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Listes des symboles

Une lettre peut avoir plusieurs significations. Toutefois le contexte n’autorisera aucune
confusion.

A section du tube [m2]
B constante
CO paramètre de distribution de débit utilisé [-]
Cp chaleur spécifique [kJ/kg K]
D diamètre hydraulique [m]
e entropie [kJ/K]
F facteur d’amplification
f coefficient de frottement [-]
F1, F2, F3, F4 paramètres définis dans l’équation du flux critique de Bowring [-]
G débit spécifique [kg/m2 s]
h2ph coefficient d’échange double phase [kW/m2 K]
hLO coefficient d’échange simple phase liquide [kW/m2 K]
i enthalpie [kJ/kg]
iLG chaleur latente de vaporisation [kJ/kg]
K constante [-]
kL conductivité du liquide [W/m K]
L longueur du tube [m]
P périmètre mouillé [m]
p pression [bar]
p* pression réduite [-]
dp/dz gradient de pression [N/m2 m]
Q débit volumique [m3/s]
q’ flux linéaire [W/m]
rcr rayon critique de la bulle [m]
S glissement [-]
S facteur d’atténuation [-]
T température [K]
TW température de paroi [°C]
T différence de température [K]


BT différence de température adimensionnelle entre la paroi

chauffante et le sommet de la bulle [-]
U vitesse surfacique [m/s]
UGU vitesse de glissement « drift velocity » [m/s]
vL volume spécifique de l’eau [m3/kg]
W débit massique [kg/s]
w vitesse réelle [m/s]
x titre thermodynamique [-]
xi titre thermodynamique à l’entrée [-]
x’ titre réel [-]
z abscisse du canal [m]
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Lettres grecques

 fraction de vide [-]
 titre volumique [-]
 rugosité relative [-]
2 paramètre de Martinelli [-]
 rapport     zz GL   [-]

 flux de chaleur [W/m2]
2

LO facteur multiplicateur double phase [-]
 facteur empirique [m3 °C/J]
 viscosité dynamique [N s/m2]
 masse volumique [kg/m3]
 tension superficielle [N/m]

Nombres adimensionnels

Nu Nombre de nusselt
Pr Nombre de prandtl
Pe Nombre de Peclet
Re Nombre de Reynolds

Indices

a agitatif
cb convective boiling
CRIT critique
DEF région à déficit liquide
DO assèchement (dryout)
e évaporatif
i entrée (inlet)
FDB ébullition complètement développée
MAX maximal
MIN minimal
nb nucleate boiling
ONB début d’ébullition nucléée (onset of nucleate boiling)
SAT saturation
SC sous refroidie
SCB ébullition sous refroidie (locale)
SPG simple phase vapeur
SPL simple phase liquide
SUB sous refroidie
W paroi (wall)
z élévation
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Introduction

Le présent travail a pour but l’élaboration d’un programme de calcul permettant
d’évaluer le coefficient d’échange de chaleur dans la région d’ébullition de transition et
d’ébullition en film.

L’ébullition de transition et l’ébullition en film surviennent après avoir atteint les
conditions critiques pour lesquelles la vapeur formée à la paroi empêche le liquide de refroidir
la paroi chauffante. L’étude de ce type d’écoulement s’est développée en génie nucléaire
notamment dans les travaux en rapport avec la sûreté des réacteurs à eau sous pression. En
effet, dans un réacteur à eau pressurisée, la limitation de l’ébullition du liquide réfrigérant est
essentielle voire capitale, car le refroidissement par transfert de chaleur n’est assuré
efficacement qu’au contact de la phase liquide avec les crayons combustibles.

Donc dans les situations accidentelles ou d’incidents transitoires et dans les
générateurs de vapeur, la connaissance du coefficient d’échange est d’une importance
capitale. D’où l’intérêt de notre étude de connaître les influences des paramètres
thermohydrauliques qui influent sur l’échange de chaleur dans la région post critique ou post-
CHF (Critical Heat Flux).

Cet intérêt nous a conduits à l’élaboration d’un programme de calcul rédigé en Fortran
et les résultats obtenus par ce dernier sont discutés dans ce mémoire. Le programme élaboré
est basé sur la méthode de Chen & Chen de l’Institut d’Energie Atomique de Chine.

Le mémoire contient 3 chapitres. Le premier est consacré à la description de
l’ébullition en vase clos et en convection forcée.

Le second chapitre traite du transfert de chaleur en ébullition depuis la région simple
phase liquide jusqu’à la région simple phase vapeur.

Le troisième chapitre présente brièvement le programme élaboré et la discussion des
résultats obtenus. La conclusion et les développements possibles en perspective sont exposés
après le chapitre 3.
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Chapitre 1 : Notions fondamentales

Ce chapitre contient deux parties distinctes. Dans la première partie sont introduites
les notions fondamentales sur les grandeurs caractéristiques d’un écoulement diphasique et
dans la seconde partie, la description des configurations d’écoulements qui apparaissent lors
de l’ébullition en convection forcée à l’intérieur d’un tube chauffé.

1.1. Grandeurs caractéristiques d’un écoulement diphasique

Débit massique spécifique : C’est le rapport du débit masse total à la section de passage
de l’écoulement.

A

W
G  (1.1)

Vitesse réelle : C’est la vitesse à laquelle la phase évolue réellement le long du conduit.
Elle est le rapport du débit volumique à la section de passage occupée par la phase :

L

L
L

G

G
G

A

Q
w

A

Q
w  , (1.2)

Vitesse surfacique : Si le débit volumique liquide QL traversait la section totale A, la
vitesse serait UL qu’on appelle vitesse surfacique (superficial velocity ou volumetric flux) du
liquide, la même définition s’applique au gaz.

A

Q
U

A

Q
U G

G
L

L  , (1.3)

Température de saturation : Si l’on fixe la valeur de la pression, (à condition que celle-ci
reste inférieure à la pression critique), l’équilibre entre les phases liquide et vapeur a lieu pour
une valeur de la température, notée TSAT, et qu’on appelle température de saturation ou
température d’ébullition.

Surchauffe : Elle représente la quantité positive entre la température T et la température de
saturation:

SATSAT TTT  (1.4)

Sous refroidissement : Elle représente la quantité positive entre la température de
saturation TSAT et la température T:

TTT SATSUB  (1.5)

Titre thermodynamique : Il est calculé à partir du bilan thermique :

 

LG

SATL

i

izi
x ,
 (1.6)
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où iL,SAT est l’enthalpie du liquide saturé, iLG est la chaleur latente de vaporisation et i(z) est
l’enthalpie à la section droite z donnée par :

    dzzq
W

izi
z

in 
0

'
1

(1.7)

iin est l’enthalpie du fluide à l’entrée, q’(z) est le flux linéaire à l’abscisse z d’un canal et W
est le débit total du fluide.

