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Résumé

Un modéle du préchauffeur a cyclones d’une unité de ciment est développé sur la base de données
recueillies sur une installation industrielle comprenant quatre étages de cyclonage avec des alimentations
a contre-courant de gaz chaud et de farine crue servant a la fabrication de clinker. La division du
préchauffeur est modélisée par une cascade de mélangeurs parfaits avec reflux de solide afin d’évaluer la
quantité de poussiéres quittant chaque étage. Les pertes d’exergie associées au transfert thermique et a la
réaction principale liée a la décomposition du CaCO; sont analysées sous différentes conditions
opératoires. Les résultats montrent que la température du gaz a I’entrée du préchauffeur et le nombre d’étages
des cyclones ont une influence trés significative sur les pertes physico-chimiques d’exergie. L’intensité de
Iirréversibilité de la réaction de décarbonatation reste peu significative comparée a celle de 1’échange thermique.

Mots-clés : Exergie, préchauffeur a cyclones, cimenterie, modélisation

1. Introduction

L’industrie cimentiére est un grand secteur consommateur d'énergie et une source fortement émettrice de
gaz a effet de serre (CO,, NOx et les imbriilés), du aux besoins en énergie calorifique pour la cuisson du
clinker, la calcination du calcaire et la consommation électrique. La réduction des émissions de gaz a effet
de serre dans ce secteur doit porter sur la maitrise de 1’énergie par des actions en faveur de
I’accroissement de 1’efficacité énergétique.

L’analyse thermodynamique des procédés, par 1’approche exergétique, est essentielle en vue de
I’optimisation énergétique des procédés (Szargut et al., 1988, Brodayanski et al., 1994). Si I’ensemble des
résultats de I’analyse exergétique, appliquée a I’industrie de ciment cités dans la littérature (Appelbaum et
Lannus, 1978, Gharsalli et al., 1999, Schijndel et al., 2000, Touil et al., 2005, Rasul et al. 2005) tend a
identifier le procédé de cuisson du clinker (constitué par le préchauffeur a cyclones, le four rotatif et le
refroidisseur a grilles) comme étant le plus dégradant d’énergie, la compréhension et 1’identification des
mécanismes et des causes qui président a leur imperfection thermodynamique restent inconnues.

Le procédé du préchauffeur a cyclones, faisant I’objet de cette étude, met en ceuvre un préchauffage
accompagné de différentes réactions chimiques nécessaires a la décarbonatation partielle de la farine
crue. L’¢tude nécessite sa modélisation afin d’examiner I’intensité des pertes d’exergie thermique
associées a 1’échange thermique entre la farine et le gaz, et des pertes d’exergie chimique liées a la
réaction de décarbonatation, sous différentes conditions opératoires. Le modéle repose sur une
représentation macroscopique des écoulements gaz-solide avec la connaissance des cinétiques de
réactions pour ce type de procédé.
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2. Description du préchauffeur a cyclones

Le préchauffeur est de type F. L. Smith, constitué par deux divisions a 4 étages de cyclones. Il permet le
traitement d’un débit de farine de 60.83 kg/s, d’une humidité de 0.33%. Un débit spécifique d’air de
transport de 0.027 kg/Kg farine permet I’introduction de la farine dans le premier cyclone a I’étage supérieur
(figure 1). Un ventilateur d’aspiration assure la circulation ascendante des gaz chauds provenant du four,
produite par la combustion de 2.52kg/s de gaz naturel. Le courant gazeux provenant du cyclone inférieur
entraine cette matiére vers le cyclone supérieur a I’aide d’une gaine de grandes dimensions. Le processus
d’échange thermique, s'effectuant par contact intime entre la matiére et les gaz, est suivi par la séparation
des gaz qui se reproduit a chaque étage. Le préchauffage permet le dégagement de 1’eau résiduelle, la

déshydratation et la décomposition compléte de 1’argile et du carbonate de magnésium, et enfin la
décarbonatation partielle de CaCOs.

gaz

matiére

fumées®

Figure 1. Division a 4 étages de cyclones du préchauffeur

2.1 Analyse et mesures expérimentales

Les tableaux 1 et 2 donnent les résultats de mesures expérimentales effectuées sur la farine a la sortie des
étages et des gaz a I’entrée et a la sortie de la division étudiée du préchauffeur. L’analyse de 1’0, et de
CO, permet le calcul des débits du gaz a I’entrée de la division et de I’air infiltré (air faux) par les
inétanchéités des cyclones. La température et ’humidité relative de 1’air ambiant sont 25°C et 70%.

