INTRODUCTION

L'un des problémes posé par la sfiretd des Réacteurs 3 Fau sous Pression
concerne la condensation dans l'enceinte de la vapeur reldchée & la suite d'une
rupture accidentelle du circuit primaire. Faisant suite aux expé@riences ECOTRA
réalisées au Service des Transferts Thermiques, une &tude théorique de base a été
entreprise sur la condensation d'une vapeur en présence d'un gaz incondensable.
Le but de cette &tude est double :

(1) interpréter les résultats d'ECOTRA (&chelle réduite)

(ii) donner les Eléments pour &valuer & grande &chelle le flux de cha-
leur absorbé par des parois froides durant la condensation, ainsi que la part de
ce flux qui entraine la désurchauffe de la vapeur relidchée.

Le présent rapport est une analyse critique d'une sélection bibliogra-
phique appropriée qui devrait permettre le choix ou l'é@laboration de lois desti-
nées soit & 8tre test@es avec l'expérience ECOTRA, soit & 8tre utilis@es dans un
code de silireté 3 1'échelle du R.E.P.

La s&lection effectude correspond 3 l'attitude présumée de 1l'ingénieur
chargé des problémes de sfireté. Le flux de chaleur qui atteint la paroi froide
donnée a di franchir un réseau de r&sistances thermiques dont certaines sont soit
négligeables devant la résistance équivalente du ré&seau, soit majorables par des
valeurs approchées lorsque leurs valeurs réelles sont inconnues ou peu fiables.
On obtiendra ainsi une minoration du flux de chaleur.

Nous passons successivement en revue la condensation en gouttes, la con-
densation laminaire en film dans les trois cas oll la convection dans le mélange
vapeur-incondensable est naturelle, forcée ou mixte, i.e. & la foils forcée et
naturelle, 1'effet des vagues 3 la surface du film. Faute de travaux sur le sujet
nous n'avons pas abordé le probléme théorique du fZlm turbulent, couplé avec une
couche limite dans le mélange gazeux. Pour le film turbulent ruisselant dans un
milieu de vapeur pure au repos, tous les livres spécialisés domnent des corréla-
tions du flux de chaleur en fonction du nombre de Reynolds du film. Enfin et sur-~
tout nous avons examiné le probléme de la convection turbulente dans le mélange

gazeux, forcée ou naturelle, et &tabli comment corriger le défaut d'analogie

lorsque les transferts 3 l'interface sont importants.


HL112432
's~ua~iodm1 ~uos aoaJia~u1 & 1 ~ s~iaJsuai~ sa1 anbsi01
a1~01aua & p ~naJ~p a1 ia~liioo ~uammoo 11qa~~ ~a 'a11ain~au no a~oioJ 'xnaza~
a~ua1~m a1 suap a~ua1nqin~ u01~oaAuoo a1 ap amg1qoid a1 ~u~gxa SUOAa snou ~no~
-ins ~a U1JU3





CHAPITRE 1

CONDENSATION EN GOUTTES

1.1, Description qualitative du phénoméne

Lorsqu'une vapeur se condense sur une-paroi froide, le condensat peut
revétir 1'aspect d'un ensemble de gouttes. Il est aujourd'hui universellement
accepté que l'apparition des gouttes se produit de fagon préférentielle en cer-
tains points de la paroi : les sites de nucléation. Entre les gouttes, se trouve
une couche de condensat de taille moléculaire sur laquelle aucune condensation
n'a lieu.

Apr8s sa naissance par nucléation, une goutte grossit par condensation,
puis par coalescence avec ses voisines. Quand elle a atteint une taille trop im
portante, elle se d&croche de la paroi verticale, en laissant dans son sillage

une zone nue, ol la nucléation d'autres gouttes se produit.

1.2, Méthodes de calcul du coefficient d'échangg

La théorie cinétique est utilis@e pour connaitre le taux net de conden-
sation de vapeur sur une goutte. On utilise ensuite un mod&le de goutte sphéri-

que pour calculer l'accroissement de son rayon » dfi & la condensation.

Umur et Griffith (1965) arrivent ainsi 3 calculer le coefficient d'&chan~

ge 7 entre la vapeur et le liquide :
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oli Y est la fraction de molécules incidentes condensées,céﬁa,chaleur latente de
vaporisation, piAT la pression de saturation, R la constante du gaz, TV la tem-
pérature de la vapeur, % 1e rayon critique et r le rayon. Ce dernier est fourni
par un bilan thermique. Il reste cependant une incertitude pour la valeur de ¥y

et celle du rayon critique rx. La valeur de Y est tr8s controversée : on trouve

des valeurs comprises entre 0.04 et 1. Reisbig et Lay (1970) donnent ”
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oll 0 est la tension superficielle liquide-vapeur, VZ le volume spécifique du li-
quide, py la pression autour de la goutte.

Une inconnue reste encore, la distribution de la taille des gouttes sur
la surface de condensation. Rose (1967) propose une distribution de la forme :

1/n

a =1-(=) (1.3)
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oli 0 est la fraction de surface couverte par des gouttes dont le rayon est com-
pris entre r et ?.‘? ést le rayon maximum d'une goutte, 7 est une constante.
Comme on le constate, l'étude de la condensation en gouttes est trés

complexe. Pour s'en convaincre davantage, examinons la th&orie que nous propose
Mikic (1969) : les gouttes effectuant un &cran thermique, la température de la
paroi sera plus forte en dessous des gouttes que sous la zone nue. Al'intérieur
de la paroi, les lignes de flux de chaleur seront déviées par les gouttes. Cela
rajoute une résistance thermique supplémentaire : la résistance de comstrictionm.
Mikic &tablit que cette résistance peut atteindre 80 7 de la résistance totale

dans le cas d'une paroi en acier inox.

1.3. Présence d'incondensables dans la vapeur

Face 3 la complexité& du calcul du coefficient de transfert relatif aux
gouttes, il est utile d'8valuer son importance par rapport & celui du mélange
gazeux. Or Hannemann (1977) fait justement remarquer que lorsque la vapeur con-
tient des incondensables, ceux-ci s'accumulant au voisinage de la paroi, créent
une résistance thermique beaucoup plus importante que celle due aux gouttes.

C'est la raison pour laquelle nous ne traiterons pas davantage du pro-

bléme de la condensation en gouttes.



CHAPITRE 2

CONDENSATION EN FILM -~ CONVECTION NATURELLE LAMINAIRES

2.1, Présentation du phénoméne

Nous analysons la condensation d'un mélange air-vapeur le long d'une
plaque plane verticale. Le mélange sera plus riche en air et plus froid au voi-
sinage de 1'interface film liquide-gaz et il y sera donc plus dense qu'au loin
de 1l'interface. Du fait de la gravité il apparaltra une couche limite de convec-

tion naturelle dans le gaz vers le bas (figure 2.1).

2.2. Méthodes utilisées

Les auteurs résolvent les &quations de conservation dans le film, 3
1'interface et dans le mélange, munies des conditions aux limites appropriédes.

i) Dans le film liquide

Akers et al.'(1960), Sparrow et Lin (1964) utilisent la solution de

Nusselt oli 1la température d'interface'Ti est inconnue :
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Figure 2.1 : Condensation en convection naturelle
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Minkowycz et Sparrow (1966) &crivent les &quations de conservation

(masse, impulsion, chaleur) dans 1'approximation des films minces :
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(ii) Dans le mélange air-vapeur

Sparrow et Lin (1964) utilisent les &quations de conservation (masse
totale, impulsion, &nergie thermique et masse d'air) dans 1'approximation de la

couche limite :
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(iii) A l'interface liquide-gaz

y=68(x)

I1 est actuellement admis d'écrire :
conservation de la masse totale :

ds

& or (uy -&——vL)=p(u%-0)

]

conservation de 1'impulsion :
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conservation de 1l'énergie thermique :
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conservation de la masse de 1'incondensable
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équilibre thermodynamique :

T, =

v
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(iv) Conditions aux limites

A la paroi, y = 0

. vitesse nulle et température imposée Tp

(2.10)

(2.11)

(2.12)

(2.13)

(2.14)

(2.15)

(2.16)

(2.17)



Au loi, y =+ o
. vitesse nulle
. température imposée I

. fraction massique d'air imposée
P

A toutes ces &8quations il faut ajouter la relation, déduite des lois des

gaz, entre la pression partielle de vapeur pV et la fraction massique W :

v I-uw
E = e (2.18)
P 4y
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A

OGAMA et M? sont les masses molaires de 1'air et de la vapeur, p la pression
uniforme du mélange.

Les auteurs &tudis introduisent des approximations dans le syst&me
d'&quations précédent ou au contraire introduisent des complications. Sparrow et
Lin (1964) n'ont pas besoin de la conservation de la tension de cisaillement

(2.12) car la solution de Nusselt, du c8té du film liquide, est telle que :

De plus, pour ces auteurs, la convection naturellé dans le géz ne dépend

pas de la répartition des températures mais uniquement de celle des fractions
massiques (convection massique). Il s'ensuit que 1'énergie thermique ne joue aucun
r6le dans le mélange gazeux. Ainsi 1'8quation (2.8) n'est pas utilisée et dams la

condition de comservation (2.13) le flux de chaleur, du c8té du gaz, est ﬁégligé:

b, = kg VO ‘ (2.20)

Finalement, pour Sparrow et Lin (1964), on a la restrictiom :

Rose (1969) résoud le méme problime que Sparrow et Lin (1964), avec les
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mémes approximations. Minkowycz et Sparrow (1966) ajoutent les phénomdnes supplé-
mentaires suivants :

- surchauffe de la vapeur T, - TiAT

- variation des propriétés physiques, notamment celle de la masse volu-

mique p du gaz en fonction de la temp@rature et de la fraction massique :
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Ainsi la convection naturelle est & la fois d'origine thermique et massique.

