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Introduction

Le phénomeéne d’ébullition sous saturée ou locakerniwent dans divers
applications industrielles, dans les grandes ildgtahs thermiques (centrales
électriques, complexes sidérurgiques ou raffingrms dans les petits et moyens
équipements (microprocesseurs, moteurs a combustiarne, ...), dans le
développement des systemes de refroidissement mexjerles performances
croissantes en puissance conduisent a des chdrgesidues considérables sur les
surfaces chauffantes. De tels systemes présensitlimhitations sur la surface
d’échange disponible pour le transfert de chaléurdébit du fluide caloporteur et sur
les températures admissibles des parois qui neepeétre refroidis que par le passage
contrélé du fluide caloporteur du régime simple gghéiquide au régime d’ébullition
nucléée.

Sous certaines conditions appeléesnddmns critiques” la vapeur produite
forme une barriere thermique entrainant une mdmésque de la température, le flux
thermique critique provoque une dégradation bruthlecoefficient de transfert de
chaleur pouvant entrainer la fusion de la paroutfaate. Ce phénoméne est appelé
"crise d’ébullition”.

La crise d’ébullition est un phénomemetdl et destructif qu'’il faut a tout prix
éviter son apparition dans les systemes thermjgsekn les conditions de |
ecoulement, il existe deux types de crise d’ébaoifiit

- crise d’ébullition a faible titepppelée aussi "caléfaction”.
- crise d’ébullition a titre éleappelée "assechement”.

Les systéemes faisant intervenir le phémmmé’ébullition en fonctionnement
normal dissipent et permettent d’extraire de graquntité de chaleur a des écarts des
températures faibles. ce mode de transfert deeghalar ébullition a un coefficient
d’échange sensiblement augmenté, est associé &némomene d’évaporation trés
complexe mal compris et mal défini a ce jour etstibme un grand défit pour les
développeurs des codes CFD (Computational Fluidabyo). Pour son application

dans l'ingénierie,

Beaucoup de corrélations modélisant cenpim&ne a partir de banques de
données issus des expériences, et a l'aide d’'aldislyse statistique, en fonction des
parametres d’influence judicieusement choisis eturés : la géométrie, la puissance,
debit, etc. Cette approche présente deux inconvinie

- Son codt élevé et le mand@généralite.
- Les corrélations développ@es sont pas applicables en dehors du
domaine d’application correspondant aux conditid@m$expérience.



En effet, les chercheurs ont tentés uneidene méthode consiste a identifier les
mécanismes physiques qui provoquent le phénomeaiee approche requiert une
modélisation réaliste du phénomene complexe deulliébn relatif au transfert de
chaleur diphasique. , plusieurs modéles mécanistetds développés (modele Basu et
al, Kurul et Podowski et Yeoh et al).

Dans ce travail, nous nous intéressofeétiddie du modéle mécaniste dit a quatre
(4) flux proposée par Yeoh et al (2008) pour ledpron du transfert de chaleur dans
la région d’ébullition sous saturée.

Pour ce faire, on a structuré notre mémen cing (05) chapitres. Dans le
premier chapitre sert a rappeler de notions fondémes et de grandeurs
caractéristique d’'un écoulement diphasique ainsa da description des régimes
d’ébullition et régions d’écoulements rencontrésdi@ cas d’ébullition en vase clos et
dans le cas d'un tube chauffant. Dans le deuxidmaitre, nous scrutons les régimes
d’ébullition dont une étude particuliere aux régémd’ébullitions sous-saturée en
donnant les différentes corrélations qui régisdentransfert de chaleur dans ces
régions. Le chapitre trois (3) passe en revue iléSrents modéles mécanistes actuels
dont une étude particuliere de modeéle de Yeohquatrieme (4) chapitre est consacré
a décrire la méthode de calcul et en utilisant aedéte pour élaboration d'un
programme en langage Fortran dont I'objectif ppatiest la prédiction de coefficient
d’échange thermique dans les régions sous-refsidie dernier est consacrer a la
discutions des résultats prédis par ce modélen &hiwa par une conclusion générale.
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Chapitre | NotioRsndamentales

1.1. Définitions :
1.1.1 Rappel sur I'ébullition :

L’ébullition est une vaporisation prenardqe au sein d’un liquide, généralement
dd a un apport de chaleur. La vaporisation provdgudermation des bulles. Lorsque
ces derniéres sont formées directement dans ladéigwon parle de nucléation
homogéne. Lorsque. Lorsqu’elles sont formées epighune surface chauffée, les
bulles de la vapeur peuvent étre formées par numéhétérogene dans le cas d’'une
surface extrémement lisse ou le plus souvent t& pargermes précurseurs de vapeur
piégés dans les microcavités de la paroi. C’estemier type d’ébullition qu’'on
observe généralement et qui est celui traité demsrdvaux de recherches sur lesquels
notre travail est base.

Lors de I'ébullition hétérogéne, la soureecthaleur provient de la paroi. Pour que
le phénomeéne de vaporisation ait lieu, il faut ueempérature de la paroi dépasse la
température de saturation de liquie,, correspondante au pression du liquide. Plus
les températures de la paroi et celle du liquiddrennant les bulles seront élevées,
plus la vaporisation sera forte. Ainsi, I'intensié la vaporisation dépendra de la
surchauffe a la paroi.

1.2 Grandeurs caractéristiques d’un écoulementiphasique :
 La température de saturation :

C’est la température pour laquelle il y a équdilemtre la phase liquide et la
phase vapeur pour une pression donnée, a condjtiera pression soit constante a
une valeur inférieure a la pression critique. Gapiielle aussi température d’ébullition
parce que I'ébullition ou la condensation se prbdaicette température qu’'on note
Tsat "

* La pression de saturation: La pression de saturatiorsd? est la pression pour
laquelle I'ébullition ou la condensation se progaour une température donnée.

* La surchauffe : La surchauffe représente la quantité positiveedattempératurgé,,
de la paroi et la température de saturatidi,, .

ATsqr = Ty — Tsar (11)

* Le sous refroidissement Le sous refroidissement représente la quantitétipesi
entre la température de saturatify, et la températurg, de la paroi.

ATgyp = Tsqe — Ty (12)
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* La fraction ou le taux de vide :Pour une section A perpendiculaire a I'écoulement,
la fraction de vide est le rapport entre la surfaceupée par la vapeurghsur la
surface totale de la section occupée par la vagtdarliquide A=A + A_

A=(AG) /A (1.3)

Le titre massique :Le titre massique ou réel est égal au rappodéhit massique
de la vapeur sur le débit massique total.
Mg Gg apguG

X =M - S (1.4)

M G (1-w)ppuLtapsug

* Le titre thermodynamique : Il est caractérisé par la quantité de gaz calcptae
les écoulements diphasique (liquide-vapeur) avaagément de phase.

Xy = i(2)-iLs _ i(2)-iLs (1.5)

igs—iLs iLg

Ou s et gssontles enthalpies spécifiques du liquide et @lgeur a I'état de
saturation.

i, . estla chaleur latente de vaporisation.
i(z) : est I'enthalpie spécifique du fluide au pian

D’apres les définitions de X etyon notera que :
Pour un écoulement monophasique de liquide sousés@i< Tsa) : X =0et %<0
Pour un écoulement monophasique de vapeur suréea(lif> Tsat) : X = 1 et X, >1
Pour un écoulement diphasique de liquide et dewageec T = Tg = Tsar: X=X

* Le titre volumique : C’est le rapport du débit volumique de vapeur @bitd
volumique total

p=2 (1.6)

Ou Q et Qsontle débit volumique total et de la phaseajseur respectivement.

» Le débit spécifique : C’est le rapport du débit massique total a letise de
passage.

G="= (1.7)
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» La vitesse réelle : C’est la vitesse a laquelle la phase évolue réeltere long de
la conduite. Elle est le rapport du débit volumiguka section de passage occupée par
la phase.

Q Q
WG = A_Z ’ WL = A_:: (18)

1.3 Configuration d’écoulement et régimes d’ébultions :

Dans cette partie, nous présentons ldérdiftes configurations d’écoulement
qui apparaissent lors de I'ébullition en convectimmcée a lintérieur d’'un tube
chauffée. Avant de passer a I'ébullition en cotieecforcée, il est bon de rappeler les
différents régimes d’ébullitions observés lors tbullition en convection en vase
clos.

1.3.1. Ebullition en vase clos :

Nukiyama (1934, [19]) fut I'un des priers a caractériser les différents
régimes d’ébullition, qui sont fonction de la swaaffe et de la densité du flux
thermique transmis a la parpj,. La figure 1.1 représente une courbe d’ébullitban
courbe de Nukiyama (la courbe présentée est plérgie que la courbe originale de
Nukiyama, celle-ci ayant été obtenue a flux impaséyrbes pointillées). Pour les plus
faibles flux, il n’y a pas d’ébullition, c’est le&é¢gime de convection naturelle. Lorsque
le flux augmente, I'ébullition se déclenche.

Le transfert thermique est accru par rappda éonvection naturelle. Au fur et a
mesure que I'on augmente le flux de chaleur, l& @& nucléation augmente et les
bulles deviennent de plus en plus grosses. Omageisuite un régime d’ébullition
nucléée développée ou la paroi est couverte erdgrpartie par les bulles. On peut
augmenter le flux de chaleur jusqu’a une valpug, nommée flux critique, ou une
tres brutale augmentation de la température de par@bservée lors d'un chauffage a
flux imposé (courbe pointillée). La paroi est algslée par une couche de vapeur,
c’est le régime d’ébullition en film.

En diminuant le flux de chaleur,bit#lition en film sera maintenu jusqu’a
atteindre le fluxp min, €n dessous duquel la paroi sera remouillée, rpérature
diminuera rapidement (courbe pointillée) et 'ontrera a nouveau dans le régime
d’ébullition nucléée. Lorsque la température deopagst imposée, un régime
d’ébullition de transition apparait au-dela du femtique. Le flux de chaleur diminue
lorsque la surchauffe augmente jusqd’a;, et la formation d’'un film de vapeur
stable.

La figure ci-dessous représeatéiux de chaleur échangé entre la paroi
chauffante et le liquide en fonction de I'écarttdepérature entre ces deux milieux
(Tw — Tsa) et elle illustre les différents régimes rencong@ fonction de la

6



Chapitre | NotioRsndamentales

surchauffe. On peut clairement identifier les difés régimes d’ébullition en vase,
dans un dispositif & puissance contrdlée. On remeabgrégimes distincts de transfert
de chaleur par ébullition.

q A | [:L—S s i
e
| | | Ebullition |
| | #Rde fransition | .
I | / | I =
| f | | Ebullin
| | f | | en film
l/
S | |
| ll." | —a
| #E | 1
,l'll ¥
(I | 2 |
QO] | /  Colonnes| |
| / | de vapeur
convection D /
naturelle
B 4Cla a2
A Bulles isolées
ATga = TP_TSBI
Figure 1.1: courbe de Nukiyama (1934, [19]).
*Régime a-b :

Bien que la température de la paroi soit |légerersapérieure a celle de saturation,
mais il N’y a pas encore apparition des bulleedtdide demeure intégralement sous
forme liquide. Pour qu’il y ait I'ébullition, il dut que la surchauffe dépasse une
certaine valeur pour amorcer le développement dasngs de nucléation. Ici
I'échange se fait seulement par convection ndeuetlle coefficient d’échange peut
étre calculé avec des corrélations classiquessyrelant a ce régime. La température
de l'eau reste pratiguement constante pendant Il donc on remplace
Tgat par T,, .