Titre réel : On appelle titre réel x’ le rapport du débit massique de vapeur au débit massique
total :

W

W
x G' (1.8)

Il diffère du précédent du fait de la répartition non homogène des températures dans une
section donnée. Il se détermine expérimentalement, par exemple par des méthodes
d’absorption de rayons X, l’absorption étant différente pour l’eau et pour la vapeur.

Titre volumique : On appelle titre volumique  le rapport du débit volumique de vapeur au
débit volumique total :

Q

QG (1.8)

Fraction de vide : C’est le rapport, dans une section plane perpendiculaire à l’écoulement,
entre la surface occupée par la vapeur et la surface totale de la section.

A

AG (1.9)

Glissement : C’est le rapport des vitesses moyennes de la vapeur et du liquide. Le titre, le
taux de vide et le glissement sont liés par la relation :








 


























 1

1 G

L

L

G

x

x

w

w
S (1.10)

Notons qu’on appelle parfois glissement le rapport de l’écart des vitesses entre phases à l’une
quelconque des vitesses de phase, on peut ainsi avoir :

G

LG

L

LG

w

ww
ou

w

ww 
(1.11)

Paramètre de Martinelli : C’est le rapport des gradients de pression de frottement de
chacune des phases s’écoulant seules dans le conduit.

 
 

GPF

LPF

dzdp

dzdp
2 (1.12)
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1.2. Configuration d’écoulement
Dans cette section, nous examinerons en détail les différentes configurations

d’écoulement qui apparaissent lors de l’ébullition en convection forcée à l’intérieur d’un tube
chauffé. Avant de passer à l’ébullition en convection forcée, il est bon de rappeler les
différents régimes d’ébullition rencontrés lors de l’ébullition en vase clos.

1.2.1. Ebullition en vase clos
C’est l’ébullition que l’on rencontre dans un volume rempli de réfrigérant à l’état

statique, dans lequel sont plongés des éléments chauffants fournissant un flux de chaleur sur
leur paroi.

Une expérience célèbre réalisée en 1934 par Nukiyama [1] a permis de mettre en
évidence les différents régimes d’ébullition sur un fil chauffant plongé dans de l’eau.
L’expérience consiste à chauffer progressivement le fil par effet Joule et à tracer la courbe
donnant la densité de flux thermique  en fonction de la surchauffe T T Tsat p Sat  . Dans

une première série d’essais, Nukiyama a utilisé un fil de nichrome et a obtenu la branche AC
de la figure 1. Au point C, le fil se rompait brutalement. Ayant remplacé le fil de nichrome par
un fil de platine, Nukiyama a obtenu la branche AC puis la branche C’E. En diminuant la
puissance électrique, la branche ED était décrite puis la branche D’A.

Fig. 1.1. Allure générale de la courbe de Nukiyama Fig. 1.2. Courbe de Nukiyama

L’allure de la courbe, ainsi construite par Nukiyama, laissait donc présager l’existence
d’un phénomène d’hystérésis et d’une branche descendante CD. Sur cette branche, les points
de fonctionnement sont instables pour un chauffage à flux imposé.

Un chauffage à température imposée, comme celui réalisé par Drew et Müller en 1937
[2], permet de tracer toute l’ensemble de la courbe représentée sur la figure 1.2. Cette courbe,
appelée courbe d’ébullition ou courbe de Nukiyama, possède plusieurs tronçons
correspondant à des régimes thermiques différents. Jusqu’au point A, le fil est baigné par le
liquide en convection naturelle. Au point A apparaissent les petites bulles de vapeur prenant
naissance en des points bien précis du fil, appelés sites de nucléation et s’élevant sous forme
de chapelets. C’est l’ébullition nucléée à bulles isolées. Ces bulles commencent à
s’agglomérer pour former des poches et même des colonnes de vapeur. Cette ébullition
nucléée se produit sur le tronçon BC. Au point C, le volume de vapeur produit est tel que le
liquide ne peut plus atteindre le fil chauffant et assurer son refroidissement. Cela explique sur
la figure 1.1 le passage du point de fonctionnement de C à C’ et l’augmentation brutale de la
température Tp du fil, ce qui avait entraîné la fusion du fil de nichrome. Le point C
correspond à ce qui est communément appelé la crise d’ébullition ou encore le flux thermique
critique ou le flux thermique maximal. Il existe un certain nombre de termes anglais pour
désigner ce point qu’il est utile de connaître : burnout, peak heat flux, departure of nucleate
boiling, critical heat flux, first boiling transition. Le tronçon DE correspond à l’ébullition en
film encore appelée ébullition pelliculaire où le fil chauffant est entouré d’une gaine de
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vapeur d’où s’échappent régulièrement des bulles de vapeur. Le point D correspond au point
dit de flux thermique minimal ou de température minimale de film stable, tandis que le
tronçon CD correspond à l’ébullition de transition, régime mal défini.

1.2.2. Ebullition en convection forcée à l’intérieur d’un tube chauffant

La figure 1.3 représente l’évolution d’un écoulement liquide - vapeur avec
apport de chaleur à la paroi [3]. Le liquide entre au bas de la conduite à débit constant et à une
température inférieure à la température de saturation. Pour un flux de chaleur donné,
l’évolution de la configuration de l’écoulement ainsi que la distribution qualitative des
températures de fluide et de paroi sont données sur la figure 1.3. Sur cette dernière, huit
régions, où se produisent des phénomènes bien caractéristiques, apparaissent clairement :

Région A : il s’y produit de la convection forcée et éventuellement des bulles de dégazage.
Cet état est dénommé : convection forcée en simple phase liquide.
Région B : région d’ébullition locale où les bulles de vapeur se forment à la paroi et se
condensent au centre du canal, là où le liquide n’a pas encore atteint la température de
saturation. Dans cette région, on observe une stabilisation de la température de paroi de
quelques degré au dessus de la température de saturation. Cependant, si le flux de chaleur (de
paroi) devient important, le taux de production de vapeur s’accroît de telle sorte qu’une
couche de vapeur vient isoler la paroi entraînant une dégradation brutale du coefficient de
transfert de chaleur. C’est le phénomène de crise d’ébullition, ou caléfaction (DNB :
Departure from Nucleate Boiling)

