résence des bulles est grandement )
By - . . “

appréciée dans certaines boissons, elles >

compliquent  allégrement le travail des

chercheurs qui trempent dans les écoulements
diphasiques bouillants"
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Nomenclature

aire interfaciale (Eq.VL.6)

paramétre

constante dimensionnelle

constante dimensionnelle

diffusivité thermique

diffusivité thermique du liquide

section de passage

constante

fraction de surface affectée par les bulles (Eq.V.4)
fraction de surface non affectée par les bulles (Eq.V.3)
aire interfaciale a 'instant t

fraction d'aire de la paroi influencée par le détachement des bulles (Eq.V.6)
section de passage de la phase gazeuse

section de passage de la phase liquide
paramétre de [’équation de Friedel (Eq.I1.108)
paramétre de I’équation de Friedel (Eq.IL.111)
paramétre de I’équation de Friedel (Eq.I1.112)
surface de contact bulles-liquide

section de passage

parameétre

noyau de fragmentation

constante

taux de variation par fragmentation

nombre d’ébullition (Eq.1.3)

noyau de coalescence

constante

constante

capacité thermique massique

constante

taux de variation par coalescence

coefficient de frottement

coefficient pondérateur

coefficient de masse ajoutée

paramétre de distribution (Eq.I1.6)

constante décrivant une interaction liquide-surface
constante du modéle de turbulence

constante du modele de turbulence

constante du modéle de turbulence

constante du modéle de turbulence

diamétre des inclusions

diamétre de bulle, diamétre de la conduite
diamétre de bulle au détachement

diamétre hydraulique équivalent

diamétre chauffant équivalent

diamétre de I'aire d'influence

diamétre maximal des bulles
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diametre de Sauter
coefficient de dispersion turbulente

énergie d'un tourbillon

facteur

fréquence de collision

fonctions de distribution

facteur

facteur de frottement liquide

fréquence de détachement des bulles

facteur

facteur de frottement liquide

nombre de Froude (Eq.11.114)

équation d'une surface géométrique

force liée & l'expansion de la bulle,

force de trainée

force de portance

force de tensiop superficielle

force due 4 la composante hydrostatique de la pression (Archiméde)
force de trainée

accélération de la gravité

vitesse massique

épaisseur critique

coefficient de transfert de chaleur

coefficient de transfert en ébullition en vase
coefficient d'échange & la paroi

épaisseur initiale du film liquide entre deux bulles
épaisseur critique de rupture du film liquide
enthalpie massique de la phase k

fonction échelon de Heaviside

enthalpie massique

transfert de quantité de mouvement vers la phase k
partie de I, indépendante du transfert de masse

contribution de la force de masse ajoutée au terme I
contribution de la force de trainée au terme Iy,

contribution au terme I; de la partie turbulente de la contrainte qui serait appliquée sur une

inclusion par le fluide en I'absence d'inclusion
vitesse superficielle

nombre de Jakob (Eq.11.124)

parametre

parameétre

trace du tenseur de covariance des mouvements fluctuants des phases continue et dispersée
trace du tenseur des fluctuations de la vitesse relative
paramétre

facteur de recondensation

chaleur de vaporisation (=AHy)

longueur chauffé

échelle intégrale turbulente

longueur de la zone d'aspiration

masse molaire

densité de sites de nucléation

vecteur unitaire

nombre de bulles

nombre de bulles dans la zone d'aspiration
constante adimensionnelle (Eq.11.90)
pression

périmétre chauffé

pression
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nombre de Péclet (Eq.11.35)

nombre de Prandtl (Eq.11.46)

pression réduite

débit-volume

débit-volume de la phase gazeuse
débit-volume de la phase liquide

flux thermique linéique de vaporisation

flux thermique linéique de recondensation
densité de centres de bulles (Eq.1.16)
direction radiale

rayon maximal des cavités activables en paroi
rayon d'une bulle

rayon critique

rayon critique

nombre de Reynolds (Eq.I1.13)

rayon moyenn¢ des bulle

section efficace de collision entre 2 bulles
section efficacg de collision entre une bulle et un tourbillon
facteur

distance entre les bulles

surface occupée par les bulles

facteur

rapport de glissement (Eq.I1.72)

nombre de Stanton (Eq.11.36)

surface de la facette de paroi

temps

temps de drainage

temps de contact

intervalle de temps

temps d'attente entre le départ de deux bulles
intervalle de temps

température

température adimensionnelle (Eq.11.60)
premiére surchauffe critique en paroi
deuxiéme surchauffe critique en paroi

écart entre le température de saturation et la température du liquide : ATy = T - T
sous-refroidissement a la position z

écart entre le température de paroi et la température de saturation : ATy = Ty - Ten
volume

vitesse des fluctuations turbulentes
vitesse

volume occupé par les bulles

vitesse moyenne de la phase k

vitesse relative moyenne entre phases
volume

vitesse

volume critique

vitesse de transport de l'aire interfaciale
vitesse de la phase k

vitesse de la phase gazeuse

vitesse de la phase liquide

vitesse de dérive (Eq.I1.8)

vitesse turbulente aléatoire

vitesse des tourbillons

vitesse relative

volume

volume d'une bulle

i-éme composante de la vitesse de dérive
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moyenne de la i-éme composante de la vitesse relative instantanée entre phases
vitesse axiale liquide

nombre de Weber (Eq.1.2)

nombre de Weber critique

coordonnée

titre réel

titre thermodynamique au point considéré
titre thermodynamique (Eq.1.5)

titre local

paramétre de Martinelli

coordonnée

facteur

distance du haut de la bulle 2 la paroi
coordonnée

abscisse aléatoire

abscisse 4 la saturation

abscisse au point de détackement des bulles
longueur de tibe soumise aux conditions sous saturées
abscisse de fin de Région II

rapport de longueur

longueur adimensionnelle (Eq.IL.67)

taux de présence (Eq.IL.1)

rapport de la longueur de mélange et de la largeur d'un tourbillon

titre volumique de vapeur (Eq.11.2)

épaisseur de la couche de vapeur

distribution delta de Dirac

point dans la couche liquide turbulente

symbole de Kroenecker

pas de temps numérique

rugosité

taux de dissipation de I'énergie

efficacité (Eq.V1.34)

densité de flux thermique

flux thermique transmis par échange monophasique liquide (Eq.V.2)

flux thermique transmis par évaporation

flux thermique transmis par effet de trempe

terme source tenant compte des phénoménes de destruction et de création d'aire interfaciale
taux de changement d'aire interfaciale di aux mécanismes de coalescence ou de
fractionnement

taux de changement d'aire interfaciale di au changement de phase (recondensation, nucléation)
taux de changement d'aire interfaciale dd aux variations en pression le long de I'écoulement

paramétre de Martinelli-Nelson (Eq.I1.106)

densité de flux thermique transmis 2 la phase liquide
densité de flux thermique transmis par ébullition nucléée
coordonnée de phase interne

paramétre

parameétre

conductivité thermique

viscosité dynamique

masse volumique

masse volumique apparente

échelle de temps de la turbulence de la phase continue subie par les particules

temps caractéristique de l'entrainement des inclusions par le mouvement de la phase continue

b

angle de contact
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6 température de sous refroidissement

c tension superficielle

Tw tenseur des contraintes

Teoal temps de coalescence

v volume spécifique

v viscosité cinématique

u(r) fréquence d'interception des bulles par la sonde

UL viscosité cinématique turbulente de la phase k

S constante

Y, facteur

Ay . terme de transfert turbulent de quantité de mouvement
Iy taux de transfert de masse

) aire interfaciale globale (Eq.VL.2)

I coefficient

I, coefficient

I coefficient

Iy coefficient

I, transfert de masse vers la phase liquide (I'y = I'jc + Typ)
| transfert de masse vers la phase vapeur (I, = I'yc + 1)
I partie de I"; due aux transferts & coeur

e partie de I'; due aux transferts & cceur (Fl ¢+ cm =0)
Tetim transferts & cceur limite

Ty partie de Iy due aux transferts en paroi

Iy partie de I', due aux transferts en paroi (I'y, + I3, = 0)
I, transfert d'énergie vers la phase k

Iy partie de I, indépendante du transfert de masse

T partie de IT, dépendante du transfert de masse

Indices inférieurs

1 relatif a la phase liquide

2 relatif 4 la phase gazeuse

1 relatif aux bulles de diamétre d,

2 relatif aux bulles de diamétre d,

b relatif aux bulles

c phase continue

coll collision

d point de détachement des bulles

en entrée

e relatif aux tourbillons

FDSB Fully Developed Subcooled Boiling (ébullition sous-saturée pleinement développée)
g gaz

gs gaz seul

i interface

k phase (liquide ou gaz)

1 liquide

lo liquid only (liquide seul)

m mélange, moyen

maille relatif 4 une maille

nb nucleate boiling (ébullition nucléée)

ONB Onset of Nucleate Boiling (apparition de 1’ébuilition nucléée)
osv Onset of Significant Void (apparition significative de vapeur)
pool Pool boiling (ébullition en vase)

sat conditions de satursiion

scb subcooled boiling (ébullition sous-saturée)
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turb

2ph

Indices supérieures

T
wake

Notations diverses

turbulent

vapeur

wall (paroi)

diphasique

monophasique

propriétés & la température du liquide loin de la paroi
point fluide dans la couche turbulente

forme non dimensionnelle

forme non dimensionnelle

relatif & la turbulence
entrainement

opérateur de moyenne sur le volume v

opérateur de moyenne sur l'intervalle de temps T

opérateur de moyenne phasique

opérateur de moyenne phasique pondérée par la masse volumique de la phase
considérée

dérivée temporelle de la variable x

opérateur de moyenne sur la phase k

fluctuation de la variable x

dérivée temporelle

dérivée spatiale

relatif 4 la direction i de l'espace (i= 1,2 ou 3)

coordonnées dans la direction i

relatif & I'interface

relatif au point & , point du maillage pression en regard d'une facette de paroi et
appartenant a la couche turbulente
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Introduction
Motivations de I'étude

Les écoulements diphasiques liquide-gaz tiennent une place importante dans beaucoup
de domaines industriels. En particulier, ['ébullition, procédé trés efficace de transfert de
chaleur entre une paroi chauffante et un fluide caloporteur se retrouve dans divers composants
des centrales nucléaires, fonctionnant en situation normale, incidentelle ou accidentelle. Dans
les Réacteurs & Eau sous Pression (REP), les transferts d'énergie thermique sont réalisés d'une
part au niveau du coeur du réacteur entre la gaine contenant le combustible et l'eau circulant
dans le circuit primaire, et d'autre part au niveau du générateur de vapeur entre le circuit
primaire et le circuit secondaire. Par conséquent, des écoulements liquide-vapeur apparaisseni
dans le circuit secondaire du générateur de vapeur en fonctionnement nominal, et dans le cceur

de réacteur sous certaines conditions de fonctionnement transitoire.

Nous nous intéresserons dans ce travail aux écoulements bouillants en convection
forcée a des pressions de l'ordre de 16 MPa. Ce travail rentre dans le cadre d'un programme
plus général qui doit permettre de modéliser et de simuler les conditions d'écoulements
rencontrées dans le cceur d'un REP lors du démarrage, du fonctionnement nominal, et des
incidents de type I et Il pour lesquels l'intégrité de la gaine combustible reste entiere. Dans ces
conditions d'écoulement, la pression se situe entre 10 et 18 MPa, la vitesse massique entre
1000 et 5000 kg/m?s, le titre thermodynamique entre -0,4 et 0,4, alors que la densité de flux
thermique peut atteindre localement 6 MW/m?.

Considérons un tube vertical de section circulaire chauffé uniformément sur toute sa

longueur et alimenté a la base par un écoulement monophasique liquide (Figure 1).
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Figure 1 : Ebullition dans un tube vertical chauffé

L'augmentation d'enthalpie moyenne du fluide fait apparaitre les configurations
d'écoulement et les régimes de transfert de chaleur successifs illustrés sur la figure 2 (Collier
& Thome, 1994).

Dans la partie inférieure du tube, les échanges de chaleur se font par convection forcée
monophasique en phase liguide. Le coefficient d'échange reste sensiblement constant et la
température moyenne du liquide et la température de paroi T,, augmentent de facon quasi
paralléle. Lorsque la température de paroi T,, dépasse la température de saturation Tg, de la
surchauffe nécessaire a I'activation des premiers sites de nucléation, des bulles apparaissent en
paroi alors que la température moyenne du liquide est encore inférieure 2 la température de
saturation. La température de paroi se stabilise alors & quelques degrés au-dessus de la
température de saturation tandis que la température moyenne du fluide continue d'augmenter
linéairement.

~ Le premier point B ou apparaissent les bulles détermine le début de I'ébullition sous-
saturée. Dans un premier temps, peu de bulles apparaissent en paroi. Clest le régime
d'ébullition sous-saturée partielle ol les échanges de chaleur se font 4 la fois par ébullition et
par convection forcée monophasique liquide. Lorsque la production de bulle devient de plus

en plus importante, on atteint un régime nommé ébullition sous-saturée développée ol les
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échanges se font essentiellement par ¢ébullition nucléée, la convection forcée en phase liquide

devenant négligeable.
Configuration Régime Températures
d'écoulement thermique
{1) saturation i
4] pa'roi
Convection g; IT il;r;ge gauvapeur ’
Vapeur séche forcée {s) v:peur
en phase vapeur |
G—> . !
- Lfs)
G y Région déficitaire . . v e .H(
outteleties en liquide .o Yo = 1 l.
F—>H * ¢ *
4
Convection
Sforcée par le film
Annulaire liquide
E > q
; @)
9
ol fo d
P o o
D o
Ebullition S
Poches nucléée saturée b G
D
Po
o~
: 09 @)
goo Oo 9 X . =0 V
©_ 0 00~° eq =
D—=>pP ¢
258 0800
Bulles développée o : 00 |
Ebullition 69 ° |
sous-saturée C——)E r€— (2)
artielle S |
it 4 d (>
Convection :
Liguide Jorcée
en phase liquide . [ T
A~ u >

Figure 2 : Evolution des températures, des configurations d'écoulement
et des régimes thermiques dans un tube verticale chauffant.

Suivant le degré de sous-saturation, les bulles peuvent se condenser sur les sites de
nucléation eux-mémes h

Dans le premier cas, le taux de présence de la vapeur est trés faible alors que dans le second
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cas ce taux de présence augmente de fagon significative. Le point C qui correspond a la
transition entre ces deux régions est appelé le point d'apparition significative de vapeur ou
point OSV (Onset of Significant Void). Ce point est souvent supposé coincider avec la

transition entre 1'ébullition sous-saturée partielle et I'ébullition sous-saturée développée.

L'ébullition sous-saturée prend fin au point D ol la température moyenne du mélange
eau-vapeur devient égale & Tqy ou plus exactement ou l'enthalpie moyenne du mélange eau-
vapeur atteint l'enthalpie de saturation liquide et ol le titre thermodynamique devient nul (Xeq
=0).

Nous venons de présenter de fagon trés simple l'ébullition sous-saturée convective.

- . LY ’ . . .
Tout au long de ce mémoire, cette présentation sera approfondie en soulevant les points
délicats concernant l'étude et la modélisation des phénoménes physiques liés a ce type de

transfert de chaleur.

Malgré les nombreuses études relatives & I'ébullition en convection forcée, les
mécanismes d'évolution de la structure fine d'un écoulement bouillant, notamment lorsque
celui-ci est en déséquilibre thermodynamique, sont assez mal connus. Les codes de calcul
multidimensionnels en cours de développement mettant en oeuvre le modéle a deux fluides,
par exemple le code ASTRID développé & EDF, se heurtent & cette méconnaissance. Les
modéles physiques utilisés ont généralement été établis a l'aide d'expériences réalisées en
écoulements eau-air adiabatiques, isothermes, et permanents. Cette démarche procéde de la
volonté de découpler les effets dynamiques et thermiques. Cependant le régime d'écoulement,
la distribution des interfaces, la répartition spatiale des phases, le nombre et la morphologie
des entités constituant la phase vapeur, sont autant de paramétres qui peuvent influer sur
l'efficacité des échanges thermiques. La connaissance des phénoménes provoquant I'évolution
de la structure de l'écoulement, ainsi que leur modélisation, constitue par conséquent un

chapitre majeur de 1'étude des écoulements bouillants.

Les remarques précédentes ont conduit EDF a développer depuis plusieurs années un
outil capable de réaliser des simulations tridimensionnelles & partir de modéles physiques

élaborés dont la qualification repose sur des tests de comparaison & des essais expérimentaux.
Une premiére étape de ce travail a consisté & développer des dispositifs de mesure des

paramétres locaux caractérisant I'ébullition convective dans une installation expérimentale

simulant les écoulements eau-vapeur a haute pression (Garnier, 1997 ; Cubizolles, 1996).
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Ce programme expérimental a été réalisé au CEA/Grenoble sur I'installation d'essais
DEBORA congue avec un double objectif : étudier la topologie des écoulements diphasiques a
haute pression et les mécanismes conduisant a la crise d'ébullition. Le fluide caloporteur

utilisé est du Fréon 12.

Dans le méme temps, EDF a développé le code de calcul ASTRID dédi¢ a la
simulation d'écoulements & phases dispersées avec changement de phase et applicables en

particulier aux écoulements sous-saturés.

La seconde étape, la présente étude, correspond a l'exploitation de ces résultats
expérimentaux pour I'étude, la compréhension et la modélisation de 1'ébullition sous-saturée

en convection forcée. .

La Premiére partie du mémoire sera consacrée aux résultats expérimentaux. Un
premier chapitre viendra rappeler les mesures qui ont été réalisées ainsi que les gammes de
paramétres couvertes. Nous étudierons ensuite les profils longitudinaux de la température de
paroi et de la température moyenne de la phase liquide. Ce travail permettra de juger de la
cohérence de la banque de données. Puis, nous nous intéresserons a la détermination théorique
du faux de présence o de la phase dispersée dans une section droite de la conduite et de la
température de paroi. Une analyse synthétique et critique de la littérature concernant leur
détermination sera alors menée dans un deuxiéme chapitre et un troisiéme chapitre viendra
présenter les comparaisons des modéles retenus aux grandeurs mesurées ainsi que les

conclusions et les recommandations qui peuvent en étre déduites.

Dans une Deuxiéme partie, nous nous intéresserons a l'analyse multidimensionnelle
des écoulements bouillants sous-saturés. La majeure partie de ce travail sera réalisée grace aux
simulations menées a l'aide du code diphasique tridimensionnel ASTRID. Nous montrerons

alors les atouts et les limites actuelles de ce code.

Nous nous pencherons plus particuliérement sur deux points importants. En premier
lieu, nous examinerons la modélisation de 1'ébullition en paroi en analysant la destination du
flux transmis de la paroi au fluide. En effet la répartition de ce flux est un point crucial lors de
la simulation des écoulements avec ébullition pariétale. Un deuxiéme point particulier a -
retenu notre attention. Les simulations numériques réalisées grice au code ASTRID font
intervenir un diamétre de bulle uniforme imposé dans le jeu de données. Or, les essais
expérimentaux montrent clairement I'évolution de cette grandeur au sein de 1'écoulement.
Nous proposerons alors une série de tests numériques avec diverses évolutions de diametres

de bulles afin d'étudier l'impact de cette donnée sur les résultats fournis par le code.
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Enfin, nous essayerons d'introduire une équation de transport d'aire interfaciale. Cette
équation permettrait en effet d'évaluer l'aire de la surface au travers de laquelle s'effectuent les
échanges de masse et d'énergie au sein de l'écoulement diphasique. Une telle équation n'est
pas actuellement introduite dans le code de calcul ASTRID et nous verrons si celle-ci peut se
révéler prometteuse ou non. Cette étude sur l'opportunité d'une équation d'aire interfaciale
s'accorde d'autant plus avec la volonté d'étudier I'évolution du diamétre de bulle au sein de
J'écoulement sous-saturé que les deux grandeurs sont intimement liées.

A la fin de ce mémoire, un bilan des conclusions essentielles sera dressé et un

ensemble de recommandations sera proposeé.
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L'étude des écoulements bouillants sous-saturés doit passer en premier lieu par la

constitution d'une base de donmées précise et fiable contenant des informations sur les
grandeurs caractéristiques locales et sur I'organisation spatiale adoptée par les deux phases.

La banque de données DEBORA, établie en fonction de cet objectif, permet une vision
tridimensionnelle de I'évolution de la structure d'un écoulement sous-saturé.

Ce chapitre est consacré & une description succincte du dispositif expérimental. Nous
rappellerons tout d'abord les choix technologiques qui ont été faits et les conditions
thermohydrauliques étudiées. Nous insisterons plus particuliérement sur les caractéristiques de
l'instrumentation locale utilisée et les traitements des signaux qui lui sont associés.

La constitution de cette banque de données est trés largement discutée dans les

publications de Cubizolles (1996) et Garnier (1997, 1998). Rapport de fin de

campagne
La banque de données DEBORA posséde une structure a trois niveaux. Un premier

niveau contient les données scalaires (taux de vide, températures, etc.), un second contient les
distributions statistiques des temps de présence de vapeur et des temps de présence du liquide
et enfin un troisiéme niveau contient les signaux bruts tels qu'ils ont été enregistrés. Nous ne
nous intéresserons qu'au premier niveau et nous insisterons plus particuliérement sur

l'obtention des valeurs des grandeurs physiques que nous avons jugées précises et fiables.

Par la suite nous étudierons les évolutions des différentes grandeurs définissant la
structure de I'écoulement tels que le taux de vide, le diamétre des bulles ou leur diamétre de
Sauter, la densité de centres de bulles et l'aire interfaciale en fonction des principaux
parameétres thermohydrauliques tels que la pression, la densité de flux thermique et la vitesse
massique.
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Nous avons également voulu montrer la cohérence interne de deux données
fondamentales : la température de paroi et la température moyenne de la phase liquide. Pour
cela, deux sortes d'études ont été réalisées.

Dans un premier temps les mesures de température de paroi réalisées en fin de
longueur chauffante vont étre comparées aux mesures de température de paroi réalisées le
long du tube. Ces différentes températures de paroi seront alors confrontées entre elles pour
des titres thermodynamiques identiques, cela afin de vérifier la cohérence entre I'état du fluide
représenté par son titre thermodynamique et la température de paroi correspondante.

Dans un second temps, nous comparerons la température liquide moyenne déterminée

expérimentalement & une température évaluée par un bilan thermique.

Nous montrerons ainsi dans ce chapitre que la banque de données DEBORA est trés
compléte, qu'elle est digne de confiance et que beaucoup d'informations nécessaires a une
meilleure compréhension des écoulements sous-saturés y sont disponibles.

.1. Présentation de la banque de données DEBORA

1.1.1. Le dispositif expérimental et le domaine d'étude

Les essais ont été réalisés sur le dispositif expérimental DEBORA décrit par Garnier
(1993). Toutes les données ont été acquises dans une méme géométrie de section d’essais
(figure 1.1-1). 1l s’agit d’un tube vertical uniformément chauffé par chauffage direct, de
longueur chauffante 3.5 m et de diametre interne 19.2 mm. Les mesures sont réalisées en fin
de longueur chauffante & une cote z = 3.485 m mesurée & partir du début de la section
chauffante, le systéme de mesure pouvant étre déplacé le long d’un diametre.

Les études de topologie d’écoulement ont nécessité la conception d’un systéme de
mesures locales a base de sondes optiques miniatures et une premiere banque de données a été
établie durant le travail de thése de Cubizolles (1996). Par la suite des bi-sondes optiques
(figure 1.1-2) ont été utilisées afin d’obtenir des données supplémentaires (Garnier, 1997). La
technique de mesure basée sur les sondes optiques a fait l'objet d'une discussion approfondie

que l'on trouvera dans Cubizolles (1996) et Manon et al. (2000).
MST
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Figure I.1-1 Schéma de la section d'essais
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Figure L.1-2 : Photographies d'un corps de sonde et des deux fibres optiques

Les conditions d'étude correspondent aux conditions d'écoulements rencontrées dans
les coeurs des réacteurs nucléaires. Typiquement dans un REP la pression se situe entre 10 et
18 MPa, la vitesse massique entre 1000 et 5000 kg/m?s, le titre thermodynamique entre -0,4
et 0,4, alors que la densité de flux thermique peut atteindre 6 MW/m2. Dans de telles
conditions, il était difficile d'utiliser un dispositif permettant des mesures locales. Il a donc été
décidé dutiliser un fluide simulant avec des pressions et densités de flux thermique plus
faibles afin de réduire les cofits de réalisation et de fonctionnement et de faciliter la mise en
place des dispositifs de mesure.

La simulation d'un écoulement eau-vapeur par I'écoulement d'un autre fluide a été
largement étudiée par le passé mais la plupart des critéres de similitude ont été choisis pour
étudier la crise d'ébullition. Les concepteurs de DEBORA (Garnier, 1993) ont adopté le méme
type de similitude pour simuler I'ébullition de I'eau dans des conditions de fonctionnement
REP et ont proposé d'utiliser le Fréon 12. Les facteurs de similitude suivants ont été adoptés
(Cubizolles, 1996) :

e géométrie identique,

e rapport des masses volumiques identique :
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Cette identité détermine la correspondance entre les pressions.

e nombre de Weber We identique. Ce nombre est défini part la relation suivante :

2
weeSPD (1.2)
op,

Ce critére de similitude est adopté pour lier les vitesses massiques.

e nombre d'ébullition Bo identique. Ce nombre est défini par la relation suivante :

Bo2 K 1.3)

Ce critére de similitude est adopté pour établir la correspondance entre les densités

de flux thermique.

e titre thermodynamique d'entrée identique : ce critére permet de déterminer la

correspondance entre les températures d'entrée.

Nous rappelons dans le tableau L.1-1 les équivalences de gammes de paramétres thermo-

hydrauliques pour la similitude (en crise d'ébullition) eau-Fréon 12.

Fluide Eau Fréon 12
Pression (MPa) 10 -18 1.4-3
Vitesse massique (kg/m?®s) 1000-5000 1000-5000
Densité de flux thermique (MW/m?) 0.6-6 0.05-0.65

Tableau 1.1-1 : Similitude Eau-Fréon 12

1.1.2. Procédure d'essais

La boucle DEBORA a été congue de fagon a pouvoir imposer les paramétres de

contrdle suivants : la pression de sortie P, la température d'entrée Teq, la vitesse massique G

ainsi que la densité de flux thermique ¢.

L'objectif principal de 'étude expérimentale est d'obtenir une banque de données

locales (température liquide, taux de vide, diametre des bulles, aires iaterfaciales) permettant
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de caractériser la topologie d'un écoulement bouillant. Cet objectif nécessite donc des mesures
de ces paramétres dans les directions radiales et axiales.

Le bilan thermique donne la relation entre la hauteur z et le titre thermodynamique Xeq :

46z -
Xeg(D) = Xeq (2= 0+ 50 L:=H_LV (L4)

Le titre thermodynamique Xcq(2) est défini par la relation suivante :

H est donné par le bialn thermique, c'est
(2)2 H(T)-H, enthalpie de mélange (1D). La relation 15
Xeql2) = L H(T_L) a p implicipement donné, définit € (L.5)
. fait la température moyenne

ol Hgy est l'enthalpie massique du liquide a saturation, L la chaleur de vaporisation et H(T))
I'enthalpie massique du liquide & la température Tj. Ainsi, au lieu de déplacer les sondes
optiques le long de l'axe vertical, il est plus aisé de changer le titre thermodynamique en
faisant varier la température d'entrée. Cependant, ces mesures étant effectuées avec une
pression de sortie constante il est implicitement supposé que les pertes de pression sont faibles

par rapport 2 la pression absolue et n'affectent en rien la topologie de I'écoulement.

Enfin des échelons de 200 um ont été imposés pour le déplacement radial. Cette distance
correspond & l'ordre de grandeur du diamétre des bulles. Ce choix permet d'obtenir environ 50

points par profil le long d'un rayon.
Les grandeurs mesurées sont les suivantes :

e la fonction indicatrice de phase (FIP) : c'est I'un des parameétres-clés car cette
fonction contient les informations relatives aux distributions en espace et en temps des
phases. De plus, la FIP constitue la premiére grandeur que l'on peut extraire des

signaux fournis par la sonde optique.

e la vitesse du gaz : seule la vitesse du gaz a été¢ mesurée. En effet la technique de
mesure de la vitesse du liquide n'est pas évidente méme en écoulement eau-air
(Suzanne et al., 1998). Des mesures de vitesses locales dans les écoulements bouillants -
sous-saturés ont été réalisés dans une section annulaire par anémométrie Laser (Roy et
al., 1997) mais cette technique n'a pu étre appliquée sur DEBORA, étant donné

l'opacité des parois.
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H est donné par le bialn thermique, c'est une enthalpie de mélange (1D). La relation H(T_L) à p implicipement donné, définit en fait la température moyenne


e la température du liquide : dans les écoulements bouillants sous-saturés la

température de la vapeur est considérée a la saturation et seule la température liquide

est mesurée.

Le domaine des paramétres thermohydrauliques a tester est trés large (Tableau 1.1-1) et il est
nécessaire d'optimiser la matrice d'essais. Tous les paramétres mesurés dépendent de la
pression, de la vitesse massique, de la densité de flux en paroi ainsi que du titre
thermodynamique en sortie (ou de la température d'entrée) et bien évidemment de la position
radiale r. Finalement, cinq domaines correspondant aux conditions nominales et minimales de

pression et vitesses massiques ont été identifiés :

e P=2.62 MPa, G=3000 kg/s/m?
e P=1.46 MPa, G=5000 kg/s/m?
o P=1.46 MPa, G=1000 kg/s/m?
e P=3.1 MPa, G=1000 kg/s/m?
e P=3.1 MPa, G=5000 kg/s/m?

L'espace D (¢, Xeq) associé & un couple (P, G) donné est limité par quatre courbes (figure 1.1-3) :

Densité de f} lux thermique

d) Température Flux critique
mimimum d’entrée

/\ Temperature
% maximum d’entrée

monophasique

Titre thermodynamrique
Début d’ébullition de sortie X,

q

Figure I.1-3 : domaine accessible
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e la température minimum d'entrée,

o la température maximum d'entrée (proche de la température de saturation),

e la densité de flux thermique nulle pour les mesures de température liquide en
écoulement monophasique,

o la densité de flux critique.

Le domaine alors accessible en densité de flux thermique (domaine ray€) est couvert en
effectuant des essais en fonction de lignes de flux constantes imposées par des rampes de 10
kW/m?2.

Trois types dé campagnes d’essais sont regroupés dans la banque de données :
(1) détermination des profils radiaux de température liquide en fin de longueur chauffante le

long d’un diamétre et des profils axiaux de température de paroi, en écoulements

monophasiques ou sous-saturés.

(2) détermination des profils radiaux de taux de vide et de la granulométrie de I’écoulement en
fin de longueur chauffante réalisées par mono-sonde optique.
(3) détermination des profils radiaux de taux de vide et de granulométrie de I’écoulement en

fin de longueur chauffante réalisées par bi-sonde optique

|.1.3. Détermination du taux de vide et de la granulométrie

Nous exposons dans ce paragraphe la maniére dont ont été acquises et traitées les grandeurs

nécessaires a la détermination du taux de vide et de la granulométrie.

I.1.3.1.Les mesures par mono-sonde optique

Un systéme d’acquisition et de traitement spécifique a spécialement été congu afin de pouvoir
réaliser les mesures par sondes optiques. En fait, la sonde optique permet d'obtenir la fonction
indicatrice de phase (FIP) en un point de l'espace. Cette fonction se présente sous la forme
d'une fonction en créneaux ou chaque créneau correspond au passage d'une bulle sur la zone
sensible de la sonde. Une représentation schématique du signal brut de la FIP est donnée par
la figure I.1-3.
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Figure 1.1-4 : Représentation de I'enregistrement d'une FIP

Quatre familles d'événements peuvent alors étre mis en évidence :
e des fronts montants correspondant au percement initial de la bulle,
e des paliers hauts représentants la durée de passage de la bulle (temps vapeur Ty),
e des fronts descendants caractérisant le percement de l'interface arriére des bulles,
e des paliers bas représentant la durée séparant le passage de deux bulles successives

(temps liquide Ty).

Les grandeurs moyennes suivantes peuvent étre déterminées immeédiatement :
e la fréquence d'interception des bulles sur la sonde v(r) c’est-a-dire le nombre de

bulles percées par la sonde par unité de temps a la position r de mesure :

u(r) = N?{l‘lles = 2Nir'1i::rfaccs (16)

o les temps de présence moyens de la phase gazeuse et de la phase liquide :

22N (L7)

- vapeur : T, =

bulles
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— T,
- liquide : T, 2 2T (1.8)
"N
bulles

En supposant que les bulles ne soient ni ralenties, ni déformées au cours de leur percement
avec la sonde, chaque temps vapeur peut &tre relié (si la vitesse de la bulle est connue) a la

longueur d'interférence entre la sonde et la bulle.

Comme aucune information n'est disponible au niveau de la vitesse du liquide qui permettrait

de transformer les temps en longueur, seuls les histogrammes des temps vapeurs sont

conservés.
1
h(t, r)
/
h(ty)dt
to
m—— 0 h(t,)dt
A
L/
\ g \
ty ttdt t

(Tv ou TI)

Figure 1.1-5 : Histogramme des temps vapeur (ou liquide)

De la définition de l'histogramme des temps vapeur, il découle immédiatement les relations

suivantes :
[ h(tr)dt=v(r) (L9)

ot h(t, r)dt représente le nombre de temps-vapeur compris entre t et t+dt pendant le temps T

de l'expérience, divisé par ce temps T. La variable h(t, r) est donc homogéne a une fréquence.

Le temps vapeur moyen f(r) est alors donné p.. la relation suivante :
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T,(r) 0 jo th(t,r)dt (1.10)

Une fois ce temps vapeur moyen déterminé, il est possible d'en déduire d'autres grandeurs
caractéristiques. Tout d'abord, le taux de vide se déduit du temps vapeur moyen f(r) par la

relation suivante ;

a(r) = v(r)T, (1) (L11)

Remarque 1 : I'avantage de cette démarche est de faire apparaitre la Jfréquence v
et I'histogramme des temps vapeur, ce que l'appareillage dont disposait
Cubizolles (1996) pouvait facilement déterminer.

Remarque 2 : il aurait aussi été possible de prendre le temps vapeur moyen
liguide o(r) =1——v(r)f(r) cependant l'estimation est plus précise avec le temps
moyen vapeur étant donné que moins d'informations sont perdues lors de la

moyenne avec ['histogramme des temps vapeur (pas de temps vapeur long

contrairement au temps liquide).

De I'histogramme présenté ci-dessus, il est également possible de déduire les caractéristiques
granulométriques de I’écoulement en faisant une hypothése sur le profil de vitesse du gaz et
une hypothése sur la sphéricité des bulles. Les profils de vitesse du gaz vy(r) expérimentaux
sont correctement représentés par une relation en puissance 1/7 (Garnier, 199%'75\?\

“ afﬁé%@@% o
1 & ¥ ig;\ uﬁ Mk EWQ B T VR T } .
(x) U(r]7 . L12)
v {r)= e . . ‘ .
g " R J(}it{}\fz(fé:u% e 4 ;; % K gf%«ﬂl
avec : e W ,if;
U, =1.22—q (1.13)
P
et:
p=(1-0) pi + apy, (I.14)

pi1 et py €tant les masses volumiques liquide et vapeur 4 saturation.
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L'aire interfaciale
En partant de la vitesse vy(r), il est possible d'estimer I’aire interfaciale volumique locale

moyennée dans le temps a;(r) par la relation suivante (Veteau, 1981 ; Cubizolles, 1996) :

4v(r)

070

L.15)

La densité de centres

Par définition la densité de centres est le nombre de centres de bulle passant par unité d'aire de
section-droite et par unité de temps. La densité de centres Q. (r) est calculée par la relation
(Cubizolles, 1996) : !

