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Résume

Ce mémoire porte sur 1’étude du transfert de chaleur dans la région a déficit liquide a I’intérieur
d’un tube vaporisateur. L’objectif principal est de modéliser et simuler le comportement
thermique du fluide lorsque 1’ébullition dépasse le point d’assechement.

Une étude bibliographique a d’abord ét¢ menée pour comprendre les régimes d’écoulement
diphasique et les différentes corrélations de transfert de chaleur existantes. Ensuite, le modéle
phénoménologique de Bennett a été choisi, car il permet de décrire précisément 1’évolution des
gouttelettes liquides et de la vapeur aprés 1’asséchement.

Un programme numérique en langage Fortran a été élaboré pour résoudre les équations
differentielles du modéle (masse, énergie, quantité de mouvement, et évaporation). Les résultats
obtenus ont été comparés aux données expérimentales et montrent une bonne concordance,
notamment pour la température de paroi et la vitesse des gouttelettes.

Enfin, cette étude confirme la validité du modéle de Bennett et du code développé, tout en
ouvrant la voie a des améliorations futures, comme I’utilisation d’autres fluides ou la prise en
compte de I’éclatement des gouttelettes.

Mots clés : transfert de chaleur, d’écoulement diphasique, le modele de Bennett, 1’éclatement
des gouttelettes

Abstract

This thesis focuses on the study of heat transfer in the liquid-deficient region inside a vaporizing
tube. The main objective is to model and simulate the thermal behavior of the fluid when boiling
extends beyond the dryout point.

A bibliographic study was first conducted to understand two-phase flow regimes and the main
heat transfer correlations. Then, the phenomenological model of Bennett was adopted because
it accurately describes the evolution of liquid droplets and vapor after dryout.

A numerical program written in Fortran was developed to solve the differential equations of the
model (mass, energy, momentum, and evaporation). The results obtained show good agreement
with experimental data, particularly for wall temperature and droplet velocity.

This study confirms the validity of Bennett’s model and the developed code while suggesting
future improvements, such as using other fluids or including the droplet breakup phenomenon.

Keywords: transfert of chaleur, two-phase flow, the model of Bennett, the bursting of droplets.
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Introduction générale

Le présent travail a pour but I’élaboration d’un programme de calcul permettant d’évaluer

le transfert de chaleur dans la région a deficit liquide dans un tube vaporisateur.

Le transfert de chaleur est un phénoméne fondamental qui joue un réle crucial dans de
nombreux processus industriels, notamment dans les systemes de réfrigération, la production
d'énergie, les procédes chimiques et les applications thermiques. Parmi les configurations les
plus intéressantes et complexes que 1’on rencontre dans un tube vaporisateur et le régime a
déficit liquide. Le transfert de chaleur se produit en présence d'une transition de phase (liquide
vers vapeur). Ce type de systéme est largement utilisé dans les échangeurs thermiques, les

condenseurs, les chauffe-eau solaires.

Un tube vaporisateur est congu pour permettre I'évaporation d'un fluide a I'intérieur du
tube, généralement en utilisant une source de chaleur externe. Ce processus implique plusieurs
mécanismes de transfert de chaleur simultanés, tels que la conduction, la convection et, dans
certains cas, le rayonnement. De plus, la dynamique des bulles gazeuses formées lors de
I'ébullition et leur interaction avec le liquide environnant influencent significativement les

performances thermiques du systeme.

L'étude du transfert de chaleur dans un tube vaporisateur présente un intérét scientifique
et pratique majeur. En effet, comprendre les parameétres qui régissent ce processus, tels que la
vitesse du fluide, la température de la paroi, la pression, la nature du fluide et la géométrie du
tube, permet d'optimiser les performances énergétiques des équipements thermiques. Cela peut
conduire a une réduction des codts opérationnels, une amélioration de I'efficacité énergétique

et une diminution de I'empreinte carbone des installations industrielles.

Le mémoire contient 5 chapitres. Le premier est consacré a la description de 1’ébullition
en convection forcée.

Le second chapitre traite du transfert de chaleur dans la région a déficit liquide et de
quelques modeles utilisés.

Le troisieme chapitre décrit le modele phénoménologique de Bennett ou les équations
régissant ce modele sont passées en revue. Le quatrieme chapitre est consacre a la description
du code eélaboré, rédigé en langage fortran, en donnant I’organigramme et la méthode
numérique utilisée pour résoudre les équations régissant le transfert de chaleur dans la région a

déficit liquide en se basant sur le modéle mécaniste de Bennett.



Introduction générale

Le dernier chapitre expose et analyse les principaux résultats obtenus a partir du

programme numérique développé, ainsi que leur interprétation et leur comparaison avec les
données disponibles dans la littérature

La conclusion et les perspectives possibles souhaitables a entreprendre sont données a la
fin de ce mémaoire.
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Ebullition convective forcé



Chapitre 1 Ebullition convective forcé

1. Introduction

Dans ce chapitre, nous abordons les phénomenes d'ébullition en convection forcée a
I'intérieur d'un tube chauffé, en mettant en évidence les configurations d'écoulement et les
régimes de transfert thermique associés. Pour mieux comprendre ces processus complexes, il
est essentiel de revenir aux bases en rappelant les grandeurs caractéristiques d’un écoulement

diphasique et les différents régimes d'ébullition observés dans le cas d’un tube vaporisateur

1.1. Rappel des grandeurs caractéristiques d’un écoulement diphasique
Le transfert de chaleur entre une paroi chauffante et un fluide en mouvement favorise la
formation progressive d'un mélange diphasique (eau-vapeur), caractéristique des processus
d'ébullition et de condensation. Pour decrire et modéliser ces phénomeénes, il est essentiel
d'examiner les différentes grandeurs caractéristiques propres aux écoulements diphasiques :

Fraction de vide : C'est le rapport, dans une section plane perpendiculaire a I'écoulement, entre
la surface occupée par la vapeur et la surface totale de la section :

As (1.1)

Débit massique spécifique : C’est le rapport du débit masse total a la section de passage de

I'écoulement.

G =

>|=

(1.2)

Vitesse réelle : C’est la vitesse a laquelle la phase évolue réellement le long du conduit. Elle

est le rapport du débit volumique a la section de passage occupée par la phase :

w, =% w = (1.3)
As Al

Vitesse surfacique : Si le débit volumique liquide traverse la section totale, la vitesse serait,
qu'on appelle vitesse surfacique (superficialvelocity ou volumetric flux). La méme définition
s'applique au gaz :

Q4 Qe
U ==p.U (1.4)
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Température de saturation : Si I'on fixe la valeur de la pression (tant qu'elle reste inférieure
a la pression critique), I'équilibre entre les phases liquide et vapeur a lieu pour une valeur de la
température notée, qu'on appelle température de saturation ou température d'ébullition.

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

saturation :

ATspr =T = Tgar (1.5)
Sous-refroidissement : Elle représente la quantité positive entre la température de saturation

et la température T :

ATgue =Tear =T (1.6)
Titre thermodynamique : 1l est calculé a partir du bilan thermique :

1(Z) —1 sar (1.7)

ILG

OU iy 47 est I'enthalpie du liquide saturé, i) est la chaleur latente de vaporisation et i(z) est

I'enthalpie a la section droite z donnée par :

z 1.8
@ =i+ o @a =

i;,Est I'enthalpie du fluide a I'entrée, q'(z) est le flux linéaire a I’abscisse 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 :

(1.9)

Il differe du précédent du fait de la répartition non homogéne des températures dans une section
donnée. Il se détermine expérimentalement, par exemple par des méthodes d'absorption de

rayons L’absorption étant différente pour 1’eau et pour la vapeur.