Le flux de chaleur transmis par convection natarall fluide est :

@ = h(Ty — Tsar) = h(Tyy — To) (1.9)

Tw-T,.: estlegradient de température entre laiprl eau.
7



Chapitre | NotioRsndamentales

» Régime b-e :ébullition nucléée a bulles séparées

Dans ce régime il y a présence des bulleis eies sont séparées. Ces bulles
montent en colonnes a partir des points isolésagmfoi que I'on appelle les sites de
nucléation, elles deviennent nombreuses si on anggi'écart de température.

Le coefficient d’échange h correspondant ettecrégion dépend de la nature du
liquide, de la pression, de la géométrie et dat’'de la surface de I'élément chauffant.
La puissance échangée est plus importante quedtetiégime précédent.

» Régime e-f :ébullition nucléée avec colonnes continues

Le flux évacué est soutenu par la chaleur latdet@aporisation mais il croit
tres lentement cela a cause de la multiplicatiankidles qui se fusionnent pour créer
des poches de vapeur isolant la paroi chauffantempéchant a s’irriguer par de
I'eau.

Il existe un grand nombre de corrélatiogigant la surchauffe a la paroi au flux
thermique pariétal pour [I'ébullition nucléée. Damette section, nous n’en
mentionnerons que quelques-unes parmi les pluswoouent utilisées qui modélisent
le flux de chaleur en fonction de la surchauffds4+) de I'ébullition nucléée.

e Yamagata (1995, [14])

a été le premier a mettre en évidence l'influenes sites de nucléation sur le
transfert de chaleur qui est donnée par la forreuieante :

Pw = € X ATE,p X NP (1.10)
a et b sont deux constantas{,2 et b=1/3 approximativement)
c: Coefficient qui dépend de la combinaison flurdatériau de la surface.
N : Densité de sites de nucléation, elle est dopaédéa formule empirique suivante:
N =12 x 102 x ¢?p
P : Pression exprimée en bars.
® est de la forme: ¢ = h ATga"

n : Une constante (pour I'eaB K n < 4)
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e Corrélation de Rohsenow(1965, [27]) :

C’est probablement la corrélation la plutebee. Elle apparait dans Rohsenow
(1962). 1l considere que la croissance et le déaemt des bulles d’'une paroi
induisent un mouvement de convection au sein dudejqui est le mode de transfert
de chaleur dominant entre la paroi et le fluide.

g(pr—pPg) 1/2 CpL ATsatr]3
[ ] [csf iLg Prfg] (1.11)
Les indices L et G se rapportent au liquide et\valzeur a I'état de saturation.

Le coefficientCs, et I'exposantn dépendent de la combinaison surface/liquide.
(Csf = 0,013 etn = 1 pour les combinaisons inox/eau et cuivre/eau).

e Corrélation de Cooper (1965, [27]) :

Devant la difficulté d’utilisation de la relatioredRohsnow. Cooper (1984) a proposé
la corrélation dimensionnelle suivante pour la déteation du coefficient d’échange
h.

h = 40P, *'#%9% (—Log P)°5%.M~%5 ¢, >3 (1.12)

Avec :M masse molaire du liquide, h en [WA. K], Py la pression réduite (rapport de
la pression a la pression critique), en [Wim?2.], e[um] la rugosité de la paroi.

* Au point f:

Dans ce point la couche de vapeur isolante esinten elle isole completement le
liquide de la surface chauffante, I'échange sesiitement a travers cette couche ; ce
qgui expligue la difficulté de transfert de chalele point f s’appelle point critique
(crise d’ébullition ou flux thermique critique).

Nous donnons ci-apreés deux corrélations permettémoluer ce flux critique :

e Corrélation de Kutateladze (1974, [14]) il a proposé une expression pour
évaluer le flux critique en vase, en utilisant Byse dimensionnelle.

1/4 1,
. og(pL—Pg) pL—P
Pmax = ilLGpG [ pt,z ] ] [ LpG G] (1.13)
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e Corrélation de Zuber (1974, [24)): Zuber a obtenu une relation
expérimentale analogue a la précédente en utilisanalyse de la stabilité
hydrodynamique :

selo. —o)11/%

PGZ

Opax = 0,149 i p, [

Au dela du point critique, on peut rencontrer deas :

-le chauffage est a flux de chaleur imposé:

Dans ce cas, le transfert a travers la couche pewaest incapable d’évacuer le
flux ainsi imposeé ce qui fait croitre d’'une mami@onsidérable la température de la
paroi ou de I'élément chauffant jusqu’au point dsidn, et on passe directement au
point h.

- la température de la paroi chauffante est imposée :
» Régime f-g :ébullition de transition

Dans ce cas, selon la température de fusion gdarta chauffante par rapport a celle
imposée, on peut avoir ou non la destruction déént par assechement. Cette
région est décrite par courbe en pointillé ce oxpligue la diminution du flux
thermique échangé, Ce régime peut étre aléatoinstable.

» Régime g-h :ébullition en film

En plus de la convection paroi-vapeur, I'évacuatid® la chaleur se fait par
rayonnement a cause de la faible conductivité thigren de la pellicule (film) de
vapeur isolant la paroi. Ce régime est dit aussiliéion pelliculaire.

1.3.2. Ebullition en convection forcée dans un be chauffant :

Dans un écoulement bouillant verticahtdla paroi est chauffée de maniere
uniforme, on peut situer plusieurs configuratiares derniéres sont discernées par la
répartition spatiale de la quantité de vapeur prtésdans I'écoulement qui évolue en
fonction des conditions thermo-hydrauliques dedidement a la paroi. Chacune des
configurations d’écoulements est également catiaégpar un ou plusieurs régimes
d’échange thermique a la paroi.

10
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Dans la figure 1.2, le tube est alimenté en liqurds sous-saturée a I'entrée et de
longueur suffisante pour assurer un écoulemenapawr surchauffée a la sortie.

Configurations Régimes de
d’écoulement transfert thermique

i ——Q Convection
Ecoulement C V1 monophasique
monophasique VAR
vapeur ! iyl
- -
L -¢ -I
L] > -
FEcoulement . - ol Régime
. s, cenlt vV déficitaire
4 gouitelettes . :' o en liquide
- » -" -
. =
=
- I - :
N = LAt
% il T ; Assechement
N .
E - L]
Ecoulement L e
\ (4. "
annulaire avec E " L
b L R
entrainement ": ol Convection
> P 4 | Y forcée a travers
- - . .
& . ¢ le film liquide
i ® l
s - Rl
—< .-
Ecoulement D ‘
annulaire -

Ebullition
1t nucléée saturée

PO
L)

Ecoulement C

- .
; g
: s
f A 4 .
A W g e
A | Pl A4 L4 ) ¥

a poches Caléfaction

oD
..Do »
ﬁ.

% S iy Ehitisn st
. Q... . 11 sous-saturee
Ecoulement B ,.O -4 ( locale )
a bulles .:.6'._-‘&' Lo
4 ‘._‘ .:‘;l"osj
B N o A '?1
Ecoulement = ;
] A AT Convection
monophasique ':":"i fots, I  monophasique

liquide liguide

Figure 1.2 : Configurations d’écoulement et régimes de transfert de chaleur associés
pour un flux de chaleur pariétal faible (1977, [1])
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On distingue sept régions différentes le long deube (A a G) :
*Région A:

Région simple phase liquide (single phase ligladY¥, C’'est la premiére région
a lI'entrée du canal ou I'échange de chaleur erdr@droi et le fluide se fait par
convection forcée en simple phase liquide.

*Région B:

C’est la région d’écoulement a bulles (bubbly fjo®n premier lieu, les bulles
de vapeur se forment au voisinage de la paroi ldoiimpérature est voisine a celle de
saturation, puis elles s’arrachent et se conderameentre du tube ou le liquide n’a
pas encore atteint la température de saturatioms Dette région, on rencontre
plusieurs termes décrivant les modes d’échangemifae, on citera : I'ébullition
locale, I'ébullition sous-refroidie et I'ébullitionucléée sous-saturée.

*Région C:

C’est la région découlement a bouchon ou a podirtsg-flow ou slug-
flow).Comme son nom l'indique, il y a formatioesipoches de vapeur au centre du
tube par le regroupement d’'un nombre importarttulkes. Dans cette zone, si le flux
de chaleur est tres important, I'apparition desdsulse multiplient et elles prennent du
volume puis se rejoignent pour former une coucheageur au voisinage de la paroi,
constituant une barriere a I'échange thermiquestC’'de phénoméne de la crise
d’ébullition a faible titre (la caléfaction), un @momene destructif qu’il faut éviter.

*Région D:

C’est la région d’écoulement annulg@enular-flow), les poches de vapeur
s’agglomerent au centre et forment des manchonkaams en queue leu-leu, ces
manchons de vapeur se rejoignent a leurs tours gréer un cylindre de vapeur au
centre du tube entouré du liguide annulaire.

*Reégion E:

C’est la région d’écoulement annulaire avec emnénaient. De fines gouttelettes
liquide sont entrainées par de la vapeur, parfeitadsapeur se condense et se dépose
sur le film liquide. Lorsque I'écoulement annulaise stabilise, on voit un film
annulaire liquide a la paroi entrainé par la va@a centre. Le film liquide annulaire
se dissipe peu a peu par vaporisation. Lorsquspaiait complétement, on assiste a
un phénomene de crise d’ébullition a titre élewéon appelle aussi assechement (dry
out).

12



Chapitre | NotioRsndamentales

*Région F: C’est la région d’écoulement a brouillard (Miow), Le film liquide a
complétement disparu. Cette région est caracténs@ele brouillard formé de
microscopiques gouttelettes liquides en susperdams la vapeur. Ici la température
du fluide dépasse celle de la saturation.

*Région G:

C’est la région d’écoulement simple phase vapeachg), le transfert de chaleur
paroi-fluide est calculé par les lois classiquetad®nvection forcée.

Les configurations d’écoulements et legmés de transfert thermique que nous
venons de décrire peuvent étre repérés differemmantonction des conditions
initiales de I'écoulement. Les cartes d’ébullition idéalisées » tracées par Collier
illustrent les différents régimes qui peuvent avigiu dans un tube chauffant vertical
pour un flux de chaleur imposé (refroidissement de=surs de réacteurs nucléaires,
moteur a combustion interne, tubes électroniquegkigure 1.3) et pour un gradient
de température paroi-fluide {FTsat) donné ou imposé (Figure 1.4).

Les parametres thermo-hydraulique de I'tsraent (le débit spécifique G, la
température d’entrée; @u fluide, la pression P dans le tube, la géomélmeanal),
influent considérablement sur la configuration et régimes d’écoulement dans le
tube.