Tableau 1. Analyse des gaz et mesures expérimentales

Farine Gaz Gaz
Température (°C)  Température (°C) Pression (bar) O,(%) CO, (%)
Cyclone 1 352 350 0.953 247 36.24
Cyclone 2 579 570 0.965 - -
Cyclone 3 721 720 0.974 - -
Cyclone 4 820 822 0.982 - -
Entrée division 63 1080 0.989 1.27 27.99

Tableau 2. Analyse de la farine a la sortie des étages

Elements (%)  Alimentation  Cyclone 1 Cyclone 2 Cyclone 3 Cyclone 4
SiO, 13.22 14.20 13.58 13.88 16.04
AL Os 3.84 3.18 3.91 3.72 4.65
Fe 05 1.95 1.96 1.90 1.85 242
MgO 1.55 1.62 1.78 1.64 1.71

CaO 42.32 42.11 43.39 45.58 50.87
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Na,O 0.14 0.12 0.12 0.12 0.11
K,0 0.62 0.67 0.77 1.11 1.63
SOs 0.97 0.76 0.52 1.00 1.80
Perte au feu 35.16 34.54 33.63 24.20 19.54

Plusieurs auteurs admettent, sans constat expérimental, que la décarbonatation de CaCO; débute dans le
quatriéme étage du préchauffeur (Appelbaum et Lannus, 1978, Belot et al., 1993 et Zhirong et Zeping,
1995). L’analyse expérimentale montre, du fait de la présence des différents oxydes, que la réaction de
décomposition débute 1égérement dans le 3™ et se poursuit dans le 4°™ étage. On note aussi que la
deshydroxylation de la Kaolinite (Al,0;2510,2H,0) assimilée a 1’argile et la décomposition de MgCO;
s’achévent totalement dans le deuxiéme et le troisieéme étage.

3. Modelisation de la division du préchauffeur

Les modeéles du procédé de cette installation rapportés par la littérature (Belot et al., 1993 et Zhirong et
Zeping, 1995) utilisent des rendements de dépoussiérage des cyclones mesurés sur des installations pilotes ou
fournis par le constructeur. L’efficacité de dépoussiérage des cyclones industriels dépend des conditions de
fonctionnement. Le modéle proposé est une cascade de mélangeurs parfaits avec reflux du solide (Rs)
supposé constant, permettant 1’évaluation de la quantité de poussiéres entrainée par le gaz. Cette
configuration (figure 2) semble la plus recommandée a cette division du préchauffeur, compte tenu de
I’uniformité du mélange entre le gaz (G) et la farine (S) dans les étages. Le cyclone et sa conduite de
liaison du gaz ascendant forment 1’étage " K ". L’ensemble de la boite & fumée comprenant la zone de
calcination, située dans la partie amont du four, est considéré comme étant 1’étage (N+1). AT, AF et Wo,
sont respectivement les débits massiques de I’air de transport, les débits d’air faux (considérés identiques
a tous les étages) et I’humidité contenue dans la farine.

of ki

e —

:GK+1
S — '
= —| =
1
R SN SN—l : Gn
BN X—t--—-- — AF

Figure 2. Cascade de mélangeurs parfaits de la division du préchauffeur

3.1 Formulation des équations du modele
Les différentes espéces chimiques du gaz, de I’air humide et celles de la farine sont affectées d’un indice
spécifique i :

i=1: CaCO3 i=2: MgCO3 i=3: (A1203 28102 2H20) i=4: A1203
i=5:8Si0, i=6:Ca0O i=7:MgO i=8:CaSO,
i=9:K,0 i=10 : Fe,04 i=11:Na,O i=12:CO,

i:13202 i:14:N2 |=15H20
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Pour un étage K (1 <K <N), et pour une espece i donnée, le bilan de matiére de la farine s’écrit :

RSy Xkt SK—]Xi,K—I =Sy (I+R, )Xi,K M (1

1

Le bilan de matiére du gaz est :
AF X,y + Gy Xigoy =Gy X Vit M i @)
Le bilan massique de I’eau donne :

(AF + AT)Xi,O +W,+ Gy, X',KH =G, Xz',K TV M 3)

1

v, et X, sont le coefficient steechiométrique et la fraction massique de I’espéce i.