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

volumique total :
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Q. (1.10)

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 :
« W ( x YpYl-a (1.11)
= v

Notons qu’on appelle parfois glissement le rapport de 1’écart des vitesses entre phases a I’une

quelconqgue des vitesses de phase, on peut ainsi avoir :

(1.12)

Parameétre de Martinelli : C’est le rapport des gradients de pression de frottement de chacune

des phases s’écoulant seules dans le conduit.

w2 (0pe /dz),, (1.13)

~ (dp /d2)g,

1.2. Ebullition en convection forcée a I’intérieur d’un tube chauffant

La figure 1.1 illustre 1’évolution d’un écoulement bi phasique liquide-vapeur soumis a un
apport de chaleur au niveau de la paroi [1]. Le liquide pénétre dans la partie inférieure de la
conduite avec un débit constant et une température inferieurs a celle de saturation. Pour un flux
de chaleur donné, la configuration de 1’écoulement ainsi que la réparation approximative des
températures du fluide et de la paroi sont représentées dans cette figure. Celle-ci met en
évidence huit régions distinctes, ou apparaissent des phénomenes caractéristiques bien définis :
Région A : le fluide est entiérement liquide et subit un transfert de chaleur convectif. La
température du liquide augmente progressivement a mesure qu’il se rapproche du point
d’ébullition
Région B : une ébullition locale se produit lorsque des bulles de vapeur se forment a la paroi
et se condensent au centre du canal alors que la température n’a pas encore atteint son point de
saturation. Dans cette zone la température de la paroi se stabilise. Cependant si 1’apport de

chaleur devient trop important la production de vapeur s’intensifie au point de former une

4
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couche isolante contre la paroi. Cela entraine une forte diminution du coefficient de chaleur
thermique un phénoméne connu sou le nom de crise d’ébullition ou caléfaction (DNB :
departure from nucleate boiling).

Région C : la température attient le point d’ébullition du liquide et la formation des bulles
devient plus stable. La nucléation des bulles se fait intensément ce qui améliore le transfert
thermique entre la paroi et le liquide.

Région D : les bulles devenant trés nombreuses s’agglomérent (phénomene de coalescence) et
forment des bouchons de vapeur. Cette région est appelée : écoulement a 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’ou le nom de cette
région dite a écoulement annulaire (annular- flow).

Région F : le film liquide a complétement disparu, il ne reste plus qu’un brouillard formé de
microscopiques gouttelettes en suspension dans la vapeur, d’ou le nom d’«écoulement a
brouillard » donné a cette région (mist-flow).

Région G : il n’y a plus du tout de phase liquide, on a un écoulement simple phase de vapeur

seche ou s’appliquent les lois classiques de la convection forcée.
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Figure 1. 1: Evolution des températures et régimes d’écoulement en ébullition

convective (collier J.G1994)
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Conclusion

Dans ce chapitre, nous avons présenté les principes fondamentaux de 1’ébullition en
convection forcée a D'intérieur d’un tube chauffé. Aprés avoir rappelé les grandeurs
caractéristiques d’un écoulement diphasique, nous avons décrit 1’évolution progressive du
liqguide depuis son état sous-refroidi jusqu’a la vapeur seéche. Les différents régimes
d’écoulement — du simple chauffage convectif a I’écoulement annulaire, puis au brouillard et
enfin a la vapeur seche — montrent la complexité du transfert thermique lorsqu’un fluide
change de phase. Cette compréhension est essentielle pour analyser les performances
thermiques des échangeurs, prévoir les zones critiques comme le DNB (crise d’ébullition) et
optimiser la conception des systémes ou I’ébullition en convection forcée joue un role central,

notamment dans les installations thermiques et nucléaires.
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Chapitre 2 Transfert de chaleur dans la région a déficit liquide

2. Introduction

Dans ce chapitre, nous passerons en revue les modeles on corrélations utilises pour la
prédiction du transfert de chaleur dans les systéemes a déficit liquide. Pour cela nous
présenterons brievement en premier lieu, les corrélations et les régimes thermiques rencontrées

a I’amont de régime a déficit liquide nécessaires méme indispensables a I’étude d cette derniére.

2.1. Région simple phase

Région A 1B

IC
Le transfert de chaleur rencontrée est bk rripphastici s ffib.';’;
i du transfert o I !tii!!ht/ﬂ)i!jhii} 44449
celui du transfert monophasique vers la . vwvx‘;", = {>2>°

HjH

Yz)
e-o&* c‘? C‘.Q
LEEE RN ‘c._‘gwgw_;”jx EREREN

phase liquide (région A), La Figure (2.1)

présente de maniere idéalisée les variations

|
|
de températures de surface et du liquide i ! e '—“—"
dans les régions désignées par A, B et C, "—H_"JE'”"”I ! .
ou la chute de pression le long du canal est '**I"—"I E E "
supposé négligeable par rapport a la e & ;
pression statique appliquée, ainsi donc la TAT
température de saturation reste constante e e

liguide en vrac

tout au long du canal. T,

En supposant un flux thermique uniforme
PP q Figure 2. 1: Surface et liquide température distribution

le long du tube, on obtient a I’aide du bilan dans sous-refroidi ébullition (Collier, 1994)
thermique :
¢z =WC (Tf (Z)_Tfi) (2.1)

Avec c la capacité thermique massique du liquide, et T, (z) la température moyenne du

liquide a une distance z depuis I’entrée du tube. En réarrangeant 1’équation et en remplacant on

) 4w,

obtient: G =—

Agz
T.(2)=T, + —— 2.2
f() fi GC D ( )

pf
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La température de surface du tube est donnée par :

T, =T, (2)+AT, (2.3)
Avec : AT, =¢/h,, (2.4)

ou h,, est le coefficient d’échange de chaleur donné par la relation suivante :

0.33 0.43 0.25 01
h, D c Pr D3 p?gBAT
Kq Hy k ‘ Pr, Hi

La relation est valide pour le chauffage en écoulement vertical ascendant ou pour le

refroidissement en écoulement vertical descendant lorsque z/D>50 et {@} <2000.

Hy

En régime turbulent, il est donné par la corrélation de Dittus—Boelter.(1930)

08 1/3
h, D c
2 |_0.023 SP {p—”} 2.6)
kf luf k f

Cette relation est valable pour un écoulement vertical ascendant en régime de chauffage lorsque

D . .
le rapport z/D>50 et {G—} >10,000. Dans ces condition, la température de la surface chauffante

Hy

T, estdéterminée par :

T =T, +¢[GSZD +i} 2.7)

pf fo

2.2. Région d’ébullition sous refroidie
La région B (ébullition sous-refroidie), commence lorsque la température de la paroi du

tube T, atteint la valeur (Tour +(ATgur )

ONB).ainsi, la longueur du tube ou I’ébullition ne se

produit pas encore. Notée z,;, est donnée par :

7 = GCpr (ATSUB)i +(ATSAT )ONB _i
Mg ¢ h

(2.8)

fo



Chapitre 2 Transfert de chaleur dans la région a déficit liquide

2.3. Région d’ébullition saturée

La région C (I’ébullition nucléée saturée), débute lorsque la température moyenne du

liquide T,(z)atteint la température de saturation Tg,;.la longueur totale des régions A et B

(zones sous-refroidies) notée z. et s’exprime par :

_ Ge, D

sc 4—¢ (TSAT - Tfi ) (2.9)

yA

Dans cette région, la tempeérature moyenne du fluide est stabilisée a la température de

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

ATgar =Ty = Tear = . A (2.10)

h2 ph

Ou h,,, est le coefficient d’échange double phase.

