mouvements de grains. 

Comme nous supposons que le grain n'effectue, dans une même tranche, 

qu'un seul passage sur la charge, ce serait contraire au wns physique de 

donner à AL une valeur supérieure à - 1- Oongueur BïBi+l sur la figure IV.7), 
tan y 

qui correspond à la distance parcourue par la particule le long de l'axe 
lorsqu'elle roule sur toute la largeur du talus. Pour les valeurs moyennes w = 
80 ° et y = 84 °, - 1- vaut 19 cm sur le four industriel ; il est tout à fait correct 

tan y 

d'admettre que les caractéristiques du gaz ou de la charge sont constantes sur 
20 cm. 

D'autre part, la durée d pour traverser la tranche ne doit pas non plus être 
trop brève, puisqu'elle doit permettre de temps à autre de passer contre la 
paroi, ce qui demande un laps de temps imposé par la vitesse de rotation du 
tube et le taux de remplissage. Autrement dit, dans une tranche, le temps dJ 

d'immersion dans la charge doit être au moins égal à 60 w ; soit environ 15 s. 
27tn 

Puisque dt ... 0,9 x d, on en déduit que d doit être supérieure à 17 s, ce qui 
correspond à .&L > 17 cm Ges grains progressent à une vitesse moyenne de 56 m 
en 90 min, soit 1 cm.s-1 ). 

La longueur - 1- , qui vérifie cette condition, semble donc bien adaptée 
tan y 

pour la dimension d'une tranche dans la modélisation d'un four tournant. 

V.1.5 Conditions aux limites du ~dans les trois zones : 

Elles conditionnent le flux de chaleur reçu par la particule. 

V.1..5.1 Condition à Ja limite pendant Je passage sur le talus : 

Le grain voit alors le gaz par la moitié de sa surface, et échange avec lui 
par convection et rayonnement. L'autre moitié du grain est en regard du talus, 
avec lequel peut s'effectuer un transfert de chaleur par conduction et rayon
nement. Néanmoins, l'échange avec la charge par conduction est négligeable 
(cf§ IV.2.2.2) ; cela est vraisemblablement le cas aussi pour le rayonnement, 

étant donné les faibles écarts de températures entre grains voisins, comparés à 

l'écart de température avec le gaz. Nous admettrons donc que la particule 
n'échange qu'avec le gaz, et que ce flux de chaleur est uniformément réparti 
sur la surface du grain Ge modèle de grain est en effet monodimensionnel), ce 
qui revient à diviser le coefficient de transfert par 2. 
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Ce coefficient d'échange doit intégrer à la fois la convection et le rayonne
ment. Les auteurs précédents, en considérant la température de la charge 
uniforme et en négligeant les mouvements des grains, utilisent un coefficient 
de transfert global entre le gaz et le coeur de la charge. Leurs valeurs ne sont 
donc pas adaptées ici, et il serait préférable, pour le coefficient de transfert par 

convection, d'utiliser les corrélations classiques entre nombres de Nusselt, de 
Reynolds et de Prandtl (cf formules {Il. 7} et {ILS}). Néanmoins, on se heurte à 

la détermination de la conductivité thermique du gaz, lequel contient des 
espèces mal caractérisées ("goudrons", noirs de carbone, envols de fines ... ). Le 
problème est identique pour le calcul du flux de chaleur par rayonnement, qui 
fait intervenir les coefficients d'émission et d'absorption du gaz. 

C'est pourquoi nous avons choisi de fixer le coefficient de transfert par 
convection à 10 W.m-2.K-1 en l'estimant par la formule de Ranz-Marshall (cf 
§ lll.5.2; il est bien sûr possible de modifier à volonté cette valeur), et de repré
senter le rayonnement, comme dans le modèle de grain, par une émissivité du 
grain inférieure à 1. Aux températures envisagées, le transfert radiatif est de 
toute façon largement prépondérant. 

V.1.5.2 Condition à la limite pendant le contact avec la paroi : 

Lorsque le grain rencontre un élément de paroi, ils échangent par rayon
nement et par conduction, ce que nous représenterons par une seule conduc
tance de transfert englobant les deux phénomènes. 

Puisque seul le transfert de chaleur dans le sens radial est pris en compte, 
il suffit, pour le calcul, d'isoler un élément de paroi, représenté sur la figure 
V.4. Ses dimensions sont fixées par l'échange avec le grain; on doit avoir: 

&x= Dapp, 

Ri x .!\8 = Dapp· 

R ----- ---* 
---- i------41111E:-------

~----
--------- -R-- , 

e ---- , " '"" ------- -~ 
Fi~e V.4: Elément de paroi utilisé pour le calcul. 
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Par ailleurs, pour pouvoir utiliser le modèle de grain, il faut de nouveau 
admettre que le flux de chaleur +gp reçu par la particule est uniformément 

réparti sur sa surface, bien que le transfert ne soit pas isotrope en réalité. Si 
Tgs et Tps sont les températures de surface du grain et de la paroi, +gp s'écrit: 

2 
<Pgp =x DP hgp (Tps- T18), 

tandis que le flux 4Ppg cédé par l'élément de paroi s'exprime par: 

4Ppg = Ri .69 x âx x hpg (T ps - T gs). 

La conservation de l'énergie nécessite que 'gp = «Ppg. ce qui impose la relation 

suivante entre les deux coefficients de transfert : 
2 

h DP x 
~-x-----hgp - D2 - 0,962 . 

app 

D est de nouveau difficile de se fonder sur les valeurs données par la 
bibliographie pour hpg. puisque là aussi c'est le coefficient global de transfert 

qui est donné par les auteurs, et non pas la valeur vraie au niveau du contact 
grain/paroi. 

Nous utiliserons la valeur de 30 W.m-2.K-1, puisque l'on peut supposer que 
l'échange paroi/solide est plus efficace que celui entre le gaz et la charge ; 
GOROG (31) a utilisé des valeurs comprises entre 50 et 100 W.m·2.K-1 pour le 
coefficient de transfert global, entre la paroi et le cœur de la charge. 

Le coefficient de transfert réel au niveau du contact paroi/grain ne peut 
pas être mesuré directement et doit plutôt être considéré comme un paramètre 
ajustable. BARR (38) a mesuré avec une bonne précision le flux de chaleur 
entre la paroi et le lit de grains, mais n'a pas pu en déduire le coefficient de 
transfert hpg. faute de pouvoir mesurer un écart de température suffisant 

entre les deux milieux. Puisque notre modèle fournit le flux thermique 
paroi/charge, la meilleure possibilité pour établir la valeur de hpg est de faire 

coïncider le calcul avec une mesure expérimentale du flux. 

V.1.5.3 Condition à la limite du erain pendant BOD immersion dans la cbarle : 

Le flux de chaleur reçu par un grain situé dans la charge dépend de la 
température de surface de ses voisins. Théoriquement, il faudrait donc indivi
dualiser chaque particule pour pouvoir calculer les flux qu'elles échangent. 
Par contre, nous pouvons supposer que les différents grains ont des histoires 
thermiques assez semblables pour que leurs températures de surface soient 
sensiblement identiques. Dans ces conditions, le flux reçu par un grain au 
sein de la charge peut être considéré comme nul. 

Cette hypothèse revient à considérer que les grains ne reçoivent (ou ne 
cèdent) de. rénergj.e.. que lorsqu'ils_ sont au. contact de la paroi ou du gaz, et qu'à 
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l'intérieur de la charge, le phénomène prépondérant est la diffusion de cette 
énergie dans les grains. 

V .2 Calcul du profil thermique et des tlux de chaleur dans la 
pa!QÏ: 

V .2.1 Choix d'une démarche qui prenne en compte Je contact avec la 

charll!: 

n a été montré qu'un grain particulier ne peut passer dans la zone n° 3 
(cffigure IV.11) qu'avec une fréquence assez faible. Par ailleurs, il est néces
saire de calculer le profil thermique dans la paroi dans chaque portion du four, 
et donc de tenir compte du contact paroi/grain, qui ne peut cependant se réali
ser que toutes les 18 tranches environ. Compte tenu de cette remarque, deux 
méthodes de résolution nous semblent possibles. 

Dans le premier cas, le calcul du transfert de chaleur dans la paroi est fait 
pour chaque tranche, mais son effet sur le "grain-témoin" n'est pris en compte 
que dans une tranche sur 18. Cela signifie physiquement que dans chaque 
tranche, la paroi voit effectivement 1/1Sème de la charge, mais que cet apport 
(ou cette perte) d'énergie se répercute en une seule fois sur l'ensemble des 
grains, toutes les 18 tranches. L'échange paroi/charge est donc réparti le long 
du four de façon régulière pour la paroi, et de façon discrète pour la charge. 

L'autre démarche consiste à distribuer régulièrement à la charge le flux 
reçu de la paroi. Dans chaque tranche, le calcul au niveau de la particule fait 
donc intervenir le contact avec la paroi, mais pour tenir compte du fait qu'une 
partie seulement des grains est vraiment concernée, le flux de chaleur qui 
rentre dans le grain est divisé par 18. 

Aucune de ces deux méthodes n'est parfaite. La première tient compte du 
trajet réel d'une particule, mais engendre le long du four des à-coups sur les 
températures et les compositions, lorsque dans une seule tranche, l'ensemble 
des grains qui s'y trouvent passent contre la paroi. Dans la seconde, la parti
cule sur laquelle porte le calcul n'est plus réelle, mais en quelque sorte une 
moyenne de tous les grains de la tranche. 

Nous retiendrons la deuxième solution, qui a surtout l'avantage de donner 
une représentation plus continue des transferts, et qui conduit donc à des 
profils thermiques et chimiques plus réguliers le long du four. 
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L'obtention d'un profil thermique périodique se fait en suivant par le 

calcul l'élément de paroi au cours de sa rotation. Le champ de température 
suivant r, arbitraire au départ, va peu-à-peu se modifier pour devenir cyclique, 
et ne plus dépendre du temps, pour un observateur immobile placé à une posi
tion angulaire a donnée. 

Le calcul dans une tranche est décomposé en quatre phases, et se déroule 
ainsi : 

- 1ère phase {passage sur le talus) : Dès son entrée dans la tranche, le 
grain roule sur le talus pendant une durée tr. D reçoit du gaz à la température 
Tg un flux par convection et par rayonnement. C'est le modèle de grain qui est 

alors utilisé, pour calculer l'évolution du champ de température et du taux de 
conversion dans la particule. 

- 2ème phase {contact paroi/charge): Les grains qui entrent en contact avec 
la paroi sont nécessairement passés sur le talus au préalable. D est donc 
logique de considérer qu'un élément de paroi rencontre, en bas du talus, un 

grain issu de la première phase du calcul. Pendant la durée 60 ro, l'échange 
2xn 

entre eux se fait via les coefficients de transfert hpg et hgp, tandis que la face 

externe de la paroi est soumis à la température ambiante au travers du coeffi
cient hp.. L'utilisation combinée du modèle de grain et d'un calcul de transfert 

de chaleur dans l'élément de paroi donne accès au profil thermique à la fois 
dans le grain et dans la paroi. 

- 3ème phase {contact paroi/gaz): Le calcul du transfert dans l'élément de 

paroi se poursuit pendant 60 x (1-~) , avec cette fois comme condition à la 
n 2x 

limite sur la face interne la température Tg et le coefficient d'échange hgp. 

L'élément de paroi a alors accompli un tour complet, et se retrouve en bas 
du talus. Pour vérifier que le profil est bien périodique {c'est-à-dire que T = 
f(r,a) est indépendante de a dans un repère fixe), le calcul continue pendant un 

second tour, en reprenant comme condition initiale pour le grain la fin de la 
première phase. Si les températures dans la paroi sont différentes de celles du 
premier tour, il faut poursuivre le calcul plus avant, jusqu'à ce que deux tours 
consécutifs donnent les mêmes résultats, à une incertitude près bien entendu. 

Ce critère de convergence est fixé à 0,05 K par BARR {38). Nous avons pu 
constater qu'il faut effectivement choisir une valeur faible (de l'ordre de 0,1 K 
pour obtenir une précision d'environ 5 K), les transferts étant très lents dans la 
paroi. n faut bien évidemment trouver un compromis entre la précision et le 
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temps du calcul. Dans tous les calculs présentés au chapitre VI, le critère 
retenu est de 0,5 K. 

- 4ème phase : Une fois connu le champ de température dans la paroi, il 

reste encore au grain à passer au sein de la charge avant de passer dans la 

tranche suivante. 

Comme pour le modèle de 
grain, c'est la méthode des vo
lumes de contrôle dans son 
schéma implicite qui est utilisée 
pour la paroi, en raison de sa 
très grande souplesse. La dis
crétisation se fait en volumes 
d'égales épaisseurs (fig. V.5). 
Les paramètres thermophy-
siques, qui nous ont été com-

~ 
~r 

Fi~e V.5: Volume de contrôle dans 
l'élément de paroi. 

muniqués par le constructeur (Bétons LAF ARGE), sont considérés comme 
indépendants de la température : 

conductivité thermique 
masse volumique 
chaleur spécifique 

: Â. = 0,85 W.m-1.K-1 

: p = 2000 kg.m-3 
: Cp= 850 J.kg-1.K-1. 

n serait bon, pour la poursuite de l'étude et l'amélioration du modèle, de 
vérifier ces données, en mesurant les variations de Â. et de Cp avec la tempéra-

ture. 
Si on fixe comme condition initiale une température uniforme dans 

l'épaisseur, égale à la température ambiante, le temps nécessaire pour 
atteindre le régime périodique tel qu'il a été défini est de l'ordre d'une journée, 
soit 10 minutes de calcul (sur HP 9000/835), ceci pour une seule tranche du 
four. TI est donc préférable de partir d'une condition initiale moins éloignée du 
régime permanent, par exemple un profil linéaire dans l'épaisseur. Malgré 
cela, la recherche du profil thermique dans la paroi reste l'étape la plus longue 
dans la modélisation d'une tranche du four, en raison du phénomène physique 
sur lequel est elle basée : la propagation de la chaleur dans un matériau 
isolant. Nous verrons au paragraphe suivant qu'il est possible d'améliorer la 
vitesse de convergence. 

Le champ de température obtenu à la fin du calcul dans une tranche, sert 
de condition initiale pour le calcul dans la tranche suivante, étant donné que 
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les variations de température sont relativement faibles sur une distance de 20 
cm le long de l'axe. 

V .2.4 Mise en évidence d'une zone seusiblement stationnaire en 
température: 

Les variations cycliques de température sur la face interne de la paroi, 
provoquent des oscillations en température dans le béton, qui ne semblent 
affecter, d'après l'expérience, qu'une couche assez fine près de la surface 
(cf§ II.2.4). Les différents auteurs en ont conclu que le reste de la paroi, côté 
extérieur, est insensible aux changements de température sur la face interne, 
et que le profil thermique y reste constant. 

n faut pourtant préciser que ces oscillations se répercutent en réalité dans 
toute l'épaisseur, mais qu'elles deviennent imperceptibles au-delà d'une 
certaine distance, amorties par la faible conductivité thermique du milieu 
(figure V.6). 

distance 

Ri 

L___ air ~<E--------paroi------~~ intérieur;__~ 
,.--ambiant four 

_!i~ V.6: Représentation qualitative du champ de tem~rature dans 
l' éP.aisseur de la paroi. 



Le profil de température dans un élément de paroi reste, à chaque instant, 
compris entre deux courbes, qui, elles, représentent deux régimes station
naires au sens propre: elles correspondent aux deux cas fictifs où l'élément de 
paroi serait sans cesse en contact du gaz (AB sur la figure V .6), ou bien de la 

charge (CD). En un rayon donné, la température varie de façon périodique, 

avec la même fréquence que sur la face interne, mais avec une amplitude qui 
est presque nulle si l'on se trouve à plus de 10 mm de la paroi interne. 

On retrouve effectivement par le calcul que les changements de tempéra
ture sont limités à une épaisseur de 15 mm de béton environ : nous avons 
obtenu les courbes de la figure V.7 sur la première tranche du four (côté char
bon), pour une température de sortie des fumées de 1150°C. 

La constatation de ce phénomène permet d'accélérer considérablement la 
convergence des calculs dans une tranche, en faisant l'hypothèse que dans 
l'élément de paroi en rotation, une certaine épaisseur, comprise entre les 
rayons Ra et Re, est réellement en régime stationnaire. Un calcul analytique 
(cf annexe VI) permet alors, à partir de la température Ta en R=Ra, de la 

température extérieure, et du coefficient de transfert paroi/air ambiant, 
d'obtenir le champ de température qui existerait entre Ra et Re, si Ta était la 
température en Ra correspondant au régime périodique. 

La recherche du régime périodique peut donc se faire de la façon suivan
te: lorsqu'on est loin de la solution, le profil thermique dans l'élément de paroi 
est modifié au début de chaque tour en imposant, entre R=Ra et R=Re, les 

températures données par le calcul analytique. Physiquement, cela signifie 
qu'au lieu d'attendre que le transfert de chaleur se fasse de lui-même, on 
répercute instantanément entre Ra et Re les changements de régime qui ont 
lieu entre Ri et Ra ; on repart ainsi à chaque tour d'une condition initiale plus 

proche du résultat. Quand l'élément de paroi n'est plus très éloigné du régime 
périodique, le calcul "normal" (sans calcul analytique) reprend, pour 
s'assurer que le résultat final ait bien un sens physique. 
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Fi~ V.7: Profil thermique calculé dans la paroi - -
Oe rayon est compté depuis l'axe du four). 
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V .3 Bilan thermi~ dans le~: 

A ce stade du calcul dans une tranche, on connaît le profil thermique et le 
taux de conversion des grains à leur sortie de la tranche, ainsi que le profil 
thermique dans la paroi. D reste à prendre en compte les bilans thermique et 
matière dans la phase gazeuse, pour remonter à la composition et à la tempé
rature des gaz qui entrent dans la tranche en x+Ax. 
Notons At le temps de séjour du grain dans la tranche n° i (c'est également le 

temps nécessaire pour faire passer dans la tranche i+ 1 tous les grains 
présents dans la tranche i). Le bilan thermique s'écrit en comptabilisant les 
termes d'entrée, de sortie et de création d'enthalpie pendant At, dans le volume 

délimité par un pointillé sur la figure V.S. 

écoulement des solides 
M. V. 

»'ZM/W//#//71//M//1/////0'/////&il/11//Z 

sens de progression du calcul 1 l 

x +6L x 

Figure V .8 : Les cinq termes du bilan thermique dans une tranche. 

1. La flèche n° 1 représente l'apport d'enthalpie par "advection" (= trans
port de matière), qui est inconnu; il vaut: 

* (Ttfx+~ * 
Qgx+âLAt )., Cp x+âL(T) dT 

T rer 
• 

en notant Qgx+âL le débit molaire en x+AL, Tref la température de réfé-
• 

renee, T g(x+&L) la température du gaz en x+AL, et Cp x+âL la chaleur spéci-

fiqùe molaire du gaz en x+AL. Le choix des grandeurs molaires (plutôt que 

massiques) facilitera l'écriture du bilan matière. 
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2. Le second terme d'entrée (flèche n° 2), par advection également, est dû 
.. a~ passage des matières volatiles du lit de solides vers la phase gazeuse. n 

s'exprime par : 
(T• 

AmMV ), Cp~) dT. 
Trer 

. ~t 1 

ÂmMV est la masse de matières volatiles qui quitte la charge pendant At entre x 
et x+AL, CP.Mv la chaleur massique du mélange constitué de ces matières vola
tiles, et T8 la température de surface des grains. Am~r~v est donné par 

l'évolution du taux de conversion pendant la traversée de la tranche, et CPMv 
est calculé à partir de la composition des matières volatiles, tirée d'un bilan en 
cornue Jenkner. L'utilisation des grandeurs massiques est imposée ici par le 
fait que le bilan en cornue exprime des rendements massigues en gaz, en eau 
et en goudrons, et que la masse molaire moyenne des goudrons n'est pas 
connue avec précision. 

T8 évolue pendant le passage du grain dans la tranche, mais il n'est pas 
possible d'en tenir compte. La valeur de T8 retenue sera la température de 

surface du grain au moment où il quitte la tranche. 
3. Les gaz qui quittent la tranche en x (flèche n° 3) véhiculent une certaine 

enthalpie, d'où un terme de sortie par advection, qui est parfaitement déter
miné puisque l'on suppose connus débit et composition des gaz en x: 

• JT ,j.x) • 
QgxAt Cpx(T) dT 

T rer 

4. Pendant At, la phase gazeuse cède une quantité de chaleur Q, dont une 
partie (QI) va à la charge, et l'autre partie CQ2) à la paroi. Q1 vaut N fois la 

chaleur reçue par un grain sur le talus (déterminée par le modèle de grain), 
tandis que la valeur de Q2 provient du calcul de transfert thermique dans la 

paroi. Q est donc connue. 
5. Enfin, les réactions de combustion entre espèces gazeuses, et les réac

tions hétérogènes entre le gaz et la charge, délivrent, pendant At, une énergie 

notée Qcomb· 

En choisissant T g<x> comme température de référence, le bilan thermique 

s'écrit : 

La terme. d'accumulation est nul. puis.que le régime est permanent. 
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Le débit et la composition des gaz en x+AL (ou bien le débit molaire de 

chacun des gaz) sont donnés par un bilan matière, qui doit donc être formulé 
au préalable. Le bilan thermique fournit ensuite la température Tgb:+AL), par 
l'intermédiaire de l'enthalpie molaire des gaz en x+AL: 

f
T tX+li.U 

H * = Cp :+AL(T) dT. 

T tx> 
La fonction Cp*(T) est approchée par un polynôme; le calcul de Tg<x+AL) à 

partir de H • devrait donc se faire par approche successive. Nous supposerons, 
pour simplifier, que la chaleur spécifique est peu sensible à la température 
dans l'espace d'une tranche, étant donné que la variation de température sur 
la longueur àL ne dépasse jamais 5° C. Cela permet d'exprimer H • sous la 

forme : 
H * =Cp* x+AL(Tg<x)) x ( Tg{x+AL)- Tg<x) ). 

V .4 Bilan matière: 

Nous devons poser ici trois hypothèses, qui seront complétées par d'autres, 
suivant que l'on étudiera le cas d'une combustion à l'équilibre, ou bien régie 
par des vitesses de réactions. 

1. L'azote est supposé inerte: la teneur en oxydes d'azote dans les fumées 
qui sortent du four a en effet été estimée expérimentalement à 112 ppm, ce qui 
est négligeable dans le bilan global en azote. 

2. Les goudrons sont également considérés comme inertes ; cette hypo
thèse est plus restrictive et il est actuellement difficile de la justifier, puisque 
les quantités de goudrons recueillies sur le four industriel (voir plus bas) et sur 
le four pilote lors de certains essais, sont très différentes. Cependant, comme 
les gaz circulent à contre-courant, la combustion des "matières volatiles" (gaz, 
goudrons ... ) ne peut se produire que dans la zone du four où elles sont 
produites, c'est-à-dire pendant la montée en température du coke, qui repré
sente environ la moitié supérieure du four; or, des bilans thermiques globaux, 
qui seront établis au chapitre suivant, montrent que la puissance apportée par 
la combustion du méthane, du monoxyde de carbone et de l'hydrogène (cette 
puissance est calculée en annexe VII) peut couvrir les besoins en énergie de la 
portion du tube où a lieu la carbonisation. Bien ne permet donc d'aftirmer que 
la combustion d'UDe partie des goudrons ou de leurs produits de craquage soit 
nécessaire au fonctionnement du procédé. Par contre, la combustion d'une 
fraction du carbone solide, dans la charge ou sous forme de fines envolées, 
sera prise en compte dans le modèle. 
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3. Les différents gaz de pyrolyse se dégagent tous à la même vitesse, seule 
la quantité change de l'un à l'autre. C'est ce qui a été supposé dans le modèle 
de grain. Ceci reste à vérifier expérimentalement, en particulier pour 
l'hydrogène, qui est susceptible de se dégager plus tard que les autres gaz. 

V.4.1 Condition initiale : 

On a tout intérêt à utiliser, pour l'état de la phase gazeuse dans la 
première tranche, des conditions initiales les plus proches possibles de la 
réalité. C'est pourquoi une campagne de mesures a été réalisée sur le four 
industriel, pour déterminer la composition, le débit et la température des 
fumées qui sortent du tube. 