Q. (r)=w (L16)

v, (1)

ou h'(0, r) représente la dérivée au temps t = 0 de la densité de probabilité des temps vapeur

déterminée & partir d'une représentation analytique de la densité de probabilité.

Diamétre des inclusions
Enfin, le diamétre des inclusions D, (r) peut étre défini par la relation suivante (Cubizolles,
1996) :

D, (r)= ;%% L17)

Ce diamétre est celui obtenu en supposant que toutes les bulles ont le méme diamétre (donc en
conservant la densité de centres). Ce diamétre est obtenu en ramenant chaque bulle a ce
diametre tout en conservant l'aire interfaciale. Contrairement au diamétre de Sauter (défini ci-
dessous) il n'y a pas conservation du taux de vide. Par contre la notion du nombre de bulles,
grandeur directement utilisable dans les modeles de coalescence et de fractionnement, est

conservée. . R .
Etudier la thése de Cubizolles, pour comprendre ces

relations, inclure si possible dans le cours.
Le diamétre de Sauter

11 est également possible d'évaluer le diametre de Sauter D; par la relation classique suivante :
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Ds(r)=%‘:-‘(-(-rr-)1 @L18)

Récapitulatif
Les différentes grandeurs qui viennent d'étre explicitées forment donc I'ensemble des données
qui ont été stockées dans la banque au niveau des mesures par mono-sonde optique.

Ces grandeurs ainsi que leurs relations associées sont récapitulées dans le tableau ci-dessous.

Grandeur Symbole Relation
Taux de vide o (LiD)
Aire interfaciale g (L.15)
Densité de centres Q. (1.16)
Diamétre des inclusions D, (L.17)
Diamétre de Sauter D, (1.18)

Tableau I.1-2 : Récapitulatif des grandeurs mesurées et de leur relation associée

I.1.3.2.Les mesures par bi-sonde optique

La bi-sonde est tout d'abord utilisée comme mono-sonde (en utilisant uniquement la sonde la

plus en amont dans l'écoulement) et donc toutes les données décrites dans le paragraphe

précédent sont accessibles de la méme maniére.

La bi-sonde n'est véritablement utilisée que pour mesurer la vitesse du gaz avec les hypothéses

suivantes (Garnier, 1996) :

- les bulles sont sphériques,

- les gradients de vitesse et de densité de centres sont faibles sur une distance égale au
diamétre maximal des bulles.

La vitesse gaz v(r) est alors obtenue en cherchant, s'il existe, le maximum de l'histogramme

des temps de vol des interfaces entre les deux sondes défini comme étant le temps entre le

percement de la bulle par la premiére sonde et le percement de la bulle par la deuxiéme sonde.

Cet histogramme représente la probabilit¢ H, (At,r)dtque le temps de vol At soit compris

entre At et At + dt. La valeur la plus probable Aty(r) étant déterminée, la vitesse vg(r) s'en

déduit par la relation suivante :

Az
v, (r) = AL (1.19)

ou Az est la distance verticale entre les éléments sensibles de chaque sonde (Figure 1.1-2).

Tout comme pour les mesures par mono-sonde optique, cette vitesse est alors utilisée pour
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calculer l'aire interfaciale a; (Eq.I.15), les diamétres Dg (Eq.1.22) et Ds (Eq.123) et la densité
de centre Q. (Eq.1.16).

1.1.3.3.Conclusions

Nous venons de montrer qu'il a été possible de déterminer les grandeurs caractéristiques
dun écoulement bouillant de Fréon 12 simulant des conditions d'écoulement REP. Nous
donnons ci-dessous un récapitulatif des grandeurs mesurées avec le numéro de la relation
correspondante ainsi que les incertitudes introduites par le systéme d'acquisition seul pour les
mesures par bi-sonde, les incertitudes introduites par la mono-sonde étant difficilement
estimables du fait de l'utilisatioh d'un modéle calculant la vitesse du gaz (Garnier, 1997 ;

Garnier, 2000).

Grandeur Symbole Relation Incertitudes
Mono-sonde * : absolue
Taux de vide o (I.11) +2% *

Bi-sonde
Taux de vide o (Liy +2% *
Vitesse gaz Vg 119 <:10%
Aire interfaciale a (1.15) <+10%
Densité de centres Q. (1.16) avec (1.19) <+ 50 %
Diameétre des inclusions D, (1.17) avec (1.19) <+25%
Diamétre de Sauter D; (1.18) avec (1.19) <+12%

Tableau 1.1-3 : Récapitulatif des grandeurs mesurées, de leur relation associée

et des incertitudes de mesure.

I.2. Premiére analyse des résultats

Nous proposons dans ce paragraphe une premiére interprétation qualitative de certains
des résultats expérimentaux. Nous présentons notamment les évolutions des grandeurs qui
permettent de décrire la topologie d'un écoulement diphasique, telles que le taux de vide, le

diametre des bulles, la densité de centres et l'aire interfaciale.
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1.2.1. Le taux de vide

Par une premiére mesure effectuée le long d'un diameétre de la conduite, nous
constatons que le profil de taux de vide est quasiment axisymetrique (Fig.1.2-1) ce qui justifie

le choix de n'effectuer les mesures que sur un seul rayon.

0.25
]
L
x
x 0.2 "
= x
x x Xeq:0.0072 x

) \
.‘g =
: . —- Symétrie ‘exacte’ avec le demi-profil de droite _'
=
x
-
(]
|

[1 3

¥ 1]

-1 1

Figure L.2-1 : Mesure de taux de vide le long d'un diameétre.

Les profils de taux de vide peuvent présenter plusieurs formes : convexe, concave, a

deux bosses (voir Fig.1.2-2).

Deux remarques peuvent étre faites :
e le maximum de taux de vide se déplace de la paroi vers le coeur de I'écoulement,
o la migration de ce maximum du taux de vide survient lorsqu'il commence & y avoir des

bulles au centre de 'écoulement.

Selon March (1999), dans un écoulement eau-vapeur finement dispersé a une pression
de 15 MPa, la valeur maximale du taux de vide prés de la paroi ne dépasse pas 0.35. Nous ne.
pouvons confirmer ce résultat, car la sonde ne peut se rapprocher de la paroi & moins de
quelques micromeétres (200-300 pm). Cependant nous n'avons pas observé de résultats qui
sembleraient contredire cette observation et bien que notre étude porte sur des écoulements de
Fréon 12, nous pouvons considérer que le comportement des bulles sur la paroi sera le méme

que lors d'écoulements bouillants d'eau.
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Figure 1.2-2 : Evolution du taux de vide suivant le titre thermodynamique

I1 faut également noter que pour la plupart des essais sous-saturés, nous avons observé
un profil typique avec un pic prés de la paroi.

D'autres observations intéressantes peuvent étre faites :

* Prés de la paroi, le taux de vide augmente avec la densité de flux thermique (figure 1.2-3).

e Dans le cceur de 1'écoulement, I'influence du flux est peu sensible, le taux de vide local
varie trés peu en fonction de la densité de flux thermique. En revanche, les profils de taux
de vide montrent des tendances paradoxales. En effet, pour un titre thermodynamique
négatif (courbe a), le taux de vide augmente Iégérement avec la densité de flux thermique
(plus le flux chauffant en paroi est apportant, plus la vapeur atteint le centre de
I'écoulement pour un titre faible). Pour un titre a I'équilibre positif (courbe c), cette |
tendance est contraire : plus la densité de flux augmente, plus le taux de vide diminue.

Cette inversion ne s'explique pas a I'heure actuelle et ce paradoxe est surprenant.
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Figure 1.2-3 : Evolution du taux de vide en fonction de la densité de flux
(P = 2.6 MPa, G = 3000 kg/m?s, r et X, fixés)

e Enfin, nous constatons que le titre de début d'ébullition est d'autant plus faible que la

densité de flux est élevée (Fig.1.2-4).

Début de ['ébullition (113.2 kW/m?)

100 T ‘/

90 + s

80 + P

70 4 il Début de I'ébullition (73.8 kW/m?)
o
> 60+
5 --»--Temperature liquide (113.2 kW/m?)
£ 50 - .
0 L G- P P
g 40 - » Temperature liquide (73.8 KW/m?®)
- 30 + o —eTemperature de paroi {113.2 kWinv)

20 + —w—Temperature de paroi (73.8 kWim?)

10 + —Température de saturation

0 t t } t {
-0.8 -0.6 04 -0.2 0 0.2

Xeq

Figure 1.2-4 : Evolution de la température de paroi en fonction du titre thermodynamique
(P = 2.6 MPa, G - 3000 kg/m?s)
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Les évolutions décrites ci-dessus peuvent étre observées pour la majorité des cas traités dans

la banque, cependant, il n'existe pas a ce jour de modéle capable de prédire toutes les

tendances énumérées ci-dessus.

1.2.2. Le diamétre des bulles

Qu'en est-il 10 ans'plus tard ?

Kataoka & Serizawa (1990), Zun (1988), Liu (1993), Grossetéte (1995a, 1995b) parmi

d'autres ont considéré la taille des bulles comme un parametre-clé de la modélisation des

écoulements diphasiques eau-air. Cependant, les effets de la taille des bulles ne sont pas

clairement compris, par suite des interactions complexes qu'il peut y avoir entre les bulles, la

phase liquide et les parois du tube. La prédiction de la distribution de taux de vide se heurtant

a la méconnaissance de l'évolution de la taille des bulles au sein de 1'écoulement, il apparait

donc primordial de connaitre expérimentalement I'évolution de ce paramétre.
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Figure 1.2-5: Pro*iis typiques de diamétres de bulles mesurés durant les expériences DEBORA

Haut : P = 1.4 MPa, G = 2000 kg/m?s, ¢ = 73.8 kW/m?
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Qu'en est-il 10 ans plus tard ?


Un comportement intéressant peut étre noté concernant le diametre des bulles
en proche paroi. Comme nous pouvons le constater sur la figure 1.2-5, il semble que pour une
pression donnée le diamétre des bulles prés de la paroi tendent vers un diamétre constant quel
que soit le titre thermodynamique.

Nous pouvons alors faire I'hypothése que le diamétre de détachement des bulles
correspond au diamétre mesuré au point le plus proche de la paroi.

Cependant,' le diamétre des bulles au premier point de mesure (150-300 pm) est
légérement inférieur & la distance entre la paroi et ce premier point de mesure (i.e. 300-400
pm). En conséquence, les bulles en paroi peuvent trés bien avoir une taille beaucoup plus
petite et &tre sujettes & de nombreuses coalescences dans la zone de proche paroi entrainant
une augmentation importante du diamétre des bulles dans cette zone. Ces coalescences
pourraient d'ailleurs étre favorisées par la présence d'un nombre tres important de bulles

comme nous le verrons au paragraphe 1.2.3.

Nous pouvons alors supposer que le diamétre de détachement est en fait beaucoup
plus petit. Finalement, aucune conclusion définitive ne peut étre donnée et il est vivement
recommandé d'essayer de déterminer expérimentalement le diamétre de détachement des
bulles et le comportement de celles-ci au voisinage de la paroi. Les bulles se détachent-elles
de leur site de nucléation ou glissent-elles sur la paroi avant de se détacher? Ont-elles le temps

de coalescer avec des bulles voisines avant de se détacher?

11 est clair que l'influence du comportement des bulles en paroi est trés importante
dans l'étude des écoulements avec ébullition en paroi. Quelques progres concernant cette

étude ont été récemment réalisés dans cette direction par March et al., 1999.

Nous pouvons également constater sur la figure 1.2-5 que le diamétre des bulles définit deux
zones bien spécifiques dans le tube. Une zone que nous appellerons zone de paroi ou le

diamétre des bulles augmente de fagon importante et une zone de ceeur ou le diametre reste

constant. L'augmentation du diamétre des bulles dans la zone de paroi peut s'expliquer par les
effets combinés de la coalescence et de la condensation : les petites bulles se condensant et

disparaissant alors que les plus grosses coalescent.

Dans la zone de cceur, le diamétre se stabilise et leur diamétre atteint une valeur d'environ 600-700

pm 4 14 bar et d'environ 300-400 pm a 26 bar. Ce phénoméne peut étre expliqué de la maniére

suivante :
- les bulles atteignent une taille critique au-dessus de laquelle elles perdent leur
stabilité mécanique et se fractionnent,
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- le nombre de bulles au cceur de l'écoulement n'est plus suffisant pour que la

coalescence soit possible.

Il semble enfin que le diamétre des bulles (pour un méme titre thermodynamique et une
position radiale fixée) ne soit pas li¢ & la densité de flux thermique, méme en proche paroi

(fig12-6). Le phénoméne dominant gouvernant la taille des bulles semble donc étre un

phénoméne mécanique et cette derniére remarque devra étre prise en compte dans la

modélisation de la taille des bulles.

0.35 1
R = 0,96,
Xeq = -0.024
03+ \/\‘
R =096, 1
Xeq = 0.004
0.25 +
4~ 7R = 0.96,
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0.15 4+ Xeq=-0.024

=~ IR = 0.53,
0.1+ Xeq=0.004 ____/} T

—a—r = .0,06051,
0'05 Xeq=0.37

Diamétre des bulles (mm)

0 t } t t |

100 120 140 160 180 200
Densités de flux thermique (kW/m?s)

Figure 1.2-6 : Evolution du diamétre de bulle en fonction de la densité de flux
(P =2.6 MPa, G = 3000 kg/m’s, R et x,, fixés)

1.2.3. La densité de centre de bulles

Ce paramétre représente le nombre de centres de bulles qui passent par unité d'aire et de
temps. Le maximum de centre de bulle se trouve sur le premier point de mesure (fig.1.2-7).
Lorsque le titre thennodynahlique augmente, la valeur de la densité de centres Q. augmente (&
position de mesure fixée).

Nous pouvons également noter que prés de la paroi la densité de centre de bulle est
extrémement élevée et qu'elle peut atteindre 300 000 centres/mm?/s, alors que dans le coeur de-
I'écoulement les valeurs mesurées sont de l'ordre de 10 000 centres/mm?/s.

Les fortes variations radiales de la densité de centres Q. semblent dépendre de deux
phénoménes simultanés : la recondensation et la coalescence des bulles. En effet, lorsque
l'écoulement est sous-saturé, la décroissance radiale de Q. est essentiellement due a la

recondensation mais lorsque I'écoulement est saturé, cette décroissance radiale existe toujours
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et révele alors les phénomeénes de coalescence. De plus, comme les valeurs de Q. mesurées en
paroi sont du méme ordre de grandeur quel que soit le titre thermodynamique, il est alors
fortement probable que la coalescence soit également présente dans les écoulements sous-

saturés.

300000
—-0.0848

~=-0.058
250000 | ~-0.0324
+0.006

—=--0.0205
200000 + ~e-+0.0463

-+ -0.0719

150000 +

100000 +

Densité de centre ( bulles/mm?/s)

50000 +

0 ==tk S e e + y
0 0.1 0.2 0.3 04 0.5 0.6 0.7 0.8 0.9 1
Rayon (r/R)

Figure 1.2-7 : Profils typiques densités de centre de bulle mesurées durant
les expériences DEBORA (P = 2.61 MPa, G = 2000 kg/m?s, ¢ = 73.8 kW/m?)

Pour conclure, la modélisation des écoulements sous-saturés doit donc faire
intervenir non seulement les phénoménes de recondensation mais également

ceux de coalescence.

Remarque : Supposons que la valeur moyenne de Q. soit de 50 000
centres/mm?s, le nombre de bulles passant & travers la section de sortie peut
atteindre alors le nombre impressionnant de 15 millions de bulles par seconde

méme si le taux de vide est faible !

Voila une excellente remarque pour
.2.4. L'aire interfaciale inconditionnels de la simulation

numerique !
Cette grandeur est l'aire de la surface par laquelle se font les échanges de masse et d'énergie,
ainsi qu'une partie des échanges de quantité de mouvement entre phases. Elle sera définie de
fagon précise au chapitre VI car sa connaissance est capitale dans la modélisation des
écoulements diphasiques.
Comme nous pouvons le constater sur la figure 1.2.8, les profils de concentration d'aire

interfaciale lors d'écoulements bouillants peuvent étre déterminés sans ambiguité.
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Voilà une excellente remarque pour les inconditionnels de la simulation numérique !
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Figure 1.2-8 : Profils typiques d'aire interfaciale mesurés durant les expériences DEBORA
(a) : (P =1.46 MPa, G =2000 kg/m?s, ¢ = 76.2 kW/m?)
d):P= 261 MPa, G = 2000 kg/m?s, ¢ = 73.8 kW/m?)

Les mémes types de profils ont toujours été observés. La décroissance de l'aire
interfaciale de la paroi vers le coeur démontre qu'il y existe une forte coalescence dans la
région de proche paroi (diminution trés forte de l'aire interfaciale ainsi que de la densité de
centre). Puis dans la zone dite de cceur, il semble qu'il n'y existe pas de fractionnement, car il
n'y a pas d'augmentation de la densité de centres et l'aire interfaciale reste constante et méme

-décrofit.

I.3. Etude de la cohérence interne de la banque de données
DEBORA

Afin de montrer la cohérence interne de cette banque, nous avons effectué deux études
complémentaires. D'une part, nous comparé les mesures des températures de paroi réalisées en
sortie de tube avec des mesures réalisées le long du tube donc & différents niveaux mais a
méme titre thermodynamique. D'autre part, la température moyenne liquide, calculée par
intégration du profil des températures (moyennant hypothése d'un profil plat de vitesse), est

comparée a une température calculée par un bilan thermique.

1.3.1. Cohérence des mesures de température de paroi

Quatre thermocouples permettent de mesurer la température de paroi le long du tube &
différents niveaux (Fig.I.3-1).
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Figure 1.3-1 : Position des quatre thermocouples le long du tube chauffant

Trois de ces thermocouples sont situés le long de la longueur chauffante et le derier

est situé au niveau de la section de mesure.

La température de paroi mesurée au niveau de la section de mesure apporte une
information essentielle puisque c'est précisément la que sont effectuées les autres mesures

(taux de vide, taille de bulle, etc.) grice aux sondes optiques.

Afin de montrer la cohérence des mesures de température de paroi, prenons un
exemple. Tout d'abord, regardons I'évolution de la température de paroi en sortie pour des
conditions thermohydrauliques fixées (P, G, ®) en fonction de la température d'entrée
(Tableau 1.3-1). Puis, pour chaque température d'entrée, observons I'évolution de la
température de paroi sur les 4 thermocouples disposés a différentes hauteurs (Tableau 1.3-2).

Les températures mesurées a la cote z = 3.485 m dans le tableau 1.3-2 correspondent en
fait aux températures de paroi données dans le tableau I.3-1. '

Nous avons donc porté sur un graphique les évolutions des températures de paroi en

sortie et le long du tube suivant le titre thermodynamique (fig.1.3-2).
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P=26.2bar, G=1982kg/m’s | (oC) Ix. (sortie) |Tw(°C)

#=73.9KW/m?, z=3.485m
19.84 -0.530 75.7
24.57 -0.483 79.9
29.47 -0.425 83.7
31.46 -0.401 85.5
ol Rt ———| Tsat=86,83°C
39.92 -0.301 88.2
44 .90 -0.244 88.6
49.72 -0.185 88.8
55.70 -0.110 89.0
61.51 -0.036 89.1

. 66.57 0.031 89.1

70.31 0.081 89.3

Tableau 1.3-1: Température de paroi en sortie en fonction de la température d'entrée

P =26.2 bar, G= 1982 kg/m?s position (m) titre Tu(°C)
@D =73.9kW/m?, Ten=29.47 °C thermodynamique
1.465 -0.61 71.5
2.465 -0.52 78.4
2.965 -0.47 81.3
3.485 -0.425 83.7
P =26.2 bar, G= 1982 kg/m’s position (m) titre Tu(°C)
O =739 kW/m?, Ten=24.57 °C thermodynamique
1.465 -0.67 67.3
2.465 -0.58 74.2
2.965 -0.53 772
3.485 -0.483 79.9

Tableau L.3-2 : Température de paroi en fonction de la hauteur dans le tube

Nous constatons que les différents points de mesure sont regroupés sur une méme courbe avec

une certaine marge correspondant aux incertitudes de mesures.

En fait, ces mesures de température de paroi ne devraient pas étre exactement sur la méme
courbe, car elles sont réalisées 4 une pression de sortie fixée et la perte de pression engendrée
dans la longueur du tube devrait donc influer sur les résultats. Cependant les résultats restent
cohérents car cette perte de pression est faible devant la pression absolue et son influence sur

les propriétés physiques et plus spécialement sur la chaleur de vaporisation est négligeable.
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Figure 1.3-2 : Comparaison des températures de paroi en sortie et des températures
de paroi le long du tube. (P = 26.2 bar, G = 1982 kg/m’s, ¢ = 73.9 kW/m?)

Les mémes tests ont été réalisés pour plusieurs cas de la banque de données et les mémes
conclusions ont été obtenues. Nous pouvons donc conclure & la cohérence des mesures de

températures de paroi.

1.3.2. Cohérence des mesures de température de la phase
liquide

Comme nous l'avons vu, la banque de données contient les mesures de température

liquide le long d'un diameétre. Un exemple est donné sur la figure 1.3-3.

e
ot

56 4 = Température liquide (°C)
54 ~— Températurede saturation(*C)
—Profil de droite reporté & gauche
0 52 + .
— u
S =
2 ™
d " x
g. n ® -
& . N
£ -
44 4
42
t o + ; + 40 + + + : {
-1 -0.8 -0.6 0.4 -0.2 0 0.2 0.4 0.6 0.8 1
iR

Figure 1.3-3 : Distribution de la température liquide
(P =26 bar, G = 2000 kg/m?s, © = 74 kW/m?, x¢q =-0.0762)
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Ces mesures locales ont été moyennées sur la section afin d'obtenir une ¢évolution de la valeur

moyenne de la température liquide en fonction du titre thermodynamique.

La température moyenne est calculée par la relation suivante :

+?
%(Tm —Tz)(ril _r?) J'a}tlJrais pris la température de
2 ! ! mélange. En monophasi i
T "‘*“""""E{"—’M oK phasique je-sy

Cette valeur est alors compa{ée 4 la température moyenne du liquide obtenue par bilan

thermique. Un exemple est donné 3 la figure 1.3-4.

L'évolution de la température moyenne liquide est donc bien cohérente, dans le domaine

monophasique, avec la température déduite par un bilan thermique.

L'étude et l'analyse des deux cas cités ci-dessus permet de montrer la cohérence de deux
données principales de ]a banque, la température de paroi et la température moyenne liquide.
Ces tests ont €té menés pour la plupart des cas rencontrés dans la banque et les résultats

montrent que la banque de données est digne de confiance.

90 T
85 T
80 T
o751
e
' 70 +
2
© 65 1
@
‘ElGO + « Température liquide mesurée
o moyennée
551 —Température liquide calculée parun
pilan thermique
50 + - - Température de saturation
45 + —e Température de paroi
40 t t t t t { { t —
-0.8 -0.7 -0.6 0.5 0.4 -0.3 -0.2 -0.1 0 01

Figure 1.3-4 : Comparaison entre la température expérimentale moyennée et 1a température calcuiée
(P =26 bar, G= 2000 kg/m’s, ® =76 KkW/m?)
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.4. Conclusions et proposition d'exploitation des données
expérimentales

Nous avons présenté dans ce premier chapitre les travaux expérimentaux relatifs a la
caractérisation de la topologie des écoulements bouillants sous-saturés. Une large banque de
données relatives aux évolutions des grandeurs physiques pertinentes permettant de

comprendre I'évolution de tels écoulements a été élaborée.

Ces mesures constituent le premier pas d'une exploration systématique du domaine des points
de fonctionnement des transitoires de classe I et II des REP. Elles permettent d'analyser
I'évolution de la structure locale de l'écoulement depuis le début de I'ébullition jusqu’a‘i
l'approche de la crise d'ébullition 3 partir de cartes de taux de vide, de diamétre caractéristique
des bulles, et de flux de centres de bulles, de vitesse de la phase gazeuse et d'aire interfaciale.
De plus, des mesures de température liquide en écoulement sous-saturé complétent ces

données.

Notons cependant que la connaissance exhaustive de la structure locale de l'écoulement
nécessiterait le développement et l'utilisation d'une instrumentation dédiée & la mesure

des composantes axiales et radiales de la vitesse liquide.

Nous avons pu identifier les points marquants suivants :
e Je diamétre des bulles en paroi (et donc probablement diamétre de détachement des
bulles) semble étre le méme quel que soit le titre thermodynamique,
e il existe une zone de proche paroi dans laquelle la coalescence des bulles est
importante,
¢ le fractionnement ne semble pas exister dans les configurations d'écoulements
étudiés,

e une connaissance plus fine des phénomeénes en paroi est indispensable.

L'analyse de cette base de données permet, comme nous l'avons vu, de qualifier mais
doit également permettre de quantifier les phénoménes de base mis en jeu au cours de
I'ébullition a haute pression (transferts de masse, d'énergie, de quantité de mouvement,
phénoménes de coalescence, recondensation) aussi bien au coeur de I'écoulement qu'a

proximité de la paroi chauffante.

Cette banque de données est donc un outil indispensable a I'évolution des codes de
calcul thermohydrauliques tridimensionnels. Les résultats expérimentaux doivent permettre de
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justifier, voire d'élaborer, les modéles implantés dans les codes de calcul thermohydrauliques
tridimensionnels. Ce travail fera l'objet de l'étude de la deuxiéme partie de ce document
(chapitres IV et V)

Dans un premier temps, ces données vont permettre de sélectionner des modeles
permettant de calculer l'évolution monodimensionnelle du taux de vide et de la température de

paroi.

Les deux chapitres suivants sont ainsi dédiés & I'analyse bibliographique critique des modeles
de taux de vide, de température de paroi et de pertes de pression et a la comparaison de ces
modéles aux résultats expérimentaux DEBORA. Ce travail aboutira & un choix de modeéles
permettant de décrire I'évolution du taux de vide et de la température de paroi lors
d'écoulements bouillants sous-saturés de R12 simulant les conditions de fonctionnement des
REP.
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De nombreux travaux théoriques et expérimentaux ont été réalisés au cours des
quarante derniéres années sur les écoulements bouillants sous-saturés dans le but de définir ou
d'améliorer les modéles physiques permettant de décrire ce type d'écoulement.

La présénte analyse bibliographique porte sur ’approche monodimensionnelle adoptée
pour déterminer le taux de vide, les pertes de pression ainsi que les coefficients de transfert de

chaleur dans ces écoulements.

Nous nous intéressons, é‘la suite des travaux expérimentaux réalisés sur la boucle
DEBORA aux écoulements ascendants en tubes verticaux. Les différents modéles de la
littérature permettant de déterminer les quantités citées ci-dessus seront mis en ceuvre dans le
cas d’écoulements eau-vapeur dans les conditions de fonctionnement d’un réacteur nucléaire a
haute pression (10 & 18 MPa), haute vitesse massique (1000 & 5000 kg/m?s) et forte densité de
flux thermique (0.5 a 6 MW/m?). Ces écoulements ont été simulés & I’aide de Fréon 12 sur
I’installation expérimentale DEBORA.

Les conclusions de cette analyse critique vont permettre d'effectuer au chapitre suivant
la comparaison des résultats fournis par les modeles avec les données expérimentales en eau
disponibles dans la littérature et les données en R12 acquises lors du programme

expérimental.

I1.1. Modélisation monodimensionnelle du taux de vide

1.1.1. Introduction

Lors de I’étude des écoulements bouillants sous-saturés en conduite, il est nécessaire
d’estimer de fagon quantitative la présence relative de chaque phase, le taux de vide, le long
de la conduite. La connaissance de cette grandeur est nécessaire d’une part pour évaluer les .
pertes de pression et d’autre part pour prédire la valeur du flux critique (CHF) dans des
régions ou le titre massique est faible (cas de I’ébullition sous-saturée). Par ailleurs certains
travaux (Saha & Zuber, 1974) ont également montré que le taux de vide en écoulement sous-
saturé avait un effet non négligeable sur la naissance d'instabilités en écoulements diphasiques
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comme les excursions et/ou les oscillations de débit. La capacité & pouvoir prédire de fagon

précise le taux de vide parait donc primordiale.

La prédiction du taux de vide en ébullition sous-saturée est trés délicate car, par
définition de I'ébullition sous-saturée, la vapeur produite en paroi se recondense en partie dans
le cceur de 1’écoulement. La présence de gradients importants de température liquide et de
taux de vide dans, la direction transverse de I’écoulement complique de ce fait l'analyse de ce

régime particulier.

Dans un écoulement en ébullition sous-saturée, deux régions bien distinctes (Fig.IIL.1-
1) peuvent étre mises en évidence. Dans la région I (entre les points A et B), 1a sous-saturation
est importante, le taux de vide est faible et correspond a une couche de bulles attachées le long
de la paroi. Dans la région II (entre les points B et D) la sous-saturation est plus faible. Les
bulles commencent & se détacher de la paroi et contribuent a ’augmentation significative du

taux de vide.

Region A 3 B Tsa}* C
Corwvection to ! Subcooled ! Buw
single -phase ' boiling ! boiling
liquid ; !

}\H¥t&i#&lt&&i&&i&}&lﬁ“

Flow

i

HHHHHHHHHHH?

Uniform heat flux,

Taux ge videj .

'y
~o

P e —

Figure I1.1-1: Evolution du taux de vide le long de I’écoulement
(d’aprés Collier & Thome, 1992, p.221)

-54 -




Au point C (z=2), I’enthalpie moyenne du fluide atteint I’enthalpie de saturation et
’écoulement devient totalement saturé si on considére que I'équilibre thermodynamique est

respecté. Cependant, la présence de vapeur dans l'écoulement implique que le liquide doit étre

encore en dessous de la température de saturation pour obtenir une enthalpie équivalente a

celle du liquide saturé. Lorsque le fluide atteint le point D, l'enthalpie totale, qui est alors

supérieure & l'enthalpie du liquide saturé, est suffisante pour avoir amené tout le liquide & la

température de saturation.

1.1.2. Modélisation du taux de vide

La modélisation monodimensionnelle d’un écoulement diphasique repose sur ’utilisation de
. . . . .

grandeurs moyennées sur les domaines occupees par chaque phase dans une section droite de

la conduite. Le taux de vide o dans cette section est alors défini comme le rapport de I’aire Ag

du domaine occupé par la vapeur & I’aire Ag + A; de la section droite de la conduite,

ot (IL1)

Le titre volumique de vapeur B est défini comme le rapport du débit-volume de vapeur Qg au

débit-volume du mélange Qg+Q,

(11.2)

Le modele le plus simple, le modéle homogéne, est basé sur les hypothéses de vitesses locales
du liquide et du gaz identiques et de profils plats. Le taux de vide est alors donné par la

relation :
o=0 ’ (IL.3)

Le modéle de Zuber & Findlay (1965) prend en compte des vitesses locales vy et vg différentes
pour la phase liquide et la phase gazeuse et des profils en-loi-puissanee. Le taux de vide o est

alors donné par la relation :

S (1L4)
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ou encore,
xp,G
o= ”
Co [Xpl +(1=-x)p, ] G+Vy 0P,

(IL5)

ol Co est le paramétre de distribution, x le titre réel (rapport du débit-masse de vapeur au

débit-masse du mélange) et V,; la vitesse de dérive pondérée des phases. Les grandeurs Cy et

¥,; sont définis par les relations suivantes :

. {od)
avec '
jEFoav, +(1-a)v, (1L.7)
et
V2 <Z§' ) (1L.8)
avee

vy 2 (- a)(v, —V,) (IL9)

Dans les équations (IL6) et (11.8) le symbole < > désigne I’opérateur de moyenne sur la section

droite de la conduite.

Des modélisations de chaque grandeur C,, ¥,; et du titre x seront donc nécessaires dans le cas

des écoulements bouillants sous-saturés.

I1.1.3. Localisation du point de début d'ébullition nucléée
(point ONB)

La cdte zong marque l'apparition de l'activation des premiers sites de nucléation. Elle est

déterminée par le bilan thermique suivant :

chlD {(Tsat —Tin)_*'(ATS«'ﬁ )ONB _____1_:1 (HlO)

Z foed
" 0 h,

Cohérence thermo ?
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ol T et Tin sont respectivement les températures de saturation et d’entrée du fluide,
(ATs)ons €St le critére de surchauffe nécessaire au démarrage de I'ébullition défini par

I'équation suivante :

(AT, =T -T, (IL11)

sat )ONB w

hy, est le coefficient d’échange monophasique donné pour un écoulement turbulent par la

relation de Dittus-Boelter :

0.8
G C
heD —_-0.023{———"13} {—-—‘P“ ! ‘ | IL12)
M Hig Ay

Cette relation est valable pour un écoulement en tube vertical ot z/D > 50 et ou Re > 10000

avec le nombre de Reynolds Re défini par :

Re2 2= (IL13)

Pour ces deux corrélations, les propriétés du fluide sont prises & la température moyenne

(TwtTi(2))/2 ot Ti(z) est la température moyenne du liquide & la cote considérée et Ty la

température de la paroi.

Afin de déterminer cette température de surchauffe de la paroi, Bergles & Rohsenow (1964)
ont obtenu graphiquement une solution déduite du postulat de Hsu (qui suppose que les bulles
dans les cavités de nucléation ne grossiront que si la température du point de Iinterface le
plus éloigné de la paroi est supérieure & la temperature de saturation Tgy). Les auteurs

proposent donc la corrélation suivante , valable uniquement pour de I’eau,

0,463P095

(T~ T o = 0,556[ ;i (IL14)

1082p"%

ou P est la pression du systéme en bar et ¢ la densité de flux thermique en W/m?®. Cette

corrélation a été établie pour des pressions variant de 1 & 138 bar, des vitesses massiques de 3600
4 15000 kg/m?s et des densités de flux thermique de 0.12 & 15 MW/m?.

Une solution analytiqr= a été obtenue par Davis & Anderson (1966) qui proposent,
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0,5
8c¢T,
T, -T =| ——s IL.15
( w sat )ONB li)\.‘Lpg } ( )

Cette corrélation a été établie pour des pressions variant de 4 & 138 bar, des vitesses massiques de
1000 a 5000 kg/m?s et des densités de flux thermique de 1.5 4 15 MW/m?2.

Enfin, Frost & Dzakowic (1967) ont étendu le traitement des équations proposées par Davis &
Anderson et suggérent :

0,5

84T,

(T ~Ta)ons = k—%’t—} Pr_, (IL.16)
sat g

Cette corrélation est applicable pour d'autres fluides que 1’eau, notamment pour les réfrigérants
(eg R22, R12...). Cette corrélation, établie pour l'eau a des pressions variant de 1 a 200 bar, pour
une densité de flux thermique de 0.15 MW/m? est valable pour le Fréon 12 a des pressions
variant de 1 a 30 bar, pour une densité de flux thermique de 0.15 MW/m? (aucune précision sur
la gamme de vitesse massique n'est donnée).