Groeneveld et Snoek (1986) ont résumé la plupart des récentes méthodes de prédiction de
coefficient de transfert de chaleur lors de 1’ébullition saturée. Ces derniers, a travers leurs
¢tudes, recommandent I’utilisation de la méthode graphique de Shah (1982) et I’équation de

Chen(1963) donnée par :

My = Ny + Py (2.11)
k0.79Cp0.45p0.49 02 o
h, ;»=0.00122 GOL‘S/JE'ZQ?E?/;@'M ATSHAPLS (2.12)
0.8 0.4
+0.023 DOU=X) | [CPua |k (2.13)
He k, D

La corrélation de Chen contient deux termes représentant deux mécanismes physiques
différents. Le premier terme traduit la contribution de 1’ébullition nucléée sur la paroi. Il est
obtenu a partir de la corrélation d’ébullition nucléée en vase clos de Forster et Zuber (1954)
pondérée par un facteur d’atténuation S. Le second terme représente 1’effet de la convection
forcée monophasique due au liquide, modifiée par un facteur d’amplification F et calculée a
partir de la corrélation de Dittus Boelter (1930). Les facteurs S et F sont donnés par les équations

suivantes :

-1

117
S = !1+ 2.53><106(M ij ] (2.14)
H

10



Chapitre 2 Transfert de chaleur dans la région a déficit liquide

F=1 pour 1/ y <0.1

0.736
F= 2.35[ %{ +o.213j pour %{ ~0.1 (2.15)

Ou y représente le paramétre de Martinelli donné par :

1 0.9 0.5 0.1
_ [;Xj [P_GJ (ﬂj (2.16)
X PL Hg
La corrélation de Chen est valable dans les conditions suivantes :

0.5 < p < 34bar 6.3 < ¢ < 2400kW / m? 0=<x=<0.71

Gungor et Winterton(1986), en effectuant 4300 tests sur différentes substances liquides et en

reprenant 1’équation originale de Chen, ont proposé pour les facteurs S et F les corrélations

suivantes :
S =1+1.15x10°F? Re*"’ (2.14a)
F =1+2.4x10*Bo™*® +1.37 4 °*¢ (2.15a)

Avec Bo = 7 . \représente le nombre d’ébullition.
(Giis)

Steiner et Taborek (1992) ont proposé un modele de I’ébullition saturée basé sur la
superposition asymptotique des effets de nucléation et de convection. Ce modele peut étre

résumé comme suit :
thh = [(hcb )” + (hnb)n]% (217)

Ny = [(hLO T hnb o ot )P ]y (2.18)

Ou les paramétres suivants désignent :

h,, : Coefficient de transfert simple phase, basé sur le débit total du melange,

F,, : Multiplicateur double phase de convection. Il est fonction du titre et rapport des densités

liquide sur vapeur,

h.,, - Coefficient local d’ébullition nucléée en vase clos, basé sur des conditions normales

11



Chapitre 2 Transfert de chaleur dans la région a déficit liquide

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

F .. - Facteur de correctionh,, ., qui compense la différence entre 1’ébullition en vase clos et

nb,o !
en convection forcée,
n : est un exposant égal a 3.

Pour un flux de chaleur supérieur a la valeur limite du flux ¢done nécessaire pour obtenir

I’amorgage de I’¢bullition nucléee, le facteur multiplicateur Ftp est donné par :

F, = {(1x)1'5 +1.9(x)°'6£%J | } (2.19)

x<0.6

Pour un flux de chaleur applique inferieur au flux ¢, , le facteur multiplicateur F, et donné par :

22 -2\

o] fho ol

(2.19a)

La valeur limite du flux ¢ons (onset of nucleate boiling) nécessaire pour amorcer

I’ébullition nucléée est donnée par (Colebrook1938) :

20T5,rh

: (2.20)
I Pslic

¢0NB =

Avec T_ en °K et le rayon critique de la bulle rcr égal 8 0.3 10° m.

Le coefficient de transfert de chaleur local, hpp o, lors de I’ébullition nucléée en vase

Clos sous des conditions normales, est donné par une table [9]. Pour I’eau, il est égal a 25580

W/m?2 K pour un flux normal, ¢of , de 150 000 W/m? et une pression réduite de 0.1.

Le facteur de correction, Fppf , fait intervenir plusieurs parameétres tenant compte de I’effet

de la pression, du flux, du diametre, de la rugosité et en fin de la nature du fluide (masse

molaire). Il est exprimé de la sorte :

nf (pr) 0.4 0.133
Fnbf = pr {i} {DR} {:a } F(M )
Bos o (2.21)

Avec

12



Chapitre 2 Transfert de chaleur dans la région a déficit liquide

1-(p,)

nf (p, )=0.8—(0.1)exp(1.75p,) (2.23)

Fy = {2.816( p, )+ {3.4 + L}( P, )”} (2.22)
p, <0.95

Do = 0.01m, Rao =1um et Ra =1lum pour une conduite neuve et F(M) est égal a 0.72 pour

I’eau.

| Rigsguon post-sachage | ?Eglnn de
Séchage | surchauffo

bpdbdd bt bbdbdibdabbididbiilid

2.4. Région a déficit liquide

eed st Il Tglzlte "2 o=
agi i - L L L T T T T
Dans cette région (fig. 2.2), le flux de e i

Flut de ehaleur uniforme g

chaleur a la paroi est comme étant la '

somme de deux composantes: 1’une est

associée a I’évaporation des gouttelettes

Température (T)

liquide ¢, (z), et I’autre a la surchauffe de la

vapeur ¢; (z) :

#(2)= ¢ (2)+ 4o (2) (2.24)

Gualité de la vapeur (x)

Figure 2. 2: Evolution des températures et du titre
en fonction de la longueur dans la région
déficitaire en liquide (Collier 1994)

Le rapport (g =@, (2)/ g (z)) de ces composantes est donné par la corrélation de Plummer et

0.5
al. (1974) : £=0.402 +0.0674In G(lj (1= Xeprr S (2.25)
PcO

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

. deg

X =Xegpir + ﬁ(z —Zegit ) (2-26)

13
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Et pour z > z" et z* donné par :

GDi
4—LG(1_ Xeri )+ ZCRIT (2-27)
e

*=

La température moyenne de la vapeur Tg (z) est donnée par :

41-&)P(Z—Zqr)

T.(2) =T, + 71<1%* 2.28

(@) =Tor + =0 D (228)
Aop\z -2

To(2) =T +—¢( co) 7>-1%* (2.29)
GCp_D

Le coefficient d’échange est donné par la corrélation de Groeneveld (1973) :

0.9
Nu, =P _ 0.00327{Ree [x +Pe (1 x)} PrY s

s Pu (2.30)

En connaissant le coefficient d’échange et la température moyenne de la vapeur, la

température de la paroi.et déterminée a I’aide d’équation (2.4)

Le domaine de validité de la corrélation de Groeneveld est le suivant :

Tableau 2. 1. : Domaine de validité de la corrélation de Groeneveld (1973)

Range of data on which correlations are based
Greometry

Tube Annulus
Flow direction Vertical and horizontzl Vertical
0, am 025 1o 25 W15 to LGS
. bar 68 1o 215 3 o 100
Gkgm®s 00 T 5300 E00 1o 4100
x, fraction by weight 010 to (D 010 o 090
& kW m? 1200 tew 21060 450 to 2250
Mu, 95 1o 1770 160 to G40
Reix +{1 — xhpg (o b 66w 10 1o 1.3 = 108 L0 10% 1o 39 = 10°
Pr. 088 to 2.2 091 to 122
¥ 0706 o 0976 DA 1o 0963

14



Chapitre 2 Transfert de chaleur dans la région a déficit liquide

Le coefficient d’échange et la température de la paroi sont donnés par les deux corrélations

suivantes :

La corrélation de général électrique (GE) (Polomik et al., 1963) :

0.853
hep % (1_ aj —0.00136 D.G (]'__Xj (2.31)
(PI’f )L ki\ « He U X

Le coefficient de transfert de chaleur h est calculé en supposant que le mélange vapeur-
eau est a température de saturation. D est le diametre hydraulique, G la vitesse massique, et Pr,
K, et 1L sont respectivement le nombre de Prandtl, la conductivité thermique et la viscosité de la
vapeur, prises a une température moyenne entre la température de la paroi chauffée et la
température de saturation. X est la qualité de la vapeur et a la fraction de vide, calculée a partir

de I’expression suivante :

o= (2.32)

213
1+M pi(;
X\ P

Ou p; et p, sont respectivement les densités de la vapeur et du liquide.