V .4.1.1 Bilan &lobai du prélèYement; teneurs estimées en eau et en aoudroDB: 

Le dispositif de prélèvement est adapté de la cornue Jenkner : les gaz, 
captés à leur sortie du four, sont d'abord refroidis, puis traversent un électro
filtre. On a séparé ainsi, pendant un prélèvement de 3 · h 05 min : 

-18 g d'eau; 
- 116 g de résidu condensé, à 41,5% d'humidité, et contenant 3,4% sur sec 

de goudrons (96,6% d'Insolubles à la Quinoléine); 
- 332 g de dépôt à l'intérieur de la canne· de prélèvement, à 58,1 % 

d'humidité ; ce dépôt est composé en majeure partie de fines envolées 
(88.%. sur sec de particules d'une taille supérieure à 40 fJ.m) et de très 

peu de goudrons (2,9 % sur sec) ; 
- 3,42 Nm3 de gaz, dont l'analyse est présentée au paragraphe suivant. 
On peut. en déduire la teneur en eau et en goudrons dans les fumées : 
La masse d'eau recueillie est au total de 18 + 116 x 0,415 + 332 x 0,581 = 259 g, 

soit 14,4 mol. 
La masse de goudrons est de 116 x 0,585 x 0,034 + 332 x 0,419 x 0,029 = 6,3 g, 

soit 0,02 mol (en utilisant une masse molaire moyenne de 300 g.mol-1), ce qui 
est tout-à-fait négligeable. 

Le nombre total de moles prélevées est donc de ~~ + 14,4 = 167 mol 

et la teneur en eau de : 

1 8,6% 1 
La quantité extrêmement faible de goudrons collectés est surprenante, et 

ne correspond pas à d'autres essais réalisés par ailleurs en four tournant 
pilote. 
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V .4.1.2 Analyse chimique des pz : 

Nous avons retenu, parmi les gaz.de pyrolyse (goudrons et eau exclus), les 
quatre espèces principales, qui sont CH4, CO, C02, et H2, auxquelles 

s'ajoutent, dans le four tournant, 02 et N2. Leurs concentrations ont été déter

minées par chromatographie en phase gazeuse ; les mesures ont été faites en 

parallèle par nous-mêmes et par le laboratoire du CPM. Nous avons utilisé 
pour notre part une colonne garnie de Carbosieve, à 80°C, pour doser le C02, et 

un tamis moléculaire de 5 A à 40 oc pour les cinq autres gaz. Les deux séries 

de résultats sont portées dans le tableau suivant : 

CH.t co CÜ2 H2 Û2 N2 total 

analyse 3,5 8,1 11,2 0,4 2,1 80,2 105,5 
EMN (%) 

analyse 2,7 12 <0,1 10,0 0,1 75,0 99,9 
CPM (%) 

Tableau V .1 : Teneurs en pourcentages molaires dans les fumées. 

Les ordres de grandeurs sont assez voisins entre les deux laboratoires, 
sauf pour C02 et H2, ce qui peut s'expliquer par la méthode de prélèvement et 

de stockage du gaz. Nous avons utilisé des baudruches en Tedlar (matériau 
souple exempt de plastifiants), tandis que le CPM emploie des ampoules en 

verre remplies d'eau au préalable. La baudruche permet de stocker correcte
ment le C02 mais est mal adaptée pour H2 (fuites possibles à travers le sep-

tum): à l'inverse, l'ampoule en verre conserve mieux l'hydrogène mais fausse 
la mesure de co2 par dissolution de ce gaz dans les goutellettes d'eau qui 

mouillent la paroi. 

Par ailleurs, on peut penser que les traces d'oxygène détectées proviennent 

plutôt d'entrées d'air parasites (notamment à travers la goulotte d'introduction 

du charbon), puisque la combustion se fait en défaut d'air dans le four. 
Compte tenu de ces remarques, les teneurs probables nous semblent être, 

pour les fumées sèches et sans goudrons : 

CH.t : 3% (moyenne des deux laboratoires) 
co : 10 % ( Il Il " tl tl " Il ) 

C02 : 10 % (valeur EMN) 

H2 :10% (valeur CPM) 

Û2 :0% 
N2 : 67 % (par différence) 
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En corrigeant ces valeurs pour y intégrer 8,6 '11 d'eau, on obtient finale

ment: 

CH.t 

2,7% 

co co2 H2 Û2 

9,1% 9,1% 9,1% 0 

Tableau V .2 : Titres molaires corrigés. 

v .4..1.3 Température eé débit- fuméM: 

N2 H20 
61,2% 8,6% 

La température de sortie des fumées a été relevée à l'aide d'un thermo
couple introduit dans la gaine de prélèvement. Deux mesures ont été faites : 

-le 12/12/90, avec un enfournement de charbon B pur, la température des 
fumées était de 1140°C ; 

-le 27/02/91, avec du charbon A pur, elle était de 1110°C. 
Cette valeur est à comparer celle indiquée par la première sonde "fumées" 

côté charbon, qui est environ de 950 oc seulement. 
Le débit des fumées peut être évalué à partir d'un bilan en oxygène sur 

une chambre de post-combustion (cf annexe VII). D est de l'ordre de 10 Nm3.s-1 

pour les fumées sèches sortant du four. Le débit de vapeur d'eau doit repré

senter 8,6% du total, et vaut donc~'~ :
6
x ~O = 0,941 Nm3.s-l, d'où on déduit le 

débit total, de l'ordre de 

( 11 Nm3.s-l 1 

Cette valeur se fonde sur une analyse chromatographique des gaz en 

amont et en aval d'une chambre de post-combustion ; sa précision est donc 
celle de l'analyse. 

V.4.2 Cas d'UDe combustion à l'~re tberm~~e: 

L'évolution de la phase gazeuse le long du four est éminemment com
plexe, car les espèces présentes sont très nombreuses, ainsi que les réactions 
chimiques qui peuvent se produire entre elles. C'est pourquoi il est nécessaire 
d'examiner d'abord si les transformations sont assez rapides pour qu'à chaque 

instant, l'équilibre thermodynamique soit réalisé, dans le gaz et entre le gaz et 
la charge. C'est en effet le cas le plus simple à traiter, puisque seules inter
viennent alors les constantes thermodynamiques, qui sont parfaitement 
connues ; il n'en va pas de même pour les paramètres cinétiques des réactions 
de combustion. 
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V .4.2.1 Bilan matière dana une tnmcbe: 

Si l'on suppose que la phase gazeuse a le temps de se mettre en équilibre 
(avec elle-même et avec la charge) au fur-et-à-mesure qu'elle progresse le long 
du four, le problème du bilan matière dans une tranche se pose dans les 
termes suivants : les gaz qui sortent de la tranche en x sont dans un état 
d'équilibre qui est connu ; il s'agit de déterminer un autre état d'équilibre, plus 
ancien, celui qui existe en x+.âL, et qui, après avoir_été perturbé par l'apport de 

matières volatiles dans la tranche, a donné l'état d'équilibre en x. 
Les goudrons et l'azote étant inertes, il existe six débits molaires à déter

miner en x+.âL, qui sont notés Qc114, Qco, Qc02, QH2, Qo2, QH2o ; si les gaz se 
mettent en équilibre avec la charge (assimilée à du carbone pur), il apparaît 
une inconnue supplémentaire, q c , qui est le débit de carbone solide "brûlé" 
dans la tranche (il s'agit réellement d'une combustion si qc > 0, et d'un dépôt 
de carbone si qc < 0). Les débits molaires en x, notés Qc114', Qco', Qco2', QH2', 

Qo2', QH2o' sont supposés connus, de même que les débits molaires de gaz de 
pyrolyse qCH4, qco, qc02, qH2, qH2o , qui quittent la charge vers le gaz. 

Puisque les molécules gazeuses se transforment, les bilans, toujours 
écrits à l'intérieur du volume représenté sur la figure V.S, doivent porter sur 
les espèces atomiaues, qui, elles, se conservent, et qui sont au nombre de trois : 

Bilan en C: 

Qco + Qc02 + Qcl!4 + qc + qco + qoo.z + qCH4 = Qco' + Qco2' + Qc114' 

BilanenH: 

2Qfu + 2~ + 4QCR4 + 

Bilan en 0: 

Qco + 2QC02 + ~ + 2Q02 + qco + 2qoo.z + qH20 = Qco' + 2Qco2' + QH2<>' + 2Q02' 

entré par convection 
(inconnu) 

+ apport par les MV = sortie par convection 
(connu) (connu) 



Pour calculer les sept inconnues, quatre autres relations sont nécessai
re!l ; ce sont quatre équilibres thermodynamiques : 

C0+~<>2++C<>2 ~=~(Tg) 
Pco P02 

(1) 

2 
PC02PH~ 
---2- =~(Tg) 

Pc.a.& p~ " ~nt 

(2) 

l>Hao = ~(Tg) 
PH2~ 

(3) 

(4) 

Les pressions partielles sont celles en x + ~-
n existe beaucoup d'autres réactions possibles entre les 7 espèces, comme 

par exemple : 

c + co2 ..... 2co 
C + H20 ++ CO + H2 

1 c + 202 +-+co 
Cii4 +-+ c + 2H2 

(5) 
(6) 

(7) 

(8) 

Néanmoinsr la thermodynamique impose que 4 équilibres seulement 
soient indépendants parmi les 8 cités ici. 

Les équilibres (1) à (4) sont nécessairement indépendants, puisque dans 
chacun d'eux intervient une espèce qui n'est pas présente dans les trois au
tres: CO dans (1), CK4 dans (2), H2 dans (3), etC dans (4). Les équilibres (5), 

(6), (7), et (8) doivent donc nécessairement s'exprimer en fonction des équilibres 
(1), (2), (3), et (4). Le lecteur pourra effectivement vérifier les quatre relations 
suivantes, qui sont indépendantes (déterminant = -1) : 

(5) 
(5)- (6) 

=- 2 x (1) + (4) 

=- (1) + (3) 

(7) =- (1) + (4) 

(8) = (2)- 2 x (3)- (4) 

Tel est l'autre intérêt de se placer dans l'hypothèse de l'équilibre thermo
dynamique : quel que soit le nombre des réactions qui ont réellement lieu, la 
résolution est toujours identique. Pour tenir compte d'une espèce supplémen
taire (CzH4 par exemple), il suffit d'introduire un équilibre qui fait intervenir 

cette molécule-~ 
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Si l'on suppose que les gaz obéissent à la loi des gaz parfaits, les pressions 
partielles Pi s'expriment en fonction de la pression totale p, des débits molaires 

Qi et du débit total Q : Pi = px ~ , si bien qu'on obtient le système de sept équa-

tions à sept inconnues : 

Qco + Qce>:z + QC14 

2~+2~+4'b4 

= Qco' + Qce>:z' + QcK&' 

= 2QH2' + 2QH20' + 4QcK&' 

(V.1} 

- Qc - Qoo- Q<X>2- QCH.& 

-~- 2QH2o- 4QCH.& 

Qco + 2QCO:z + 'hl20 + 2Q02 = Qco' + 2Qce>:z' + QH20' + 2Q02' - Qco- 2qoo.z- QH20 

Qccn - ~ 
Qco~Q<n 'IP' 

2 
Qc02QH2o 

Qœ.Q~ 

QHgQ - ~ 
QH2~Q02 'IP' 
Qccn 
Q<n 

Ces sept équations sont en fait couplées au bilan thermique, puisque la 
température qui intervient dans les constantes d'équilibre est la température 
des gaz en x+~L. Nous supposerons pour simplifier que les constantes 

d'équilibre varient peu en l'espace d'une tranche, ce qui permet de les calculer 
en T g(x), qui est connue. 

La résolution du système, effectuée par la méthode de Newton (cf annexe 
VIII), n'est pas possible sous cette forme, en raison des valeurs extrêmement 
élevées des constantes d'équilibre. n est nécessaire, pour le calcul numérique, 
de remplacer les quatre dernières équations par leurs logarithmes. 

V .4.2.2 Ecart à l'équilibre dans les fumées sortant du four: 

Si l'hypothèse de l'équilibre thermodynamique est valide, les gaz qui quit
tent le four doivent eux-mêmes se trouver à l'équilibre. A 1150 °C, les quatre 
constantes d'équilibre sont données par: 

Ln K1 = 13,462 ; Ln K2 = 67,603 ; Ln Ka= 14,262 ; Ln Ki= 33,488. 



On vérifiera facilement que les concentrations du tableau V .2 ne vérifient 
pas les quatre équations d'équilibre. n est alors intéressant de rechercher si ce 

gaz est loin de l'équilibre. 
Pour cela, il suffit de considérer 100 moles de gaz, et de déterminer 

comment évolue ce mélange pour se mettre en équilibre à 1150 °C (avec lui

même et avec la charge). La solution est donné par le système V.1, où les 
variables expriment cette fois des nombres de moles et non plus des débits, et 
en imposant bien sûr des débits de matières volatiles nul entre la charge et le 
gaz. Le calcul n'est possible qu'avec une teneur initiale non nulle en 02: nous 

l'avons fixée à 0,2 %. Les résultats sont rassemblés dans le tableau suivant: 

nombre de nombre de moles titre molaire à 

moles initial à l'équilibre l'équilibre 

Cli4 2,7 1,646.1o-2 0,014% 

co 9,1 36,247 30,07% 

co2 9,1 1,537.1o-2 0,013% 

H2 9,1 23,045 19.11% 

Û2 0,2 4,395.1o-17 0 

N2 61,2 61,2 50,77% 

H2Ü 8,6 2,176.1o-2 0.018% 

total 100,0 120,5 100% 

Tableau V.3: Ecart à l'équilibre thermod~que dans les 
fumées sortant du four. 

La réalisation de cet équilibre provoque la combustion de 15,38 moles de 
carbone solide. 

On constate qu'à l'équilibre, la composition serait assez différente de celle 
qui a été mesurée : le méthane, le dioxyde de carbOne et la vapeur d'eau 
devraient avoir complètement dispam, au profit du JD.OilœYde de carbone et de 
l'hydrogène. Cela s'explique par le jeu des constantes thermodynamiques, les 
équilibres du méthane et du carbone solide ayant des valeurs de Kp plus élevées 

que les deux autres équilibres. 
Ce comportement se retrouve également daDs le calcul à l'intérieur du 

four ; en prenant comme condition initiale dans le gaz l'état d'équilibre du 

tableau V.3, et en supposant l'équilibre établi à tout instant, on obtient les 
débits molaires représentés sur la figure V .9 : on observe que CO et H2 sont les 

principaux constituants, les autres gaz étant à l'état de traces. De plus, la 
phase gazeuse consomme de l'énergie au lieu d'en produire (figureV.10) ; cela 
provoque une élévation vi:alente de- température tiu gaz dans le sens charbon 
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-coke (c'est-à-dire un refroidissement dans le sens réel de l'écoulement 
gazeux) (fig.V.ll), si bien que la pyrolyse est extrêmement rapide (figure V.12). 
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Si l'on supprime l'équilibre gaz/solide en conservant uniquement 

1'~9-uilibre dans la phase gazeuse, les résultats sont très peu modifiés. Cela 
revient en effet à imposer qc = O. Or, l'énergie consommée (sur les trois 

premiers mètres, cf fig. V.9), ou apportée (entre 3 et 6 m depuis l'entrée) par le 
carbone solide, est infime : 20 kW.(mètre de fourrl au maximum, à comparer 

à plusieurs centaines de kW consommés au total par la phase gazeuse (fig. 
V.10). 

L'hypothèse de l'équilibre est doue tout-à-fait irréaliste, ce qui nous oblige 
à représenter les réactions de combustion à l'aide de lois cinétiques. Ce résul
tat s'explique par la vitesse élevée des gaz dans le four (7 m.s-1 pour un taux de 
remplissage de 10 % et un débit de 10 Nm3 à 900 °C), qui ne leur laisse pas le 
temps de se mettre en équilibre. 

V.4.3 Cas où les réactiODS obéissent à des lois cinéü~: 

V .4.3.1 Réactions possibles : 

La différence par rapport au cas précédent est qu'il faut tenir compte à 
présent de toutes les réactions qui peuvent se produire, ou du moins des plus 
probables. Des prélèvements de gaz à différents endroits le long du four, s'ils 
étaient possibles, pourraient donner des indications précieuses à ce sujet. Pour 
l'heure, nous pouvons nous appuyer uniquement sur des bilans globaux en 
gaz. 

Parmi les réactions homogènes en phase gazeuse, on peut penser que 
CH4, CO et H2 brûlent préférentiellement ; un bilan global sur le four permet 

ensuite d'évaluer si d'autres réactions ont lieu. Le bilan en cornue Jenk.ner 
fournit les quantités de gaz introduit dans le four via les matières volatiles du 
charbon, et l'analyse des fumées donne accès aux débits qui quittent le four: 

Débits molaires Débits molaires en sortie 
enfournés, en mol.s-1 du four, en mol.s-1 

(débit de charbon: 22 t.h-1) (débit total de 11 Nm3.s-1) 

co 8,64 44.7 

CH.t 19,3 13,3 

H2 24,5 44,7 

CD2 2,6 44,7 

H2Ü 45,0 42,2 

· · Tableau V. 4: Débits molaires entrant et sortant du four. 
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Le débit d'eau injecté comprend à la fois 
-l'humidité du charbon (3 %), 

- l'eau de constitution libérée pendant la pyrolyse (5,9 % sur sec) 
- et l'eau utilisée pour l'extinction du coke (1m3 .h-1 ). 

Le débit d'eau sortant est limité à celui dans les fumées : nous avons véri
fié en effet que le coke a une humidité nulle à sa sortie du four (avant le crible). 

Le tableau V.4 montre, comme ·on pouvait s'y attendre, que le méthane 
brûle en partie, et que de grandes quantités de C02 sont produites. Par contre, 
il est intéressant de constater qu'il semble y avoir aussi création de H2 et de 

CO, sans doute par gazéification et combustion du carbone solide, et par réac
tion de Boudouard. 

Pour expliquer ces résultats, on peut supposer qu'ont lieu les réactions 
suivantes, supposées irréversibles : 

1 k1 
r1 = k1 (CO) ...J<02) C0+2Û2 ..... co2 (1) 

k2 
CH.t+ 2 02 ..... C02+ 2H20 1'2 = k2 <CH4)2 (Ü2) (2) 

1 ka 
ra= ka <H2> ...J<Ü2> H2+2Û2 ..... H20 (3) 

kt 
C+02 ..... co2 r4=k.t~ (4) 

1 ks 
C+2Û2 ..... co l'5 = ks ...J P02 (5) 

k6 
C+C02 ..... 2CO rs = k6PC02 (6) 

k7 
C+H20 ..... CO+H2 r'1 = k7 PH2Ü (7) 

Les ki symbolisent les constantes cinétiques, et les ri les vitesses des réac

tions. Les vitesses sont exprimées en fonction des concentrations pour les 3 
réactions homogènes, et en fonction des pressions partielles des réactifs pour 
les réactions g87/solide. Les ordres des réactions (2) et (6) sont tirés de la biblio
graphie (cf § ll.4.2 et ll.4.3), et nous avons choisi, de façon arbitraire, les coef
ficients stœchiométriques pour les autres. Les vitesses, exprimées en mol.s-1, 
sont rapportées, pour les réactions homogènes, au volume gazeux total V, et, 
pour les réactions hétérogènes, au nombre Ne d'atomes de carbone disponi-

bles (page suivante): 
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N c est bien sûr un paramètre difficile à déterminer ; nous pouvons suppo

ser dans un premier temps qu'il se limite. au carbone disponible sur la surface 
de la charge, en négligeant les envols, qui ont un temps de séjour très faible 
dans la tranche. Ne est donc estimé à partir de la teneur en carbone fixe du 

charbon et du nombre de grains sur la surface de la charge. 

n est dès lors possible d'effectuer un bilan global en eau, pour vérifier la 
cohérence des analyses de fumées : on peut en effet calculer la quantité de H20 
consommée par les 7 réactions, et la comparer aux débits d'eau entrant et 
sortant. 

Les réactions où intervient H20 sont (2), (3), et (7) : 

-réaction (2) :la combustion de 6 mol.s-1 de méthane (réaction (2)) produit 
12 mol.s-1 de H20. 

- réactions (3) et (7) : on peut déterminer la production nette de H20 par les 
réactions (3) et (7) au moyen de la disparition de H2, puisque dans ces deux 
réactions, une mole de l'un donne une mole de l'autre, et que H2 n'intervi~nt 
pas ailleurs : comme 20,2 mol.s-1 de H2 sont produites dans le four (sans tenir 
compte de la pyrolyse bien entendu), la même quantité de H20 disparaît par les 

réactions (3) et (7). 

Au total, la consommation de vapeur d'eau dans le four devrait donc être 
de 20,2- 12 = 8,2 mol.s-1, alors que le tableau V.4 indique une différence de 2,8 
mol.s-1 seulement entre l'entrée et la sortie. L'écart entre les deux valeurs peut 

être dû ou bien à une teneur en eau trop élevée dans les fumées, ce qui est peu 
probable, ou bien plutôt à une teneur en hydrogène trop élevée: un débit de 39,3 
mol.s-1 de H2 en sortie permet de rétablir l'équilibre du bilan en eau. 

Puisque tous ces calculs reposent sur des analyses de gaz en amont et en 
aval des chambres de post-combustion, il est ind.ispeusable, pour la poursuite 
de l'étude, de mettre au point des techniques de prélèvement et d'analyse les 
plus fiables possibles. 
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V .4..3.2 Bilan matière : 

Les bilans doivent porter cette fois sur les espèces moléculaires, et non 
plus atomiques. En gardant les mêmes notations que précédemment, le 
système à résoudre s'écrit Oes inconnues sont les Qj): 

Qco+qco - rt V+ r5 Ne + 2rs Ne + rr, Ne -Qco 1 = 0 (bilan CO) 

Qc02+qe<>:z + rt V + r2 V+ r4 Ne - rs Ne -Qc02 ' = 0 (bilan C02) 

Qœ..+qœ.. -1"2 v -Qc:a. ' = 0 (bilan CH4) 

~+CIH2 -ra v+ n Ne - Qa2' = 0 (bilan H2) 

~+qH:zO + 2r2 V+ ra V- r, Ne -QHJO ' = 0 (bilan H2Ü) 

~ 
1 1 1 -QÛ2 

1 = 0 (bilan 02) -- rt V- 2~ V - -ra V- r4 Ne - -10 Ne 2 2 2 

qc - r4Nc- r5 Ne- rsNe- r, Ne = 0 (bilan Cs) 

entré + créé -sorti =0 

Le fait que le nombre d'équations et de réactions soient identiques est un 
hasard : on pourait considérer moins ou davantage de réactions, ce qui modi
fierait simplement les termes de création dans les 7 équations de bilan. 

La non-linéarité du système provient de l'expression des vitesses ri. Si les 

gaz sont supposés parfaits, les concentrations molaires et les pressions 
partielles s'expriment en fonction des débits molaires et de la pression totale p; 
par exemple : 

(CO)= xco C = Qco+ Qco l 
Q+q RT 

P02 = XQ2 p = QÛ2 p 
Q+q 

où xco est le titre molaire en CO, C la concentration molaire totale dans la 
phase gazeuse, Q le débit molaire total entrant dans la tranche, et q le débit 

molaire total de matières volatiles entre la charge et le gaz. Cela permet 
d'écrire les cinétiques sous la forme : 



Le système formé par les 7 équations de bilans est résolu par la méthode de 
Newton. La température des gaz en x + AL est ensuite déterminée à partir du 

bilan thermique, ce qui met fin aux calculs dans la tranche. 

V .5 Conclusion: 

Ce chapitre a permis d'établir les bilans matière et thermique et de 
montrer 

- que le gradient thermique dans la paroi est limité au réfractaire seul ; 
- que dans l'épaisseur de la paroi, la plus grande partie reste à tempéra-

ture constante ; 
- que la combustion des matières volatiles ne peut pas avoir lieu à 

l'équilibre thermodynamique. 
n est apparu également que des prélèvements et. des analyses de gaz 

précis sont indispensables, pour progresser dans la compréhension et la modé

lisation des phénomènes très complexes dont la phase gazeuse est le siège. 
n reste à présent à examiner les résultats donnés par le modèle dans le 

cas où les réactions de combustion obéissent à des lois cinétiques. 
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Chapitre VI : Fonctionnement thermique 
du four. Résultats du modèle global et 

interprétations 

Ce chapitre présente les résultats foum~s par le modèle global. 
Auparavant, pour expliquer le fonctionnement du four du point de vue 
thermique, nous mènerons une réflexion sur les différents flux de chaleur et 
les profils de température le long du tube. 

Pour faciliter la compréhension et l'interprétation des courbes, il faut 
rappeler que le calcul se fait à contre-courant de l'écoulement gazeux. Cela 
modifie le comportement du gaz par rapport au sens intuitif habituel : un 
apport d'énergie au gaz provoque une élévation de sa température dans le sens 
réel de l'écoulement, et donc une décroissance dans le sens du calcul. n en est 
de même pour les débits molaires : dans le sens des x croissants, le débit de 
méthane, par exemple, augmente sous l'effet de la combustion, et diminue du 
fait de la pyrolyse. 