- résistance thermique interfaciale
- diffusion thermique (effet Soret) et conduction massique (effet Dufour)
Dans (2.22) B est le coefficient de dilatation thermique égal pour un

~

gaz parfait 3 Z/HL,et Y est le coefficient de dilatation massique :

A
Y3 — 1 (2.23)
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Les paramétres de contrSle du probléme traité par Sparrow et Lin (1964),

Rose (1969) sont les nombres d'Archim@de: Ar. et de Sparrow spL, ainsi que :

L
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R est le paramétre de la condensation, I' celui de la convection naturelle massi-
que et Sc le nombre de Schmidt. A noter que dans tous les paramdtres de contrdle
_apparaissent les grandeurs & l'interface Ti et w., qui sont des inconnues 3 dé-

terminer.

Mori et Hijikata (1973) considérent en plus que le mélange air-vapeur
est uniformément saturé, et contient par suite des gouttelettes condensées. Nous
parlerons des &quations nécessaires pour cette situation au chapitre 3 sur la
convection forcée.

Sparrow et Lin (1964), Minkowycz et Sparrow (1966) sont les premiers 3
résoudre le probléme en utilisant les &quations appropriées. Ces &quatioms, aux
dérivées partielles, sont réductibles dans les cas étﬁdiés en équations diffé-
rentielles ordinaires, grice & 1'introduction de variables affines : la solution

poss&de alors une 4imilitude interne, propriété habituelle des couches limites
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€lémentaires. Ainsi les &quations dans le gaz se réduisent en les &quations affi-
nes de la convection naturelle classique. L'originalité du problime de la conden-
sation avec incondensable est la condition de Eckert-Schneider (2.14) qui exprime
1'imperméabilité de 1'interface i 1'incondensable. En variables affines, si £ est
la variable de la couche limite, F(§) la fonction de courant réduite et X(£) 1la

fraction massique d'air déduite, la condition précédente devient :
3 Se F(o) =R X'(o) (2.25)

Malheureusement le grand nombre de données et la complexité des condi-
tions 3 1l'interface exclut toute possibilité& de solution analytique.

Sparrow et Lin (1964), Minkowycz et Sparrow (1966) résolvent les &qua-
tions affines numériquement. Rose (1969) préfére la méthode des profils i la
méthode affine. Bien que moins précise,la solution a un caractére plus formel et
le volume de calculs est fortement diminu&. Mais ce n'est qu'une méthode appro-

chée,

2.3. Résultats obtenus

Akers et al. (1960), s'inspirant des résultats concernant la diffusion
de la vapeur 3 travers une couche d'air stagnante, obtiennent une corrélation

expérimentale pour la densité de flux molaire de la vapeur NV :

4
NV £ x 0.37

T e (=2 (Gr' se) (2.26)
Céﬁ x 4

valable pour un mélange &thanol-azote qui se condense sur une plaque verticale de
hauteur £ = 8 cm. La corrélation (2.26) utilise Gr’, le nombre de Grashof (6.19)

de la convection massique, et son domaine de validité est :

3 7

10 < Grn! Se < 10 (2.27)

Si on se référe & Bird et al. (1960), ce domaine n'est pas compatible avec un
exposant aussi &levé de 0.37. Toutefois la vitesse de condensation V est de méme
ordre de grandeur que la vitesse de convection u, ce qui expliquerait de grands
flux massiques.

Remarquons que si on transpcsevla formule (2.26) pour passer de l'emploi

des grandeurs molaires 3 celui des grandeurs massiques, on aura :
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5L wﬁ 0.37
°F - n ( — ) (Gr' Se) (2.28)
w

seule formulation approprie aux problémes de diffusion en présence de convec-
tion.
Les résultats de Sparrow et Lin (1964), Minkowycz et Sparrow (1966)

sont présentés sous forme de graphes donnant le rapport du flux dans le llqulde

‘L

(2.29)

au flux ¢Nu (ou ¢§) déduit de la théorie de Nusselt. Les figuresv2.2 - 2.4 mon-
trent ce rapport en fonction de 1'&cart de température TiAT - Ib s avec la
fraction massique w ~de 1'air et la surchauffe comme paramétres. Les résultats
de Sparrow et de ses co-auteurs sont valables pour de 1'eau et un mélange air-
vapeur, et limit&s 3 une fraction massique w, = 0.10,

La figure 2.2. montre 5 points résultants des expériences d'Othmer
(1929) et 2 couples de 5 courbes calculBes pour les fractions massiques corres-—
pondantes.

La figure 2.3 indique 1'influence de la fraction massique W, pour les
températures de saturation 3 1'infini TSAT 82 et 100°C. la flgure 2.4., pour
une fraction massique de 0.02, fournit l'effet de la surchauffe T, - ZfAT pour
les 3 tempé@ratures TSAT = 100,66 et 27°C.

D'une manidre générale la réduction du transfert de chaleur est entis-
rement due au phénoméne de diffusion classique dans la couche limite: gazeuse,
car les phénoménes de diffusion thermique et de conduction massique, ainsi que
la résistance interfaciale, sont négligeables. Enfin, l'effet de la surchauffe,
négligeable en vapeur pure, devient important en présence d'air dans la vapeur.

Rose (1969) compare ses résultats 3 ceux de Sparrow et Lin (1964). Pour
M= 2,25 104, Se = 0.5, c'est-a~dire pour le cas de 1l'eau et de 1'air 3 la
pression atmosphérique, pour ume fractlon massique d'air au loin w, = 0.01, et
pour un nombre de Sparrow SPL 6.5 10 , Rose trouve une fraction massique
d'air 3 1'interface w, = 0.95, soit 1.27 la valeur obtenue par Sparrow et Lin.

Mori et Hijiksta (1973), dans leur tentative de prise en compte des
gouttelettes qui sonf présentes dans 1'hypoth&se d'un mélange saturé résolvent
les &quations par la méthode des profils. Une telle méthode conduit 3 une solu~
tlon formelle définie dans tout 1'intervalle de la fraction massique de vapeur

[0,1] La figure 2.5 fournit des variations du- paramétre hybride Nu oii



2.3. : Effets de la fraction massigue et de la température

Figures 2.2-4 :

flux de chaleur (d'aprés Sparrow et al.)
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Condensation d'un mélange vapeur d'eau-air en convection naturelle :
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Solution of
104 film condensation
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Figure 2.5 : Condensation d'un brouillard air-vapeurd'eau-eau

en Convection Naturelle.

(d'aprés Mori et Hijikata)

¢L est le flux dans le liquide et k la conductivité du mélance diphasique :

3 -1/4
wE L or }-1/4 8 1 B " Tl 9w (2.30)
e (77 RT - T |3 2 '

pour des températures d'interface

T, = 20, 40, 60 et 80°C
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et des écarts de température

T =T, =1, 5et 20%C

(5]

le tout pour le cas d'un mélange air-vapeur d'eau 3 la pression atmosphérique.
Mori et Hijikata pretendent que l'écart de 10 3 20 7% que Mlnkowycz et Sparrow
(1966) constatent entre théorie et expé@rience peut 8tre expliqué en admettant

1'équilibre thermodynamique au sein du mélange.

2.4, Commentaires

Tous les résultats montrent que la présence d'incondensable réduit le

flux de chaleur dans de fortes proportions. Le rapport des flux ¢ /¢ est peu
sensible 3 1l'écart de température TS T. T , sauf en cas de surchauffe T, -°zmSAT
et aux faibles é&carts ZiAZZ-lp. Dans ce cas l'effet de la surchauffe r, - ZNSAT

est de compenser sensiblement 1l'effet des incondensables.

Nous ajouterons les remarques suivantes :

(1) Les résultats de Sparrow et de ses co—auteurs sont limités 3 la gamme
de fraction massique d'air 0 - 10 7 alors que Mori et Hijikata préten-
dent couvrir tout la gamme de 0 3 100 Z.

(i1) Sparrow et ses co-auteurs, ayant déterminé la température inconnue de
1'interface, donnent leurs résultats en fonction de la température de
paroi. Mori et Hijikata se contentent de résultats en fonction de la
température d'interface, de méme que Rose.

(iii) Tous les ré@sultats.ne sont disponibles que sous forme de graphes et non
sous forme de corrélations en fonction des paramétres adimensionnels du
probléme.

(iv) L'utilisation de 1'approximation de Nusselt pour le film liquide ne res-
pecte pas la continuit& de la temsion tangentielle T 3 l'interface

film-gaz. Il ne semble pas que les conditions de validité d'une telle

approximation soient &tablies. Rohsenow (1956) avait introduit une ten-
sion tangentielle T constante a la surface du film, en présence de
vapeur pure au repos. Il semble possible de traiter le cas général T
variable en vapeur pure en mouvement. Dans un tel cas la convection

dans le film serait mixte car due 3 deux forces, gravité et tension
tangentielle (CEf. § 4.4).



CHAPITRE 3

CONDENSATION EN FILM - CONVECTION FORCEE LAMINAIRE

3.1, Présentation du phénoméne

La condensation d'un mélange air-vapeur en convection forcée se fait

le long d'une plaque plane semi~infinie. Une couche limite d'@paisseur A(x)

se développe dans le mélange gazeux (figure 3.1).