Et la corrélation WAPD (Bishop et al., 1965) :

h D D G 0.80 0.68 0.68
e |-0.0193 —¢ Pri-”(’o—@} Lo (2.33)
Ky My Ps P

Pz 0U est la densité moyenne du fluide, supposée étre donnée par le modéle homogene :

1
X/ pg +(L=X)1 p;

Ps (2.34)
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Chapitre 2 Transfert de chaleur dans la région a déficit liquide

Conclusion

Dans ce chapitre, nous avons présenté les principaux modeles et corrélations utilisés pour
prédire le transfert de chaleur dans les écoulements soumis a un déficit en liquide. Apres avoir
rappelé les lois qui gouvernent les régimes simples phase et les premiéres étapes de 1’ébullition,
nous avons décrit les corrélations permettant de déterminer les coefficients d’échange
thermique en ébullition sous-refroidie et en ébullition saturée, en mettant en avant les approches
classiques telles que celles de Chen, Shah, Gungor & Winterton ainsi que le modéle de Steiner

et Taborek.
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Chapitre 3 Modele phénoménologique de Bennet

3. Introduction

L'approche adoptée par Bennet et al. (1967) a consisté en 1’établissement des équations

fondamentales régissant I'évaporation, la fragmentation et I'accélération locales des gouttelettes

dans le canal. Ces équations ont été combinées aux équations de bilan massique et thermique,

ainsi qu'a I'équation de transfert de chaleur de Heineman (1966).

3.1. Hypothéses simplificatrices

La pression reste constante dans la région a déficit liquide

Le transfert de chaleur par rayonnement est négligeable

Les gouttelettes ne mouillent pas la paroi et le transfert de chaleur direct de la paroi vers
les gouttelettes peut étre négligé

Le coefficient de transfert thermique de la paroi au fluide est égal a celui de la vapeur
s'écoulant seule & la méme vitesse que la vitesse moyenne de la vapeur dans le mélange
vapeur-gouttelettes. Pour ce calcul, I'équation de Heineman (1960) a été utilisée

Les deux phases : liquide-vapeur sont a 1’équilibre thermodynamique (a la température
de saturation) au moment de 1’apparition du CHF (dryout).

Pas de phénomeéne de coalescence. Le nombre de gouttelettes, N, s’écoulant par unité

de temps et de surface,a z=z,, x=x, et d =d , est constant et n'est jamais inférieur a

celui observé lors de I’apparition de I’asséchement.

Pas de phénoméne d’éclatement des gouttelettes. Le glissement entre les gouttelettes et
la vapeur augmente le long du canal. Selon Forslund et Rohsenow (1966), la gouttelette
peut se scinder en deux si le nombre de Weber critique a atteint la valeur critique de 7.5.
Les valeurs du nombre de Weber calculées ici sont au-dessous de la valeur critique.

La vitesse relative entre les gouttelettes et la vapeur est égale, au point de début du

CHFC, a la vitesse de chute libre des gouttelettes.

3.2. Conservation de la masse

A x=

A une cote donnée, z, le bilan massique du liquide permet d’écrire :

3
G(l—X)zNﬂ'%pL (3.1)

X, et d=d, (au point de 1’asséchement), le nombre de gouttelettes, N, s’écoulant par

unité de temps et de surface est donné par :

N = 860-xy)

3
mdewr AL

(3.2)
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Le taux de variation du titre de vapeur en fonction de la longueur z est obtenu en dérivant
1’¢9.(3.1) :

dx Nz, ,, dd
- d2.= .
dz 2G dz (3.3)

ou d est le diametre de la gouttelette et x le titre de vapeur.

3.3. Conservation d’énergie

| Superheating
Region

dz

Past -dr yout
Region

EE ARG R Rk AR
Unitorm heat flux g

out

|
L.J.LLEHHH..LJL.I;LGLL1I.¢.I.-JHJ.I.HH-H
1

Dr

Le bilan énergétique permet d’exprimer le gradient de température de la Vapeur :

@TD(Z —Zer ): GAXcr Cpg (Tg _TSAT )+ GA(]-_ Xer )i fg (X — Xer (34)
Chaleur sensible vapeur Chaleur latente
Evaporation des gouttelettes

grDdz — GA(L - X )i ¢ dX
GAXrCpyg

Ty =Tear +

dTy  drD—GAQL- X )i dx/dz

dz GAX,, Cp, (35)

3.4. Conservation de la quantité de mouvement — Accélération des gouttelettes
Lorsque les gouttelettes traversent le canal dans la zone pauvre en liquide, elles
s’accélerent continuellement en raison de 1'augmentation de la vitesse de la vapeur résultant de
la dilatation de la vapeur due a I'élévation de température et de la création d'une nouvelle vapeur
par évaporation des gouttelettes.
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3.5. Bilan des forces
Les forces considérées sont la force de trainée et la force de flottabilité. La force de trainée
sur la gouttelette est la force qui s’oppose au mouvement de la goutte dans la vapeur et agit
comme frottement. C’est la composante des efforts exercés sur la gouttelette, dans le sens
opposé a la vitesse relative de la gouttelette par rapport a la vapeur.
d 2

1 2 2 2
Fo == pglug —Uy ) Cp —=Cpmd“ps(ug —Uy) /8
D=5 6(Ug —ug)*Cp 4 D 6 (Ug —ug) (3.6)

ouYd est la vitesse de la gouttelette, Ye la vitesse de la vapeur et Co e coefficient de trainée.

Ce dernier est donné par la loi d'Ingebo (1956) comme suit :

_ar (3.7)

CD =
Re ¥

ou le nombre de Reynolds de la gouttelette est défini par I'équation :

Re =M (3.8)
G

La force de trainée s’écrit donc :

27

Fo ZWﬂdzpe(UG —Ug )2 /18
27 27
FD _ — ﬂdeG (UG _ud )ZIUGO.84 :Eﬂdl.lﬁpeo.lﬁ(ue _ud )1.16/160.84
8(dog (U —Ug ) (3.9)

La force de flottabilité est donnée par :

Fg =md°(o. —ps)a/6 (3.10)

3.6. Accélération des gouttelettes

La seconde loi de Newton permet d’écrire :

3
2d”  duy _2_7ﬂdl.16p 0.16(

)1.16 0gs d>
6 PL

ot 8 G Ug —Uyg y278 —?(PL—PG)Q

duy _ 2025 NGo.s4pGo.16(f864 g 18 _(1_/)_6}9
pLd”

dstd = Ky(ug —ug J**° _[1_P_ng (3.11)
PL
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K, =20254 Lo (3.12)

Finalement le taux de variation de la vitesse de la gouttelette en fonction de z est donné par :

% zidﬂzliKl(uG —Uy )1'16 _[1_10(3jgj|/1d (313)

dz uy dt oL

3.7. Evaporation des gouttelettes
Les gouttelettes s'évaporent grace a un processus de transfert simultané de chaleur et de
masse ; la chaleur est transférée a la goutte par la vapeur surchauffée environnante, et la vapeur
d'eau rediffuse dans la vapeur depuis l'interface. Pour une sphére dans un fluide immobile, le
nombre de Nusselt pour le transfert de chaleur et le nombre de Sherwood pour le transfert de
masse sont tous deux égaux a 2. Dans ce cas, la vitesse de variation du rayon de la goutte en
fonction du temps peut donc étre donnée alternativement a partir des équations de transfert de

chaleur ou de transfert de masse, comme suit :

Le flux de chaleur #v fourni a la gouttelette, a I’instant t, est de la forme :
Pw = S(t)h (TG _TSAT)

La surface de la gouttelette considérée sphérique est :
S(t)=4ar?