Ces différentes corrélations ont été établies pour des matériaux (acier notamment)
dont la surface posséde une certaine densité de sites de nucléation (correspondante au
type de matériau utilisé lors des expériences, & l'état de surface, etc. ). Cette densité de
sites peut étre completement différente pour d’autres matériaux (ou méme pour le

méme matériau) et ces corrélations deviennent alors sujettes a caution.

Connaissant la température au point début d'ébullition, il est alors facile de déterminer le point

Zong par un simple bilan thermique.

I1.1.4. Localisation du point de détachement des bulles
(Point OSV)

La transition entre les deux régions, au point B (fig.IL1-1), également appelé point
NVG (Net Vapor Generation) ou OSV (Onset of Significant Void), est associée au début de
I"ébullition sous-saturée pleinement développée. Les bulles commencent a se détacher de la

paroi et & migrer au sein de I’écoulement liquide. Elles y subissent un plus ou moins fort taux

de recondensation qui a pour effet d’augmenter la températﬁfe au sein du liquide.

Il est clair qu'en supposant que le transpc
n'a lieu que dans le liquide, on ne prend
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Dans leur revue critique des modeles prédisant le point OSV, Lee et al. (1992) font un bref
récapitulatif des modeles existants. Certains de ces modeles ont été établis & partir d’analyses
théoriques et d’ajustements empiriques. Les modéles analytiques les plus connus sont ceux de
Levy (1967), Staub (1968), et Rogers et al. (1987). Plusieurs modéles empiriques ont
€galement été proposés. Dans ces derniers, les valeurs expérimentales du point OSV ont été
corrélées par des relations incluant la géométrie, les propriétés du fluide et les paramétres de
I’écoulement. Les corrélations de Bowring (1962), Saha & Zuber (1974) et Unal (1975) sont

les plus réputées.

Au terme de leur étude, les auteurs ont conclu que les modeles de Saha & Zuber et de Levy
étaient les plus précis. Cependant leurs comparaisons & des données expérimentales ont été
effectuées pour des pressions n’excédant pas 4 bar. Les pressions intéressant la présente étude
étant bien plus importantes (100-180 bar), tous les modeles cités ci-dessus sont présentés.

Modgéles analytiques
Ces modeles montrent que le degré de sous-saturation (Te-Ti(zosv)) au point OSV est

généralement donné par une expression du type :

ATosy = T = Ti(Zosv) = ATogsy (4), h,p,,Pr,C,,z,,, Yg) dL17)

pt>

ou Yy est une distance adimensionnelle du sommet de la bulle a la paroi. Dans tous ces
modéles, cette distance adimensionnelle est calculée a partir d’un bilan de force sur la bulle au

détachement. Cependant, la définition de Y, varie d’un auteur a autre.

Ainsi, Levy propose :

Yy =0.015,/c Dp, -1— (IL18)
’ 1
Staub suggeére I’équation suivante :
f/8
Y, = _I_)_b.ﬂy_‘___/_ (11.19)
2 Ky

ou v, est la vitesse du liquide a ’entrée du tube.
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Enfin , Rogers et al. proposent I’expression :

vy =2e P [T (14 cos6) (11.20)
2 ,yp

ou 6 est I’angle de contact avangant.

Pour chacun de ces trois modéles, la température au point zosy est déterminée a partir d'un
profil radial de température. Si I’écoulement est supposé furbulent (généralement le cas dans

les domaines qui seront étudiés), les solutions proposées par Martinelli (1947) sont adoptées :

|

T,-T;, =QPrYy 0<Y; <5

T, -T; =5Q{Pr+ln[1+Pr(Y;B —1] } 5<Yy <30 (I1.21)

T, -T; =5Q Pr+h1[1+5Pr]+O.51n_Yg Yy >30

voR | 30 J'en doute, Q a

dimension d'une
température

ou Tp est la température au sommet de la bulle et Q est un terme adimensionnel défini par

PPexpression :

Attention, le $g$ n'a probalement rien

Vvoir ici, c'est probablement un pb de

.___‘b___. cohérence d'unités anglo-saxonnes, C (I1.22)
T, un St basé sur la vitesse de frottemen

Pﬁ:m( '“’gJ

i

Q

multiplié par une écart de température

En posant Tg = Ty et en introduisant la définition du coefficient de transfert de chaleur hy,

par:

T, = (zose) = (1123)
o

ou hy, est donné par la corrélation de Dittus-Boelter, le degré de sous-saturation est alors

donné par les expressions suivantes :
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ATy szaa'ﬂl‘x(Zosv):'}?”“QPng 0<Yy £5

lo

N
AT, = 1? ~5Q {Pr+ ln[l+Pr(Y58 —1} } 5< Y <30 (11.24)
lo -
ATosy =1 —5Q4{Pr+In[1+5Pr]+0.5 nL30 <Yy <30
lo

Ces trois modeles sont trés similaires. Tous utilisent la méme méthode pour établir le
critére pour le détachement des bulles et adoptent les mémes conditions pour la
température au sommet de la bulle. Cependant, il est intéressant de noter que des
formes différentes de bulles.ont été postulées par les auteurs pour leur analyse. Levy,
considére la bulle comme sphérique, Staub comme hémisphérique et Rogers et al.
considérent que la bulle peut-étre assimilée & une sphére tronquée avec un angle de

contact égal a I’angle de contact a I’équilibre.

Corrélations empiriques

Plusieurs corrélations peuvent étre trouvées dans la littérature : Bowring(1962), Thom et al.
(1965), Ahmad (1970), Dix (1971), Saha & Zuber (1974), Sekoguchi et al. (1974) et Unal
(1975).

Ces différentes corrélations expriment le degré de sous-saturation par une relation de la forme:

AT,q, = ATosy (P, D,9,G, T, , propriétés du fluide) (11.25)

Ces corrélations sont briévement introduites ci-dessous :

. Bowring (1962)
ATosy =n@3‘— (11.26)
G
avec nx10° =14.0+0.1P (11.27)

. Pour quel fluide ?
ol P est en bar, G en kg/m?s, @en W/m? et pyen kg/m3.

. Thom et al. (1965)

AT, = 0.02h,, -(-%: (I1.28)
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ot L est la chaleur de vaporisation et hy, le coefficient de transfert de chaleur donné par la

corrélation de Dittus-Boelter.

. Ahmad (1970)
_
ATosy = (11.29)
b,
ou:
1 1 1
3 3 3
BD ., yu Reh St || R L (IL30)
}“l }“l hsax hsat
ol hey st Denthalpie du liquide & entrée et hg Uenthalpie du liquide a la température e
saturation.
. Dix (1971)
0.5
AToey —0.001350 "~ (IL31)
lo
. Sekoguchi et al. (1974)
L ¢ 0.65
ATy =13.5—| —= 11.32
w135 (LG) w32)

. Saha & Zuber (1974)

Les auteurs supposent qu’a faible débit, le détachement des bulles est provoqué par des
effets thermiques survenant a un nombre de Nusselt donné, alors qu’a fort débit le départ des
bulles est contrdlé par des effets hydrodynamiques caractérisés par un nombre de Stanton

donné. Deux régions peuvent donc étre observées :

e Pe < 70000

ATosy = 0.0022{%19-‘1} (I1.33)

1
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e Pe > 70000

ATOSV=153.8{ ¢C } - (IL.34)

en ~pl
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Figure IL.1-2 : diagramme de Saha & Zuber

Les nombres de Peclet et de Stanton sont définis par les expressions suivantes :

GDC
Pe 2 o (11.35)
A
ga—¢ . (11.36)
GC,AT,sy
. Unal (1975)
hl
ATosy —5"- =a =const (I1.37)
ou,
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a=024  pour  v,>0.45 ms™ 138
a=0.11 pour v, <0.45ms (1138)

A l'exception de Bowring les autres auteurs prennent en compte I'effet de la pression
uniquement au travers des propriétés Physiques du fluide. La température d’entrée est
prise en compte uniquement par Ahmad. Remarquons enfin que les corrélations de
Bowring et de Thom et al. sont Dprésentées sous une forme dimensionnelle.

Lee et al. (1992) concluent que la corrélation de Saha & Zuber est la plus précise des

corrélations empiriques et que le modéle de Levy est le plus fiable des modéles théoriques.
Cependant, il faut bien noter que leur étude s’est bornée & des essais dont la pression était
- r - h ‘

inférieure 4 4 bar.

Connaissant la température au point de détachement des bulles, il est alors facile de
déterminer le point zogy par un simple bilan thermique.

11.1.5.L’ébullition sous-saturée a forte sous-saturation (Région |)

Dans ce régime, il ne se produit qu’une trés faible production de vapeur locale en
paroi. Dans la région I, & un certain point (zong : Onset of Nucleate Boiling) la température de
la paroi est suffisamment importante pour activer les premiers sites de nucléation; les bulles

prennent alors naissance, grandissent et se recondensent alors qu’elles sont encore attachées a

la paroi. Le taux de vide est donc trés faible et peut étre considéré comme négligeable.
Cependant, s’il est nécessaire de calculer sa valeur au point B (Zosv : Onset of Signifiant
Void), les modéles suivants de prédiction de taux de vide dans la région I peuvent étre utilisés.

Modéle de Levy (1967)
Celui-ci est basé sur un bilan des forces exercées sur une bulle de vapeur attachée 2 la
paroi et sur la distribution de température dans la phase liquide. Si au point zogy, les bulles de

rayon r sont considérées comme sphériques et sont espacées d’une distance entre centres Sp, le

taux de vide apsy au point zogy est alors donné par la relation :

2
gy =| o (f‘inﬁJ LIS L (11.39)
s, )\3 AS,) 3 DIs,
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ou P et D sont le périmétre et le diamétre du tube. Dans le cas de bulles disposées en réseau
carr€ et interagissant, Levy propose de prendre 1/S,, = 0.25.

D’ou:

~

Y,
= (1L.40)

onvia

Rosy

ou Yp est la distance de la surface chauffante au sommet de la bulle (Ys = 2r). La hauteur Yy
est calculée par un bilan de forces sur la bulle et est donnée par la relation :

D 12
° J (1.41)

—-r

T

w

1

ou Ty est la contrainte de frottement 4 la paroi. La constante C=0,015 a été obtenue
expérimentalement par Levy par comparaison avec les données de sous-saturation au point de
détachement des bulles de Bettis (Griffith et al., 1958) et BMI (Egen et al., 1957). Levy a
comparé les valeurs mesurées et calculées par les profils de températures proposés par
Martinelli (1947) et qui font intervenir la distance Yg.

On constate, a quelques exceptions prés, que les résultats prédits sont toujours inférieurs de 10
a 15 % a ceux mesurés. La contrainte a la paroi peut &tre évaluée de la fagon suivante :

S (I1.42)

ou fis est le facteur de frottement correspondant a une rugosité relative de ¢/D égale a 10™

(tubes lisses) et calculé par la corrélation de Waggener (1961) :

f, =0.00138{1+[20000(¢/D)+10° /Re " (IL43)
Is

ou Re est le nombre de Reynolds définit par :

Re2 9D (IL44)

|

Ce modele s'applique 4 de /’eau s’écoulant dans un tube de 12.7 mm de diamétre soumis 4 un
flux de chaleur n’excédant pas 1890 kW/m? et pour des vitesses massiques variant de 136 a
1360 kg/m?s et des pressions variant de 0,4 4 13,8 MPa.
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Une analyse critique détaillée du modéle de Levy figure dans la thése de Bricard
(1995).
Dans son modéle, Levy fait intervenir les propriétés physiques du liquide. Ces

propriétés sont prises a la température de saturation ce qui permet un calcul direct de
la température du fluide lors de 'apparition significative de vapeur. Cette hypotheése
devient criticable lorsque la sous-saturation est importante. Une solution plus
appropriée serait de prendre, pour I’évaluation des propriétés physiques du liquide, la
température de film : T=(Tw+Ty(2))/2. (Tw étant la température de la paroi et T(z) la

température moyenne du liquide).

Modéle de Griffith et al. (1958)"

La région I a également été étudiée expérimentalement par Griffith et al.. A partir de
résultats expérimentaux obtenus pour de I’eau a des pressions de 3.4, 6.9, 10.3 MPa, des
densités de flux variant de 1,6 4 8,5 MW/m? et des vitesses massiques de 80 & 400 kg/m?3s, les
auteurs ont développé une corrélation semi-empirique donnant le volume de vapeur en paroi

par unité de surface,

oA Py

- .45
“Tlom(T,-1) (11.45)

ol ¢ est la densité de flux thermique en paroi, A la conductivité thermique du liquide, h le

coefficient de transfert de chaleur et Pr le nombre de Prandtl défini par:

C
pr 2t - (IL46)

La constante empirique 1,07 a été ajustée par les auteurs d’aprés leurs propres résultats
expérimentaux sur le taux de vide en paroi. Les auteurs postulent que tant que a< 0.1 mm, la
région I est complétement déterminée et le taux de vide moyenné sur la section est donné par

la relation suivante,

{o)=— (11.47)
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On peut constater que cette corrélation nécessite la connaissance d’un coefficient de
transfert de chaleur h qui a été pris par les auteurs comme un coefficient d ‘échange en
I’absence d’ébullition (Dittus-Boelter).

Modé¢le de Rouhani (1968)

Afin d’estimer le taux de vide au point de détachement des bulles, Rouhani calcule
I’épaisseur moyenhe de la couche de vapeur lorsque la surface est entiérement recouverte par
de petites bulles. L’épaisseur de cette couche en paroi est donnée par P’expression suivante
(Bowring, 1962) :

§=0.67R, . (IL48)

ot Ry est le rayon moyenné des bulles de vapeur lorsqu’elles quittent la surface. Des valeurs
de Rq ont été obtenues expérimentalement 4 basse pression et ont été extrapolées & haute
pression. Ainsi, dans la gamme 1-100 bar, I’approximation dimensionnelle suivante peut étre

utilisée :

2.37
R, = P (IL.49)
ol Ry est en mm et P en bar.
Lorsque Ry et & sont déterminés, il est aisé de calculer le taux de vide -
P, 4p-0m7 P
Aoy =—-0=1.59 107" P+ — 11.50
osv A A ( )

< c

ou A est I’aire de la section de la conduite.

Ce modéle, purement empirique ot les propriétés physiques du fluide n’apparaissent pas, n’est
applicable qu’a /’eau pour des pressions de 1 & 100 bar, des vitesses massiques de 665 a 1450
kg/m?’s et des densités de flux variant de 900 & 1200 KW/m?2.
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I1.1.6. L’ébullition sous-saturée a faible sous-saturation (Région Il)

Cette région correspond & un écoulement faiblement sous-saturé. En effet, les bulles, a

force de se détacher et de pénétrer au coeur de I’écoulement, ont réchauffé celui-ci. Le taux de

vide dans cette région croit donc rapidement avec la longueur chauffante depuis le point zogy

jusqu'a la cote zg ot I’enthalpie moyenne du fluide atteint I’enthalpie de saturation.

Modéle de Thom (1966)

Afin de prédire le taux de vide dans cette région, les travaux de Thom et al. (1966),
modifiés par Tong (1967) sont présentés par Tong & Tang (1997). Thom et al. ont mesuré la
masse volumique p, du fluide diphasique dans une section droite par atténuation de rayons
gamma dans un écoulement bouillant sous-saturé circulant dans un tube de 1,52 m de
longueur et de 9,75 mm de diamétre et fonctionnant sous des pressions de 5,2 et 6,9 MPa, des
vitesses massiques de 635 & 1550 kg/m?s et de densités de flux thermique de 0.4 2 1.4 kW/m?. Pas
Les auteurs ont développé une corrélation simple donnant la masse volumique p, du fluide. beauicoup
Plus tard, Tong (1967) a introduit une variable y, fonction de la pression, et a étendu la
corrélation de Thom & une gamme de pression variant de la pression atmosphérique & 13.8
MPa :

P. =Py —%(%fﬁ)-) (11.51)

avec,

y = exp(50959 — 8369y + 0254752 )" (IL52)

ou y=In(P), P étant la pression en psia, et X’ le titre calculé par la relation :

X' = . (IL53)

avec Hy’ I’enthalpie correspondante au début de I’ébullition et H I’enthalpie du fluide donnée

par ’expression suivante :
H=H, +(4L, ¢/D.G) (11.54)

Par ailleurs l'auteur a montré que le rapport k de I’enthalpie correspondante au début de
I’ébullition et de ’enthalpie de saturation se mettait sous la forme suivante :
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;015

l = (11.55)

el
I8
ef e}

ou ¢, la densité de flux thermique est exprimée en Btu/hft? et G, la vitesse massique en Ib/hft

Finalement l'auteur obtient I'expression suivante pour le titre X’ :

" H, +(4Ly, 6/D,G)~kH,
- H, —kH,

XI

(1L.56)

Ce modéle, notamment l'expression du terme k, n’a aucune signification Physique.
t

Modele de Levy (1967)

Levy (1967) propose un modéle construit & partir du modéle de Zuber & Findlay avec la
relation suivante pour le titre massique x(z) :

x(z) =%, (2) %, (zosv)exp[—-xﬂ—(—z—)——lj (1.57)

Xeq (ZOSV)

L'évaluation du titre massique est basée sur des hypothéses qui ne sont pas forcément
Justifiées. En effet la relation (11.57) implique d’une part qu’au point de détachement des
bulles (OSV) le titre massique est nul et que d’autre part :

&K@y (IL58)
dz

Zosv

Cette hypothése n’est pas vraiment justifiée puisque au point zpsy, une fraction non

négligeable du fluide peut étre en phase vapeur.

Comme le titre thermodynamique augmente et devient positif, les conditions de non-

équilibre s’atténuent et on peut écrire que :

x(2) = X,,(z) pour xcq(z)))]xeq(zosv)' (11.59)
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Une relation simple entre x(z) et X¢q(z) satisfaisant les conditions ci-dessus est donnée

par I’équation (11.57) avec :

Xeo (Zosv) = -[C"'ATSUE (Zosv) } | (IL.60)

ou ATsur(zosv) est donné par un des modeéles du paragraphe 4.

1l serait sans doute plus correct d'utiliser ’enthalpie plutdt que le produit
CpiATsus(zosv) qui augmente ['incertitude du calcul par suite de la valeur a

adopter pour la capacité thermique massique. C'est la cohérence thermo....

L’expression du titre thermodynamique au point zosy devient alors :

H(T,)-H(T, )
Xeq (Zosv) = “{ L = (IL.61)
Le taux de vide est déterminé par le modéle de Zuber & Findlay :
a(z)=7 o= x(2) (IL.62)
' pl Ven pl

Levy a choisi une valeur de Cy = 1,13 correspondant aux valeurs expérimentales de Zuber et

al. (1967) pour un écoulement ascendant a bulles et a pris pour la vitesse de dérive ¥, :

( ) /4

G —

V=11 8{_%_‘3‘_2_&_} (1L.63)
Py

dont la constante 1.18 correspond a des essais expérimentaux pour des écoulements

ascendants a bulles (Wallis, 1969).

Les comparaisons effectuées par Levy sont réalisées avec les valeurs expérimentales de taux
de vide de Christensen (1961) pour des pressions variant de 4 & 13.8 MPa, pour un flux de 0.2
et 1| MW/m? et des vitesses massiques variant de 400 a 900 kg/m?s. Les résultats montrent que
le modéle prévoit bien le taux de vide pour les fortes pressions mais en revanche qu’il existe

quelques écarts pour les pressions faibles.
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Modéle de Kroeger et Zuber (1968)

Kroeger & Zuber (1968) ont proposé¢ une méthode empirique générale afin de
déterminer le taux de vide dans la région II. Cette méthode prend en compte 1’évolution axiale
de la température liquide entre une longueur arbitraire zy (associée généralement au début de
la formation du taux de vide zpsy) et zy,. Deux relations simples ont été choisies

arbitrairement pour représenter le profil axial de température :

T* =1-exp(-Z") (11.64)
ou:
A
T* =tanh(Z") . (IL.65)

ott T* et Z" sont définis par les relations suivantes :

T(z)- T (2) _ AT (20) ~ AT (2)
T.-T (Zo ) ATgs (Zo )

T* = (IL.66)

(L67)

La distribution axiale du titre massique est donnée, aprés écritures des bilans thermiques sur

les phases, par la relation:

x(z)= 49 (2 —20) Z'-T"
DGL  1+(cyATyy(z,)/L)(1-T%) 165
_ cATg5(2,) . ( 7+ _ T+) '
L+, ATy (o) (1-T7)
et celle du taux de vide par :
a(z)=5 x(2) _ (IL69)
Mx(2)+[co +X§]E_s_
pl Ven pl

ou v, est la vitesse d’entrée du liquide.
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Les auteurs ont adopté la relation suivante pour la vitesse de dérive Vgt

( ) 1/4

G p—

7, =141 {ﬁﬁgﬁa} (1.70)
P

Les comparaisons’avec les résultats expérimentaux montrent la fiabilité de la représentation
de T par I’équation (IL65) et une valeur de Co = 1,13 (les valeurs de Co = 1,13 et la constante
1.41 pour la vitesse de dérive sont issues de I’étude de Zuber et al. (1967). La difficulté
majeure de ce traitement se trouve dans ’estimation de z,. Les auteurs proposent que cette
valeur soit égale a zosy. Les comparaisons ont été réalisées pour de ’eau et du R22 pour des
pressions n’excédant pas 7 MPa en eau et 3 MPa en R22.

En fait le paramétre de distribution Cy (utilisé dans la plupart des modéles cités) n'a
aucune raison d'étre constant le long de la conduite. Ishii (1977) a d'ailleurs proposé
une variation de Cy avec le taux de vide o qu'il serait intéressant de prendre en compte
pour améliorer ces modéles. Nous menerons dans le chapitre III une réflexion originale

concernant ce parameélre.

Modéle d’Ahmad (1970)

Ahmad propose un modéle qui prend en compte le glissement des deux phases et donne pour

le taux de vide :

a(z)= x(2) (IL71)

x(2)+(py/p1)8, (1-x(2))

ou S, est le glissement déﬁni‘par le rapport des vitesses des deux phases :

S =t (IL.72)

Ce glissement, grandeur qui n'a aucune signification physique, est approché par la relation :
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s, = & (GDCJ (IL73)
Py p

pour des pressions supérieures & 0.9 MPa et des vitesses massiques supérieures & 200 kg/m?s.
Selon I'auteur, la relation suivante peut étre utilisée pour des pressions comprises entre 2 et 20
MPa :

’ 02
P
Sg = (——'—J dIL74)
Pe

et x(z), le titre massique s’exprime aprés un bilan thermique sur les deux phases par
I’expression suivante :

X (Z) - ¢Fz/GA~c, (ATSUB (Zosv ) —Algp (Z))
L+c, ATy (2)

(1L.75)

L’auteur indique également que le modéle de titre massique proposé par Levy (11.57) peut étre

utilisé par simplicité.

L’auteur a constaté une bonne concordance du modéle avec les valeurs expérimentales de taux
de vide de six bases de données différentes (dont celles de Rouhani, 1966 ou Christensen,
1961) dans une large gamme de pression (0.9 & 13.8 MPa) et de vitesse massique (500 a 3500
kg/m?®s) pour des densités de flux variant de 0.5 a1.75 MW/m?2.

Modé¢le de Saha & Zuber (1974)

La distribution axiale du titre x est donnée par une relation similaire 2 celle proposée par Levy
(L57) :

X
Xeq — Xoq (Zosy Jexp {:;——-éi—sv—) - 1}
€q

1-x, (Zosy )exp li—-——i(‘l——— - 1:‘

Xeq (ZOSV )

X(Z) = (H76)

Le taux de vide moyenné sur la section est donné par la relation de Zuber & Findlay :
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x(2) (IL77)

x(z){cﬁfﬁ}ﬁa

Ven pl

a(Z)Z:Co(pl“Pg)
P

le paramétre de distribution Cy et la vitesse de dérive des phases ng €tant donnés par les

relations :

C, =1.13 (IL78)
14 .
~ og(p,—p
T, =141 {_&?‘—QJ (I1.79)
i

Les comparaisons des taux de vide mesurés et calculés ont été effectuées en fonction du titre
thermodynamique x.q. Les données expérimentales sont celles de Staub (1967) et Lobachev
(1973) (pression de 7.85 et 9.8 MPa, vitesse massique de 680 et 1500 kg/m?s et densité de
flux thermique de 0.6 et 1.7 MW/m?).

Modéle de Lahey & Moody (1977)

Le modeéle a profil axial d’ébullition sous-saturée proposé par Lahey & Moody (1977) est

constitué :
- de la relation de Levy (1967) entre le titre massique et le titre thermodynamique (11.57),
- de la relation de Zuber & Findlay (11.5),

- de ’expression du paramétre de distribution Cp issue de I’étude de Dix (1971) :

C, =B(l+(1/{3—1)b) (11.80)
ol :
b e(-pi] | (L.81)
P

et le titre volumique,
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B= (11.82)
x+(1-x)p,/py
- et de la vitesse de dérive des phases V,; donnée par la relation :
/4
- oglp—pP
= 2’9[_(?_1)—} (I1.83)
. I

Les auteurs précisent que la valeur 2.9 est valable pour des écoulements ascendants et
descendants mais ne donnent pas plus de précisions quant & l'obtention de cette valeur. Ils ne
donnent pas non plus les conditiofs d'application de leur modéle.

Ce modeéle est trés intéressant car il prend en compte la variation du paramétre de
distribution Cy. Il faudra également étudier !'influence sur ce modeéle global du choix

du sous-modéle retenu pour le titre massique. On pourrait envisager de remplacer le

roor s .

Zuber.

11.1.7. Modéle général de Rouhani & Axelsson

Rouhani & Axelsson (1970) proposent un modéle assez complet qui prend en compte les
phénomeénes de recondensation.

IIs postulent que le titre massique, sans faire de distinction pour les différentes régions
d’ébullition, peut s’écrire par un bilan thermique sur la phase vapeur :

dx = 3% —4Q (11.84)

mL

ou dQy représente la quantité de chaleur permettant la génération de vapeur par unité de temps
le long de dz.

_¢—ho,[1-(o/x,)]
P A +C,p0

dQ, p AP, dz (IL85)
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“ote (ou ctpgy) étant le taux de vide lors de la transition des deux régions donné par la relation
(11.50) et ot dQ, représente la quantité de chaleur qui est transmise au sein de 1’écoulement

sous-saturé par recondensation des bulles de vapeur :
dQ, =k 0,dz (11.86)
0, représente la sous-saturation du liquide et est donné par :

_ ¢Phdz—(de .—dQc)
i .

me

de

(IL.87)

{
Le terme k. représente un facteur de recondensation donné par une corrélation basée sur la

géométrie du tube, la vitesse, la densité de flux de chaleur.... et qui est applicable dans les
deux régions :

k, =A,f(P)Re/ Ng's (11.88)

La surface moyenne de contact entre les bulles et le liquide, Ap, (qui est comparée a la densité

d’aire interfaciale) est exprimée par :
A, =a,A%oP (11.89)

ol a; est une constante proportionnelle au flux de chaleur (fréquence de génération des bulles)

et Ny représente également une constante adimensionnelle incluant Ieffet du flux de chaleur :

~ du
N 2 11.90
Ti-n)o 20

Il a été remarqué que le facteur k. variait en fonction de la pression, cette dépendance est prise

en compte par :

2
AP
f(P)=a, | & 11.91
() a2Pr(pl] ( )

D’autre part le coefficient b =aja; est pris égal 4 30.0 m™?
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Enfin, le taux de vide est donné par la relation :

_ x(z)/p,
o(z) = y (I.92)
Co[x(z) . l——x(z)}_l.lS cg(plz—pg)
Py Py G Py

La résolution du systéme d’équations demande un traitement pas a pas et de
nombreuses itérations. De plus, le facteur k., par 'intermédiaire de ses variables b et
A, fait intervenir le nombre de sites de nucléation, la fréquence des bulles et d’autres
facteurs dépendant des conditions du systéme étudié et dont la connaissance précise

serait souhaitable.

Les comparaisons du modéle avec différents résultats expérimentaux sur le taux de vide
(Rouhani, 1966; Christensen, 1961; Egen et al., 1957) ont été effectuées pour des pressions de
19 & 100 bar, des densités de flux thermique de 600 & 1200 kW/m? et des vitesses massiques
de 130 a 1600 kg/m? ainsi que des géométries différentes (tubes circulaires, canaux

rectangulaires).

11.1.8. Conclusions

Beaucoup d’auteurs se sont intéressés a la modélisation monodimensionnelle du taux de vide
lors de I’ébullition sous-saturée. La littérature propose des modeles (empiriques ou semi
empiriques) permettant de calculer cette grandeur. Tous ces modéles semblent assez fiables
pour prédire des valeurs de taux de vide correspondant aux régimes de fonctionnement (en

pression, vitesses massiques et densité de flux de chaleur) pour lesquels ils ont été établis.

Le tableau I1.1-1 rappelle les caractéristiques des modéles monodimensionnels de taux de vide

détaillés dans ce chapitre.

Dans un premier temps il serait intéressant de comparer entre eux ces modeles afin de vérifier
si leurs résultats sont concordants puis, de confronter ces modeles avec les mesures de taux de
vide obtenues sur DEBORA (Cubizolles, 1996). On pourrait se contenter d’utiliser les
modeles qui ont été validés pour les gammes de fonctionnement se rapprochant le plus de
celles des essais (pression de 10 & 18 MPa, vitesse massique de 1000 a 5000 kg/m?s, et des
densités de flux thermique de 0.5 & 6 MW/m? en eau), mais il ne faut pas forcément exclure

les modéles décrivant d'autres conditions de fonctionnement.
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Modele Fluide Taux de vide calculé Domaine d’application
I des bulles I MPa MW/m? kg/m?s
Levy Eau X x 4-138 0.25-1.9 |136-1360
Griffithetal. Eau X X 3,4-10,3 1,6-8.5 80-400
Rouhani Eau X X 0.1-10 0.9-1.2 | 665-1450
Saha & Zuber Eau « « 7,85-9,8 | 0,28-1,89 | 95-2760
R22 0,32-3,4 10,0063-5,36| 100-2073
Thom et al. Eau N X 5.2-6.9 0.4-1.4 |635-1550
Eau <7 0,8-1,2 | 600-1100
Kroeger & Zuber X
R22 <3.2 <0.04 130-400
Levy Eau X 4-13,8 0,2-1 400-900
Lahey & Moody Eau X - - -
Ahmad Eau x | 9.13,8 | 0,5-1,75 |500-3500
Rouhani & Axelsson | Eau X X X 1,9-10 0,6-1,2 130-1600

Tableau IL.1-1 : Domaine de validité des modéles 1 D de taux de vide analysée.
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Figure 11.1-3 : Evolution de la concentration volumique de vapeur o(r) le long d’un tube

uniformément chauffé (d’aprés Kroeger et Zuber (1968))

On peut noter finalement que la littérature ne présente aucun modéle donnant I’évolution
radiale du taux de vide local. Seuls Kroeger & Zuber (1968) décrivent de fagon qualitative
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I’évolution du taux de vide selon le diamétre de la conduite. Sur la figure II.1-3, nous
constatons que le profil radial de ce taux de vide évolue de fagon significative suivant le
diamétre. Le cas de I’¢ébullition sous-saturée étant décrit par les schémas (a) a (d) de la figure
I.1-3.

Il serait donc souhaitable de caractériser la variation radiale du taux de vide en fonction des
paramétres physiques. En conservant une description axiale et en faisant une hypothése
d’axisymétrie,. il serait possible d’obtenir une formulation plus compléte de I’évolution du

taux de vide.

I.2. Modélisation monodimensionnelle des pertes de pression

11.2.1. Introduction

La prédiction des pertes de pression dans un tube chauffant est plus difficile pour les
écoulements sous-saturés que pour les écoulements saturés, la complexité étant accrue par la
trés forte non-uniformité transversale de I’écoulement. Une synthése sur les pertes de pression
en ébullition sous-saturée pour des gammes de parameétres relatives aux conditions
rencontrées dans les réacteurs a eau sous pression (P =10-18 MPa, G = 1000-5000 kg/m?s, @

= (.5-6 MW/m?s) est proposée ci-dessous.

AP
CHF ——
ONB OiV
I ==
1 Phase 2 Phases

Densité de Flux thermique ¢

Figure IL.2-1 : Comportement général de la perte de pression totale dans les écoulements ascendants
monophasiques et diphasiques (température d’entrée, débit-masse et pression de sortie imposés).
(ONB : Onset of Nucleate Boiling, OSV : Onset of Significant Void,

CHEF : Critical Heat Flux)
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Lorsque le flux de chaleur est faible, I’écoulement est monophasique le long du tube. La
diminution de la perte de pression avec la croissance du flux (Fig.IL.2-1) s’explique par
I’augmentation de la température dans la couche de fluide située contre la paroi entrainant une
diminution de la viscosité. Lorsque la surchauffe de la paroi (Tw — Tsa) atteint une certaine
valeur critique, une couche de bulles apparait sur la surface chauffante. La formation de ces
bulles qui se comportent comme des sphéres rugueuses, tend & contrebalancer I’effet de la
température sur la viscosité. Lorsque les bulles migrent au sein du liquide, la perte de pression

augmente de fagon significative jusqu’au flux critique.

Comme dans tout écoulement en conduite, le gradient de pression total est la somme des
gradients de pression par frottement, par accélération et par gravité :

(93) .__(ili) ,,_(91’_) -+(§E) (I.93)
dZ tot dZ acc dZ frot dZ grav

et la perte de pression totale AP pour une longueur L. de I’écoulement est donnée par la

relation :

.(dP
AP=- | (-&;}mdz (11.94)

Afin de déterminer chacun des termes du gradient de pression total, on peut avoir recours soit

au modéle homogéne, soit au modéle a deux fluides.

Le modele homogéne

Dans ce modéle I’écoulement diphasique est considéré comme I’écoulement d’un fluide
monophasique fictif possédant des propriétés physiques équivalentes & celles du fluide
diphasique.

Le gradient de pression par accélération est alors donné par I’expression :

(EE) ._:_Gzi[lJ (11.95)
dz /.. dz\ p

ol G est la vitesse massique et p la masse volumique du mélange. Dans le cas du modcle

homogeéne celle-ci est donnée par la relation :
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=2 2 (1L.96)

Pour un écoulement ascendant le gradient de pression par gravité s’écrit

(95} — —pgsin® (IL.97)
d; erav

ou @est I’inclinaison du tube par rapport a I’horizontale (pour un tube vertical, 6 = +11/2)

Le gradient de pression par frottement est lui donné par la relation ,
!

dp 2C,G?
—| =-— 11.98
(dZ )frot Dp ( )

ou Cs est le facteur de frottement diphasique qui peut étre évalué de la maniére suivante
(Delhaye, 1981) :

C; =f(Re) 11.99)
ou Re est le nombre de Reynolds basé sur une viscosité équivalente 1 : Re=GD/j.

(a) dans son étude d’un écoulement bouillant, Owens (1963) propose de prendre une
viscosité équivalente & celle du liquide :

— | (I1.100)
(b) Ishii & Zuber (1979) proposent la relation suivante :

2. .
Hy

ou y est la viscosité correspondante & la phase liquide et p, celle de la phase vapeur. Le

facteur de frottement s’exprime de la maniére suivante :

C; =0.0014+0.125Re™* (11.102)
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Le modele a deux fluides
Ce modele prend en compte chaque phase caractérisée par une vitesse moyenne propre. Dans

le cas ou ces vitesses sont égales, on retrouve donc le modéle homogeéne.