3.2. Méthodes utilisées

Les auteurs utilisent en général les &quations de conservation dans

le film liquide, 3 1'interface film-gaz et dans le mélange gazeux, munies des

conditions aux limites appropriées.

(i) Dans le film liquide

Hijikata et Mori (1973), Bernard et al. (1978) et Rose (1980) négli-
gent 1'é@paisseur du film, celui-ci &tant soufflé par le courant gazeux.
En d'autres termes, pour ces auteurs, la température de l'interface
Ti'est pratiquement &gale 3 la température de paroi Tp ; et la vitesse
Us du fluide 3 1'interface est pratiquement nulle. Cette hypothé&se
serait justifiée par les résultats de travaux plus anciens que nous
analysons ci-aprés.

Sparrow et al. (1967), Minkowycz et Sparrow (1969) &crivent les &qua-
tions simplifides des films minces soumis, non 2 la gravité, mais 3 la
tension de cisaillement interfaciale T due 3 1'écoulement du mélange

gazeux :

‘ .
v gaz
J
Interface, M, uj. Ti, Ti, dj, wi
s film .
1 =S

Tp

Figure 3.1 : Condensation en convection forcée
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ou v
L L _
2%, BZTL
5 = 0 5 = 0 (3.2,3)
Y 3Y .

(ii) Dans le mélange gazeux

Sparrow et ses co—auteurs écrivent les &quations de conservation de la
masse totale (2.5), de 1'impulsion (2.6) olt le terme de poussée d'Archi-
méde est supprimé, et de la masse d'air (2.8). Quant 3 1'équation de
1'énergie thermique (2.7), seuls Minkowycz et Sbarrow (1969) la conser-
vent pour l'influence de la surchauffe T, - TﬁAT de la vapeur.

Hijikata et Mori (1973), Bermard et al. (1978) consid@rent que le mélan-
ge air-vapeur contient des gouttelettes condensées et que la vapeur est
uniformément saturée, & la différence des auteurs précédents pour les-
quels la vapeur n'est saturée qu'au contact du film liquide. On est donc
en présence d'un &coulement diphasique oli 1'on définit les grandeurs

moyennes du mélange par :

(3.4)

P =, t oo, *t o0,
v = v v+ ; (3.5)
ph = Py hA * oy hV * o hD (3.6)

P . * . - g
La vitesse de la phase dispersée 2 est prise &gale 3 la vitesse de la

P e d . . Py
phase continue (gaz) Vo dont la masse volumique est Pp3 on aura ainsi :

-> -> ->

chc -‘pAva + vaV (3.8)
> -> -
vy = vc = : (3.9)

La condition d'incompressibilité du gaz se traduit par la constance de

pc et 1l'expression de la masse volumique totale devient :

= (140 & o 1. (3.10)
P = pC pC - pC .

oli £ est la fraction massique des gouttelettes.
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Les &quations de conservation de la masse totale, de 1'impulsion, de la

masse d'air et de 1'énergie thermique s'écrivent alors :

3 3 -
e (1 +&u + e (1 +8&v= 0 (3.11)
3 3 52
(1 + E)u 5-“- + (1+8)pp B -y 2u (3.12)
x Y 2
oY
92w
3 3 _ 4
e (e wy) t = (v wy) =& >; (3.13)
Y
3 ) 5%

Dans (3.14) on a négligé le phé&nomdne d'interdiffusion.

A 1'interface liquide-gaz y = &(z)

Les conditions & 1'interface liquide-~gaz sont les mémes quel que'soit le
type de convection, i.e. les Equations (2.10) 3 (2.17). ‘
Sparrow et al. (1967), Minkowycz et Sparrow (1969), & 1'opposé de ce
qu'i}s faisaient pour la convection naturelle, ne respectent pas la
continuité des vitesses tangentielles en supposant que la vitesse du gaz

d l'interface est négligeable :
A
u, = u (§) ~ o0 (3.15)
Mais ils respectent la continuité des tensions tangentielles :

ou

A L _ du '

Conditions aux limites

-

La seule modification par rapport i la convection naturelle concerne la

vitesse au loin, constante :

y - @ u > u, = (Cte (3.18)

Sparrow et al. (1967), Minkowycz et Sparrow (1969), mettant les &qua-

tions sous la forme affine classique de la théorie de la couche limite

qui régit les formes réduites F(Z) de la fonction de courant, X(&) de

la fraction massique et © (£) de la température. Les formes affines
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des conditions ‘de conservation de l'@nergie thermique (2.13) et de la masse de

1'incondensable (2.14) sont :

1/2
_ ? _ 1 F"(o) 1/2 _ 1
Sp Qo) = [2 o) M Spp 5 F(o) (3.19)
Se F(o) = 2 R X'(o) (3.20)

Les parnamétres de contrnile du probléme sans surchauffe traité par Sparrow et al.
(1967) sont :

p u w T
Re, A L =™
Hr,
L TG
o, M
u B L L (3.21)
b U
w o o- W
g A -t
.
T
A ,
Se = u/pd J

Les paramétres de contrSle supplémentaires introduits par Minkowycz et Sparrow

(1969) pour l'influence de la surchauffe sont :

k(T, - T,
° = TN
(3.22)
P = k
Pr ¢y u/

En 1l'absence de surchaugfe, les r@sultats de Sparrow et al. (1967) permettent

d'obtenir le flux de chaleur ¢L qui traverse le film et le flux massique #m :
- 1/3 ~-1/3
M. Re V2 - E- F"(o)] /2 Spy) (3.23)

L L
~1/3
F(o) [z o) | a2 sp,) #/° (3.24)

I}

formules utilisables si 1'on précise les définitions suivantes :
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¢, x
A L A
. (4 p
Flo) b _2h g 1/2 (3.26)
7 x

Dans le cas limite F(o) << 1, F"(o) est 0(1) et vaut 0,332
Dans le cas-limite I << F(o), F'"(o) ~ 1/2 F(o) et les formules (3.23-24)

doivent &tre remplacées par :

Nu ReL"1/2 = 0.5 (3.27)

L
Flo) 2 g

I (3.28)

En présence de surchaufge, une relation plus complexe fait intervenir les para-
métres Pr et Sp. Comme pour la convection naturelle, la condition de nullité du
flux d'air (3.20) permet de calculer W, . On remonte 3 Ti par la condition de
saturation (2.17).

Rose (1980) se place, comme Sparrow et al., dans 1'approximation d'un
film liquide mince de vitesse interfaciale U, négligeable. Comme Bird et al.
(1960) 1'ont proposé bien avant eux, Sparrow et al. ainsi que Rose ont utilisé&
pour la condensation les solutions connues de la couche limite avec aspiration
dont le paramdtre caractéristique est justement F(o). Alors 1'idée de Rose (1980)
est de mettre sous forme de corrélation les r8sultats classiques concernant les
transferts avec aspiration dansfe mélange gazeux.

Pour le transfert de masse, le gradient & l'interface de la fraction massique

X'(o), qui permet de calculer le nombre de Sherwood (3.32)

Sk Re

~-1/2
x x

== X'(0) (3.29)
est bien représenté par une formule empirique pour la totalité du domaine de
variation du paramétre d'aspiration F(o) : [p, + @ [: Lorsqu'on porte la va-

leur de X'(0o) dans la condition d'imperméabilité (3.20), on obtient :

w.
1/2)8e F - -
Bi =1 - -(—/—XZ—?(-O-)-@) "1+ a(1/2)’Scc F(o) | (3.30)

avec a = 1,142, ¢ = 0.96, et ol Xg(o) -est le gradient de fraction massique

en 1'absence de transfert de masse, F(o) = 0, On a les cas limites :



20

1-0
- : 0-005
N 002

0- 8f—== "
R ~0-05
- N0

N I ; 1
= Wa .
f;,_ - ~~<l Forced convection
o [ S m e e [£0:005 | =====Gravity flow [7]

04 e —
: -——--..-_____--’_‘“{_0'02
- /0'05 ----..---------"-—-v--—

' ] I D Pk

o2 SRR SR 7 ) I il wiaiaininds
B —— ——1-;»;—-—-——————
K Ta? 212 °F
l!llllllllolillllllIllfllll‘lill’?lll

ot 30 30
Ty, °F

Figure 3.2 : Température de saturation T::AT = 100°C
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Figure 3.3 : Température de saturation ZiAT = 26.7°C

Figures 3.2-3 : Condensation d’un mélange vapeur d'eau-air ; flux de chaleur

(d'aprés Sparrow et ses co-auteurs)
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Se F(o) - o .= w, T W .
(3.31)
Se Fl(o) » w =2 )

Hijikata et Mori (1973) résolvent le probldme de la convection forcée
avec gouttelettes par la méthode des profils, déj3d utilisée dans le cas de la
convection naturelle. Ces auteurs, de méme que Bernard et al. (1978) negllgent
complétement 1'ex1stence du film liquide. Bernard et al. résolvent leurs &qua-

tions par la méthode numérique des différences finies.