Dans un réacteur PWR, le risque de la crise d’ébullition oblige à se limiter à
l’ébullition locale. On peut cependant rencontrer les régions d’ébullition suivantes dans les
réacteurs à eau bouillante (BWR) et dans les générateurs de vapeur.
Région C : le liquide étant à la température de saturation, on a de l’ébullition nucléée avec un
meilleur coefficient d’échange de chaleur que l’ébullition en vase clos à cause de l’effet de
détachement des bulles par la vitesse.
Région D : les bulles devenant très nombreuses s’agglomèrent (phénomène de coalescence)
et forment des bouchons de vapeur. Cette région est appelée : écoulement à bouchon (plug-
flow ou slug-flow).
Région E : les bouchons se rejoignent les uns les autres et forment un manchon de vapeur au
centre du tube. La paroi est baignée par un mince film annulaire de liquide, d’où le nom de
cette région dite à écoulement annulaire (annular- flow).
Région F : le film liquide annulaire s’épuise peu à peu par vaporisation. Lorsqu’il disparaît
on assiste au phénomène d’assèchement (crise d’ébullition) ou dry out qui peut lui aussi
entraîner le burn out.
Région G : le film liquide a complètement disparu, il ne reste plus qu’un brouillard formé de
microscopiques gouttelettes en suspension dans la vapeur, d’où le nom d’ « écoulement à
brouillard » donné à cette région (mist-flow).
Région H : il n’y a plus du tout de phase liquide, on a un écoulement simple phase de vapeur
sèche où s’appliquent les lois classiques de la convection forcée.



Notions fondamentales 7

Fig. 1.3. Evolution de l’écoulement dans un évaporateur [3]
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___________________________________________________________________________________________

Chapitre 2 : Transfert de chaleur en ébullition

2.1. Introduction
Dans ce chapitre, nous passons en revue les différents modèles utilisés pour :

 la détermination du coefficient d’échange de chaleur pour chaque régime de transfert,
 la détermination des différentes limites d’ébullition,
 la prédiction de la crise d’ébullition.

2.2. Région simple phase (région A)

Le schéma de la figure 2.1 montre l’évolution
de l’écoulement et celle des principaux paramètres en
fonction de la cote z le long du canal. Trois régions
peuvent être distinguées d’après la température
moyenne du fluide et de la valeur de la fraction de
vide ().

La première région s’étend de l’entrée du
canal jusqu’à la section (A) où apparaissent à la paroi
les premières bulles de vapeur. Elle est constituée par
une phase liquide.

La température de paroi TP dans cette région
est donnée par :

  LLP TzTT  (2.1)

et

LO

L
h

T


 (2.2)

Figure 2.1. Évolution des paramètres

d’un écoulement diphasique [3].

où LT est la différence de température entre la température de la paroi interne du tube et la

température moyenne du fluide à la cote z depuis l’entrée du tube, hLO le coefficient d’échange
simple phase en convection forcée. Pour un écoulement laminaire, il est donné par la
corrélation de Rohsenow et Choi [04] :

4
L

LO

k

Dh
. (2.3)

En régime turbulent, il est donné par la corrélation de Dittus–Boelter [05] :

3

1
8.0

023.0
L

p

LL

LO

k

CDG

k

Dh





















(2.4)

Cette corrélation est valable pour un écoulement ascendant dont le rapport z/D > 50 et Re >
10000.

2.3. Région d’ébullition locale (région B)
Elle est comprise entre la section (A) et la section (C) où la température du fluide atteint

la température de saturation. Dans cette région, on distingue deux sous régions : la région
d’ébullition locale partielle et la région d’ébullition locale développée. Dans la région AB,
région d’ébullition locale partielle, il y a création de petites bulles attachées à la paroi et qui
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disparaissent très rapidement, n’atteignant pas la région d’ébullition sous refroidie
complètement développée. La fraction du flux de chaleur utilisée pour la formation de vapeur
est insignifiante. Dans la région BCD, région d’ébullition locale développée, les bulles se
détachent de la paroi et se condensent très lentement pendant leurs passage du point B jusqu’à
la région d’ébullition nucléée.

2.3.1 Début d’ébullition locale (cote Zn)
La cote de la section (A) (Zn), transition entre les deux premières régions est difficile à

déterminer car l’estimation de la surchauffe nécessaire à la création d’une bulle de vapeur
demeure délicate par ce qu’elle dépend de nombreux paramètres comme la rugosité, le
vieillissement de la paroi, le dégazage du fluide.

La limite inférieure de la température de la paroi nécessaire pour obtenir l’amorçage de
l’ébullition nucléée peut être calculée à l’aide de la corrélation de Davis et Anderson [06] :

 
5.0

8










GLGL

SAT
SATWONBSAT

hk

T
TTT




(2.5)

où  est la tension superficielle (N/m) et TSAT en Kelvin.

2.3.2. Début d’ébullition locale développée (cote Zd)
La prédiction de la cote Zd, transition entre les deux sous régions de l’ébullition locale,

où a lieu le détachement des bulles, est importante pour le calcul des pertes de pression. Le
modèle le plus recommandé dans la littérature pour la détermination de la cote Zd est le modèle
de Saha-Zuber [07]:

Selon la valeur du nombre de Peclet, la sous saturation est donnée par :

 
L

DSUB
k

D
zT


0022.0 Pe  70 000 (2.6)

 
L

DSUB
CpG

zT


8.153 Pe > 70 000 (2.7)

Les données de bases de ce modèle, pour l’eau et pour des géométries rectangulaire,
circulaire et annulaire, sont :
P = 1 – 138 bars, G = 95 – 2760 kg/m2s  = 0.28 – 1.89 MW/m2.