Le flux de chaleur génére un débit de vapeur par unité de temps de :

n; _Pw _ 4ﬂr2h(TG _TSAT)
’ =

g it
La masse instantanée de la gouttelette est :

4
m(t)zgﬂfsPL

. dm 4 d!r‘"’! dr 4mr’h(Te -T
m =———=-p -7 :_pL4ﬂr2a: (IG SAT)
fg

dt 3 dt
dr h(Tg —Tsar) _ Nukg (Tg ~Tsar)

dt ifgpL ifgzrpL

dar 1 ﬂ __NUkG(TG ~Toar)
ﬁ__ NuKg (Tg ~Tsar)

dt itg PL (3.14)

Quand la gouttelette est immobile, le nombre de Nusselt vaut 2 et 1’équation (3.14) devient :
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[ﬂ] _ _ZkG (TG- _TSAT) (315)
still PL g
La vitesse de variation du rayon de la gouttelette en fonction du temps établie a partir des

équations de transfert de masse est donnée comme suit :

(ﬁj _—2D(p; - p) (3.16)
still PLRT

De toute évidence, 'c > Tsat gt Ps>P

pour maintenir respectivement la chaleur et le flux
diffusif. Ryley (1961) a suggeré que le coefficient de diffusion soit calculé a partir de I'équation

suivante (déductible de la theorie cinétique des gaz) :

_ kg (7—1)
D-=¢ = (3.17)

Tsat et Ps sont a I’état de saturation. L’équation de Clausius-Clapeyron de la pression de vapeur
saturante en fonction de la température est :
9P _ '
dT Ty, (3.18)
Loin du point critique, on peut écrire :
RT

\Y XV~ =
fg G
Psat

L’intégration de 1’équation de Clausius-Clapeyron dans un intervalle tres limité donne :

|n(psatJ:"_fg{ ! _i} (3.19)
Ps1 R | Tear Ta

En égalisant les taux d'évaporation calculés a partir des équations (3.15) et (3.16) et en éliminant

TsaT, au moyen de I'équation (3.19), nous obtenons :
1 i D
T- =0 (psat - p) (320)
1_R,n[pm] KeRT
Tsl ifg Ps1

O l'inconnue est Psat | ,. L'équation (3.20) peut étre résolue par des méthodes itératives pour

donner Psat | et par conséquentTSAT . Une fois ces valeurs calculées, elles peuvent étre substituées

dans I'équation (15) ou (16) pour donner le taux d'évaporation.
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Vu I’existence d’une vitesse relative entre la gouttelette et la phase gazeuse environnante, le
taux réel de transfert de chaleur et de masse est accru et doit étre corrigé par un facteur de

ventilation. Le taux réel d'évaporation est donc donné par :

2 2
sz[dLJ = (3.21)
dt dt )

still
F peut étre corrélé en fonction du nombre de Reynolds de la gouttelette, defini par I'équation

(3.8), et du nombre de Schmidt de la vapeur. Une forme courante de cette corrélation est la

suivante :

3

F=1+0.276 Redw[ﬂ—Gj (3.22)
Dpg

Le taux de variation du diamétre de la goutte en fonction de sa longueur est alors donné par la

relation suivante :

2

dd _1f2dr” (3.23)
dz ug|d dt

Les étapes du calcul du taux d'évaporation sont les suivantes :

(a) Pour les propriéetés physiques locales de la vapeur, on calcule la diffusivité D (éq. (3.17)),
et pour ces valeurs locales de T et p, on calculer Psat a partir de I'équation (3.20).

(b) A partir de la valeur calculée de Psat, on évalue TsAT et on utiliser I'équation (3.15) pour
calculer le taux d'évaporation de la goutte stationnaire.
(c) A l'aide du nombre de Reynolds local de la gouttelette, on calcule F & partir de I'équation

(3.22) et on déterminer le taux d'évaporation en utilisant cette valeur de F dans I'équation (3.21)

Le coefficient de transfert thermique de la paroi au fluide est égal a celui de la vapeur s'écoulant
seule a la méme vitesse que la vitesse moyenne de la vapeur dans le mélange vapeur-

gouttelettes. Pour ce calcul, I'équation de Heineman (1960) a été utilisée comme suit :

hD D 0.84 —0.04
e _0,0157| Pele e Pr“(ij Pour 6<L/D¢<60 (3.24)
f Hi D,

hD p, |

k—e =0.0133 [%J pri3 Pour L/De> 60 (3.25)
f M
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Conclusion

Ce chapitre a présenté les principaux modeles permettant de décrire le transfert de chaleur
depuis la région simple phase jusqu’a la zone de déficit liquide. Les différentes corrélations
exposées pour 1’ébullition sous-refroidie, saturée et en déficit liquide fournissent les outils
nécessaires pour prédire I’évolution de la température de paroi et du coefficient d’échange dans
un écoulement diphasique chauffé. Ces éléments sont essentiels pour analyser les performances

thermiques et prévenir les conditions critiques comme le burn-out.
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Chapitre 4 Description et organigramme du code élaboré

4. Introduction
Dans ce chapitre, nous décrivons d’une maniére succincte le code élaboré, rédigé en
langage Fortran, en présentant les organigrammes et la méthode de résolution et les sorties du

code.

4.1. Méthode de résolution
Pour obtenir la température moyenne de la vapeur en aval du point d’asséchement
(dryout), quatre équations différentielles ont été résolues simultanément a l'aide de la méthode
numérique de Runge-Kutta. Ces équations ont été présentées et détaillées au chapitre précédent.

Nous les reproduisons ci-apres :

dx__Nwpy 4o dd 4.1)
dz 2G dz

dTy @D —GA(L-X¢ )iy dx/dz (4.2)
dz GAX,, Cp '
dug 1 dug 116 Ps

HMd _ 2 Mg (. — —l1-£e 4.3
a2 u, dt { 1(ug —ug) [ oL Jgjl/"d (4.3)
dd _ 1 (2dr® (4.4)
dz ugld dt '

ol : (Ej =_2kG(TG ~Tsar) _ —2D(ps - p)
Still PL g PLRT
La position du point d’assechement est supposée connue et en ce point, le liquide et la vapeur

sont supposé étre en équilibre et par conséquent le titre x, est connu et que la vapeur est a la

température de saturation. Le diametre de la gouttelette au point de I’asséchement est pris égal
a 0.3 mm tel que recommande par Bennett. Le canal a été discrétisé et I’intégration numérique
a été faite depuis le point d’assechement. La température de paroi a été calculée en chaque
point. Le coefficient de transfert thermique de la paroi au fluide est égal a celui de la vapeur
s'écoulant seule a la méme vitesse que la vitesse moyenne de la vapeur dans le mélange vapeur-

gouttelettes. Pour ce calcul, I'équation de Heineman (1960) a été utilisée comme suit :

hD D 0.84 —0.04
e _0,0157| Pele e Pr“(ij pour  6<L/De<60 (4.5)
f Hi De

hD p, |

- =o.0133[%] PrY3 pour  L/De> 60 (4.6)
f M
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4.2. Méthode numérique de Runge-Kutta