VLl Fonctionnement thermiqt!e du four: 

L'évolution des températures le long d'un réacteur à contre-courant peut 
présenter différentes allures. Elle dépend de la présence ou non de réactions 
exothermiques dans les deux phases, et de leur puissance. n n'y a pas lieu de 
décrire ici tous les cas de figure possibles, qui sont très nombreux. Le but de 
cette réflexion est de montrer, dans le procédé étudié, le rôle des phénomènes 
de combustion, et leur localisation. 

Sur le four industriel, les fumées sont, côté charbon, à une température 
plus élevée que la charge. A l'autre extrémité du tube, la situation est inversée, 
puisque le coke sort à une température de 600 °C environ (nous avons mesuré 
cette température à l'aide d'un thermocouple immobile plongé dans la charge 
de coke). D s'ensuit qu'il existe nécessairement dans le four UD point OÙ les 
deux températures (du gaz et de la charge) sont identiques. Nous le 
qualifierons de point d'inversion, puisqu'à cet endroit, le flux entre le gaz et la 
charge change de sens: en amont de ce point (côté charbon), le four fonctionne 
comme un échangeur thermique où le gaz chauffe la charge, tandis qu'en aval 
(côté coke), c'est la charge qui cède de l'énergie au gaz. L'abscisse du point 
d'i.qversion sera notée xo. 
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Pour comprendre l'origine de ce comportement, il faut établir tout d'abord, 
dans des hypothèses simples, les équations de bilan qui décrivent l'évolution 

des températures le long du four. 

VLLl Bilan sim.~é daDs UDe tranche du four: 

Si l'on suppose la température Tc de la charge uniforme dans une section, 
et la température T p de la paroi uniforme sur la circonférence, le bilan 

d'enthalpie dans le gaz sur une distance ch s'écrit 

création = sortie - entrée 

dans le sens radial 

avec Tg : température du gaz 
Tc : température de la charge 
T p : température de la paroi 

+ 

hgc : coefficient de transfert ga7}charge 
hgp : coefficient de transfert gu/paroi 

Q*Cp*d.Tg 

sortie - entrée dans 

le sens longitudinal 

Qcomb : puissance dégagée par les réactions de combustion par 

mètre de four 
l : largeur du talus 
lg : surface de paroi en contact avec le gaz par mètre de four 
Q* :débit molaire de gaz 
Cp • : chaleur spécifique molaire du gaz 

dT g : variation de température du gaz sur dx, comptée dans le 

sens de l'écoulement des solides {x croissant). 

Les variations de température du gaz sont donc données par : 

~~= Q*~p• { -Qcomb+hgcl{Tg-Tc)+hgplg<Tg-Tp)) {VI.l} 

Pour la charge, on obtient de la même façon, en supposant que les réac
tions chimiques y sont athermiques : 

~~c = Qc ~pc ( hgc 1 {Tg- Tc)+ hpc le <Tp- TJ) {Vl.2} 

avec Qc : débit massique de solide 
Cpc : chaleur massique de la charge 
hpe- :.- coefficient de- transfert .paroi/charge 



le : longueur de paroi en contact avec la charge, par mètre de 
four. 

Lorsque les pertes thermiques sont faibles, T p est intermédiaire entre Tg et 
Tc. et les trois écarts de température (Tg - Tc), (T p - Tc) et (Tg - T p) sont de même 

signe; les équations M.l} et M.2} peuvent alors s'écrire de façon simplifiée: 

dT g = _ Qcomb + K (T _ T ) 
dx Q* Cp* g c M.3J 1 

(VI.4) 1 

où K et K' sont positifs. 

VL1.2 In~rétation des bilans~: 

En exploitant les deux équations précédentes, on peut mettre en lu.ririère 
les différentes allures possibles pour les courbes Tg(x) et Tc(x). 

VL1.2.1 Absence totale de combustioD. : 

Remarquons tout d'abord que les courbes Tg(x) et Tc(x) ne pourraient pas 

se rencontrer le long de l'axe s'il n'y avait aUCUDe création d'énergie dans le 
gaz. 

En effet, lorsque Qcomb = 0, et si K et K.' sont constants (coefficients de 

transfert constants, débits et chaleurs spécifiques con~tants), la solution du 
système différentiel ({Vl.3}, Vl.4}) s'obtient en éliminant Tg ou Tc entre les 

deux équations, et les températures sont des fonctions exponentielles : 

T g(x) = Â. e (K - K')x + ~ 

Tc(x) = 1..' e (K- K')x + ~ 
où Â., 1..' et~ sont des constantes d'intégration ; Â. et 1..' sont liés par la relation : 

1.. K 
~=K .. 

dTg et dTc ne peuvent donc pas s'annuler et on a 
dx dx 

-ou bien Tg> Tc sur tout le four, 
-ou bien Tg= Tc sur tout le four. 

Cette conclusion reste vraie même dans le cas où K et K' dépendent de x, à 
cause du phénomène physique suivant : si on avait, en un point xo, Tg = Tc, la 

charge ne pourrait recevoir en ce point aucune énergie du gaz, et le gaz ne 
pourrait céder aucune énergie à la charge. Les températures des deux milieux 
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n'auraient donc aucune raison de varier autour de xo, et on en déduit de 

proche en proche qu'elles resteraient égales et constantes sur tout le four. 

Par conséquent, ~~g et ~~c sont toujours de même signe (c'est-à-dire positifs, 

d'après le sens choisi pour les x croissants), et les profils thermiques ont 
l'allure représentée sur la figure VI.l: la charge s'échauffe continuellement 
pendant son passage dans le four, tandis que les gaz se refroidissent, égale
ment de façon constante. 

distance, dans le sens d'écoulement de la charge 

Figure VI.l Variations qualitatives des températures le lop.g du four,~ 
l'absence de combustion dans le g~. 

Ce cas est celui d'un four alimenté par des gaz chauds et non réactifs, 
issus par exemple d'un brûleur à gaz, comme sur le four pilote du CPM. 

VL1.2.2 Cas où a lieu une combustion uniquement pour x< Xo: 

D'après le paragraphe précédent, on peut dire que, partant de l'entrée 
charbon, où la charge est beaucoup plus froide que les fumées, les tempéra
tures des deux milieux ne peuvent converger en xo que parce qu'il existe, juste 
avant :x:o, une région où il y a création d'énergie (Qeomb > 0). L'équation {Vl.4} 

montre par ailleurs qu'au point d'inversion, la charge atteint sa température 
maximale. Par conséquent, la pyrolyse s'arrête en xo. Si la combustion des 

matières volatiles était la seule source d'énergie, on se trouverait alors dans le 
cas où Qeomb s'annule en X(), si bien que la température du gaz serait égale
ment extrêmale (tangente horizontale) en xo (équation {Vl.3}). Suivant 
l'intensité de la combustion, le profil T g(x) pourrait avoir trois formes diffé
rentes avant le point d'inversion (figure VI.2). 

Si les pertes thermiques sont nulles, on a en xo : Tp =Tg =Tc. Cela 
implique qu'il n'y a en ce point aucun échange de chaleur entre le gaz, la 
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charge et la paroi. Rien ne pourrait plus modifier Tg et Tc, qui resteraient donc 

égales et constantes sur tout le reste du four. 
Si l'on prend en compte les pertes, T p est, en X(), légèrement inférieure à la 

valeur commune de Tg et Tc, et le gaz et la charge cédent de l'énergie à la 
paroi : leurs températures divergeraient (Tg augmente et Tc diminue), mais en 

restant voisines. 

Quoiqu'il en soit, ce cas de figure (combustion stoppée au-delà du point 
d'inversion) est très particulier, et ne peut pas être celui du four industriel. n a 
même peu de chance de se produire dans un quelconque réacteur à contre
courant, puisqu'alors 

- la portion du four x > xo est inutile du point de vue thermique : aucun 

échange de chaleur n'a lieu entre la charge et le gaz; 
- la température d'injection des gaz est à peu près égale à la température 

de défournement des solides. 

entree 
charbon 

a) combustion lente 

"' .... 
.3 
0:0 ... 
'"' Q. 

E 
"' .... 

entrée 
charbon 

"' .. 
.3 
ca .... 
'"' Q. 

E 
"' ... 

entree 
charbon 

xo 

b) combustion rapide 

c) combustion rapide, mais en défaut d'air 

Fi~ VI.2 : Les trois profils de température possibles pour la charge et le 
gaz, avant le point d'inversion, en l'absence de combustion pour x > X(). 
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VL1.2.3 Cu probabJe du four iDduatriel: 

Le four de Carling fonctionne suivant un autre régime, étant donné que du 
côté coke, Tg est très inférieure à Te (et que, rappelons-le, Tg est très supérieure 

à Tc côté charbon). 

Nous avons montré que les conditions 
Tg(O) > Tc(O) 
T g(xo) = T c(xo) 

nécessitent un terme de combustion entre 0 et xo. Ce raisonnement est tout 

aussi valable à l'autre extrémité du four: dans le sens de l'écoulement gazeux, 
les températures du gaz et de la charge augmentent depuis la sortie coke, et ne 
peuvent se croiser que si des réactions exothermiques apportent l'énergie 
nécessaire. 

On en tire uue conclusion importante, à savoir que la combustion a lieu de 
part et d'autre du point d'inversion. Comme la pyrolyse ne peut plus fournir, 
pour x > xo, les gaz nécessaires à cette combustion, ll reste, au-delà du point 

d'inversion, deux sources d'énergie disponibles : les grains de coke eux
mêmes, les tines de coke envolées, et les gaz (CO et B2}géuérés par l'extinction 
(H20 + C8 - CO + H2). La combustion étant, d'une façon générale, plus rapide 

que la gazéification, il est vraisemblable qu'elle soit prépondérante, mais cela 
reste à vérifier. 

Ces phénomènes de combustion dans la partie inférieure du four n'ont 
jamais été considérés comme primordiaux, et n'ont sans doute pas été pris en 
compte lors de la conception de l'installation. Cependant, s&DS eux, le procédé 
tel qu'il existe n'aurait jamais pu fonctionner. Un bilan thermique sur la 
moitié inférieure du four confirmera leur existence et permettra d'estimer 
leur importance (cf § VI.3.8). 

Deux cas de figure sont possibles pour les profils thermiques. La tempéra
ture des gaz peut 

- soit décroître de façon monotone (dans le sens charbon - coke) si la 
combustion se fait en excès d'air: il reste alors de l'oxygène dans les 
fumées côté charbon (fig.VI.3 a), 

- soit passer elle aussi par un maximum, situé entre x = 0 et xo, si la 

combustion a lieu en défaut d'air (fig.Vl.3 b). Ce cas est le plus probable. 
La température de la charge, quant à elle, passe par un maximum au 

point d'inversion (équation {Vl.4)). Si l'on tient compte des pertes, ce maxi
mum se produit légèrement avant le point d'inversion. 



entrée 
charbon 

entrée 
charbon 
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a) combustion en excès d'air 

x 

b) combustion en défaut d'air 

Fi~e VI.3 : Les deux profils de températures possibles dans le four 
industriel. 

Signalons enfin qu'une sonde ''fumées" ou "produits" placée en xo fourni· 

rait, queUe que soit son inertie thermique, la température exacte, commune à 
la fois au gaz et à la charge (et à la face interne de la paroi si les pertes sont 
faibles). n sera intéressant de comparer la position du point d'inversion 
déterminée par le calcul avec l'emplacement des thermocouples sur le four 
industriel. 
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Faute de temps, deux phénomènes relevant du modèle de grain n'ont pu 

être intégrés au modèle global du four ; il s'agit du séchage, et de l'échange 
thermique g8..7/solide à l'intérieur de la particule. 

A la sortie du tube, l'extinction n'a pas non plus été prise en compte. 

VL2.1 ~rtanœdu~comme~~: 

Pour évaluer l'incidence que peut avoir le séchage sur le fonctionnement 
du four et sur le modèle, il faut déterminer la puissance consommée par ce 
phénomène, qui comprend la vaporisation de l'eau et, comme pour les 
matières volatiles, l'échauffement de la vapeur jusqu'à la température des 
gaz. 

La chaleur latente de vaporisation de l'eau varie de _2400 à 2200 kJ.kg-1 
entre 20 °C et 100 °C, soit une valeur moyenne de 2300-luJ.kg-1. Lorsque l'on 
enfourne 22 t.h-1 ( = 6,1 kg.s-1 ) de charbon à 3 % d'humidité, la puissance 
nécessaire pour vaporiser cette eau est donc : 

6,1 x ~:gg x 2300 = 410 kW. 

Si l'on suppose que le séchage a lieu sur les cinq premiers mètres du four, 
la vaporisation consomme en moyenne 82 kW.(m de four)-1sur cinq mètres. 

De plus, l'échauffement de la vapeur jusqu'à la température des fumées 
va nécessiter 3 % de l'énergie utilisée pour chauffer l'ensemble des matières 
volatiles, laquelle vaut en moyenne 100 kW.m-1. 

Au total, le séchage requiert donc tout au plus une puissance de 90 kW.m-1 
sur les cinq premiers mètres du four, soit environ 15 %de la puissance reçue 
par la charge sur cette distance. Ce pourcentage n'est pas négligeable, mais ne 
devrait pas modifier fondamentalement les résultats du modèle, pour deux 
raisons : 

-cet apport supplémentaire de vapeur d'eau dans les gaz pourrait ralentir 
la combustion des matières volatiles par un effet de dilution ; cependant, cette 
dilution est faible étant donné les rapports des deux débits (eau vaporisée et 
fumées}, et d'autre part, la combustion est presque terminée à cet endroit du 
four, par défaut d'oxygène. 

- sur le bilan thermique global, l'influence du séchage est minime : en 
uitlisant la valeur de 25000 kW pour l'énergie apportée par la combustion sur 
l'ense~le du four (annexe VII), le séchage n'en représente que 1,7 %. 
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Par conséquent, la prise en compte du séchage dans le modèle aurait 

simplement pour effet de diminuer la température des fumées peu avant leur 

sortie du four, et donc d'augmenter la température des gaz dans le sens du 

calcul. 

TI est bien évident que si, pour une raison ou une autre, l'humidité initiale 

des grains venait à prendre des valeurs plus élevées (enfournement de lignite 

par exemple), le séchage pourrait prendre plus d'importance. 

L'échange de chaleur gavsolide à l'intérieur des grains, qui pouvait modi

fier au maximum de 6 % le taux de conversion sur la figure lll.16, est plus 
faible dans le four tournant, car la vitesse de chauffe y est plus lente. Le modèle 
global du four ne devrait pas être très sensible à ce phénomène. 

VL2.2 Effet thermiqu.e de l'eniDction du coke~~ d'eau: 

Connaissant la température de sortie du coke (600 °C) et la quantité d'eau 

injectée pour l'extinction, on peut estimer la température de la charge avant 
l'arrosage, qui sera celle fournie par le modèle à la fin du calcul. 

Le débit d'eau dans le four est de 1 m3.h-1. La vaporisation nécessite donc 

une puissance de 700 kW. En supposant que cette énergie soit entièrement 

fournie par la charge, cela entraîne pour le coke une chute de température de 
100 °C (débit de charbon = 6,1 kg.s-1, rendement en coke = 65 %, CPcoke = 
1700 J.g-11{-1 ), ce qui porte à 700 ° C la température en amont de l'extinction. 

Une fois vaporisée, cette eau peut gazéifier le coke, ce qui consomme aussi 

de l'énergie. Compte tenu du fait que la charge cède également de la chaleur 

au gaz (par convection et rayonnement) dans cette portion du four, une tempé

rature de 750 à 800 oc comme température maximale de cuisson paraît 

réaliste ; elle est cohérente avec la teneur en matières volatiles du coke à sa 

sortie du four (entre 1,7 et 2,0% sur sec). 

L'extinction du coke se poursuit après le défournement : 3 à 3,5 m3.h-1 

d'eau refroidissent les grains de 600 °C à 100 °C, pendant leur passage dans le 

crible. Ce débit d'eau employé dans le crible se retrouve par le calcul : 
l'échauffement d'un litre d'eau de 20 °C et sa vaporisation à 100 °C nécessite 
2800 kJ. Pour refroidir de 600 oc à 100 oc un débit de 4 kg.s-1 de coke (débit de 

charbon = 22 t.h-1, rendement en coke = 65 %), il faut 2700 kW 
(CPcoke = 1350 J.kg-1.K-1). Le débit d'eau nécessaire est donc de 0,96 kg.s-1, soit 

3,47 m3.h-1. 
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VL2.3 Données du ~g:namme: 

Elles sont rassemblées en annexe IX, pour chaque exécution. Certaines 

données ne sont pas connues avec précision ; ce sont les différents coefficients 
de transfert, le coefficient de transmission des fumées, qui influe sur le flux de 

chaleur gaz - charge, la chaleur des ~éactions de pyrolyse, le débit et la 
composition des fumées côté charbon, et surtout les constantes cinétiques des 
réactions de combustion et de gazéification. 

En l'absence d'informations, nous avons attribué aux trois réactions 
homogènes (combustion de Cli.i, CO et H2) des constantes identiques (énergies 

d'activation et facteurs de fréquence). Leur énergie d'activation a été fixée à 
200 kJ.mol-1, qui est une valeur moyenne pour ce type de réactions chimiques, 
tandis que leur facteur de fréquence a été déterminé par approches succes

sives. 
Pour la réaction de Boudouard, nous avons utilisé les données de 

KEILMAN (92) (cf§ II.4.2). Le facteur de fréquence étant rapporté au nombre 
de moles de carbone disponibles, nous avons considéré que seuls les grains 
situés sur le talus peuvent réagir. 

La réaction de gazéification à la vapeur d'eau met en jeu, d'après MON 
(115), des mécanismes similaires à ceux de la réaction de Boudouard. Leurs 
énergies d'activation sont donc considérées comme identiques. Par contre, 
leurs facteurs de fréquence sont dans un rapport 3, puisque d'après 
LAURENDEAU (116), la réaction de boudouard est trois fois plus lente. 

L'énergie d'activation de la réaction C + 112 02- CO est celle citée par 
MON, soit 150 kJ.mol-1. L'oxydation totale (C + 02- C02) est plus difficile à 

réaliser: son énergie d'activation est donc fixée à 300 kJ.moi-1. Les valeurs des 

facteurs de fréquence de ces deux réactions sont arbitraires. 
Nous avons supposé par ailleurs que les quatre réactions ga7lsolide ont 

lieu à la température moyenne entre celle du gaz et celle de surface des grains. 
Enfin, comme la zone d'extinction n'a pas encore été modélisée, la 

longueur du four sera limitée à 40 m. 

VL2.4 Validation des calculs : 

Puisqu'aucune mesure précise de température ou de composition à 

l'intérieur du four n'est encore disponible, les résultats du modèle ne peuvent 
éventuellement être confrontés qu'aux conditions opératoires avant 
l'extinction, qui sont : 

- la température du coke, comprise entre 750 et 800 oc 
- la composition cfes- gaz: 
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Les débits de gaz, toutefois, ne sont pas non plus connus avec précision à 
cet endroit, car ils ne correspondent pas exactement à ceux de l'air injecté. na 
été montré en effet que des réactions. de combustion ont lieu en aval du point 
d'inversion; cela implique que les concentrations en co et co2 ne soient pas 

nulles en x = 40 m, et que le débit d'oxygène en ce point soit inférieur au débit 
injecté. Le rapport des concentrations en 02 et en N2 doit donc être inférieur à 4 

(valeur correspondant à l'air). 
De même, les réactions de gazéification du coke font que le débit 

d'hydrogène n'est pas nul, et que le débit de vapeur d'eau est inférieur au débit 
injecté. Cependant, une mole d'eau donne, par gazéification, une mole 
d'hydrogène, et une mole d'hydrogène génère une mole d'eau par combustion : 
la somme des deux débits (H2 et H20) doit donc être égale, dès la fin de la pyro-

lyse et jusqu'à la sortie coke, au débit d'eau d'extinction, soit 15,4 mol.s-1. 
Le bilan thermique global est aussi un élément d'appréciation :le calcul 

de l'énergie totale créée par les réactions (avant et après le point d'inversion) 
peut être comparé à la valeur de 33 350 kW, qui est estimée toutefois avec 
imprécision (cf annexe VII). 

La température de la surface externe de la paroi est le dernier point de 
comparaison possible avec la réalité. Elle a été mesurée le long du four par 
pyrométrie infra-rouge. Les valeurs mesurées étaient comprises entre 130 et 

190 °C. 
Les calculs aboutissent à des températures de paroi extérieure plus 

élevées, légèrement inférieure à 300 °C. C'est pourquoi des mesures de diffusi
vité thermique du béton sont nécessaires, pour déterminer si l'imprécision 
provient du calcul ou de la mesure. 

Nous donnons également les températures des sondes "fumées" à titre 
indicatif. Enfin, la sonde "produits" n °3 (située à 29 m de l'entrée charbon) 
affichait, le même jour, une température de 830 °C, rigoureusement identique 
à celle indiquée par le thermocouple "fumées" qui lui fait face. Cela laisse sup
poser que le point d'inversion est très proche. Rappelons que les autres sondes 
"produits" ne sont d'aucune utilité pour cerner la position du point 
d'inversion, puisqu'elles sont visiblement perturbées par la paroi (cf annexe I). 

VL2.5 Premier calcul : 

Chaque éxecution du programme sera visualisée par un jeu de quatre 
courbes, qui sont : 

- la température des gaz et de la charge (au cœur et en surface des 
grains); 
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- les différents flux de chaleur et le terme source dû à la combustion. Ces 
grandeurs, calculées sur une tranche, sont ramenées ensuite à 
l'unité de longueur du four, pour obtenir des valeurs indépendantes 

de la longueur d'une tranche. Le flux net reçu par la charge est la 

somme du flux venant du gaz et de celui cédé par la paroi ; 

- les débits molaires des six gaz considérés Oe débit d'azote, qui est 
constant, ne figure pas); 

-le taux d'avancement de la pyrolyse. 
D nous semble préférable de représenter les débits molaires de gaz plutôt 

que les titres molaires, du fait que le débit molaire total est variable le long du 
four: le débit d'azote, par exemple, est constant, alors que la teneur en azote 

augmente dans le sens charbon - coke. 
A cet ensemble de courbes, nous ajouterons le rapport OVN 2 à la fin du 

calcul, ainsi que l'énergie totale dégagée par les réactions de combustion et de 
gazéification. 

Le premier jeu de données a abouti aux courbes des figures Vl.4 à VI. 7. 
On remarquera que le point de concours des températures correspond bien à la 
température maximale de cuisson. 

L'énergie dégagée par la combustion étant largement supérieure aux 
besoins (qui sont la somme du flux net reçu par la charge et des pertes), la 
température des gaz peut croître, dans le sens de leur écoulement, jusqu'à 
proximité- de l'entrée charbon; elle atteint alors un maximum (tangente hori
zontale), du fait que la combustion se ralentit par défaut d'oxygène. 

Sur les profils de débits molaires (fig VI.6), on observe les points suivants : 

- le débit de méthane a une allure parfaite : la production par pyrolyse et la 
combustion combinent leurs effets, qui sont antagonistes, pour qu'à la fin de la 
cuisson, la teneur en méthane soit nulle dans les gaz. 

- les débits de CO et H2 passent par un maximum, dû au fait que les 

vitesses de production et de combustion sont alors égales. 

-les débits d'eau et de co2 décroissent de façon monotone, indiquant que 

pour ces deux gaz, la vitesse de production (due aux réactions de combus
tion)est supérieure à la vitesse de consommation (due aux deux réactions de 
gazéification). 
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Figure VI.6 :Premier calcul ; débits molaires des gaz le long de l'axe. 
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-le débit de CO s'annule vers x= 33 m, ce qui provoque l'arrêt du calcul. 
La somme H20 + H2 est alors de 55 mol.s-1, ce qui est trop élevé par rapport au 

débit d'eau d'arrosage (15,4 mol.s-1 ). Cela peut provenir soit de mauvaises 
conditions initiales (CO trop faible en x=O, H2 et H20 trop élevés en x=O), soit de 

constantes cinétiques mal adaptées. 

n reste à s'assurer que les flux de chaleur calculés par le programme sont 
vraisemblables. 

VL2 6 Vérification des calculs de flux de chaleur: 

Elle peut se faire en établissant une relation entre les flux pour les compa
rer entre eux, et par des calculs d'ordre de grandeur. 