Le cas traité par la figure 1.2 est re@nés par la courbe en bas (en bleu) de la
figure 1.3 (Flux faible) qui permis d’avoir touteles différentes régions de
I'écoulement de A a G. Cette situation correspamfis conditions de faible flux et de
faible débit spécifique.

13
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Figure 1.3 : Carte d’ébullition des différentes régions d’écoulement pour un flux de
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aleur imposé (1981, [4])
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Figure 1.4 : Carte d’ébullition des différentes régions d’écoulement pour une
température de la paroi imposée (1981, [4])
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Chapitre Il

Le transfert de chaleur en écoulement
diphasique a I'intérieur d’'un tube vertical
chauffé uniformément
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Transfert de chaleur en éemént diphasique a l'intérieur d'un tube
verticalchauffé uniformément.

Chapitre I

2.1. Le transfert de chaleur dans un tube chauffana flux imposé :

La figure (2.1) illustre le cas d’'un é@tEment bouillant dans une conduite
vertical dont la paroi est chauffé de maniére unif I'eau entre en sous saturation a
I'extrémité inferieur de tube chauffant et sortatetnent évaporée, nous analysons les

difféerents régimes de transfert thermique assocas< différentes régions
d’écoulement.
Conhguration ITanstert
| £ Titre d'écoulement thermique
massique
LTempérature — Transfert de
de la vapeur chaleur par
| ~— Vapeur COnvection
seule dans la vapeur
x=] ot
f e fapeur +eoulles Région
Ky de liqgude déficiente
", en liquide
crige . Ecoukement !
débulliion annulaire Transfert
AVeE de chaleur
entrnement par
i— CONVeCtinn
l dans le
Ecoulement film
annulare Y
| jl.
[ ]
(of © Churn
1) . |
" ] Ebullition
emperature o . nuckide
, b Ecoulement
L—  (lu fluide a E[;nll::: saturde
r Qn bouchons
=
Og
P00 o
o
x=0 |2 couleme
Température i 5 O reouicent ullit
ey o el o i bulles Ebullition
coeur du liquide o) nucléée sous
o o T
L . refmoidic
\ Tempérare Liguide seul TransTed de
\ rioyenne du chaleur par
higuide conveclion
Tp dans le
liquide

Thill

Figure 2.1 :différents régimes de transfert thermique assauigdifférentes régions
d’écoulement (1995, [26]).

On distingue six regimes différentiés par leurs asode transfert thermique.
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Chapitre I

Transfert de chaleur en éemént diphasique a l'intérieur d'un tube

verticalchauffé uniformément.

L’évolution des températures de la paroi et dedéuen fonction de la cote Z pour
les trois premiers régimes depuis la région d'émmeaint simple phase liquide jusqu’a
celle d’écoulement a bouchons .

Pour ne pas sortir du cadre de notre étude, Oim#erla a la description des trois
premiers régimes de transfert thermique (I, I1IBtdu une attention particuliere est
accordée a I'ébullition nucléée sous-saturée.

A : Tsat
Température
M M de la paroi
. o O o© Tw
Ebullition — —=||; 0 GC‘ o=
saturee D(j O oo .
O [t = J
N——
0 OD O e E |
SNQ o T
(e} &
— s OOO -'-."_E —_ ——Z —_—_ - 4 — — - —
o = SC |
o o O g
- o © o 3 |
Ebullition — —m= of T Tempéralure
sous-saturée Go ¢ Oq |\ moyenne de
devellopée e oo | fluide
— |y ——
[0} O
9] |
- o
- G| - — +— - - — —+ A _ _
Ebullition o a FDB |
sous-saturée i i |
partielle —| -
o o |
= i - — J— __z —_— _l _____
MNE |
Zone - -
monophasique |
— L | — L I

Figure 2.2 : Evolution de la température moyenne de fluideeela paroi
dans les trois premiers régimes (1981, [4]).

2.1.1 Convection forcée monophasique liquide :

La premiére région s’étale de I'entrée dnat jusqu’a la section de la cotey(g)

ou apparaissent a la paroi les premieres bullespeur car la température de la paroi
est proche de celle de la saturation (fig 2.2). ttansfert de chaleur se fait en
convection forcée entre la paroi et le liquide. iPoet mode, Il existe des relations
régissant les évolutions de la température etuwdetAermique en fonction de nombre
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verticalchauffé uniformément.

de Nusselt (Nu), nombre de Reynolds)(et le nombre de Prandtl (Pr), ces relations
donnent des résultats acceptables et proches sidaté expérimentaux.

Le flux echangé dans cette région est donné par :
(I) - hLO ATL (21)

Ou AT_ est la différence de température entre la tempkerate la paroi interne du
tube et la température moyenne du fluide a la zakepuis I'entrée du tube.

Et ho est le coefficient d’échange simple phase en adiose forcée qui est calculé
en fonction du nombre de Nusselt :

Nu ki,
D

hLO = (22)

Pour un écoulement laminaire, Nu est donné paori@kation deRohsenow et
Choi (1995, [21])

Nu = 2ol _ 4
kL
(2.3)

En régime turbulent, plusieurs corrélasimnt été proposées, chacune possede
un domaine de validité.

La plus célebre est celle donnée par la corrélateDittus—Boelter [12]:

0.8 =
__hpoD _ @ Cp n\3
Nu = 202 = 0.023( ) (%2 (2.4)

L My,

Incopera & De Witt (1934, [13]) :

1

Nu = 0.027 (@)0'8 () (”—L>0’14 (2.5)

ML Hw

Ces corrélations sont valables pour un écoulensseiralant dont le rapport

z/D > 50, Re >10000 et O<7Pr< 160.
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Gnielinski (1983, [11])

(Cf/2)(Re—1000)Pr

= T+1z7yCi/z (Pr2/3-1) DL (2.6)
Avec: Cf= %(1,82 log,, Re - 1,64)2 (2.7)
Et Yp_ est un parametre tenant compte de la longuewrffé@adonné par :
D\ 2/3

Cette corrélation est valable dans les domainesists :

z/D>1, 2300 < Re <fet 0,6< Pr< 2000.

2.1.2 Ebullition nucléée sous saturée 6ébullition locale :

A une cote donnée de la paroi chauéfdfih de la région simple phase), la
température de la paroi devient suffisante pouledéber la nucléation (Onset of
Nucleate Boiling ouONB). A cette cote débute I'ébullition nucléée sousHsze

S\

associée a un changement de configuration d’écanienavec l'apparition de
I'écoulement a bullegbulles attachées a la paroi dans un premier temips)
température du liquide a la paroi est alors supériede quelques degrés a la
température de saturation tandis que la tempérdtuliguide au coeur de I'écoulement
tend vers la température de saturation.

Selon l'allure de la fraction vide (figure22ou la fig 2.3, on a:
- la cote Z ouZ,,marque le début d’ébullition nucléée ;
- la deuxiéme région (Il) se décompose en deux smienNs :
-La région d’ébullition partielle,tdiaussi région "fortement sous saturée”

-La région d’ébullition développéaiffiement sous saturée).

2.1.3. Début d’ébullition locale(Onset of Boiling)Z,, ouZ,,;:

La cote (4) ouZ,,, (fig: 2.3) marque le passage de la région | (simplesgha
vers la région Il (ébullition locale). Cette limiest difficile & déterminer a cause de

I'estimation de la surchauffe du fluide nécessaila création de la bulle de vapeur.
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Par contre, la limite inférieure de cette tempérmtnécessaire pour 'amorcage de
I’ébullition nucléée peut étre calculée a l'aide e corrélation deDavis and
Anderson (1988, [25]) :

80 &T 0.5
(ATSAT)onb = (ﬁ) (2-9)

Et la valeur limite du fluxp, s (Onset of nucleate boiling) nécessaire pour amorcer
I’ébullition nucléée est donnée par Steiner (1928]):

_ 20TsaTiLG
ONB = (2.10)
TerPGhLo

Tsar en K et le rayon critique de la bullg est égal a 0.3 x 1om.

2.1.4 Ebullition locale partielle (fortement sousaturée) :

Elle se situe entre la coté, et Zp5 , région d’ébullition locale partielle, ou la
surchauffe de la paroi(T,, — Tsar) est suffisante pour linitiation de petites legll
attachées a la paroi et qui disparaissent tredgag@nt en se condensant au centre de
liquide dont la températurd(z) est inferieure a celle de la saturation, dorsc le
bulles n’atteignant pas la région d’ébullition saafoidie complétement développée
et elles participent au transfert thermique en wédka quantité de chaleur procurée
lors de I'évaporation a la paroi au fluide par cemshtion. La fraction du flux de
chaleur utilisée pour la formation de vapeur esiginifiante et le flux total transféré
dans ce régime est estimé par Bowring comme la sonentrois modes de transfert
simultanés qui correspondent a trois mécanisméscs

- la chaleur latente des bulles vapeumglyates puis par condensation en fin
d’accroissementdy),

- par convection due a I'agitation du filhermique sous l'action des bullesa),
- par convection dans le liquide ou ldtence simple phaséérp,).
Bowring (1977, [1]) :
Py = be + ba + Ospr, (2.10)
D’apres Bowring :

bscg = be + P, (2.11)
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L’équation (2.10) s’écrit :

D, = bspy, + bsca (2.12)

Ou la composante simple phaskg ) est donnée par :

Ogp=hi (TSAT'TL (Z)) (2.13)

Et (@scp) est le flux de chaleur transféré par nucléaties loulles :

Dgcp=hgce( Tw(z) — Tsat) (2.14)

2.1.5 Ebullition locale développée (faiblement sous saturée) :

- Le début d’ébullition locale développée &5 :

La cote ¢rpp) marque le passage entre la région d’ébullitiarale partielle et la
région d’ébullition locale développée (figure 2.2y prédiction de cette transition ou a
lieu le détachement des bulles est important ppwalcul des pertes de pression. On
distingue plusieurs modeéles pour sa prédictiorgrséd détachement qui est controlé
thermiquement, le détachement provoqué hydro-disnaament et le détachement
combinant les deux mécanismes. Parmi les modédeglls recommandé on suggére
d’utiliser le modele a mécanismes combinés de $aHaber [7], qui ont proposé une
corrélation simple pour le calcul du point de dbBtamnent des bulles. La sous

saturation au point de détachement est donnée par :

@y, D

ATsyg (Zppg) = 0.0022 X, P, < 70000 (2.15)
ATsyg(Zppg) = 153.8 Z)VZ,;D P, > 70 000 (2.16)
L
P, = %L’Dh (Nombre de peclet) (2.17)
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Les corrélations les plus répandues qui permetlentalculer le transfert de
chaleur dans la région FDB sont données par :

Jens et Lottes(1983, [14])
(T = Tsar) = 25 pf?Se /52 (2.19)

Pour ®dw<6,31 MW/nf

Thom et al (1965, [26])
(Tyw — Tsar) = 22.65 ¢pO7° e F/87 (2.16)

Pour dw > 6,31 MW/n.