De nombreux problémes d'ingénierie et de sciences peuvent étre formulés en termes
d'équations différentielles. Il existe différentes techniques pour résoudre sous forme fermée
certaines classes d'équations différentielles. Cependant, la grande majorité des équations
rencontrées en pratique ne peuvent étre résolues analytiqguement, et il faut nécessairement
recourir a des méthodes numeriques. La méthode numérique recommandée est utilisée pour
résoudre le systéme d’équations différentielles décrit ci-dessus est la méthode numérique de
Runge-Kutta. Cette méthode permet d’obtenir une plus grande précision, par rapport a la
méthode d’Euler, tout en évitant d'avoir recours a des dérivées plus élevées, lors de I’évaluation
de la fonction f(x,y) en des points sélectionnés de chaque sous-intervalle. L algorithme le plus
populaire et le plus couramment utilisé de la méthode de Runge-Kutta est celui d’ordre 4 donné
ci-apres (Conte et al. 1980) :

Pour I’équation ¥ = fxy), ¥%)=Yo, on génére des approximations Yna y(xo +nh) pour h fixe

et pourn=0, 1, 2,..., en utilisant la formule de récursivité suivante :

1
Yn+1:yn+g(k1+2k2+2k3+k4) /
ol
k,=hf(x,,y,)
h 1
k2:hf(xn+5’yn+§kl]
h 1
k,=hf|x +—, —k
3 ( n_'_2 yn+2 2)
k,=hf(x,+h,y, +k;)

La formule ci-dessus est largement utilisée en pratique avec un succes considérable. Elle
présente I'avantage important d'étre auto-démarrable : elle ne nécessite que la valeur de y, en
un point *=*npour trouver y ety en*=*n+1_ ou x est la variable d’intégration de la fonction
et elle est remplacée par z représentant la longueur du canal ou du tube et la variable x représente

le titre massique.
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Un programme FORTRAN a usage général et tres performant, appelé DVERK, basé sur
une autre methode de Runge-Kutta avec controle de la taille des pas, pour la résolution d’un
systéme d’équations différentielles, est recommandé dans I’ouvrage de Conte et al. (1980).

Ce dernier est basé sur la méthode de Verner (Conte et al. 1980), notée RKV 56 et
nécessite huit évaluations de fonctions par pas, a partir desquelles deux estimations de y(x) sont
obtenues : l'une basée sur une approximation du cinquiéme ordre et l'autre sur une
approximation du sixiéme ordre.

Les premiers tests de cette méthode ont été réalisés a I'Université de Toronto (Hull et al.
1976). La méthode a été ensuite intégrée a la sous-routine DVERK et diffusée par I’IMSL Inc.
(corporation international) de Houston, Texas. L’IMSL (Bibliothéque internationale de
mathématiques et de statistiques) est une collection de sous-routines rigoureusement testées
pour une grande variété de problemes mathématiques et statistiques.

Afin de pouvoir maitriser et utiliser correctement cette subroutine DVERK, un
programme principal dédié principalement aux tests décrits dans le manuel du guide des
utilisateurs (Hull et al. 1976) a été mis en ceuvre et validé. Un extrait du script faisant appel aux

neuf tests étudiés est donné ci-apres :

program principal Subroutine Test7
call testl implicit none
call test2 integer n, nw, ind, k
call Test3A double precision x, xend, y(1), tol, c(24), w(1,9),xlow, xhigh,
eps, root
g:” Ezﬁi data c(1),¢(2).¢(3),c(4).c(5),¢(6),c(7).c(8),c(9)/9*0.d0/
external fcn2
call Test4B !
call Test5 n=1;x=0.D0 ;ind=2;tol=1.d-6;eps=5.d-4
call test7 nw =1; xend = 1.d2 ; y(1) =1.d0 ; c(1) = 2.DO; ¢(9) = 1.d0
call test6 I
I Loop until an acceptable value of trial is greater equal 100
end program 10 call dverk(n,fcn2,x,y,xend,tol,ind,c,nw,w)
principal | | eeeeeeen

Un autre programme principal faisant appel a la sous routine DVERK traitant les
exemples donnés dans 1I’ouvrage de Conte et al. (1980) a été également mis au point ou 1’accent
est porté essentiellement sur les exercices traitant des systémes d’équations différentielles.
Apreés verification et validation, les programmes développés ont été adaptés a notre cas, c’est-

a-dire a la résolution des quatre équations différentielles (éqg. (3.3), ég. (3.5), éq. (3.13) et éq.
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(3.23)). Ces quatre equations sont implémentées dans une routine externe nommeée fcnl,

appelée par la sous routine DVERK. Le script de la sous routine fcnl est donné ci-apres :

“subroutine Tcnl{n,x,y,yp)

-implicit-none

-integer-n

-double-precision-x,y(n),yp(n)
-real(8)-f,alfa,Ndroplets

-real(8) - FLUX, ZM, mut
-real(8)-Ctel,Cte2,Cte3,Cted,Cte5,Cte6,Cte?,D,pi,cg
-real(8)-vf,vg,rog,ug,fncd,fncl,kKl,Mug,Tsat,q,DE,visf-!,sigma
-real(8)-VIsa,Red

-real({8)-CPG,CVG,KG,R,GAMMA, ratecTchange

- COMMON/CSTPICG/pi, cg

- COMMON/CONSTANTES/Ctel,Cte2,Cte3,Cted, Cte5,Cte6, Cte?, Ndroplets
- COMMON/ LOCALPROP/ROG, CPG, CVG, KG,MUG, R , GAMMA, D

- COMMON/ F LOWCOND/ FLUX ,DE , G, 7M
~COMMON/WVOLSPSAT /VF VG

- COMMON/WISCOSAT /VISF,VISG

- COMMON/ TEMPSAT/TSAT

-COMMON/EQDIFF4/rateofchange

-ug-=-G/rog

“Red-=-(ug-y(3) ) Rog™y(4)/Mug
-F-=-1.D8+8.27608*Red**8.5%Cteb
-Fncd-=-rateofchange*2*F/y(4)/y(3)
“Fncl-=--8.508*Ndroplets*Pi*y(4)*y(4)*Fncd/vf/G
K1-=-Cted/y(4)**1.85

~-ypll)-=-Fncl
“yp(2)-=-(Ctel-Cte2*Fncl)/Cte3
~yp(3) =" (K1¥(ug-y(3))**1.16-Cte5)/y(3)

b----yp(3) =" (K1%(ug-y(3))**1.16)/y(3)
--yp(4)-=-Fnc4
“return
-end-subroutine-fcnl

4.3. Organigramme du programme principal
Le programme appelle deux sous-routines permettant de calculer le coefficient d’échange
et la température de paroi a I’aide de deux corrélations distinctes : la corrélation de General
Electric éq. (2.31) (Polmik et al., 1963) et la corrélation WAPD £éq.(2.33) (Bishop et al. 1965).
Les résultats issus de ces corrélations sont comparés avec ceux obtenus avec le modele de
Bennet. Ce dernier est appelé par le programme principal juste apreés avoir affiché les résultats

des corrélations.