VI.2Al Relation entre les différents flux de chaleur: 

Le profil thermique périodique dans la paroi impose une relation entre le 

flux gaz/charge, le flux paroi/charge, et les pertes. Cette équation est donnée 

par un bilan thermique en l'espace d'un tour, portant sur un élément de paroi 
tel que celui de la figure V.4. 

Supposons que la vitesse de rotation soit de 1 tour.min-1, et le taux de remplis

sage de 10 %, c'est-à-dire que l'angle au centre occupé par la charge dans une 

section soit de 90 °. Pendant son contact avec le gaz, qui dure 45 s, l'élément de 
paroi reçoit une quantité de chaleur Qgaz- paroi· En l'espace de 15 s, la chaleur 

qu'il cède ensuite à la charge est Qparoi- charge· L'élément de paroi a alors 
parcouru un tour, pendant lequel il a perdu une quantité de chaleur Qperte vers 

l'extérieur. Le fait que le profil thermique soit périodique signifie qu'aucune 

énergie n'est accumulée dans l'élément de paroi entre les instants t = 0 et t = 60 
s, ce qui permet d'écrire le bilan de chaleur en l'espace d'un tour (exprimé en 
Joules) : 

Qgaz- paroi = Qparoi- charge + Qperte {VI.5}. 

Par ailleurs, le flux échangé entre le gaz et la paroi ne concerne, à chaque 

instant, que 3/4 de la surface interne de la paroi, c'est-à-dire un nombre 

d'éléments de paroi égal à ;!
4 

x 
21t . Rapporté à l'unité de longueur de four, le 
L\9 

flux gaz -+ paroi s'exprime donc sous la forme (en W.(m de four)-1) : 
~ . _ Qgaz- paroi 3 21t 1 
"-'gaz- parol- 45 x4 X· L\9 x L\x • 
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De la même façon, les deux autres flux peuvent;:S'écrire: 
~ Qparoi->charge 1 27t 1 
""'paroi->charge = 15 x 4 x AS x âx 

<llperte = Qperte x 21t x _!_ . 
m Ae Ax 

La relation entre les flux est donc similaire à l'équation {VI.5} : 

1 <Il gaz- paroi = <llparoi- charge+ <llperte {V1.6} 

Comme le flux total reçu par la charge <llnet charge est par ailleurs égal à 

<Il gaz- charge + <llparoi- charge , on en déduit que 

<llnet charge - <Il gaz- charge = <Il gaz- paroi - <llperte 1 

On pourra effectivement constater que sur la figure VI.5, qui représente 
les flux de chaleur, l'écart entre les courbes représentées par- et---- est 

identique à l'écart entre les courbes ····· · et x . Ce sera aussi le cas pour les 
figures VI.S-13-17-21-25. 

VI.2.8.2 Calculs d'onlre de grandeur de8 flux de cbaJeur: 

lls permettent de vérifier si les flux calculés par le modèle ont bien un 
sens physique. 

V1.2.6.2.1 Flux net reçu par la charge : 

n doit être cohérent avec l'énergie nécessaire à l'échauffement de la 
charge, qui peut être estimée à l'entrée du four, côté charbon. 

Pour un taux de remplissage de 15,6 % (correspondant à la hauteur du 
diaphragme à l'entrée: 60 cm), et une masse volumique du charbon en vrac de 
730 kg.m-3, la masse de charbon présente sur le premier mètre de four avant 
dévolatilisation est : 

M =x ru2 x o,156 x 1 x p =x x 1,42 x o,156 x 730 = 1oo kg. 

Toujours sur le premier mètre, le charbon s'échauffe, d'après le calcul, 
d'environ 100 oc (cf fig.Vl.4), ce qui représente, pour une chaleur spécifique de 
1000 J.kg-l.K-1, une énergie : 

Q = 700x 1000x 100 = 7.107 J. 

La charge progresse à une vitesse moyenne de 1 cm.s-1, si bien que la 
quantité de chaleur Q est répartie sur UL mètre de four pendant une durée de 
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100 s. On en déduit que le flux 4> reçu par la charge dans ces conditions (pour 
s'échauffer de 100 oc sur un mètre) vaut: 

4> = ..!i. = 7.105 J.s-1.(m de four)-1 = 
100 

1 700 kW.(m de four)-1 1 

Cette valeur correspond tout-à-fait au flux calculé ; elle représente par 
ailleurs une puissance considérable. 

VI.2.6.2.2 Echauffement des matières volatiles : 

TI s'agit du second terme du bilan thermique (fig. V.S), correspondant à 

l'énergie nécessaire pour porter les matières volatiles de la température de la 

charge à la température du gaz. 

Chaque mètre de four contient le semi-coke provenant de 700 kg de char

bon. Si v• = 35 %, cette masse de charbon libèrera 245 kg de matières volatiles 
pendant son passage dans le four. 

Pour la première série de courbes (fig. VI.4 à VI. 7), le maximum de 
vitesse de dévolatilisation est atteint à 7 m de l'entrée charbon, et vaut 
0,066 %.s-1, ce qui représente à cet endroit un débit de matières volatiles de 
160 g.s-1.(m de four)-1 entre la charge et le gaz. L'écart de température entre 

les deux milieux est alors de 600 °C, ce qui nécessite une puissance de 

190 kW.(m de four)-1 1 
pour porter les matières volatiles à la température de la phase gazeuse, si la 
chaleur massique du gaz est de 2 J.g-1.K-1 (estimée à partir de la composition 

des matières volatiles). 

On pourra comparer ce résultat avec le maximum de la courbe correspon
dant sur la figure VI.5. 

VI.2.6.2.3 Pertes vers l'extérieur : 

La température calculée par le modèle sur la surface externe de la paroi 

est de l'ordre de 300°C. Le coefficient de transfert étant fixé à 10 W.m-2.K-1, le 
flux échangé par la paroi avec l'air ambiant vaut : 10 x (300-20) x 21t Re = 

28 kW.(m de four)-1 1 
soit 4% seulement de l'énergie reçue par la charge près de l'entrée du four. 

Les débits molaires calculés dans le premier calcul n'étant pas plausibles, 

il est nécessaire de modifier les données du programme. Auparavant, nous 
examinerons l'influence de la combustion du carbone solide sur le fonction

nement du four. 
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VL2. 7. Deuxième calcul : 

Par rapport au calcul précédent, aucune donnée n'est modifiée, si ce n'est 

que les réactions de combustion des fines sont supprimées en annulant leurs 
facteurs de fréquence. Cela a pour effet de diminuer la production de CO, et 
donc d'augmenter le débit de CO dans le sens charbon- coke, jusqu'à une 
valeur irréaliste (fig. VI.lO). 

L'absence de combustion des fines crée une baisse de la puissance de 
chauffe par rapport au calcul précédent, d'où une température des gaz plus 
élevée. Le point d'inversion est plus difficile à atteindre mais se produit malgré 
tout, en raison de la présence de CO et H2, dont la combustion produit suffi

samment d'énergie. 
On pourrait s'étonner de ce que le C02 ne soit pas modifié dans le même 

sens que le co : les débits de co2 sont en effet plus faibles que pour le premier 

calcul, indiquant une production plus importante, malgré l'absence de 
combustion du carbone solide. Cependant, la combustion du méthane se trouve 
activée par une température plus élevée, tout comme la combustion de CO, 
laquelle est favorisée également par une concentration plus forte en réactif. La 
production de co2 qui en découle l'emporte ainsi sur la disparition du co2 qui 

provenait de la combustion des fines dans le premier calcul. 
Ces résultats dépendent bien sûr des constantes cinétiques qui ont été 

choisies, mais ils mettent en évidence le couplage entre les sept réactions, la 
température, et les effets de dilution (ou d'enrichissement) dans le gaz. 
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puissance de combustion totale : 15 600 kW. 

Fi~ VI.9 : Deuxième calcul ; flux de chaleur et terme source le long de 
l'axe. 
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Figure VI.lO: Deuxième calcul; débits molaires des gaz le lo~ de l'axe. 
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VL2.8 Troisième calcul : 

Pour déterminer un régime de fonctionnement du four qui soit réaliste, les 
données du premier calcul doivent être modifiées en conséquence. 

Notre objectif est ici 
- de proposer une démarche pour modifier peu-à-peu les conditions 

initiales et les constantes cinétiques; 
-d'examiner comment réagit le programme, 
- de montrer qu'il est possible de s'approcher d'un régime de 

fonctionnement plausible, eu égard aux quelques informations expérimentales 
disponibles actuellement. 

D'après la figure VI.6, il faut agir sur le premier jeu de données de façon 
à: 

- augmenter le débit de CO le long du four, 
- réduire les débits d'eau et d'hydrogène. 

Cela peut être réalisé en modifiant soit les débits initiaux, soit les cons
tantes cinétiques des réactions où interviennent CO, H2 et H20. 

Puisque la teneur initiale en CO semble avoir été mesurée avec une bonne 
précision, il est préférable de conserver le débit initial en CO, et de jouer sur les 
réactions : 

co + 112 o2 - co2 
c + 11202-co 

en accélérant la première et en ralentissant la seconde. 
Par contre, l'incertitude de la mesure de H2 dans les fumées incite à modi

fier plutôt le débit initial d'hydrogène, qui sera réduit à 13 mol.s-1, ce qui porte 
le débit total à 9,44 Nm3.s-1. Enfin, le débit initial d'eau est ramené à 42 mol.s-1 
(cf tableau V.l). On obtient alors la troisième série de courbe (figure VI.12 à 
Vl.15) 

Par rapport au premier calcul, les flux de chaleur et les températures 
varient peu, mais le débit d'hydrogène chute rapidement et s'annule à 8 m de 
l'entrée du four. On observe ici de nouveau l'effet de la dilution : la faible 
concentration en H2 défavorise la combustion de ce gaz, et son débit accuse 

alors une décroissance rapide, due à l'apport des matières volatiles. 
De plus, la cinétique de combustion du CO est cette fois trop rapide, car elle 

entraîne une chute trop brusque du débit en co2. 
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Figure VI.12 : Troisième calcul ; températures de la charge et du gaz le long 
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puissance de combustion totale: 8160 kW. 

Fi~e VLl.3 : Troisième calcul ; flux de chaleur et terme source le lo~ de 
l'axe. 
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rapport final OVN2: 6,0 %. 

Fi~re Vl.14 :Troisième calcul ; débits molaires des gaz le long de l'axe. 
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158 

VL2.9 ~trième calcul: 

Pour remédier à ces anomalies, le calcul suivant est effectué en donnant 
au débit initial d'hydrogène la valeur intermédiaire de 25 mol.s-1, et en rédui
sant la vitesse de combustion du CO (figure VI.16 à Vl.19) 

Les résultats sont cette fois beaucoup plus conformes aux informations 
dont nous disposons : 

- la température de cuisson du coke est de 760 oc ; elle est atteinte au 
milieu du four <xo = 29 m) ; 

-le débit eau+ hydrogène est de 15,6 mol.s-1 côté coke (contre 15,4 mol.s-1 
pour Ie débit d'eau d'extinction); 

-le rapport OVN2 est, à la fin du calcul, de 16%. 

n est particulièrement intéressant de remarquer que la position calculée 
du point d'inversion correspond exactement à l'emplacement des sondes 
''produits" et "fumées" n° 3, qui indiquent effectivement des températurees 
identiques pour le gaz et la charge (cf§ VI.2.4). Ces deux thermocouples sont 
d'ailleurs ceux utilisés en priorité pour la conduite du four, car les opérateurs 
ont constaté que la stabilité de la marche du four dépend de la stabilité des 
températures à cet endroit. La conduite de l'installation serait sans doute 
facilitée en IQoutant un thermocouple de part et d'autre des sondes n° 3, pour 
cerner avec une meilleure précision la position du point d'inversion. 

La puissance totale des réactions de combustion et de gazéification calcu
lée par le programme est de 16 200 kW seulement. Cela s'explique par une 
combustion lente après le point d'inversion, et a pour conséquence une tempé
rature finale des gaz relativement élevée. 

D semble donc que le modèle représente assez bien la première moitié du 
four. D'après le calcul, la puissance qui s'y dégage est ~e 15 000 kW, ce qui est 
sans doute proche de la réalité, puisque cette valeur suffit pour cuire la charge 
à 760 oc et pour échauffer les fumées jusque 1150°C. 

Par contre, des phénomènes restent à comprendre dans la moitié 
inférieure du tube. 
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Fi~re VI.16 : Quatrième calcul ; températures de la charge et du gaz le long 
de l'axe. 
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puissance de combustion totale : 16 200 kW. 

Fi~e VI.17: Quatrième calcul; flux de chaleur et terme source le long de 
l'axe. 
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rapport final OVN2: 15,7 %. 

Fi~re VI.18 : guatrième calcul; débits molaires des gaz le long de l'axe. 

c 1.0 0 
ëii .9 ._ 
~ 
;> 
:::::: 

.8 .. -u 

.7 
x 

ê .6 E-

.5 

.4 

.3 

.2 

.l 

.0 
0 5 10 15 20 25 30 35 40 

Distance depuis l'entrée charbon (rn) 

~e VI.19: Quatrième calcul; taux de conversion le long de l'axe. 
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VL2.10 Bilan tberm.iq1!e dans la~ inférieure du four: 

Il est possible d'évaluer les besoins en énergie en aval du point 
d'inversion. 

Avec les données du quatrième calcul, le débit d'azote est de 267 mol.s-1. TI 

pénètre dans le four à une température de 20 °C, et se trouve à 800 °C au point 
d'inversion. La chaleur massique de l'azote varie peu et est en moyenne de 
1,1 J.g-1.K-1 sur cette gamme de température. L'échauffement de N2 dans la 

partie inférieure du tube nécessite donc dans ces conditions une puissance de 

6435kW, 

ou une valeur légèrement inférieure du fait qu'une partie de l'air passe, avant 
de pénétrer dans le four, à travers le crible, où elle s' échauffe au contact du 
coke. 

Toujours d'après le quatrième calcul, l'oxygène imbrûlé en xo représente 
un débit de 37,9 mol.s-1. Pour l'oxygène, Cp= 1 J.g-1.K-1, si bien qu'il a fallu 

946kW 

pour échauffer cet oxygène encore non utilisé. 
Pour la vaporisation de 1 m3.h-1 d'eau, l'extinction consomme 

639kW. 

Comme on obtient par le calcul 4.8 mol.s-1 de H2 en xo, la gazéification par 

la vapeur d'eau détruit au moins 4,8 mol.s-1 de carbone dans la partie infé
rieure du four, ce qui représente un besoin en énergie de 

648kW. 

Enfin, si le coefficient de transfert paroi/air ambiant est de 10 W.m-2.K-1, 

et la température externe de la paroi de 120 °C, les pertes vers l'extérieur sont, 
sur 25 m de four : 

220kW. 

Le total de ces cinq postes thermiques est de 8 900 kW. Pour couvrir ces 
besoins, on dispose de la chaleur sensible du coke et des réactions de combus
tion. Or, le coke ne peut fournir que 1350 kW en se refroidissant de 800 oc à 600 
°C (son débit est de 4 kg.s-1 et sa chaleur massique de 1700 J.kg-1.K-1). Cela 
confirme la nécessité des réactions de combustion dans la delDième moitié du 

tube, qui doivent générer une puisSance au moins égale à 8900 - 1350 = 
7550kW. 
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Ajoutés aux 15 000 kW calculés sur la première moitié du four, cela porte à 
22 550 kW la puissance totale nécessaire au fonctionnement du procédé Oa 
valeur de 35 000 kW déduite des mesures paraît donc excessive). Les deux tiers 
sont produits pendant qu'a lieu la pyrolyse (x<xo), et les matières volatiles 

peuvent théoriquement apporter l'énergie suffisante (annexe VII). 
La deuxième moitié du four (:x>xo) est alimentée en énergie par la combus

tion d'une fraction du coke, sous forme solide, ou sous forme de CO et H2 ; la 
gazéificaton suivie par la combustion de CO et H2 équivaut en effet à une oxyda-

tion du carbone : 

C+H2Ü -CO+H2 

+ CO+iÛ2 -co2 

+ H2+iÛ2 -H20 

- C+02 -co2 -
En supposant toujours que la pyrolyse s'arrête dès xo, on peut évaluer la 

quantité de coke qui brûle dans la zone de refroidissement. Si l'oxydation est 
totale (C + 02- C02), elle fournit 400 kJ.(mole de C)-1, si bien que 7550 kW 

représentent la combustion de 19 (mol C).s-1, soit 5,8 %du débit de coke (qui 
s'élève à 4 kg.s-1). Ce pourcentage est loin d'être négligeable, et paraît même 
surprenant, d'autant plus que si l'oxydation n'est pas totale, c'est une fraction 
encore plus importante du coke qui doit être détruite : une partie de ce carbone 
prélevé à la charge dans la partie inférieure du four est alors entraînée sous 
forme de CO dans la zone de pyrolyse, voire dans les chambres de post
combustion. 

n s'avère donc nécessaire de vérifier expérimentalement si la pyrolyse est 
bien stoppée dès que le coke a atteint sa température finale de cuisson. n 
suffira pour cela de faire subir à un grain de charbon le profil de température 
au cours du temps tel qu'il est calculé par le modèle (fig. VI.16 par exemple), et 
de suivre en continu le dégagement gazeux. 

n est également indispensable d'établir un bilan thermique précis de 
l'installation, laquelle se décompose en fait en trois zones : la zone de refroidis
sement du coke, la zone de pyrolyse, et les chambres de post-combustion. Dans 
chacune de ces trois zones, de l'énergie est libérée par combustion. 
Théoriquement, l'énergie créée dans les PC et convertie aujourd'hui en 
vapeur, pourrait être utilisée pour réchauffer l'air injecté côté coke, ce qui 
diminuerait d'autant la combustion du coke. Au total, cela mènerait à une 
augmentation du rendement en coke, au détriment de la production de vapeur. 
Si cette optique· est intéressant.e: pour l"exploitant, un bilan thermique précis 
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permettrait d'évaluer sa faisabilité, compte tenu des contraintes technolo

giques (notamment des pertes thermiques supplémentaires qui seraient occa

sionnées par le transport de l'air chaud, depuis les PC jusqu'à l'extrémité infé

rieure du tube). 

La suite de l'étude devra aussi montrer comment les réactions de combus
tion de CO, de H2 et du coke, peuvent fournir les 7 500 kW nécessaires à la zone 

de refroidissement du coke, alors que la température des gaz y est assez faible 
(inférieure à 800 °C). 

VL2.11 CiJl.quième et sixième calculs (effet de la ~ulométrie) : 

Un des principaux intérêts d'un modèle est de pouvoir étudier l'influence 
des paramètres opératoires sur le fonctionnement du procédé. Dans le cas 
présent, il s'agit essentiellement de la granulométrie enfournée, du débit de 
charbon, du taux de remplissage, et de la vitesse de rotation. Cependant, le 

chapitre IV a montré que les trois derniers paramètres sont liés entre eux, par 

une relation qui n'est pas prise en compte dans le modèle. TI serait donc artifi

ciel de modifier par exemple le taux de remplissage, sans changer de façon 

adéquate la vitesse de rotation et le débit de solide. 

C'est pourquoi nous nous limiterons à examiner l'effet de la granulomé

trie, qui est peu liée aux autres paramètres, pourvu qu'elle varie dans des 
proportions raisonnables (en toute rigueur, l'angle de talus, et donc la ligne de 
plus grande pente du talus, sont en effet fonctions de la taille des grains). Les 
résultats sont à prendre avec précaution, puisque la phase de validation du 
modèle, qui doit normalement précéder son utilisation, n'a pas encore été 

effectuée. n s'agit plutôt de tester le comportement du modèle. 

TI faut souligner également que l'approche classique de modélisation des 

fours tournants, suivant laquelle la charge est considérée comme isotherme 

dans une section, ne rend pas possible l'étude de la granulométrie enfournée. 

Les figures VI.20 à VI.23 ont été obtenues en modifiant uniquement, par 

rapport au calcul n° 4, le diamètre des particules, qui passe de 20 mm à 
10 mm. La taille plus faible des grains facilite leur cuisson, mais en contre

partie, leur temps de séjour sur le talus est plus faible (équation IV.S). Ces 

deux phénomènes se compensent, et les résultats des calculs n°4 et 5 sont fina
lement assez voisins. La seule différence provient d'une vitesse de cuisson 
légèrement plus rapide pour Dp = 10 mm (1,5% d'écart sur le taux de conver

sion), ce qui favorise la combustion des trois gaz réactifs (CO, H2, CR4) et 

provoque un accroissement de leurs débits. 
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Figure VI.20 : Cinquième calcul ; températures de la charge et du gaz le lo~ 
de l'axe. 
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puissance de combustion totale : 14 700 kW. 

Figure VL21 : Cinquième calcul ; flux de chaleur et terme source le long de 
l'axe. 
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rapport final 02fN2: 12,2 %. 

Fi~re VI.22 : Cinquième calcul ; débits molaires des gaz le long de l'axe. 

c: 1.0 .2 
Cil .9 ... 
11.) 

> c: .8 0 
c..> 
11.) 

-,:::1 .7 x 
:::1 
tl:! .6 E-

.5 

.4 

.3 

.2 

.1 

.0 
0 5 10 15 20 25 30 35 40 

Distance depuis l'entrée charbon (rn) 

Fi~ VI.23 : Cinquième calcul ; taux de conversion le long de l'axe. 
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Le CO, qui est en plus grande quantité, y est plus sensible, et la production 
p~us importante de C02 qui en découle provoque l'arrêt du cal~. Cela signifie 

simplement que la condition initiale dans le gaz dépend de la granulométrie. 
Le fait que le monoxyde de carbone soit très sensible à un changement de 

régime dans le four s'explique facilement. La valeur à peu près constante du 
CO sur les dix premiers mètres résulte en effet d'un équilibre entre la combus
tion de ce gaz, et sa production par la pyrolyse et la combustion des fines. Une 
faible perturbation peut suffire pour donner l'avantage à l'un ou l'autre des 
deux termes (création ou destruction). 

Tout le procédé repose d'ailleurs sur le fait que, dans la moitié supérieure 
du four, la pyrolyse s'entretient elle-même par la combustion des gaz qu'elle 
génère, si bien que tous les paramètres (vitesse de cuisson, composition des 
gaz, températures) sont fortement couplés entre eux. C'est ce qui rend difficile 
le pilotage de l'installation, et il est normal de rencontrer le même type de diffi
cultés dans la modélisation que dans la conduite réelle, lorsque l'on cherche à 
établir une marche stable. 

La dernière exécution du programme (fig. VI.24 à VI.27), effectuée avec 
une granulométrie de 15 mm, donne des résultats intermédiaires entre les 
deux calculs précédents. 
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Fi~re VI.24 : Sixième calcul ; températures de la charge et du gaz le long de 
l'axe. 
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puissance de combustion totale: 16100 kW. 

~e VI.25 :. Sixième calcul ; flux de chaleur et terme source le long de l'axe. 
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rapport final OVN2: 15,0 %. 

Fi~re VI.26: Sixième calcul; débits molaires des gaz le long de l'axe. 
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Figw.-e VI.27 : Sixième calcul ; taux de conversion le long de l'axe. 



VI.3 Conclusion: 

Les principaux enseignements de ce dernier chapitre sont de trois ordres. 

Tout d'abord, concernant le fonctionnement thermique du four, la 
présence d'un point d'inversion (point de concours des températures des gaz et 
de la charge), et la nécessité de réactions de combustion de part et d'autre de ce 
point ont été établies par trois voies différentes : 

- un calcul analytique simplifié, 
- le programme lui-même, 
- un bilan thermique dans la moitié inférieure du tube. 
La puissance thermique générée sur l'ensemble du four semble être de 

23 000 kW environ ; les deux tiers de cette énergie sont apportés, d'après les 
calculs, par la combustion des matières volatiles et du carbone solide dans la 
moitié supérieure du four; le dernier tiers est produit dans la partie inférieure 
du four, et provient de la combustion d'une partie du coke, de l'hydrogène et du 
monoxyde de carbone créés par l'extinction, et des derniers dégagement éven
tuels de matières volatiles. 

La position du point d'inversion calculée par le modèle recoupe 
l'expérience acquise par les opérateurs chargés du pilotage du four. 

D'autre part, nous avons montré, en effectuant plusieurs exécutions du 
programme, 

- que le modèle réagit normalement aux variations des paramètres 
d'entrée, 

- qu'il rend bien compte de la complexité des phénomènes et des couplages 
entre eux, 

- et qu'il est possible de déterminer un régime de fonctionnement cohérent 
avec les informations expérimentales disponibles (notamment la température 
de cuisson du coke). 