2.2. Le phénomeéne de la crise d’ébullition :

Consécutive a un changement de configuration diéooent diphasique, la
crise d’ébullition sensible a de nombreux paransetggométriques et thermo-
hydrauliques, elle correspond a une dégradaitimportante du coefficient d’échange
paroi-écoulement se qui engendre a son tour ugaantation de la température de la
paroi due au déficit du transfert thermique, etquanséquence elle peut conduire a la
fusion de la paroi chauffante (burn out), il exisieux types de crises d’ébullition,
crise d’ébullition a faible titre appelée caléfaati(Departure from Nucleate Boiling,
DNB) rencontrée a la fin d’ébullition nucléée smadurée et la crise d’ébullition a
titre élevé appelée assechement (Dry out) rencerdréépuisement du film liquide
dans I'écoulement annulaire, on note que la aiébullition a faible titre est la plus
destructive par rapport a la deuxieme.

2.2.1. Crise d’ébullition a faible titre (caléfacton) :

Dans les systemes a flux de chaleur imposgfsoidissement des cceurs des
réacteurs nucléaires, moteur a combustion intdéutes électroniques, ...) I'élément
chauffant peut alors atteindre des températuredrgupes a son point de fusion et se
dégrader brutalement. Cet état de destructionroitelide destruction est désigné par
collier (1971, 1981) par le terme «burnout ». Lmité de destruction survient
généralement avec un certain retard par rapportianibes de la caléfaction (DNB) et
de I'asséchement «dryout» comme le montre la figuseLe terme de flux thermique
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Chapitre I Transfert de chaleur en éemént diphasique a l'intérieur d'un tube
verticalchauffé uniformément.

critigue « Critical Heat Flux (CHF)» est utilisé ypodésigner les deux types de crise
d’ébullition.

Les conséquences de la crise d’ébulliéidaible titre sont beaucoup plus graves
gue l'assechement. Les principaux mécanismes csadiub son apparition sont au
nombre de trois (voir la figure ci-apres) :

bouchon

bulle de
vapeur

1
(&
BEREBRARERENR

T 71 T

(1) (2) (3)
Figure2.3 : Différents mécanismes de crise d’ébullition a faitilre “caléfaction”
(20009, [8)).

1 — L’'accumulation des bulles de vapeur prés dmtai chauffante. Le recouvrement
de la paroi par bulles empéche tout contacte avbguide.

2 - Des efforts de surchauffe locales de la ipaux emplacements des sites de
nucléation dues a la formation et a l'accroissents# bulles de vapeur, sous des
conditions défavorable a leur détachement.

3 - Formation des taches seches pendant legemdsagros bouchons de vapeur en
régime d’écoulement avec bouchons.

2.2.2. Crise d’ébullition a titre élevée &sechement) :

L'assechement est moins dangereux si lammpare a la caléfaction en termes
d’'impact brutal sur les matériaux, mais a long ®rihpeut provoquer la fatigue des
matériaux. La configuration de I'’écoulement mereatd crise d’ébullition est de type
annulaire, constituée d’un film liquide en contacec la paroi et d’un coeur de vapeur
contenant des gouttelettes. L'échange de chalewffestué par convection forcée au
travers du film liquide conduisant a [I'évaporatiqggrogressive de celui-ci ;
I'assechement est alors consécutif a la vaporisat@mpléte de ce film et conduit a
une configuration d’écoulement de type écoulemegbuditelettes. Les mécanismes
conduisant a 'assechement sont assez bien connus.
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Les modeles mécanistes

24



Chapitre Il les mbde mécanistes

Dans le chapitre précédent, nous apedgenté quelques corrélations donnant
le flux appliqué a la paroi en fonction du coetiti d’échange. Toutes les corrélations
ne sont valables que dans les mémes conditiongimgréales ou elles sont établies,
leurs utilisations en dehors du domaine de valigiint déconseillées.

Le manque de généralité et du colt éldeél'approche empirique, les
chercheurs ont exploité une autre voie en dévelupgas modeles mécanistes basés
sur l'identification des mécanismes régissant bndfert diphasique. Les modéles
mécanistes actuels qui et de plus ils sont tousldppés pour les conditions d’un tube
vertical chauffé uniformément.

Les corrélations empiriques sont basaesuse exploitation statistique de
résultats expérimentaux souvent associée a degléoatsons physiques tandis que les
modeles mécanistes sont, en premier lieu, basés dag considérations
phénoménologiques enrichies par des données exgrédtas, ce qui leurs donnes un
caractere réel.

Ces dernieres années, avec le développeatadiinformatique et des techniques
expérimentales, plusieurs chercheurs ont tentéappeoche théorique basée sur la
description des mécanismes régissant les phénorderteansfert de chaleur pariétaux
car ils modeélisent griori plus finement et précisément les transferts deecinal
pariétaux.

En particulier, ils modélisent le flue chaleur pariétal en flux de chaleur
sensible et flux de chaleur latent net “représdhtegspectivement la quantité de
chaleur dédiée au réchauffement du liquide et lantji¢ de chaleur nette pour la
génération des bulles de vapeur quittant la paroi.

3.1-les modeles mécanistes :

Plusieurs modeles mécanistiques ont étélagpés, on peut citer le modéle de
Chen (1963, [2]) ou celui Boiring (1977, [1]). Ce®deles ou ceux qui en dérivent
ont généralement une bonne capacité a estimer ldes tfiermiques en régime
d’ébullition nucléée en bulles isolées. Néanmdmsqu’on est en régime d’ébullition
pleinement développée, l'interaction entre lesssike nucléation ou entre les bulles va
jouer un role de plus en plus important.

Ces mécanismes d’interaction sont tres mahesmendant le développement d’un

modele mécanistique adapté a [I'ébullition nuclédeinpment développée tres
difficile.
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Chapitre Il les mbde mécanistes

3.2 Principaux modéles mécanistes les plus réten

Nous présentons, dans cette sections rmdeles mécanistes de I'ébullition
nucléée qui nous ont paru pertinents :

» le modéle de Kurul et Podowski (1990,[18]),
> le modéle de Baset al. (2005, [18]),

> le modeéle de Yeo#t al. (2008, [18]).

3.2.1 Modele de Kurul et podowski :

a) Description du modele :
Ce modéle mécaniste est trés largement cité darigtdeature se base sur une
répartition du flux pariétal en trois contributiophsodele a trois (3) flux ).

D, = O, + Dy + D, (3.1)

avec .

* O, le flux de chaleur monophasique par convectionéeyc

» O, le flux de chaleur par conduction instationnainegoching ou trempe),
* @, le flux net de chaleur par évaporation.

Flux de convection forcée Flux net d’évaporation Flux de conduction instationnaire
0, p— ; — e p—
4 ‘.']_Ir'J_' ::._.. lp_,l‘.ll'
F— e— l.." " N—
D £ I-"\_E[!FL'
S rom— d,]"'ul r— ‘I-:J"'. L ¢|:.. I‘é A — liW'Il'
@_F.'.' "}l’ {[}IE
st ) S /: A=
B ! (e
! - i

Fig 3.1: Schématisation de la répartition des flux de e@dle Kurul et podowski.
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Chapitre Il les mbde mécanistes

Le modéle de Kurul et Podowski comporte :

- une inconnue principale, i.e. soit la ténmgiure de la parofw soit le flux
pariétal®,,.

- Et quatre parametres qui nécessitentai@wdélises :
> le diametre de décollage des bullgs
» la densité de sites actifs de nucléat\yn
> la fréquence de nucléatidn
> et le coefficient d’échange monophasique par carweorceehy..

b) Reépartition des flux de chaleur de modele de Kuruét podowski :

* Le flux de convection forcée®y, :
@fc = Achse(Ty — T) (3.1)
avec :
* A : fraction de l'aire de la paroi non-influencée f&s bulles.
La fraction de I'aire non-influencée. est calculée a partir de la fraction de I'aire

influencée par les bulled,.. Cette derniére correspond a la somme des aires de
projection des bulles sur la paroi :

NgD?
Ac = 1-As= 1—— (3.2)
Avec :
D, : diameétre de décollage des bulles.
* Le flux de conduction instationnaire ®,,. :
_ 2k (Tw—Tp)
q)tC_ AfCth m (33)

avec :
of la fréquence moyenne de décollage des bulles,
* tw le temps d’attente entre le décollage d’une bulla &rmation d’un

nouvel embryon de bulle.
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Chapitre Il les mbde mécanistes

Le temps d’attentg est calculé a partir du temps d’attente entre tolitge de
deux bulled, (temps d’'un cycle de nucléation) et de la durééadeoissance d’'une
bullet, :

Kurul et Podowski (1990) considerent que le tem@sessaire a la croissance d’'une
bulletl est négligeable devatyt On obtient alors :

* Le flux net d’évaporation @, :
& = frrpshpNa (3.4)

f la frequence de décollage des bulles,

Jb le volume des bulles au décollage,

hlg la chaleur latente d’évaporation,

Na la densité de site de nucléation sur la paroi daatd.

Modélisation des paramétres principaux de ce modéte
* Le diameétre de décollage d’'une buldg:

L’expression développée alors par Kurul etd®eski est la suivante :

DI = 10 (T, —Tg) +0,0014 (3.5)
» |l concerne exclusivement les écoulements epeftvr.
* La densité de sites actifs de nucléatioN,:

L’expression de la densité de site de ratidé Na utilisée par Kurul et Podowski
(1990,) est celle de Lemmert et Chwala (1977) :

Nz = [210(% — Lar)]'®
(3.6)

* La fréquence de nucléatiorf :

Kurul et Podowski (1990) utilisent I'exgssion de Ceumern et Lindenstjerna
(1977) pour calculer la fréquence de nucléation

_ |4 _pi—pg
=\

(3.7)

28



Chapitre Il les mbde mécanistes

3.2.2 Le modele de Baset al:

*Description du modéle :

Ce modele mécaniste plus récent qué del Kurul et Podowski est basé sur
une phénomeénologie plus fine de I'ébullition nuel§@riétale et prend notamment en
compte le phénomene de glissement des bulles tedenla paroi chauffante et son
impact sur la répartition des flux de chaleur.d, €ontrairement au modele de Kurul
et Podowski, dépendant de la topologie de I'écoalgnet s’appuie donc sur les deux
sous-régimes de I'ébullition nucléée sous-satuédiendés par :

sle déclenchement de I'ébullition nuel¢©NB) et par
* 'apparition significative de la vapeu (OSV) (fig : 3.2).

Le calcul de la répartition du flux de kha pariétal entre chaleur sensible et
chaleur latente est différent de celui du modéleKdeul et Podowski. En effet, le
calcul de convergence vers la température de lai pmt indépendant du flux net
d’évaporation ; ce dernier est obtenu dans un skedemps a partir de cette
température de la paroi.

it —
IE S \
\ ! —
|:'t-_l.-|_
Région ITI Bec
EFiom _\\ . |
Dy *""'"r'_ |
e
|1
OsW Py ’ -— > =
*'Jl_r:;- do
—
Begion IT
Qe = E— |
Wpe i |
ONB
|:!r_},-—f s ‘
‘_TJ'" Begion I e ; JIJ||
i

L:F:i.]ﬂl Ligquide
1T O

Ecoulement liguide
SOs-sAnE

Fig 3.2 :répartition axiale des flux de chaleur selon 'OBBE'OSV [2].
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On distingue trois régions :

- Région | :
Avant I'ONB. Il n'y a pas de création de vapairl’échange de chaleur entre la
paroi et le liquide s’effectue au travers d’un fllex convection forcéef c.