3.3. Résultats obtenus

Comme pour la Convection Naturelle, les résultats de Sparrow et al.
(1967), de Minkowycz et Sparrow (1969) pour la Convection Forcée, sont obtenus
par des méthodes purement numériques et sont présent@s sous forme de graphes.
Les graphes fournissent en l'absence de surchauffe le rapport du flux ¢L figu-
rant dans 1l'équation (3.25) au flux ¢ qu'on obtiendrait en 1'absence d'incon-
densable (faire T TSAT dans les équatioms 3.21, 3.22 et 3,25). Les figures
3.2 - 3.3 montrent ce rapport en fonction de 1'&cart ZEAT - p’ avec comme pa-
ramétre la fraction massique w, de 1'air, dans un mélange air et vapeur d'eaus

variant dams 1'intervalle 0 < w < 0.10. La figure 3.2 donne 1'influence de w_

pour une temperature au loin TSAT 100°C tandls que 1a flgure 3.3 correspond

TSAT = 26,7°C . Sur ces mémes figures on trouve &galement le rapport de flux
pour la condensation en convection naturelle. On constate que la réduction du
flux de chaleur créée par 1'incondensable est moins importante en convection
forcée qu'en convection naturelle.

La figure 3.4 fournit 1l'influence de la surchauffe VI ZEAT pour une

température de saturation au loin TiAT = 100°C, et pour plusieurs fractions mas-
siques w_. Sur cette figure le flux de référence ¢E est le flux sans surchauffe.

Les effets de la surchauffe se manifestent le plus :

aux faibles &carts de temp@rature TfAT - Zb

- aux fortes fractions massiques w_
AT
- aux fortes pressiomns (ou ﬂi )
Rose (1980) propose une corrélation simple pour calculer le nommnre de
Sherwood, c'est-d-dire le flux massique condensé m, en fonction du nombre de

Reynolds dans la gaz et du paramétre de condensation R (Eq. 3.21) :
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Figure 3.4

: Condensation d'un mélange vapeur d'eau-air;

Influence de la surchauffe (d'aprés Sparrow et al.).

Sh

x

max
PR

D'aprés Rose (1980), X'(0)

A hx wy
* 55 oo (3.32)
= X' R Rei/z (3.33)

est la solution d'une équation du second degré :

-1+ \/z + 4 a; X!(0) R/(1+R)

X' (o} = (3,34)
2 az R
- _ -(.04 ' - B
ot a, = 1.142 Se . D'aprés Rose également :
(o) - Se i } (3 )
X' (o = .35
° (27.8 + 75.9 5c7*396 4 657 50)1/6
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Figure 3.5 : Condensation d'un brouillard air-vapeur d'eau-eau en

Convection Forcée (d'apres Hijikata et Mori).

La figure 3.5 est extraite des ré@sultats de Hijikata et Mori (1973). Cette figu~
re donne la variation du rapport du nombre de Nusselt hybride Nu‘ (8qu. 2.30)
au nombre de Nusselt :uo sans condensation :
1/2

B, = 0.295 Re, (3.36)
en fonction de la surchauffe T - Ti , avec la température au loin T comme
paramétre. Puisque le brouillard est supposé saturé, il n'y a pas d'indication
de la fraction massique w_ . Pour les faibles &carts IﬁAT - Ti , on observe la
méme décroissance du flux de condensation que sur les résultats de Minkowycz et

Sparrow (1969) avec surchauffe (figure 3.4).
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Figure 3.6 : Condensation d'un brouillard air-vapeur d'eau-eau en

Convection Forcée (d'aprés Bernard et al.).

La figure 3.6 est extraite de 1'étude de Bernard et al. (1978). On peut
supposer que l'ordonnée du graphe est le flux de chaleur ¢i qui atteint 1'inter-
face en provenance du brouillard. Ce flux est faible. Un tel ré&sultat est partiel

puisque le flux massique condensé n'est pas déterminé.

3.4. Commentaires

La présence d'incondensable réduit le flux de chaleur dans de moins for-
tes proportions en convection foce qu'en convection naturelle. Pour Hijikata et
Mori (1973), les propriétés du brouillard sont telles que le flux de chaleur
augmente et le flux massique diminue par rapport aux flux respectifs dans un mé-
lange gazeux en non €quilibre ou sursaturé.

. Les commentaires du § 2.4 restent valables sauf ceux du (iii). Nous
pouvons ajouter les remérques suivantes : _
(1) les corrélations de Rose (1980), (Eq. 3.34 et 3.35), établies 2 partir
des résultats numériques, permettent un calcul &lémentaire du flux de

chaleur ¢L dans le film, pour toute température Ti de 1l'interface.
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(i1) la conditions de validité de 1'hypoth&se statuant que la vitesse inter-
faciale u; est négligeable (Eq. 3.15) n'est jamais &tablie. Un calcul

simple domne :
F'(o) = |2 Fr(0)]2% w3 SpL1/3 (3.37)

. Il apparait que dans les applications ol la condensation est faible,

i.e. F(o) << 1, ot F'"(0) = 0 (1), la condition :

s A
M = o Hy Jou >> 1 (3.38)

sera suffisante pour impliquer :

Fl(o) <1 & uy; << ug ’ (3.39)

. Dans les applications oli la condensation est forte, i.e. F(o) >> I,on
peut 3 la limite tenir compte de la surchauffe T - T, et calculer
le paramétre d'aspiration par :
1/2
M SPL

EEZTE (5.40)

F(o) =

formule qui remplace (3.28) et dans laquelle le nombre de Kutateladze

Ku est :
R = 2 2% (3.41)

L
Puisque dans cette limite F"(0) = %- F(o), la formule (3.37) ci-

dessus devient :

SpL

! o~ .
E (o) m | (3.42)

SpL << I est une condition suffisante pour impliquer (3.39).

(iid) les conditions dans lesquelles on peut négliger la surchauffe, i.e. le
transfert de chaleur dans le mélange gazeux ne sont jamais indiquées
explicitement. D'aprés le bilan thermique interfacial (Eq. 3.19), on

obtient :

2 ro) 1%
.CBZ = [2 W m l @’(0)‘ (3.43)
L
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oi ©f(o) est le gradient de température normalisé 3 l'interface.
. Dans les applications oli la condensation est faible, F(o) << 1,

F'"(o) et @'(o) = 0(1), on a, compte tenu de (3.24)

% To=T; 1 2/3  1/3 (3.44)
- e S Spr,
L i~ T

K o % >> 1 (3.45)

pourra &tre une condition suffisante pour négliger le flux de chaleur

¢i dans le gaz.

. Dans les applications oli la condensation est forte, F(o) >> 1, on a:

F"(0) m% F(o) et |@'o)|n -12- Pr F(o) (3.46)

Alors, en utilisant le résultat (3.40), on obtient :
& Ku

— Y]

5, T T (3.47)

Ku << .1 -est une condition nécessaire pour négliger le flux de chaleur

dans le mélange gazeux.

(iv) la condition de validité de 1l'hypoth&se selon laquelle 1l'enthalpie con~
vectée et 1'inertie du film sont négligeables n'est &tablie par aucun

des auteurs passés en revue.




CHAPITRE 4

CONDENSATION EN FILM - CONVECTION MIXTE LAMINAIRES

4,1, Présentation du phénoméne

La phénoméne de la convection mixte consiste en la superposition des
deux ph&noménes précédents, convection naturelle et convection forcée. La mixité.
du phénoméne vient du fait que :

a) le film liquide est soumis 3 deux forces : la force de gravitéd, et la

tension de cisaillement 3 1'interface, créée par 1l'dcoulement gazeux.

b) la couche limite se développe dans le mélange gazeux le long de 1'in-

terface sous l'effet de la force de gravité et de la vitesse au loin

U .
e

4,2, Méthodes utilisges

On n'a analysé qu'une seule &tude de la condensation en convection mixte:
celle de Lucas (1976). Cet auteur utilise les mémes équations que les auteurs
d'études sur la convection naturelle ou forcée. On y reléve en particulier 1'ex-
pression des forces d'Archimdde dans les équations de 1’impu}sion du liquide-et
du gaz, ainsi que la valeur au loin u_ de la vitesse du gaz.

Lucas (1976) transforme le systéme d'équations du mélange gazeux i 1'ai-
de des variables de Sparrow et al. (1967), mais il n'y a pas d'affinité possible

et, en plus de la variable classique n, la deuxi®me variable indépendante est

alors :
£ A gz _ Gr (4.1)
2 2
U Re

£ est d'ailleurs le seul paramétre adimensionnel supplémentaire qui caractérise
la convection mixte par rapport 3 la convection forcée. Pour le cas ol £ -+ 0, on
a la convection forcée affine, tandis que pour le cas oii £ > ©, on a la convec-
tion naturelle affine, toutes deux &tudides auparavant.

Lucas résoud le problé&me par la méthode des différences finies. Il teste
ensuite avec succds la méthode des profils, en introduisant une vitesse de réfé-

rence déja utilisée par Rose (1969), sans donner plus de précision que ce dermier.
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- Figure 4.1 : Condensation en convection mixte.

4.3, Résultats obtenus

Les résultats sont d'un iny&rét limité dans la mesure ol il s'agit de la
condensation d'un mélange de méthanol et d'eau, et que leur présentation est faite

sous forme de graphes dans quelques cas (figures 4.2 et 4.3).

4.4, Commentaires

Dans sa bibliographie Lucas (1976) cite une oeuvre antdrieure, celle de
Denny et Jusionis (1972) sans faire de commentaire. Comme beaucoup d'auteurs de
1'8poque, Denny et Jusionis ont résolu numériquement par la méthode de Patankar
et Spalding les Eéquations générales du probléme qui, affirment-ils, ne posséde
pas d'autosimilitude. Dans leur article de 1972 Denny et Jusionis ont étudié par
une méthode approchée 1'influence de la vitesse au loin u_ du gaz, sams citer
les travaux de Sparrow et al. (1967). Ce faisant ils vont dans le sens de Rohsenow
(1956) puisqu'il s'agit de connaitre 1'influence de la tension de cisaillement

interfaciale T, sur le film ruisselant.
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Figures 4.2-3 : Condensation d'un mélange de vapeurs d'eau et de

méthanol en Convection Mixte (d'aprés Lucas).