Le gradient de pression par accélération est donnée par la relation :

, 2 »
(-‘EJ .4 @, (%) (IL.103)
dz ), dz| ap, (1-a)p,

Le gradient de pression par gravite‘é est exprimée par la relation :

dP .
(E)w =-g sm@[ocpg +(1-0a) pl] (11.104)

et le gradient de pression par frottement par la relation :

2
(92} __2G7 s (IL.105)
dz frot Dpl

ol le facteur ¢, est un facteur multiplicatif dont I’expression sera donnée ultérieurement.

11.2.2. Les corrélations empiriques

Peu de travaux expérimentaux ont été réalisés sur I’étude du gradient de pression dans
les régions sous-saturées. La plupart des observations qualitatives montrent que le gradient de
pression augmente lorsque la sous-saturation Tg-Ti(z) diminue et lorsque le flux de chaleur

augmente.

La plupart des corrélations empiriques concernent le facteur ¢, de Martinelli & Nelson qui

permet de déterminer la perte de pression par frottement dans un écoulement diphasique &
partir de celle de la phase liquide seule possédant le méme débit-masse :

AP/AL
2. { o (11.106)

O (AP/AL),
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o (AP/AL) o €St le gradient de pression diphasique par frottement et (AP/AL), le gradient
de pression monophasique pour le liquide ayant le méme débit-masse que le mélange
diphasique.

La connaissance du facteur o, est nécessaire pour ¢évaluer la perte de pression de

I’écoulement.
Les corrélations valables pour tout type d'écoulement
Corrélation de Friedel
Une des corrélations les plus prégises pour le calcul des pertes de pression par frottement dans

les écoulements diphasiques, mais qui nécessite la connaissance du titre massique, est celle de

Friedel (1979). Cette corrélation a été obtenue en optimisant une relation donnant le facteur

¢2 indépendamment de la configuration d’écoulement. Elle est donnée par la relation

suivante :
3,24A,A
§10= Ay + T sy 005 (IL.107)
f
avec, A E(1-x)+ xz(g—l—fi} (I1.108)
g ls

ot les coefficients de frottement fys et fis sont les coefficients de frottement du gaz et du

liquide seul s'écoulant dans la conduite avec le débit du mélange :

Re <1500
Nz (I1.109)
e
Re > 1500
2 11.110
e[ 0.868500n| — 8 38215 {L110)
1.964InRe
et,
A, =X (1-x)0 (L111)
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0,91 0,19 0,7
A=l P [ﬁ] (1 -“—gJ (IL112)
Py Hy Hy .

Enfin, les nombres de Weber et de Froude sont définis par les expressions suivantes :

‘ 2
WeéG D (IL113)
pc
2
Fr= G . (IL.114)
ghp ‘
avec une masse volumique p donnée par le modéle homogéne :
~1—=x—1——+(1-—x)i ' (L.115)
p g pl

Friedel ne donne aucune précision sur le calcul du titre massique. On pourra utiliser les

modéles décrits au paragraphe 1.1-6 (Levy, Saha & Zuber,...).

L’auteur précise que cette corrélation s’applique pour un nombre important de fluides (dont
I'eau et le R12) pour des pressions inférieures a 2.12 MPa et des vitesses massiyjues

inférieures a 4800 kg/m?s (en eau).

Les corrélations valables pour I’ébullition sous-saturée

La plupart des corrélations empiriques pour I'ébullition sous-saturée recensées ne font
pas intervenir le facteur ¢, . En revanche, ces corrélations permettent de déterminer le rapport

de la perte de pression par frottement et accélération ou de la perte de pression totale de

I’écoulement sous-saturé a la perte de pression par frottement de I’écoulement liquide

possédant le méme débit masse : (dP/dz)_, /(dP/dz)

Fiph °

Pertes de pression par frottement et accélération

(1) Le premier auteur a établir une corrélation permettant de calculer la perte de pression dans
les écoulements sous-saturés fut Reynolds (1954). Ses essais en eau, réalisés zur i+ 1+
rectaﬁgulaire horizontal (absence de composante gravitationnelle), montrent que !

pression n’est pas fonction de la vitesse massique ni de la pression du systéme, mis ic
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dépend que du flux de chaleur. Reynolds exprime alors le rapport de la perte de pression de
I’écoulement bouillant sous-saturé a I’écoulement monophasique liquide comme une fonction

de la sous-saturation :

(5‘55] / (45) = cosh {[1 2+1 .458(-?;)) z] (IL116)
dZ A+F sch dZ F phaseliquide 10

ou ¢ est MW/m? et o Z est défini par la relation,

i

72 2 Zom (I.117)

Zg — Zonm
¢
Afin de déterminer le point zons, l'auteur propose de prendre le point d'intersection la courbe
représentant 1'évolution de la température de paroi si l'écoulement était monophasique et la

courbe donnée par I'équation de Jens & Lottes (I1.153).

Au point Zong :
T, = f +T(zows) (11.118)
fo
et,
T, =25exp(-P/62)0"” + T, (I1.119)

ol T est donnée en degré Celcius, P en bar et ¢ en MW/m?. hy, est le coefficient de transfert de

chaleur donné par l'expression suivante :

0.8 ‘ 04
h,D _ 0.023{9—9} F&} (IL.120)
A Hy A

La température du liquide ét donc le point zons peuvent étre déterminés.

Les calculs de I’auteur sont en accord & £20% avec des résultats expérimentaux pour de l'eau a
des pressions de 0.3 2 0.66 MPa, des vitesses massiques de 2090 a 3260 kg/m’s et des densités
de flux de chaleur de 0.4 2 0.95 MW/m’.

(2) La corrélation de Tarasova & Orlov (1962) est recommandée dans le German VDI-
Wirmeatlas (Hahne et al., 1993). Le calcul des pertes de pression par frottement et par
accélération se fait par |’utilisation d'une contrainte de cisaillement fictive 7 de I'écoulement

diphasique définie par la relation :
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(i‘i) . (IL121)
dZ frot+acc D

et exprimée par la relation :

. 0.7 ( ) 0.5 D
X VA
-—E—=1+3.09[£|—B0J 7—(1+48 “ h (I.122)
Xoq (Zons ) D

w

ol 7, est la contrainte de cisaillement de I'écoulement liquide possédant le méme débit-masse,
Dy, et Dy, respectivement le diametre chauffant et le diamétre hydraulique (le rapport étant égal
a 1 dans le cas d'un tube uniformément chauffé) et Bo le nombre d’ébullition défini par :

Boz- (I.123)

Cette corrélation a été établie pour de l'eau a des pressions variant de 0.5 & 20 MPa, des
vitesses massiques de 1300 & 4500 kg/m?s et des densités de flux thermique de 0.2 2 6.2
MW/m?.

(3) Récemment, Hahne et al. (1993) ont proposé une corrélation simplifiée pour la perte de
pression par accélération et frottement. Leurs résultats expérimentaux montrent que Ceiic-ui
dépend essentiellement de la densité de flux thermique, du débit-masse total et de la sous-
saturation & ’entrée de la section d’essais. La combinaison de ces trois paramétres permet

d’obtenir le nombre d’ébullition Bo et le nombre de Jakob Ja défini par I’expression :

C_ (AT,
Ja= Cu(8Tsun)oy (I1.124)
L.
Le rapport ¢° de la somme des gradients de pression par frottement et par accélération en

écoulement diphasique au gradient de pression par frottement et accélération en écouici: ¥
monophasique liquide est corrélé par les auteurs en fonction du nombre d’ébullition et dGu -

nombre de Jakob.

AP /AL
2= ( )A+F2ph - 1 + CBOmJan (H I 75)
(aP/AL),
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les propriétés du fluide étant prises & la température de saturation correspondante 3 la pression

du systéme. Pour le Fréon R12 cette corrélation a pour forme,

¢ 2=1+13000Bo'*Ja™"? (I1.126)

Cependant les auteurs précisent que ’influence de la pression et de la géométrie ne semble
pas étre bien p.rise'en compte dans cette description. Une extension peut étre incluse par le
rapport des masses volumiques (pi/pg) ainsi que le rapport (Dy/Dy) du périmétre chauffé au
périmeétre mouillé dans le cas d’un écoulement en espace annulaire.

Le rapport des masses volumiques, prises a la température de saturation représente I’effet de
pression et le rapport des périmétres celui de la géométrie. La nouvelle corrélation s’écrit,

¢ *=1+CBo"Ja" (p,/p, )(D4/D..) (11.127)
Ainsi, pour le R12,

¢ *=1+500Bo'*Ja™*?(p, /p, )(D,/D,,) (11.128)
et pour ’eau il est suggéré la relation suivante :

¢ ’=1+80Bo"’Ja™(p,/p, ) (D, /D.,) (I1.129)

Cette corrélation a €té établie pour de l'eau a des pressions variant de 3 a 6.9 bar, des vitesses
massiques de 2100 & 3200 kg/m?s et des densités de flux thermique de 0.41 & 0.96 MW/m? et
pour du R12 a des pressions variant de 8 a 20 bar, des vitesses massiques de 700 a 3000
kg/m?’s et des densités de flux thermique de 0.09 4 0.2 MW/m?

Il est cependant génant d'avoir une corrélation adimensionnelle dont les
coefficients dépendent de la nature du fluide.

Pertes de pression totales

(1) Owens & Shrock (1960) ont calculé la perte totale de pression pour de I’eau dans un tube
vertical par une corrélation empirique dont les résultats s’écartent des mesures de +49% a —
36%.
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(92) /(95) =0.97+0.028exp(6.13Z) (IL.130)
dz A+F+Gscb dz Fiph | .

Le parametre Z est le méme que celui défini par I'équation I1.25. Cette corrélation a été établie
pour de l'eau & des pressions variant de 0.33 4 2.65 MPa, des vitesses massiques de 250 a
5340 kg/m?s et des densités de flux thermique de 0.67 4 4 MW/m?,

(2) Rhode (1962) donne une autre corrélation empirique pour de ’eau ou il fait intervenir un
flux de chaleur critique & partir duquel I’ébullition sous-saturée peut démarrer.

[( dP) /( dP) } [26.48 ( o JJ
ol fhatall =exp| —— -1
dZ A+F+Gsch dZ Fiph tot p d)lph’max

b _ (ATyp),, +ATsx
o mex [42/(mcpld)+1/h,s]

(IL131)

ou Ay est le coefficient d’échange de Dittus-Boelter et P est la pression en bar.

La corrélation de Rhode ont été établie grice aux mesures de Buchberg et al. pour de I'eau a
des pressions variant de 1.6 4 16.6 MPa, des vitesses massiques de 945 a 8610 kg/m?s et des
densités de flux thermique inférieures a 6,3 MW/mz2.

(3) Une corrélation simplifiée est donnée par Tarasova et al. ( 1966) sous une forme similaire
a celle de Reynolds (I1.116).

0.78
) / (), (2] s w132)
dZ A+F+Gscb dZ Flph Pg (1 3 15— Z)

Cette corrélation a été établie pour des pressions variant de 4.9 4 19.6 MPa, des vitesses
massiques de 500 a 2600 kg/m?s et des densités de flux thermique de 0.1 4 1.7 MW/m>.

(4) Hoffman & Wong (1992) proposent un modéle pour la prédiction des pertes totales de -
pression lors d’un écoulement sous-saturé d’eau dans des tubes verticaux soumis & une densité
de flux de chaleur uniforme.

Les auteurs utilisent les équations du modéle 4 deux fluides ((11.103) & (11.105)) ou le taux de
vide est calculé a I’aide du modéle de Kroeger & Zuber ((IL64) a (11.70)). Les auteurs prennent
le paramétre de distribution Cy proposé par Hancox & Nicoll (1971) a la place de la valeur
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constante proposée par Kroeger & Zuber (1968). Cette variation a été proposée par Hancox &
Nicoll d’aprés les hypotheses suivantes : le paramétre Cq doit avoir une valeur nulle au début
de la formation du taux de vide et il doit tendre vers 1 quand la valeur moyenne du taux de
vide tend vers I’unité. Enfin, les valeurs de Cy > 1 pour les valeurs intermédiaires de <o> sont
cohérentes avec le fait que les bulles ont tendance 4 se concentrer au centre de 1’écoulement.
Le paramétre Cy a alors pour expression :

c, =| 1=RCC®) e Yo (IL133)
1-exp(-Cy0)
avec Cor=19
t
Cp, =1,164-1,6534.107P+7,5086.107° P* (IL134)

ou P est en Pascal. Le facteur ¢ 2 est pris égal au paramétre de Martinelli Xy qui est donné par

la relation suivante :

-] (2)(2) s

Ce modele a été validé pour de I’eau dans des gammes de pression variant de 0.2 4 2.8 bar,
des vitesses massiques de 2500 a 10000 kg/m?s et des densités de flux thermique de 0 & 9.7
MW/m?.

I1.2.3. Conclusions

L’évaluation de la perte de pression dans les écoulements sous-saturés s’avére donc délicate
méme si le nombre de méthodes semble important.

Tous ces modéles, mis & part le celui d’Owens & Shrock, s’accordent pour faire du rapport
des pertes de pression une fonction de la densité de flux de chaleur.

Tous les auteurs donnent des corrélations issues de leur propres mesures et dans la plupart des
cas, ces corrélations ont été établies pour de /’eau et ne sont donc valables que pour ce seul
fluide. Il reste donc difficile de faire un choix sans études préalables du comportement de

chacun des modéles vis-a-vis d’une base de données expérimentales.
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Modeéles Année | Fluide | Configuration | Grandeur Calculée Conditions
P (o] G
(MPa) | myw/m? )| (kg/m?3s)
Friedel 1979 Divers | Tout type (g) 912 ) <4800
(pasde | 4°écoulement 2 :
précision)
Hoffman & " 199 Eau Ecoulemen,ts (%L*(%)J(%L 0228 | 0.97 2500
Wong sous-saturés 10000
Reynolds 1954 | Eau |Ecoulements BEE) 3-6.6 | 0.4-0.95 P090-3260
sous-saturés =
Owens & v | Ecoulements
1960 | Eau (S5 (&) |33265] 0674 |250-5340
Schrock sous-saturés o
Rohde 1962 | Eau |Ecoulements (£ 4E) 1E) hee16s| <63 |o9458610
sous-saturés - ”
Ecoulements
Tarasova & Orlov | 1962 | Eau &) 0.520 | 0.2:62 [1300-4500
sous-saturés -
Ecoulements | (e ap ap
Tarasovaetal. | 1966 | Eau , (g;)m*(a)f;(;;)w 4.9-19.6 0.1-1.7 [500-2600
sous-saturés
0.3-0.69 D.41-0.96 P2100-3200
Hahneetal. | 1993 | Eau | Ecoulements () =) e
R12 Sous-saturés e ot 8- 0.09-0.2 }700-3000

Tableau I1.2-1: Tableau récapitulatif des modéles de pertes de pression.

I1.3. Modélisation monodimensionnelle du transfert de chaleur

I1.3.1. Introduction

Le premier régime thermique rencontré pair un écoulement liquide, dont la température est

inférieure a la température de saturation, lorsque il pénétre & l’intérieur d’un tube chauffé est

le régime de convection forcée monophasique (A-C). Aprés réchauffement de la couche -

pariétale de liquide, le transfert de chaleur entre la paroi et le fluide se produit en ébullition

convective sous-saturée (C-H) puis en ébullition saturée (au dela du point H).
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Figure I1.3-1 Représentation schématique des températures de paroi
et de liquide lors de ébullition sous-saturée (d’aprés Kandlikar, 1998)

L'ébullition sous-saturée ne prend pas naissance a l'instant ou la température de paroi excéde
la température de saturation (point B). Il faut atteindre une certaine surchauffe (ATsyong) de la
paroi afin que les premiers sites de nucléation s'activent. Les modéles établis pour déterminer
cette surchauffe au point ONB (point C) sont donnés au paragraphe I1.1.3.

Au point d'ONB ['ébullition nucléée s'amorce et 1'écoulement rencontre une premiére région
ot les sites de nucléation deviennent de plus en plus actifs. La contribution de I'ébullition
nucléée augmente alors que la contribution de la densité de flux transmise par échange
monophasique diminue. Cette région est couramment nommée ['ébullition partielle (Fig.I1.3-
1). Au point E, la contribution de l'échange convectif devient négligeable et il s'établit une
régime nommée ['‘ébullition sous-saturée pleinement développée (FDSB, Fully Developed
Subcooled Boiling). On détermine généralement le point FDSB comme le point & partir

duquel la température de paroi T\, devient constante et indépendante de la sous-saturation et
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de la vitesse massique (observations expérimentales). La densité de flux thermique est alors

transmise par ébullition.

On peut cependant imaginer qu'il existe encore des zones de paroi mouillizs
méme lorsque l'ébullition pleinement développée a pris naissance. Il n'est en
effet par rare d'avoir du liquide froid qui vienne contre la paroi lorsqu'une
bulles se dérache. L'effet de I'échange monophasique ne s'annule donc pas de
Jagon si draconienne et les mécanismes régissant ce type d'ébullition sont sans

doute bien plus complexes.
On supposera dans tout le reste de I’étude que la perte de pression le long du tube est faible

devant la pression de sortie et dotic que la température de saturation est constante le long de

I’écoulement.

I1.3.2. Transfert de chaleur monophasique
La température de paroi est donnée dans cette région par la relation suivante :

T, =T.(2)+AT, (I1.136)
avece
AT, =¢/h, (1.137)

ou Ty(z) est la température moyenne du fluide & la cote z, AT est la différence de température
entre la paroi et la température moyenne du fluide et hy, le coefficient d’échange Sigue

monophasique.

Le calcul de la température de paroi peut alors étre réalisé en tout point de ’écoulement

monophasique par la relation :

T =T +—2 , ¢ (11.138)

Dans le cas d'un écoulement laminaire la corrélation suivante est proposée par Collier &
Thome (1994) :
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b GD T (X p 2 D’plgBAT
o —.-.0,17[ } {ﬂ [ r} { P8 } (IL.139)
I Lll 7¥ t I)l:v }il

ou S est le coefficient de dilatation volumique, Pr le nombre de Prandtl pris a la température
moyenne du fluide et Pry, le nombre de Prandtl pris a la température du fluide en paroi. Cette
corrélation est valable pour un écoulement vertical établi (z/D > 50) a des nombres de

Reynolds inférieurs a 2000.
Pour un écoulement turbulent, la relation de Dittus-Boelter a été reconnue comme trés

B, _0023[GDJ [P”‘F (IL.140)
I Hy A

Cette relation est valable pour un écoulement en tube vertical ot z/D > 50 et ot Re > 10000.

satisfaisante,

Pour ces deux corrélations les propriétés du fluide sont prises & la température de film
(Tw+Ty(2))2.

11.3.3. Le début de I'ébullition nucléée (ONB)

La cote ONB marque le début de I'ébullition sous-saturée. Elles est donnée par la relation
suivante (d'aprés (I1.138)) :

4z 1
T ONB 11.141
u()IJB qb[:(:}(: ]:) Il :J ( )
d'our :
Ge DT -T 1
=— P 7| wONBT Ten 7 11.142
ONB 4 { o hJ ( )

En donnant les définitions suivantes :

AT ons = Tuons — T (11.143)
AT = TSB( - Ten |

suben
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on obtient la relation suivante pour la cote Zong :

Ge DI AT +A 1

pi tONB suben

_ ) Lopen _ 1 1.144
ZO 4 [: (b hlo } ( )

ou ATsxong représente la surchauffe nécessaire au démarrage de I'ébullition. Les modéles
permettant de calculer cette grandeur sont donnés au paragraphe IL.1.4. Par ailleurs, ATgpeq

représente la sous-saturation a l'entrée du tube chauffant.

I1.3.4. L’ébullition sous-saturée partielle

!

Les méthodes pour prédire le transfert de chaleur lors de I’ébullition sous-saturée partielle
(C’est & dire avec une tres forte sous-saturation) sont basées sur I’hypothése de mécanismes
d’ébullition nucléée et de convection forcée monophasique agissant simultanément. En effet,
il y a coexistence sur la paroi de bulles de vapeur, et de liquide entre celles-ci. Une partie du
flux est transmise par évaporation, l’autre est transmise par un processus de transfert
monophasique. Ce formalisme implique que le flux transmis se compose d’un flux de chaleur

de convection monophasique ¢, et d’un flux d’ébullition nucléée sous-saturée pleinement

développée ¢, -

O =0, + g (I1.145)

ou le flux d'¢bullition pleinement développé ¢, est en fait corrélé grdce a des données

d'ébullition saturée en vase.

Ce flux d'ébullition sous-saturée pleinement développée ¢, comme le nomme les

différents auteurs n'est autre qu'un flux d'ébullition en vase b

Plusieurs méthodes empiriques sont utilisées pour déterminer ces deux flux.

(1) Rohsenow (1953) propose de déterminer la composante ¢y, de la densité de flux de chaleur

de convection monophasique par la relation suivante :

b0 =h [T, -T,(2)] (IL.146)
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ou le coefficient d'échange /4y, est donnée par la relation de Dittus-Boelter :

b
0. 023[?} F-"-‘-‘-‘-] (IL.147)

h,,

I

Les données expérimentales examinées par Rohsenow ont permis de déterminer la
composante ¢gsp de la densité de flux thermique en soustrayant la composante ¢y, (11.146) & la
densité de flux thermique totale ¢ imposée. La densité de flux thermique résultante ¢gqp est
correctement corrélée par la corrélation d’ébullition nucléée en ébullition stagnante donnée
par Rohsenow (1952) :

!

¢ ATsat ¢fdsb - Cathy .
—_— 1.148
( L J LIL\fg(p ~p )} {M } o

Cjrest une constante dépendante du liquide et du matériau constituant la paroi. La valeur Cg =

0.006 a été appliquée par Rohsenow a des données expérimentales en eau pour des pressions
de 69 a 138 bar, des vitesses massiques de 1000 a 3000 kg/m?s et des densités de flux
thermiques de 0.5 2 5 MW/m?.

(2) Bowring (1962) propose une méthode différente pour calculer la composante ¢y, de la
densité de flux due a l'échange convectif dans le liquide et la composante ¢gsp de la densité

de flux due a I'ébullition en paroi.

e Bowring suppose qu'en ébullition locale, I'échange convectif dans le liquide ne se produit
que pour une température de paroi Ty, éomprise entre la température de saturation Tgy et
une température Trys, d'apparition de 1'ébullition locale pleinement développée. Dans cette
zone, la valeur de la densité de flux ¢, est supposée constante et égale a la valeur en

écoulement monophasique liquide lorsque Ty, = Ts. Bowring prend donc :

4z i
d)lo [ GC D h j| ( Ten) lorsque Tsat < Tw = desb

(I1.149)
¢, =0 lorsque T, > T

ol hy, est le coefficient d'échange convectif donné par la relation de Dittus-Boelter (11.140).
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e La composante ¢y, est donnée par la corrélation de Forster & Greif (1958) d'ébullition
saturée en vase. La température Trg, est alors choisie par Bowring comme correspondant 4 la

densité de flux

¢fdsb =1 ‘4¢onb (H 1 50)

1
Single -phase 1 Subcooled
liquia : boiling
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Tnb Trash
I @ Surface temperature. T,

Figure IL.3-1 : Modéle de Bowring. (G, T, et z donnés)

La densit¢ de flux ¢on étant obtenue par Bowring en prenant l'intersection des courbes
correspondant & I'écoulement monophasique et & I'ébullition locale pleinement développée
(Fig.IL3-1).

Ce modele présente de nombreuses imperfections parmi lesquelles on notera :

- l'existence supposée de I'ébullition nucléée pour une température de paroi
inférieure a Tony

- une discontinuité des pentes a Ty, = Ty

- une discontinuité des valeurs pour Ty = Tgien

En conséquence, nous ne recommanderons pas son utilisation contrairement a
l'avis de Collier & Thome (1994).
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Bergles & Rohsenow (1964) ont levé les contradictions des modéles antérieurs. Leur procédure

est résumée par la figure II.3-2.

DA Fully-developed
nucleate boiling curve
" Partial Boiling
Regime
Do E
Single-phase liquid
forced-convection
st
g v
Ing [~~~ """ -T2
!
I
1
i
{
0 ' ¢ ! >
Ty(2) Tsat(P) Tons Twido Tw

Figure I1.3-2 : Modéle de Bergles & Rohsenow. (G, T;, et z donnés)

(d’aprés Carey, 1992, p 504)

Elle consiste a conserver I'expression la composante ¢, (11.146) de la densité de flux thermique
due a la convection monophasique (A-C), de la composante du flux d’ébullition nucléée en
ébullition stagnante ¢, donnée par Rohsenow (I1.148) et de calculer la densité de flux

d’ébullition par une formule d’interpolation :

12

¢ﬁisb ¢D 2
=g, |1+l ¥p 1L.151
b=e +{¢m[ ¢j} (D

ol ¢p est le flux d'ébullition pleinement développée extrapolé au point de début de I'ébullition
(point D). Ce flux est calculé par la corrélation de Roshenow (11.148) a la température T, au

point zong donnée par la corrélation de Bergles & Roshenow.

Cette méthode est recommandée par Collier & Thome (1994) pour le calcul de la courbe
complete d’ébullition sous-saturée.
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11.3.5. L’ébullition sous-saturée pleinement développée

Dans ce type d’ébullition, différentes observations expérimentales ont montré que la
température de paroi dépendait essentiellement de la pression du systéme P et de la densité de
flux thermique ¢ (Collier & Thome, 1994).

(1) Les premiers 2 traiter ce cas ont ét¢ McAdams et Kreith & Summerfield (Collier &
Thome, 1994) qui, pour de ’eau, ont proposé la tendance suivante :

T,(z)-T, <P™®” (11.152)
3

avec P en bar. Leur comparaisons ont été effectuées pour des pressions de ’ordre de 0.14-1.4
MPa et des densité de flux de 1,14-4,575 MW/m?2

(2) Jens & Lottes (1951) ont repris les valeurs expérimentales de ces derniers auteurs en les
enrichissant des léuré, et ont proposé (pour de !’eau seulement) dans une gamme de pression
de 0.7 4 17.2 MPa, des températures de 115 & 340 °C et des vitesses massiques de 11
1,05.10° kg/m*s (pas de données sur la densit¢ de flux thermique) la corrélation
dimensionnelle suivante :

T, (2)-T,, =25exp(-P/62)¢"* (I1.153)

at

ou P est en bar et ¢ en MW/m?.

(3) Thom et al. (1965) ont reporté leurs propres valeurs expérimentales et ont obtenu une

corrélation de la méme forme (valable seulement pour ’eau),
(T, (2)-T,,) =22,65exp(~P/87)¢>* (1.154)
ou P est en bar et ¢ en MW/m?
Cette corrélation a été établie pour des pressions variant de 5.0 & 6.9 MPa, des vitesses massiques
de 639 a 1564 kg/m?s et des densités de flux thermique de 0.4 4 1.36 MW/m?>.
(4) Kandlikar (1998) a récemment proposé une corrélation valable pour I'eau ainsi que pour

duFréon 1l :
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4)0.3
1058(GL)*"F;h,,

(T,(@)-T,)= (I1.155)

ol hy, est le coefficient de transfert de chaleur monophasique donné par Gnielinski (1976) et
Petukhov & Popov (1963) et le facteur Fg est le paramétre d'interaction fluide-surface donné
par Kandlikar (1991). '

Remarquons que toutes les corrélations ci-dessus sont adimensionnelles.

1.3.6. Les corrélations d’ébullition sous-saturée
L

Plusieurs corrélations ont été proposés pour 1’évaluation du coefficient de transfert de chaleur
lors de I'ébullition sous-saturée.

Corrélation de Moles & Shaw (1972)

Cette corrélation fait intervenir le rapport du coefficient de transfert hy, en ébullition sous-
saturée que I’on cherche & déterminer au coefficient de transfert hy, pour I’écoulement non
bouillant. Plusieurs corrélations similaires ont été proposées par différents auteurs et Moles &
Shaw (1972) donnent une corrélation plus générale que les précédentes :

h 0,46 L 0,50 0,67 0,70

[
——i°-"—=78,5( ot ) [ ( ¢ (Eij (IL156)
h!o 7\' 1 CpATSUB Lpgvl sat pl sat

sat

Les auteurs ne donnent aucun détail sur la corrélation utilisée pour la composante hy, de la
densité de flux. La corrélation de Dittus-Boelter (11.140) semble étre la plus adaptée.

Cette corrélation a été établie pour dix sources différentes de valeurs expérimentales incluant
six surfaces chauffantes différentes ainsi que plusieurs fluides (eau, alcool..) et donne une
incertitude de ’ordre de +40% & -40% .

Les conditions d'application pour de /'eau sont des pressions de 0.1 4 13.8 MPa, des vitesses
massiques de 1076 4 5690 kg/m?s et des densités de flux thermique de 0.07 2 20 MW/m>.

Corrélation de Shah (1977)

Shah (1977) propose un modéle général donnant le coefficient de transfert de chaleur en
¢bullition sous-saturée. Ce modéle est valable pour une large gamme de conditions
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d’écoulement et pour plusieurs fluides. Cette corrélation peut s'exprimer par deux équations
applicables pour deux niveaux de sous-saturation.

¢ Région de forte sous-saturation (correspondante a ['ébullition partielle) :

_ 2304 Bo®®
~T,)(230B0% —1)+-2
(T ~T,)(230B0™ 1)+

lo

h

(IL157)

sch

ou Bo est le nombre d'ébullition, hy, le coefficient d'échange convectif donné par la relation de
Dittus-Boelter (11.140).
e Région de faible sous-saturation (correspondante & /'ébullition pleinement développée) :

A8

_ 2309 Bo"’
(T, —T,)230Bo* + Bd)—

lo

h (11.158)

scb

Cette corrélation a été établie pour de l'eau, différent Fréons (R11, R12, R113) ainsi que pour
d'autres fluides. Pour l'eau, cette corrélation a été établie pour des pressions variant de 0.01 a
13.8 MPa, des vitesses massiques de 50 a 8100 kg/m?s et des densités de flux thermique de 0.01
a 18.4 MW/m? et pour du R12 a des pressions variant de 0.62 & 0.97 bar, des vitesses massiques
de 1400 4 4500 kg/m?s et des densités de flux thermique de 0.03 4 0.05 MW/m?

11.3.7. Les corrélations d’ébullition convective

Un certain nombre de corrélations ont été établies pour I'ébullition convective. Ces

corrélations traitent aussi bien I'ébullition sous-saturée que 1'ébullition saturée.
Corrélation de Mikielewicz (1974)

Se basant sur ’hypothése que le transfert de chaleur dans les écoulements bouillants est
caractérisé par la dissipation de 1’énergie de I’écoulement du mélange diphasique ainsi que la
génération de bulles de vapeur, Mikielewicz (1974) propose une relation semi-empirique qui

permet de définir le coefficient de transfert de chaleur en ébullition sous-saturée et saturée :

=y

& | h (AT ’
Dapn _ ((l) 2 )08 4| —poot ( sat) ATsat (11159)
hy, AT, +AT,
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avec hypn le coefficient d'échange monophasique donné par la corrélation de Dittus-Boelter.
L'auteur ne donne cependant pas de précision sur le calcul des coefficients de transfert en vase
hpool. Les comparaisons effectuées (sur des Fréons: R11, R12, R21.. .) donnent de bons
résultats dans des gammes de pression de 1 & 17.8 bar, des vitesses massiques de 360 44500
kg/m?s, et des densités de flux thermique de 1 & 95 kW/m?).

Corrélation de Gungor & Winterton (1986)

Gungor & Winterton (1986) proposent une corrélation générale pour I’ébullition convective
(sous-saturée et saturée) qui a été obtenue a partir d’une large banque de données. Les
divergences entre les valeurs mesurées et calculées sont de I’ordre de +25 %. Suivant 1’idée de
Chen (1966) de séparation du coefficient de transfert de chaleur en deux termes: une
contribution micro-convective basée sur la corrélation d’ébullition en vase de Foster & Zuber
(1955) et une contribution macro-convective basée sur I’équation de Dittus-Boelter
monophasique, ce coefficient de transfert s’exprime par :

h,, = Eh,, +Sh (I1.160)

pool

ou le facteur E (>1) représente ’augmentation de I’effet de convection due a I’écoulement
diphasique par rapport & 1’écoulement liquide seul (augmentation de la vitesse du fluide
diphasique par rapport au méme écoulement s'il était monophasique), et S (<1) représente la
diminution de la surchauffe nécessaire en ébullition convective, par rapport a I’ébullition en

vase.
Lors de I’ébullition fortement sous-saturée (région I), la différence de température qui est le

moteur du phénoméne n’étant pas la méme pour les deux composantes du coefficient de
transfert, les auteurs proposent la relation suivante :

o=h, (T, —T,)-l—Shpoo, (T, -T.) (IL.161)

ou seul le facteur S est conservé, le facteur E étant €gal a I'unité (jusqu’au point zosy) du fait
qu’il n’y a pas de production significative de vapeur. Lorsque le point OSV est atteint, le

relation suivante est adoptée (région I) :

¢ =Eh,, (T, -T,)+Sh,, (T, -T,,) (IL.162)
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Enfin, lorsque I'ébullition saturée prend naissance, la relation devient
¢ = Ehlo (Tw - Tsat ) + Shpool (Tw - Tsat ) (II 1 63)

Les facteur S et E sont donnés par les relations suivantes :

S 1
1+1,15.10°E* Re;"

(IL.164)

et

E =1+24000Bo™ +1.37(1/X, )™ (1L.165)

Bo est le nombre d’ébullition et Xy est le paramétre de Martinelli calculé par la relation :
0,9 0,5 0.1
X, = (15—’5) (Eﬁ—] =] (IL166)
X pl “’g :

h, =0,023Re>* Pt A/D
hyo = 55P*2 (~log,, P,)

et enfin,

MOS0 dL.167)

pool

ou P, est la pression réduite, M la masse molaire du fluide en kg/mol, ¢ la densité de flux
thermique en MW/m? et hpoq le coefficient d'échange en ébullition en vase exprimé en W/°C
m>.

Le coefficient d’échange de I’ébullition en vase hpoo est celui proposé par Cooper (1984).
Toutes les propriétés sont calculées a la température de saturation.

Les comparaisons ont été réalisées avec 9 bases de données et pour plusieurs fluides différents
(dont eau, R21, R22..)).

Pour I'eau, cette corrélation a été établie pour des pressions variant de 3 4 200 bar, des vitesses
massiques de 1000 a 6100 kg/m?s et des densités de flux thermique de 0.02 4 9 MW/m? et -
pour le R12, des pressions variant de 7.7 & 29 bar, des vitesses massiques de 900 a 4800
kg/m?s et des densités de flux thermique de 0.02 3 2 MW/m>.
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Corrélation de Liu & Winterton (1991)

Liu & Winterton (1991) ont constaté que certaines corrélations, telles que celle décrite par
Gungor & Winterton, contiennent le nombre d’ébullition Bo. L’idée sous-jacente est de tenir
compte de 1’accroissement des mécanismes de convection forcée provenant de la création de
vapeur dans la couche limite prés de la paroi. Cependant, la présence de ce nombre
d’ébullition est en contradiction avec le fait qu’il n’y a pas de production significative de
vapeur lors de Iébullition sous-saturée (du moins jusqu’au point zosy). Cette remarque jette

donc un doute sur la base physique du modéle de Gungor & Winterton.