M;k est la masse de la farine retenue dans chaque étage, donnée par (4) :

M, =S,. 1, 4)

Le temps de séjour moyen de la farine dans 1’étage (ts) est calculé par la corrélation de Lédé et al. (1989)
proposée pour des particules solides dans un réacteur cyclone.

Les vitesses (r; k) de décomposition de la Kaolinite et de MgCO; sont approchées par I’équation cinétique
ci-aprés. Les paramétres cinétiques A; et Ea; sont fournies par Mac Kenzie (1973) et Bhattacharya (1993).

dX.
Lk = T;K = Ai exp[— (Eai/RTK )] (6))

La décomposition de CaCOj; est décrite par I’équation (6), proposée par Muller et al (cité par Seidel et al.,
1980)

) dX,, 1| 1 1
K ar "d

- —(Ea./RT, 6
T }xp (Ea,/RT, ) ©)

p eK

La pression partielle de CO, dans 1’étage et celle de 1’équilibre s’écrivent :

P, =Xco [Pooi-A4P] )
P, =exp {—ﬂ + ﬂ} ®)
T, r

AH et AS sont les variations d’enthalpie et d’entropie de la réaction, r est la constante massique des gaz
parfaits, Py est la pression du gaz dans I’étage, APx est la perte de charge, calculée par la corrélation de
Casal et Martinez (1983), et d, est le diamétre moyen des particules de la farine, estimée par analyse
granulométrique a 30pm.

Le bilan thermique sur I’étage K donne 1’équation (9) suivante :

|:SK—IZX1',K—I hi,K—l +RSSK+]ZX1',K+1 hi,K+1 +GK+IZX1',K+1 hi,K+1j|

9
= {(1+RS)SKZX1‘,K hi,K +GKZXi,K hi,K +QK:|
h; est I’enthalpie spécifique du composé i, calculée par 1’équation (10) :
T
by =h¢ gy + [ Cp(T) dT (10)
70

La chaleur spécifique moyenne Cp; (T), fonction de la température, est calculée par I’équation (11).
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Cp,(T)=a,+bT +c T~ an

Les constantes a;, b; ,c; et I’enthalpie de référence h’; 1) sont fournies par Barin et al. (1977).
La conservation du flux thermique traversant la surface de 1’étage donne 1’¢galité suivante :

1
QK:R_(TPK -T,) (12)
K

T,k et Tosont les températures de la paroi interne de 1’étage et du milieu extérieur.
La résistance thermique globale Ry est donnée par :

_L &_Fefﬂ_ki (13)
K=
AN\ 4, A, h

tole (g

Ag est la surface moyenne de 1’étage, (ebr, e kléle) sont les épaisseurs et les conductivités

tole” " br’
thermiques des briques réfractaires et de la tole du cyclone. h, est le coefficient de convection entre la

paroi externe de 1’étage et le milieu extérieur.

3.2 Résolution et résultats

Afin de simplifier le calcul, le débit du CO, libéré dans 1’étage est supposé négligeable devant celui de la
farine, et la composition des poussiéres provenant du four est prise égale a celle de la farine sortant du
4°™° étage. Le procédé étant a contre courant, la composition du gaz a la sortie de la division est connue et
permet la résolution du systéme d’équations composé par composé. Les températures des étages sont
initialisées, puis recalculées par résolution du bilan thermique de 1’étage. Le taux de reflux est initialisé a
zéro pour estimer les fractions massiques dans chaque étage lors de la premiére itération. Il est introduit
dés la deuxiéme itération jusqu’a convergence des fractions massiques des farines et des gaz. Les
températures des parois sont initialisées lors de la résolution du bilan thermique de 1’étage et recalculées
par la résolution du bilan thermique sur la paroi de I’étage. Le tableau 3 donne une comparaison des
valeurs mesurées et calculées de la température de la farine et son degré de décarbonatation, qui est défini
comme étant la quantit¢ de CaCO; décomposée par rapport a la quantité initiale introduite dans la
division. Les écarts moyens observés de 5% pour la température et 13%, pour le degré de décarbonatation,
montrent que le modéle rend bien compte de I’échange thermique et de la réaction de décarbonatation.