Malheureusement la m&thode approchée que proposent Demny et Jusionis
(1972) n'est pas convaincante pour la prise en compte des incondensables. Aprés
avoir remarqué 3 juste titre que, si 1'on connait les transferts et la tempéra-
ture 8 1'interface, alors le probl&me du film condensé est découplé du probléme
dans le gaz, ils proposent d'utiliser pour T2 la solution :

T, T M {u -ui) (4,2)

<
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valable dans lalimite d'une forte condensation, c'est-d-dire lorsque le paramé-
tre d'aspiration est grand : F(o) >> 1. Mais dans cette limite, les solutions

des couches limites dans le gaz sont telles que :

Ff'(o) ~ -12- Flo) (4.3)
- 8'(0) -12- Pr Flo) | (4.4)
- X'(0) ~ —é- Se F(o) (4.5)

Or, si (4.3) implique (4.2), (4.4) et (4.5) impliquent respectivement :

¢i = C% (T - Ti) (4.6)
i; = t (wi -w ) (4.7)
ol ji =m w. est le flux de diffusion massique. On en déduit que, 3 la limite :
W, =W
-r & Z_ = - g (4.8)
w.
7
c'est-3-dire que w, = 0 : la vapeur est pure. Ainsi il parait clair que la

solution approchée devrait &tre une perturbation pour des faibles fractiomns d'air
w_ de la s0lwtion Lidéale découlant des simplifications ci-dessus. De fait Denny et
Jusionis (1972) ne testent leur solution approch&e 3 1'aide des résultats numéri-
ques globaux que pour des fractions massiques d'air w < 0.1. Mais la solutiom

idéale reste i trouver ...



CHAPITRE 5

VAGUES D'INTERFACE ET TURBULENCE DU FILM

5.1. Présentation du phénoméne

Le film de condensat qui s'écoule le long d'une paroi froide n'est pas
toujours stable et l'interface n'est pas toujours lisse. Les instabilités de 1'.

interface donnent naissance 3 des ondes progressives ou & des vagues isolées plus

ou moins périodiques. Puis le film lui-méme peut devenir turbulent.

5.2. Méthode de calcul du flux de chaleur

Sofrata (1980) considére des vagues sinusoIdales d'amplitude relative B.
Le nombre de Nusselt NuL dans le liquide sera alors donné par :

-3/8

a2 0
NuL = (1 - B87) NuL (5.1)

ol Nug est le nombre de Nusselt du film sans vague. Le probléme subsiéfe de la
détermination de B.

Hirshburg et Florschuetz (1982) &tudient les ondes progressives d'un film
visqueux sans condensation. Ils écrivent les &quations de Navier-Stockes, choisis-—
sent un profil des vitesses moyennes parabolique et recherchent par une méthode
nﬁmérique les perturbations périodiques. Puis ils &tudient 1'influence de ces ré-
sultats, e.g. la longueur d'onde A et l'amplitude des ondes, sur le transfert de

chaleur. Le coefficient d'&change moyen est tout bonnement calculé par :

k A

= _ L dx
. ]0 5 (5.2)
5.3. Résultats obtenus
Sofrata suggére de prendre 8 = (.46, d'aprds Kapitza (1948), en pre-

midre approximation. Pour tenir compte de la tension superficielle, il propose une

corrélation domnant le nombre de Nusselt NuL en fonction du nombre de Reynolds du

film et du nombre de Morton Mo :
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o, U, 8
Re, & 4 L L L (5.3)
bl W
P, = p g1
w &8 L L (5.4)
o) 3
L ch

oll ZL et §L sont les vitesses et &paisseurs moyennes du film, o© 1a tension
superficielle et My la viscosité du liquide.

Cette maniére de tenir compte des vagues augmente le coefficient d'é-
change de 10 7 par rapport & la théorie de Nusselt. On reste toutefois inférieur
de 10 7 3 1'expérience.

Hirshburg et Florschuetz (1982) pré&sentent leurs résultats sous forme de
graphes du nombie de condensation Nu. Ar.

1/3
/5 _,, L L .
+ L'influence de Mo semble moins importante que

en fonction du nombre de Reynolds
du film et du paramétre Mo
celle du Ref « Ces graphes montrent un meilleur accord avec 1l'expérience que

la théorie de Nusselt.

Dans leurs &tudes ces auteurs introduisent des incondensables dans la
vapeur et déterminent le flux de chaleur qui traverse le film liquide. Or la re-
marque que nous avons faite 3 la fin du chapitre 1 concernant la condensation en
gouttes reste valable : la résistance dug aux incondensables est importante par
rapport 3 celle du condensat. Nous attarder sur une amélioration de la théorie de
Nusselt, en ce qui concerne le transfert de chaleur dans le film, ne nous parait
pas primordial.

Au sujet de l'influence des vagues sur les transferts interfaciaux de
masse, d'impulsion et de chaleur, on consultera avec profit 1'&tude bibliographi-
que de Spindler (1978).

5.4, Turbulence du film liquide

Seuls les r&sultats empiriques de Groeber, Erk et Grigull (1961) présen—
tent de 1'intérét pour le calcul du flux de chaleur EL lorsque le film est tur-
bulent,

En Laminaine, la formule classique de Nusselt minore les résultats expé-
rimentaux :

- _ 1/4 -1/4 (5.5)
NuL = 0.943 ArL SpL .

La transition Laminaire - furbulent a lieu pour :
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1/3
ArL SpL

Ref 1333
(5.6)
2500

En furbulent, la corrélation empirique qui minore les résultats expéri-

mentaux obtenus pour :

. vapeur d'eau
. 0.3 < p_ < 1.4 bar
. hauteur £ = 6 m

est la sulvante :

w0 - -2 4/9 1/3
Mup, = 0.98210° 4r ¥ sp. (5.7)
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CHAPITRE 6

CONVECTION TURBULENTE DU GAZ

6.1. Présentation du phénoméne

La condensation est &tudiée sur une paroi plane verticale, semi-infinie,
isotherme. Les auteurs supposent que le condemsat est un 4{fm Laminaire d'épais-—
seur §(x) et qu'une couche Limite turbulente d'épaisseur A(x) se développe dans
le gaz le long de l'interface film-gaz. Les figures 2.1, 3.1 et 4.1 restent

valables ici.

6.2. Les méthodes utilisées

Deux types de méthodes sont utilisées. La premiére méthode, la plus
générale, consiste & intlgrer numériquement les &quations de conservation, com
plétées par les conditions aux limites et & 1'interface, ainsi que par les lois
approprides de la diffusion furbulente de 1'impulsion, de 1'énergie thermique.et
de la matigre,

La deuxidme méthode, pragmatique, consiste 3 utiliser des corrélations
empiriques féurnissant,dans le mélange gazeux & l'interface, les 4lux de diffu-
sion Zwibulente (impulsion, &nergie, masse).

(1 Jones et Renz (1974) int&grent numériquement les &quations générales de
la convection mixte. Ils utilisent deux mod&les de turbulence :

- le premier est le mod&le classique dans lequel les diffisivitéé sont

calculées 3 1'aide de la loi de Prandtl :

2 du

oli la longueur de mélange %w est donnée par la formule de Van Driest

modifige en 1970 par Cebeci :

-+ o
8= wy [1-eap (-4 eapsio—Z=)] (6.2

m fp’l'?:
o+

" la constante de Van Driest

S

ol K est la constante de Karman, = 0.40, 4

= 26, y+ a (y/v) ¥ Ti/p s Ty la contrainte de cisaillement & 1'in-

terface, et m le flux massique condensé.
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- le second modéle est dit "mod&le & deux équations" qui comporte deux
équations de conservation supplémentaires, 1'une pour 1'énergie ciné&ti-
que turbulente kX de 1'&coulement gazeux, l'autre pour le taux € de dis-
sipation visqueuse de k. Dans ce modéle 1'équation de la diffusivité

turbulente (6.1) est remplacée par :

v, = (¢,  — (6.3)

oll Cﬁ est une fonction dépendant de vt/v-

(ii) Legay-Desesquelles et al., (1982), comme Bernard et al. (1978) en con-
vection laminaire, négligent le film de condensat. Ils int&grent numé-
riquement les &quations d'un brouillard saturé dans lesquelles les dif-
fusivités turbulentes sont calculées & l'aide de la loi de Prandtl (6.1)
et d'une longueur de mélange adaptée aux couches limites classiques.

(iii) Corradini (1983) propose d'utiliser des corrélations empiriques. Pour
cet auteur, le film laminaire de condensat s'€coule sous le seul effet
de la gravité et le flux de chaleur ¢L dans le liquide est donné par 1a
formule de Nusselt (2.1). L'interprétation des notions de coefficients
d'échange employées par Corradini nous a permis de vérifier que le flux
de chaleur dans le gaz ¢i , le flux de chaleur dans le liquide ¢L et le
flux massique 7 sont bien reliés par le bilan thermique & 1'interface

(2.11) rééerit ici :

Le probléme est alors de trouver des corrélations empiriques pour cal-

culer m et ¢i dont on connaisse les domaines de validité.