Nous pouvons cependant noter que l'utilisation de ce nombre d'ébullition n'est

pourtant pas si contradictoire. En effet, le liquide sous-saturé entraine des
‘ . 3 Y 3 ~ -

phénoménes de recondensation qui peuvent tres bien étre pris en compte par un

nombre d'ébullition.

Les auteurs supposent alors que le terme de convection doit dépendre du nombre de Prandtl et

proposent la formulation suivante :

b2 =(Eh,) +(Shyy ) (IL.168)

2

Cependant, comme il a été précisé ci-dessus, lors de 1’ébullition sous-saturée, la différence de
température, qui est le moteur du phénomeéne, n’est pas la méme pour les deux contributions

du transfert de chaleur. Les auteurs proposent les relations suivantes :

_ région I :
b= \/((h,o (T, =T )" +(Shpea (T, ~ T ))2) (IL.169)
- région I :
o= \j((Eh,o (T, =T,))’ +(Shyum (T, - T, ))2) (IL.170)

- ébullition saturée :
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b= \/((Eh,o (T, ~T.)) +(Shyeq (T, —Tsat))z) (IL171)

0.35
E= 1+xPr!{E—‘-—IJ
Pe (I1.172)

S =(1+0,055F" Re*¢)”

avec .

Lors de I’ébullition sous-saturée, le titre x est souvent trés faible, ainsi le facteur F est
quasiment €gal a I'unité. Toutes les propriétés physiques sont prises & la températufe de
saturation, mis 4 part les nombres de Reynolds Re et de Prandtl Pr qui sont calculés 4 la
température moyenne du liquide Ty(z).

Les comparaisons ont été réalisées avec 9 bases de données et pour plusieurs fluides différents
(bases de données utilisées par Gungor & Winterton). Les auteurs ont également effectué des
comparaisons avec les corrélations de Moles & Shaw (qu’ils jugent étre la plus précise), de
Gungor & Winterton et de Shah.

Les auteurs constatent au vu des résultats que la corrélation de Moles & Shaw et la leur sont

les plus précises.

11.3.8. Conclusions

Comme dans le cadre de I’étude des modele de taux de vide et de pertes de pression, il serait
intéressant, dans un premier temps, de comparer ces modéles entre eux. Tous ces modéles
sont établis & partir de valeurs expérimentales et sont donc censés ne s’appliquer que pour les

domaines pour lesquels ils ont été établis.
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Modéles Fluide | Température de paroi Domaine d’application
Tw
2o | Ebullition Ebullition' Pression Flux G
partielle sous-saturee M 2 s
développée pa MW/m kg/m’s
Bergles & Rohsenow |  Eau X 1-13.8 0.12-15 |3600-15000
Davis & Anders_on ’ Eau X 1-13.8 1.5-15 1000-5000
Frost & Dzakowic Eau X 0.1-20 0.15 N
R12 0.1-3 0.15 -
Rohsenow Eau X 1-13.8 | 0.5-5 1000-3000
Jens & Lottes Eau X 0,7-17,2 <12.5 < 10000
Thom et al. Eau x 5-6,9 | 0.4-1.36 | 639-1564
Miekelewicz Fréons X X 1-17.8 <0.095 360-4500
Shah Eau x' 1-13.8 10.01-184 1 80-8130
X X
R12 0.6-0.9 | 0.03-0.05 | 1400-4500
Gungor & Winterton Eau y y y 0.3-20 0.02-9 | 1000-6100
R12 0.77-2.9 0.02-2 500-4800
Liu & Winterton Eau 0.3-20 0.02-9 | 1000-6100
RI2 X % X 0.77-2.9 | 0.02-2 | 900-4800
Moles & Shaw Eau % 1-13.8 0.07-20 | 1076-5690

Tableau I1.3-2 : Récapitulatif des modéles de transferts de chaleur monodimensionnels présentés.

II.4. Conclusions et stratégie de modélisation appliquée

aux cas des écoulements de R12

La-présente étude bibliographique regroupe la plupart des modeles susceptibles de

décrire les grandeurs caractéristiques (taux de vide, pertes de pression, transferts de chaleur)

de I’ébullition nucléée convective sous-saturée lors d’écoulements ascendants en tubes

verticaux.

On a pu constater que beaucoup d’études ont ét¢ menées durant ces derniéres années et qu’il

en ressort un large éventail de modéles empiriques ou analytiques. La plupart de ces mode¢les
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ont été originellement €tablis pour de I’eau dans des domaines variés de conditions do

fonctionnement.

Les tableaux II-4-1 4 II-4-4 présentent un récapitulatif de la plupart des modeéles ainsi i 1e
leur domaine d'application. Les conditions, en eau ou en RI12, correspondantes aux
écoulements rencontrés dans les REP sont indiquées afin de mettre en valeur I'adéquation des

différenté modéles.,

Il serait maintenant intéressant de procéder a la confrontation de ces modéles avee dos
données expérimentales. On pourra tout d’abord s’intéresser aux données en eau disponibles
dans la littérature. On confrontera également ces modéles aux résultats expérimentaux obtenus
en R12 sur la boucle DEBORA. Ainsi, dans le chapitre suivant, un jeu de modéle décrivant
I’évolution des différentes grandeurs de I’ébullition nucléée convective sous-saturée sera

retenu aussi bien pour l'eau que pour le R12.
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Conditions de pression REP (eau

Modeles de tarx de vide

Rouvhani & Axelsson 1970

Ahmad, 1970 (régionIl)

]
Levy, 1967 (régonll)

¥ Kroeger & Zuber,1968 (région I}

> | Ssha & Zuber, 1974 (point OSY, régon II)

Griffith et al,, 1958 (région])
Rouhari, 1968 (région])

Levy, 1967 (région])

Modéles de pertes de pression
{

«> Hanheetal, 1993
Tearasova et al,, 1966

>  QOwens & Schrock., 1960

» Tarasova & Orlov, 1962

«—> Hoffman & Wong, 1992
Friedel, 1979

Modéles de transfert de chaleur

Bergles & Roshenow, 1964

Davis& Anderson, 1966

Frost & Dzeakowic, 1967

Rohsenow, 1963
Jens& Lottes, 1951
<3 Thom et al, 1965
Shah, 1977
Gungor & Wirterton, 1986
Liu & Winterton, 1991
Moles & Shaw, 1972

1 N
1T 1T T T 17777 1 1T 1T 1Tt T1T 7177 PPy
0 1t 2 3 4 5 6 7 8 9 10 11 12 13 14 15 16 17 18 19 20 2

Tableau I1.4-1 : Confrontation des domaines d'application (en eau) des modéles et du domaine de

fonctionnement REP (pression)
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Conditiilons de densité de flux thermique REP (eau)

I
Modéles de taux de vide

k—>  Rouhani & Axelsson, 1970

f—>  Ahmad, 1970 (régionll)

1

> Levy,1967 (régionll)

15 Ssha& Zuber, 1974 (point OSV, régionIl)
I

«—> Kroeger & Zuber, 1968 (régionll)

Griffith et ol 1958 (tégon])
<> Rouhani, 1968 (région])

Gz Loy, 19‘67 (régionly
Modeles de pertes de pression

&> Hanheetal, 1993

> Tarasovaet &, 1966

Owens & Schrock,, 1960

Tarasova & Orlov, 1962

Hoffman & Wong, 1992

Modéles de transfert de chalenur

Bergles & Roshenow, 1964

Davis & Anderson, 1966

- Roshenow, 1963

Jens & Lottes, 1951

«}-—> Thom et al, 1965
Shah, 1977

< - Gungor & Winterton, 1986

€ Liu & Winterton, 1991

Moles & Shaw, 1972

> & (MWm?)

Tableau 11.4-2 : Confrontation des domaines d'application (en eau) des modeles et du domaine de

fonctionnement REP (densité de flux thermique)
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Conditions de vitesse massique REP (eau)

Modeéles de tauix de vide

Rouhari & Axelsson, 1970

Ahmad, 1970 (régionll)

s | Levy, 1967 (région D)

«—}p> Kroeger & Zuber,1968 (régionll)

Seha & Zuber, 1974 (point OSV, régionII)
<> Griffith et al, 1958 (régionI)

) Rouhani, 1968 (région D)
t

5 Levy, 1967 (région )

Modeéles de pertes de pression

Hanhe et al, 1883

Tarasovaetal, 1966

Owens & Schrock,, 1960

»  Tarasova & Orlov, 1962

Hoffman & Wong, 1992

Friedel, 1979

Modeéles de transfert de chaleur

Bergles& Roshenow, 1964

Davis& Anderson, 1966

Frost & Dzakowic, 1967
¢——F———> Thometal, 1965
Rohsenow, 1964
Shah, 1977
> Gungor & Winterton, 1986
Liu & Winterton, 1991

Moles & Shaw, 1972
I — T T T T T T eyt G (kgfm?s)
1) ‘1000 2000 3000 4000 5000 6000

Tableau 11.4-3 : Confrontation des domaines d'application (en eau) des modéles et du domaine de

fonctionnement REP (vitesse massique)
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1 Conditions de pression REF (R12)

K
Modéles de pertes de pression

Modeles de transfert de chaleur

«—————> Shah, 1977

Hahne etal, 1993

Gungor & Winterton, 1986
1

Liu & Winterton, 1991

T T T T T T T T T T T T T T P
2 4 6 g S 10 12 14 16 18 20 22 24 26 28 30 32 34 36 38
I. Conditions de densité de flux thermique REP (R12)
4
Moedéles de pertes de pression Hahne et a1, 1993
|
Modéles de transfert de chaleur
met> Shah 1977
Gungor & Winterton, 1986
Liv & Winterion, 1991
BN s Ay M s S B S B E M M B ey T S ey ey s e o €22 )
[1] 100 200 300 400 500 600 700 800
. Conditions de vitesse massique REP (R12)
Modeéles de pertes de pression
Hahne et al,, 1993
Modéles de transfert de chaleur
Shah, 1917
Gungor & Winterion, 1986
Liu & Winterton, {991
T SN O BN S S D B e I T G (kgin)

0 1000

5000 6000

Tableau 11.4-4 : Confrontation des domaines d'application des modéles

et du domaine de fonctionnement REP (R12)
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Chapitre III
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applicables aux écoulements de R12
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L >objectif de ce chapitre est d'aboutir 4 un jeu de modeles monodimensionnels qui
permettront de calculer le taux de vide, les pertes de pression ainsi que la température de
paroi lors d'écoulements bouillants sous-saturés de Fréon 12 dans un tube vertical pour des
conditions équivalentes a celles rencontrées dans un réacteur a eau sous pression.

Un ensembie de modéles, établis pour des écoulements d'eau, sera choisi en fonction
de confrontations avec des donnges expérimentales en eau issues de la littérature et avec les

données expérimentales en R/2 obtenues sur ’installation DEBORA.

Tous les modeéles présentés dans le chapitre précédent n'ont pas été testés, le choix des
modéles testés ayant été guidé par la réflexion faite lors de leur analyse.

lll.1. Détermination des cotes caractéristiques de I’ébullition
sous-saturée en tube

L’élaboration de modéles monodimensionnels de taux de vide, de perte de pression et de
température de paroi nécessite la détermination de certaines cotes le long de la conduite :

- la cote d'activation des premiers sites de nucléation : Zong,
- la cote de début d'ébullition sous-saturée développée : Zgp,
- la cote de génération nette de vapeur : zosy

- la cote ou le fluide atteint ’enthalpie de saturation : Zg

Trés souvent, les points ZONé et Zgp Sont supposés coincider.
Ces différentes cotes (Fig.IIl.1-1) permettent de définir deux sous-domaines de I'ébullition

sous-saturée : I'ébullition fortement sous-saturée ou ébullition partielle (C-E) et 1'ébullition-
sous-saturée développée (E-H).
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Figure I11.1-1: Représentation schématique des points caractéristiques et de 1'évolution
des températures de paroi et de liquide lors de ’ébullition sous-saturée (d’aprés Kandlikar, 1998)

l11.1.1. Le début de I’ébullition nucléée (zong)

La cote zong marque l'activation des premiers sites de nucléation. Elle est déterminée par le
bilan thermique suivant :

= GCPID l:(Tsa! — Tin ) + ATSNONB — _l_} (IH 1)

Z
ONB 4 q) hlo

ou Ty et T, sont respectivement les températures de saturation et d’entrée du fluide, ATuons

est la surchauffe nécessaire au démarrage de 1'ébullition définie par la relation suivante :
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ATsatONB = TwONB - Tsat (HI-Z)

hy, est le coefficient d’échange monophasique donné pour un écoulement turbulent par la

relation de Dittus-Boelter :

D GD 038 c 3
o =0.023[——-—} ["” ‘} (IIL.3)

Cette relation est valable pour un écoulement en tube vertical ot z/D > 50 et ou Re > 10000
avec le nombre de Reynolds Re défini par :

Re2—— (IIL.4)

Pour ces deux corrélations, les propriétés du fluide sont prises a la température moyenne
(Tw+Ti(2))/2 ott Ty est la température de la paroi et Ti(z) la température moyenne du liquide &
la cote considérée. Les modéles analysés calculant la température de paroi Ty au point zong
sont les modéles de :

- Bergles & Rohsenow (I1.14)

- Davis & Anderson (II.15)

- Frost & Dzakowic (11.16)

Ces modeéles ont été comparés entre eux. En général, les résultats fournis par les calculs
(Tableau II1.2-1) montrent que les surchauffes (ATsaong) déterminées par les trois modeles

sont assez proches bien que certains écarts soient observés.

Pression G Flux Tsat ATsaonB ATsonR ATsaong
(bar) | (kg/m’s) | (kW/m?) | (o) | Rohsenow (°C) | Davis & Anderson | Frost & Dzakowic

» ) °C)

100 2000 1000 311 1.2 1.0 1.1

100° 3500 1500 311 1.5 1.2 1.4

50 3500 1500 263.9 2.2 23 1.7

50 2000 1000 263.9 1.8 1.9 1.4

130 2000 1000 330.8 1.1 ’ 0.8 1.2

150 2000 1000 342.1 1.0 0.7 1.3

Tableau II1.1-1 : Comparaisons des modéles calculant la température de paroi au point ONB
(fluide : eau)
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Le modéle de Frost & Dzakowic peut étre retenu avec une relative confiance car il a été
testé sur des fluides divers (notamment sur les fluides de type Fréon) et sur de larges

gammes de parameélres.

La valeur de la surchauffe au point zonp sera donc donnée par la corrélation de Frost &
Dzakowic (1967) :

0,5
8c¢T,
AT, =|——21 Py 1.5
satONB {MmLpg } Isat ( )

1
oll Pri, est le nombre de Prandtl calculé avec les propriétés de la phase liquide a la

température de saturation et défini par :

' C
Pt :—.-‘f‘i‘i—ﬂ% (IIL6)

Isat

[11.1.2. Le point d’apparition significative de vapeur (zosv)

Le point d’apparition significative de vapeur zosv est déterminé par les relations de Saha &
Zuber (1974) qui ont été reconnues les plus performantes par de nombreux auteurs.

Saha & Zuber supposent qu’a faible débit, le détachement des bulles est provoqué par des
effets thermiques survenant & un nombre de Nusselt donné, alors qu’a fort débit le départ des
bulles est contrdlé par des effets hydrodynamiques apparaissant a un nombre de Stanton

donné. Deux régions peuvent donc étre distinguées :

e Pe < 70000
AT - _ 9D,
ATogy = Ty =T, (2ggy ) = 0.0022 (I1.7)
P A
e Pe > 70000 7
ATy =1 53.8{ ¢ } (111.8)
Ge,
/ P .

otl les nombres de Peclet et de Stanton sont définis par les expressions suivantes :
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GDC,,

Pe £ I1.9
k (Im.9)
~_ 9
St& — (IIL.10)
GC,ATosy
La cote zogy est alors déterminée par un bilan thermique :
GD
Zosv = Zonp T [H] (Ty(zosv)) —Hi (T (zong ))] ‘Lﬁ)" (.11

t

Le couple [zosv; Ti(zosv)] est ainsi obtenu.

I11.1.3. Le point de fin d’ébullition sous-saturée (zsa)

Afin de décrire la totalité du domaine sous-saturé, on doit connaitre le critére de fin
d'ébullition sous-saturée. La cote de fin d’ébullition sous-saturée est définie comme la cote ot

I’enthalpie moyenne du mélange atteint I’enthalpie de saturation du liquide.
De la méme fagon que pour le point zosv, la cdte Zs, est déterminée par un bilan thermique :

GD

" (IL.12)

Zoy =Zong t [Hl (To) - H(T (Zows ))]

ol Ty est la température de saturation.

On peut émettre une remarque sur I’hypothése qui consiste a prendre l'enthalpie
moyenne du fluide égale & l'enthalpie du liquide a la température de saturation comme
critére de fin d’ébullition sous-saturée. Il n’est pas vraiment Jjustifié que la fin de
['ébullition sous-saturée se produise lorsque le fluide atteint cette enthalpie de
saturation. Certes, cette définition parait juste si on se base sur un point de vue
thermodynamique & l'équilibre oil effectivement le titre thermodynamique devient nul
en ce point. Mais il n’en reste pas moins vrai que le liquide n'a pas atteint la
température de saturation et qu'il se produit sans doute encore des phénoménes de

recondensation qui n'ont pas lieu en ébullition saturée.
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Kroeger & Zuber (1968) ont d'ailleurs suppos¢ que la température moyenne du liquide pouvait

étre approchée dans la zone [zosv, Zsar] par la relation suivante :

T* = tanh(Z*) (IIL.13)
avec,
T :A: T (Z) T (ZOSV) (III 14)
T —Ti(Zosv)
et,
7+ s ZTZosv (LIL15)
Zsat - ZOSV

{

ol Zogy est déterminé par les relations du paragraphe IIL2. Gréce aux relations (IIL.12) et
(1IL.13), la température Ty(zs) peut étre facilement calculée pour la cote Zg :

T, (2 ) = 0.76(Ty — T, (Zosy ) + Ti(Zosv) (11.16)

ainsi le couple [Zsar; Ti(Zsar)] st déterminé.

Conclusions
La détermination des trois cotes caractéristiques (Zons, Zosv, Zsa) ainsi que I'évolution de la
température liquide entre ces cdtes est ainsi acquise. On considére que la température de !z

vapeur est toujours égale 4 la température de saturation.

111.2. Choix du modéle de taux de vide

Les données d’entrée pour ’ensemble des modéles sont : la pression de sortie P, la vitesse
massique G, la densité de flux thermique ¢ et la température d'entrée Tin du fluide.

Le but de ce chapitre est de chercher & modéliser le taux de vide surfacique dans le tube entre
les cotes zong €t Zsa. Pour cela, le trongon de tube [zons, Zsa] est découpé en deux sous-
trongons : [zong , Zosv] €t [Zosv, Zsa). Ces deux sous-trongons déja évoqué dans l'Introduction
de ce mémoire seront appelés dans la suite Région I et Région II.

Un modéle de taux de vide sera choisi pour chaque région et la continuité de la courbe a(z)

entre les points Zong €t Zs Sera assurée.
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111.2.1. Présentation des modéles analysés

Le taux de vide au point de détachement des bulles (zosv) a été estimé par deux modeles :
- Levy (IL39 a11.44),
- Rouhani (I1.48 a 11.50).

!

ZONB stv

Figure I11.2-1: (Linéarisation du taux de vide dans la région I
Le taux de vide sur toute la zone [Zong ; Zosv] est modélisé comme suit (Fig.IIL2-1) :

'a(z) _ Z—Zop

o (Zosv) - Zosv ~ Zonm

(IL.17)

avec a(zosv) fourni par 1’un ou I’autre des modeles. La température T(z) dans cette région est
calculée par un bilan thermique :

4¢ (z—Zgyp)

.18
GC,D (L18)

TI(Z)=Tl(ZONB)+

Dans cette zone, 1'évolution de la température du liquide est supposée linéaire. En effet,
peu de vapeur s’est formée et I'enthalpie du mélange peut éire assimilée a I’enthalpie

du liquide, [’écoulement étant considéré comme monophasique.
Dans la région II, cing modéles ont été testés :

- Levy (1.57 4 11.63),

- Kroeger & Zuber (11.64 2 11.70),
- Ahmad (I1.71 4 IL75),

- Saha & Zuber (I1.76 4 11.79),

- Lahey & Moody (11.80 a I1.83).
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111.2.2. Inter-comparaison des modéles de taux de vide

Dans un premier temps les comparaisons sont réalisées (Fig.IIL2-2) pour tous les modeles de
taux de vide (région I et région II) pour des conditions thermohydrauliques prociics de osllo:
des REP (fluide : equ, pression autour de 15 MPa, débit de I’ordre de 2000 kg/m?s).

Comparaison des modéles de taux de vide entre eux  Fluide : Eau
P=147 bar, Pui=1720 kW/m? G=2014 kg/m’s, Ten= §45 K

0.3 v
—e— Rouhani (1)
02+ L Levy ()
- o-- Levy(ll)
3 0.2 + —&—Krpeger & Zuber(ll)
S ~—o— Ahmad(li)
-;8‘ 0.15 + --+--Saha & Zuber(il)
E —«— Lahey & Moody(ll)
0.1 +
0.05 +
0

-0.45 -0.4 -0.35 -0.3 -0.25

04 1 Comparaison des modéles de taux de vide entre eux
P=68.9 bar, Pui=1130 kW/m? G=988 kg/m?s, Ten= 464 K
0.35 1 .
7 &
0.3 + ~—e— Rouhani{l) g
------ Levy(l)
0.25 - — - Lewy(ll)

—g— Kroeger & Zuber(ll}

-0 Atmad{il)

Taux de vide
o
»n

--+--Saha & Zuber(ll)

e

-

o
+

~a— Lahey & Moody(il)

Xeq

Figure I11.2-2 : Comparaison des modéles de taux de vide

Il ressort de cette pré-étude que les différents modeles ont un coi
Cependant, certaines divergences peuvent étre observées entre les valviz: o veon o o

modeéles.
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Seule une comparaison a des valeurs expérimentales peut permettre de retenir les modéles les

plus prédictifs.

[1.2.3. Confrontation des modéles de taux de vide aux valeurs
expérimentales

Afin d’analyser la prédictibilité de ces modeéles, ceux-ci ont été confrontés aux résultats
expérimentaux de Bartolomei et al. (1982). Ces données expérimentales ont I’intérét de
n’avoir jamais servi a I’établissement des modéles analysés.

Trois essais expérimentaux sont confrontés aux modéles de taux de vide. Ils sont caractérisés
par les paramétres globaux suivants :

Pression (MPa) Vitesse massique (kg/m?s) | Flux thermique (kW/m?)
14.7 2014 1720
10.81 966 1130
6.89 988 1130

Tableau I11.2-1: Essais expérimentaux de Bartolomei et al. (1982)

Les résultats sont présentés sur la figure II1.2-3.

Région I

Les deux modéles analysés et utilisés pour le calcul du taux de vide (Rouhani et Levy) dans la
région fortement sous-saturée donnent des résultats qui ne sont pas concordants entre eux.
Cependant, ces deux modéles représentent assez bien la valeur du taux de vide au point de
détachement des bulles en tenant compte des incertitudes de mesures.

Le modele de Levy semble cependant sous-estimer cette valeur. Le modéle de Rouhani fournit
quant & lui des résultats paraissant plus probants. Cependant, ce modéle purement
dimensionnel ne sera en aucun cas applicable au R12 et sera abandonné lors de I'étude de la
banque de données DEBORA.

Le modéle de Levy sera donc retenu. Il a par ailleurs I'avantage d'étre simple &

utiliser.

- 121 -
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0.4 + Comparaison des modéles de taux de vide avec les polnts experi de Bartol
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Comparaison des modéles de taux de vide avec les points experimentaux de Bartolomel
P=147 bar, Pui=1720 kWim* G=2014 kg/m's, Ten= 545 K
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-+~ Rouhani {1}
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0.4 Comparaison des modéles de taux de vide avec les points experii t de Bartol H
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®  Taux de vide expérimental
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Figure IIL.2-3 : Comparaison des modéles de taux de vide (région I et II)
avec les résultats expérimentaux de Bartolomei.
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Région II

Le modéle de Lahey & Moody surestime de fagon trés importante le taux de vide et sera
abandonné dans la suite de 1'étude.

Les modéles de Levy et de Saha & Zuber sont trés similaires et ne se différencient que par
I'expression du titre massique. Les résultats des calculs sont quasi-identiques et seu! le modéle

de Levy sera conservé dans la suite de I’étude.

Le modele d’Ahmad semble le plus précis malgré son absence de signification physique
(modele a glissement). Le modéle de Kroeger & Zuber dont le calcul du titre massique est
différent des autres modéles montre également des caractéristiques intéressantes.
| {
La lacune principale de tous ces modéles est I'hypothése d'un titre massique nul au
point zosy. Pourtant, il est clair qu’en ce point une fraction du Sluide est sous forme de
vapeur et qu'il existe donc un titre massique qui, introduit dans les différents modéles,
donnerait un taux de vide non nul (correspondant par ailleurs au taux de vide donné
par les modéles de la région I). 1l est alors intéressant de relier les modéles de la région
I et ceux de la région II afin de conserver la continuité de la courbe o(z) le long de

’écoulement.

I11.2.4. Modification des modéles de taux de vide, continuité de la
courbe «(z)

Le but de ce paragraphe est de montrer le cheminement qui nous a conduit & proposer le
raccordement de la courbe a/(z) entre les deux régions.

Afin d'assurer cette continuité, plusieurs conditions doivent étre satisfaites. Dans un premier
temps, il est nécessaire que les modéles de la région II ne donnent pas un taux de vide nul au
point zosy. Ce taux de vide doit correspondre a celui qui est donné par les modéles de la
région II. Enfin, nous venons de montrer au paragraphe I11.2.3 que les modéles de la région I
donnaient des résultats corrects pour le taux de vide calculé en fin d'ébullition sous-saturée. La
modification apportée aux modéles de la région II ne doir donc pas engendrer un changement
significatif de la valeur de ce taux de vide au point de fin d'ébullition sous-saturée (Fig.IIL.2-
4).
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Figure I11.2-4 : Raccordement de la courbe a(z) au point zgsy entre les deux régions.
Figure de gauche : Courbes o(z) dans chacune des région.

Figure de droite : Courbe a(z) aprés modification.

!
Afin de modifier les modéle de taux de vide de la région II, il faut adapter les modéles de titre

massique. Ces modéles "modifiés" de titre massique doivent permettre de calculer les valeurs
du taux de vide au point zpsy correspondant aux valeurs calculées par les modéles de la région
I, et les valeurs au point z, sans changement notable.

Pour cela, le calcul d’un titre massique au point zogy est proposé. D'une fagon générale, pour
chaque modéle de la région II, la valeur du taux de vide au point zpgy est supposée étre
directement reliée a une valeur du titre massique X(Zosv).

X(Zosv ) = £ (@ (Zogy)) (IL19)

Un modéle de la région I permet d’obtenir une valeur du taux de vide au point de détachement
des bulles (zosv). En appliquant le modéle de Zuber & Findlay (1965), la valeur pour le titre
massique X au point zosy est "hypothétiquement" déterminée. En effet, le modéle de Zuber &
Findlay permet d'écrire :

a(z) = x(2) (I11.20)
90_(81__:8%_)_ X (Z) + [C + X&.J Eg_
pl ‘ ° Ven pl

A ce stade de I'étude, une remarque importante peut étre formulée concernant les
valeurs attribuées au paramétre de distribution C, et & la vitesse de dérive vy dans
les différents modéles. En effet, les valeurs données a C, et vy dans le modéle de

Zuber & Findlay ne correspondent pas aux cas des écoulements sous-saturés.
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La remarque formulée ci-dessus nous a poussé & vouloir étudier de plus prés les valeurs
attribuées & Cq et g, notamment au niveau du point zpsy. Le modéle de Zuber & Findlay
permet de calculer le taux de vide dans les écoulements diphasiques & phases dispersées. Ce
modéle & été adapté par différents auteurs pour I'étude et le calcul du taux de vide lors de
I'ébullition sous-saturée. Il fait intervenir deux parametres importants. Ces deux paramétres
ont ét¢ ajustés par différents auteurs (Wallis, 1969; Zuber et al., 1967) sur des valeurs
expérimentales pour des écoulements a bulles "établis". Tous les modéles étudiés durant notre
étude sont des modéles dérivés du modele de Zuber & Findlay ou les parametre Cy et vy ont
¢t¢ déduits par les différents auteurs des valeurs expérimentales (voir chapitre II) pour des
¢coulements a bulles établis. Or, au point zogy les bulles sont encore attachées a la paroi et
commencent juste a se détacher et migrer dans I'écoulement. Les valeurs de Cy et Vvgj devraient
étre différentes de celles d'un écoylement a bulles établi. De plus ce paramétre doit évoluer le

long de la conduite lorsque I'ébullition se développe.

o L O A O B
%P0 " o047
e 12 > :
- 0.137
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& 10 |
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a 04 MARCHATERRE
2 o, ]
% 0.005 < Pg/p, < Ol
02 _
? 14
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VOID FRACTION, <a>

Figure IIL.2-5 : Allure du paramétre de distribution dans I'écoulements bouillants en développement
(d'apres Ishii, 1977)

Seul Ishii (1977) propose une évolution de ce paramétre. D'aprés lui, le paramétre Cy peut se

mettre sous la forme :

Co=12-/p, /o, (1-e“8<°‘>) IL.21)
et,
Jim C, =0 (I1.22)
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Cette corrélation & été établie a partir de valeurs expérimentales en eau pour des écoulements

bouillants en tube.

Dans cette corrélation, le paramétre C, dépend directement du taux de vide o et douc de la
topologie de Il'écoulement. Cette corrélation représente donc bien physiquement les

phénomeénes mentionnées ci-dessus.

Nous proposons ici de déterminer les valeurs des paramétre C, et Vgj au point zosy. Les profils

de taux de vide, vitesse liquide et vapeur en ce point ont les allures suivantes :

o

)
o
o

a

L)
o

" Zogy

Ty
o
P

™ Zons

Configuration Taux de vide Vitesse liquide  Vitesse gazeuse

(Probablement la méme
que la vitesse liquide)

Figure II1.2-6: Allure des différents profils au point zggy

Cherchons alors & déterminer Cg au point zosy d'aprés sa définition :

C,= <°Lj>, | (I11.23)

Il nous faut donc connaitre les expression du taux de vide o et de la vitesse du méiange j.
Nous pouvons alors faire les hypothéses indiquées a la figure II1.2-7 afin de calculer les
différents profils.
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Taux de vide Vit:esse liquide
= Vitesse gaz = V

t
Figure II1.2-7 : Hypotheses sur les profils de taux de vide et de vitesse
liquide et gazeuse pour permettre le calcul de C,

e Calculons (oj):

(o) = néz [ 2nrogr =-751{7[ [ 2mrojar - E_Sanajdr] (II1.24)
(o . - . V_ VR

Dans la région r = [0;R-8], o =0 etj =V et dans la régionr = [R-8; R], 0 = oty €t j = -—8—r +—8—-
d'ou,

(aj) = _n_lliT[ f - 2nrOVdr + E_s 2nro, (~;§—r + —YSE) dr] (1IL.25)
et finalement,

V&(R &
=20, —| ——— 11.26
(o) =20, = (2 3) (I11.26)

(I1.27)
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e Enfin, calculons < j>

N LV 1.,
()= [ 2mjar =§7(R2 ~R6+§-6') (I11.28)

Finalement C, s'écrit :

C, = (I11.29)

En supposant que :
e= il <<0 (I11.30)
R

la valeur de C, au point zogy s'écrit :

357
273"
=0.5 (IIL.31)

(IIL.32)

Dans la régionr=[0;R-8],a =0 etj=V et Vg=vi=Vdonc vy v, —j=0.

Dans larégionr = [R-8; R], ve = vi =V, j = v d'oul Vg =V, —j=0,

Finalement, v; est nulle au point zosy. En conséquence, le modele de Zuber & Findlay (111.20)
qui peut s'écrire au point zogy :
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X(zogy ) = < (111.33)
C.(p -
l—C{,(ZOSV) 0(pl pg)
P
devient :
o, (1—28)[8+0]E-5‘- a, (1—28)883-
X (Zosy ) = ( Py = pp'_ - (I1.34)
1-a, (1-2¢)e PP I-a, (1-2e)e——*
Py P
et finalement :
NN
X(Zogy ) =y, (1—28)8—‘;g~ (II1.35)
I
Le modele de Zuber & Findlay se réduit alors a la simple expression suivante :
X (Zogy ) = OlogyCy & = ZLosv Pe (IIL.36)

Py 2 p

Remarque :

La valeur Cyp = 0.5 nous parait justifiée. En effet, la corrélation de Ishii (111.21) donne
également un Cy ~ 0.5 pour des taux de vide de l'ordre de 3-4 %. Or, ce sont
exactement les valeurs du taux de vide que I'on retrouve au point zpsy sur les valeurs
expérimentales (aussi bien en eau qu'en Fréon 12).

1l serait en fait intéressant de prendre en compte une évolution du paramétre C, et Vg
entre zosy el zsy. Par exemple faire varier Cy de 0.5 a la valeur fixée par les auteurs
pour un écoulement développé et vy; de 0 a la valeur fixée par les auteurs pour un

écoulement développé.

Revenons alors au titre massique donné par la relation de Zuber & Findlay :

o (zos\,)[c0 + —YQ:]&
vcn pl

lwa(zosv)se_(_e;;eg_)
1

X(Zosy ) = (IIL37)

ou a(zosv) est donné par un des modéles de la région 1.
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Suivant I’idée des différents auteurs (et sans plus de justification), une nouvelle forme de
I’équation décrivant le titre massique peut étre donnée par une relation incluant le titre
massique x(zosv) au point zogy. Cette valeur est calculée et prise en compte dans chacn des
modeles afin de conserver la continuité dans I'évolution du titre (et donc du taux de vide).

On donne par exemple ci-dessous 1'évolution du titre massique pour le modele de Levy. Selon

ce modele le titre massique initial est donné par la relation :

x(z)zxeq(z)-xcq(zosv)exp( % (2) 1} | (I1L38)

Xeq (ZOSV) B

!
qui vérifie les conditions aux limites suivantes :

dx(z)

@ =0 ou x(z) =0 (111.39)

Zosv

Zosv

et,

X(z) = X (2) pour X, () xeq(zosv)l (111.40)

La modification apportée donne une nouvelle expression du titre massique incluant le titre au

point Zosy :

x(z)=x(2) +[X(Zosv) ~Xeq (Zosv )] exp (——Xe—q-g—z)—- - IJ (1IL.41)

Xeq (Zosv)

qui vérifie les conditions aux limites suivantes :

@) | x(egg) )
dxeq (Z) Zosv - ch (ZOSV ) ou X(Z)izosv x(ZOSV ) (IH42)

et,

X(2) = Xeg(2) POUr X, (2)|Xeq(Zosy)| (111.43)

Nous avons effectué le méme travail concernant deux autres modéles. Le modéle de titre

massique donné par Kroeger & Zuber et alors modifié et est donné par la relation ~u:ivar-
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cuATsus (20)
L+c, ATy (z,)(1-T )

x(z) = X(Zosy) + (z-17) (I11.44)

Le titre massique de la relation d'Ahmad est donné par le modéle de Levy, la relation

décrivant le titre massique modifié est donnée par :

X (Z) =Xeq (Z) + [X(Zosv) —Xeq (Zosv )] exp [—XE’(—Z‘)‘- - 1} (111.45)

Xeq (ZOSV)

Afin de vérifier que les modifications des modéles calculant le titre massique n’ont pas une
influence importante sur la valeur du taux de vide au point zg, des comparaisons entre les
valeurs du taux de vide au point ésat donnés par les modéles initiaux et les modéles modifiés
sont effectuées. La sensibilité de la valeur du taux de vide au point zg, due a la modification
de I'expression du titre massique est analysée dans le Tableau II1.2-2.