2.3.3. Ebullition partielle
Dans cette région, AB, il y a formation de petites bulles attachées à la paroi et qui

disparaissent très rapidement, n’atteignant pas la région d’ébullition locale complètement
développée. La fraction du flux de chaleur utilisée dans la formation de vapeur est insignifiante.
En effet selon Bowring [08], le flux de chaleur est transmis au fluide par plusieurs mécanismes
simultanés :

- la chaleur latente des bulles vapeur produite  e ,

- par convection due à l’agitation du film thermique sous l’action des bulles  a ,

- par convection dans le liquide  SPL : turbulence simple phase,

- par condensation des bulles en fin d’accroissement.
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D’après Bowring, le dernier mode de transfert est négligeable. Ainsi donc :

SPLae   (2.8)

En posant :

aeSCB   (2.9)

l’équation (2.15) s’écrit :

SPLSCB   (2.10)

où SCB est le flux de chaleur transféré par nucléation des bulles. Et la composante simple

phase, SPL , est donnée par :

  zTTh LSATLOSPL  (2.11)

2.3.2. Ebullition locale complètement développée
Dans cette région, BCD, les bulles sont de dimensions plus importantes, se détachent de

la paroi et se condensent très lentement pendant leurs passage du point B jusqu’à la région
d’ébullition nucléée. Du point de transition, B, le taux de vide augmente nettement avec la
longueur.

De nombreuses données sur le transfert de chaleur lors de l’ébullition locale ont été
représentées par des corrélations empiriques par Jens et Lottes [09] et plus tard par Thom [10].
La corrélation de Thom s’écrit :

875.065.22 p
SCBSATWSAT eTTT   (2.12)

où SCB en MW/m2 , p en bar et SATT en °K. Les données de bases de cette corrélation, pour

l’eau chauffée électriquement dans un tube vertical, sont :
P = 7 – 172 bars, G = 11 – 1.05 104 kg/m2s TL = 115 – 340 °C,
D = 3.63 – 5.74 mm et un flux de chaleur jusqu’à 12.5 MW/m2.

2.2. Ebullition saturée
Dans cette région, la température moyenne du fluide est stabilisée à la température de

saturation. La température de paroi et celle du fluide sont liées par la relation suivante :

ph

SATWSAT
h

TTT
2


 (2.13)

où phh2 est le coefficient d’échange double phase.

Groeneveld et Snoek [11] ont résumé la plus part des récentes méthodes de prédiction
de coefficient de transfert de chaleur lors de l’ébullition saturée. Ces derniers, à travers leurs
études, recommandent l’utilisation de la méthode graphique de Shah [12] et l’équation de Chen
[13] donnée par :



Chap. 2. Transfert de chaleur en ébullition 11
___________________________________________________________________________________________

nbcbph hhh 2 (2.14)

 
F

D

k

k

CpxGD

SpT
i

Cpk
h

L

L

LL

L

SATSAT

GLGL

LLL
ph

4.08.0

75.024.0

24.024.029.05.0

49.045.079.0

2

1
023.0

00122.0
















 












(2.15)

La corrélation de Chen contient deux termes représentant deux mécanismes physiques
différents. Le premier terme traduit la contribution de l’ébullition nucléée sur la paroi. Il est
obtenu à partir de la corrélation d’ébullition nucléée en vase clos de Forster et Zuber [14]
pondérée par un facteur d’atténuation S. Le second terme représente l’effet de la convection
forcée monophasique due au liquide, modifiée par un facteur d’amplification F et calculée à
partir de la corrélation de Dittus Boelter [05]. Les facteurs S et F sont donnés par les équations
suivantes :

 
117.1

25.16 1
1053.21


























 
 F

xGD
S

L
(2.16)

  1.01213.0135.2

1.011
736.0









PourF

PourF
(2.17)

où  représente le paramètre de Martinelli donné par :

1.05.09.0
1
























 


G

L

L

G

x

x








 (2.18)

La corrélation de Chen est valable dans les conditions suivantes :
0.5 < p < 34 bars 6.3 <  < 2400 kW/m2 0 < x < 0.71

Gungor et Winterton [15], en effectuant 4300 tests sur différentes substances liquides et
en reprenant l’équation originale de Chen, ont proposé pour les facteurs S et F les corrélations
suivantes :

17.1261015.11 ReFS  (2.16a)

86.016.14 37.1104.21  BoF (2.17a)

avec  LGiGBo  représente le nombre d’ébullition.

Steiner et Taborek [16] ont proposé modèle basé sur la somme asymptotique des deux
termes de l’ébullition saturée (nucléation et convection). Le modèle proposé se résume comme
suit :

     nn

nb

n

cbph hhh
1

2  (2.19)
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     nn

nbfonb

n

tpLOph FhFhh
1

,2  (2.20)

où les paramètres suivants désignent :

LOh : coefficient de transfert simple phase, basé sur le débit total du mélange,

tpF : multiplicateur double phase de convection. Il est fonction du titre et rapport des densités

liquide sur vapeur,

onbh , : coefficient local d’ébullition nucléée en vase clos, basé sur des conditions normales

(indice ‘o’) de flux de chaleur et de pression réduite,

nbfF :facteur de correction de onbh , , qui compense la différence entre l’ébullition en vase clos et

en convection forcée,
n : est un exposant égal à 3.

Pour un flux de chaleur supérieur à la valeur limite du flux ONB nécessaire pour obtenir

l’amorçage de l’ébullition nucléée, le facteur multiplicateur tpF est donné par :

   

6.0

1.135.0

6.05.1
9.11



























x
G

L
tp xxF




(2.21)

Pour un flux de chaleur appliqué inférieur au flux ONB , le facteur multiplicateur tpF est

donné par :

       

5.02
67.0

7.001.0

2.235.0

6.05.1
1819.11


























































































G

L

LO

GO

G

L
tp

LO

cb xx
h

h
xxF

h

h









(2.21a)
La valeur limite du flux ONB (onset of nucleate boiling) nécessaire pour amorcer

l’ébullition nucléée est donnée par [17] :

LGGcr

LOSAT
ONB

ir

hT






2
 (2.22)

avec TSAT en °K et le rayon critique de la bulle rcr égal à 0.3 10-6 m.

Le coefficient de transfert de chaleur local, onbh , , lors de l’ébullition nucléée en vase

clos sous des conditions normales, est donné par une table [16]. Pour l’eau, il est égal à 25580
W/m2 K pour un flux normal, of , de 150 000 W/m2 et une pression réduite de 0.1.

Le facteur de correction, nbfF , fait intervenir plusieurs paramètres tenant compte de

l’effet de la pression, du flux, du diamètre, de la rugosité et en fin de la nature du fluide (masse
molaire). Il est exprimé de la sorte :

 

 MF
R

R

D

D
FF

oa

a

o

prnf

of

pfnbf

133.0

,

4.0







































(2.23)
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avec

 
 

 
95.0

7.3

7

45.0

1

7.1
4.3816.2


























rp

r

r

rpf p
p

pF (2.24)

     rr ppnf 75.1exp1.08.0  (2.25)

Do = 0.01m, mR oa 1,  et mRa 1 pour une conduite neuve et F(M) est égal à 0.72

pour l’eau.