27
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Organigramme - Programme Principal

( Début )

Données :

PﬂDy’G’AT‘HI'MZ"¢7Z('R!'x('fl’d:‘r

8

NDEF =10

Calcul des propriétés thermo-physiques de

I’état de saturation

Table thermodynamique

]?S’;{T’ig’if’pfapg’kg’kf’cpé’Cpf’#.g"t[-f"o-

Subroutine : TABLE(1,P,0,PROP)

Calcul de I’enthalpie a I’entrée du tube
Tﬁ =Ty — A,I;'m‘n' —P

SAT

i, = PROP(5)

Table thermodynamique
Subroutine : TABLE(2,P,T ,,PROP)

A, =44z / GD,

Calcul des unités d’ébullition

Z ., =7 x(h

sC

A

Jsat

Subroutine FACT EPS¢,i *

- hﬁ)/Ai
Z =7 x(ig —h,)/A,
Z boil Z R Z SC
Z¥=(Z - -8)Z, )¢

x*=(i*—ig, )i,

|

O

asal
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ZDEF (1Y =7 + (i —1)Z = Z )/ NDEF
HDEF (1) =i, + ZDEF (I)x4x ¢ (GD )
XDEF ()= (HDEF (I)—i, )i,

!

|

Calcul du coefficient d’échange et des
températures de paroi a I’aide des

Oui

I=1+1

Non

Calcul de la distribution de

Subroutine GE Eq(2.31)

corrélations éq(2.31) et ég(2.33) |

Subroutine WAPD Eq (2.33)

température de paroi a I’aide du

modeéle de Bennett

Subroutine Bennett model
(NDEF .P)

Affichage des résultats des corrélations et

du modeéle de Bennett

Stop
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Organigramme du modeéle de Bennett :

NDEF =10

Calcul des propriétés thermodynamique a
I’état de saturation

Subroutine
Table (1, P, 0,PROP)

|
Caleul du taux de vide 4 I’aide de T Subroutine

la corrélation de premoli Premoli

Y1) =xqp

V(2) =T,

¥3) = Gll-x v, (1-2)
v =d,

A=7d?x0.25

xh({wn = Z(‘R
X = Xeg

Ctel=¢xmxD,
CteZ:AxGximx(l—x(.R)

Ndrr)plc‘f.~ =6xGx (1 — Xeg )X o (‘Tdfr )
Amin = TSA}" - 5’ Bmax = TSA'." + 5
k=1

Xond = Xpegn + k%X, = Xy, )| NDEF
x4x$/G/D

Calcul du titre thermodynamique

end

H('/lllz l_/i TX

end

xl('uu’ = (me' - lfwf )/ 1 fe
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Calcul du titre réel et la température
yl.s'rcn"dend = 1 o (1 o xcr‘ )/(x* - Zcr )X (‘x* - 'xend)
yZena‘ = T.'s'at + (Ti: - ];a! )/(x* _Zcr)+ (xena' - Zcf')

T - ylend
|
Calcul des propriétes de la vapeur Subroutine table (3,
surchauffée P,T,PROP)
PgaCperCy ’k‘e’l’ur:

R= Cpg ~Cig

y:cm/cw

Coef de diffusion. p=k x(y-1)/ p,)R

cte 3= AxG xc, xx,

cle 4 =20.25 x u "M pl® xuv,
S = gx(]_p.uxuf)

cte 6 = ,ug(D /pg)’/3
7

cte

cte

:4><kgx”/’/’m

Calcul de P procédure itérative.
Résultats du I’eq(3.20)

Subroutine REGULAFALSI

T=i,/(Rx(i,/RxT,,)~In(P/P))

sat

Rate of change= -2k, xv (T -T.)/ i,

Résultats du systeéme d’équation par la
méthode de Runge kutta

VisVasVi3s Vy -

Subroutine DVERK
(n, Lo Xo Vo X, Tolind,c,nw; w)

Rap= (x,, = Xy )/ D
|

Calcul de la température de la paroi a _ _
I’aide de la corrélation Heinman Subroutine Heinman

e

31




Chapitre 4

Description et organigramme du code élaboré

|

Affichage des résultats

X, Y(1),y(2),y(3),y(4), Tw

K=k+1

4.4. Sorties du code

N

|

Le fichier output généré lors de I’exécution du code se présente comme suit :

z

4.70
4.81
4.92
5.03
5.14
5.25
5.36
5.47
5.58
5.69
5.80

Tw_GE  Tw_WAPD
1322.17 1643.90
1319.38 1632.90
1316.59  1622.28
1313.81 1612.05
1311.03 1602.16
1308.25 1592.60
1305.45  1583.37
1302.64 1574.43
1299.80  1565.78
1296.94 1557.40
1294.04  1549.28

OUTPUT FROM TEST1

[
(WG]

N 2

oONGOUV AW
OO0

nununuuuuuuhbhbhBbN
VOV HAhWNEOOLOWSN

[
(GG

X
5.469555D-01
5.476717D-01
5.483902D-01
5.491559D-01
5.500052D-01
5.509696D-01
5.520747D-01
5.533465D-01
5.548066D-01
5.564759D-01
5.583737D-01

Tg
5.579396D+02
5.657994D+02
5.741386D+02
5.828939D+02
5.920147D+02
6.014577D+02
6.111839D+02
6.211576D+02
6.313450D+02
6.417145D+02
6.522359D+02

ud
2.044063D+01
2.048714D+01
2.053194D+01
2.057532D+01
2.061766D+01
2.065946D+01
2.070126D+01
2.074366D+01
2.078729D+01
2.083280D+01
2.088088D+01

d
3.000000D-04
2.998418D-04
2.996830D-04
2.995135D-04
2.993253D-04
2.991115D-04
2.988658D-04
2.985826D-04
2.982569D-04
2.978837D-04
2.974582D-04

Tw

8.056306D+02
8.215895D+02
8.348113D+02
8.469548D+02
8.585245D+02
8.697318D+02
8.810364D+02
8.904085D+02
8.997784D+02
9.091230D+02

WEB

0.08
0.33
0.78
1.51
2.64
4.32
6.80
10.36
15.40
22.41
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Les trois premieres colonnes présentent les distributions de la température de paroi

données respectivement par la corrélation de General Electric (Polmik et al., 1963) et la
corrélation WAPD (Bishop et al. 1965).
Les sept colonnes qui suivent concernent le modéle de Bennett. La premiére colonne représente
la longueur du tube a partir de la cote ou a lieu I’asséchement. La deuxiéme donne la distribution
du titre de vapeur. La troisieme la température moyenne de la vapeur. La quatriéme colonne la
vitesse des gouttelettes liquides. La cinquieme colonne le diamétre des gouttelettes. La sixieme
colonne donne la valeur de la température de paroi et enfin la derniere colonne présente les
valeurs du nombre de Weber évaluées a 1’aide de 1’équation suivante :

G(ug —ug )°d
og

We =

Les résultats affichés ci-dessus sont obtenues pour les conditions thermohydrauliques

suivantes :

- Tube chauffé¢ uniformément
- Diamétre intérieur de 12.6 mm
- Longueur du tube L =5.80 m
- Cote a laquelle I’asséchement a lieu, Z¢ = 4.70 m
- Pression de service p = 68.93 bars
- Débit spécifique G = 1356 kg/m* s
- Flux de chaleur ¢ = 841 kW/m?
- Sous refroidissement a I’entrée ATsub; = 18.96 °C
Ces données ont été rapportées par Collier et al. (1994) et sont données et résumées dans la

Iégende de la figure ci-dessous :
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INCHES
150 180 m 220
£ EXPEFIMENT [EEMMETT ET AL, 1967)
o ——— PHEMOMEMOLOGICAL MODEL [BEMMETT ET AL 1367)
& —— AMMULAR FLOW MODEL [WHALLEY ET AL, 139821
E G = 1356 kgimis [ 12 10% brrndng
5 B o 841 WeYmiin .26 x 08 Brushred)
B
&
i AAA
= 550 “ "'5‘5'_._.___9_& L1008 4=
-
Em' A I..a-" il
iE
2 450 I -
E 400- Ir
L0
E 50 i
_ i I
T 3 A & a | Em
| I - : 500
O EXFERIMENT [BEMMETT ET &L, 1967}
-~ G = 5329kg/mis (3.9210F mareing
E g 163 wam? 10,532 10" Brusn et
g
-]
¥
X
i
OO - Ll
g R+ - W00
s & -am
451+
E = Lann
& A0
Lm0
=
T am | 0
. ' - 503
Ln L5 50 5K
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Sl M M i w128 mion disen el mike (Beasem & ai 1957, Whales & & 1987).