P,.= P, (3.8)

- Région 11 :

Entre 'ONB et 'OSV. Des bulles de vapeur agpssent et grossissent sur la
paroi ; toutefois, il n'y a pas de création neteevdpeur dans cette zone : tout le flux
pariétal est (au final) transmis au liquide sousn® de chaleur sensible. Ce flux de
chaleur est modélisé comme un flux de convectioné® entre I'écoulement et la
paroi un coefficient d’échanges “améliordl,. (= 1.3 hzc) prenant en compte
I'augmentation de la rugosité de la paroi due présence des bulles.

- Région 111 :

Basu a considéré 3 scénarios (voir figure 3.3)fawction de la longueur de
glissemen(l,), la distance entre deux cite de nucléation (& densité des sites actifs
de nucléationk,).

Scénario 1 : Scénario 2 -5 < [ Scénario 315 < [
s=Ip Faible valeur de Ny Grande valeur de Ny

Fig 3.3 :schématisation des scénarios du modele de Badu et

Afin de ne pas alourdir la rédaction de ce miéedes répartitions des flux du
modéle de Basu et al dans la troisieme régiorerans pas développées.
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3.2.3 Le modeéle de Yeoét al:

Ce modele est en faite une amélioration ddaieode podowski qui passe de trois
flux a quatre flux avec introduction de la notidisgement des bulles dédié par Basu
et al.

a\- Description du modele :

Yeohet al proposent un modéle d’ébullition nucléée baséaugpartition des flux
du modéle de Kurul et Podowski, tout en introduisannotion de glissement des
bulles sur la paroi proposée par Basual. Néanmoins, cette prise en compte du
glissement des bulles est limitée par le fait quenbdéle de Yeokt al. Ne traite pas
la coalescence des bulles sur la paroi.

b\- Répartition des flux de chaleur de modéle deébh et al :

Ce modéle de type “Kurul et Podowski améliorasge alors de trois (3) a quatre
(4) flux, le quatrieme étant un flux de conductinstationnaire lors du glissement des
bulles sur la paroi :

o @%.: le flux de chaleur monophasique par convectionédeyc

» O : le flux de conduction instationnaire lors du détmlent ou decollage des bulles
de leur site de nucléation,

* O 4 : le flux de conduction instationnaire lors du glissat des bulles,

» O, : le flux net de chaleur par évaporation.

De maniere identique au modele de Kurul etoRatli, le flux de chaleur pariétal
correspond a la somme de ces flux.

(DW = (I)fC + (I)e + (DtC + (DtC,Sl (316)
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c\- Modélisation de modele de yeoh et al
* Le flux de convection forcéed; .

Le flux de chaleur transmit au fluide paonvection forcée est donnée par :

O¢. = Agchg (T, — T)) (3.17)

La fraction de I'aire non-influencée par les bullss est calculée a partir de celle
influencée par les bulleX; :

(K%) £ f + (K%) (1 — ty,f) + N,I.KDt, f

Ap = RN, 2 (3.18)
+Nafty (55) (1 =ty D)

D'ou :

|Are = 1= A | (8)1

Le coefficient de transfert thermique castifehs. est calculé en utilisant la
corrélation de Dittus-Boelter :

k
hse = 0,023D—;Re?’8Pn°’4 (3.20)
Ou :
— (Cem) . — (P4
P?‘l—(k)l, Rel—(“l>l

Cette corrélation est valable pour un écoulemsegrdant dont le rapport/>50,

Re >10000 et 0Z Pr< 160.
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* Le flux de conduction instationnaire®,,. :

Lors du détachement ou décollage des bulles deslaude nucléation. Ce flux
est calculé par les auteurs comme un flux de cdimdumstationnaire appliqué sur la
fraction de l'aire influencée par les bullég se détachant ou décollant de leur site
actif de nucléation. Il est pondéré par le factiréductior afin de différencier les
bulles décollant et les bulles glissant sur la paro

O, =2 /klplcpl (Tw-T) R¢ N, K (“Dd) t, f

SO (T, —T) ReN, (B2 (1 -ty )

(3.21)
+2

* Le flux de conduction instationnaire influencé par le glissement des bulles
(Dtcsl :

Lors du glissement des bulles sur la paeiflux est également calculé comme
un flux de conduction instationnaire classique oafip a la fraction de laire
influencée par les bulles,. glissant sur la paroi. Il est également multiplar pe
facteur de réductioR;:

Dy = 2 /k”lcp‘(T — T,)R¢N, I, KDy t,, f

k”’1C"1(T —T,) Re N, ftg (“D:‘ ) (1-t,f)

(3.22)
+ 2
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* Le flux net d’évaporation @,

Ce flux est calculé exactement comme cdluimodéle de Baset al, et se
difféerencie donc du modele de Kurul et Podowski patilisation du facteur de
réductionR:

T[Dl3
6

. = RN f(

)0ghyg (3.23)

3.2.3.1 Modélisation de différents parametres :
Le modele de Yeokt al. Comporte :

* une inconnue principale : soit la tengiare de la parofl,, , soit le flux
pariétal,®,,.

* plusieurs parametres qui nécessitertrel’@odélisés.

1- le diametre de détachement des bullgs

2- le diametre de décollage des bullgs

3- la densité de sites actifs de nucléatin

4- le coefficient d’échange monophasique par caiwedorcéeh .
5- le temps de croissance d’une bulle sur soresiiéde nucléatiom,
6- le temps de glissement de la bulle sur la pgyoi

7- le temps de décollage de la parpi

8- le temps d’attente entre le détachement (oull@@&) d’'une bulle son site actif de
nucléation et I'apparition d’un nouvel embryon @ggegur sur ce méme siig

O- la distance de glissemdnt

Les autres parametres sont des donnéesdhegrdrauliques de I'écoulement.
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a. Diametre de détachemenD et de décollageD, :

Heated Surface

N

Sliding _ D

i i

distance

Lift off 4

|

Sliding L

=7

Departure

Bubble Growth

da

Fig3.4:lllustration schématiques de mécanisme de détashiemlissement et
décollage de la bulle de vapeur sur la paroi daatd (2008, [10]).

L’évaluation de diametre de détachemerntectiécollage des bulles de la paroi
s’appuie sur la résolution d’'un bilan des forcessant a une bulle de vapeur isolée
grossissant sur une paroi chauffante (figure 3.5).
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1- Différentes forces appliqués sur la bulle :
Elles peuvent étre décomposées en deux catégories :
1. les forces statiques, qui existent méme earaesd’écoulement autour de la bulle,

2. les forces hydrodynamiques, qui due a I'eristede I'écoulement

Ces forces sont schématisées sur la figure ci-desso

Heated
Wall

=]

Uix)

Fig3.5 :Les forces intervenantes sur la bulle de vapeastdint de détachement
(2008, [10]).
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2- Modélisation de différentes forces
- Laforce de trainée Fs:

La force de trainée s’oppose au mouvemeatifrele la bulle.

F,;s = 6Cpmpur

(3.24)

1
N I 12\" nl m . P _ pd(U;~Up)
Ou :Cp = {3 + [(R ) + 0.796 ] } coefficient de trainé. n=0 ;R,, = ————

€p 1291

- Laforce de portance F:

C’est une force liée a la non-uniformi I'écoulement et/ou a la dissymétrie
de la bulle qui engendre une réaction perpendi®uéala vitesse relative de la bulle.

Fg = %CLpluznr2 (3.25)

1

1 =
C, = 3.877G2 (@ + 0.014G§)4 Coefficient de portance.
F
Ou Rg, Re sontles nombres de Reynolds de la bulle etuidef] respectivement.
G est le taux de cisaillement adimensionné donnéapadation suivante :

du
dx

= (3.26)

x=ru

Gs =

La valeur de la vitesse u ainsi que savdeérspatiale g—z ) quand x =r, sont

calculées en utilisant I'expression analytique dgcRardt pour I'écoulement simple
phase liquide (régime turbulent):

ut = u% = %ln(l +Kx*)+c [1 — exp (— %) — %exp (— g)] (3.27)

Ou:

u : Vitesse de fluide a I'épaisseur (x) de la dmusous refroidie (m/s).
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ut : Vitesse adimensionnelle en fonction de I'épaissmlimensionnelle {X qui est
donnée par :

xt ==k (3.28)

U},bulk

u, : Vitesse de frottement a la paroi (m/s), Elledgterminée a partir de

U, = ul,bulk( - ) (3.29)

2.236 Ln Re; —4.639

Avec ypyi est la vitesse moyenne de liquide au centre deulément.

- La force de flottabilité Fy, :

Cette force est la résultante de la paeigsEArchimeéde et du poids s’exercant
sur la bulle. Elle est donnée par :

F, = §r3ng (p1 — pg) (3.30)

- Laforce de croissance [;:

hY

C'est une force liee a linertie du lide environnant la bulle mis en
mouvement par I'accélération ou la croissance te-ce

Elle est déterminée suivant la corrélatile Zeng et al, qui ont considéré une
bulle hémisphérigue en phase de croissance daliguige visqueux, la corrélation est
la suivante :

Fau = —pymr? (S C4i% + i) (3.31)

Ou la constante empiriqu€g est introduite pour tenir compte de la préseredad
paroi, en basant sur la comparaison des donnéésimgntales disponibles, Zeng et al
ont proposée la valeu€, = 20/3.
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L’évolution temporelle du rayon des buli€s), ainsi leurs dérivées et i
nécessaire dans la relation de la force de crmmissaont obtenus en considérant le
modele proposé par Zuber (1961, [1]), r(t) est&éren fonction du nombre de Jakob
(Ja), la diffusivité thermique pour la phase quy(mll) et la constante empirique b par
la relation suivante :

2b
r(t) = 7= Jaymt (3.32)
Ou:
. Cp1 (Tw—TsaT) . __k
JE= P Pghlo M PICpl

L’équation (3.31) devient :

36 .
Fau = _;plb4]a4 7714 (3.33)

La constante empirique b, d’apres Zuber, est aginage de un () pour un
écoulement vertical.

- Laforce de tension superficielleF :

La force de tension de surface estfaree capillaire qui maintient la bulle sur
la paroi et s'oppose au détachement et décollagelktkeci. Elle agit au niveau de la
ligne de contact entre la paroi et I'interface idpivapeur.

T .
- dwaﬁ [cos B — sin a]

Ky =
Fsy= —d _re-p)

W n2—(a-p)?

(3.34)
[cos B + sina]

En réalité, le diamétre de contagdf, , 8 etd évoluent au cours de développement
de la bulle. Plusieurs auteurs on donnée des walmsgues de I'expérimental.
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Pour le modéle de Yeoh, les valedesi,,, 8 et8" ont été donnée 0.09mm, et
10° respectivement

ao=0+6"; F=0-0

- Laforce de pression de contacF .