Enfin, la phase de validation, dernière étape indispensable dans 
l'élaboration d'un modèle, n'est pas possible pour l'instant ; elle passe en effet 
par des mesures précises à l'intérieur du four, que ne permet pas 
l'instrumentation actuelle de l'installation. Ces mesures faciliteront par 
ailleurs l'établissement d'un bilan thermique précis, qui montrera si le fonc
tionnement actuel du procédé est optimal du point de vue énergétique. 
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Conclusion 1 

La modélisation qui a fait l'objet de ce travail, et qui porte sur la pyrolyse 
de grains de charbon en four tournant, s'est voulue fondée sur une analyse 
approfondie des phénomènes, nombreux et complexes, impliqués dans le 
procédé. Aux problèmes propres à la pyrolyse et aux transformations physico
chim.iques qui l'accompagnent, s'ajoutent en effet les difficultés liées à la tech
nologie du tube tournant (mouvements des grains, transferts de chaleur), et 
aux réactions de combustion et de gazéification qui sont, dans le cas présent, la 
source d'énergie. Or, du fait de l'impossibilité de mesures in situ, le fonction
nement de ce four était mal connu. C'est pourquoi la phase préliminaire 
d'analyse des phénomènes a revêtu une importance capitale, et était néces
saire pour une meilleure compréhension du procédé. 

La démarche adoptée pour traiter le sujet a consisté à décrire la pyrolyse 
d'un grain isolé, avant de représenter le four dans sa globalité. 

La première phase du travail, de nature assez fondamentale, a abouti à un 
modèle de grain. Les paramètres indispensables aux calculs ont été déduits de 
mesures expérimentales, qui pour la plupart étaient inédites, et qui ont fait 
appel à des méthodes d'investigation variées : thermogravimétrie pour la 
détermination de la cinétique de séchage, calorimétrie différentielle pour 
l'obtention de la chaleur spécifique vraie du charbon pendant la pyrolyse, et 
méthode flash pour la mesure des diffusivités thermiques. 

Le modèle de grain prend en compte le transfert de chaleur dans la parti
cule, les échanges de chaleur entre le grain et les matières volatiles qui s'en 
échappent, ainsi que les cinétiques de séchage et des réactions de pyrolyse, 
dont les énergies d'activation sont réparties selon une fonction de distribution 
gaussienne. Les calculs utilisent une méthode de résolution en volumes de 
contrôle ; ils ont été validés à l'échelle du laboratoire, sur une large gamme de 
températures (700 oc à 1000 °C), et de diamètres de particule (3 à 20 mm), en 
mesurant par spectrométrie de masse la cinétique globale de conversion d'un 
grain. On a pu montrer que, dans les conditions opératoires retenues, et qui 
correspondent à celles du four tournant, la vitesse de carbonisation d'une par
ticule est bien gouvernée par le transfert thermique, et par la cinétique 

chimique. Les résultats mettent aussi en évidence une résistance importante 
au . transfert de chaleur par rayonnement autour du grain, ce qui dévoile la 
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présence de phases condensées (solide et/ou liquide) en suspension dans les 

matières volatiles. 

Le modèle complet du tube a ensuite été élaboré. TI repose sur un fraction

nement du tube en portions de faible longueur, qui sont autant de réacteurs 

élémentaires en cascade. L'originalité de la démarche, par rapport à d'autres 
études similaires sur les fours tournants, est d'utiliser le modèle de grain, en 
le conciliant avec les aspects mécaniques (mouvements des grains) et ther
miques (transferts de chaleur entre le gaz, la charge, et. la paroi) de ces réac
teurs si particuliers. Les réactions de combustion et de gazéification sont bien 
sûr prises aussi en considération. 

Dans le but de comprendre les mouvements de brassage des particules, 
l'écoulement de la charge a été mis en équations ; la distribution des temps de 
séjour déduite du calcul correspond parfaitement aux observations. En exploi
tant plus avant ces équations, il serait possible d'accéder au profil de charge
ment d'un four tournant, qui est un problème complexe, encore non résolu à 
l'heure actuelle. Nous avons de plus mis en lumière les liens qui existent entre 
les différents paramètres opératoires, comme par exemple le débit maximal de 
charbon et la hauteur des diaphragmes aux extrémités. On retiendra égale
ment que la fraction du temps passé par un grain sur la surface du talus, qui 
est un paramètre essentiel pour les échanges de chaleur entre la charge et la 
phase gazeuse, représente environ 10 % du temps de séjour total dans le four. 

D'autres points importants concernent les phénomènes de combustion et 
le bilan thermique global de l'installation. La thermodynamique s'est révélée 
impuissante à décrire les réactions qui ont lieu dans la phase gazeuse et entre 
le gaz et la charge, en raison de la vitesse élevée des gaz. n a été nécessaire, 
par conséquent, de traduire ces réactions en termes de lois cinétiques. La puis
sance totale générée sur toute la longueur du four a été évaluée à 23 000 kW. 
C'est dans la moitié supérieure du tube, où a lieu la pyrolyse, que sont produits 

les deux tiers de cette énergie, à partir des matières volatiles et éventuellement 
d'envols de fines et des grains de charbons eux-mêmes; le dernier tiers est 
apporté, pendant le refroidissement du coke, par la combustion d'une partie du 

coke et des gaz créés par l'extinction. 
Alors que les matières volatiles ont été considérées jusqu'à présent comme 

la source principale d'énergie, il semble au contraire que plus de 5% du coke 
soit consommé, pour permettre à l'air froid, injecté à contre-courant, de 
donner naissance, dans la zone de pyrolyse, à des fumées plus chaudes que la 
charge. 
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L'absence de mesures dignes de confiance à l'intérieur du four 
(températures des gaz et des solides, composition des gaz) a été, en quelque 

sorte, à l'origine de cette thèse, puisqu'elle rendait difficile la compréhension 

du fonctionnement du procédé. Elle est aujourd'hui l'obstacle majeur pour la 

poursuite de l'étude, car l'étape de validation du modèle passera nécessaire
ment par la confrontation entre grandeurs calculées et mesurées. C'est pour
quoi une meilleure instrumentation du four doit être à présent une priorité, 
d'autant plus qu'elle pourrait faciliter dès maintenant le pilotage de 
1 'installation. 

Pour tester la fiabilité des calculs, il nous a donc fallu exploiter au ma:xi
mum les quelques informations expérimentales disponibles à l'heure actuelle 
(températures de cuisson et de défournement du coke, débit de vapeur d'eau et 
d'hydrogène dans le gaz après l'extinction). Compte tenu de ces indications, le 
programme est visiblement capable de déterminer un régime de fonctionne
ment plausible, et réagit correctement aux variations des paramètres d'entrée, 
en traduisant les couplages qui existent entre tous les phénomènes. Ce modèle 
sera sans doute un outil précieux dans la recherche d'une optimisation du 
four, voire dans le dimensionnement d'installations futures. 

Pour clore ce mémoire, il faut enfin souligner que ce travail est un 
exemple de l'extension qu'est appelé à prendre le génie des procédés, aussi 
bien dans le monde de la recherche que dans l'industrie. Né du génie 
chimique, le génie des procédés est devenu peu à peu une discipline à part 
entière, et peut aujourd'hui s'appliquer à des matériaux et des transforma
tions aussi complexes que le charbon et sa pyrolyse. Il est alors illusoire 
d'espèrer tenir compte de tous les phénomènes, et la difficulté réside dans un 
choix judicieux, qui réalise un compromis entre la précision et la rapidité du 
traitement numérique : "Ce qui est simple est faux, ce qui est compliqué est 
inutilisable", a écrit Paul Valéry. Cet aphorisme résume assez bien le défi 
relevé par la science du charbon, qui s'efforce précisément de construire pour 
un matériau compliqué des concepts scientifiques qui soient utilisables. 
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ANNEXES 1 





Annexe 1 : Difficultés liées aux mesures 
des températures et du débit d'air. 

ALl Mesures des tem~tures : 

Pour foumir une mesure de température fiable, un thermocouple ne doit 
pas seulement être précis et sensible, mais aussi avoir un temps de réponse le 
plus faible possible. 

Au niveau industriel, la soudure chaude d'un thermocouple n'est jamais 
en contact direct avec le milieu étudié car elle est protégée par une gaine. Dans 
le cas présent, une protection supplémentaire en inconel s'ajoute à la gaine du 
thermocouple. 

Lorsque la soudure chaude d'un thermocouple, possédant une capacité ca
lorifique Cp (J.K-1) et initialement à la température T', est plongée dans un 

milieu de température constante T", la température T(t) de cette soudure obéit 
à l'équation différentielle : 

h S (T(t)- T") dt= cp dT, où h est un coefficient de transfert et S la surface 

d'échange. Il s'agit alors d'un système du 1er ordre. 
Au cours du temps, la température indiquée par le thermocouple suivra 

l'équation : 
T(t) = T" + (T' - T") e-tl't , 

"' 
t = ~ (homogène à un temps) ~ 

"" ~ 
étant défmi comme la constante e 

"' .... 
de temps du thermocouple. La 
courbe de réponse du thermo
couple a la propriété suivante : la 
tangente à l'origine couJ>e la 
droite T = T" au temps t = t 

temps 

Figure AI.1 :Courbe de réponse d'un 
thermocouple (système du 1er ordre). 

(figure Al.1). Ainsi, en théorie, la sonde n'atteint la température à mesurer 
(T") qu'au bout d'un temps infini. En pratique, on peut obtenir une mesure 
précise à condition que t soit faible devant le temps de contact avec le milieu. 

Lorsqu'une gaine enveloppe la soudure chaude, l'équation différentielle 
devient plus complexe, car elle tient compte de la conduction dans cette gaine. 
Les deux résistances en série (conduction dans la gaine et inertie de la sou-
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dure) font que le système est alors du 2ème ordre, et la courbe de réponse est 
une combinaison linéaire de deux fonctions exponentielles. Dans le cas 
présent, une troisième résistance, la protection en inconel, vient s'ajouter aux 
deux premières, si bien que le système est du 3ème ordre. Le temps de réponse 
est une combinaison linéaire de trois exponentielles : exp-(t/t1), exp-(th2), et 
exp-(t/ts), où 't~t t 2, t 3 sont les temps de réponse correspondant aux résistances 

thermiques. Si une des résistances est très grande devant les autres, son 
temps de réponse est également très grand comparé aux deux autres, et 
l'ordre du système tend vers 1. 

Dans le cas du four tournant, la taille imposante de la gaine en inconel en 
fait la résistance principale du système, que l'on peut donc considérer, en 
première approximation, comme un système du 1er ordre. La courbe de 
réponse exponentielle de la figure AI.1 reste qualitativement valable, et nous 
pouvons l'utiliser pour interpréter les mesures faites dans le four. 

Le temps de réponse des sondes est donc très long, car pour réchauffer (ou 
refroidir) le thermocouple, il faut au préalable réchauffer (ou refroidir) la 
gaine qui l'entoure. Ceci est particulièrement gênant pour les thermocouples 
"produits". En effet, le taux de remplissage moyen étant voisin de 10%, l'angle 
au centre occupé par la charge est d'environ 90°. Par conséquent, une sonde 
destinée à mesurer la température de la charge et qui affi.eure à la paroi est en 
contact avec les fumées pendant 45 s, et avec la charge pendant 15 s seulement, 
ceci en l'espace d'un tour. Si le thermocouple pénètre davantage dans le four, 
son temps de contact avec le solide diminue encore. 

Par contre, les sondes "fumées" ont une longueur de 60 cm ; une hauteur 
identique pour le lit de solide correspond à un taux de remplissage de 15 %, qui 
est le taux de remplissage maximum, côté charbon. L'extrémité des sondes 
"fumées" est donc presque constamment en contact avec le gaz. Il faut néan
moins souligner que la gaine est refroidie pendant son passage dans la charge 
(si le gaz est plus chaud que le solide), et qu'elle refroidit à son tour par conduc
tion la soudure du thermocouple. 

Par ailleurs, le coefficient de transfert est plus grand lorsque la sonde est 
en contact avec la charge (contact solide/solide) que lorsqu'elle se trouve dans 
les fumées (contact solide/gaz). Le temps de réponse des thermocouples est 
donc plus faible dans la charge que dans les fumées. 

La figure AI.2 représente, dans trois situations différentes, le signal que 
donnerait au cours du temps une sonde "produits" connectée en permanence 
(dans la réalité, la température n'est relevée que sur quelques secondes par 



tour, au moment où la sonde va quitter la charge, cf§ 1.5). Dans chacun des 
trois cas, les températures des fumées (Tr) et de la charge (Tc) sont identiques. 
Elles correspondent à la région du four où Tr > Tc. tc et tr sont les temps de 
contact avec la charge et les fumées, tc et tf les temps de réponse de la sonde 

dans les deux milieux. Un cycle correspond à un tour du tube. 

tr 

~----------------~------------------~œmps 

tr 

1 __________ l ____ ----------l 
tf 

tr 

1 
Ta 

__ \__~-~~-~~ ~- _\__-- -------: 
tc tf 

- durée d'un cycle -----l 

FiiD:!re AI.2 : Si~aux délivrés par un thermocouP.le "P.roduits" tournant 
avec la paroi. 

Le cas n°l est la situation idéale d'une sonde de faible dimension, ayant 
des temps de réponse courts, et qui aftleure à la paroi (tr = 3tc). La température 
"produits" mesurée est alors T1, proche de Tc. Si on augmente la taille du 

thermocouple, c'est-à-dire son temps de réponse, sans modifier sa position 



radiale, on obtient la courbe n°2. La mesure T2 s'éloigne alors de la tempéra
t~re réelle Te. Enfm, Si la sonde pénètre davantage dans le four, tout en 

gardant les mêmes temps de réponse que dans le cas précédent, on obtient la 
troisième mesure Ta, très différente de Te. 

Ces trois exemples montrent que les valeurs indiquées par les thermo
couples ne sont que des barycentres des températures extrêmes Tr et Te, et 
qu'elles dépendent de la taille et de la position de la sonde. On commet sur Te 
une erreur par excès lorsque Tr > Te, et par défaut si Tr < Te. La connaissance 
de la température réelle Tc pourrait être obtenue en enregistrant les deux 

valeurs extrêmes du thermocouple (à sa sortie de la charge mais aussi à sa 
sortie des fumées), et en utilisant un modèle de .pénétration de chaleur dans la 
gaine. 

Dans le raisonnement précédent, l'influence de la paroi a été négligée. En 
réalité, on observe sur le four industriel que les sondes produits, lorsqu'elles 
aftleurent au niveau du béton, sont perturbées par la paroi. Ainsi, dans la zone 
de refroidissement du coke, les gaz sont plus froids que la charge, et 
néanmoins, les thermocouples produits indiquent des températures infé
rieures à celles des thermocouples fumées. De plus, la sonde produits n °3 
indiquait une température de 680 °C lorsqu'elle était située au ras du réfrac
taire, alors qu'elle délivre à présent (à 20 cm de la paroi) un signal de 830 °C. 
Etant donné que le gaz et la charge ont des températures très voisines dans 
cette région du four (cf chapitre VI), la différence de temps de séjour dans la 
charge entre les deux dispositions ne peut expliquer un tel écart entre les deux 
mesures. 
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AL2 Mesure du débit d'air: 

~tube de Pitot 

~ canon 

::: ~ 

1 ~~ \ 1 )"'juintWurnant 

Comme le montre la figure 

AI.3, l'air destiné à la combus

tion pénètre dans le four par 
trois voies différentes (symboli
sées par des flèches) : par le 
canon bien sûr, mais égale
ment par le crible (cf. fig. I.2)et 

par le joint tournant (non étan
che) du fait que l'ensemble de 

l'installation est mise en dé
pression par le ventilateur de 

Figure AI.3 : Entrées d'air dans le four. 

tirage. L'expérience montre que la première source d'air Ge canon) n'est pas 
suffisante :en l'absence de tirage, le four ne peut pas fonctionner. 

Le tube de Pitot destiné à la mesure du débit est situé à l'entrée du canon: 
il ne voit donc qu'une partie de l'air injecté. De plus, le débit mesuré est volu

mique, sans correction due aux écarts de température (par exemple, entre -3°C 
et 24°C, un volume de gaz augmente de 10 %). 

Il est donc difficile, sur cette installation, d'avoir une connaissance 
précise des températures et du débit d'air injecté. 
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Annexe ll : Mesures 
calorimétriques 

A ll.l Principe de la mesure : 

Les problèmes relatifs aux mesures de Cp (interférences des réactions endo 
ou exothermiques, et de la perte de masse avec l'effet thermique de Cp) ont 

conduit les différents auteurs à mesurer soit la chaleur spécifique moyenne entre 
l'ambiante et la température finale de cuisson, soit à mesurer la chaleur spéci
fique vraie en se limitant au charbon avant transformation (T<400°C). Notre 
objectif est ici de déterminer la chaleur spécifique vraie à toutes températures. 
Elle se déduit d'une analyse enthalpique différentielle, sur des échantillons de 
semi-coke préparés à différentes températures (cf§ ID.2.1.1). 

L'appareil utilisé est un 

calorimètre différentiel à flux 
thermique (DSC 111 de la so
ciété SETARAM), du type 
Tian-Calvet. Les mesures de 
variation d'enthalpie en fonc
tion de la température sont ob
tenues par un mode discontinu 
: la température du calori
mètre est programmée comme 
indiqué sur la figure A IT.1, se
lon une succession de paliers 
(durée tc) et de montées li
néaires (durée tj). La diffé

rence T'- Test fixée à 10 K, et 
la durée tï à 180 s. La durée tc 
du palier est calculée par un 
test automatique de retour à la 
ligne de base, qui vérifie que le 
signal calorimétrique a repris 

une valeur constante, cor
respondant à un état station
naire (voir plus bas). 

' ' 

T' -------~-------.;-:----Y 

Tt-----' 

t' temps 
...._ ___ __......,_ ______ __ 

tj tc 
Fig"!!:e A IT.1 : Profil de températ~ 

programmé, et si~ calorimétrigue 
correspondant. 
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La précision atteinte est de 3 % environ, ce qui est mieux qu'en mode 
continu (où la température du calorimètre augmente linéairement pendant toute 
l'analyse), car à la fin de chaque palier, on réalise un état d'équilibre (plus préci

sément un état stationnaire) entre l'échantillon et la cellule calorimètrique. 

Le calorimètre comprend deux cellules, l'une contenant l'échantillon à étu
dier (cellule de mesure), l'autre un objet ayant une capacité calorifique voisine de 
celle de l'échantillon (cellule de référence). Dans chacune d'elles, un fluxmètre à 

thermocouples mesure le flux de chaleur entre le four (qui suit une température 
de consigne), et la cellule elle-même où se trouve un objet. Le flux de chaleur cpe 

entrant dans la cellule s'exprime, au moyen d'un bilan thermique, par : 

dT 
cpe = Cpdt ' 

où cp est la capacité calorifique de l'ensemble cellule+ objet. Du fait de la géomé

trie de la cellule, qui comporte une ouverture à chaque extrémité pour permettre 
d'introduire les échantillons, seule une partie (s) du flux de chaleur entrant peut 
réellement être mesurée par le fluxmètre. L'autre contribution (cp) n'est pas maî
trisée. cpe peut donc s'écrire: cpe = s +cp. 

cp peut être négatif (perte vers l'extérieur) ou positif (flux provenant de 

l'extérieur). Le signal calorimétrique mesuré dans la cellule est donc: 

dT 
s = cpe -cp = Cpdt - cp. 

Pendant un palier de température, la cellule n'atteint pas un véritable équi
libre, où aucun échange thermique avec l'extérieur ne serait possible, mais plutôt 
un état stationnaire au cours duquelcpe = 0, mais cp=- s :;1:. O. D'autre part, lorsque 

la température du four varie, apparaît un état transitoire, et cp:f n'est plus nul. 

Cela est valable pour chaque cellule, si bien que le signal' différentiel (différence 
des signaux des deux cellules) s'écrit: 

dT dT 8 = S1 - S2 = ( ~'- -- cp1 ) - ( Cp -- $2 ) -y1dt 2dt ' 

les indices 1 et 2 se rapportant respectivement aux cellules de mesure et de réfé
rence. 

A la fin d'un palier, chaque cellule est dans un état stationnaire, et la ligne 
de base est donnée par la différence entre les deux flux non mesurés: S = 4>2- cp1. 
Puisque les deux cellules ne sont pas rigoureusement identiques, 4>2 :;1:. cp1 et S :;1:. O. 

Cela explique que la ligne de base ne soit pas nulle et qu'elle puisse changer 
d'une valeur à une autre pendant la montée en température. 
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Le terme cp1 comprend deux termes, le premier (cpe) dû à l'échantillon lui

même, le second (cp*) au support d'échantillon et à la cellule: 

Lorsque la température du four passe de T à T', la température de la cellule 
de mesure passe de T1 à T1', et la cellule de référence de T2 à T2'. On obtient 

donc, pour l'intégration du signal entre les instants t et t' (intervalle de temps 
séparant deux paliers de température) : 

t' t' Tt' T2' 

JS.dt = J<ct>2 - cpi)dt + f (cpe + Cp *).dT- f cp2.dT . 
t t Ti '1{ 

Au cours d'une expérience "à blanc", seul le support d'échantillon est déposé 
dans la cellule n°l, ce qui revient à imposer Cpe =O. Le signal intégré devient: 

n est alors nécessaire de supposer que dans les deux cas (expériences réelle 
et à blanc), les températures ( T1, T1', T2, T2') et les lignes de base ($2- $1) sont 

identiques. On en déduit : 

f f Ti 
JS.dt - Jsb.dt = f Cpe·dT . 
t t ~ 

En faisant enfin l'hypothèse que la chaleur spécifique de l'échantillon Cpe 

varie linéairement entre T1 et T1', la chaleur spécifique vraie à la température 
T +T' 1 

2 
1 est donnée par : 

Nous avons mentionné que la ligne de base n'est pas constante. Pour inté

grer le signal calorimétrique entre deux paliers de températures, il est donc 
nécessaire de se fixer une valeur (variable) de la ligne de base. Puisqu'elle 
dépend essentiellement des températures du four et des cellules, on peut faire 
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l'hypothèse qu'elle suit le même type de profil : variation linéaire pendant la 
montée en température, valeur constante pendant le palier de température. La 
ligne de base pendant l'expérience est ainsi représentée par la ligne ABCDE sur 

la figure A 1!.1. 

AII.2 Précautions e~érimentales : 

Au cours d'une première série d'expériences, cinq morceaux de charbon 
d'environ 200g chacun ont été cuits à différentes températures, pour réaliser des 
cylindres destinés aux mesures de diffusivités thermiques. Un échantillon de 10 
mg a été prélevé sur chaque morceau de semi-coke, puis analysé par calorimétrie, 
sans dépasser la température finale de cuisson. Les cinq courbes Cp = ftT) 

obtenues par cette méthode étaient disposées de façon aléatoire, et ne présen
taient pas l'ordre logique attendu, à savoir une décroissance de Cp en fonction du 

degré de cuisson. 
Deux causes peuvent expliquer ce phénomène. La raison principale est qu'un 

échantillon de 10 mg ne peut être représentatif de la composition moyenne d'un 
matériau aussi hétérogène que le charbon. D'autre part, dans un morceau massü 
de 200 g en cours de cuisson, règne un gradient de température, même pour de 
faibles vitesses de chauffe; il s'ensuit que les cinq échantillons prélevés n'ont pas 
été cuits à la même vitesse. 

De plus, les courbes Cp= ftT) étaient perturbées entre l'ambiante et 120°C 

par Ie séchage, qui crée une augmentation artificielle de la chaleur spécifique. 
C'est pourquoi une seconde série de mesures a été réalisée, selon le protocole 

suivant. D'une poudre de charbon (diamètre des grains< 0,2 mm) parfaitement 
mélangée, on extrait plusieurs échantillons qui possèdent ainsi la même compo

sition. Après un chauffage à une vitesse de 10 °C.min·l jusqu'à des degrés de 

cuisson différents, les échantillons sont placés dès leur sortie du four dans des 
boîtes étanches contenant du dessicateur, de façon à éviter l'absorption 
d'humidité pendant le refroidissement. 

Les analyses calorimétriques de semi-cokes ainsi préparés ont fourni les 
courbes présentées au § m.2.1.1. 
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AII.3 Valeurs numériques utilisées dans le modèle de 
~ain: 

Les variations de Cp étant considérées comme linéaires en fonction de la 

température pour le charbon et le coke, les deux droites obtenues à partir des 
mesures sont (figure A II.2) : 

-pour le charbon: Cp= a1 + b1T, 

- pour le coke : 

a1 = 955,45 J.kg-l.K-1 
b1 = 2,8364 J.kg-l.K-2 

Cp= a2 + b2T, 
a2 = 767,28 J.kg-l.K-1 
h2 = 1,2878 J.kg-l.K-2. 