Conditions de Erreur relative sur le
fonctionnement (P, G, |Modéle modifié taux de vide au point
D) Zsar (%)
Eau Levy 0
147 bar, 2014 kg/m?s Kroeger 0.001
1720 kW/m? Ahmad 0.001
Eau Levy 0.001
68.8 bar, 988 kg/m?s Kroeger 0.002
1130 kW/m? Ahmad 0.002
R12 Levy 0.031
26 bar, 3000 kg/m?s Kroeger 0.008
79 kW/m? Ahmad 0.003
R12 Levy 0.029
14 bar, 5100 kg/m?s Kroeger 0.008
135 kW/m? Ahmad 0.002
R12 Levy 0.061
14 bar, 2010 kg/m?s Kroeger 0.019
76.2 kW/m? Ahmad 0.007

Tableau I11.2-2 : Erreurs commises sur le taux de vide calculé
aprées modification des modeles de titre massique
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Les résultats ci-dessus indiquent que les modification des modéles ne perturbent pas la valeur
du taux de vide au point zg calculée par les modele initiaux. Les modifications n'ont pas plus

d’influence pour les calculs en R12 que pour ceux en eau.

Six raccordements entre les modéles de la région I et ceux de la région II seront effectués :
Levy (1) + Levy (I), Levy (I) + Kroeger & Zuber (II), Levy (I) + Ahmad (II), Rouhani () +
Levy (I), Rouhani (I) + Kroeger & Zuber (11), Rouhani () + Ahmad (11).

Nous n'avions retenu dans un premier temps pour la Région I que le modéle de Levy puisque
seul celui-ci peut étre applicable au Fréon 12. Cependant, nous avons tenu a réaliser les
comparaisons avec le modéle de Rouhani pour les cas bouillants en eau aprés modifications

des modéles de taux de vide. ¢

I1.2.5. Retour sur les comparaisons avec les données en eau de
Bartolomei (1982)

Les résultats donnés par les nouveaux modéles atteignent ’objectif fixé. La continuité de la
courbe a(z) est bien respectée et pour I 'eau, la combinaison du modéle de Rouhani (région I)
et des modéles de taux de vide de la région II donne les résultats les plus satisfaisants
(Fig.IlL.2-8). Plus particuliérement les combinaisons du modéle de Rouhani et de ceux
d’Ahmad et de Kroeger & Zuber. On peut notamment remarquer que les points a faible taux
de vide (< 0.05) sont bien mieux représentés.

La combinaison du modéle de Levy (région I) et des modéles de taux de vide de la région II
(Fig.I11.3-8) semble moins attrayante car les valeurs du taux de vide données par le modéle de
Levy au point zosy sont assez faibles. Cependant, ces deux modeles (région I) avec les
combinaisons proposées peuvent étre raisonnablement utilisés pour I'étude des écoulements

bouillants en eaqu.

Cependant il faut bien préciser que le modéle de Rouhani ne sera pas applicable au
Fréon 12. Il faudra alors utiliser le modéle de Levy (région 1) avec trois modéles
retenus comme les plus probables de bien représenter 1'évolution du taux de vide dans

la région II : les modéles de Kroeger & Zuber, de Levy et d’Ahmad.

Conclusion
1 ressort de cette étude que la combinaison du modéle de Rouhani (région I) au modéle
d’ Ahmad modifié (région II) est la plus précise pour prédire I'évolution monodimensionnellc

du taux de vide dans un écoulement bouillant sous-saturé d'equ. Rappelons cependant que les
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modeles de Rouhani et d’Ahmad n'ont pas de signification physique, le premier donnant lieu &
une corrélation dimensionnelle, le second utilisant la notion de glissement.

025 1 Comparaison des modéles "modifiés™ de taux de vide
avec les points { de i i
0.25 7 Comparaison des modéles "modifiés™ de taux de vide P=147 b:r PUI=1720 KWim® G=201B:;(glm’s Tg::r;l;asn:()
avec les points experi de Bartol i{Levy) ' 3
P=147 bar, Pui=1720 kWim* G=2014 kgim?s, Ten= 545 K 0.2+
0.2 + we Rouhiani{i}+Ahmad(il} ':9
S 015
= Taux de vide expérimental -‘; 0.15 + -0 --Rouhani{i}+Kroeger({lf}
£ 015 4 2 ¢
: -~ Levy(i}+Ahmad{il} ‘ § —s— Rouhani(ij+Levy(ll)
': e 01+ )
=
& 0.1+ -~o-Levy(l}+Kroeger({il) = Taux de vide expérimentat
——Levy(l}Levy{ll) 0.05 + ¥
0.05 ,é ; e
N b4
o X J/ (-] g +—— + + + + + + d
045 04 035 03 025 02 045 84 005 0 005 045 04 035 03 025 02 045 04 005 O 005
Xeq { Xeq
0.45 7 Comparaison des modéles "modifiés” de taux de vide . .
avec fes points experimentaux de Bartolomel {Levy) o451 Comparai;:g:ge 2:‘,"2?,',2 1d :o':“;f,,:féf;,,;f;,',‘f;"?;',‘,'f :;f f{‘memaux
0.4 1 P=68.9 bar, Pui=1130 kW/m* G=988 kg/m’s, Ten=464 K 04 4 "éc nouveau titre massique (Roul'\anl)
0.35 035 4
0.3 + = Taux de vide expérimental 0.3 - = Taux de vide expérimental
° .
1% 0.25 -»- Levy{l)+Ahmad(lij § 0.25 - -~ Rouhani{lj+Ahmad(it)
b~ s
X 02 ——Levy{l)+Kroeger(ll) ; 02 | —~Rouhani{l)}+Kroeger(ll)
F .
- - Levy(f)+Levy(ll) 3
0.15 045 | - Rouhani{l}+Levy(ll}
0-1 1 0_1 e
0.05 4 0.05 +
I
0 4 : 4 0 7 ¥ 1 t + ]
-0.3 -0.25 0.2 -0.15 -0.1 -0.05 1] 0.05 -0.3 -0.25 -0.2 0,15 0.1 -0.05 0 0.05
Xeq Xeq
0.35 1 Comparaison des modéles de taux de vide avec les points experimentauy
0.35 + Comparaison des modéles de taux de vide avec les points experimentayx e P=108.1 bar, Pui=1130 kW/m* G=366 kglm’sp?ren= sozeK
P=108.1 bar, Pui=1130 kW/m® G=966 kg/m®s, Ten= 502 K ) ave;: nouvea titre massique (Rouh'ani)
03 avec nouveau titre massique {Levy) 0.3 +
0.25 025 +
= Taux de vide expérimental g * Taux de vide expérimental
] s 024
T + > .
> 0.2 = Levy(t}+Ahmad(h) 8 ~=-Rouhani{|+-Ahmad(il)
- >
% 2015+ i
é 0.15 4 o= Levy(l}+Kroeger(l!) = ~o- Rouhani(l}+Kroeger(il)
0.1 1 -e-Taux de vide expérimentat 0.1 4 -+~ Rouhani(i)+Levy(ll)
0.05 0.05 +
0 + & + t 0 t + + ¥ § + + + |
0.4 035 0.3 -0.25 5.2 -0.15 0.1 0.05 ¢ 0.05 0.4 -0.35 0.3 -0.25 0.2 -0.15 0.1 -0.05 0 0.05
Xeq Xeq

Figure I11.2-8 : Comparaison des modéles modifiés de taux de vide avec les

résultats expérimentaux de Bartolomei.
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111.2.6. Comparaison des modéles de taux de vide modifiés aux
données expérimentales obtenues en R12

Les combinaisons Levy(l) + Levy(l), Levy() + Kroeger & Zuber(ll), Levy(l) +Ahmad(ll)
vont étre comparées aux valeurs expérimentales de la boucle DEBORA (Garnier, 1998).

Les mesures locales seront moyennées sur la section droite afin d’obtenir une description
monodimensionnelle de I’évolution du taux de vide. Les mesures de taux de vide étant
effectuées suivant le rayon de la conduite, la valeur moyennée sur la section droite du taux de

vide est calculée en intégrant la distribution o(r) :
\}

_ £ or)rdr
ZW&' % ol (1IL46)
En discrétisant cette relation :
Ny AR AR
Z J-:H(am + 0 )rdr z ol s ,?% o ?;“ £ hen 1
o=-! Y Z = ’ (111.47)
1x [
l'intégration s'écrit : ’
i(am +a, ][ r’, —rin
q=— % : (1IL.48)

A priori, ce formalisme permet de calculer une valeur correcte du taux de vide moyen sur la

section lorsque le nombre de points de discrétisation (ou de mesure) est élevé.

Cependant, dans tous les cas, la mesure du taux de vide en paroi est irréalisabic
expérimentalement et il manque donc une valeur importante qui va influer sur le résultat.
De plus, la valeur du taux de vide a la paroi étant difficilement estimable, quelle type

d’extrapolation pourra permettre de prédire correctement cette valeur ?
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On peut raisonnablement supposer (notamment dans le cas d’ébullition sous-saturée) que la
valeur du taux de vide en paroi sera supérieure a celle mesurée sur le rayon précédent (figure
I11.2-9, a).

En effectuant alors une extrapolation linéaire sur les trois derniers points les plus proches de
la paroi, la valeur du taux de vide  la paroi peut étre approchée. On appellera cette valeur du

taux de vide en paroi Oupax(paroi).

Il n’est pas impossible que la valeur du taux de vide en paroi soit également inférieure 2 la
valeur du taux de vide au dernier rayon mesuré comme lorsque le maximum de taux de vide
migre vers le cceur de I’écoulement. En prenant la valeur du taux de vide a I’avant dernier
point de mesure, une valeur du tayx de vide en paroi que ’on appellera aypiy(paroi) est donnée
(figure II1.2-9, b).

Paroi (b) Paroi (C)
Derrier taux
de vide mesuré
n
|
Valeur extrapolée Valeur extrapolée Valeur extrapolée
en paroi en paroi en paroi

Figure IT1.2-9 : Représentation schématique des profils de taux de vide utilisés
pour I'estimation de la valeur moyenné du taux de vide sur la section

Enfin, en écrivant que la valeur prise par le taux de vide en paroi, nommé oparoi), est la
méme que celle au dernier point de mesure (figure I11.2-9, c), une étude de sensibilité a la
valeur prise sur le taux de vide en paroi peut étre effectuée. Dans les trois cas décrits ci-dessus
la valeur moyennée du taux de vide est calculée par ’équation (111.48) et les écarts absolus
entre ces valeurs sont déterminés.

Les erreurs absolues ont été calculées par rapport & la valeur du taux de vide en paroi prise
comme ¢tant égale & la valeur du dernier taux de vide mesuré (dernier rayon avant la paroi).
Une autre question peut également étre posée dans les cas ol les mesures de taux de vide au
centre de I’écoulement n’ont pas été déterminées. Cependant, si la valeur du taux de vide au
centre n’a pas €té mesurée, c’est qu’elle était trés faible. Il est alors possible de prendre soit la
derniére valeur mesurée la plus prés du centre de la conduite pour valeur du taux de vide au
centre, soit de donner une valeur nulle du taux de vide au centre (ce qui est vrai dans
beaucoup des cas traités et plus généralement lors de I'ébullition sous-saturée).
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0.16

0.14

0.12

e
-

Le tableau III.2-3 donne I'évaluation de la sensibilité¢ du taux de vide surfacique calculé a ia

valeur de taux de vide choisie en paroi. Plusieurs cas sont traités, certains avec un nombre

conséquent de mesures, d’autres avec seulement deux points de mesures.

Essai Nombre de points | Erreur absolue sur le taux de vide
Cmax(paroi) Clmin(paroi)
29G2P26W16Te66_1 50 0.001 0.001
29G3P26W31Ted3.8 1 2 0.0001 0.00007
29G2P26W16Tes8_1 . | . 5 0.0009 - 0.0005
29G2P14W16Te27.3 1 | 27 0.0006 0.0007

Tableau IIL2-3 : Erreurs absolues sur le calcul du taux de vide moyen

Les résultats ci-dessus montrent que ’influence sur le taux de vide surfacique estimé de la

valeur retenue pour le taux de vide en paroi n’est pas trés importante. Les écarts observés sur

les valeurs de taux de vide surfacique sont faibles. En conclusion le calcul du taux de vide

surfacique sera effectué avec la valeur du taux de vide en paroi égale a celle mesurée au

dernier rayon de mesure. Dans la suite de I’étude chaque taux de vide tiré des données

expérimentales DEBORA sera encadré par des barres d’incertitude (+0.02) qui correspond a

I'incertitude de mesure sur chaque valeur locale du taux de vide (Chapitre I).

Certain des résultats obtenus sur la boucle DEBORA sont présentés sur les figures I11.2-10.

Comparaisons des valeurs experimentales aux modéles de taux de vide
P=26 bar, G= 3000 kg/m?s, Pui= 138 kW/m?, Te=23-35 *C

« Taux de vide expérimental

~w-Levy(l}+Kroeger(il}

2
>
K] 0.08 ~a-Levy{lj+Levy(ll}
x
F ——Levy(l}+Ahmad(ll}
0,06 1
0.04 7
0.02 ¢
0 . oA
0.3 0.25 0.2 0.15 0.1 -0.05 4] 0.05
Xeq
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0.18 1

0.16 +

s o
2 2
N

Taux de vide
<=

0.04 1

0.02

Comparaisons des valeurs experimentales aux modéles de taux de vide
P==26 bar, G=3000 kg/m?s, Pui= 188 kW/m?, Te=23-35 °C

« Taux de vide expérimental
—o~Levy{i}+Kroeger(l)
-~ Levy(l)}+Levy(li}
- Levy(ii+Ahmad{ll}

0.3

-0.25

1L
0.2 -Qe‘ld’:




0.2 4

{ Comparaisons des valeurs experimentales aux modéles de taux de vide
0.48 4 P=14.6 bar, G=5020 kg/m3s, Pul= 135 kW/m?
040 7 @ isons des valeurs experi les aux modéles de taux de vide
P=14.6 bar, G=2020 kg/m?s, Pui=76.2 kW/m?, Te=23-35 *°C 0.16 +
0.35
0.14 + .
0.30 » Taux de vide expérimental w Taux de vide expérimental
" ©
0.
025 2 12 -a- Levy(l}+Ahmad(il)
37 ~—Levy{l)+Ahmad{ll S 01+
2 i i X - Levy{Iy+Kroegerll)
So20 S 008 +
»
] ~=—Levy{l)+Kroeger(ll) - Levy(l}+Levy{ll)
0.5 0.06 +
0.10 ——Levy(l}+Levy(ll) 0.04 ¢
0.02 +
0.05
I 0 t » t $ $ —
0.00 + > + t - + + { -0.1 -0.08 -0.06 0.04 -0.02 0 0.02
-0.15 0,13 0.11 -0.08 '9(27 -0.05 0.03 -0.01 0.01 Xeq
0.2+
Comparaisons des valeurs experimentales aux modéles de taux de vide Comparaisons des valeurs experimentales aux modles de taux de vide
0.14 P=26.2 bar, G= 1990 kg/m?s, Pui=73.8 kW/m?, Te=23-35 °C 0.18 + P=14.6 bar, G=5020 kg/m’s, Pul=161 kW/m?
0.12 < 0.16 +
» Taux de vide expérimental 014 1
0.10 N = Taux de vide expérimental
’ ~—o— Levy(lj+Levy(li
2 vlisLevy() g o2y o~ Levy{lj*Ahmadll)
Ed
0.08 —»— Levy{l)+Kroeger{ll
§ vyll)+Kroeger(il) § 0.1 4 ~~Levy(l)+Kroeger(il)
= e =
2 006 Levy(lj+Ahmad(il) 2 o008 d - Lovy Loty
0.04 0.06 +
0.04 4
0.02
I l 0.02 4 l
0.00 , ity - : ! 0 ; — : ; . ,
045 013 041 009 007 005 003 001 004 041 0.08 0.06 0.04 0.02 o 0.02
Xeq Xeq
0.25 Comparaison des valeurs experimentales aux modéles de taux de vide
P=14.5 bar, G=2010 kg/m3%s;, Pui=76.2 kW/m?, Te=23-35 °C 0.18 1 Comparaisons des valeurs experimentales aux modéles de taux de vide
Px= 26 bar, G=3000 kg/m?s, Pui= 179 kW/m?2, Te=23-35 °C
0.16 + ;
0.2 1
= Taux de vide expérimental 0.14 1 = Taux de vide expérimental
§ 0.15 ~o Levy{l}+Levy(il) lp v 012 + —o— Levy(ij+Levy(ll)
> x R
e e o
,§ « -+ Levy{l)+Kroeger(il} St ‘_, g 0.1 —o— Levy(lj+Kroeger(il)
F —x— Levy(i}+Ahmad(il) o *® |
L g % A 2 a.08 < we- Levy(ifeAhmad(ll)
I x 0.06 +
x -
0.05 | T 0.04 | !
" %
x /:
I 0,02 /1
[ ' M - ; ""/’g“‘l + ; | o 2
0.1 -0.08 -0.06 5% -0.02 0 6.02 0.3 0,25 0.2 045 yoq 01 -0.05 0 0.05

Figure I11.2-10 : Comparaison des modéles modifiés de taux de vide et des résultats
expérimentaux obtenus sur la boucle DEBORA

Ces exemples montrent une bonne concordance des modéles avec les valeurs expérimentales.

La valeur du taux de vide calculé au point OSV par le modéle de Levy (région I) semble

quand méme un peu faible mais la combinaison de celui-ci avec, pour la regxon II, ceux de

Kroeger & Zuber, de Levy ou d’Ahmad donne satisfaction.
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Le fait que la valeur du taux de vide donné par le modeéle de Levy (région I) soit assez
faible montre que la justification du raccordement créé entre les régions I et Il n’a plus
vraiment lieu d’étre avec du RI12. Cependant, cette description sera tout de méme

conservée.

Conclusions

Il apparait donc au terme de cette étude que la modélisation monodimensionnelle du taux de
vide peut étre réalisée sur tout le domaine de I’ébullition sous-saturée.

La comparaison aux données expérimentales en R12 de DEBORA de modéles établis
originellement pour de Peau est satisfaisante.

Le Tableau II1.2-4 récapitule les combinaisons de modeéles donnant I’évolution du taux de vide
oz) lors d'écoulements bouillants sous-saturés. Suivant les comparaisons et les observations

effectuées, les modeles les mieux adaptés sont conseillés.

Modele région I Modele région II Eau Fréon 12
Rouhani Levy ++ non
Rouhani Kroeger & Zuber + non
Rouhani Lahey & Moody - non
Rouhani Saha & Zuber ++ non
Rouhani Ahmad +++ non

Levy Levy + +
Levy Kroeger & Zuber + ++
Levy Lahey & Moody - non
Levy Saha & Zuber + +
Levy Ahmad (*) + + ++

Tableau I11.2-4 : Validité des combinaisons (région I et II) des modéles 1 D de taux de vide analysés

+++:  Fortement conseillé (*) : Ce modéle n'est pas recommandé, bien que celui-ci
++ : Conseillé . prédise correctement le taux de vide, car il a recourt & un
+ Satisfaisant terme de glissement S, qui n'a pas de véritable signification
-t Peusatisfaisant physique.

-- ¢ Pas satisfaisant

non : Pasapplicable

Bien que les modéles de Levy (I)-Ahmad (I) donnent de trés bons résultats 4 la fois en eau et
en Fréon 12 on leur préférera les modeles de levy (I)-Kroeger & Zuber (II) pour représenter les

données expérimentales en eau et en Fréon 12.
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l11.3. Choix des modéles de pertes de pression

Il faur bien noter, avant de lire ce paragraphe que les modéles de pertes de
pression ne seront comparés qu'entre-eux. En effet I'absence de mesures de perte
de pression rend impossible la confrontation entre les valeurs obtenues par les

modeles et des valeurs expérimentales.

Les différents modéles étudiés prédisent un rapport de pertes de pression diphasiques & des
pertes de pression par froffement monophasiques déterminées par l'expression suivante :

Zflst (Z—-Zop)

APﬁmlph = o D
]

(IIL.49)

ou fjs est le facteur de frottement correspondant & une rugosité relative de &/D égale a 10™

(tubes lisses) et calculé par la corrélation de Waggener (1961) :

f, = 0.00138(1+[20000(8/D)+106/Re]‘”) (II1.50)

ou Re est le nombre de Reynolds défini par :

Re = 9P (LIL51)

K

Toutes les propriétés du liquide sont prises 4 la température de saturation, qui est la
température du liquide en paroi lorsque 1'écoulement devient bouillant.

l11.3.1. Présentation des modéles analysés
Les mode¢les analysés durant cétte étude sont :
- Modeles calculant la perte de pression totale :

- Tarasova (I.121),

- Rhode (IL.131)

- Modele calculant la perte de pression par frottement :
- Friedel (I.107 2 11.115)
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- Modéles calculant la perte de pression par frottement et accélération :
- Reynolds (11.116),
- Hahne et al. (11.124 a I1.129).

Le modéle de Owens & Shrock (1962) a également été étudié mais il a montré de grosses
lacunes et donné des résultats peu probants.

Le modele de Friédel (1979), calculant la perte de pression par frottement, a été reconnu &
maintes reprises comme trés satisfaisant pour divers fluides. Le considérer comme "référence”
semble étre une stratégie assez fiable afin de comparer les modéles donnant les pertes de
pression totales ou par frottement et accélération a ce modéle de Friedel augmenté de ces

pertes de pression qui sont calculées de la fagon suivante :

- pertes de pression par accélération :

2
AP, ALY, (1IL52)
2010y

- pertes de pression par gravité :
AP =0 G(Z=Zons) (IIL53)
Ol Pmoy €st la masse volumique du fluide diphasique évaluée par I'expression est la suivante :
Pmoy =P, +(1—)p, {111.54)

ot o est le taux de vide que nous venons de modéliser dans le paragraphe précédent.
le titre massique x étant donné par une des expressions permettant de calculer cette grandeur.

L'expression donnée par Levy a été retenue :

X(2) =X (2) %, (zosv)exp(;?}q——g;j-l] (I11.55)
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l[.3.2. Confrontation entre les modéles de pertes de pression
appliqués a l'eau

Deux des résultats de ces comparaisons sont montrés dans les figures I11.3-1 :

8000 1 Comparaison des modéles donnant la perte de pression par frottement et
accélération, au modéle de Friedel (frottement) auquel a été rajouté les termes de
8000 + pertes de pression par accélération
P=147 bar
7000 +
H
E 6000 +
=
_g_ 5000 ——Reynolds (fro+acc)
'3
e . a-
: 4000 1 a- Hahne (frotacc)
A~
§ 3000 + —=—Friedel+ace
S |
o
2000 +
1000 +
g BT TR S @
[1] + tj + 1 + + + + i
-0.45 -0.4 -0.35 -0.3 -0.25 -0.2 -0.16 -0.1 -0.05 0
Xeq
1400 + Comparaison des modéles donnant la perte de pression totale au modale de
Friedel (frottement) auquel a été rajouté les termes de pertes de pression par
accélération et par gravité,
1200 P=147 bar
=
8 1000 -
E ~>-Tarasova {tot}
=
§ 800 - ~o-Rhode (tot)
@
S
> 00 - —=~Friedel+acc+grav
«
2
£ 400 -
[
200 -
1}

-0.45 -0.4 -0.35 -0.3 -0.25 -0.2 -0.16 -0.1 -0.05 0
Xeq

Figure II1.3-1 : Comparaison des modéles de pertes de pression (AP frottements + accélération).
(P=147 bar, G=2014 kg/m?, ®=1130 KkW/m)

Les modéles de Rhode (perte de pression totale) et Hahne et al. (perte de pression par
frottements + accélération) sont les plus proches des résultats fournis par le modéle de Friedel
« augmenté ». En revanche, les modéles de Reynolds (frottement + accélération) et Tarasova

et al. (totale) semblent moins cohérents.
Au terme de ces observations nous adopterons le modéle de Friedel pour I'évaluation des

pertes de pression par frottement et si besoin est, les modéles de Hahne et al. et de Rhode

pour les pertes de pression par frottement et accélération et les pertes totales respectivement.
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Pertes de pression {mbar)

Il1.3.3. Confrontation entre les modéles de pertes de pression
appliqués en R12

Les modeéles cités ci-dessus vont étre appliqués & deux conditions en Fréon 12 bien distinctes
données dans le tableau II1.3-1.

Cas P (bar) G (kg/m’) O (kW/m?)

26 2000 76
2 14 2000 76.2

Tableau I11.3-1 : Conditions d'écoulements étudiées pour le R12

!

Les résultats de ces comparaisons sont montrés sous forme graphique par les figures ci-

dessous
1400 + Comparaison des modeles donnant la perte de pression totale au modéle de
1200 4 Comparaison des modéles donnant la perte de pression par frottement et » Friedel (frottement) auquel a été rajouté les termes de pertes de pression par I
accéiération au modeéle de Friedel (frottement) auquel a &té rajouté le terme de | accélération et par gravité, ‘oo
pertes de pression par accélération, R4 1200 + P=26 bar, G=2000 kg/m2, ®=76 kW/m? 4
1000 4 P=26 bar, G=2000 kg/ms, =76 KW/m? 4 N e /
o
o
/'l é 1000 + -0 Tarasova // Y
. = o
800 —o- Reynolds ~ S e RO P -~ /.
= 800 - L
——Hahne /. < 4 . G- Friedel+accegrav 7 b4
[ .
600 1 o Friedel+acc .° a 500 s 7
. % / A
400 g
] E 400 -
200 + 200 +
0 . ; ; : . 0 7 + : + + i
06 05 0.4 0.3 0.2 0.4 '] -0.6 0.5 0.4 0.3 0.2 -0.1 1]
Xeq Xeq
1600 Comparaison des modéles donnant Ia perte de pression totale au modéle de
1000 + K
Friedel (frottement) auquel 2 été rajouté les termes de pertes de pression par C°m'fmk°" des modé'es. donnant la perte de pression par.fromement et
. accélération 2u modéle de Friedel (frottement) auquet a €t rajouté le terme de
1400 4 accéiération et par gravité, 800 4 peries de p 1 par accélération
= - = 2 y
P= 14 bar, G=2000 kg/m3s, =76 kW/m Pe 14 bar, G=2'000“‘3° kg/ms, 0= 76 KW/m?
T 1200 = ¥
-1 o«
€ - s £ 700 +
g 1000 ——Tarasova Ry o l:-— ——Reynolds
% ——Rhode at g ey .
£ so00 e ] s00 ~—— Hahne .-
[ N - g 4
: «-~ Friedel+acc+grav . § - «- Friedel+acc
S 600 S 4004
£ 3
& 400 5 0
200
200 +
100
1] T + . + i o
-0.35 03 028 0.2 x 0.15 01 -0.05 0 0.35 03 0.25 0.2 015 04 0.0 o
eq Xeq

Figure 111-3-2 : Comparaison des modéles de pertes de pression appliqués en Fréon 12

Le modéle de Rhode parait beaucoup moins satisfaisant pour le R12 que pour I’eau. En effet,
le densité de flux thermique caractérisant le détachement des bulles intervenant dans ce
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modele est issu d’une corrélation pour I’eau et ne s’applique donc pas de fagon pertinente au
R12. Les résultats montrent que ce modele est beaucoup trop imprécis pour le Fréon 12. En
revanche, le modéle de Tarasova semble quant a lui s’appliquer de fagon plus correcte au
R12.

Le modéle de Hahne et al., qui a également été établi pour du Fréon 12, semble bien
s’appliquer & ce fluide. Les résultats donnés par ce modele sont néanmoins en général
inférieurs aux valeurs fournies par le modele de Friedel augmenté. De plus on constate de
gros écarts entre les résultats pour les faibles débits.

Conclusions

Il est difficile de donner un avis bien fondé sur la validité de ces modéles sans pouvoir
effectuer de comparaisons expélimentales. Il est seulement suggéré que I'utilisation de
certains de ces modeles semble étre plus adaptée que d’autres.

Modéle Pertes de pression Eau Fréon 12 Légende
Friedel Frottement ++ -+ ++  :Conseillé
+ : Valable
Reynolds Frott+ace i} ) - : Pas satisfaisant
Hahne et al. Frott+acc +
Tarasova et Totale -
al.
Rhode Totale + -

Tableau I11.3-2 : Validité des modeles 1 D de pertes de pression analysés

l1l.4. Choix de modéles de transferts de chaleur

Le but de ce paragraphe est de comparer les modéles donnant la température de paroi aux
résultats expérimentaux DEBORA. Les modéles ne calculant que la température de paroi au
point de début d’ébullition (ONB) sont présentés et testés au paragraphe II1L.1.

I11.4.1. Présentation des modéles testés

Les modeles analysés calculant la température de paroi lors de I'ébullition sous-saturée sont :
Ebullition partielle :
- Roshenow (11.146 et I1.148)
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- Liu & Winterton (11.168 a I1.172)
Ebullition sous-saturée pleinement développée :

- Jens & Lottes (I1.153)

- Thom et al. (I.154)

- Liu & Winterton (I.168 a 11.172)

ll1.4.2. Comparaison entre les modéles calculant la
température de paroi appliqués en eau

Les modéles calculant la température de paroi lors de I’ébullition sous-saturée sont testés et
comparés entre eux pour de 1’eatl. La gamme de paramétres utilisée est la méme que lors de

I’étude sur le taux de vide. Aucune comparaison a des valeurs expérimentales n'a ét¢ menée.

Evolution de la température liquide et de la température de parol données par les différents modéles
le iong de Ia conduite lors de "ébullition sous saturée {tout ie domaine)

P=108 bar, G= 966 kgim"s, Pub 1130 kWim?*
325

SO e Epreery R P
........ . A#V_J_-o—-d-—é—s Bl bt Gobrete § ot trelt Bt Bllete Ao B b

315

31

=) —a—T(2} /
L=

§ 05 ~o--Rohsenow /

5 ot

% a0 ~& - .Jens &Lotte

£

g

=

. Thometal. /
295
- - - - Liu & Winterton /
p -~ Tsat /
25

4
20 4 /
04 035 03 02 02 Lis 01 005 o
Zonb Xeq Zosy Zsat

Figure II1.4-1 : Comparaison des modéles calculant la température de paroi
lors de I’ébullition sous-saturée d'eau

Il ressort de cette étude que les modeéles fournissent des résultats trés proches. Le modéle de
Liu & Winterton (1991) semble donner les résultats les plus encourageants car il couvre tout
le domaine de I’ébullition sous-saturée et est en accord avec les différents autres modeles de la
littérature. De plus, la confrontation avec les autres modeles décrivant chacune des régions

montrent que celui-ci est trés cohérent au regard des différentes gammes de paramétres.

Ce modeéle sera retenu pour les confrontations avec les valeurs expérimentales DEBORA.
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lll.4.3. Comparaison du modeéle de Liu & Winterton a des
données expérimentales établies en R12

Les températures de paroi ont été évaluées lors des essais menés sur I’installation DEBORA.
La comparaison de ces mesures est effectuée avec le modéle de Liu & Winterton qui est le
seul 4 ne pas avoir été établi exclusivement pour de ’eau.

Comparalsons des valeurs experimentales aux modéles de température
P=26.2 Bar, G=1880 kgim?s, Pul=73.8 kWim?

100
V.
Zonb sat
By ."'I’:; .l. a% da w® 4 =¥ 2 . 8% wg = -
" -
nt

80 -
o -
L
£ . 1 » Tp experimentale
£ w0 -
-
g . —Tp {Liu et Winterton)
e -

60 «---Tsat

5

40

08 07 06 05 04 03 02 0.1 o 0.1

Xeq

Figure II1.4-2 : Comparaison du modéle de Liu & Winterton
et des mesures expérimentales de DEBORA

Au vu des résultats présentés ci-dessous, le modéle de Liu & Winterton donne des résultats
satisfaisants.

Les différences avec les résultats expérimentaux ne sonf pas trés importantes (de
lordre de 2 ou 3 °C) mais elles correspondent quasiment & I'écart de la température

de paroi expérimentale et de la température de saturation.

Conclusions

Les modéles de Frost & Dzackowic (ONB) et de Liu & Winterton qui couvre tout le domaine
de I'ébullition sous-saturée sont donc retenus aussi bien pour les écoulements bouillants sous-
saturés d'eau que de Fréon 12.
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lll.5. Conclusions

Les objectifs de la présente étude étaient de mettre en avant un jeu de modéles
monodimensionnels permettant de décrire le taux de vide, les pertes de pression, ainsi que la
température de paroi lors d’écoulements bouillants ascendants sous-saturés.

Pour cela, des comparaisons de modéles décrivant ces grandeurs avec des valeurs
expérimentales récentes en eau prises dans la littérature ainsi qu’avec les données moyennées
de DEBORA (R12) ont été réalisées.

Les résultats ont permis de proposer un jeu de modéles aptes 4 décrire de fagon
correcte les grandeurs désirées et surtout d'appliquer ces modéles é des écoulements de R12.

Nous avons également proposé une modification du parameétre Co, notamment au point
Zosv. Cette modification est en accord avec le paramétre de distribution proposé par Ishii
(1977). De plus, des modifications des modéles calculant le taux de vide ont été réalisées afin
de conserver /a continuité de I’évolution de cette grandeur dans tout le domaine de I’ébullition
sous-saturée. Ces modifications se sont avérées satisfaisantes.

Le tableau IIL5-1 récapitule les modéles monodimensionnels conseillés pour décrire les

différentes grandeurs.

Modéles de taux de vide
Eau Rouhani (I) +
Kroeger & Zuber modifié (II)
RI12 Levy (I) +
Kroeger & Zuber modifié (II)
Eau et R12 Levy (I) +
Kroeger & Zuber modifié (II)
Modgeles de pertes de pression
Pertes de pression par | Pertes de pression par Pertes de pression totales
Sfrottement Sfrottement + accélération
Eau Friedel Hahne et al. Rhode
R12 Friedel Hahne et al. Tarasova et al.
Eau et R12 Friedel Hahne et al. ?
Modg¢les de transferts de chaleur
Eau Frost & Dzakowic / Liu & Winterton
R12 Frost & Dzakowic / Liu & Winterton
Eau et R12 Frost & Dzakowic / Liu & Winterton

Tableau I1I-5-1 : Récapitulatif des modéles sélectionnés
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Il faut noter le manque de données expérimentales de pertes de pression dans de tels
écoulements qui améne a la seule suggestion de modéles susceptibles de donner des résultats

valables.
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Chapitre IV

Simulation numérique de I'ébullition

convective sous-saturée

IV.1. PRESENTATION DU CODE ASTRID

IV.2. DESCRIPTION DE LA CONFIGURATION SIMULEE

1V.3. CONDITIONS AUX LIMITES

IV.4. CHOIX DES CAS-TESTS

1IV.5. RESULTATS DES SIMULATIONS NUMERIQUES
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Les simulations numeériques présentées dans ce chapitre ont été réalisées a I'aide du code
multidimensionnel ASTRID développé 4 la Division Recherche et Développement d'EDF.