La force de pression de contact résulteladalifféerence de pression entre
I'intérieur et I'extérieur de la bulle et corresgba la composante normale a la paroi
du bilan total des forces de pression qui s’exdrsenla bulle :

o\ wdd,
Fop = G R (8)3

Le principe fondamental de la dynamique appliqué@&bulle s’écrit :

d
>F = F.'S‘ + qu + FSl + Fqs + Fb + FCp = pga(ﬁbUb) (336)

Le bilan des forces statiques et dynamiquegei@es sur les deux axes ox et oy,
s’écrit :

d

IX: TF, = Fg_+ Fg + Fay, + Fep = pg = (8. 1) (3.37)
d

Iy 1 XF, = F, +Fy + Fay, + Fos = pg = (9. v5) (3.38)

Dans le cas de faible rapport de densit’;@ « 1), les forces d’inerties sont
1

négligeables.

Dans le cadre des écoulements verticaux,ufitgn selonx gouverne le
phénomeéne de décollage des bulles de la paroistguei I'équation seloyppermet de
décrire le détachement des bulles de leur sitédetiucléation ainsi que le glissement
de celles-ci sur la paroi.

La détermination de diamétres de détachemede décollage s’appuis sur la
résolution de ces deux équations
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Diametre de détachemen{Dy) :

La bulle est attachée sur son site de nucléagite est inclinée d’un angbedue a la
force hydrodynamique et hydrostatique de I'écouletmet grandit jusqu’un volume
critique du détachement, , la bulle alors quitte son site de nucléation.

Le diamétre de détachement)[@orrespondant au volunyg est défini comme suit :

Dy =2 (%)1/3 (3.39)

4n

Le diametre au détachemdhf s’obtient donc par la résolution de I'équation
suivante :

Fb + Fsy + qu sin 6 + Fqs =0 (340)

Le diametre de décollaggD;)

Au moment de glissement, la bulle se redrésaes inclinaisorf) = 0) elle prend
davantage de volume le long de la surface chagfargis sans la quitter jusqu’a ce
gue la force de portanceg Evoir 1a) est suffisante pour faire la décollerldesurface.
Au point de détachement.

Le diamétre de décollement (Dcorrespondant au volunmg est défini comme
suit :

D, =2 (ﬂ)”3 (3.41)

47

Le diametre au décollagy, s’obtient donc par la résolution de systéme d’@éqoa
suivant :

Fg + Fgycos0 + F, + F, =0 (3.42)
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b- Le temps croissance(t ), de décollage(t,), et de glissement(t):
En remplacons les équations (3.39) et (3.41) dans'équation (3.32), on trouve

les expressions suivantes:

_ B m a1,
=l 717 (3.43)
o, 7 1/
ta= [, [21% (3.44)

Le temps de glissement est la déférence entre le temps de décollage et le temps de
détachement:

t, =t—t, (3.45)

b- Le temps d’'attente {, [1]:

C’est le temps nécessaire a la reconstitutela couche limite thermique, suite
au glissement et/ou au décollage des bulles, &si gér :

1 (T.—TCyr .
i 17y 2 [34-6"

c- Lafréquence de nucléeatiorf :

La fréquence de nucléatioest définie de maniere classique comme dans le
modéle de Baset al :

f=— (3.47)
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d- La densité de sites actifs de nucléatidda :

La densité de sites actifs de nucléatialisée dans ce modele est, comme pour
Kurul et Podowski :

N, = [185(T,—T,,.)]**% (3.48)
e- Lalongueur de glissemenils: y —
;/ A\
il I
1! /,"
\__‘_//
Elle est approximée a I'aide de la corrélation / LIPT OFF
-
de Maity utilisée dans le modéle 7 AN
/
7] s
de nucléation de Bast al : =
1.~ ]‘
- - ! G
L =(2).£(3.2u+ 1)t2 (3.49) 4 )
= ﬁ._____‘/‘
- /]
A
“ T DEPARTURE
1 TN
2:_:\
2t N
;Qf’/! BUBBLE GROW TH
/h-—

Fig 3.6 : Glissement de la bulle sur la paroi [3].

f- La fraction de I'aire influencée par le glissementes bullesA;:

Elle correspond a la fraction de laire dya@le par les bulles lors de leur
glissement sur la paroi et s’exprime en fonctios déametres de détachement et

décollage.

Ay =CDyl; (3.50)
Avec:
* C le rapport entre le diameatre du pied des bulles et le diametre des bulles.

C=2= 1 —exp (—26%) (3.51)

D
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6 est I'angle d’inclinaison de la bulle de vapeur.
« D, le diamétre moyen des bulles pendant leur glissgmen

Dy = (Dq + Dy)/2 (3.52)

h- Le facteur de réductionR;:

Il est calculé de la méme maniére que calunddele de Baset al :

S 1
Re = = im (3.53)

S : la distance entre deux cite de nucléation.

i- Le parametre K

Ce parametre permet de rendre compte de ka damfluence effective des bulles.
Il est pris égal a 1,8 pour ce modele [2]:

K=1.8
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4.1. Description de la géométrie du canal : De

Il s’agit de deux tubes coaxiaux phac
verticalement (figure ci-contre). Le tub
intérieur est en acier chauffé par effet jou 1,pe exterieur Tube interieur
généere un flux de chaleur pariétal uniforme, chauffant
dernier est refroidi par écoulement d'eau p /
travers I'espace annulaire, dans des conditit
qui sont rencontrés dans les systemes
refroidissement par les liquides.

-Les dimensions du canal sont :

D; = 20mm; D, = 35mm, etL = 2m.

L

Dans le cas d’'un chauffage uniforme a la pa Ecoulement
du tube intérieur, les paramétres indépenda |~ deleau
(figure 4.1) influencant sur le transfert d “
chaleur t sont (Collier & Thome,1994) :

- le débit spécifique G, la

- température d'entré@, du fluide,

- la pression p du systeme,

- le diametre hydrauliquB,,,

- etlalongueur L du tube. Z=0 T

G ,Tin,P,Hi,

Figure 4-1 : Description de la géométrie de canal.

4.2. L’objectif :

L’objectif principal de notre étude est de mettoepaint un programme informatique
permettant de prédire pour une pression donnér @ux de chaleur pariétal imposé la
distribution de température en pafpi(z) de tube chauffé et celle du fluide le long du
canal pour évaluer le coefficient d’échange theumign utilisant le modele mécaniste de
Yeoh. Ce dernier a été élaboré pour les régionsratesfert de chaleur sous-saturée
(température de fluide est inférieur a la tempéeatle saturation correspondante a la
pression P, région monophasique liquide et leorégn ébullition locale).

Le coefficient h est calculé directement a partirfldx échangédyy) et le gradient de
température liés par cette relation :

Dy

h(@) = Tt @)

4.1)
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4.3. Procédure de calcul :

Les modeles de type mécaniste sont généralemiéaés dans les codes de calcul
CFD (Computational Fluid Dynamics) car ils modéiisé& priori plus finement les
transferts de chaleur pariétaux. Ces modeles gmadgcularité de pouvoir étre résolus a
I'aide des méthodes numériques grace au développatad’utile informatique.

L’ensemble de ces modeles d’ébullitiamcléée comporte généralement deux
inconnues principales moyennées spatialement gicieatiement :
- la température de la pamj,,
- la densité du flux pariétal,,
Ces modeles peuvent donc étre résolues en impasaae ces deux inconnues

- a partir du flux pariétab,, si la température de la parqgj €st imposée.

> e
tr Fo L . . [T
— CI:'.‘:-:‘
> Cprc'.s.'

@, = @
Figure 4.2 Méthode itérative pour le calcul de flux pariétal

- 0ou a partir de la température de la pakpgliand le flux pariétab,, est imposé,

> o]
tor £ L
T, —» | ™ 7 s o » D — > $,
. Dd.Dlll."'l-ral‘g ) ¢
_"'cpn_
_PCprc.sl'

Figure 4.3 Méthode itérative pour le calcul de la tempémue paroi.
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Dans le cadre de cette étude, le flux pariéthlimmposé (qui est le cas pour les
générateurs de vapeur, les chaudieres et les galeesombustible des réacteurs
nucléaires, ...); la température de la paroi est d@seule inconnue du modele.

On suppose une température de paroi go@le, puis on calcule les différents
parametres et le flux pariétal global a partircééte supposition. Si les deux flux sont
€gaux, c'est qu'on a trouvé la bonne températurpada. Sinon, on augmente ou on
diminue la température de paroi supposée et agregi/oir figure 4.3). En tenant compte
des dimensions du canal (figure 4.1) décrites pigmgnent, la nature de fluide et les
conditions initiales a 'entrée.

Cote des déférentes régions d’ébullitions:

Utilisant le bilan thermique, On peut détermires Icote€,,,;,, Zrpget Zs.par la relation
suivante :

@, X S =1m(h(Z) = hiner) = G X A(h(Z) = hipger) (4.1)

Dans notre cas, il s’agit d’un écoulement annulairiee deux tubes de diametres intérieur
et extérieurD;, , D,, respectivement.

D'ou :
S :lasectionchauffe€ =nD;,.Z2. . . . . . . . . . . ... ()
A :sectionducanal A =m(Do2—Dip2) /4. . . . . . . . . . . (i)
h;(z) : L'enthalpie du liquide a la cote z du canal.

Remplacgant les équations (i) et (ii) dans I'équa(@é.1), on obtient :
QT Di. Zyyp = 671'( Dexz_Dinz)(hl(an)_hinlet)/4 L (”l)

Apres le développement de I'éq (iii), on aboutid dormule suivante :
Znp =( (T, = Tsar) + (Tsar = Tin) YGCP (D™ = Din®) /4Din Doy

=( AT, + ATgyp in)GCP( Doy” — Din) /4D @, . (4.2)

atonb

ATsat,yp . Surchauffe nécessaire pour amorcage de I'élmulitiucléée (équation 2.9)
ATgyg in - Le sous-refroidissement a I'entré du canal.
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CoteZppg et Zgc:

Utilisant I'équation (4.1), on obtient :

Zgpp = (hppp — hin) G (Dex2 - Dinz)/4Dinq)w- (4.3)

Zse =( Ry, — hin) G (Dex” — Din”)/ 4D @y, (4.4)

L’enthalpie du fluideHzp) et a I'état de saturationf_ ) serons obtenus a l'aide des
tables thermodynamiques de I'eau et sa vapeurragtiém des températur&s,; et Ty,; .

Les propriétés thermo-physiques de I'eau etaggeur évolues dans le canal, afin de
pouvoir connaitre I'évolution de température dedéuet de la paroi le long de canal, on
subdivise le canal en plusieurs sous région etatouktle flux nécessaire pour 'amorcage
de I'ébullition nucleégdy, ) (€q 2.10) correspondant aux propriétés thermsighig

de fluide pour chaque cotg; de canal.

Donc, en fonction des conditions initialedeetlux imposeé, le programme peut suivre
I'un des deux chemins (voir figure 4.4):

a- &,< ¢WONBl_ : pas d’ébullition au niveau de la coteZ; :

Le transfert de chaleur ce fait uniguemeart gonvection forcée, c’est le régime
monophasique liquide, le coefficient de transferctaleur est calculé directement par
la relation (2.4)

b- @, > <l>w0NBl_ . existence d’ébullition au niveau deZ; :
En utilise le modéle mécaniste de yeoh gstyle que le flux de chaleur pariétal
est la somme de quatre (4) flupf, ®., P, D) pour la détermination des

températures de fluide et de paroi. Le coefficéattransfert de chaleur est calculé
directement par la relation (4.1)
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4.4. Organigramme de programme :

(pro )
gramme FORTRAN 2000
NGl %

Entré de données géométriques du
canal et les conditions initiales

A
< Lecture des données >

Calcul des propriétés thermo-physiques du
fluide a I’état de saturation pour la pression
P.