Tableau 3: Comparaison des paramétres mesurés et calculés

Température Température Degré de Degré de
Etages mesurée calculée décarbonatation décarbonatation
°O) (°O) mesurée (%) calculée (%)
1 352 380 0 0
2 579 540 0 0
3 721 750 7.6 8.7
4 820 835 35.8 40,5

4. Analyse des pertes physico-chimiques d’exergie

En négligeant les énergies cinétique et potentielle, la perte d’exergie (Pex) de la division du préchauffeur
exprimée par unité de CaO, comme produit utile (Leites et al., 2003) est donnée par 1’équation (14).

] (S(’.exsﬂ +AEexAF +GN+l.exGN+] + HZO.exHZO +AT.exAT + RSNH'exRSNH)
ox (14)

Xen-Sy |- (SN.exSN +Gre T RS, .e, )

L’exergie spécifique (ex) est exprimée par les équations (15-17) pour le calcul de la perte d’exergie physique,
associée a 1’échange thermique, dépendant de la température et de la pression (Kotas, 1985). Elle est
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exprimée par les équations (18-20), dans le cas de la perte d’exergie chimique, essentiellement liée a la

décarbonatation de CaCO;. L’exergie standard e(’)‘ch . est fournie par Szargut et al. (1988).

s

T T
exph fllrilll:’ - ZXI J‘CPZ(D dT - 7-;) J‘CPI(D dlnT

Ty Ty

i T RT. P
& az Zin J‘Cpl(D dT_T;)J‘sz(D dlnT-f'ioln—
h & ; , 7 M. P
T T
ewﬂp:jQQmJDdT—njqmepme
El T;)

0
e = E Xe .
Xch farine : iZxchi

RT, A X.
_ 0 RT, X,
exchgaz_ZXi[exch,i+ M In M §,~ X,'Mi:|

0
exch,le exch,,w)
4.1 Influence de la pression du gaz et du nombre d’étages
Les pertes d’exergie en fonction de la pression du gaz, pour différents nombres d’étage, sont représentées
en figure 3. La perte d’exergie physique est d’autant plus importante que la pression du gaz est inférieure
a 0,94 bar, ce qui engendre une grande perte de charge dans 1’installation. Pour des valeurs supérieures, ce
paramétre n’a pas d’influence notable. La décarbonatation de CaCOs; est une réaction avec une
augmentation de volume due & I’apparition du CO, ou I’augmentation de la pression est défavorable a
I’avancement de cette réaction. Ceci explique, une diminution trés prononcée de la perte d’exergie
chimique pour des valeurs de la pression supéricure a 0,94 bar. Le procédé ayant une cinétique dans un
temps fini, I’augmentation de 1’efficacité thermique entre le gaz et la farine par I’augmentation du nombre
d’étages de 4 a 6 atténue ’irréversibilité du transfert thermique.

244 TGy, = 1080 °C Tsy =63 °C
dp =30 pm AF=1,29 kg/s 04
'?o 2,24 Rs=15% AT=0,82 kg/s
= Sy =30.41 kg/s Gy =26,85 kg/s =
g 20- g
O
@)
on %D 300
§ 1,8 g
< @ N=4
® 5
516 g
< £
s 5O 250
3 144 a
o
12
T T T T T T T T T T T T T 1 200 T T T T T T T
0,90 0,95 1,00 1,05 110 1,15 1,20 0%0 0% 1,00 106 110 115 120
PGy, (bar) PGy, (bar)

Figure 3. Effet de la pression du gaz et du nombre d’étages sur la perte d’exergie

4.2 Influence de la température du gaz et de la farine

La figure 4 montre 1’évolution de la perte d’exergie en fonction de la température du gaz pour différentes
températures d’alimentation de la farine. La perte d’exergie physique tend au départ vers un palier autour de
927°C (1200 K), pour croitre ensuite significativement. Bien que les calories du gaz chaud sont récupérées par
la farine, cet effet entralne une différence de température trés prononcée a la sortie froide de cette installation ce