6.3. Résultats obtenus

6.3.1. Méthode numérique

(1) Jones et Renz (1974)
Ils comparent leurs résultats numériques aux résultats expérimentaux de
Dallmeyer (1970) : condensation de vapeur C Cl4 mélangé 3 1l'air sur une
plaque verticale de 30 cm de haut. Le mod&le de longueur de mélange de
Cebeci (1970) donne des flux de chaleur ¢idans le gaz et des flux de
masse condensée 1 en tr&s bon accord avec 1l'expérience. Négliger la
présence du film n'entraine qu'une augmentation de 5 % du flux de masse

et qu'une diminution de 5 Z du flux de chaleur.
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(ii) Legay-Desesquelles et al. (1982), comme Bernmard et al. (1978) ne déter-
minent que le flux de chaleur ¢i arrivant du brouillard 3 1l'interface.
Curieusement, ce flux, bien qu'en &coulement turbulent, est du méme
ordre de grandeur qu'en &coulement laminaire (1978). De plus, bien que
ces auteurs calculent le flux massique condens& m , ils ne parlent pas

du flux ¢L qui traverse le film mince de condensat.

6.3.2. Corrélations de Convection Thermique et Massique

Nous reprenons 3 la base la démarche de Corradini (1983), dont 1l'objec-
tif est de proposer des corrélations de convection force et de convection natu-
nelle permettant le calcul de la condensation dans les enceintes des réacteurs a
eau sous pression. On peut obtenir les corrélations & 1'aide des principes géné-
raux dont est issue la méthode classique des analogies (cf Bird et al., Tramsport
Phenomena, 1960).

Les analogies de Reynolds et de Chilton-Cofburn permettent d'établir
des corrélations de transferts de chaleur et de masse 3 partir d'une corrélation
de temsion de frottement, &tablie dans le cas d'un cotps progilé (couche limite
sans décollement) placé dans un &coulement fwrbulent, em convection gforcée. Pour
des corps non pro$ilés (décollements) et/ou en convection naturelle, seule existe
une analogie entre transfert de chaleur et transfert de masse. Toutes les analo-
gies entre transfert de chaleur et transfert de masse ne‘sont possibles que si les
nombres de Prandtl et de Schmidt sont du méme ordre de grandeur.

Ces corrélations, valables lorsque la condemsation, i.e. l'aspiration de
la couche limite et le transfert de masse, est négligeable, doivent &tre multi-
plides par un facteur de correction © pour pouvoir &tre appliquée lorsque la con-

densation est finie.

a) Convection forcée

L'analogie de Reynolds est une double relation entre le coefficient de

frottement C_, , le nombre de Nusselt Nux et le nombre de Sherwood th s ainsi

e f
définis : 2 1
c 4 t -2y u
2 - =
f oul pui Wly =4 (6.5)
¢, x
A 7 x aT
M, = — )T o ol (6.6)
z k(Tco T‘Z:) Too T’I; Wly =¢6
P i S S (6.7)
x P (wruwJ ™ wew, Y|y =6 ’
| Dav is

obviously missinc


HL112432
 | Dav is obviously missing here
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La double relation de 1'analogie de Reymolds s'é&crit :

a 0
Nu Sh
for _ x _ 1 0
Be Pr ~ Re_ Se =~ 2 Cf (6.8)
x x

Cette analogie, qui résulte de 1'identité formelle des équations de conservation
(impulsion, chaleuf, masse) de la couche limite, n'est rigoureuse que si les
nombres de Prandtl et de Schmidt sont voisins de 1'unité.

L'analogie de Chilton— Colburn &tend 1'analogie (6.8) de Reynolds &
des nombres de Prandtl et de Schmidt de méme ordre de grandeur,mais compris dans
1'intervalle 0,5 3 1'infini.

La double relation de Chilton-Colburn s'écrit :

Nuo Sho
_____.___._7_xl = = .___-—7—3"" 773 = -é— C’f? ’ (6.9)
Rem Pr Rem Se

Dans les relations (6.8) et (6.9), l'indice supé@rieur zéro indique une condensa-
tion négligeable. Le nombre de Sherwood (6.7) est 1'équivalent du nombre de
Nusselt (6.6) pour le transfert de masse : la quantité m W, est le flux de dif-
fusion massique de la loi de Fick, comme la quantité ¢i est le flux de diffu~
sion thermique de la loi de Fourier.

I1 existe de nombreuses formules empiriques donnant 0;7 en fonetion
du nombre de Reynolds. Corradini (1983) extrait de Schlichting (1979,Boundary
Layer Theory, 7&me &dition) la corrélation :

c = 0.0592 Re (6.10)
r x

I1 ne dit pas que ce résultat est déduit de la distribution de vitesse dite en

puissance 1/7 et que le domaine de validité est :

5.10° < Re_ < 107 (6.11)

I1 en sera de méme pour les corrélations donnant ﬁhz et 522 , valeurs moyen-

nes sur une longueur £ de paroi :

-0 1/3

Mu, Fr 0,80
< _ ) = 0,037 ) Rgz ‘(5.12)
Shz 801/3
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On peut trouver dans Schlichting (1979) des corrélations du coefficient

0 hd - - . b 7
de frottement C,. en convection forcée valables pour des Rem supérieurs & 10 :

f

-2.584

Co = 0.7 (Log Re_) (6.13)

b) Convection naturelle

Comme nous le montrerons plus loin au paragraphe 6.4(iv), nous ne pou-
vons conseiller 1'utilisation du travail de Corradini (1983) pour la comvection
naturelle turbulente. En général, la bibliographie fournit des corrélations con-
cernant la convection naturelle thermique, i.e. la convection créée par les va-
riations de masse volumique en fonction de la température.

Se fondant sur les résultats théoriques de Eckert et Jackson, Ede
(1967) dans sa revue "Advances in free convection", et Schlichting (1979) recom-
mandent pour les gaz classiques tels que 1'air la corrélatiom :

0 2/5
Nux = 0.026 (er Pr) Ty (6.14)

Le domaine de validité de (6.14) est pour des nombres de Rayleigh tels que :

ra & g pr > 12077 (6.15)
i x
Le nombre de Grashof er est défini ainsi :
a ga’
Gr = B (T, -T) &5 (6.16)

A\

11

- * 9 * - - -
Toutefois pour 1l'intervalle 10 < R%x < 107", on pourrait préférer la corré-

lation classique 3

0 1/3
Nux = 0.10 (er Pr) (6,17)

Les corrélations concernant la convection naturelle massique, i.e. la
convection créée par les variations de masse volumique en fonction de la frac~
tion massique w, peuvent &tre transposées des corrélations (6.14) et (6.17)
grice i 1l'analogie entre transfert de masse et transfert de chaleur lorsque les
nombres de Schmidt et de Prandtl sont du méme ordre de grandeur :

0 ‘ 2/5
th = 0.025 (Gr; Pr) (6.18)

I Gr'_x Sc


HL112432
!!  Gr'_x Sc
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olii le nombre de Grashof Gr; de la convection massique est défini comme suit :

3
ert 8 vy, -w ) L5 (6.19)
X 7 [*) \)2

Le domaine de validité de (6.18) est pour des nombres de Rayleigh tels que :

A 0

Ra'! Gr! Se > 101 (6,20)
x x

Dans la réalité la convect.on naturelle est hybiide, i.e. d la fois de
natures thermique et massique. Par conséquent, les nombres de Nusselt et de

Scherwood sont en général des fonctions complexes de Gr, Pr, Gr' et Sc :

Nuo

1

F(Gr, Pr, Gr', Se) ' (6.21)

sn?

|

g (Gr, Pr, Gr', Sc) (6.22)

Toutefois si les nombres de Prandtl Pr et de Schmidt Sc sont voisins, 1'analogie
entré les transferts chaleur et de masse existe toujours, ce qui signifie que
les profils de température et de fraction massique sont voisins. Dans ces con-
ditions il est facile de voir que les corrélations (6.14) et (6.18) continuerons
a étre va}gﬁles si on remplace les nombres de Grashof er et Gré par le nombie
de Grashof hybride Grfc défini par :

3
& - - £
G = [ 8L, - T+ ylu, - )] 9-—-\)2 (6.23)

Alors on aura pour la convection naturelle turbulente :

0 g 25

Nux = 0,025 (er Pr) (6.25)
0 s 25 ,

th = 0.025 (er Se) (6.26)

Dans une enceinte de REP la convection naturelle est hybiide. Pour un exemple

représentatif, en effet,

T, =400 K, I~ T, =100K 8=1/T ,

w =01 ,w =W 0.5

© 1 )

En calculant y par la formule (2.23), avec MA = 29 et MV = 18, on obtient :

Y (w; - W,/ n 0.20 » alors qu'on a :
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¢) Corrections pour défaut d'analogie

Les analogies utilis&es aux paragraphes précédents de méme que les
corréiations donnant g;), Nug et Shg ne sont valables que pour des flux de con~
densation trés faibles. La théorie dite du film (Bird et al., 1960), bien
qu'incompatible avec la théorie de la couche limite turbulente et &tant donné
qu'il n'existe pas de résultats issus de cette derniére, constitue encore le seul
moyen-de définir les corrections & apporter aux corrélations sans transfert de
masse. 4

Kays et Moffat (1975) ont fait 1'étude expérimentale d'une couche limi-
te turbulente le long d'une paroi plane avec aspiration (ou soufflage) et avec
transfert de chaleur, en convection forcée. Danms le cas d'une vitesse y au loin
uniforme (gradient de pression nul) le calcul de la tension tangentielle T, et du
flux de chaleur ¢i 3 la paroi 3 1l'aide des facteurs de correction em et eh de la
théorie du film, donnent des valeurs en parfait accord avec les valeurs expéri-
mentales.