Le but de cette étude est de confronter les simulations réalisées par le code aux résultats
expérimentaux analysés dans la Premiere Partie. Nous pourrons ainsi évaluer le degré de
maturité, les atouts ainsi que les limites actuelles de ce code et proposer des pistes pour son

amélioration.

Nous ne ferons dans ce Chapitre qu'une présentation trés succincte du code ASTRID.
Tous les détails concernant les différentes modélisations adoptées dans le code se retrouveront

facilement grace aux références bibliographiques qui seront mentionnées.

Dans un premier temps nous utiliserons le code ASTRID dans une de ses versions de
référence : la version V3.4 puis avec la version V3.4.1 plus évoluée notamment au niveau du

systéme de résolution numérique.

Au vu des résultats obtenus nous essayerons de dégager les points critiques qui nous
paraissent importants & traiter. Nous nous servirons alors du code ASTRID comme d'un outil
numérique afin de réaliser des simulations pour lesquelles nous pourrons modifier ou

éventuellement remplacer certains des termes contenus dans les différentes modélisations.

IV.1. Présentation du code ASTRID

Le modéle a six équations

Le code ASTRID est un code tridimensionnel dédié a la simulation numérique
d'écoulements diphasiques a phases dispersées, avec ou sans changement de phase.
Ce code permet de résoudre les six équations instationnaires de bilans de masse, de quantité de

mouvement et d'énergie du modéle local a deux fluides (Mimouni, 1999).
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» Equations de bilan de masse

- dans chacune des phases :

0
ot (akpk)J"a-;(“k Pi Vi )"Fk (IV.1)

- sur l'interface :

2
YT =0 (IV.2)
k=1

e Equations de bilan de quantité de mouvement

- dans chacune des phases :

0 _x x O _x oP"
Oy Py ’é—t-.\_/ki + Oy Py Vi _a';j_l/.ki =—0y g}‘(;”*‘ak P8
5 (Iv.3)
- o lpviv | +L
a Xj k (p i ) ki
- sur l'interface :
2 1]

e Equations de bilan de Pénergie

- dans chacune des phases :

0 x 0 0 ( . )
o p,—H, +o,p, V,,—— H = ——uq h v,
k Px PR k P —kjan k dx, k| PRV av.s)
+I1, -H,I',
- sur l'interface :
2
210 =0 (1v.6)

k=1
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L'indice k dénote la phase vapeur (k = 2) ou la phase liquide (k = 1), a le taux de présence

local, p la masse volumique, P la pression de la phase continue, g la force de gravitation par

unit¢ de masse et v la vitesse moyenne. Le signe -~ représente l'opérateur de moyenne
temporelle phasique et x" représente la partie fluctuante de chaque variable x. Les symboles T,
I et I1 représentent respectivement les termes de transferts interfaciaux de masse, de quantité de
mouvement et d'énergie (Mimouni, 1999).

Ces six équations ne constituent pas un systéme fermé. De nouvelles inconnues sont en
effet apparues lors des opérations de moyennes. Il faut avoir recours a des relations de
fermeture notamment pour les termes de turbulence (termes contenant les moyennes des
produits des fluctuations dans les équations ci-dessus) et les termes de transferts interfaciaux
(Mimouni, 1999). Il est supposé qu'une phase est dominante et continue tandis que l'autre est
composée d'inclusions dispersées. Ces inclusions sont supposées sphériques. Les interactions
entre celles-ci ainsi que les différences entre les pressions a l'interface et les pressions
moyennes dans chacune des phases sont négligées.

La turbulence de la phase continue est supposée étre 4 grande échelle devant la taille des
inclusions, sans que les auteurs ne précisent quantitativement cette relation d'ordre. Sa
modélisation s'inspire de celle établie pour les écoulements monophasiques. Les grandeurs
turbulentes caractéristiques de la phase dispersée sont calculées directement a partir des
grandeurs turbulentes de la phase continue. Le modeéle d'entrainement local des inclusions par la
turbulence de la phase continue a été développé sur la base d'une extension du modéle de Tchen
(Simonin, 1990). Il est décrit de maniére détaillée en Annexe I. Les termes de transferts
interfaciaux de quantité de mouvement et d'énergie sont également décrits de maniére détaillée

en Annexe II.

IV.2. Description de la configuration simulée

Le domaine de calcul est un tube vertical cylindrique de 19,2 mm de diamétre et d’une
hauteur de 3,485 m. Compte tenu de la symétrie du probléme (invariance par rotation autour

de I’axe du tube), seul un secteur angulaire 6 est pris en compte dans le calcul (6 = 22.5°).
La solution axisymétrique est imposée par les conditions suivantes appliquées aux plans 6 =
11.25°et 0 =-11.25°:

- dérivée normale nulle pour la pression, la composante tangentielle des vitesses et le

taux de présence de la phase dispersée,

- composantes normales des vitesses des deux phases nulles.
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ou les qualificatifs "normal" et "tangentiel" sont relatifs aux directions définies par rapport aux

plans + 11.25° et - 11.25°, Des conditions analogues sont imposées sur le cylindre r = Ryip.

Sortie

Paroi

L . =

; Entrée
i

Figure IV.2-1 : Présentation de la structure du domaine de calcul utilisé

Le plan Z = 0 est la frontiére d'entrée, le plan Z = L celle de sortie et le cylindre r =R (= 19.6

mm) est la frontiére solide.

Le rayon minimal de la conduite n'est pas choisi égale a zéro pour des raisons

trés simples. En effet, lorsque les équations somt écrites en coordonnées

cylindriques, il apparait des termes de la forme l—gr— qui tendent vers l'infini si le
r

rayon r tend vers une valeur nulle.

Maillage

Le maillage utilisé est un maillage cylindrique de 11 x 3 x 221 (soit 7293) noeuds. Le rayon.
minimal sur I'axe est 0,96 mm. Le pas d'espace est régulier en r (0,87 mm) et en z (17,5 mm).

L'allongement des mailles est donc de 'ordre de 20.
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{ |
T T T T T T
0,96 mm 9,6 mm
Figure IV.2-2 : Schéma représentatif du maillage adoptée
IV.3. Conditions aux limites
Les simulations ont été réalisées avec les conditions aux limites suivantes :
Entrée (at=10),
- profils plats de vitesses axiales pour le liquide et la vapeur,
- profils plats pour I’énergie cinétique turbulente et pour la dissipation,
- profil plat de température du liquide,
- profil plat de température de la vapeur,
- profil plat de taux de vide : Geniree = 0,001
Sortie :
Cette condition est donnée par la relation suivante :
8P
=0 v.7
Oton av.7)

ou n et T sont relatifs a la direction normale au plan de sortie et 4 une direction tangentielle.
Cette condition, souvent appelée "sortie libre", permet de ne pas tenir compte dans le calcul des

conditions en aval de la section d'essais.

Parois solides :

Les conditions associées sont appliquées sur les mailles adjacentes a la paroi de la conduite,
Elles concernent, dans le cas d'écoulements diphasiques bouillants turbulents, les vitesses des
deux phases, I'énergie cinétique turbulente, le taux de dissipation turbulente du liquide et la
densité de flux thermique. Pour des raisons numériques, ce flux est imposé progressivement
avec une augmentation linéaire en temps sur 300 pas de temps.
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Conditions initiales

Les valeurs initiales des vitesses des deux phases, de 1'énergie cinétique turbulente et de la

dissipation dans tout le domaine sont obtenues par translation des profils d’entrée.

IV.4. Choix des cas-tests

Nous nous devons de choisir des cas-tests destinés a qualifier la modélisation de
I'ébullition nucléée provoquée par un flux de chaleur en paroi dans une géométrie cylindrique,
pour différents niveaux de sous-saturation voire de saturation. Il est bien évidemment
impossible, compte tenu du temps de calcul et du nombre important de conditions
thermohydrauliques expérimentales, de simuler chacun des cas présents dans la banque de
données DEBORA. Clest pourquoi nous avons restreint le domaine d'étude & 6 cas-tests
permettant d'évaluer les capacités du code a prédire différents régimes thermohydrauliques.
Chacun de ces cas-tests comporte une série de plusieurs points d'essais. Cette étude porte sur un
€coulement diphasique stationnaire bouillant ascendant de R12 dans un tube cylindrique
vertical de diamétre 19,2 mm et de longueur 4 m. Un flux de @eur uniforme est imposé en
paroi sur une longueur de 3,5 m.

Une série préliminaire de simulations a été réalisée par EDF (Mimouni e al., 1999).
Ces simulations portent sur les 4 conditions thermohydrauliques expérimentales regroupées

dans le Tableau IV 4-1.

Cas-test 1 : Pression Débit massique | Densité de flux | Température | Titre de
(MPa) (kg/m¥/s) thermique d'entrée (°C) sortie
(kW/m?) Xeq
Debl 2.61 1996 74.36 19.84 -0.531
Deb2 2.62 1993 73.93 55.7 -0.110
Deb3 2.62 2000 73.89 61.5 -0.036
Deb4 2.62 2000 73.89 66.6 0.031

Tableau IV.4-1 : Conditions thermohydrauliques du cas-test 1

Plusieurs points d’essais correspondant a différentes températures d'entrée du liquide sont
disponibles. Les cas Debl et Deb2 sont des écoulements monophasiques, les cas Deb3 et Deb4
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sont des cas bouillants. Les conditions aux limites ainsi que le paé de temps pour les 4 premiers
calculs réalisés sont donnés dans le Tableau IV.4-2.

Cas ) Tient | Toem V. Pg k. €. pas de temps
kw/m? | (°C) | (°C) (m/s) | (MPa) | (m?%s?) (m?/s*) (s)
Debl 7436 | 19.84 | 86.8 | 1.524627 | 2.61 | 0.0087 0.089 0.008
Deb2 73.93 | 557 | 869 | 1.704761 | 2.62 | 0.011 0.124 0.007
Deb3 7389 | 61.5 | 86.9 | 1.751225 | 2.62 | 0.0115 0.134 0.007
Deb4 73.89 | 666 | 869 | 1790947 | 2.62 | 0.012 0.144 0.0068

Tableau I'V.4-2 : Conditions aux limites pour les quatre premiers cas testés

Les résultats de ce premier cas-test sont largement discutés dans une note technique (Mimouni
et al., 1999) et nous nous contenterons d'en donner un résumé au paragraphe IV.5.2.1 et de
poursuivre I'étude avec de nouveaux cas-tests. Ces nouveaux cas-tests ont été choisis de fagon a
diversifier les conditions thermohydrauliques & tester. Nous avons décidé dans un premier
temps de poursuivre la premiére série de simulation (cas-test 1) en augmentant la température
d'entrée et par conséquent l'intensité de 1'ébullition en sortie (& la cote z = 3.485 m). Nous

souhaitons ainsi vérifier la capacité du code & prédire des écoulements saturés en sortie bien que

celui-ci soit dédié a la simulation d'écoulements sous-sarurés. Nous avons retenu les deux cas
suivants du Tableau IV.4-3.

Cas-test 2 : Pression Débit Puissance | Température Titre de
(MPa) massique kW/m?) | d'entrée (°C) SOrtie Xeq
(kg/m¥/s)
Deb5s 2.615 1996 73.89 68.52 0.058
Deb6 2.615 1984.9 73.89 70.53 0.085

Tableau IV.4-3 : Conditions thermohydrauliques du cas-test 2

Nous nous intéressons dans le cas-test 3 a la seule modification de la pression (1.459 MPa au
lieu de 2.615 MPa) par rapport au cas-test 1. Les autres conditions thermohydrauliques,

densités de flux thermique et vitesses massiques, étant sensiblement les mémes.
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Cas-test 3 : Pression Débit Puissance | Température Titre de
(MPa) massique kW/m?) | d'entrée (°C) sortie Xeq
(kg/m?/s)
Deb7 1.459 2027.7 76.24 28.52 -0.030
Deb8 1.459 2030 76.24 31.16 -0.007
Deb9 1.458 2029.6 76.24 3291 0.0086
Deb10 1.459 2027.8 76.24 34.91 0.027

Tableau 1V .4-4 : Conditions thermohydrauliques du cas-test 3

Ce cas-test doit permettre de prouver que les simulations peuvent étre étendues vers
les basses pressions. Nous nous intéressons dans la cas-test 4 (Tableau IV.4-5) aux
modifications du débit massique ainsi que de la densité de flux thermique. Nous voulons ainsi
apprécier les capacités du code a réagir aux modifications de paramétres ayant moins
d'influence sur les propriétés physiques (chaleur de vaporisation, masses volumiques...) mais
plus d'influence sur le comportement hydraulique et thermique de l'écoulement.

Cas-test 4 : Pression Débit Puissance | Température Titre de
(MPa) massique (kW/m?) | d'entrée (°C) sortie Xeq
(kg/m?/s)
Debl11 2.61 2993 107.5 63.2 -0.018
Debl2 2.62 3000 107.5 64.53 -0.004
Debl13 2.62 3000 107.5 69.2 0.064

Tableau IV.4-5: Conditions thermohydrauliques du cas-test 4

Enfin, nous nous intéressons dans le dernier cas-tests (Tableau IV.4-6) a dcs

modifications de tous les parameétres thermohydrauliques d'entrée.

Cas-test 5 : Pression Débit Puissance | Température Titre de
(MPa) massique | (kW/m?) | dentrée (°C) sortie Xeq
(kg/m?/s)
Debl15 3.006 1008 58.26 57 -0.040
Debl6 1.456 5074.8 135 38.59 -0.010

Tableau IV.4-6 : Conditions thermohydrauliques du cas-itest 5
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1IV.5. Résultats des simulations numériques

IV.5.1. Ecoulements monophasiques

Une des premiéres étapes logiques de la validation passe par des simulations
d'écoulements monophasiques afin de vérifier si les températures de paroi expérimentales sont
bien retrouvées. Le code ASTRID posséde un ensemble de corrélations permettant de calculer
le coefficient d'échange monophasique. Dans la version standard (V3.4) le type d'écoulement
(laminaire ou turbulent) est tout d'abord identifié et le coefficient d'échange est choisi en
fonction du nombre de Prandtl. Pour un nombre de Prandtl trés inférieur  'unité ce coefficient
est calculé par un modéle de similitude entre une couche limite thermique et une couche limite
dynamique (loi logarithmique). Pour un nombre de Prandtl voisin de l'unité le coefficient
d'échange est évalué par un modéle classique & deux couches (Prandtl-Taylor). Pour un nombre
de Prandtl supérieur & I'unité le coefficient d'échange est évalué par un modéle a trois couches
(Arpaci-Larsen). A titre indicatif, dans les conditions nominales de fonctionnement d'un REP,
le nombre de Prandtl pour I'eau est de 1.5. Dans les conditions équivalentes, le nombre de
Prandt] pour du Frécn 12 est de 3.5. Ces résultats nous montrent que le modéle de similitude
entre une couche limite thermique et une couche limite dynamique (loi logarithmique ou Pr <<
1) ne doit pas €tre applicable dans les cas étudiés. Le coefficient d'échange est donné par la
relation suivante (Kestin & Richardson, 1963) :

u* Je ne connais pas ces modéles a d
hy, =p,C, =7 et trois couches, Voir Kestin & (IV.8)
T Richardson IJHMT, 6, 147-189

ot les grandeurs u* et T" sont respectivement la vitesse de frottement  la paroi définie par la

relation suivante ;

u*2 Jt, /p, (IvV.9)

ol Ty est la contrainte de cisaillement en paroi et T' la température de paroi adimensionnelle.
Pour les modeéles de loi logarithmique et de Prandtl-Taylor, la température adimensionnelle T*

est donnée par la relation suivante :
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Je ne connais pas ces modèles à deux et trois couches, Voir Kestin & Richardson IJHMT, 6, 147-189


T* ég&%—ﬁlog(!——) (IV.10)
K K Yo

ou, pour le modeéle logarithmique, le paramétre y, est donné par la relation suivante :

a .Sc
Yo &2 av.11)

ou am, est la diffusivité moléculaire, v la viscosité moléculaire, Sc et le nombre de Schmidt et x
la constante de von K#rmin (x = 0.41). Pour le modéle de Prandtl-Taylor, le paramétre y, est

donné par la relation suivante :

gy a2 (IV.12)
K

Pour le modéle & trois couche, la température adimensionnel T* est définie de la maniére

suivante :

A SC y+
T =2p+—log| —F—o IV.13
P K g(JIOOO(K/Sc)] ( )

ou B est donnée par la relation suivante :

pAa-_ L A215pp?? (IV.14)
2(x/Sch)

Les grandeurs adimensionnelles u* et T" sont déterminées en fonction du nombre de Prandtl,
ainsi que de la distance adimensionnelle y* définie par la relation suivante :

y* Eyu*/v, (IV.15)
ou v est la viscosité moléculaire du liquide.

Les toutes derniéres simulations réalisées avec la version la plus récente du <:dc

(V3.4.1) ont clairement montré qu'il y avait des lacunes au niveau de la modélisatio. .
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coefficient d'échange. En effet, les simulations réalisées en €coulement monophasique ont
donné des résultats troublants au niveau de la température de paroi. Des écarts d'environ 6 4 7
°C (voir figure IV.5-1) entre les valeurs calculées et expérimentales sont observées lors des
toutes dernieres simulations avec la version V3.4.1 alors que des écarts de 4 4 5 °C avaient pu
étre observés avec les versions précédentes (V3.2.1 et V3.4). Nous avons alors été contraint de
tester chacun des modéles présents dans le code afin de déterminer lequel était le plus pertinent.

Nous avons pu ainsi montré que le coefficient d'échange donné par le modéle a trois
couches é£ait le coefficient le plus adapté & nos cas (figure IV.5-1). Les écarts entre les
températures de paroi calculées et les températures expérimentales n'étant alors plus que de
l'ordre de 1 a 3 °C.

He=219,29 kJ/kg
S$=0,2102 m2 90 -
P=15,63 kW
M=0,5779 kg/s w0 |
Hs=He+P/M=246,34

HLsat=292,40
HLV=86,20
xeqs=-.534
Ts=49.00,
TP=73,3TF=61,2
mu=131.33muPas
k=0,055936W/m/K
CP=1099,7 J/kg/K
Pr=2,582Re=2,918E54® |
Nu=743,2=hD/k
h=kNu/D=2165W/m2/k

Température (°C)
@ ~
<« <

Lo
o

1
=t}

Tsat

e x_se=-0,531

x  Tparot expérimentale
== Tparoi avec vesion V3.4.1 {(modéle choisi : modéle & deux couches)
= Tparol avec version V3.4.1 en imposant le coefficient d'échange {modéie & trols couches}
- = = Tparol avec version V3.2.1 {modéle chols! par te code : modele a trois couches)

— =Tparoi avec version V3.4 {modeéle choisi par le code : modéle a trois couches)

DeltaT=g/h=34,3K 0
Tp=83,34

0.5

1 15 2 25 3 3.5
z (m)

Figure IV.5-1: Températures de paroi calculées suivants les différents coefficients d'échange
Cas Debl (T, = 19.8 °C)

Une question importante peut alors étre soulevée. Ce coefficient d'échange est-il celui
qui doit étre utilisé dans la composante monophasique du modele d'ébullition (c¢f relation A.19
de I'Annexe 2)? La figure IV.5-2 donne l'évolution de la température de paroi pour un
écoulement bouillant (cas Deb4) en utilisant les différents coefficients d'échange proposés par
le code ASTRID.

Les différences sont marquées au début de I'ébullition, la ou la composante
monophasique a encore une influence, mais en revanche le choix du coefficient d'échange n'a
plus d'importance lorsque I'ébullition est développée ce qui est normal puisque la composante
monophasique a tendance a devenir négligeable. Il est donc difficile de conclure sur le choix du

coefficient d'échange monophasique en ébullition partielle.
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Hs=He+P/M=246,34
HLsat=292,40
HLV=86,20
xeqs=-.534
Ts=49.00, TP=73,3TF=61,2
mu=131.33muPas
k=0,055936W/m/K
CP=1099,7 J/kg/K
Pr=2,582Re=2,918E5
Nu=743,2=hD/k
h=kNu/D=2165W/m2/K
DeltaT=q/h=34,3K
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Nous reviendrons ultérieurement (chapitre V) sur la différence notable entre les résultats
numeériques et expérimentaux sur la température de paroi en ébullition pleinement développée.
Comme le flux monophasique doit étre relativement faible, nous pouvons tout de méme
préconiser l'utilisation de la méme corrélation donnant le coefficient d'échange monophasique
liquide que l'écoulement soit monophasique ou diphasique. Cependant, ce sont sans doute les
deux autres flux (ébullition et quenching) qui doivent étre mal modélisés. Nous essayerons de

proposer dans le chapitre suivant des pistes d'amélioration.

85 +

90

3
g 85 1 = Tparol expérimentale
.,";,:" —o—Tparoi avec h { modéle logarithmique); V3.4.1
§ 80 4 - = - Tparol avec h { modéle & deux couches) V3.4.1
— = Tparoi avec h { modéle A trois couches) V3.4.1
——Tparol avec h :déterminé par le code (V3.4)
75 + —e— Tparol avec h : déterminé par le code {V3.2.1)

~—Tsat

70 ; g + + } ; 4 i
o0 0.5 1 1.5 2 25 3 35 4
z{m}

Figure IV.5-2 : Température de paroi calculée avec les différents coefficients d'échange
(cas Deb4)

IV.5.2. Ecoulements bouillants

L'intérét principal de ces simulations est de les comparer avec les résultats
expérimentaux obtenus sur la boucle DEBORA. Cela implique que seuls les résultats
correspondant en fait a la section z = 3.485 m nous importent réellement. Cependant, les
représentations visuelles 3D du domaine simulé (Fig.IV.5-3) que nous proposerons ci-aprés
sont intéressantes pour se rendre compte de I'évolution des variables les plus significatives
(taux de vide, température liquide) entre l'entrée et la sortie du domaine simulé. Elles

permettent également de repérer trés vite si certaines des simulations semblent douteuses.
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IV.5.2.1.Présentation détaillée d'un résultat type

Nous présentons de fagon assez compléte les résultats d'une des simulations réalisées a
EDF (Mimouni et al., 1999). Il s'agit du cas Deb4. Ce cas correspond a un écoulement bouilla{nt
Iégerement saturé en sortie (xeq = 0.0324). Les simulations ont été réalisées avec les versions
V3.2.1 et V3.4 du code ASTRID et ont ét€ comparées entre elles et avec les résultats
expérimentaux. En revanche, seuls les résultats numériques de la version V3.4 sont présentés
ici car c'est avec cette version que nous poursuivrons nos investigations. Nous avons reporté sur
les figures IV.5-3 et IV.5-4 les évolutions du taux de vide, de la température liquide et de la
vitesse de la phase vapeur dans tout le domaine simulé.

Fraction_vol.  § ‘ T Temperl
2.6878¢-01 — B ‘ e 8.6754e+01

2.0159-0 ‘ 8.1717e+01

1.3439¢-01 7.667%e+01

6.7201e-02 7.1642e+01

8.1408¢-06

Simulation de I’évolution du taux de vide Simulation de I’évolution de la température liquide
Cas Debd Cas Deb4

Figure IV.5-3 : Représentation de I'évolution de Ia température liquide et du taux de vide
dans tout le domaine simulé (Cas Deb4).
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2.3275e+00)

2.073%e+00

1.3133e+0

Figure IV.5-4 : Représentation de I'évolution de la vitesse axiale de la phase gazeuse
dans tout le domaine simulé (Cas Deb4).

Conservation de la masse et de I'énergie
L’estimation de la conservation de la masse et de I'énergie pour ce cas de calcul est indiquée
dans le tableau IV.5-1. Par ailleurs, les courbes traduisant I'évolution axiale des débits de masse

et d'enthalpie a travers des sections normales de la conduite sont tracées sur les figures IV.5-5 et
IV.5-6.

Bilan de masse Bilan d'enthalpie
My 01~ Mgy )/ My, Fyo01 = Hret " Hroumie) / Hrounie
Deb4 +0,0011 % -4,55 %

Tableau IV.5-1 : Bilans de masse et d'énergie

Notons tout de méme que le bilan d'enthalpie montre qu'il existe encore quelques
lacunes. En effet, les valeurs de l'enthalpie de sortie calculées exprimées en titre
thermodynamique montrent que ce dernier est différent du titre thermodynamique
expérimental (écart relatif de l'ordre de 2-3 %).
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Figure IV.5-5 : Evolution axiale du débit-masse

Résultats
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Figure IV.5-6 : Evolution axiale du débit d'enthalpie

Convergence : Les figures IV.5-7 2 IV.5-9 représentent respectivement pour chacun des calculs

les variations temporelles de vitesse liquide, de température liquide et de taux de vide en un

point situé en fin de longueur chauffante (K=200) et proche de la paroi (I=10). Nous constatons

que les calculs convergent correctement.

Vitessa fiquide dea captaurs {nva}

8 10
toemps {8}

Figure IV.5-7 : Evolution temporelle de la vitesse

axiale du liquide
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Figure IV.5-9 : Evolution temporelle du taux de vide

Comparaisons aux résultats expérimentaux

Les figures IV.5-10 2 IV.5-14 présentent les profils radiaux de la vitesse axiale du liquide vy, du
taux de vide 0, de la température du liquide T; et de la température de paroi T, en fin de zone
chauffante comparés aux résultats expérimentaux. Les calculs réalisés avec le code conduisent 4
des résultats proches des mesures expérimentales pour la température liquide mais aussi pour le
taux de vide. En revanche, les comparaisons de la température de paroi aux résultats
expérimentaux confirment bien la discussion relatée au paragraphe VI.5.1 sur les lacunes du

modele d'ébullition et sur les écarts entre les simulations et les expériences.

28 T . . v T T T : T 30 : ; : . T . v , S
; ; Calout ASTRIDEV 3.2.1 H — : :
Caltd ASTRID EV 34 $meme : : Cateut AirsnTIRDl v 5331 _ 5 Y
: : Experiencs o : :

24

N
£ :
22 b FRS !
£ Mbno-sonde
H : :
- hd : H
g g oer
H
$
fF o
113 £
.
16| i R R R
H e080a0seT °
< ° M
5 ‘ . ) : : ) ) oLes i . : ; : :
e . 3 . . s 7 o s ° 1 2 3 5 7 8 °
rayon (mny fayon (mmj

Figure IV.5-10 : Profil radial de la vitesse Figure IV.5-11 : Profil radial du taux de vide

axiale du liquide
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Figure IV.5-12 : Profil radial de la
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Figure IV.5-13 : Evolutions axiales de Tyet

température du liquide Température liquide T; au point § centre de la

premiére maille adjacente 2 la paroi
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n 1 i
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him}

Figure IV.5-14 : Evolution axiale des différentes
composantes du flux en paroi

En ce qui concerne les différentes composantes du flux de chaleur en paroi, nous pouvons

constater que le flux par "quenching" représente en fin de longueur chauffante environ 12 % du

flux total et que le flux d'ébullition représente 75 % du flux total.

Nous venons de présenter le dépouillement quasi-complet d'une simulation numérique. Les

comparaisons des calculs avec les résultats expérimentaux (taux de vide, température liquide...)

sont bonnes et la simulation prometteuse. Passons maintenant  la validation des autres cas-

tests présentés au paragraphe IV 4.

1V.5.2.2. Simulation d’autres cas-tests

Dans un premier temps nous avons tenté de simuler les essais Deb5 et Deb6 décrits

dans le cas-test 2 mais aucune des deux simulations n'est parvenu 4 converger avec la version

V3.4. Nou- n'avons pourtant augmenté que de 2 degrés la température du liquide en entrée.
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Aucune réponse pertinente n'a pu étre donnée a ce comportement. S'agissait-il de
lacunes dans la modélisation physique, ou de problémes de stabilité numérique? En fait, le
code ne semblait pas en mesure de simuler des écoulements bouillants saturés. En effet les

titres thermodynamiques correspondants a ces deux cas sont respectivement X.q = 0.058 et Xeq
=0.085.

Depuis ces premiéres tentatives de simulations, certaines méthodes numeériques ont été
améliorées et ces deux essais ont pu étre simulées de nouveau avec la nouvelle version V3.4.1
du code. Cette fois-ci les calculs ont bien convergé mais les résultats des simulations
comparées aux résultats expérimentaux laissent entrevoir qu'il existe des écarts absolus de 1 &
2 % sur les températures liquide et qu'ils peuvent atteindre 25 4 50 % sur le taux de vide
(figures IV.5-15 et IV.5-16).

= Taux de vide expérimental

~=Taux de vide calculé

Taux da vide
o
N

{ { { { } -~ Température calculée
x Temperature expérimentale

i
e s by

[ 6.1 0.2 0.3 o4 0.5 0.6 0.7 0.8 0.9 1 0 0.1 0.2 0.3 04 0.5 086 0.7 0.8 0.9 1
R R

Figure IV.5-15 : Comparaison des profils de taux de vide et de la température liquide
calculés (K = 200) et expérimentaux. Cas Deb5

= Taux de vide expérimental

-~ Taux de vide calculé

Trux de vide
o
8

. f
= Température calculée 9.2 { f i {
« Température expérimentale 015 { { { } } { f { i }

g

Figure IV.5-16 : Comparaison des profils de taux de vide et de la température liquide
calculés (K = 200) et expérimentaux. Cas Deb6
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Il est clair qu'a ce niveau de saturation, le code ne donne pas des résultats quantitatifs
toujours corrects (notamment sur le taux de vide). Cependant, nous nous éloignons de son
domaine de validité et nous pouvons remarquer que les évolutions qualitatives restent bien

représentées.

Simulations du cas-test 3

Nous avons réalisé les simulations proposées dans le cas-test 3 avec la version V3.4 du code
ASTRID. Les quatre conditions répertoriées dans ce cas-test correspondent a des écoulement
bouillants avec un écoulement légérement saturé pour le cas Debl0 (xeq = 0.0261). Cette
premiere tentative de simulation s'est avérée peu fructueuse. Les 4 cas convergent bien mais
seuls les cas Deb7 et Deb10 donnent des résultats pertinents, les simulations des cas Deb8 et
Deb9 fournissant des résultats faux. Il apparait troublant que les deux cas extrémes donnent
des résultats exploitables alors que les deux cas intermédiaires ne semblent pas avoir été
correctement simulés. Cependant, ces résultats sont dus a des problémes numériques. Apres
I'amélioration apportée par la version V3.4.1, il s'avére que les simulations concernant les cas
Deb8 et Deb9 sont satisfaisantes. Nous préseﬁtons ainsi sur les figure IV.5-17 & IV.5-22
certains des résultats concernant les profils de taux de vide, de température liquide et de
vitesse gazeuse pour les cas Deb7, Deb8 et Debl10.
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Simulation de I’évolution du taux de vide Simulation de I'évolution de la température liquide
Cas Deb7 Cas Deb7

Figure I'V.5-17 : Représentation de I'évolution du taux de vide et de la température liquide
dans tout le domaine simulé. Cas Deb7
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Figures IV.5-18 : Comparaison du profil de taux de vide et de température liquide calculé
(K =200) et expérimental. Cas Deb7
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Figure IV.5-19 : Représentation de I'évolution du taux de vide et de Ia température liquide
Cas Deb8
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Figure IV.5-20 : Comparaison des profils de taux de vide, de la vitesse de la phase gazeuse
et de la température liquide calculés (K = 200) et expérimentaux. Cas Deb8
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Figure I'V.5-21 : Représentation de I'évolution du taux de vide et de la température liquide
dans tout le domaine simulé. Cas Deb10
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Figures IV.IV.5-22 : Comparaison du profil de taux de vide calculé (K = 200) et expérimental.
Cas Debl10

Nous pouvons constater que les simulations numériques permettent de retrouver l'allure du
profil de taux de vide du cas Deb7, méme si quantitativement les résultats sont légérement
différents (€carts absolus de 5 a 15 % avec les résultats expérimentaux eux-mémes sujets 2
caution surtout pour les taux de vide faibles).

Les comparaisons des simulations des Deb8 et surtout DeblQ avec les résultats
expérimentaux montrent que le code ASTRID ne simule pas la migration du maximum de taux

de vide. Pourtant ce type de profil & deux bosses se rencontre souvent lorsque 1'écoulement
devient saturé. De plus, le code contredit les observations expérimentales de March (1999) qui
affirme que la valeur maximum du taux de vide en paroi est d'environ 0.35. Cela correspond 2
nos observations effectuées sur tous les essais de la banque DEBORA bien que nous n'ayons
pas de points de mesure en paroi, alors que les simulations donnent un taux de vide en paroi de
presque 0.5. 11 serait peut étre intéressant d'approfondir les raisons physiques de ce maximum et
de les inclures dans la modélisation. Par ailleurs il faudra certainement revoir également la
modélisation de la migration du taux de vide vers le cceur de I'écoulement.

Par ailleurs, les équations et les relations de fermetures du code ne peuvent
représenter une migration du taux de vide. Avec seulement des effets diffusifs, le
maximum de taux de vide sera toujours en paroi. Il faut nécessairement introduire
un terme de convection radiale de taux de vide qui n'est actuellement ni compris
ni modélisé. Cependant, Grossetéte (1995) montre dans son étude que la
migration du taux de vide peut étre obtenue en utilisant un coefficient négatif
pour la force de portance. Cependant, cette force n'est pas utilisé pour la
simulation des écoulements bouillants car les résultats obtenus sont trés sensibles

a sa valeur.
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Avant d'effectuer & nouveau les simulations des cas Deb8 et Deb9 avec la nouvelle
version de référence d'ASTRID (V3.4.1), nous nous étions demandés pourquoi les résultats de
ces cas étaient faux alors que les cas Deb7 et Deb10 étaient réalistes.

En fait, nous avions effectué une modification importante d'un paramétre qui va se
révéler étre un point délicat de notre étude : le diamétre des bulles. En effet, celui-ci est imposé
dans le jeu de données du code. Ce diamétre est imposé lors des simulations, et correspond au
diamétre moyen observé expérimentalement. Dans les cas Debl & Deb4, le diamétre utilisé est
de 300 um, dans les cas Deb7 & Deb9, 600 pum et dans le cas Deb10, 800 pm. Or, la valeur du
diamétre est vitale poui la simulation des écoulements dispersés. L'une des raisons pour
lesquelles les cas Deb8 et Deb9 n'auraient pas été correctement simulés pourrait étre la prise en
compte d'un mauvais diamétre de bulle.

Ces suspicions se trouvent étre confortées par une étude de sensibilité réalisée & EDF
(Mimouni et al., 1997).

Le diamétre des bulles est en effet un paramétre influant sur beaucoup de termes. Les
différentes forces (masse ajoutée, trainée, etc.) tiennent compte de ce diamétre. Grossetéte
(1995) mentionne d'ailleurs, au vu de ses simulations sur des écoulements eau-air adiabatiques.
que l'évolution axiale d'un écoulement diphasique a bulles le long d'une conduite verticale ne
pourra €tre simulée de maniére correcte qu'a condition, entre autres, de prendre en compte
l'influence de la taille (et/ou la forme) des bulles.