A 4

Impression des propriétés thermo-physiques du fluide a
I’état de saturation : P, Tsat, Vi, Vi, Cpr, Cps, Hr, Hg, Ki, K,

M Me

v

v
J=1+1 G (J) = 100 + (j-1) * 100

!

Calcul des propriétés thermo-hydrauliques a la

vitesse G (J) : Re._, Pr._, Rey._ et hFC-

N=N+1

®
CHik
O
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X

'

®yw (N) =100 + (N-1)X100

K=K+1

v
~

1
=

Z(K) =2Z, +(K—1)xn

n:Lepas (n=0.01) [m]

d

Calcul de ®gps (J, K)

@, (N) > Dyyp(),K)

Existence du régime diphasique Transfert en convection forcée

simple phase liquide

Calcul les cotes des
differences regions :
Znp(J, N), zepp(J, N) et zg.(J, N)

y
Calcul des propriétés thermo-physiques du Calcul des propriétés thermo-physiques du
I'eau et sa vapeur a la cote Z(K) du canal pour I’eau a la cote Z(K) du canal pour la
la pression P. pression P.
HFZ, HGZ, TFZ, VFZ, VGZ, SIGMAZ, visfz, HFZ, TFZ, VGZ, SIGMAZ, visfz,....

<
<«

A4 A4

2] 2
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X J

v

W Calcul HFC (J, N, K)
(Par la correlation de

Bittus Boeter)

Region |
Region Il (diphasique) (monophasique)
l Méme procedure
que simple

Tw(N) * v\
l

tw, N Rp  , ...

Tw(],N,K) *

A\ 4

Dr. + D + P+ Pp g = PW(N) ™

l

PW(J,N) " = PW(N) Non

l

Tw(N) = Tw(],N) *

§ g g
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Impression des résultats: Impression des résultats: Impression des résultats:
Zap (3, N), Zepg (3, N) et z,.(J, N) Znp(J, N), Zppp(J, N) et z,.(J, N)

" s " FpB s Tw (U, N, K), HFC (J, N, K).
Tw(J, N, K), h_Yeoh (J, N, K). Tw(J, N, K), Hfc (J, N, K).

N26 Non

<>
>
<>

T >

O

Figure 4-4 : Organigramme du programme
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5.1. Cotes des différents régimes d’ébullitions:

5.1.1. Influences de la vitesse massique de I'étmuent et la densité du flux imposée
sur les limites d’ébullition :
Les résultats tabulés ci-aprés sont calculéeslpsuwonditions d’entrées suivantes :

P =0.13 Mpa, Tin = 80 °K.
L’eau entre avec un sous refroidissemept ¥ T, — T;,,= 387.5 — 353 = 33.5 °K

- La configuration d’écoulement est trésssigle a la variation de la vitesse massique et
la densité de flux imposé (figure 5.2). L’augmeiotatde la vitesse d’écoulement dans le
tube engendre lintensification de la turbulensessi engendre I'expansion de la longueur
du régime d’ébullition locale, par contre l'augrteion de la densité du flux thermique
favorise I'apparition de I'ébullition a des cotphis faibles et rétrécie la longueur des
régions d’ébullitions.

- A flux imposé élevé et a des faibles viessspécifiques d’écoulement, I'ébullition aura
lieu al'entrée du canal et la région monophasiguede est trés réduite (figure 5.1).

@, = 150 Kw/m?

G [Kg/sm?] Zyg  [m] Zppg  [m] Zsc  [m]
100 0.619 1.184 3.961
200 0.774 1.480 4,951
300 0.928 1.776 5.941
400 1.083 2.706 6.931
500 1.238 3.696 7.921
600 1.393 4.685 8.911
700 1.547 5.675 9.902
800 1.702 6.665 10.892
900 1.857 7.655 11.882
1000 2.012 8.645 12.872
1100 2.166 9.635 13.862
1200 2.321 10.625 14.852

@, = 300 Kw/m?
100 0.345 1.292 3.067
200 0.518 1.365 3.834
300 0.605 1.437 4.600
400 0.691 2.144 5.367
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500 0.777 2.910 6.134
600 0.821 2.910 6.134
700 0.864 3.676 6.900
800 0.950 4.442 7.667
900 1.036 5.208 8.434
1000 1.123 6.974 9.201
1100 1.209 7.741 9.967
1200 1.295 8.507 10.734
@, = 450 Kw/m?
100 0.247 0.929 2.405
200 0.308 1.261 3.006
300 0.370 1.354 3.607
400 0.432 1.513 4.208
500 0.493 1.787 4.809
600 0.555 2.187 5411
700 0.617 2.788 6.012
800 0.678 3.388 6.613
900 0.740 3.989 7.214
1000 0.802 4.590 7.815
1100 0.863 5.191 8.417
1200 0.925 5.792 9.018
@, = 600 Kw/m?
100 0.195 0.564 2.109
200 0.244 0.829 2.637
300 0.293 1.095 3.164
400 0.342 1.509 3.692
500 0.391 2.002 4.219
600 0.439 2.524 4.746
700 0.488 3.051 5.274
800 0.537 3.577 5.801
900 0.586 4.104 6.328
1000 0.635 4.631 6.856
1100 0.683 5.158 7.383
1200 0.732 5.685 7.911
@, = 800 Kw/m?
100 0.155 0.277 1.191
200 0.194 0.322 1.488
300 0.233 0.466 1.786
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400 0.272 0.730 2.083
500 0.311 0.834 2.381
600 0.349 1.038 2.679
700 0.388 1.242 2.976
800 0.427 1.485 3.274
900 0.466 1.648 3.572
1000 0.505 1.851 3.869
1100 0.544 2.054 4.167
@, = 1000 Kw/m?
100 0.002 0.1906 0.858
200 0.005 0.263 1.072
300 0.009 0.316 1.287
400 0.016 0.417 1.501
500 0.031 0.595 1.716
600 0.043 0.782 1.930
700 0.058 1.069 2.145
800 0.072 1.216 2.359
900 0.087 1.429 2.574
1000 0.101 1.643 2.788
1100 0.116 1.856 3.002
1200 0.129 2.002 3.217

Table 5-1: L’influence des parametres (®) sur la configuration des régimes
d’écoulement sous-saturée.
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G = 500Kg/s. m?2

5
-
4.5
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3.5
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Figure 5.1 : Variations des cot€s,,, Zypp €tZ,. en fonction de flux pariét),.

Flux = 1000 Kw/m?2

35 |
i
—o— Zyp 1
3 —— Zepg .
—— Lo
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Figure 5.2 :Variations des cot&s,, , Zrpg €t Z,. en fonction de vitesse massique
d’écoulement G.
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5.2. Prédiction des rayons getr, :

Dans le cas des écoulements vertickuprojection de bilan de forces selan
gouverne le phénoméne de décollage des bulles plerdd tandis que sa projection selpn
permet de décrire le détachement des bulles desituactif de nucléation et le glissement
de celles-ci sur la paroi.

La prédiction des rayons des bulles sont calcubés s conditions d’entrées suivantes :
vitesse massique d’écoulement G = 250 Kdfispression dans le canal P = 0.143 MPa,
température d’entrée Tin = 97 °C et un flux dalebr pariétal®,, = 500 Kw/m?.

5.2.1. Représentation graphique du bilan des foes agissant sur la bulle de
vapeur :

Les résultats obtenus pour les rayons de détactiatas bulles de leurs sites et de décollage
de la paroi sont représentés sur les figures (5.8) respectivement :

x10™°

F, [N

0 02 0.4 0.6 0.8

Rd rayon [m] x 107

Fig 5.3 : solution graphique approchée de rayon de détachatada bulle de vapeur par
application du bilan des forces projeté sur yy’
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10
6 :
—_ FSI_ /
- FDUX s
4 — Fox 7
— Fep "
somme F_ e
/'/--
.-/-- ’
2
= _—— A _
H‘x 0 — — =
L A
-2
-4
-6
0 02 04 0.6 08 1
rayon [m] R %107

L

Figure 5.4: solution graphique approchée de rayon de déaotiaga bulle de vapeur par
application du bilan des forces projeté sur xx’

5.2.2. Variation des rayons Ret R, :

Les rayons des bulles calculés par applicatiobitiun de forces et pour différentes
vitesses spécifiques d’écoulement sont donnés katableau (5.2) et représentés sur la
figure (5.5) :
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[Kg/gmz] RD [m] RL [m]
100 0.0004023 0.0012551
200 0.0003171 0.0009318
300 0.0002264 0.0007168
400 0.0002053 0.0006557
500 0.0001972 0.0004699
600 0.0001891 0.0004082
700 0.0001812 0.0002338
800 0.0001735 0.0002211
900 0.0001658 0.0002165
1000 0.0001582 0.0002142
1100 0.0001508 0.0002128
1200 0.0001434 0.0002119
1300 0.0001360 0.0002113
1400 0.0001288 0.0002108
1500 0.0001216 0.0002105

Tableau 5.2:Prédiction des rayons de détachement et de dgeok fonction de la vitesse
spécifique de I'écoulement.

La variation des rayons de détachemeti¢ etécollage sont inversement proportionnel
a la vitesse spécifique d’écoulement (figure 51b)ast logiquement acceptable de faite que
le détachement des bulles de vapeur de la surfasequé essentiellement par la force de
trainé qui est proportionnelle a la vitesse d’'éement (€g 3.24); de méme pour le décollage
gui est provoqué essentiellement par la forceattapce qui est proportionnelle au carré de
la vitesse d’écoulement (éq 3.25).
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Figure 5-5: Allures de rayon de détachement et de décollagtorection de G.

L’écart entre ces deux rayons est importiamts la gamme des faibles vitesses mais
les deux rayons modelés, et r; sont rapprochés 1, ~r,) de plus en plus avec
'augmentation de la vitesse.
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5.3. Prédiction des temps de détacheme(t,, ), décollage( t,) , glissement( ty)) et la
longueur de glissemeng L)) :

Pour les mémes conditions d’entrées prédédenla prédiction de ces temps
tyr ty et ty sont déduits par remplacement des rayBpgt R, calculés (Table 5.2) dans
'équation de Zuber (éq 3.32) et la longueur desgliment et calculée par la correlation de
Maity (éq 3.49)

Temps de Temps de Temps de Longueur
emps Croissance tgr [s] Décollage t.[s] glissement tsy, [s] de glissement
?\ Lsi[m]
100 0.27 0.84 0.57 0.122
200 0.27 0.68 0.41 0.124
300 0.26 0.56 0.30 0.125
400 0.25 0.45 0.20 0.138
500 0.25 0.38 0.13 0.149
600 0.24 0.35 0.11 0.173
800 0.23 0.31 0.08 0.197
1000 0.22 0.27 0.05 0.219
1200 0.21 0.23 0.02 0.244
1400 0.21 0.22 0.01 0.269
1500 0.20 0.21 0.01 0.295

Tableau5.3temps de détachement, glissement, décollage etdpéur de glissement en
fonction de vitesse spécifique d’écoulement.