La droite représentative d'un semi-coke cuit à la température To est déter

minée de la façon suivante (figure A ll.2). La courbe aFb, connue expérimenta
lement, est approchée par un polynome de degré 4 : 

Cp= 957,18 + 3,2577 T- 9,0807.10-2 T2 + 6,9454.10-4 T3- 2,2866.10-6 T4, 

(T en °C, Cp en J.kg-l.K-1), d'où l'on tire le point F. 
D s'agit donc de déterminer le coefficient directeur ho de la droite EF. Fest 

le barycentre des points a et ~ affectés des coefficients ~F et Fa ; ho est pris 
~ ~(l 

comme le barycentre des coefficients directeurs b1 et h2 affectés des mêmes 

coefficients. Ceci implique que le pointE soit le barycentre des points A et D, 
affectés toujours des mêmes coefficients. Si Cp max est la valeur de Cp à la 
température To pour un semi-coke cuit à To, et si Cp= ao +boT est l'équation de 

la droite EF, on obtient donc : 

ao = a2 +(al_ a2) Cp max- a2- b2To 
a1- a2 +(hl- b2)To 

b _Cp max- ao 
o- To · 

Donc, pour un sem.i-coke cuit jusqu'à la température To: 

Cp(T) = ao + T Cp rn~ - ao . 
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c 

température 

Figure A II.2 : Détermination de la droite représentative de la chaleur spécifiq~ 
d'un semi-coke cuit à la température To. 
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Annexe III : Mesures de diffusivités 
thermiques par la ''méthode flash" 

A ID.1 ~tif ~entai et princi~ de 1a mesure: 

Cette méthode, décrite par DEGIOVANNI dans la référence (102), 
"consiste à produire une impulsion thermique de courte durée sur une face 
d'un échantillon, et à observer l'évolution de la température sur une autre 
face". La géométrie adoptée pour l'échantillon est un cylindre d'épaisseur e, 
dont une des faces perpendiculaires à l'axe de symétrie reçoit l'impulsion, la 
température étant mesurée sur la face opposée (figure A III.1). 

flash 

R ... , 
échantillon 

thennocouple 

FiiD!re A III.1 : Dispositif e~érimental pour les mesures de diffusivités 
thermiquJ!§.. 

L'appareillage comprend un générateur qui produit l'impulsion ther
mique, un thermocouple, et un enregistreur. L'impulsion thermique est com
prise entre 600 et 1000 J, sur une durée de 10 ms environ. Le thermocouple est 
réalisé en semi-conducteur (Bi2Tea dopé), et ses deux fils sont appliqués sépa-

rément sur l'échantillon. 



A lli..2 ~loitation des courbes ~entales: 

La courbe de température obtenue est ensuite interprétée à l'aide d'un 

modèle de répartition de la chaleur dans l'échantillon, pour en déduire la dif
fusivité thermique a. DEGIOV ANNI utilise le modèle le plus général, qui 

consiste à résoudre analytiquement l'équation de la chaleur sans faire 
d'hypothèses restrictives. Les conditions aux limites sur les trois faces (z = 0, 
z = e, r = R) sont caractérisées par trois coefficients de transfert qui peuvent 
être quelconques. 

Le temps réduit t* est défini par t* = ';;t ; t* 5/6 est le temps réduit particu-

lier qui correspond à la température% .TM , où TM est la température maxi

male atteinte pendant l'expérience (figure AIII.2). 
L'intérêt de la méthode consiste alors à déterminer t* 5/6 sans faire de sim

plification sur le champ de température ou sur la solution analytique, en se 
basant sur l'observation suivante (non démontrée) : alors que la courbe T = ft t) 
dépend de six paramètres Oa diffusivité thermique bien sûr, mais aussi les 
trois coefficients de transfert, l'épaisseur, et la position du thermocouple), la 

courbe normée qui représente TT en fonction de ( .t* ) , ne dépend plus que 
M t 516 

d'un paramètre : t*5/6· Le réseau de courbes ...!_ = f ( .t* ) étant établi 
TM t 5/6 

analytiquement pour de nombreuses valeurs de t* 5/6, il suffit de comparer la 

courbe expérimentale normée ...!_ = f( .t* ) = f(-t-) avec ce réseau de courbes 
TM t 5/6 t516 

pour en déduire t*5/6· 

De façon pratique (figure AIII.2), il suffit d'effectuer cette comparaison 
non pas sur la courbe complète mais sur quelques points particuliers comme 
t113. t112. et t213 (temps correspondant respectivement à une température de 

~TM,~ TM, et~ TM).!:~: par exemple, n'étant fonction que de t*5/6, on peut 

inversement déterminer t*5/6 comme fonction de t: 113 = t l/3. 
t 5/6 t 516 

Par un calcul analytique, M. LACHI (103) a approché les fonctions 

t* 516 = f(t l.fd) t* 5/6 = f(t lfl) et t* 5/6 = f(t 2f3) au moyen des polynômes suivants : 
t 516 t 5/6 t 516 



an 

= 0,8498- 1,8451 t 1/J + 1,0315 (t l!J) 2 
{A III.1} 

t516 t516 

= 0,9680 - 1,6382 t 1!.2 + 0,6148 (t li2J 2 
{A III.2} 

t516 t 516 

= 1,1200 - 1,2125 t 213 {A III.3}. 
t516 

T -----M 

-5 0 5 10 ~5 20: 25 30 35 40 45 
1 1 Temps (s) 
1 1 
1 1 
1 1 
1 1 

113 tl/2 213 t5/6 

Fig-gre AIII.2 :Mesures de diffusivités thermigues : courbe de réponse en 
température, obtenue sur l'échantillon de semi-coke La Houve cuit à 500°C. 

La démarche pour exploiter la courbe expérimentale T = f(t) est donc très 
simple ; elle consiste à : 

1. mesurer le maximum de température TM, 
2. mesurer les temps tva. t1.12,t21a et t51s, 
3. calculer les trois valeurs de t*s/6 à l'aide des trois formules {A III.1} 

{A III.2} {A III.3}. 
Si la courbe expérimentale correspond bien au modèle, les trois valeurs de 

a (at/3, a112, a21a) obtenues via les trois valeurs de t*5/6 doivent être voisines, ce 

qui était le cas lors de nos mesures (tableau A III.1). 
Comme aucune hypothèse n'est faite sur les coefficients de transfert, il est 

implicitement tenu compte des fuites thermiques à travers le thermocouple et 
le support de l'échantillon. Ceci rend la méthode précise et reproductible (entre 
Ol5%et 3%). 



A llL3 Résultats : 

Nos mesures ont porté sur (tableau A Ill.l): 
- du charbon de La Houve, 
- des échantillons de semi-coke La Houve cuits à différentes 
températures, 
- du coke de haut-fourneau. 

Echan- e R 1ère expérience 2ème expérience a= 

tillon (mm) (mm) a l/3 ,112,2/3 a1 moyen av3,112,2/3 a2moyen (at+a2)/2 

(mm2.s-1) (mm2.s-1) (mm2.s·1) (mm2.s·1) (mm2.s-1) 

charbon 0,1406 0,1646 

La Houve 7,30 12,5 0,1477 0,1451 0,1681 0,1474 0,1462 

0,1469 0,1701 

semi-coke 0,1851 0,1798 

LaHouve 7,00 6,5 0,1901 0,1883 0,1864 0,1848 0,1865 
500oC 0,1898 0,1884 

semi-coke 0,2969 0,2862 

La Houve 9,95 12,5 0,3067 0,3040 0,3001 0,2943 0,2992 
600oC 0,3083 0,2967 

semi-coke 0,3223 0~3459 

LaHouve 5,50 12,5 0,3488 0,3432 0,3460 0,3486 0,3459 

700°C 0,3584 0,3540 

coke 0,2634 

haut- 7,10 12,5 0,2655 0,2657 

fourneau 0,2681 

Tableau A III.1 :Résultats des mesures de diffusivités thermiques. 

Pour obtenir des mesures fiables, la géométrie des échantillons doit cor
respondre à celle du modèle : ils doivent être cylindriques, les faces inférieure 
et supérieure étant rigoureusement planes et perpendiculaires à l'axe du 
cylindre. L'usinabilité du semi-coke ou du coke étant très mauvaise en raison 
de leur friabilité et des fissures, la mise en forme des échantillons est très déli
cate. Néanmoins, pour chaque expérience, les trois valeurs obtenues sont suf
fisamment proches pour conclure à la fiabilité des résultats. De plus, chaque 
échantillon a été analysé deux fois (excepté pour le coke de haut fourneau), 
pour s'assurer de la bonne reproductibilité. 



Annexe IV : Mise en équations 
du modèle de grain 

La méthode numérique choisie est celle des volumes de contrôle, résolue 
de façon implicite. Les volumes de contrôle sont limités par les surfaces Si· Les 

nœuds ( numérotés 1, 2, ... , i, ... , N sur la figure A IV.l) sont disposés à 

intervalle régulier, séparés d'une distance ~r = N~,S . Le nœud n° i est 

équidistant des surfaces Sj_l et Sj. 

Fi~re A IV.l :Discrétisation du ~rrain en volumes de contrôle. 

AIV.l ~on de la cinétique des réactions de pyrolyse: 

Le modèle cinétique retenu est identique pour tous les gaz de pyrolyse. Les 
espèces chimiques ne se distinguent que par la quantité totale produite, mais 
se dégagent toutes à la même vitesse. Les taux de conversion des différents gaz 
sont donc identiques, et égaux au taux de conversion massique, défmi à 
l'instant t par : 

X(t) = mini - m(t) , 
mini- mfin 

où m(t) représente la masse totale du grain à l'instant t, mini la masse totale 
du grain à t=O, et mfin la masse après dévolatilisation complète, c'est-à-dire la 
masse "inerte". Si mvol est la masse susceptible de se volatiliser, on a donc : 

m(t) = mv0 t(t) + mfin, 



mini = mvot<t=O) + mfin• 
avec, d'après la définition de V*: mv0t(t=O) =v*· mini· 

On en tire: 
X(t) = 1 _ mvol(t) = 1 _ mvoi(t) 

mvol(t=O) pvV* 
{AIV.1} 

où p est la masse volumique du charbon sec, et v le volume considéré. 
· m J(t) 

Il suffit donc de connaître le rapport mv:l(t=o) pour calculer le taux de 

conversion. 
La loi cinétique étant d'ordre 1, la masse ~mvol volatilisée entre les 

instants tet t+~t est donnée, dans un schéma implicite, par: 

~mvol lr, k' ' -- = - D.~..t+ât).m(t+.&t) = - m , 
~t 

k étant la constante cinétique de la réaction : k = ko exp{ :T) . Le symbole ' 

signifie que la variable est prise en t+~t : k' = ko exp-(RT E ) 
(t+.&t) 

Puisque m'= m + .ômvoh on obtient: 

m 
m'= E 

1 + ko ~t e:x:~RT') 
{AIV.2}. 

Cette équation est valable pour toute réaction unique d'ordre 1 dans un 

schéma implicite. 
Si on introduit une distribution f des énergies d'activation, f(E)dE 

représente à t=O la fraction de mvol(t=O) (masse totale susceptible de réagir) qui 
réagit avec une énergie d'activation comprise entreE et E+dE. Notons ômE(t) la 

masse de l'échantillon qui réagit à l'instant t avec une énergie d'activation 
comprise entre E et E+dE ; on a alors, à t=O : 

fŒ)dE = ÔmE(t=O) . 
mvol(t=O) 

fest ainsi une fonction normée :J +-fŒ)dE = 1. 
0 

Les "fractions" de matière qui possèdent des énergies d'activation faibles 
vont réagir plus vite que les autres. Pour une valeur de E donnée, le rapport 
ô mE 
-m va donc se modifier au cours du temps : par exemple, au début de la 

vol 
pyrolyse, il décroît pour les faibles valeurs de E et augmente pour les valeurs de 
E élevées. Par conséquent, la fonction f change au cours du temps : 

fŒ,t)dE = ômE(t) {AIV .3}. 
mvol(t) 



Les différentes réactions étant considérées comme en parallèle, les 
masses SmE réagissent de façon indépendante, et l'équation {A IV.2} peut être 

appliquée à chacune d'elles : 
~ , SmE 
umE = -----==--~-

1 + ko ~t exp-(R~') 
{AIV.4}. 

avec SmE = mvol f{E) dE 
SmE' = mvol' f '(E) dE (le ' désigne toujours l'instant t+~t ). 

L'intégration de {A IV.4} sur l'ensemble des énergies d'activation conduit 
à: 

m'vol= mvol ro- f{E)J ) dE. J 
11 

1 + kQ6.t ex~- R~' 

Connaissant f et mvol à l'instant t, et la température à l'instant t+~t, cette 
équation permet de calculer la nouvelle masse m'vol en t+~t. Il est nécessaire 

d'avoir l'expression de f en t+~t, c'est-à-dire f ', pour passer à l'itération 

suivante ; on l'obtient ainsi : 

Sm'E 1 SmE m 1 f{E)dE dE f '(E) = = ~-------,...-......._,_. = __ vo ___ .:......;..._..,---.,-

m 'vol m 'vol 1 + k~t ex~R ~·) m 'vo11 + kcPt ex~R ~·} 

d'où : 

f'(E)=----
1
---- f{E) 

l+- ftE) dE 1 + kcPt ex~:R~·} 
1 + kcPt ex~R~'} 

{A IV.5}. 

Cette nouvelle fonction est de nouveau une distribution normée. Si on 
cherche uniquement l'avancement de la réaction, il est plus rapide de normer 
f non pas par IIl(t) comme dans la relation {A IV 3}, mais par lll(t=O)· On définit 

alors une autre fonction q, par : q,(E,t) = SmE(t) = mvol f{E,t). L'équation 
mvol (t=O) mvol (t=O) 

{A IV.5} devient alors : 

q,'(E) = q,(E) 

1+ k0~tex~ R~'} f
+oo 

m vol(t) 
{A IV.6}, avec q,(E)dE = {A IV.7}. 

mvol(t=O) 
0 



cp n'est pas une fonction de distribution au sens propre puisqu'elle n'est 

pas normée, mais elle permet un calcul plus simple du taux de conversion X' 

en fonction de T' : 

La figure A IV.2 montre qualitativement comment évolue la fonction cp au 

cours du temps. 

E 
Figure A IV.2: Evolution qualitative de la fonction q, au cours du temp~ 

Les relations {A IV.6} et {A IV.7} sont valables dans un volume où la 
température est homogène à chaque instant. Elles sont donc applicables dans 
chaque volume de contrôle du grain. 

AIV.2 Termes somœs et échange avec les matières volatiles: 

Les réactions de pyrolyse et le séchage créent ou consomment de la 
chaleur (termes sources). 

A IV .2.1 Chaleur ~ée ou consommée~ les réactions de~~~: 

Si ~H(E) désigne l'enthalpie relative à la réaction d'énergie d'activation E, 
la chaleur dégagée (~H(E)<O) ou consommée (~H(E)>O) dans le volume de 
contrôle vi entre t et t+~t sera : 



- pour la fraction de masse d'énergie d'activation E : 

ôQ Ei= (ômEi'- ômEi) ~H(E) = .. ko ~te~ R~i·) ômEi'~H(E) 

=- ko ~te~ R~i·) Pvol Vi +i'(E) ~(E) 
- sur l'ensemble des valeurs de E: 

SQ; = -koAt p vol v; f-ex1R~;') .P;'(E) AH(E) ciE . 

0 

•. (E) 
= -ko~t P vol Vi 

1 ~(E)dE 

ex~R~i' ~ k(11t 
0 

où Pvol est la concentration massique initiale en matières volatiles : 

P 1 
_ mvol(t=O) 

vo - v . 

A IV .2.2 Chaleur consommée plll" le séch~e : 

La cinétique de séchage étant d'ordre 1, l'enthalpie consommée vaut, dans 
le volume Vi, entre tet t+~t: 

ôQ*i = - mi CYi'- Yi) ~H· 

=-mi Yi' ko* ~t exp-(R.E;i.)~H* 

=- Ps Vi ko* ~t exp-(RE;i.) ~H* Yi' 

k • ( E* ) H* Yi =-PsVi o ~texp- RTi' ~ • E* 
1 + ko ~t exp~RTi') 

ko• Yi H* =- Ps Vi ~t • E* ~ , 
ko ~t + exp(RTi') 

Yi désignant l'humidité à l'instant t dans le volume i CYï' à l'instant t+~t), 
~H* la somme des enthalpies de désorption et de vaporisation de l'eau, Ps la 
masse volumique du charbon sec, ko • le facteur de fréquence de la réaction de 
désorption, etE* son énergie d'activation. L'expression obtenue pour ôQt est à 

rapprocher de celle de ôQi (réactions du 1er ordre). 



A IV.2.3 Chaleur perdue ou reçue par échange avec les matières 
volatiles: 

a) pour le volume v2: 
soit Ômi la masse volatilisée dans le volume Vi pendant dt ; en supposant 

que Ômi pénètre dans Vi+l avec une température Tï', et sort de Vi+l à une 
température Tï+l' (cas de l'échange gaz/solide parfait), et si Cpg représente la 

chaleur spécifique du mélange gazeux, 
Ti 

r enthalpie entrant dans V2 sous forme gazeuse est : 5m 1 i c; dT ' 

T ref 

T' 

l'enthalpie sortant de v2 sous forme gazeuse est : (5m 1 +5m :z) i 2 

C; dT. 

T ref 

La différence de ces deux termes est 

5m1 iT 2

C:dT-5m2 iT 2

C:dT. 

Tl Tref 

Le terme 5m2 i T 

2 

C; dT représente en fait l'enthalpie des gaz volatilisés 

T ref 

dans v2, et est déjà compté dans le terme d'accumulation du bilan thermique 
relatif au volume v2. L'enthalpie nette reçue par v2 est donc: 

5m 1 i T 

2

C; dT a 5m1 Ahg(T1, T2) = AX1 Ps V1 Ahg(Tlo T2), 

Tl 

où dhg(Tl, T2) désigne la variation d'enthalpie massique du mélange 
gazeux entre les températures T1 et T2, et dX1la variation du taux de 
conversion de v1 pendant dt. 

b) pour le volume V3: 

la masse de gaz, à une température T2', qui pénétre dans vs, est 
ôm1 + ôm2; l'enthalpie reçue par vs est donc, de façon analogue: 

Ps (dX1v1 + dX2vv .âhg(T2,Ts). 

c) pour le volume Vi (25isN) : 

l'enthalpie reçue par Vi est: ôQt* = Ps .L Vj dXj dhg(Tï-l,TiJ. 
(

i-1 ) 

J=l 



A IV .3 Büan thermiqt!e dans le volume Vi (i compris entre 2 et 
N-1): 

Si et Vi valent : Si = 4n: [ (i-0,5)âr ]2 , 

Vi= ~n: [ (i-0,5)3 ~) = 4n: [ (i-1)2 + 1/12] ~. 

Les paramètres p et Cp dépendent de la température, et doivent être pris à 

la température du volume considéré. La surface Si étant la frontière des 
volumes Vi et Vi+l, la valeur de Â sur Si est intermédiaire entre MTj) et Â.(Ti+l). 

On montre que cette valeur est la moyenne harmonique des valeurs de part et 
d'autre de Si, en considérant que les deux résistances thermiques (dans Vi et 

dans Vi+l), sont en série. Posons: 

Â.e' = 2 (valeur de Â' sur Si= surface côté est), 
1/Â.i' + 1/Âi+l1 

Â ' - 2 (valeur de Â' sur Sï-1 = surface côté ouest), 
w - 1/Âi-11 + 1/Â.i' 

avec la convention Âi = Â.(Ti), Pi= p(Ti), Cpi = Cp(Tï). 
La chaleur entrant dans Vi à travers Si entre tet t+.ôt s'écrit alors: 

La chaleur sortant de Vi à travers Sj_1 est: 

Le terme d'accumulation dans Vi est: 

Le terme source est : 

Posons: 

Foe(i) = Â.e .ôt (nombre d.e Fourier côté est) 
Pi Cpi .ôr2 

Fow (i)= Âw .ôt (nombre de Fourier côté ouest). 
Pi Cpi .ôr2 
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Le bilan thermique dans Vi (entré+ créé= sorti+ accumulé) s'écrit, après 

division par 47t âr3 Pï'Cpi' : 

Foe'(i)(i-0,5)2(Tï+l'- Ti')+ ôQi + ôQt + ôQi** = 

Fow'(i)(i-1,5)2(Ti'- Ti-1') +(Ti'- Ti{(i-1)2 + ~J 

Après regroupement des termes, il vient : 

-Tï-1' F0w'(i) (i-1,5)2 + Ti' [ F0w'(i} (i-1,5)2 + Foe'(i)(i-0,5)2 + (i-1)2 + ~] 

- T· 1' Fo '(i)(i-0 5)2 = T · [<i-1)2 + lJ + ôQi + ôQi* + ôQi** . 
1+ e , t l2 4 ·'C ·' _<:l 7t Pt pt âr-

La fonction âH(E) n'étant pas connue, posons âli(E) = âli, ainsi que : 

e =- PvoJâH, et Fi =ko ât 
pCp 

Posons de même : 

0 

e.*- - PsâH* tF·*- ko*"t Yi 
1 - e 1 -- L.l • 

Pï'Cpï' ko* ât + exp(RETi.) 

L'équation de bilan s'écrit alors : 

-Tï-1'Fow'(i)(i-1,5)2 + Ti'[ Fow'(i) (i-1,5)2 + Foe'(i)(i-0,5)2 + (i-1)2 + ~J 

-Tï+1'Foe'(i)(i-0,5)2 = [<ï-1)2 + 
12
1 J [Ti + Si Fi + ei*Ft] + ôQt* 

· 47t Pï'C ï' âr3 

[ 

i-1 ] 
avec ôQi** = Ps l: (G-1)2 + lfx· âh (T·-1' T·') 'C , _<:l 'C , l2 J g 1 , 1 47t Pi pi âr- Pi pi . 

J=1 

0 
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Le terme SïFi est dû à la thermicité des réactions de pyrolyse, et stFt est 

dû à la thermicité du séchage. 
En comparant SiFi avec Ti, on peut évaluer l'importance du couplage 

thermique/cinétique chimique, dû aux réactions de pyrolyse. Si, homogène à 

une température, est l'accroissement maximal de température dû à la 
pyrolyse si toute l'énergie était dissipée (ou consommée) dans Vi en un instant, 

sans tenir compte de la vitesse des réactions chimiques ; suivant la valeur de 
Cpï' pendant la carbonisation, Si peut atteindre 40 à 80°C dans le cas où 
8H = 150kJ.kg-1 , ce qui n'est pas négligeable devant Ti. Fi pondère Si par l'effet 

de cinétique chimique, et reste toujours inférieur à 10%. Par conséquent, le 
produit SïFi ne dépasse jamais 3°C, ce qui cette fois est peu important devant 
Tï. Cela explique les résultats du modèle pour 8H = 150 kJ.kg-1. 

AIV.4 Bilan thermi~ en surface: 

Le coefficient de transfert h en surface est la somme de deux termes : 
h =he+ hr. 
he est le coefficient de transfert par convection, 
hr = O'.E.(T~+T8Tr+T82Tr+T83) est le coefficient de transfert par 

rayonnement, la surface du grain étant à une température T8 et la paroi du 
four à une température Tr. hr augmente avec T8 ( de 100 à 300 W.m-2.K-1 du 
début à la fm de l'expérience pour Tg=900°C ).T8 n'est pas identique à 'rN 
(température du volume de contrôle n°N). 

Le flux de chaleur entrant en surface à t+8t est : 
h' ( Tr- T8') 47tR2, 

tandis que le flux de conduction à travers la surface s'écrit : 
J..' Ts' - TN' 47tR2. 

N 8r/2 

L'égalité de ces deux flux impose donc: 
B'Tr+ T ' h-1 

T8 ' = B' 
1 

N , avec B =--r (nombre de Biot calculé sur la maille n° N), 
+ 2ÂN 

ce qui permet d'exprimer le flux entrant en surface en fonction de TN: 

1~~ (Tr-TN) 47t(N- 0,5)28r2. 

Le flux quittant le volume vN à travers SN-1 à t+8t est : 
T ' T ' 2 N - N-1 47t (N-1,5)2,1r2. 

1/Â.N-11 + 1/Â.N' 8r 
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Le terme d'accumulation dans VN est : 

p 'C ' 47t [(N-1)2 + 1..] 6r3 TN' - TN . 
N PN 12 ât 

Les termes 6QN, 6QN* et 6QN**se calculent comme pour le volume Vi. 