2.5. Crise d’ébullition
Il existe deux types de crises d’ébullition qui correspondent à des mécanismes

physiques différents :
La caléfaction se produit lorsqu’on chauffe un liquide stagnant ou un écoulement

diphasique à faible titre en vapeur avec des densités de flux de chaleur élevées. Bien que la
température moyenne du liquide soit souvent inférieure à la température d’ébullition, l’apport
de chaleur est suffisamment élevé pour provoquer une ébullition locale prés de la paroi
chauffante. Au-delà d’un certain seuil, la vapeur forme une barrière thermique qui freine
l’échange de chaleur entre la paroi chauffante et le liquide. L’élément chauffant peut alors
atteindre des températures supérieures à son point de fusion et se dégrader brutalement. Le
phénomène de caléfaction est donc brutal et destructif, il doit absolument être évité.

En dehors du domaine nucléaire (refroidissement des cœurs), on peut être confronté à la
caléfaction dès que l’on cherche à refroidir par des liquides des éléments qui dégagent une
puissance thermique imposée (moteurs à combustion interne, tubes électroniques) ou lorsqu’on
cherche à réchauffer un fluide par un procédé à puissance imposée (industrie chimique ou
alimentaire).

L’assèchement se produit lorsqu’on chauffe un écoulement liquide-vapeur présentant
un fort titre en vapeur. L’écoulement diphasique se fait alors en configuration annulaire, avec
un film en contact avec la paroi chauffante et un mélange de vapeur et de gouttes au centre du
tube. A partir d’une certaine valeur du flux de chaleur (ou du titre), le film liquide ne peut plus
se maintenir (il s’assèche) et l’échange de chaleur entre la paroi et le fluide se fait plus
difficilement. Ceci se traduit par une baisse de la puissance évacuée ou une montée de la
température de la paroi. Les mécanismes physiques provoquant l’assèchement sont assez bien
élucidés et des modèles prédictifs satisfaisants existent. Les matériels concernés par
l’assèchement sont principalement les évaporateurs, notamment certains générateurs de vapeur
des centrales thermiques de production d’électricité.

Le flux de chaleur étant beaucoup plus faible que lors de la caléfaction, les
conséquences de l’assèchement sont aussi moins graves. Ainsi, l’assèchement ne présente pas
d’inconvénient pour les matériels à court terme, mais peut en accentuer le vieillissement par
fatigue thermique.

Lorsque la paroi n’est plus en contact avec le liquide, le coefficient d’échange de
chaleur décroît de façon significative. Pour les systèmes où la densité de flux thermique est
imposée, comme les réacteurs nucléaires, cela entraîne une augmentation brutale et importante
de la température de la paroi pouvant conduire à la destruction de celle-ci par fusion. Il est donc
important de pouvoir prédire l’apparition de ce phénomène appelé crise d’ébullition.

2.5.1. Valeurs limites du flux critique
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Les valeurs limites du flux critique minimal et maximal se déduisent aisément de
l’équation du bilan thermique [3] :

 
 

  LOL

iSUB

MINCRIT
hDCpGz

T

14 


  

 







 


LG

iSUBLLG
MAXCRIT

i

TCp

z

iDG
1

4
 (2.26)

2.5.2. Prédiction de la crise d’ébullition
Comme pour beaucoup d’autres phénomènes diphasiques, deux types de prédiction sont

possibles : l’une fondée entièrement sur l’utilisation des données expérimentales, l’autre
complétée par une analyse des mécanismes physiques. Nous présentons dans la suite de ce
paragraphe que les prédictions du premier type.

Kon'kov (1965)
A titre élevé (dryout), Kon'kov [18] a proposé la corrélation suivante :

pc
CRIT eDGxc 256.0664.28.0

1
 (2.27)

où le diamètre D est en mm, la pression p en bar et le flux critique en MW/m2. Les coefficients
c1 et c2 sont donnés en fonction de la pression. L’équation ci dessus est valable dans les
conditions suivantes : vitesse massique allant de 200 à 5000 kg/m2 s et un diamètre du tube de 4
à 32 mm.

Biasi et al [19]
Selon la valeur du titre, ils ont proposé, pour le calcul du flux critique les relations

suivantes :

 
 CRIT n

x

D G

f p

G
x z 













1833 103

1 6 1 6

.
à faible titre (2.28a)

 
  CRIT n

x h p

D G
x z 

3 78 10
1

3

0 6

.
. à titre élevé (2.28b)

avec n = 0.4 pour D  1 cm et n = 0.6 pour D < 1 cm et les fonctions f(p) et h(p) sont données
par :

   pppf 032.0exp099.07249.0  (2.29)

   
210

99.8
019.0exp149.0159.1

p

p
ppph


 (2.30)

La corrélation de Biasi a été vérifiée dans les domaines suivants :
- une pression p comprise entre 2.7 et 140 bar,
- un diamètre D du tube chauffant compris entre 3 et 37.5 mm,
- une longueur z du tube chauffant comprise entre 0.20 et 6 m,
- une vitesse massique G comprise entre 100 et 6000 kg/m2 s,
- un titre compris entre  GL 11 et 1.

Alad'yev (1969)
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Pour des faibles pressions (p < 5 bar) et faibles vitesses massiques (G < 300 kg/m2 s),
Alad’yev [20] et al. ont développé la corrélation suivante :

 eCRIT x
Dz

G
21460

8.0









 (2.31)

avec CRIT en kW/m2, et la corrélation est valable dans les conditions suivantes :

10010  Dz et un titre thermodynamique à l’entrée compris entre – 0.2 et 0.

Tong (1972)
Tong [21] a développé une corrélation connue sous le nom de W3 de Westinghouse.

Elle est très utilisée dans la plus part des projets de réacteurs à eau sous pression :

       
  
       eSATL

CRIT

hhDx

Gxxx

pxpp








,

41041.38258.01.124exp2664.0869.0157.1

037.10007347.01729.0596.11484.0

000599.0177.18exp0000143.01722.00000624.0002.2

(2.32)

avec la pression p en kPa.
Les conditions d’utilisation de cette formule sont :

une pression p comprise entre 70 et 160 bar,
un diamètre hydraulique D compris entre 0.5 et 1.8 cm,
un titre thermodynamique compris entre -0.15 et +0.15,
une vitesse massique G comprise entre 1356 et 6780 kg/m2 s,
et l’enthalpie à l’entrée doit être supérieure à 928 kJ/kg.