En convection forcie Les facteurns de correction © o 8y et 8, de la
théorie du film permettent de corriger les grandeurs sans transfert de masse de

la maniére suivante :

T, = em T; (6.27)
o, = 8 9 (6.28)
j’I: = ed Jz (6,29)

oll ji est le flux de diffusion massique, 3 ne pas confondre avec le flux massique

condensé #1, les deux étant reliés (Eq. 6.6) par :

J. = muw, (6.30)

(6.31)

ey
8O o
Tl

%
[

Le facteur de correction ed s'applique donc aussi au flux massique condensé :

no= 8y e (6.32)

La théorie du film conduit aux valeurs suivantes des facteurs de correction :

-
g = —0"m (6.33)

m 1= exp r
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eh = -:-l—:--———?;z‘ (6.34)
_ 1
6, = 3 n (1 + R) (6.35)

oli les napports de flux r , rh~et~E sont dé&finis par :

mu
» & - - (6.36)
m o
T,
A
- c (T - T,)
s & . P2 = 2 (6.37)
h ¢o
5
mo(w. - w
z 4 _ .........7:,_-—-;‘5'2- (6.38)
Iz

On observe d'abord qu'en tenant compte de 1"galité (6.30) on retrouve la défini-
tion (3.21) du paramétre R, moteur de la diffusion et par suite de la condensa~

tion :
p 4 = 7 - (6.39)

Le calcul des rapports de flux r. et r, en fonction de données connues se fait
en remplagant /1 par sa valeur (6.32) 3 1'aide de (6.35). Les rapports obtenus '
m*° wi/TZ et m.owi/¢i0 sont ensuite calculds en fonction de Cc7’ Nu; et Sh; a
1'aide des dé&finitions (6.5 - 6.7). Enfin 1'analogie de Colburn (6.9) s'appli-

quant aux corrélations sans transfert de masse, on obtient :

-2/3
r = Se =4 Ln (1 + R) (6.40)
r, = ‘Le 2/3 Zn (1 + R) (6.41)
oll Le est le nombre de Lewis D/o. Il est clair que pour un gaz tel que
Pr = Se = 1, on obtiendrait :
Qm = Bh = Gd (6.42)

Remarquoné pour terminer que les formules (6.33 - 6.35) ne s'appliquent
que lorsque R prend des valeurs assez différentes de - 7, i.e. lorsqu'on n'a pas
3 traiter le cas d'une vapeur presque pure. En effet, pour la condensation, la

plage de variation de R est :
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-1<RgO (6.43)

Si R¥ - 1, d'aprés (6.39) w_ ¢ 0 et 3 1la limite la vapeur est pure puisque la
fraction massique d'incondensable est nulle. Dans la zone de validit& des for-
mules (6.33 - 6.35), lorsque R * 0, w. t w_, ce qui ne veut pas dire'qu'é la
‘limite il ne reste dans le mélange ‘que du gaz incondensable-puisque W -est fixe
et en général différent de un. Quand R * 0, le flux de condensation m + 0. En
effet, si & (6.31) on juxtapose la définition du coefficient go de transfert de
masse

A o

_ 0
g (wi w) =m w, (6.44)

Lo

J
1a valeur du flux de condensation s'écrit :

m o= -tn(1+R ¢ (6.45)

o . . .
g étant une constante de 1'écoulement sans transfert de masse. Pour les faibles
valeurs de R, une bonne approximation de m est :

W = - rRg° (6.46)

En convection naturelle turbulente, il n'existe aucune théorie. La seule
ressource est d'appliquer un coefficient unique de correction 0, donné par (6.35),
aux corrélations sans transfert de masse.

Les figures 6.1 et 6.2 sont extraites de Corradini (1983). Les valeurs
du coefficient d'échange de chaleur total calculé : .

4

h

ror = 05/ (To = T, ‘ (6.47)

sont représentdes soit en fonctiom du rapport des fractions massiques d'air et de
vapeur au loin (figure 6.1), soit en fonction de la longueur £ de la paroi
(figure 6.2). Les calculs devraient &tre repris en utilisant les méthodes que nous

avons exposées et en tenant compte des commentaires suivants.
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6.1 : Influence de W et 6.2 : Influence de la longueur

'de la vitesse et de la pression

Figures 6.1-2 : Coefficient global de condensation d'un mélange vapeur-air

(d'aprés Corradini)

6.4, Commentaires

(1) Le modéle numérique de Jones et Renz (1974) n'a pas &été testé pour des
grands nombres de Reynolds. Bien que la hauteur de la paroi dans les ex-
périences de Dallmeyer (1970) ne soit que de 30 cm, Jones et Renz n'ont
pas fourni les valeurs prises par les nombres de Reynolds et de Grashof,
excluant ainsi la possiﬁilité de tester des corrélations pour les nom=-
bres de Nusselt et de Scherwood.

(ii) Corradini, en proposant d'utiliser les résultats de Nusselt pour le film
de condensat, néglige l'effet de la tension de cisaillement T, créée 3
l'interface par l'écoulement gazeux. Pour des grandes hauteurs de paroi,
cette approximation peut &tre &ronnée.

De plus Corradini, sacrifiant 3 la tradition, parle de coegficient

de condensation congu comme une conductance thermique. Cette notion n'a
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hy hconv

film couche limite

Générateur m

paroi interface au loin

Figure 6.3 : Analogie électrique de la condensation.

pas de sens physique comme le montre le schéma de l'analogie Electrique
de la figure 6.3 et l'expression du bilan thermique (6.4). Toutes les

analyses théoriques de la condensation montrent par ailleurs que :

moE R (T, - Ti) (6.48)
Les grandeurs molaires utilis@es par Corradini ne sont utilisables que
dans les problémes ol n'interviennent que les phénoménes de diffusion 2
1'exclusion des ph&noménes de convection. Eckert et Drake (1972) indi-
quent que pour les phénom@nes couplés de convection —diffusion, le fait
d'employer dans les &quations de 1'impulsion et de la chaleur des vites—
ses massiques (et non molaires) implique par compatibilité 1l'usage des
grandeurs massiques dans les 8quations de convection-diffusion. Aussi
avons-nous présenté les résultats formuléds 3 l'aide des fractions mas-
siqués (et non molaires) et des flux de diffusion massiques (et nonmo-
laires). De plus Corradini a confondu, semble-~t-il, dans son équation

de définition (16), le flux de diffusion Jy et le flux de condensation

m qui sont 1liés par 1'&quation :
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= -muw. (8.489)

~

Suivre Corradini reviendrait pour nous & supprimer w, au numérateur de
la formule de définition (6.7) du nombre de Sherwood.

Corradini (1983) a consid8ré que dans une enceinte de REP la condemsatim
n'avait pour origine que la convection naturelle thermique, indépendam-
ment des phénoménes de diffusion. Puisqu'il fallait calculer un transfert
de masse, il a appliqué 1'analogie de Colburn comme si la convection
obtenue 8tait forcée !...

I1 faut remarquer avec insistance que l'on ne trouve pas, & notre connais-
sance, de corrélation domnant le coefficient de frottement g;) en con-
vection naturelle turbulente, alors qu'en convection naturelle Laminaire

il comstitue un résultat de calcul au méme titre que le nombre de

Nusselt :
o 1/4
Nu = 0.502 (Gr_ Pr) (8.50)
fod x
xz ;0 1/4
5 ‘—5— = 1.16 (er Pr) (6.51)



CONCLUSIONS

Notre &tude bibliographique, bien que limit&e, a montré la complexité
de la condensation en présence d'incondensables, méme dans la situation &lémen-
taire de la paroi plane semi-infinie.

Nous avons &cart@ 1'éventualité de la condensation en gouttes d'une part
parce que son calcul est peu fiable et d'autre part parce que la condensation en
film, plus simple 3 &valuer, minore le flux de chaleur &vacué.

Malgré ces restrictions il s'avére que dans le cas général, la solution
de la condensation en film le long d'une paroi plane en présence d'incondensables
ne présente pas de similitude interne, i.e. la possibilitéd de réduction du nombre
de variables d'espace. On ne pourrait donc &viter que difficilement les méthodes
numériques 3 deux dimensions spatiales.

Toutefois il existe un catalogue, probablement incomplet, de solutions
€lémentaires de la condensation en régime laminaire auto-semblables, lorsqu'on
donne des valeurs constantes & la température de paroi, et au loin, 3 la tempé-
rature, 4 la vitesse et 24 la fraction massique d'incondensable de 1'&coulement
incident. L'aspect essentiel de ces solutions est de résulter d'un couplage
fort entre f%lm et couche limite. Leur caract®re &l&mentaire est di & la prise
en compte d'une seule force dans chaque phase. Pour la condensation en convection
gorcie pute, on ne tient pas compte de la gravité et la tension inter-faciale est
la seule force appliquée & chaque phase. Pour la convection naturelle pure, seule
la gravité est prise en compte alors que la tension inter-faciale est ignorée,
laissant ainsi un couplage par le seul intermédiaire de la temp@rature inter-
faciale. On dispose d'un algorithme de caleul s{mpLe pour chaque cas. Nous n'a-
vons pas trouvé trace de solutions €lémentaires ofi la condensation a lieu en
convection mixte; e.g. un film s'écoulant par gravité et entrainant le gaz par le
cisaillement, ou inversement un gaz s'&coulant par gravité et entrainant le film
par le cisaillement.