Posons : St = 
1 

1 B h ât (nombre de Stan ton, corrigé par B) 
+ PNCPN âr 

et Fow'(N) = 2 1 At (nombre de Fourier côté ouest). 
1/Â.N-1' + 1/Â.N' PN'CpN' Ar2 

Le bilan thermique dans vN s'écrit, après division par 47t âr3 PN'CpN' et 

regroupement des termes : 

-TN-1' F<>wt(N)(N-1,5)2 + TNlF<>w'<N>{N-1,5)2 + St'(N-0,5)2 + (N-1)2 + ~] 

= St' (N-0,5)2Tr+[(N-1)2 + 
12
1 J(TN + 9NFN + eN• FN*) + 

6
QN** 

47t Pï'C i' Ar3 

le calcul de 6QN •• étant identique à celui de 6Qi ••. 

AIV .5 Büan thermi~ au centre du~: 

Le flux entrant à travers sl est : 
2 T2' - T1' 4 &-2 7t-

1 n , + 1/1.. • Ar 4 
Ul\.1 2 

Le terme d'accumulation est: 

Les deux termes sources ôQ1 et ôQ1* se calculent comme pour v1, et le 
terme ôQ1** n'existe pas. 

En posant Foe'(l) = 2 1 At (nombre de Fourier côté est), le 
1/1..1' + 1/1..2' P1'Cp1' Ar2 

bilan dans v1 s'écrit donc, après division par 4n: Ar3 PN'CpN' et regroupement 

des termes: 
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AIV.6 Résolution: 

Les calculs précédents conduisent au système d'équations suivant, où le 
vecteur [T'] des températures au temps t+ât est inconnu: 

avec 

b1 = 1 + 6Foe'(l) 
c1 = -6Foe'(l) 

d1 = T1 + a1F1 + a1*F1* 

ai = -FOw'(i) (i-1,5)2 

T' = d 

~ = F<>w'(i) (i-1,5)2 + Foe'(i)(i-0,5)2 + (i-1)2 + ~ 

Cï = -Foe'(i) (1-0,5)2 

di= [<ï-1)2 + ~J [Ti + aiFi + ai*Fi*] + ô~t: r3 
41t Pi pi â 

aN = F<>w'(N)(N-1,5)2 

bN = F0w OO(N-1,5)2 + St'(N-0,5)2 + (N-1)2 + ~ 

dN = St' (N-0,5)2Tr + [<N-1)2 + ~](TN + aNFN +aN* FN *) + ô~N •: 
41t Pi Cpi âr3 

Ce système n'est évidemment pas linéaire, puisque les termes Fo, St, ait Fi 
ai*, Fi*, et ôQi**dépendent des Ti'. Il est donc résolu par une méthode 

d'itérations successives : 
- 1ère itération : le vecteur [d] est calculé en prenant pour les Ti' les 

températures Ti, qui sont connues. Le système (rendu linéaire) est résolu par 
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1:.algorithme TDMA (tri-diagonal matrix algorithm) classique, ce qui donne 

une première estimation du vecteur [T']. 
- 2ème itération : le vecteur [d] est recalculé en prenant pour les Ti' les 

valeurs calculées à la 1ère itération, ce qui donne une seconde estimation de 
[T']. 

Si les deux estimations de [T'] sont trop différentes (selon un critère de 
convergence défmi au départ), une troisième itération est effectuée, etc ... Le 
calcul s'arrête lorsque deux itérations successives donnent des valeurs de [T'] 
voisines, d'après le critère de convergence. 

Le critère de convergence choisi doit porter à la fois sur les températures 
et sur les cinétiques de pyrolyse et de séchage. Tint il <Pint i étant les 

températures et les fonctions de distribution intermédiaires, calculées à 
l'itération précédente, nous avons retenu comme critère d'arrêt : 

T·' 1 
- sur les températures : maXJ.Si:SN 1 --- S e. 

Tin ti 

- sur les <Pi : il faut théoriquement comparer les fonctions <Pi' et <Pint i sur 

l'ensemble des énergies d'activation et à chaque rayon du grain. Cependant, cp 

change le plus là où la température change le plus. Il suffit donc de comparer 
<Pi' et <l>int i sur les énergies d'activation, à la maille i0 où T'-Tint est maximale, 

ce qui donne le critère suivant : 

max 
O!Œ<+oo 

1- <Pïd 

<Pi nt ;o 

=max 
O!Œ:s; 

- sur les humidités : 

y.· 
max 1---

1
- =max 

lSiSN y int 1 lSiS 

1 + k~t exjRT-~ .) 
\ mtio 

1-------------~~~-

1 + k~t ex~R~~o'} 

Nous avons vérifié que e = 11 = Ç = 1% donne une précision suffisante ; des 

valeurs inférieures modifient très peu les résultats, tout en augmentant la 
durée du calcul. 
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Annexe V : Estimation des 
nombres de Reynolds aux 
deux extrémités du tube 

AV .1 Nombre de ReY.!!olds coté charbon: 

Les fumées sortent du four à une température de 1150°C, avec un débit de 
l'ordre de 10 Nm3.s-1, et ont la composition suivante: 

CH.i 
2,5% 

co 
8,5% 

La masse volumique des fumées est donc : 

co2 
8,5% 

p = 8,5 x 2 + 57 x 28 + 2,5 x 16 + 8,5 x 28 + 8,5 x 44 + 15 x 18 x 293 
100 x 22,4.10-3 1423 

= 0,233 kg.m-3, 

et leur vitesse (pour un taux de remplissage du four de 10 %) : 

v= 10x 1= x 1 = 8,76 m.s-1. 
0,91t 1,42 

Le diamètre équivalent du tube (compte tenu du fait que le taux de 

remplissage est de 10 % en moyenne) est : Deq = 2,8...[0,9 = 2,66 m. 

La viscosité cinématique des gaz augmente avec la température, et, aux 

températures considérées (<1500°C), reste toujours inférieure à 0,1 centipoise = 
10-4 kg.m-1.s-1, ceci quel que soit le gaz. 

On en déduit que : 

Re > 0,233 x 1~6 x 2,66 =54 000. 1 



216 

AV .2 Nombre de Reynolds côté coke: 

La teneur moyenne en oxydes d'azote mesurée dans les fumées en sortie 

du four est de 112 ppm, ce qui est négligeable dans le bilan en azote ; on peut 

donc considérer que le débit molaire d'azote se conserve le long du four, soit 
QN-2 = 0,57 x 10 = 5,7 Nm3.s-1. 

Ceci permet d'estimer le débit d'air entrant dans le four à 7 Nm3.s-1. 
On en déduit, pour l'air entrant 

0,0288 7 
0 0224 x 5 54 x 2,66 

Re> ' ' -43(X)() 1()-4 - • 

Pour des écoulements "normaux", la valeur critique de Re correspondant 
à la transition laminaire/turbulent est de 2 000 environ. L'écoulement gazeux 
dans le four tournant est donc nettement turbulent. 
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Annexe VI : Profil thermique dans une 
paroi cylindrique en régime permanent 

Si la conductivité thermique À du milieu est constante, le profil thermique 

dans un cylindre en régime permanent est logarithmique. En effet, le débit de 

chaleur dans le sens radial par unité de longueur, vaut 
dT -Â- x2xr 
dr 

et est indépendant du rayon (en régime permanent), donc ddT= este. 
r r 

Par conséquent, T est est de la forme : 
T(r) =A Ln r + B {AVI.l} 

Nous cherchons ici à calculer T(r) entre le rayon Ra où la température T.Ra est 

connue, et le rayon extérieur Re, où la température TRe est inconnue, et où a lieu 

un échange avec l'air ambiant à une température Ta au travers d'un coefficient 

de transfert hpa· 

La première condition à la limite est T(Ra) = TRa, et donne la valeur de B : 

T(r) =A Ln ~a + TRa. 

Sur la face externe, la seconde condition à la limite résulte de la continuité du 

flux entre l'air et la paroi : 

-Â (~'!.')Re = hpa (TRe - Ta) 

c'est-à-dire : 

-Â :e = hpa (TRe- Ta) {AVI.2}. 

La température sur la face externe est de la forme : 
Re T(Re) = A Ln Ra + TRa {AVI.3}. 

L'élimination de TRe entre {A VI.2} et {A VI.3} conduit au profil thermique : 

TRa- Ta r T(r) = TRa- xLn-R 
Re Â. a 

LnRa +Reh a 
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Annexe VIT : Détermination, à partir de 
mesures expérimentales, du débit de fumées 
sortant du four, et de l'énergie libérée dans le 

four par combustion 

A Vll.l Débit de fumées: 

Le débit de gaz Qg sortant du four se déduit d'un bilan en oxygène sur une 

des deux chambres de post-combustion (PC). On définit les différents débits 
molaires (ou volumiques dans les conditions TPN): 

- qg : débit de gaz issu du four et entrant dans la PC ; 
- Qair : débit d'air (en excès) injecté dans la PC pour brûler les matières 

volatiles encore présentes dans le débit Qg ; 

- Qr : débit de fumées sortant de la PC. 

On définit également : 
- le pouvoir comburivore V a du gaz entrant dans la PC : il est tel que Qg x V a 

est le débit d'air minimum nécessaire pour brûler Qg dans les proportions 

stœchiométriques ; 
- l'excès d'air e : c'est le rapport du débit d'air injecté en excès au débit 

d'air minimum. (Qg x V axe) est ainsi le débit d'air non utilisé dans la PC. 
- le pouvoir fumigène V r : Qg x V r est le débit de fumées issu de la 

combustion stœchiométrique de qg. 

On obtient donc le schéma de la figure A VII.l. 

Bilan en oxygène: 

Soit a(= 20,8 %) le titre molaire en 02 dans le débit Qair• 
et ~ le titre molaire en 02 dans le débit Qr. 
Qg x V a x a étant le débit d'02 consommé dans la PC, le bilan en 02 s'écrit : 

Qmr a- Qg Va a= Qr~. 



Chambre de 

post-combustion 

Four tournant 

Fi~re A VII.1 : Définitions des ~uvoirs comburivore et fumigène et 
de l'excès d'air 

En exprimant Qmr et Qr en fonction de Qg : 

Qg Va e a= ( Qg Va e +Qg Vr) ~ , 

d'où on tire 

e= Vr_~_ 1 
Va a-~ _ 

Qair est mesuré sur l'installation, V a et V r sont déterminés à partir de 
l'analyse chromatographique du gaz entrant dans la PC, ~ par analyse des gaz 

sortant de la PC. 
Une analyse a donné: 

Va= 0,64 

Vr= 1,42 
~ = 9,9% 

d'où on tire : 

e = 2,22 1 

Le débit d'air mesuré étant: Qmr = 11,14 Nm3.s-1, on obtient: 

Qg= V ~i~e) = 5,41 Nm3.s-1, ceci pour une des deux PC. Si on suppose que 

les deux PC sont identiques, le débit de fumées sortant du four est de 10,8 
Nm3.s-1. 

Cette valeur repose sur les mesures de V a et de V r, qui ont porté sur les 

fumées sèches et sans goudroDS. Si la vapeur d'eau est inerte dans la PC, et si 
la teneur en eau est connue en sortie du-four, il suffit d'ajouter au débit trouvé 
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le débit d'eau correspondant, pour obtenir la vraie valeur de qg. Les goudrons 

par contre ne sont pas inertes dans la PC : il faudrait donc s'assurer si leur 
présence dans les fumées modifient beaucoup V a et V f, ce qui est fort probable. 

Nous retiendrons donc, pour le débit .de fumées sortant du four, l'ordre de 
grandeur de 

ho Nm3.s-l 1 
A Vll.2 En~e libérée ~combustion dans le four tournant 

industriel: 

·Rendement en coke: 

Le charbon enfourné le 04/01/90 (flambant B pur) contenait 37,0% (sur sec) 
de matières volatiles. Le coke produit avait une teneur de 2,0% (sur sec) de 
matières volatiles. 

En écrivant que le "carbone fixe" (=hors matière volatile) s'est conservé 
pendant la pyrolyse, on en déduit que le rendement en coke était de 

1-0,37-
1 - 0,02 - O,B43. 

Le rendement maximum en coke était donc de 64,3%. Le rendement réel 
(inconnu) est plus faible à cause de la combustion d'une partie du coke (cf 
chapitre VI), et des envols de fines. 

• Pouvoir calorifique des gaz dégagés dans Je four: 

Le gaz en question ne sont pas seulement les matières volatiles issues de 

la pyrolyse, mais aussi l'hydrogène et le monoxyde de carbone provenant de 
l'extinction du coke. Le calcul devrait donc tenir compte du rendement réel en 
coke. 

Le PCI des gaz présent dans le four se déduit des PCI du charbon et du 
coke, et du rendement en coke. Le PCI du charbon enfourné le 04101/90 était de 
31 847 kJ/(kg de charbon sec), et celui du coke produit de 30 648 kJ/(kg de coke 
sec). Par différence, le PCI des matières volatiles dégagées dans le four était 
donc de: 

31847- (0,643 x 30 648) = 12 232 kJ/(kg de charbon sec) 

soit 65 810 kW. 
Le débit d'enfournement était en effet, toujours pour le 04101/90, de 



20,6 t.h-1 de charbon à 6,3% d'humidité, ce qui représente 5,38 kg.s-1 de 

charbon sec. 

·Energie libérée dans 1es PC : 

Le débit de fumées sortant du four était de 11 N.m-3. Le PCI de ce gaz étant 
de 2 801 kJ.Nm-3, la combustion dans les deux PC a donc dégagé 30 811 kW, soit 
5 727 kJ/(kg de charbon sec). 

·Energie libérée dans Je four: 

Par différence, on en déduit enfin que l'énergie libérée dans le four par 
combustion était de 64 162 - 30 811 soit 

34999kW 

= 6 505 kJ/(kg de charbon sec) 

n faut rappeler que la précision de cette valeur est celle des diverses 
analyses chromatographiques dont elle découle. De plus, elle ne tient pas 
compte de la combustion des fines ou des grains (charbon ou coke), ni de la 
diminution du rendement en coke occasionné par la gazéification au moment 
de l'extinction. Ce chiffre ne peut donc être considéré que comme une 
estimation grossière. 

A Vll.3 ~en cornue Jenkner du charbon flambant A: 

Dans des conditions aussi proches que possibles de celles du four 
tournant, le bilan matière à la cornue Jenkner est le suivant (en% massique): 

coke 65,2% 
goudrons 12,5% 
benzols 2,1% 
gaz 14,0 % soit 228 NI 

NHa 0,1% 

H2S 0,2% 
H:z() 5,9% 

La composition du gaz est la suivante : 

C02 C2li4 co H2 Cli4 C2H6 PCI densité 
.. "t>!.,.·· . ----

4,4% 1~5% t4,a% 40,7~ 32,0% 0,5% 19.106 0,500 
J.Nm-3 



A Vll.4 Ene~e di~ble dans )a combustion de Cl4 CO et 
~= 

Le bilan en cornue Jenk.ner donne une autre façon de déterminer le PCI 
des "matières volatiles", et de distinguer dans cette valeur du PCI total, la 
contribution des gaz et des goudrons. Du tableau précédent, on déduit que 1 kg 
de charbon produit 228 N1 de gaz dont le PCI est de 19.103 J.Nl-1, ce qui 
représente 

4332 kJ/(kg de charbon) 

=23300kW 

Par ailleurs, en utilisant la valeur de 37,6 MJ.kg-1 pour le PCI du 
goudron, l'énergie disponible dans les goudrons représente, 

4 700 kJ/(kg de charbon) 

=25000kW 

D'après le bilan en cornue, le PCI total des matières volatiles est donc de 
4 300 + 4 700 = 9 000 kW/(kg de charbon), ce qui est beaucoup plus faible que la 
valeur de 12 000 kW/(kg de charbon) obtenue par mesure directe des PCI du 
charbon et du coke. D sera donc nécessaire de refaire des mesures plus 
précises et plus cohérentes. 

Si l'on se base sur l'analyse en cornue pour savoir si les goudrons 
subissent ou non une combustion dans le four, on constate que l'apport 
énergétique dû aux gaz (23 300 kW) est insuffisant pour satisfaire les besoins 
dans le tube, tels qu'ils sont estimés par les mesures (35 000 kW). Le 
programme (cf chapitre VI) conclut à une valeur plus faible : 23 000 kW 
environ pour la puissance dégagée sur la totalité du four. Même dans ce cas, 
les gaz Cli4, CO et H2 provenant des matières volatiles ne peuvent pas être la 

seule source d'énergie dans le four, puisqu'ils seraient alors complètement 
détruits dans le tube, si bien que l'énergie libérée dans les chambres de post
combustion serait très faible. 

Cependant, comme les gaz circulent à contre-courant, les matières 
volatiles sont présentes uniquement dans la moitié supérieure du tube, là où a 
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lieu la pyrolyse. Le calcul (cf chapitre VI) montre que dans cette portion du 
four, une puissance de 15 000 kW est suffisante pour réaliser la carbonisation 
et échauffer les fumées. Par conséquent, les gaz (Cli4, CO et H2) issus de la 

pyrolyse peuvent fournir cette énergie. A condition toujours de se fier au bilan 
en cornue, il n'est donc pas absurde de supposer que les goudrons ne 
participent pas à la combustion dans le four. 



Annexe Vlll : Résolution d'un 
système d' équation non linéaire 

par la méthode de Newton 

La méthode de Newton appliquée à un système est la généralisation de la 
méthode du même nom pour une seule équation, appelée aussi méthode des 
tangentes. 

Le système peut se mettre sous la forme de n fonctions à n variables, qui 
doivent s'annuler simultanément : 

f1 (Xl, X2, ... , Xn) = 0 
f2 (xl, X2, ... , Xn) = 0 

Quand n = 1, la solution x* est telle que la courbe y= ftx) coupe l'axe des x en 
x* ; en généralisant à n quelconque, chaque fonction fi définit une nappe 

* * y= :ftx1, x2, ... , Xn) dans un espace à n+l dimensions, et la solution X* = (x1, x2, 

* ... ,xn) est le point de concours de ces n nappes dans le plan "horizontal" y= O. 

La méthode de résolution consiste à partir d'un point xo =(x~, x~, ... ,x~), 

aussi proche que possible de la solution X*, puis à calculer une première 
estimation Xl de X*, en assimilant chaque nappe à son "plan" (de dimension n) 

tangent en xo. La seconde estimation X2 de X* • est obtenue de façon similaire en 
assimilant les nappes à leurs plans tangents en Xl. La figure A VII.l donne une 
représentation symbolique en deux dimensions. 

Si les fonctions fn sont dérivables au voisinage de xo, on obtient par 

développement de taylor au premier ordre les équations des n plans tangents Oes 
dérivées partielles sont prises en Xo) : 

0 0 0 àfl àfl àfl 
y= f1 (x1, x2, ... ,xn) + h1 ::L + h2 ::L + ... + hn s--

uxl ux2 uXn 
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c ( 0 0 0) h àfn h àfn h àfn Y = .tn xl, x2, ... ,xn + 1 :L + 2 :L + ... + n -s--
uxl UX2 uXn 

y 

Figure A VII.l : Principe de la méthode. 

avec: 

Si le système est soluble, ces n plans doivent concourir en un point du plan 
y = 0, ce qui impose à (hl, h2, ... , hn) de vérifier le système suivant : 



zn 
0 0 0 dfl dfl dfl 

f1 (x1, x2, ... ,xn) + h1 ::L + h2 ::L + ... + hn ~ = 0 
~1 ~2 uXn 

f, ( 0 0 0) h dfn h dfn · h dfn n xl, x2, ... ,xn + 1 ::L + 2 ::L + ... + n :r- = 0 
~1 ~ UXn 

Ce système peut s'écrire de façon synthétique: 

FCXo) + D(Xo)·H = 0 

où : F(X) = [ f1(X), f2(X), ... ,fn<X) ], 

H = [ h1, h2, ... , hn ] = X1 - Xo, 
D(X) est la matrice des dérivées partielles en X. 

La solution H s'écrit sous forme matricielle: H =- D(t,).F(Xo) 

d'où la première estimation de x· : 
-1 

X1 = Xo + H = Xo - D(Xo)·FCXo). 
. ftxo) 

Dans le cas n = 1, on aurmt : Xl = xo - f'(xo) ; la matrice D remplace donc la 

dérivée f'. 
De proche en proche, la relation entre deux estimations succesives de X* est : 

Le calcul s'arrête lorsque deux estimations successives sont suffisamment 
proches l'une de l'autre, à un critère de convergence près. 
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Annexe IX : Données du 
programme 





iO.e-3 
50 
6. 1 dO 
2. oo o od 1 
10.000dO 
.oOOOOdO 
:. 250d3 
:.o?Od·l3 
.1.1800d-.. 
c..0900d5 
!O.OOOd4 
.2500dO 
JO 
lOO 
c.?soodoo 
c.. o o o od o 3 
t/.OOOOd02 
t:..OOOdOI 
.. 0 0 0 Od 01 
3.0000d01 
: . oooodo 1 
.. OOOOdOO 
lC.OOOc:l-2 
.. 4000dOO 
:.oOOOdOO 
•. 4J<!OdOO 
l075.00d0 
~QO.OOdO 
. 5d- 0 
: .d- 0 
50 
..:0 .dO 
.; 0 .ol 0 
~O.d02 
.o.ooodo 
ilSO.OdO 
lo..ol-02 
:.ad-02 
lZ.Sd-02 
3Z..d-02 
·~-5cj-02 
~.Sd-02 
H.d-02 
5.a-02 
B.Sd-02 
b. 5d-02 
B. 5a-02 
:5.d-02 
54.40-02 
. la-02 
5 .d 7 
.:.: .ct 5 
5. d 7 
.::. d 5 
5 . c( 7 
~.ds 
:. dS 
.:,.dS 
l . d5 
; .SaS 
; . oo7d4 
1 . 9q5 
5.000d5 
'-. c!S 
S.d-02 
O.dO 

Hayon des particules lml 
~omure de mailles grain 
Debit massique de charbon <kglsJ . 
Temperature initiale des grains1~S 
Coefficient de transfert.par convection gaz/grain 
Coefficient de transmission du gaz <-> 
~asse volum~que du charbon sec <kg/m3l 
Facteur de frequence des reactions de pyrolyse( s-I> 
Ecart type sur E (J/mol> 
Energie d'activation moyenne (J/mol> 
Enthalpie des reactions de pyrolyse (J/kg} 
Pas de temps pour la premiere phase <sur le talus> (sl 
~ombre de pas d'energie d'activation 
Nombre de pas sur la circonference de la paroi 
Conductivite thermique du beton (W/m/Kl 
~asse volumique du beton <kg/m3l 
Capacite calorifique du beton (J/kg/K} 
Temperatu'e ambiante (Cl 
coef de transfert paroi/gaz (W/m2/KI 
Coef de transfert paroi/grain IW/m2/Kl 
Coef de transfert ambiance/paroi externe fW/m2!Kl 
Vitesse de rotation <rpml 
Taux de remplissage <-J 
Rayon interieur <ml 
Rayon exterieur !ml 
Rayon de la couche "active " de la paroi <ml 
Temperature paroi interne initiale {Cl 
Temperature paroi externe initiale <Cl 
Precision du calcul pour la periodicite dans la paroifCl 
~recision du calcul pour changer la-t.J. dans la paroiiC! 
\ombre de mailles paroi 
Temps de sejour dans la tranche (sl 
Longueur du four <m> 
Temps de SeJour <s> 
Debit volumique de gaz a la sortie <~m3/sl 
Temperature sortie gaz <Cl 
T!tre massique de gaz ICH4.CO.C02.H2> dans le cnarbon 
Titre massique en eau dans le charbon <-> 
Titre massique en goudrons dans le charbon (-) 
Titre molaire en CH4 du gaz des matieres volatiles t-l 
Titre molaire en CO du gaz des matieres volatiles <-> 
Titre molaire ~n C02 du gaz des matieres volatiles C-l 
Titre molaire en H2 du gaz des matieres volatiles <-> 
Titre molaire en CH4 en sortie des fumees <-> 
Titre molaire en CO en sortie des fumees <-> 
Titre mola1re en C02 en sortie des fumees (-1 
Titre molaire en H2 en sortie des fumees <-> 
Titre molaire en H20 en sortie des fumees <-> 
Titre molaire en ~2 en sortie des fumees <-> 
Titre molaire en 02 en sortie des fumees <-> 
Fact. de frequence de la reaction CO • 112 02 -> C02 
Energie d'activation " " " " "(J/moll 
Fact. de frequence de la reaction CH4 • 2 02 -> C02 • 2H20 
Energie d'activation" " " " "(J/moll 
Facteur de frequence de la reaction H2 • 1/2 02 --~> H20 
Energie d'activation " "(J!moll 
Fact. de frequence de C • 02 -> C02 <s-1/mol de C/atm02> 
Energie d'activation " CJ/mol> 
Fact~ur de frequenc~-d~_C • l/2 02 -> co <s-1/mol c~> 
Energie d'activation " " "(J/moll 
Facteur de frequence de la reaction C + C02 ---> 2CO 
Energie d'activation" " " " " "(J/moll 
Facteur de frequence de la reaction C • H20 -> co + H2 
Energie d'activation " " " " (J/mol> 
Fact. de relaxation pour calcul de la composition des gaz 
Distance sur laquelle il n'y a plus de combustion <ml 