Bowring [22] (1972) a établi la relation du flux critique suivante :

 
zC

TCpGDA
iSUBL

CRIT





4
 (2.33)

Les grandeurs A et C sont définies par les relations suivantes :

GDF

FiGD
A LG

5.0
2

1

0143.00.1

5793.0




 nGF

GDF
C

1356347.00.1

077.0

4

3


 (2.34)

Avec pn 00725.00.2  . Les grandeurs F1, F2, F3 et F4 sont des fonctions de la pression,

données sous forme de table [11].
La corrélation de Bowring ne doit pas être employée en dehors des gammes de

paramètres pour laquelle elle a été établie, à savoir :
- un écoulement eau-vapeur ascendant dans un tube vertical,
- une pression p de 2 à 190 bar,
- un diamètre D du tube chauffant compris entre 2 et 45 mm,
- une longueur z du tube chauffant comprise entre 0.15 et 3.70 m,
- une vitesse massique G comprise entre 136 et 18600 kg/m2 s.

L’erreur quadratique moyenne de cette corrélation par rapport à l’ensemble des résultats
expérimentaux disponibles est de 7 %.
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Drescher et Köhler(1981)
En comparant les résultats d’une série de 3000 expériences, incluant celles des Russes,

Drescher et Köhler[23] ont développé, à faible titre, la corrélation de flux critique suivante :

  x

xp

CRIT e
G

D
pp 5.1

3.02.168.0213
2**

*

1000

10.8
85.173.10 



















 (2.35)

Avec p* = p/pcr et CRIT en MW/m2 . Et le domaine d’application est le suivant :

- une pression p comprise entre 29 et 196 bar (0.13  p* ,0.89),
- un diamètre D du tube chauffant compris entre 4 et 25 mm,
- une sous saturation à l’entrée comprise entre 0 et 75 °K,
- une vitesse massique G comprise entre 500 et 5000 kg/m2 s.

Groeneveld [24] (1982) : Une autre méthode empirique consiste à tabuler les valeurs du flux
critique en fonction de la pression p, de la vitesse massique G et du titre thermodynamique à la
sortie du tube. Des facteurs de corrections sont également proposés pour tenir compte du
diamètre D du tube et de la longueur z du tube chauffant.

2.6. Région à déficit liquide

Dans cette région (fig. 2.2), le flux de
chaleur à la paroi est comme étant la somme
de deux composantes : l’une est associée à
l’évaporation des gouttelettes liquide,  zL , et

l’autre à la surchauffe de la vapeur  zG .

     zzz GL   (2.36)

Le rapport     zz G  de ces

composantes est donné par la corrélation de
Plummer et al. (1974) [25]:

 
























5

5.0

1ln0674.0402.0 CRIT

G

x
D

G




(2.37)

Le titre réel, x*(z), en fonction de la longueur
du canal (fig. 2.2) est donné par :

 CRIT

LG

CRIT zz
iDG

xx 
4* (2.38)

Figure 2.2. Évolution des températures et du titre
en fonction de la longueur dans la région

déficitaire en liquide [3]

pour *zz  , et z* est donné par :
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  CRITCRIT
LG zx

iDG
z  1

4

*


. (2.39)

La température moyenne de la vapeur  zTG est donnée par :

     
DCpG

zz
TzT

G

CRIT
SATG




14 *zz  (2.40)

 
 

DCpG

zz
TzT

G

EQ

SATG




4
*zz  (2.41)

Le coefficient d’échange est donné par la corrélation de Groeneveld [26] :

  5.1

9.0

Pr100327.0 





















 YxxRe

k

Dh
Nu G

L

G
G

G

G
G




(2.42)

avec GG DxGRe 

  4.0

4.0

111.01 xY
G

L 













En connaissant le coefficient d’échange et la température moyenne de la vapeur, la température
de la paroi est déterminée à l’aide de l’équation (2.2).
Le domaine de validité de la corrélation de Groeneveld est le suivant :

Tableau 2.1. Domaine de validité de la corrélation de Groeneveld

Une autre corrélation recommandée dans le document technique de l’AIEA est proposée

par Miroploski [27] dont le domaine de validité est le suivant :

P=4 – 22MPa,

G= 0.4 – 2 Mg m-2s-1

Et avec 9.05.0 
G

W




Où 65 10210Re G
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La relation proposée par Miropolsky donnant le nombre Nusselt s’écrit :

15.1
4.08.0 Pr.Re028.0 








G

W
GG

G

G
v k

Dh
Nu




(2.43)

Où :

G
G

DXG


..Re 

En raison de la prolifération des méthodes de prédiction (actuellement il y a plus de 20 modèles

et plus de 50 corrélations), des techniques de tables sont récemment proposées. Cette technique

ou méthode de table (lookup table) a été très largement utilisée pour la prédiction du flux

thermique critique. Trois techniques distinctes sont proposées par l’AECL, l’IPPE et le CIAE

(China Institut of Atomic Energy).

La table de l’IPPE :

Cette table a été proposée par les chercheurs Russes de l’IPPE [28]. Les données
expérimentales du coefficient d’échange ont été tabulées en fonction de la pression p, de la
vitesse massique G, et du titre thermodynamique x.

Les valeurs discrètes du coefficient d’échange sont données pour :
15 pressions allant de 1 bar à 200bars.
7 vitesses massiques allant de 250 à 3000 kg/m2s.
25 titres thermodynamiques allant de -0.2 à 2.2.
3 densités de flux thermique allant de 0.2 à 1.04 W/m2.

Au total 7875 (25*3*7*15) valeurs discrètes de coefficient d’échange sont données dans la table
IPPE. Un extrait de la table IPPE pour une pression de 1 bar est donné dans le Tableau 2.2.

La table de l’AECL :

Une autre table similaire a été proposée par l’AECL [29]. Les plages des paramètres (P,G,X, et
flux) sont différentes. La table de l’AECL peut être utilisée pour la prédiction du coefficient
d’échange de l’ébullition en film en vase clos (G=0). Les valeurs discrètes du coefficient
d’échange sont données pour :

13 pressions allant de 1 à 200 bars.
13 vitesses massiques alliant de 0 à 7000 kg/m2s.
12 titres thermodynamiques alliant de -0.2 à 1.20.
10 densités de flux thermiques alliant de 50 à 3000 kW/m2.