34



Chapitre 4 Description et organigramme du code élaboré

Conclusion

Ce chapitre a présenté le code développé en langage Fortran ainsi que la méthode
numérique utilisée pour résoudre le systéme d’équations différentielles décrivant I’évolution
des grandeurs thermohydrauliques apres le point d’asseéchement. Grace a la méthode de Runge-
Kutta et a I’utilisation de la sous-routine DVERK, il a été possible d’obtenir des résultats précis
et fiables. Les organigrammes et les sorties du code ont permis d’illustrer clairement le
fonctionnement du programme et de comparer les températures de paroi issues des différentes
corrélations a celles prédites par le modéle de Bennett. Ce travail fournit ainsi une base solide

pour I’analyse des phénomenes thermiques dans la zone post-assechement.

35



Chapitre 5

Résultats et discussions



Chapitre 5 Résultats et discussion

5. Introduction

Dans ce chapitre, nous présentons quelques résultats obtenus par le code élaboré pour le
cas d’un tube chauffé uniformément, rapporté par Collier et al. (1994). Les données d’entrées

du code sont les suivantes :

- Tube chauffé uniformément

- Diamétre intérieur de 12.6 mm

- Longueur du tube L=5.80 m

- Cote a laquelle I’asséchement a lieu, Z¢ = 4.70 m.
- Pression de service p = 68.93 bars

- Débit spécifique G = 1356 kg/m? s

- Flux de chaleur ¢ = 841 kW/m?

- Sous refroidissement a I’entrée ATsub; = 18.96 °C

5.1. Evolution de la température de paroi

La figure 5.1 montre 1’évolution de la température de paroi en fonction de la longueur
du tube. Les données expérimentales et prédites obtenues par Bennett sont représentées
respectivement par la courbe en bleu et la courbe en marron. Les valeurs prédites par notre
programme sont présentées par la courbe en gris. Les valeurs prédites par notre code présentent
la méme allure que celles rapportées par Bennett et sont plus proches des données
expérimentales. Cependant, au-dela d’une certaine cote proche de la sortic du tube, le
programme surestime les valeurs de la température de paroi.

700
650
600
550
500
450 ;
400 rof
350

Température de paroi (°C)

300

250
4 4,5 5 5,5 6

Position le long du tube (m)

Figure 5. 1: Température de paroi le long du tube
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5.2. Evolution du diametre de la gouttelette
La figure 5.2 montre 1’évolution du diamétre de la gouttelette le long de la longueur. Au
fur et a mesure, que les gouttelettes avancent, elles recoivent de la chaleur provoquant un

transfert de masse par évaporation traduisant ainsi une réduction de leur diametre.

—&— Diamétre de la gouttelette
3,005E-04

3,000E-04
2,995E-04
2,990E-04
2,985E-04
2,980E-04

2,975E-04

Diameétre de la gouttelette (m)

2,970E-04
4 4,5 5 5,5 6

Position le long du tube (m)

Figure 5. 2: Evolution du diamétre des gouttelettes
5.3. Evolution du titre massique de vapeur
La figure 5.3 montre 1’évolution du titre tenant compte du déséquilibre thermique des

deux phases. Ce dernier évolue de maniere croissante le long du tube.

0,560

—o—Titre
0,558
0,556

0,554

Titre (-)

0,552
0,550
0,548

0,546
4 4,5 5 5,5 6

Position le long du tube (m)

Figure 5. 3: Evolution du titre massique de vapeur
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5.4. Evolution de la vitesse de la gouttelette
La figure 5.4 montre 1’évolution de la vitesse de la gouttelette le long du tube. Elle

augmente légerement de facon linéaire.

20,95
20,90 —@— Vitesse Ud
20,85
20,80
20,75
20,70
20,65
20,60
20,55
20,50
20,45
20,40

Vitesse Uy (m/s)

4 4,5 5 5,5 6

Position le long du tube (m)

Figure 5. 4: Evolution de la vitesse des gouttelettes
5.5. Evolution du nombre de Weber

Le nombre adimensionnel de Weber, représentant le rapport des forces d’inertie sur les
forces de tension superficielle, est calculé a I’aide de la relation suivante :

G(ug —uq )°d
oy '

We =

25
—&— Nombre We
20

15

10

Nombre de Weber

4 4,5 5 5,5 6

Position le long du tube (m)

Figure 5. 5: Evolution du nombre de weber
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Une des hypothéses simplificatrices du modéle proposé par Bennett est que le
phénomeéne d’éclatement de la gouttelette (Droplet break-up) n’ait pas lieu tant que la valeur
du nombre de Weber est inférieure a 7.5, valeur suggérée par Forslund et Rohsenow (1966).
Sur la figure 4, on remarque qu’a une certaine hauteur z du tube de ’autre de 4.4 m, la valeur
du nombre de Weber prédite par notre programme dépasse la valeur critique de 7.5. Par
conséquent, le phénoméne d’éclatement des gouttelettes est a considérer. Dans cette région

précise, ou I’on constate un écart important avec les données expérimentales (voir figure 5.1).

Conclusion

Les résultats obtenus a 1’aide du code développé montrent un bon accord général avec les
données expérimentales rapportées par Collier et al. (1994) ainsi qu’avec le modeéle de Bennett.
L’évolution des principales grandeurs — température de paroi, diamétre des gouttelettes, titre
massique et vitesse — suit globalement les tendances physiques attendues. Toutefois, une
surestimation de la température de paroi est observée pres de la sortie du tube. Cette divergence
est liée au dépassement du nombre critique de Weber, indiquant 1’apparition probable du
phénomeéne d’éclatement des gouttelettes, non pris en compte dans le modele initial. Ces
résultats confirment a la fois la validité du code dans la zone proche du point d’asseéchement et

ses limites dans la région ou les hypothéses simplificatrices ne sont plus satisfaites.

39



Conclusion génerale




Conclusion générale

Conclusion
Pour mener a bien notre étude, il a fallu en premier lieu maitriser le langage fortran.

Langage de programmation non dispensé dans notre formation.

Afin de pouvoir traiter le phénomeéne de transfert thermique dans le régime a déficit
liquide, une étude bibliographique sur le transfert de chaleur en écoulement diphasique a été
menée. Le transfert de chaleur dans la région a déficit liquide est régi par quatre équations
différentielles : 1’équation de conservation de la masse de la phase liquide, I’équation de
conservation de 1’énergie, 1’équation de quantité de mouvement de la gouttelette et enfin

I’équation de transfert de masse concernant 1’évaporation de la gouttelette.

Ces équations sont résolues numériquement a 1’aide de la méthode numérique de Runge
Kutta d’ordre 4.

Le programme numerique basé sur cette méthode a éte testé et validé avant son adaptation
a notre probleme de transfert de chaleur.

Les premiers résultats prédits par notre programme concordent trés bien avec les données
expérimentales concernant 1’évolution de la température de paroi le long de la longueur du tube.
L’évolution des autres grandeurs telles que le diametre de la gouttelette, la vitesse de la

gouttelette et le titre de vapeur sont trés cohérents.

En perspective, il est souhaitable de mener une validation sur un grand nombre de point

expérimentaux.

Le programme développé peut étre étendu a I’utilisation d’un autre fluide réfrigérant autre

que ’eau.
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