Premier calcul. 



lO.d-3 
50 
6. 1 dO 
2.ooood1 
1o.ooodo 
.ooooodo 
1.250dJ 
1.670d·l3 
4. 1800d'l 
2.0900d5 
lO.OOOd4 
.2SOOdO 
30 
lOO 
0.7500400 
2.0000d03 
9.0000d02 
2.000dOl 
l.OOOùdOl 
J.OOOOdOl 
1. oooodo 1 
1. oooodoo 
!O.OOOd-2 
1 .4ooodoo 
l.oooodoo 
1.4320dOO 
!075.oodu 
l<>O.UOdO 
. 5 d- 0 
1 . d -1) 

50 
2o.du 
4 0 .d 0 
40 .dOl 
lO.OOOdO 
1 1 5o . od o 
1-l.d-'Ji 
s.sd-02 
1 2. sd- 'J 2 
3.; .d- ·)2 
l .: . 5 d- 0 2 
4. sd-02 
.;.:.d-02 
).d-02 
8. Sd-02 
B.Sa-02 
13.5u-02 
!S.d-02 
54.-tt:-o...: 
.ld-02 
s.d7 
z. d 5 
5.d7 
2.d5 
5. à ï 
2 .d 5 
o.d5 
J.as 
O.d5 
l.SdS 
1. 6o7d4 
1. 9d5 
S.OOOdS 
2. c/5 
S.d-02 
O.dO 

zn 
Rayon ae~ particules lm> 
~ombre a~ mailles grain 
Debit massique de charbon <kg/s) 
Temperature initiale des grains<Cl 
Coefficient de transfert par convection gaz/grain 
Coefficient de transmission du gaz (-) 
~asse volumique du charbon sec (kg/m3l 
Facteur de frequence des reactions de pyrolyse(s-ll 
Ecart type sur E IJ/moll 
Energie d'activation moyenne (J/moll 
Enthalpie des reactions de pyrolyse (J/kgl 
Pas de temps pour la premiere phase <sur le talusl lsl 
~omore de pas d'energie d'activation 
~ombre de pas sur la circonference de la paroi 
Conductivite thermique du beton IW/m/K) 
~asse volumique du beton (kg/mJ) 
Capacite calorifique du beton (J/kg/Kl 
Temperature ambiante (Cl 
Coef de transfert paroi/gaz IW/m2/Kl 
Coef de transfert paroi/grain IW/m2/KJ 
Coef de transfert ambiance/paroi externe IW/m2/Kl 
Vitesse de rotation lrpml 
Taux ae remplissage (-) 
Ravon interieur lm) 
R~-on exterieur 1m1 
Ra,on de la couche "active " de la paroi (ml 
~c~perature paroi interne initiale CCl 
Te~perature paroi externe initiale <Cl 
Precision du calcul pour la periodicite dans la paroiiCl 
Precision du calcul pour changer la C.I. dans la paroiiCl 
\r>~::lre ae mail.;.es paroi 
Ttups de sejour dans la tranche lsl 
Longueur du four !ml 
Temps de sejour tsl 
Deb1t volumique de gaz a la sortie l~mJ/sl 
Temperature sortie gaz <Cl 
~~:•e massique de gaz (CH4.CO.C02.H2l dans le charbon 
!"tre massique en eau dans le charbon I-l 
Titre massique en goudrons dans le charbon 1-1 
:~::-e molcl.ire en CH4 du gaz des matieres volatiles (-J 
7it:-e mo.aire en co du gaz des matieres volatiles 1-J 
Titre molaire en C02 du gaz des matieres volatiles 1-1 
Tl:re molaire en H2 du gaz des matieres volatiles :-1 
Tit:e mo~a1re en CH4 en sortie des fumees (-l 
:!tre molaire en CO en sortie des fumees (-l 
; . :re mo la 1re en COZ en sortie des fumees (- 1 
T~~re moLaire en H2 en sortie des fumees (-J 
Titre molaire en H20 en sortie des fumees 1-) 

Titre ~oLaire en ~2 en sortie des fumees 1-l 
Titre molaire en 02 en sortie des fumees (-l 
Fact. de frequence de la reaction CO • 1/2 02 -> C02 
Energie a·activation ~ 

Fact. de fre~uence de la reaction 
Energie d'activation " 
facteur de frequence de la reaction 
Energ1e d'activation·" 
Fact. de frequence de C • 02 -> C02 
Energie d'activation " 

"IJ!mol J 
CH4 • 2 02 -> C02 • 2H20 

"IJ/moll 
H2 • 112 02 ---> H20 

" ( J /m.o 1 l 
ls-1/mol de C/atm021 
1 J /mo ll 

Facteur de frequence de C • 112 02 ->co (s-llmol C!la:tiii'02> 
Energie d'activation " " "(J/moll 
Facteur de frequence de la reaction C • C02 ---> 2CO 
Energie d'activation " " " "(J/moll 
Facteur de frequence de la reaction C • H20 -> co • H2 
Energie d'activation " (J/mol 1 
Fact. de relaxation pour calcul de la composition des gaz 
Distance sur laque~Je il n'y a plus de combustion (m) 

Deuxième calcul. 



1 o. od- 3 
50 
b. 1 dO 
2.0000dl 
lO.OOOdO 
.ooooodo 
1.250dJ 
1.670d+l3 
4.l800d4 
2.0900d5 
10.000d4 
.2500d0 
30 
100 
O.?SOOdOO 
2.UOOOd03 
9.0000d02 
2.000d01 
l.OOOOdOi 
J.OOOOdOl 
1. oooodo 1 
1. OOOOdOO 
lO.UOOd-2 
1. 4ooodoo 
~.oooodoo 
1. 4320dOO 
to7s.oodo 
C:SlO.OOdO 
. 5d- 0 
l. d- 0 
5U 
C:O.dO 
4 0 .d 0 
.j 0. d 0 i 
u.~4ooodc 
JlSO.OdO 
J.j. d- ù..: 

S.!$d-'Ji 
l 2. 5 d- 0,: 
3c:.d-..;..:: 
1 -t. sd- v~ 
4.5d-t)2 

5. Ja-02 
u.ou-0<' 
v.Ud-0..:: 
3.Ju-c.:: 
lO.d-02 
63. su-o..: 
.la-oc: 
7. 5d7 
2. d 5 
5. d 7 
2. d 5 
5.d7 
2.dS 
1 . d 5 
3.d5 
.od5 
1.505 
1. oo7a4 
1 . 9d 5 
5.000d5 
2. q 5 
5.d-02 
O.dO 

Rayon des particules (ml 
Nombre de mailles grain 
Debit massique de charbon (kg/sl 
Temperature initiale des grains<C> 
Coefficient de transfe·rt par convection gaztgrain'c' 
Coefficient de transmission du gaz (-) 
Masse volumique du charbon sec (kgtm3l 
Facteur de frequence des reactions de pyrolyse<s-ll 
Ecart type surE (J/moll 
Energie d'activation moyenne (J/moll 
Enthalpie des reactions de pyrolyse (J/kg) 
Pas de temps pour la premiere phase (sur le talus> (sl 
~ombre ae pas d'energie d'activation 
~omore de pas sur la circonference de la paroi 
Conductivite thermique du beton {W/m/Kl 
~asse volumique du beton <kgtmJ> 
Capacite calorifique du beton (J/kg/Kl 
Temperature ambiante (Cl 
Coef ae transfert paroi/gaz <Wim2/Kl 
Coef de transfert paroi/grain (W/m2/Kl 
Coef de transfert ambiance/paroi externe (W/m2/Kl 
Vitesse de rotation (rpml 
Taux de remplissage <-> 
Rayon interieur <ml 
Rayon exterieur <ml 
Rayon de la couche "active " de la paroi <ml 
Temperature paroi interne initiale (Cl 
Temperature paroi externe initiale (Cl 
Prec!sion du ca!cul pour la periodicite dans la paroiiCl 
Precision du calct!l pour changer la C.I. dar.s la ::>aroi~c: 
~omore de mail~es paroi 
Temps de sejour dans la tranche <sl 
Longueur du four lml 
Temps ae sejour <sl 
Deo1: vo1umique de gaz a la sortie l~m3/sl 
Temperature sortie gaz (Cl 
T1:re massique ce gaz ICH4.CO.C02.H21 dans le charbo~ 
~itre ~assique en eau dans le charbon (-J 
Titre massique en goudrons dans le charbon <-1 
~itre ~D!d.Jre e" CH4 du gaz des matieres voiati:es :-~ 

Titre ~o-airc en CO du gaz des matieres vo!ati!es :-1 
Titre molaire en C02 du gaz des matieres volati!es <-! 
':'lt:-e ,no.a1.:-e en H2 du gaz des mat:.eres voiati~cs r-! 
7ltre ~ola1re en CH4 en sort1e des fumees (-J 
Titre molaire en CO en sortie des fumees r-> 
Titre moÂalre en C02 en sortie des fumees ~-; 

Titre mo~aire en H2 en sortie des fumees <-J 
Titre molaire en H20 en sortie des fumees 1-1 

Tltre mo1aire en ~2 en sort1e des fumees 1-J 
7itre molaire en 02 en sortie des fumees (-J 

Fdct. de frequence de la reaction CO· 112 02 -> C02 
Energ~e a·activation " "fJ:moi! 
Fact. de frequence de la reaction CH4- 2 02 -> C02 • 21-!20 
Energie d'activation " "IJ/mol l 
Fdcteur de frequence de la reaction H2 • 112 02 ---> H20 
Energ1e d'activation" "IJ!moll 
Fact. de frequence de C • 02 -> C02 <s-1/mol de C/atm02l 
Energie d'activation" (Jtmoll 
F a c t e u r de f re q u en c e de c • 1 1 2 0 2 - > c 0 ( s - li rn o 1 C/(a t rn 0 2 l 
Energie d'activation " "(J/moll 
Facteur de frequence de la reaction C • C02 ---> 2CO 
Energie d'activation" "(J/moll 
Facteur de frequence de la reaction C • H20 -> co + H2 
Energie d'activation" (J/mol: 
Fact. de relaxation pour calcul de la composition des gaz 
Distance sur laquelle il n'v a plus de combustion lm: 

Troisième calcul. 
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l. OOOOdOO 
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1.4320dOO 
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. sd-IJ 
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40.do~ 
9.7toocdo 
1 i 50. OdO 
! L d- ü<! 
s.~d-G<! 
1 2. 5 d- 'J2 
J<!.d-c.:: 
l q • 5 d-:;.; 
4. Sd-02 

s. •L:-0<! 
8 Hu-'JL 
o.1:!<.:-C' 
5.~U"'Ji 

9. ?d-02 
6! .. /c-o' 
.l<.:-02 
0. 5d7 
2. d 5 
5. d7 
2.d5 
s.dr 
2.d5 
1 . d 5 
3.d5 
.odS 
l.5d5 
l.oo7t!4 
1. 9d 5 
5.000d5 
2. d5 
S.d-02 
O.dO 

Rayon des particules (ml 
Nombre de mailles grain 
Debit massique de charbon (kg/s) 
Temperature initiale des grains<C> 
Coefficient de transfert par convection gaz/grain 
Coefficient de transmission du gaz <-> 
~asse volumique du charbon sec Ckg/m3l 
Facteur de frequence des r~actions de pyrolyse<s-11 
Ecart type surE (J/moll 
Energie d'activation moyenne CJ/mol> 
Enthalpie des reactions de pyrolyse CJ/kgl 
Pas de temps pour la premiere phase (sur le talus> <s> 
~ombre de pas d'energie d'activation 
~ombre de pas sur la circonference de la paroi 
Conductivite thermique du beton (W/m/K) 
~asse volumique du beton Ckg/mJ> 
Capacite calorifique du beton (J/kg/Kl 
Temperature ambiante (Cl 
Coef de transfert paroi/gaz (W/m2/K) 
Coef de transfert paroi/grain CW/m2/K) 
Coef de transfert ambiance/paroi externe (W/m2/Kl 
Vitesse de rotation Crpml 
Taux de remplissage <-> 
Rayon interieur lml 
Rayon exterieur lml 
aayon ae la couche "active " de la paroi lml 
Temperature paroi interne initiale IC) 
Temperature paroi externe initiale CCl 
Precision du calcul pour la periodicite dans la paroiiC: 
Precision du calcul pour changer la.C.I. dans la paroifC! 
Nomore de mailles paroi 
Temps de sejour dans la tranche Cs) 
Longueur du four lml 
Temps de se]our tsJ 
Deoit volumique de gaz a la sortie CNm3/sl 
Temperature sortie gaz IC> 
::t~e mass~que de gaz ICH4.CO.C02.H2l dans le charbon 
Titre massique en eau dans le charbon !-) 
Titre massique en goudrons dans le charbon 1-J 
1:~re ~o1a1re en CH4 du gaz des matieres volatiles C-l 
~itre ~oiaire en co du gaz des matieres volatiles c-1 
Titre molaire en C02 du gaz des matieres volatiles t-l 
7:tre mo~aire er. ~2 du gaz des matieres vol~tiles f-l 
Titre mo.aire en CH4 en sortie des fumees (-J 
Titre ~o~aire en co en sortie des fumees f-l 
Titre molaire en COZ en sortie des fumees (-) 
Ti:re moia1re en H2 en sortie des fumees 1-l 
Titre molaire en H20 en sortie des fumees !-l 
Titre ~alaire en \2 en sortie des fumees f-l 
Titre molaire en 02 en sortie des fumees C-l 

Fact. de frequence de la reaction CO • 112 02 -> COZ 
Energ1e d'activation " "(J/moll 
Fact. de frequence de la reaction CH4 • z 02 -> C02 • ZHZO 
Energie d'activation " "IJ/moll 
Facteur de frequence de la reaction HZ - l/2 02 ---> HZO 
Energie d'activation " "(J/moll 
Fact. de frequence de c • OZ -> C02 ls-1/mol de C/atm02> 
Energie d'activation " (J/mol> 
F a c t e u r de f re q u e n c e de C • 1 1 2 0 2 - > C 0 C s - 1/ mo 1 C ;Ja t m 0 2 ) 
Energie d'activation " " "IJ/moll 
Facteur de frequence de la reaction C • C02 ---> 2CO 
Energie d'activation" " " " "(J/mol> 
Facteur de frequence de la reaction C • H20 -> co • H2 
Energie d'activation" " CJ/mol> 
Fact. de relaxation pour calcul de 1~ composition des gaz c 

Distanc~ sur laquelle il n'y a plus de combustion tml 

Quatrième calcul. 



S.OOd-~ 
50 
6. 1 dO 
2.0000cjl 

lO.OOOdO 
.60000d0 
1.250d3 
1.670d•l3 
4.1800d4 
2..0900d5 
lO.OOOd4 
.lOOOclO 
30 
lOO 
0.7500dOO 
2.0000d03 

9.0000d02 
2.000d01 
l.OOOOdOl 
3.0000àOl 
l.OOOOdOl 
1. oooodoo 
lO.OOOd-2 
1. 4000d00 
1.6000d00 
1.4320dOO 
1075.00d0 
290.00d0 
. Sd- 0 
1. d- 0 
50 
20 .dO 
4 0. d 0 
40.d02 
9.7!0d0 
1150.0d0 
I4.d-o.:: 
s.ad-c~ 
12. sd-02 
32.d-O.:! 
14.5d-02 
4 . 5d- 0 2 
4 L. d- :.J 2 
5.la-02 
8.8d-02 
!3.3o-02 
S.Ba-02 
9.7d-02 
oi.?a-02 
.ld-02 
6. Sd 7 
2. d 5 
s.d7 
2.d5 
5. d 7 
2. cj 5 
1 . d 5 
3.d5 
.bd5 
1 . 5d 5 
1. oo7d4 
1. 9d5 
5.000d5 
2 .d s 
S.d-02 
O.dO 

Rayon des particules <ml 
Nombre de mailles grain 
Debit massique de charbon (kg/s) 
Temperature initiale des grains<Cl 
Coefficient de transfert pa~ convection gaz/grain 
Coefficient de transmission du gaz (-l 
Masse volumique du charbon sec <kg/mJl 
Facteur de frequence des reactions de pyrolyse< s-I l 
Ecart type sur E (J/mol) 
Energie d'activation moyer.~: (J/moll 
Enthalpie des reactions de pyrolyse (J/kgl 
Pas de temps pour la premiere phase (sur le talus> Csl 
Nombre de pas d'energie d'activation 
Nombre de pas sur la circonference de la paroi 
Conductivite thermique du beton (W/m/Kl 
Masse volumique du beton <kg/ml) 
Capacite calorifique du beton (J/kg/Kl 
Temperature ambiante (Cl 
Coef de transfert paroi/gaz (W/m2/Kl 
Coef de transfert paroi/grain (W/m2/Kl 
Coef de transfert ambi~nce/partii externe (W/m2/KI 
Vitesse de rotation (rpml 
Taux de remplissage (-) 
Rayon interieur <ml 
Rayon exterieur <ml 
Rayon de la coucbe."active.".de ·fa paroi (ml 
Temperature parot 1nterne 1n1t1a e CCl 
Temperature paroi externe initiale (Cl 
Precision du calcul pour la periodicite dans la paroi<C> 
Precision du calcul pour ~hanger la C.T. dans la paroiiCl 
~ombre de mailles paroi 
Temps de sejour dans la tranche (sl 
Longueur du four Cml 
Temps de sejour <sl 
Debit volumique de gaz a la sortie {NmJ/sl 
Temperature sortie gaz (Cl 
Titre massique de gaz (CH4.CO.C02.H2l dans le charbon 
T1tre massique en eau dans le charbon (-) 
Ti~re massique en goudrons dans le charbon 1-1 
Titre molaire en CH4 du gaz des matieres volatiles (-l 
Titre molaire en CO du gaz des matieres volatiles (-l 
Titre molaire en C02 du gaz des matieres volatiles (-l 

Tltre molaire en H2 du gaz des matieres volatiles (-) 
Titre molaire en CH4 en sortie des fumees (-l 
Titre molaire en CO en sortie des fumees (-l 
T1tre molaire en C02 en sortie des fumees (-l 
Titre molaire en H2 en sortie des fumees (-) 
Titre molaire en H20 en sortie des fumees (-l 
Titre molaire en N2 en sortie des fumees (-) 
Titre molaire en 02 en sortie des fumees (-) 
Fact. de frequence de la reaction CO + 112 02 -> C02 
Energie d'activation" " " ~lJ/moll 
F a c t . de f re que n c e de 1 a re ac t i o.n CH 4 + 2 0 2 - > C 0 2 • 2 !! 2 0 
Energie d•activat~on" " " " " "<Jtmoll 
Facteur de freque~ce de la reaction H2 + l/2 02 ---> H20 
Energie d'activation" " "(J/mo!: 
Fact. de frequence de C + 02 -> C02 <s-1/mol de C/atm02l 
Energie d'activation " " (J/moll 
Facteur de frequence_ de C .. 112 02 -> CO <s-1/mol C/JîtmOZJ 
Energie d'activation " " "(J/moll 
Facteur de frequence de la reaction C + C02 ---> 2CO 
Energie d'activation" " " "(J/moll 
Facteur de frequence de la reaction C • H20 -> CO + H2 
Energie d'activation " " " " " (J/moll 
Fact. de relaxation pour calcul de la composition des gaz 
Distance sur laquelle il n'y a plus de combustion <ml 

Cinquième calcul. 



?.SOd-3 
50 
6. 1 dO 
2. 0 0 0 Od 1 
lO.JOOdO 
.60000d0 
1.250d3 
1.670d+l3 
4.1800d4 
2.0900d5 
lO.OOOd4 
.lOOOdO 
30 
lOO 
0.7500dOO 
2.0000d03 
9.0000d02 
2.000d01 
l.OOOOdOI 
3.000Dd01 
I.OOOOdO! 
1. OOOOdOO 
lO.OOOd-2 
1.4000dOO 
1.6000dOO 
l.4320dOO 
1075.00dO 
290.00dO 
.sd-c 
l. d- 0 
50 
2o.do 
40.dO 
40.d02 
9.710d0 
llSO.OdO 
l-l.d-02 
5.8d·02 
12. Sd-02 
32.d-02 
l4.5d-02 
4.5d-02 
~Z.cj-02 

5.ld-02 
B.Bc-02 
B.Bd-02 
5.8c-02 
0.7d·02 
ol.7a-02 
.ld-02 
o. sd 7 
2. cl 5 
5. d 7 
2 .d 5 
5 .d 7 
2 .d 5 

l . d 5 
3.d5 
.od5 
l.Sa5 
l.oo7d4 
1. 9d5 
5.000d5 
2. d 5 
5.d-02 
O.dO 

Rayon des particules (m) 
Nombre de mailles grain 
Debit massique de charbon (kg/s) 
Temperature initiale des grains<C> 
Coefficient de transfert par convection .gaz/grain 
Coefficient de transmission du gaz <-> 
Masse volumique du charbon sec (kg/m3) 
Facteur de frequence des reactions de pyrolyse{s-ll 
Ecart type sur E {J/mol> 
Energie d'activation moyenne {J/mol> 
Enthalpie des reactions de pyrolyse (J/kg) 
Pas de temps pour la premiere phase <sur le talus> <s> 
~ombre de pas d'energie d'activation 
Nombre de pas sur la circonference de la paroi 
Conductivite thermique du beton (W/m/K) 
~asse volumique du beton (kg/m3) 
Capacite calorifique du beton (J/kg/K) 
Temperature ambiante {C) 
Coef de transfert paroi/gaz (W/m2/Kl 
Coef de transfert paroi/grain (W/m2/Kl 
Coef de transfert ambiance/paroi externe (W/m2/Kl 
Vitesse de rotation <rpm) 
Taux de remplissage (-) 
Rayon interieur <m> 
Rayon exterieur (ml 
Rayon de la couche "active " de la paroi <ml 
Temperature paroi interne initiale <Cl 
Temperature paroi externe initiale <Cl 
Precision du calcul pour la periodicite dans la paroiCCl 
Precision du calcul pour changer la C.I. dans la paroilCl 
~omore de mailles paroi 
Temps de sejour dans ta tranche <s> 
Longueur d~ four (ml 
Temps de s~;our <s> 
Debit volumique de gaz a la sortie <Nm3/s) 
Temperature sortie gaz (Cl 
Titre massique de gaz (CH4,CO.C02.H2l dans le c~arbon 
Titre massique en eau dans le charbon (-) 
Titre massique en goudrons dans le charbon (-) 
Titre molaire en CH4 du gaz des matieres volatiles (-) 
Titre molaire en CO du gaz des matieres volatiles !-) 
Titre molaire en C02 du gaz des matieres volatiles (-) 
Titre molaire en H2 du gaz des matieres volatiles (-l 
Titre molaire en CH4 en sortie des fumees <-> 
Titre molaire en CO en sortie des fumees <-l 
Titre molaire en C02 en sortie des fumees (-) 
Titre molaire en H2 en sortie des fumees (-l 
Titre molaire en H20 en sortie des fumees (-) 
T1tre molaire en N2 en sortie des fumees (·) 
Titre molaire en 02 en sortie des fumees (-l 
Fact. de frequence de la reaction CO • 112 02 -> C02 
Ene;-gie d'activation " "(JÏmol 1 
Fact. de frequence de la reaction CH4 • 2 02 -> C02 • 2H2C 
Energie d'activation:" " " " " " " "IJ/.mol l 

Facteur de frequenci de la reaction H2 • 112 02 ---> H20 
Energ1e d'activation " " " "(J/mol' 
Fact. de frequence de C + 02 -> C02 <s-I/mol de C/atm02) 
Energie d'activation " (J/moll 
Facteur de frequence de C • 112 02 -> CO <s-1/mol C/~tm02l 
Energie d'activati-on.... " " "-.. "<Jimol> 
Facteur de frequence de. la reaction C + C02 ---> 2CO 
Energ1e d'activation" " " "(J/moll 
Facteur de frequence de la reaction c + H20 -> co + H2 
Energie d'activation " " " " " " " (J/moll 
Fact. de relaxation pour calcul de la composition des gaz 
Distance sur laquelle il n'y a plus de combustion (ml 

Sixième calcul. 
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