Au total 20280 (13*13*12*10) valeurs discrètes de coefficient d’échange sont données dans la
table de l’AECL. Un extrait de la table pour une pression de 1 bar est donné dans le tableau 2.3.

La méthode CIAE [30]
Dans cette méthode, le facteur de déséquilibre thermique de Plummer s’écrit comme

suit :
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ce

ca

XX

XX
k




 (2.44)

Où :

qxD kkkkk 0

Avec kD, kx et kq sont des facteurs de correction tenant compte respectivement de l’effet du
diamètre du titre et du flux.

26.0

008.0










D
kd

Le facteur k0 est fonction de P, de G et du titre critique. Il est donné dans la table du Tableau 2.4.

La température de la vapeur est calculée à l’aide du bilan thermique :



















G

LG
SATG

Cp

i

Xa

Xe
TT 1

Tableau 2.2. Extrait de la table de l’IPPE [28]
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La température de paroi se déduit donc :

 )rc

SATG
hh

q
TT




Avec hc est donné par Chen &Chen (1996) [30]

D

k
FNuh G

foc 

Le facteur F est donné par la relation suivante :

  aXeF 1201.0132.21 

Où la pression P est en bar et les propriétés thermophysiques sont évaluées à la température du
film donnée par :

 Gwf TTT  5.0

La méthode de Chen & Chen rapportée dans le document technique de l’AIEA et elle est donnée
en Annexe B.

Tableau 2.3. Extrait de la table de l’AECL [29]
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Tableau 2.4. Table donnant la valeur de k0 de la méthode de Chen&Chen []

2.7. Région simple phase vapeur
Dans cette région, il n’y a plus du tout de phase liquide, on a un écoulement simple phase

de vapeur sèche où s’appliquent les lois classiques de la convection forcée décrites
précédemment au paragraphe 2.2
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Chapitre 3 : Résultats et discussion

Dans ce chapitre, nous présentons les résultats obtenus par notre programme de calcul
rédigé en Fortran dans le cas de plusieurs sections d’essai constituées d’un tube vertical
chauffé uniformément installé dans une boucle thermohydraulique et où la crise d’ébullition a
eu lieu. Les données expérimentales en question sont tirées de l’article de Kim et al [31]. Les
données géométriques et les paramètres thermohydrauliques des neuf cas testés sont résumés
dans le tableau 3.1 ci après :

Tableau 3.1. Données expérimentales de flux thermique critique [31]

Cas P
(MPa)

G
(kg/m2s)

Tin
(°C)

D
(mm)

L
(m)

L/D
(-)

CHF
(MW/m2)

XCHF

(-)

1 0.107 60 31.1 8 0.4 50 0.526 0.647
2 0.201 100 37.8 8 0.5 62.5 0.644 0.595
3 0.108 59 59.6 8 0.6 75 0.362 0.738
4 0.108 60 59.1 8 0.8 100 0.283 0.7580
5 0.107 61 82.2 8 1.0 125 0.201 0.695
6 0.107 60 82.2 8 1.2 150 0.199 0.847
7 0.106 60 81.5 8 1.4 175 0.152 0.750
8 0.107 61 82.0 8 1.6 200 0.145 0.807
9 0.107 61 83.2 8 1.765 220.625 0.137 0.845

3.1. Description succincte du programme élaboré

Le programme de calcul fait appel à trois méthodes de prédiction du coefficient
d’échange de chaleur. Les deux premières méthodes sont basées sur la technique de table
présentées par l’AECL et l’IPPE. La troisième est développée par l’Institut de l’Energie
Atomique de Chine (CIAE : China Institute of Atomic Energy). L’organigramme du
programme principal est décrit dans la figure 3.1 et l’organigramme du sous programme de la
méthode CIAE dans la figure 3.2.

Le programme principal s’occupe de la lecture des données d’entrées et ordonne
l’ouverture d’un fichier output à créer. Les sorties du programme sont stockées dans ce
dernier et les résultats sont présentés comme suit :

TITRE Z_POSTCHF ZTOTAL HTC_AECL HTC_IPPE HTC_MIRO HTC_CIAE HTC_GROE POWER
0.846 0.000 1.765 0.177 0.195 0.061 0.345 3.354 6077.
0.881 0.071 1.836 0.182 0.161 0.067 0.241 NaN 6322.
0.917 0.142 1.907 0.186 0.136 0.072 0.244 NaN 6567.
0.952 0.213 1.978 0.191 0.120 0.053 0.253 NaN 6811.
0.987 0.284 2.049 0.195 0.104 0.059 0.268 NaN 7056.
1.023 0.355 2.120 0.206 0.096 0.065 0.288 NaN 7301.
1.058 0.426 2.191 0.219 0.092 0.055 0.311 NaN 7545.
1.094 0.497 2.262 0.233 0.087 0.060 0.337 NaN 7790.
1.129 0.569 2.334 0.246 0.082 0.068 0.367 NaN 8035.
1.165 0.640 2.405 0.260 0.077 0.062 0.401 NaN 8279.
1.200 0.711 2.476 0.273 0.072 0.070 0.437 NaN 8523.
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Fig. 3.1. Organigramme du programme principal

XMIN = XCHF
I = 1

X(I) = XMIN + (XMAX-XMIN)*(FLOAT(I) 1.D0)/FLOAT(NDIV)
ZPOSTCHF(I) = G*D*HFG*(X(I)-XI)*0.25D0/QCHF - Z
ZTOTAL(I) = Z + ZPOSTCHF(I)
POWER(I) = QCHF*PI*D*ZTOTAL(I)

Evaluation du coefficient
d’échange à l’aide de la
Table de l’AECL

Subroutine
AECL_HTC

Evaluation du coefficient
d’échange à l’aide de la
Table de l’IPPE

Subroutine
IPPE_HTC

Evaluation du coefficient
d’échange à l’aide de la méthode de

Chen and Chen.

Subroutine
CIAE_HTC

Non Affichage des résultats
X(I),Z(I),HTCAECL,HTCIPPE,

HTCCIAE

Fin

Début

Lecture des données
physiques et géométriques :

P, Ti, QCHF, G, D, L, XCHF.
Nombre de sections : NDIV

Titre max : XMAX

Impression des
données d’entrées

Calcul des propriétés thermodynamiques et
physiques à l’état de saturation
correspondant à la pression P.