La figure (5.6) illustre qu’'en augmerttda vitesse d’écoulement, le processus de
détachement-décollage devient plus vite de faite tu bulle de vapeur ne dure pas
longtemps sur sont site d’ou une augmentation d€tpence de nucléation.
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Figure 5.6: Variation de temps de détachement, glissement et décollage des bulles de vapeur

en fonction de la vitesse spécifique de I'écoulement.
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Figure 5-7 : Variation de la longueur de glissement en fonctierla vitesse spécifique
d’écoulement.
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5.4.Preédiction de coefficient d’échange thermique :
Les résultats obtenus ci-dessous sont calculaégdgmconditions d’entrées suivantes :
P =0.13 Mpa, G = 1000 Kg/s’nTin = 80 °K.

L’eau entre avec un sous refroidissemept ¥ T, — T;,= 387.5 — 353 = 33.5 °K
D’apreés les conditions précédentes, le canabeoota le régime d’ébullition local si le flux
imposé est supérieurdg, . . > 150 Kw/m?

5.4.1.Prédiction des températures de paroi et de fluidet le coefficient d’échange
thermique le long du canal :

a/ - flux imposé faible®,, = 150 Kw/m?:

Pour les conditions précédentes (P =0.13 \@pa,1000 Kg/s.) Tin = 80 °K), le début
du régime d’ébullition locale aura lieu a la cote=22.012m .Donc le canal de longueur L =
2m ne comporte pas le régime d’ébullition locali\table 5.1).Le transfert de chaleur sera
donc par convection forcée.

Transfert de chaleur par convection force
Cote du Température Température moyenng Coefficient
canal [m] De la paroi De fluide de transfert
Tw [°K] Tt [°K] chaleur h
0.00 361.2 353.0
0.10 361.4 353.3
0.20 361.5 353.5
0.30 361.7 353.7
0.40 361.9 353.9 Hec ~
0.50 362.1 354.1 7306.935
0.60 362.3 354.3
0.70 362.5 354.5 [Kw/m?K]
0.80 362.7 354.7
0.90 362.9 354.9

66



Chapitre V

Résultat$artus et discutions

1.00 363.1 355.1

1.10 363.3 355.3

1.20 363.5 355.5

1.30 363.7 355.7 Hre =
1.40 363.9 355.9 7306.935
1.50 364.1 356.1

1.60 364.3 356.3 Kl
1.70 364.5 356.5

1.80 364.7 356.7

1.90 364.8 356.9

2.00 365.0 357.1

Table 5.4 : Prédiction des températures de fluide et de lai ghauffante avec absence
d’ébullition dans le canal.
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Figure 5.9: Evolution des températures de fluide et de laiparauffante en absence
d’ébullition dans le canal.

b /- flux imposé ®,, > 150 Kw/m?:
Le canal comporte le régime d’ébullition localeo{iMfigure 5.8)
Les résultats tabulés ci-aprés sont calculéeslpsuwonditions d’entrés suivantes :
P =0.143 Mpa, G = 1000 Kg/snTin = 80 °K,®,, = 900 Kw/m?

L’eau entre avec un sous refroidissemept ¥ T, — Ti= 387.5 — 353 = 33.5 °K
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Zone | : Transfert de chaleur monophasique
i i Coefficient | Pourcentage des différents flux du

Cote du Temperatw(e Temper_ature de transfert modéles de Yeoh.

canal [m] | De la paroi De fluide hal %

Tw [°K] Tr [°K] chaieuir
w h[Kw/m“K] OFS d, D, Dy s1

0.00 377 353 8334974 100% 0% 0% 0%
0.10 383 354.4 8207347 100% 0% OW 0%
0.20 387 355.7 8314309 100% 0% O 0%
0.30 301 357 8343.480 100% 0% 0% 0%

Z7.,=0.358 Zone Il Transfert de chaleur diphasique
0.40 389 358.3 8053.275 81.24041.57%| 2.76%| 4.43%
0.50 389 359.6 9004.960| 80.78041.88%)| 2.80%| 4.54%
0.60 390 360.9 9167107 79.34042.42%| 3.07%| 5.17%
0.70 301 362.2 9337.288|  77.88042.94%)| 3.37%| 5.81%
0.80 301 363.5 0404.894 75.81043.80%| 3.74%| 6.65%
0.90 302 364.7 0580.964]  74.30044.28%| 4.06%| 7.36%
1.00 302 366.0 9783.715|  72.78044.74%)| 4.40%| 8.09%
1.10 303 367.3 0986.303  72.09045.13%| 4.48%| 8.30%
1.20 303 368.6 | 10081.764 70.54M45.57%)| 4.84%| 9.05%
1.30 394 369.0 | 10301.802 68.99%45.98%)| 5.20%| 9.83%

[0)

1.40 394 3712 | 10931656 oq 5006] 16.419%| 2317| 10.08%
1.50 305 3725 | 10653.359 67.43046.41%)| 5.31%) 10.08%
1.60 305 373.7 | 10003.234 66.62046.80%| 5.69%| 10.88%
1.70 306 375.0 | 11045.859 65.77pA7.25%) 5.81%) 11.17%
1.80 306 376.3 | 11318.109 64.17DA7.63%)| 6.21%| 11.99%
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1.90 397 377.6 | 11601.804 62.59%47.98%| 6.60%| 12.82%

2.00 397 378.9 11782.88b 61.63%8.46%| 6.75%| 13.16%

Table 5.5: Prédiction des températures de fluide et de tai ghauffante avec existence de
régime d’ébullition local dans le canal.
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Figure 5.10: Evolution des températures de fluide et de laiparauffante avec existence
de régime d’ébullition local dans le canal.

Le canal est alimenté en liquide trés satgrée a l'entréeA(,;, = 31.1 °C) et de
longueur suffisante afin de bien observer graphuprd (Voir Figure 5.10) la transition de
régime monophasique liquide au régime d’ébullifmral.

Pour les conditions d’entrée précédentes (BGH Kg/sn?, ATy, =31.1 °C) , le début
d’ébullition aura lieu a Z=0.358 m ou la températde paroi vaut 389.0 °K.
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En examinant I'évolution de la température deople long du tube, la surchauffe de
la paroi nécessaire pour initier I'ébullition nudd est deATsar = 5°C, I'eau quitte le
canalavec un sous refroidissement4fg,,;, =5.1 °C.
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Figure 5.11: Evolution du coefficient d’échange,.,;) le long du canal pour une vitesse
spécifique de 1000 Kg/Sam

A partir deZ,,, , I'écart des températures paroi-fluide diminuaurpan flux de chaleur
uniforme (figure 5.10) ce qui explique l'accroissarh coefficient d’échange thermique
dans la région d’ébullition locale (figure 5.11% qui prouve I'importance de I'ébullition en
transfert thermique.
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5.4.2. Distribution des différents flux du modele d Yeoh et al:
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Figure5.12 :Variation de contribution de quatre flux de mod#deYeoh dans le canal.

Pour un flux uniforme, la contribution desxldus a I'évaporation ®,, @, et O, ;)
augmentent, par contre le flux de convection fefd&,) diminue (I'apparition de la vapeur

devient de plus en plus forte dans les zone aeadeél’ébullition nucléée (Voir figure
5.12).
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Conclusion

Pour mener a bien notre étude, il a fallu en prerieu maitriser le langage de
programmation FORTRAN.

Le modele mécaniste présenté par Yeath 008, [10]).a été étudié en détail et une
étude bibliographique sur les écoulements diphasiqaau vapeur) a un seul constituant a
été menée. Les differents modéles mécanistes etlations permettant de modéliser le
transfert de chaleur sont présentés dans ce mémoire

Le modele de Yeopossede I'avantage de prendre en compte la noéaylissement des
bulles comme le modele de Basjue nous avons d’'ailleurs pu montrer lors de nétuele
gue son impact est non négligealli plus, il se base sur une modélisation plus leimp
comme celle de Kurul et Podowski qui permet deuwatcla répartition de tous les flux de
chaleur en une seule étape ; de plus, il s'appuwidasrésolution d’'un bilan des forces qui
nous permet d”evaluer les diameétres de détacheetate décollage en s’appuyant sur des
considérations physiques. Par conséquent, cetteodpm est plus adaptable a la
configuration des écoulements étudiés et possede wo caractere plus “universel” que les
corrélations empiriques de la littérature telleg gelles utilisées par le modele de Basu
al.. De plus, elle permet d’accéder a d’autres panamédels que le temps de croissance, le
temps de décollage des bulles et la longueur deagtient des bulles.

Comme les autres modéles, le modele de ¥sbloin d’étre “complets” physiquement,
en revanche, il existe des phénomenes intervelr@stse la formation des bulles de vapeur
gui ne sont pas pris en compte comme:

- La coalescence des bulles de vapeur suarla.
- L’effet de la condensation au sommetalbulle de faite que le liquide autour d’elle
est sous-saturée.

En perspective, le programme de calcul Isasde modéle de Yeoh réalisé ne dépend
pas du canal, il est applicable a dautres conéition géométriques (circulaire,
rectangulaire, ...) que celle étudié dans ce mém@eetion annulaire). En plus, il est
applicable a d'autre fluides a condition d'implérten les tables de propriétés
thermodynamique appropriées dans le programme.
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Annexe

Propriétés thermo-physiques de I'eau et de sa vapkétat de saturation :

Toar =372.8  (°K) o =0.05899 (N/M)

Vi =0.10431E-02 (M3/KG) V, = 1.694023 (M3/KG)
CP; = 4.216 (KJ/KGK) CP, = 2076 (KJ/KGK)
hy = 417.44 (KJ/KG) hy =2674.95 (KJ/KG)
Kr=0.678 (W/MK) K, =0.0248 (W/MK)
iy =0.2829E-03 (N S/M) i, = 0.12E-04 (N S/M)

Tsar =384.5 (°K) o=(N/M)

Ve =0.10527E-02 (M3/KG) V; = 1.159357 (M3/KG)
CPr = 4232 (KJ/KGK) CF, = 2128 (KJ/KGK)
hs = 467.08 (KJ/KG) hy =2693.11 (K]/KG)
Kr=0.682 (W/MK) K;=0.0260 (W/MK)
ur =0.2514E-03 (N S/M) tg = 0.13E-04 (N S/M)
--------------------------------- Pour une pressiome 0.2 Mpa-----------=-====mmmmmmmm s
Tsqe =393.4 (°K) o =0.05493 (N/M)

Ve =0.10605E-02 (M3/KG) V, = 0.885735 (M3/KG)
CPr = 4.247 (KJ/KG K) CF, = 2175 (KJ/KGK)
hs = 504.68 (KJ/KG) hg =2706.24 (KJ/KG)
K; = 0.684 (W/M K) K, =0.0270 (W/MK)
ur =0.2316E-03 (N S/M) pg =0.13E-04 (NS/M)
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