(15)

(16)

amn

(18)

(19)

(20)
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qui affecte la qualité¢ de 1’échange thermique. On peut observer aussi que 1’irréversibilité thermique est
abaissée par I’augmentation de la température d’alimentation de la farine. Ce qui confirme le fait que plus
I’écart de température entre la farine et le gaz est grand, plus la perte exergétique est importante. La
cinétique de décomposition de CaCOj; est une réaction fortement endothermique, I’augmentation de la
température du gaz engendre une augmentation dans le degré de décarbonatation ainsi que dans la perte
d’exergie chimique. Ces deux effets opposés montrent qu’il existe nécessairement tenant compte des
contraintes du procédé une température optimale du gaz pour laquelle la perte d’exergie est minimale.

200

231 1904
2,2 —~
o 1 Q
S 214 S 1801
— ] o0
Z 20 &
% 4 ~ 170
S 194 s
an h =3
& 18- ‘E 1604
5 5
< 1,74 o]
g, ] 8 150
g 16 1 :
:Q_ 15] —&—Ts=40°C
& ] —8—Ts=50°C 140
a 14 0
4 —A— TS0= 60°C
1,3 130
1 ——Ts = 100°C "
0 /
1,2 1w
T 1 T 1T T T 1 1 T T 1 1 120 T T T T T T T 1
1100 1150 1200 1250 1300 1350 1400 1450 1500 1100 1150 1200 1250 1300 1350 1400 1450 1500
Ty, &) TGy, (K)

Figure 4. Effet de la température du gaz et de la farine sur la perte d’exergie

4.3 Influence de la composition et du diameétre moyen des particules de la farine

Le degré de décarbonatation de CaCOs est d’autant plus important que la taille moyenne des particules est
faible. D’autre part, comme le montre la figure 5, la perte d’exergie chimique diminue avec 1’augmentation
du diamétre moyen. Ces deux effets opposés impliquent aussi I’existence d’une taille optimale des particules
correspondant a une perte d’exergie chimique minimale. Cette représentation, montre aussi que la perte
d’exergie chimique est fortement atténuée par une fraction massique de CaCO; de 69.79 % dans la farine. En
effet, dans les conditions retenues de ce procédé, I’augmentation de la fraction massique de CaCO; conduit a
une réaction incompléte traduite par 1’augmentation de 1’excés de ce réactant qui freine 1’irréversibilité
réactionnelle. La perte d’exergie totale étant beaucoup plus affectée par 1’échange thermique que par la réaction
chimique (figures 3 et 4), son évolution en fonction de la température de la farine pour un nombre d’étages
égal a 6 est représentée en figure 6. La décroissance de la perte d’exergie avec 1’augmentation de la
température de la farine, entraine 1’augmentation de la température du gaz sortant du préchauffeur. Le
potentiel thermique résultant de ce gaz permet ainsi de contribuer significativement dans la récupération
d’énergie.
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Conclusion

Les résultats obtenus montrent que le modele développé pour le procédé de ce systéme est validé par
I’analyse et les mesures expérimentales. Il a permis le calcul des échanges de matiére, d’énergie et d’exergie.
Les principaux résultats de simulation ont permis de tirer les conclusions suivantes :

La température du gaz et le nombre d’étages ont une influence trés significative sur les pertes d’exergie physique
et chimique. Il existe une température optimale correspondant a une perte d’exergie minimale.

L’augmentation du nombre d’étages a 6 conduit a une diminution des pertes d’exergie. L’effet de ce paramétre
peut étre expliqué par ’efficacité de transfert thermique qui s’améliore, en raison de I’augmentation du temps de
s¢jour de la farine, et qui favorise en conséquence I’atténuation de I’irréversibilité thermique.

La pression du gaz a un effet sur les pertes d’exergie lorsque sa valeur est inférieure a 0.94 bar.

Bien que ces paramétres aient une influence sur I’'intensité de I’irréversibilité de la réaction chimique, la perte
exergétique correspondante reste peu significative comparée a celle de I’échange thermique.
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