Calcul de l’enthalpie et du titre à l’entrée :
HIN, XI

I < NDIV+1

Oui
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Fig. 3.2. Organigramme de la méthode de Chen&Chen (CIAE)

3.2. Evolution du coefficient d’échange en fonction de la longueur du tube

Sur les figures 3.3 et 3.4, on a représenté l’évolution du coefficient d’échange dans la région
post-CHF pour des tubes de diamètre de 8 mm et neuf longueurs différentes. La figure 3.3
représente la variation du coefficient d’échange prédit par trois méthodes distinctes en
fonction de la longueur et la figure 3.4 en fonction du titre thermodynamique. Sur ces figures,
on peut remarquer que l’application de la méthode IPPE en dehors de son domaine de validité
(G < 250 kg/m2 s), donne des résultats satisfaisants comparés à la méthode proposée par
l’AECL pour des rapports L/D inférieurs à 75. Au-delà, les prédictions s’écartent et les
valeurs ainsi évaluées sont sous estimées par à celles de la table AECL. Pour des titres
thermodynamiques inférieurs à 0.9, région juste après avoir atteint le flux critique, les valeurs
prédites par la méthode IPPE sont nettement supérieures à celles prédites par la méthode de
l’AECL et pour des titres élevés, on observe le phénomène contraire.

K = K0*KD*KX*KQ
XACT = K*(X-XCHF) + XCR
TV = TSAT + (X/XACT-1.D0)*HFG/CPG
TW = TV ! estimé
TFILM = (TW + TV)*0.5D0

REFILM = G*D/VISFILM
PRFILM = VISFILM*CPFILM/CKFILM

F = 1.D0 + 2.32D0*(1.D0+0.01*PMPA)*DEXP(-12.D0*XACT)
HC = VNUSFO * F * CKF/D

Fin du sous programme

Début du sous
programme

Les entrées de la routine :
P, G, D, X, XCHF, FLUX

KD = (D/8.D-3)**0.26D0
KX = 1.0D0
KQ = 1.0D0

Calcul de K0
LININT subroutine
Interpolation linéaire à 2D

Calcul des propriétés thermophysiques à
la température du film

f, Cpf, f, kf.
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Avec la méthode de Chen & Chen, on remarque que loin de la région critique, le coefficient
d’échange évolue linéairement et les valeurs prédites sont supérieurs à celles de la table
AECL et ce quelque soit la longueur du tube. Les écarts se réduisent au fur à mesure que le
rapport L/D augmente.

Fig. 3.3 Evolution du coefficient d’échange en ébullition en film en fonction de la longueur du tube pour
différents rapports L/D

Cas 1 : L/D = 50 Cas 2 : L/D = 62.5 Cas 3 : L/D = 75

Cas 4 : L/D = 100 Cas 5 : L/D = 125 Cas 6 : L/D = 150

Cas 7 : L/D = 175 Cas 8 : L/D = 200 Cas 9 : L/D = 220.625
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Fig. 3.4 Evolution du coefficient d’échange en ébullition en film en fonction du titre pour différents rapports L/D

Les allures des courbes obtenues avec la méthode de Chen & Chen sont de deux types. A
faible rapport L/D < 100, le coefficient d’échange évolue de manière croissante. Pour des
rapports L/D supérieurs à 100, l’allure de la courbe présente un minima en passant par une
zone descendante que l’on peut attribuer à la zone d’ébullition de transition. Donc près de la
zone où a lieu le flux critique, le modèle proposé par l’Institut Chinois de l’Energie Atomique
prédît mieux le comportement ou l’allure de la courbe de Nukiyama appelée aussi courbe
d’ébullition.

Cas 1 : L/D = 50 Cas 2 : L/D = 62.5 Cas 3 : L/D = 75

Cas 4 : L/D = 100 Cas 5 : L/D = 125 Cas 6 : L/D = 150

Cas 7 : L/D = 175 Cas 8 : L/D = 200 Cas 9 : L/D = 220.625
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Conclusion

Pour mener à bien notre étude, une recherche bibliographique sur les méthodes de
prédiction du coefficient d’échange lors de l’ébullition a été menée. Une attention particulière
a été accordée à la région post-CHF c'est-à-dire à la région succédant les conditions critiques
pour lesquelles la paroi chauffante n’est plus en contact avec le liquide.

Un programme rédigé en langage fortran a été mis au point. Ce dernier permet
d’évaluer le coefficient d’échange lors de l’ébullition de transition et de l’ébullition en film à
l’aide de la méthode de Chen & Chen de l’institut Chinois de l’énergie atomique (CIAE).
Trois méthodes de prédiction sont recommandées dans le document technique de l’Agence
Internationale de l’Energie Atomique à savoir la méthode de l’IPPE proposée par les
chercheurs Russes, la méthode de l’agence atomique du Canada (AECL) et la méthode du
CIAE. Les résultats obtenus par la méthode CIAE ont été comparés avec les prédictions des
méthodes de l’AECL et de l’IPPE pour neuf cas de tubes de diamètre 8 mm. Les rapports L/D
(longueur sur le diamètre du tube) des cas étudiés qui sont rapportés par Kim et al, sont
compris entre 50 et 220.

A travers cette étude, on a montré que l’application de la méthode de l’IPPE en dehors
de son domaine de validité (G < 250 kg/m2 s), donne des résultats satisfaisants comparés à la
méthode proposée par l’AECL pour des rapports L/D inférieurs à 75. Au-delà, les prédictions
s’écartent et les valeurs ainsi évaluées sont sous estimées par rapport à celles de la table de
l’AECL.

Les allures des courbes obtenues avec la méthode de Chen & Chen sont de deux types.
A faible rapport L/D < 100, le coefficient d’échange évolue de manière croissante. Pour des
rapports L/D supérieurs à 100, l’allure de la courbe présente un minima en passant par une
zone descendante caractéristique de la zone d’ébullition de transition. Donc près de la zone où
a lieu le flux critique, le modèle proposé par l’Institut Chinois de l’Energie Atomique prédît
mieux le comportement ou l’allure de la courbe d’ébullition.

En perspectives, il est souhaitable de tester le programme sur l’ensemble des données
expérimentales de CHF données par Kim et de comparer avec les coefficients d’échange
rapportés par d’autres auteurs pour la validation et les conclusions à en tirer.

Le programme ainsi élaboré peut être étendu à l’utilisation d’autres formes
géométriques (non circulaires), à des flux de chaleur non uniformes et à des fluides autres que
l’eau.
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