Par ailleurs il n'apparait pas clairement dans la littérature analysée
comment les cas &lémentaires ci-dessus dégéndrent en cas limites soit lorsque la
fraction massique de vapeur est trds faible, soit lorsque la fraction massique
d'incondensable est trds faible. Ce probléme ouvert nous parait crucial pour la
compréhension des mécanismes de contrdle des phénoménes et notamment pour savoir
dans quels cas il existe un découplage entre les phases (e.g. la solution de

Nusselt).
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La méthode approchée de calcul des couches limites dite méthode intégra-
Le ou méthode des progils mériterait un regain d'intér8t & condition de‘reprendre
leur formulation & 1'aide d'un paramétre d'aspiration, 4 la place du paramétre
classique de gradient de pression. Leur test 3 1l'aide des solutions &lémentaires
en régime laminaire les rendraient séduisantes pour le régime turbulent dont les
corrélations du Chapitre 6 seraient les données essentielles. Notons toutefois
que pour la convention naturelle turbulente, il faudrait adjoindre une hypoth&ti-
que corrélation de tension interfaciale.

En 1'absence de méthode int8grale traitant simultanément les deux phases,
il faudrait essayer d'imaginer une méthode intdgrale mne traitant que le film li-
quide et qui pourrait ne nécessiter que 1'intégration numérique d'un systéme dif~
férentiel ordinaire avec conditions initiales. '

En ce qui concerne l'effet particulier de la surchauffe de la vapeur,
nous avons noté que pour la condensation en convection forcée pure, le flux mas-
sique condensé avait tendance 3 diminuer lorsque la surchauffe augmentait, tandis

que le flux de chaleur transmis 3 la paroi augmentait.

Cette étude a été effectuée dans le cadre de la Commission Mixte
EDF-CEA pour la siireté des réacteurs d eau sous pression, et financée par motiés
par EDF et le CEA.
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ANNEXE A

PREDICTION DE LA CONDENSATION DANS LES ENCEINTES

A la suite de l'accident de référence LOCA, i.e. la rupture d'une tuyaute-
rie du circuit primaire, 1'eau se répand sous forme de vapeur dans 1l'enceinte de
confinement du REP et y fait monter la pression. La condensation de la vapeur sur
les parois froides, qui entre temps s'est mélangée 2 1'air de 1'enceinte, a pour

effet de limiter la hausse de pression, puis & la longue d'entrainer une décrois-

sance de celle-ci et probablement umne désurchauffe de la vapeur.

A.l. Analyse bibliographique sommaire

La lecture de quelques articles montre qu'il n'existe pas de consensus sur
la manidre la plus simple et la plus efficace de prédire par le calcul 1'é&volu-
tion de la condensation dans une enceinte de REP. Nous restreignant 3 l'aspect
physique de base, nous avons relevé que les algorithmes et les lois utilisées ne
sont pas toujours conformes aux principes de conservation, notamment en ce qui
concerne le bilan de l'énergie thermique 3 1'interface condensat liquide - espace
gazeux. ‘

Les auteurs qui négligent la présence du condensat et admettent que la tem—
pérature de la paroi et celle de 1'interface sont égales, surestiment le flux
de chaleur et la masse condensée. Les transferts de chaleur et de masse dans le
mélange gazeux fournis par diverses corrélations, parfois discutables, sont cor-
rigées de fagon incorrecte pour tenir compte de 1'effet d'aspiration de la cou-
che limite. Certains résultats sont incompatibles avec les cas limites vapeur
pure ou gaz incondensable sans vapeur.

Enfin il n'apparailt pas que les auteurs aient réfléchi au moyen de calcu-
ler simultanément 3 une cote donnée, et ensuite de proche en proche, 1'8paisseur
ou la résistance thermique du film de condensat, le flux ¢L’ la température
interfaciale Ti’ le flux massique condensé m et le flux de chaleur ¢i arrivant
du mélange gazeux 3 1'interface. On n'a pas trouvé mention de la tension de
cisaillement T pourtant grandeur primordiale dans la détermination de 1'épais-

seur du film.
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NOMENCLATURE

constantes adimensionnelles, Eq. (3.30) et (3.34)
constante de Van Driest, Eq. (6.2)

nombre d'Archimdde dans le film liquide, Es. (2.2)
constante adimensionnelle, Eq. (3.30)

chaleur sensible massique du mélange gazeux
coefficient de frottement, Eq. (6.5)

coefficient de diffusion binaire

fonction de courant réduite du mélange gazeux
accélération de la pesanteur

coefficient d'échange de masse, Eq. (6.44)

nombre de Grashof thermique, Eq. (6.16)

nombre de Grashof massique, Eq. (6.19)

nombre de Grashof hybride, Eq. (6.23)

enthalpie massique, Eq. (3.6)

coefficient d'échange de chaleur

flux de diffusion surfacique, Eq. (2.14)

énergie cinétique massique de la turbulence
conductivité thermique du mélange gazeux
conductivité thermique du liquide

paramétre adimensionnel, Eq. (3.45)

nombre de Kutateladze, Eq. (3.41)

longueur, ou hauteur, de la paroi froide
longueur de mélange turbulent, Eq. (6.2)

nombre de Lewis, Eq. (6.41)

chaleur de vaporisation massique

flux massique surfacique condensé&, Eq. (2.11)
paramétre adimensionnel, Eq. (2.24)

masse molaire de 1'air, de 1'incondensable

masse molaire de la vapeur

nombre de Morton, Eq. (5.4)

nombre de Nusselt pour le mélange gazeux, Eq. (6.6)
nombrée de Nusselt pour le film liquide, Eq. (2.2)

pression dans la couche limite gazeuse

pression partielle de vapeur du mélange gazeux
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nombre de Prandtl, Eq. (3.22)

rayon des gouttes condensées, Eq. (l.1)

rapports de flux, Eq. (6.36-37)

constante du gaz ’

paramétre adimensionnel de la condensation, Eq. (2.24)
nombre de Rayleigh, Eq. (6.15)

nombre de Reynolds pour le gaz, p u, x/u

nombre de Reynolds pour le film liquide, Eq. (3.21)
nombre de Reynolds du film, Eq. (5.3)

nombre de Schmidt, Eq. (2.24)

nombre de Sherwood, Eq., (6.7)

nombre de Sparrow pour le mélange gazeux, Eq. (3.22)
nombre de Sparrow pour le film liquide, Eq. (2.2)
température du mélange gazeux

température du liquide

composante longitudinale de la vitesse du gaz
composante longitudinale de la vitesse du liquide
vecteur vitesse de composantes (u,v)

composante transversale de la vitesse du gaz
cémposante transversale de la vitesse du liquide
volume spécifique du liquide

fraction molaire d'incondensable, pA/?

fraction massique réduite, (w-w_) / (wi—ww)
coordonnée longitudinale, parallé&le & la paroi

coordonnée transversale, perpendiculaire 3 la paroi

Lettres grecques

B oo %™ B R

diffusivité thermique du gaz

diffusivité thermique du liquide

coefficient de dilatation thermique du gaz, 1/T_
amplitude relative des ondes d'interface

coefficient d'accomodation, Eq. (1.1)

coefficient de dilatation massique du gaz; Eq. (2.23)
paramétre adimensjionnel, Eq. (2.24)

épaisseur du film liquide condensé

épaisseur de la couche limite gazeuse
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Lettres grecques -suite-

£ taux de dissipation de la turbulence

6 température réduite dans le film, (T-Tb)/(Ti—Tp)
o facteurs de correction du défaut d'analogie, Eq. (6.27-29)
0 température réduite dans le gaz, (T—I;)/(Ti~2”)
K constante de Karman, Eq. (6.2)

A longueur d'onde des vaques d'interface

M viscosité dynamique du mélange gazeux

ur, viscosité dynamique du liquide

v viscosité cinétique du mélange gazeux

QL viscosité cindtique du liquide

g fraction massique des gouttelettes, Eq. (3.10)

£ coordonnée affine dans le gaz

paramétre de la convection mixte, Eq. (4.1)

o) masse volumique du mélange gazeux

L, masse volumique du liquide

g tension superficielle liquide-gaz

T; tension visqueuse tangentielle, Eq. (2.12)
bz flux thermique surfacique, Eq. (2.13)

Y grandeur quelconque .

w fraction massique d'incondensable, pA/p

Indices inférieurs

A " air, incondensable

c phase continue

D phase dispersée

d transport de masse, Eq. (6.29)

f film, ou frottement

h transport de chaqleur, Eq. (6.28)
A i 1'interface liquide-gaz

£ défini avec la longueur £

m transport d'impulsion, Eq. (6.27)
j7 paroi froide

t turbulente
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Indices inférieurs -suite-

vapeur
x défini avec la longueur &gale i 1'abscisse x
© au loin pour y t =

Indices supérieurs

A air, incondensable
vV vapeur

SAT saturation

o valeur de référence

convection massique

convection hybride

+

sous~couche visqueuse

Signes divers

TF valeur moyenne de Y(x)

4 égal par définition

N équivalent numériquement

4 tend vers (valeurs inférieures)
4 tend vers (valeurs supérieures)
in logarithme népérien

Log logarithme décimal

<< beaucoup plus petit que

o) | du méme ordre de grandeur que Y

& équivalent logiquement
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