De plus tous les échanges de masse et d'énergie au sein du mélange diphasique se
produisent 4 travers la surface (liée au diamétre) des bulles. Cette surface d'échange n'est autre
que ['aire interfaciale. Or, aucune équation de transport d'aire interfaciale (ou d'évolution du
diametre de bulle) n'est prise en compte actuellement dans le code ASTRID. Nous voyons 12
apparaitre les premiéres esquisses des questions que nous pouvons nous poser. Quelles sont les
véritables implications de cette lacune dans le code? ’

En conséquence de ces réflexions nous effectuerons dans le prochain chapitre des
expériences numériques destinées a quantifier l'influence du diamétre de bulle dans la
simulation d'écoulements bouillants sous-saturés.

Simulations du Cas-test 4

Nous présentons sur les figures IV.5-23 et IV.5-24 les résultats des simulations des cas Debl1
et Debl2. Nous constatons que le code ASTRID retrouve assez bien les valeurs expérimentales

pour ces deux cas m~is qu'en revanche, pour le cas Deb13 (non présenté ici) les résultats sont
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moins précis (écart absolu d'environ 2°C sur la température liquide et jusqu'a +30 % sur le taux
de vide). Nous sommes alors de nouveau amenés & constater que lorsque 1'écoulement est saturé
(et cest le cas pour Debl13 ol x¢q = 0.0936), le code semble avoir plus de difficultés 2 retrouver
les résultats expérimentaux concernant le taux de vide mais nous devons répéter que nous nous
€éloignons de son domaine de validité.
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Figure I'V.5-23 : Représentation de I'évolution de la température liquide dans tout le domaine simulé.
Cas Deb11 et Deb12
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Figure IV.5-24 : Représentation de I'évolution du taux de vide dans tout le domaine simulé,
Cas Debl1 et Deb12
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Figures IV.5-25 : Comparaison du profil de taux de vide calculé (K =200) et expérimental.
Cas Debl1 et Deb12

Nous avons tout de méme remarqué que dans tout les cas traités Jusqu'a maintenant les
températures de paroi calculées par le code étaient toujours supérieures aux températures de
paroi expérimentales (environ 3 & 4 °C de différence). Cependant, c'est la surchauffe de la paroi
(Tw -Tsa) qui est importante. Le Tableau IV.5-2 montre que les différences entre les surchauffes
expérimentales et calculées peuvent atteindre 70%. S'agit-il alors de lacunes au niveau de la
modélisation et si oui s'agit-il d'un défaut au niveau du modele d'ébullition?

Cas: Titre de Température de (ATsa)exp Température (ATsa)eatcut Température
sortie paroi expérimentale de paroi de saturation
Xeq O (Tw-Taw) | calculée (°C) (Tw - Tsar) O
Deb2 -0.1102 89.1 2.2 93.8 6.9 86.9
Deb3 -0.0363 89.1 2.2 93.8 6.9 86.9
Deb4 0.0308 89 2.1 93.7 6.8 86.9
Deb7 -0.0411 62 3.9 65.7 7.6 58.1
Debl10 0.0206 62.1 4 65.6 7.5 58.1

Tableau IV.5-2 : Comparaison entre les températures de paroi en sortie calculées et expérimentales

Nous pouvons en conséquence nous interroger sur la validité du modéle d'ébullition du logiciel
ASTRID Eau-Vapeur. Pourquoi cette différence sur la température de paroi qui résulte des
différents flux transmis de la paroi au fluide. Se peut-il que les modéles sous-estiment ou

surestiment un ou plusieurs de ces flux?
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Nous allons, dans le Chapitre suivant, faire une analyse critique des corrélations constituant ce

modeéle d'ébullition afin de voir si celui-ci peut effectivement ou non étre mis en cause.

IV.6. Conclusions et stratégie d'étude

D'aprés nos premiers résultats, le code ASTRID peut étre utilisé pour I'étude qualitative
de l'évolution des grandeurs caractéristiques (température liquide, taux de vide,.) des
écoulements bouillants sous-saturés.

Nous avons vu tout au long de cette étude que les résultats des simulations numériques
laissent entrevoir les raisons principales pour expliquer certaines des limites actuelles du code
ASTRID. Sans nous préoccuper des aspects numériques dont certains sont en cours
d'amélioration nous avons pu dégager deux voies plausibles pouvant expliquer certains
comportements en nous posant trois questions :

¢ pourquoi le code ne donne-t-il pas des résultats satisfaisants lorsque 'écoulement est
saturé en sortie?

e pourquoi une différence allant jusqu'a 70 % entre les surchauffes calculées et
expérimentales?

o quelle est I'influence du diamétre des bulles sur les résultats des simulations?

Aux deux premiéres questions, nous avons décidé de donner une esquisse de réponse en
étudiant en détail le modéle d'ébullition utilisé dans le code. Nous avons analysé les corrélations
qui constituent ce modéle en essayant de mieux comprendre leurs origines et leur validité et en

cherchant a savoir s'il était possible d'améliorer la description de I'ébullition convective.

La troisiéme question souléve un probléme beaucoup plus important. Dans le code
ASTRID le diamétre de bulle est imposé comme constant et égal au diamétre moyen
expérimental. Cependant, nous avons vu que ce diamétre variait de fagon non négligeable
suivant, d'une part le rayon de la conduite, et d'autre part le titre thermodynamique. Les bulles
sont soumises 4 des phénoménes physiques combinés influant sur leur taille tels que
coalescence et recondensation. Il apparait trés approximatif de s'imposer un diameétre de bulle
constant. De plus, quelle est l'influence de la valeur choisie sur les résultats finaux?

Afin de répondre a ces questions, nous avons effectué une série de tests numériques de

sensibilité au diamétre des bulles sur des cas bien identifiés et bien validés tels que le cas Deb4.
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Une premiére ébauche de réponse avait été donnée par Mimouni et al (1997) dans une
étude de sensibilit¢ du code ASTRID. Les auteurs ont utilisé des résultats expérimentaux
concernant des écoulement bouillants sous-saturés dans une conduite annulaire dont le tube
intérieur est chauffant et le fluide est du Fréon 113. Ils ont montré que dans les cas testés Je
diamétre des bulles était un parametre extrémement sensible. Ce paramétre influence aussi bien
les grandeurs physiques (vitesse de la vapeur, taux de vide) que les résultats numériques
(convergence). De plus, le diamétre des bulles affecte également les résultats des calculs
effectués par le modéle d'ébullition de paroi. Ces remarques nous ont donc conduit a étudier
I'influence de ce diamétre sur les résultats des simulations.

Nous nous sommes ainsi tout naturellement intéressés a la possibilité d'introduire une
équation d'aire interfaciale volumique dans la simulation des écoulements bouillants. Ce type
d'équation permet d'évaluer l'aire par laquelle se font tous les transfert de masse et d'énergie,
aire étroitement liée au diametre des bulles. Cette étude sera discutée au chapitre VI.

le diametre influence aussi le modele de turbulence de¢
phase liquide
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Au chapitre précédent, nous avons soulevé plusieurs questions quant & certaines des
modélisations adoptées dans le code de calcul ASTRID.
Il est néanmoins important de préciser que le domaine de validité de ce code concerne

les écoulements sous-saturés et que les calculs précédents montrant des écarts absolus

significatifs (20 a 30 % sur le taux de vide) ont été effectués hors du domaine de validité. De
plus, aucun paramétre ajustable ne dépend du type d'écoulement contrairement beaucoup
d'autres codes de calcul.

Nous avons par ailleurs pu constater que les températures de paroi calculées
présentaient des différences importantes par rapport aux valeurs mesurées (environ 3-4 °C sur
la température de paroi mais pouvant aller jusqu'a 70 % sur les surchauffes ATg).

Cela est génant car comme nous allons le voir au paragraphe V.1 cette température de

paroi permet d'évaluer la densité de sites de nucléation et le diamétre de détachement des

bulles. De plus, le fait de trouver une température de paroi non cohérente avec les mesures

expérimentales semble montrer que le modele de nucléation en paroi est inadéquat. Les poids

de chacun des termes constituant le modéle d'ébullition sont ils réellement bien représentés?
Afin de fournir des réponses & ces questions, une étude approfondie du modéle

d'¢bullition en paroi introduit dans ASTRID a été réalisée afin éventuellement de I'améliorer.

Un deuxiéme point a retenu notre attention : la valeur constante du diamétre des bulles
imposée dans le jeu de données. Le diamétre des bulles variant fortement le long de
I'écoulement, quelle est l'incidence de cette simplification sur le résultat des simulations?
Quelle est la sensibilit¢ des résultats a cette grandeur? De meilleurs résultats sont-ils
envisageables en imposant au .code des diamétres de bulles correspondant & la réalité?

Afin de répondre & ces questions nous allons mener une étude de sensibilité & ce parameétre.
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V.1. Analyse critique du modéle d'ébullition pariétale

V.1.1. Introduction

L'ébullition nucléée résulte de phénoménes physiques complexes et une part importante des
travaux réalisés a pour objectif une compréhension des mécanismes régissant ce type de
transfert de chaleur.

Vandervort. et al. (1992) suggérent que lors de I’ébullition convective (Fig.V.1-1), 1a
puissance thermique est transmise de la surface chauffante au fluide par plusieurs mécanismes :

et
'/-
__—\\_
(d) Yopor Condensatior.
Subcooled i 1 // ,—\\ )
Liquid | \&/
Flow \ /
Aty __../
Superheoted —_—
Woll Layer
(g) internal

Vapor

Microconvection

(e} Bubble~Induced
( Turbulent Mixing
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7 //////// ///7HEAT§D SURFACE

So) Wall~to~Liquid Tronsport
{Turbulent Forced Convection)

{c) Superheated Liquid
Vaperization

(b) Well~to~Vopor Tronsport

Figure V.1-1: Les différents mécanismes de transfert de chaleur (Vandervort et al., 1 992).

(a) convection turbulente monophasique liquide,
(b) transfert direct entre la paroi et la vapeur au point d'attachement des bulles,
(¢) vaporisation de la micro-couche de liquide présente autour de la base de la bulle ,

(d) condensation de la vapeur au sommet de la bulle et convection dans le liquide sous-

saturé,
(¢) mélange turbulent de la phase liquide induit par I’agitation des bulles,
(f) thermocapillarité (effet Marangoni) induisant de la micro-convection,

(g) micro-convection de la vapeur a l'intérieur de la bulle.

On pourrait éventuellement imaginer d'autres phénoménes physiques tels que :
- entrainement de liquide surchauffé sur le sommet des bulles et dans leur
sillage,
- Jet de liquide surchayffé lors de I'implosion d'un bulle en paroi pour des

Sfortes sous-saturations.
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La présence des bulles réduit l'effet de convection forcée et les effets les plus
dominants semblent étre les mécanismes (c) et (f). Le taux de production de vapeur,
mécanisme (c), doit étre par ailleurs nécessairement plus important que le taux de
condensation, mécanisme (d), lorsqu'il y a ébullition nette. Le mécanisme (f) de micro-
convection est également important car le liquide chaud est "pompé" par le gradient de tension
interfaciale loin de la paroi permettant ainsi au liquide froid d'atteindre la surface chauffante

en induisant d'importants échanges de chaleur.

1l nous semble important de noter que le phénoméne (d) est une source de chaleur

prédominante pour le liquide sous-saturé.

Il est trés difficile de modéliser tous les phénomeénes qui contrdlent 'augmentation du
transfert de chaleur lors de I'ébullition nucléée convective. Le peu de modéles décrivant les
phénomeénes d'ébullition en paroi sont établis & partir de simplifications des phénoménes
élémentaires décrits ci-dessus. Ce paragraphe constitue une analyse et une synthése des
corrélations constituant le modele d'ébullition en paroi implanté dans le code ASTRID ainsi

que des autres corrélations de la littérature.

V.1.2. Modéle de répartition de flux thermique en paroi

Dans les approches simplifiées de Del Valle & Kenning (1985) et Kurul & Podowski (1991),
la densité de flux thermique de la paroi vers le fluide est décomposé en trois termes :
- une densité de flux thermique monophasique ¢,
- une densité de flux thermique de trempe (quenching) ¢4 transmise au liquide et due
au remouillage de la paroi lors des cycles de nucléation,

- une densité de flux d'ébullition ¢, produisant la vapeur en paroi.

La composante monophasique ¢, représente le mécanisme (a) suggéré par
Vandervort et al., la composante ¢, représente le flux dit au détachement de la
bulle (non-décrit par Vandervort et al. qui étudient une bulle attachée a la paroi),
et enfin la composante @, peut représenter une modélisation globale de tous les

autres mécanismes (b) a (g) décrits par Vandervort et al.

Ces trois composantes du flux thermique sont représentées schématiquement a la figure V.1-2 :
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dc Pe dq

Figu're V.1-2 : Représentation schématique des différents flux thermique

Nous exposerons et discuterons au paragraphe suivant les travaux de Kurul & Podowski (1991)

ou les trois phénomeénes physiques cités ci-dessus sont modélisés.

V.1.3. Modélisation des trois mécanismes de transfert

La densité totale de flux thermique est donnée par la relation suivante :
=0, +bq+9. V.1)

En premiére approximation, la modélisation du flux de transfert monophasique ¢ fait appel aux
lois de transferts monophasiques pondérées par A, fraction de la paroi non affectée par la

présence de bulles :

82 Ay (T, ~T,) (V.2)

log
ou hyeg est le coefficient de transfert monophasique décrit dans une couche limite donné par des
lois classiques (décrites au chapitre IV.3.1), T, la température de paroi et Ts la température

liquide dans la maille (encore appelée cellule 3).

Cette cellule (volume dans une modélisation en volume finis) doit étre situé dans la
couche limite turbulente. Dans le code ASTRID Eau-Vapeur, ce volume est adjacent
a la paroi, ce qui répond généralement bien a cette exigence. Le modéle est donc

légerement sensible au raffinement du maillage.

A la paroi, la fraction surfacique d'écoulement monophasique A. et la fraction surfacique

correspondante aux bulles Ay, sont reliées par la relation :
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A, +A, =1 (V.3)

La fraction surfacique de la paroi correspondant aux bulles est donnée par la relation suivante :

A, £Min(l ; nnD?/4) (V.4)

ou n est la densité-de sites de nucléation (étudié au paragraphe V.1.3.1) et D; le diamétre de
l'aire d'influence d'une bulle. Le diamétre D; est proportionnel au diamétre maximum de bulle
Dmax- Kurul & Podowski proposent de prendre D = 2Dpa, le diamétre maximal Dy
correspondant la plupart du temps au diameétre de détachement des bulles Dy (étudié au

paragraphe V1.3.4).
L'expression du flux de trempe ¢q est donnée par Del Valle & Kenning. Ce flux est modélisé
comme la valeur moyenne d'un flux thermique conductif transitoire transmis & un milieu semi-

infini & la température Ts, durant la période tq entre le départ d'une bulle et l'apparition de la

suivante :

27"1(Tw _Tﬁ)
=A t f—F—" V.5
¢q q'q naltq ( )

ou Aq est la fraction d'aire de la paroi influencée par le détachement des bulles. A, est donné par

la relation suivante :
A=A = Min(1 ; mcD,-2 /4) : (V.6)

Dans la relation (V.5), a est la diffusivité thermique du liquide, f la fréquence de détachement
des bulles et tq le temps d'attente entre le départ d'une bulle et l'apparition de la suivante, le
produit t,f représentant la fraction de temps de présence de la trempe de la paroi. Ces deux
grandeurs, g et f seront étudiées aux paragraphes V.1.3.2 et V.1.3.3.

Enfin, le flux d’évaporation ¢. est donné par la relation suivante :

¢, = fVyp,Ln (V.7)

Le volume d'une bulle Vy, est déterminé en supposant les bulles sphériques :
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ou D est le diamétre maximum Dy de la bulle pris égal au diamétre de détachement Dy

Les trois composantes du flux thermique ¢, ¢. et ¢y nécessitent donc des
relations de fermeture pour la densité de sites de nucléation n, la fréquence de
détachement des bulles f, le diamétre des bulles au détachement D, et le temps
d'attente t; entre le départ d'une bulle et 'apparition de la suivante.

Ces quatre relations de fermeture sont étudies aux paragraphes V.1.3.1 4 V.1.3.4. Pour chaque
grandeur, les corrélations actuellement utilisées dans le code ASTRID seront citées en début de
paragraphe, puis les corrélations tirées de la littérature et susceptibles d'étre testées seront
ensuite présentées. Ce travail repose en partie sur l'étude bibliographique détaillée des
phénomeénes de nucléation en paroi réalisée par Pujet (1998).

V.1.3.1.Densité de sites de nucléation n

Ce paramétre a une influence déterminante sur le transfert de chaleur. Il a fait I'objet de
nombreuses recherches mais pour la plupart en ébullition en vase (Clark et al., 1959 ; Griffith &
Wallis, 1960 ; Gaertner & Westwater; 1960 ; Hsu,1962 ; Singh et al., 1974 ; et plus récemment,
Barthau, 1992 ; Wang & Dhir, 1993).

Ces recherches ont permis de montrer que la densité de sites de nucléation dépendait fortement
de I'état de surface (rugosité), de la géométrie des cavités microscopiques, de la mouillabilité du

fluide et du matériau de la paroi.

Les travaux sur la densité des sites de nucléation en ébullition convective sont analysés ci-
dessous. Le modeéle utilisé dans le code ASTRID est le modéle proposé par Kurul & Podowski
(1991) basé sur les travaux de Del Valle & Kenning (1985).

Del Valle & Kenning (1985) ont étudié un écoulement ascendant dans une conduite
verticale en acier inoxydable de section rectangulaire (12 x 5 mm) dont une face était
transparente chauffée avec une densité de flux égale a 70-90 % de la densité de flux critique.
Trois épaisseurs de paroi ont été testées (0.08, 0.13 et 0.20 mm). Le fluide est de l'eau a
pression atmosphérique avec une sous-saturation de 84 K en entrée et une vitesse de 1.7 m/s.

Les parametres moyens de I'ébullition ont alors été mesurés a l'aide d'une caméra rapide.
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Aucune remarque n'est faite concernant l'état de surface de la paroi chauffante. Les auteurs
montrent que la densité de sites de nucléation et la fréquence moyenne d'émission des sites
(départs successifs entre deux bulles) augmentent avec le flux (figure V.1-3).
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Figure V.1-3 : Variations de la densité n de sites de nucléation et de la période t
du cycle d'ébullition suivant la densité de flux thermique imposée (d'aprés Del Valle & Kenning, 1985)

La corrélation dimensionnelle proposée par Kurul & Podowski (1991), déduite des courbes de
Del Valle & Kenning représentant le flux imposé en fonction de la surchauffe en paroi (figure
V.1-4), et implantée dans le code ASTRID a pour expression :

1.8
n=[210(T, - T,, )] (V.9)
ounestenm? Tyet Ty en °C.

Une incertitude importante pése sur cette corrélation car elle ne prédit pas les valeurs
mesurées par Del Valle & Kenning. Il semble donc que cette relation ait été ajustée au vu
des résultats numériques de leur code.

Une nouvelle corrélation a en fait ét¢ proposée par Podowski (2000) sous la forme :

0 =[185(T,, - Ty )] (V.10)
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ot Ty représente la température moyenne liquide. Les deux différences essentielles avec la
corrélation précédente sont le coefficient 185 au lieu de 210 et la température de référence qui

n'est plus la température de saturation mais la température moyenne liquide.

Cependant, cette corrélation serait difficilement applicable dans un code local car

il faudrait intégrer le profil de température dans la section droite.

xo’_. l },

T
L l ‘,/{‘[Zfi’:
L H 7/

am

¢ Wlirn2

L]
/
/

Figure V.1-4 : Correspondance entre le flux ¢ imposée et la surchauffe AT,,,
(d'aprés Del Valle & Kenning, 1985)

1

6

Cette nouvelle corrélation est, d'aprés Podowski, déduite d'une étude menée par Lemmert &
Chawla (1977) pour des écoulements bouillants horizontaux de R11 4 la pression de 0.175 MPa
et a une vitesse de 0.12 m/s. En fait, les seuls résultats obtenus par ces auteurs sur le nombre de
sites de nucléation est représenté a la figure V.1-5.

La forme de la premiére corrélation proposée par Podowski nous semble cependant
plus pertinente puisque Lemmert & Chawla représentent la densité de site de nucléation o

fonction de la surchauffe en paroi ATy et non pas en fonction de la différence entre Iz

température de paroi et la température moyenne de la phase liquide (Ty - Tipu)- <t

- 188 -




- octive nucieation [
n [;n 2_/ site density
cylinder
— — riot plote [

L)

/
I
o~
. y
: 7
) I/
R4
II /
2 7
//
~ A7
; /
) //
I/ .
AT K
2 r é X - __.!—J_‘

Densité de sites actifs n en fonction de ta
surchauffe en paroi AT, = T~ T,

Figure V.1-5 : Evolution de la densité de sites de nucléation en fonction
de la surchauffe en paroi (d'aprés Lemmert & Chawla, 1977)

Néanmoins, si nous corrélons les points expérimentaux de Lemmert & Chawla, nous obtencns

la corrélation suivante :

n=[105(T, - T, )] (V.11)

qui est différente de la corrélation (V.9).

Tout cela conduit a mettre en doute la validité de la corrélation proposée par
Kurul & Podowski.

Autres études réalisées

Treshchev (1969) a compté le nombre de sites actifs lors de I'¢ébullition convective dans
un canal rectangulaire (14 x 8 mm) horizontal. La surface chauffante est une plaque horizontale
en nickel, dont I'état de paroi n'est pas indiquée, soumise a une densité de flux variant de 400 2

3000 kW/m?. Le fiuide est de l'eau & une pression de 5 4 50 bar avec une sous-saturation entre
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12 et 85 K. L'auteur observe que le nombre de sites actifs augmente fortement avec la pression
(il est multipli€ par 20 entre 5 et 50 bar, les autres paramétres étant fixés) et avec la densité de

flux thermique. L'auteur apporte par ailleurs une conclusion intéressante : le nombre de sites

actifs semble indépendant de la vitesse massique. Cependant aucune corrélation n'est proposée

par cet auteur.

Eddington & Kenning (1978) ont mesuré la densité de sites de nucléation lors
d'écoulements bouillants sous-saturés d'eau a faible pression (1 a 3 bar) sur une surface en acier

inoxydable dont I'état de surface est celui d'origine. Les auteurs montrent que la densité de sites

de nucléation » n'est fonction que du rayon critique R.; qui satisfait le critére d'activation de

I'ébullition pour un site :

26T,y

ol =m (V.12)

ol vig représente la variation de volume spécifique durant la vaporisation.

Les auteurs suggérent également qu'il y aurait plus de sites potentiels que de sites actifs et que
la nucléation en paroi lors de I'ébullition est affectée par des inferférences thermiques entre
sites. Les auteurs concluent qu'il faudrait considérer cette derniére remarque pour bitir un
modele théorique mais ne proposent pas de modéles permettant d'évaluer la densité de sites de

nucléation.

Kocamustafaogullari & Ishii (1983) donnent une corrélation pour la densité de sites de
nucléation développée pour I'ébullition en vase et I'étendent a I'ébullition convective. Les
auteurs supposent que la densité de sites de nucléation est affectée par les effets liés de I'état de
paroi (en l'occurrence le rayon des cavités) et des propriétés thermophysiques du fluide.

Pour un fluide donné, les propriétés thermophysiques peuvent étre évaluées 2 la température de
saturation et les auteurs proposent d'écrire le nombre de sites de nucléation sous la forme

suivante :
n=n(R,,,P) (V.13)

En utilisant un diamétre de bulle au détachement comme paramétre d'échelle pour la densité <

sites n et le rayon des cavité R, la relation (V.13) s'écrit sous forme adimensionnelle :
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n =n"(R,,p") (V.14)

o . . . * . r e . . . .
ou la densité adimensionnelle n' de sites de nucléation est définie par I'expression suivante :

n’ £nD] (V.15)

ou le diamétre de détachement Dy des bulles est donné par la relation de Fritz modifiée pour

tenir compte des hautes pressions :

0.5 A 0.9
s o p
D, =2,64.10 59(~——) [——} .16
d erp) \p, (V.16)

ou B est l'angle de contact en degrés (probablement l'angle de contact statique mais cela n'est
pas précisé par les auteurs). Le rayon critique adimensionnel R, des cavités est défini par la

relation :

R avec R 20T (V.17)

" (D, /2) (T, —Ta )p,L

L'écoulement étudié pouvant étre a haute pression (5 MPa), il est surprenant que

: . . 1 1 .
les auteurs n'aient pas fait intervenir le terme ——-— comme dans la relation
pg pl

V.12).

< “ . * . , , . , .
Le parametre adimensionnel p  qui représente la dépendance en pression est défini par la

relation suivante :

(V.18)
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Figure V.1-6 : Densité de sites de nucléation adimensionnel en fonction du rayon critique adimensionnel
(d'aprés Kocamustafaogullari & Ishii, 1983)

Apres avoir étudié la correspondance entre la densité de site de nucléation et le rayon critique
des cavité¢ a différentes pressions pour /'eau (figure V.1-6), les auteurs supposent que la

. * * * PPN .
fonctionn (R¢ , p ) peut se réécrire sous la forme suivante :

n" =R."f(p") (V.19)

Pour [I'ébullition en vase et l'ébullition convective une comparaison avec des valeurs
PR . ’ . . . . *
expérimentales a permis aux auteurs de déterminer l'exposant m ainsi que la fonction f(p) et

de donner 'expression finale suivante de la densité adimensionnelle de sites de nucléation :

a-4.4
c

n' =2,16.107(p')"" (1+0,0049p") "R (V.20)

Les données expérimentales utilisées par Kocamustafaogullari & Ishii (figure V.1-7) sont celles
de Treshchev (1969).
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Figure V.1-7 : Comparaison des densités de sites de nucléation calculées
avec les résultats expérimentaux de Treshchev (1969).

Zeng & Klausner (1993) ont effectué une étude dans un canal rectangulaire horizontal
parcouru par un €coulement laminaire et saturé. Ils ont observé le détachement et le départ de
bulles en ébullition convective sur une paroi en pyrex avec des flux de 10-25 kW/m?2. Le fluide
estdu R-113 & 1.4 bar, 4 la température de saturation, la vitesse massique variant de 125 4 290
kg/m’s et la densité de flux thermique de 14 4 23 kW/m>.

Les auteurs montrent qu'effectivement un rayon critique R. tel que celui utilisé par Eddington &
Kenning ou Kocamustafaogullari & Ishii est trés important pour modéliser la densité de sites de
nucléation mais qu'également, celle-ci est fortement dépendante de la densité de flux thermique,

de la vitesse massique (en contradiction avec les observations de Treshchev, 1969), bien

¢videmment de la température de saturation, mais ¢galement, ef de fagon trés surprenante, de la
vitesse de la phase vapeur. Les auteurs concluent que le rayon critique R, n'est pas suffisant
pour corréler la densité de sites de nucléation et que les corrélations développées pouf
I'ébullition en vase et basées sur un rayon critique R¢ ne sont pas applicables aux écoulements
en ¢ébullition convective. Les auteurs ne proposent pas de modeles et montrent qu'il semble

difficile de modéliser correctement la densité de sites de nucléation.
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Zudin (1998) propose de calculer la densité de site de nucléation par I'expression

suivante :

L(xpg)% (AT,)"

3. 0515/2
o v Ty

n=107 (V21

ot n est en J**Kg>’m™” et ot vest la viscosité cinématique de la phase liquide.

L'auteur donne trés peu de précisions sur l'élaboration de ce modéle dans son article. Il
semble que les seules comparaisons menées par Zudin l'aient ét6 & pression
atmosphérique. De plus, cette corrélation n'est pas dimensionnellement homogéne.

Pour ces raisons nous ne la conseillons pas.

Synthése
Aucun travail récent sur la densité de sites de nucléation ne conduit 4 une modélisation

pertinente quel que soit le fluide. Le modéle utilisé dans le code ASTRID n'est certainement pas

parfait, cependant il n'existe guére d'autres modeéles plus appropriés dans la littérature. Il serait
¢ventuellement intéressant de compléter le modéle de Kocamustafaogullari & Ishii par des
éléments issus des observations de Zeng & Klausner.

V.1.3.2. Fréquence de détéchement f

Les sites de nucléation émettent des bulles & une certaine fréquence qui peut varier d'un site a
l'autre. La fréquence de détachement se trouve étre l'inverse de la somme du temps de
croissance des bulles attachées 4 la paroi et des périodes d'attente entre le départ d'une bulle et
I'initiation du début de croissance de la suivante. Cette période d'attente est difficile a prédire
car elle dépend de la formation d'une nouvelle couche limite thermique et des caractéristiques
de nucléation d'un site. Elle sera étudiée au paragraphe V.1.3.3.

Plusieurs auteurs ont proposé des corrélations permettant d'évaluer la fréquence de détachement

mais pour la plupart en ébullition en vase.

Le corrélation implantée dans le code ASTRID est celle de Cole (1960) vérifiée par
Ceumern-Lindenstjerna (1977) :
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D, = gip‘p’"—pi) (V.22)

Cole propose cette corrélation a la suite d'une étude expérimentale d'ébullition en vase ou la
fréquence de détachement ainsi que le diameétre des bulles au détachement sont obtenus par

observation photographique.

Ceumemn-Lindensfjerna a comparé avec succeés ses résultats expérimentaux avec cette
corrélation en particulier pour de l'eau & des pressions de 1 a 8 bar.
Autres études réalisées

Jakob (1958) observe expérimentalement lors de I'ébullition en vase que le produit de la

fréquence de détachement et du diamétre est constant.

fD, = constante

Cette observation est confirmée par Zuber (1963) qui évalue la fréquence de détachement par

la relation suivante :

14
P~ P,
-—-(—‘-2—-——) (V.23)

]
D, =0.59 g
P

Cette corrélation nous semble plus physique que celle de Cole (vérifiée également

par Ceumern-Lindenstjerna) car elle fait intervenir la tension superficielle o

Les valeurs de fD4 prédites par la relation (V.25) ont été comparées a des valeurs
expérimentales pour I'ébullition en vase d'eau, de CCly et de méthanol (figure V.1-8).
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Figure V.1-8 : Relation entre le fréquence d'émission des bulles et le diamétre
des bulles au détachement (d'aprés Zuber, 1963)

Tolubinsky & Kostanchuk (1970) ont mesuré l'effet de la sous-saturation sur la
fréquence de détachement des bulles pour des écoulements bouillants sous-saturés d'eau. Les
résultats de leur expériences montrent que la fréquence de détachement est fonction de la sous-
saturation :

)0.56

f o (AT, (V.24)

Leurs essais ont couvert une gamme de pression de 1 a 10 bar.
Synthése

Il apparait donc que peu de travaux ont été réalisés sur ce paramétre et que l'utilisation d'une
corrélation ou d'une autre ne peut étre recommandée.

V.1.3.3. Temps d'attente ¢,

Le temps d'attente entre deux bulles successives issues d'un site a ét€ peu étudié,

notamment en ébullition convective. La connaissance du temps d'attente entre deux bulles,
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jointe & celle du temps de croissance permet de déterminer la fréquence du site de nucléation.
Dans le code de calcul ASTRID, le temps d'attente entre bulles est donné par I'expression

suivante :

(V.25)

S£2
| -

ce qui revient a négliger le temps de croissance d'une bulle devant le temps d'attente entre
deux bulles. D'aprés la relation (V.1-24) :

t, = ——— (V.26)

Synthése

A notre connaissance il n'existe aucun résultat sur ce temps d'attente. Trés récemment,
Thorncroft et al. (1998) ont montré en examinant leurs essais pour des écoulements de FC-87 a
pression atmosphérique et pour des vitesses massiques variant de 190 4 666 kg/m?s et des
densités de flux thermique variant de 1.3 a 14.6 kW/m?, que le temps d'attente tendait a

décroitre avec la densité de flux thermique.

V.1.3.4. Diametre des bulles au détachement Dy

De nombreux travaux ont été réalisés sur I'étude du diamétre de détachement des bulles
en €bullition en vase mais peu de travaux similaires ont été¢ menés dans le cas des écoulements
bouillants. Les études récentes (Klausner et al., 1993) tendent a montrer que les corrélations
développées pour I'ébullition en vase ne s'appliquent pas bien aux écoulements bouillants. La
corrélation implantée dans le code ASTRID est issue des travaux de Unal (1976) car elle a été

développée dans les gammes de fonctionnement des REP.

Unal (1976) propose l'expression dimensionnelle suivante pour le diamétre de

détachement des bulles :

a
D, =242107°p%" — (V.27)

N
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ou P est en Pascal et les termes a, b et ¢ sont définis par les relations suivantes :

a LT -Tu)r (V.28)
2p,L4/ma, ’
T at Tm
bz —((—“—E——)J- (V.29)
21— o,
ol aesten m/s® etben °C.
047
v
@ = max (J.J .1 (V.30)
Vo

ol v, est la vitesse liquide du mélange dans une section droite et vg = 0,61 ms™.

Dans le cas des calculs ASTRID, les valeurs (Tm, vy) seront calculées dans la
cellule 6, et non pas dans la section droite. Il s'agit donc dans ASTRID de valeurs
locales alors qu'Unal utilise des valeurs moyennées dans la section droite. Il
Jaudrait donc procéder a une intégration du profil de vitesse dans le code pour étre

vraiment cohérent avec la définition de cette corrélation.

Cette corrélation nécessite I'utilisation d'une autre corrélation du méme auteur pour évaluer la

surchauffe pariétale :

T, - T,

sat

1/3
o3P [¢ —h(T,y —~Tm>) (pl -p

-1/6
. V.
c Lp c g) (V:31)

pl

ou L est la chaleur de vaporisation, ¢ la tension interfaciale, Ty, la température moyenne du
mélange et p la viscosité cinématique. D'aprés March (1999) le modéle de Unal donne des
résultats intéressants d'un point de vue qualitatif. En effet, les tendances d'évolution de la taille
des bulles en fonction des paramétres thermohydrauliques prédites par ce modéle sont bien en
accord avec celles observées par l'auteur. En revanche les valeurs calculées sont généralement

inférieures a celles mesurées.
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Le modéle de Unal est qualifié en régime sous-saturé : on constate que le diamétre des bulles
tend vers l'infini lorsque la température au point & tend vers la température de saturation. Pour
résoudre ce probléme, Borée et al (1992) ont proposé, a partir d'une analyse physique, une
modification du modéle de Unal pour appliquer le modéle dans le code ASTRID. Les auteurs

proposent les relations suivantes :

[ (1. -T
b ( Sa‘p ;) si St <0.0065

2[1- /pl )
3 (V.32)
S ! ( ¢ ] si St > 0.0065

= 1 R
2(1_ p/) 0.0065p,c,, Vs
Py

ou le nombre de Stanton St est défini par la relation suivante :

¢
plcplvs (Tsat - Tl ))

St 2 (V.33)

Ceite modification apportée par Borée et al. permet de tenir compte du fait que
I'"écoulement peut étre saturé (donc que Ty, ou Ts soient égales a la température
de saturation) mais que l'on puisse toujours définir un diamétre de bulle Dy

(sans que b devienne nul et que Dy ne tende donc pas vers une valeur infinie).

La corrélation d'Unal a un trés large domaine de validité en pression (1 & 177 bar) et en flux
(0.47 2 10.64 MW/m?), pour des sous-saturations de 3 & 84 K. Elle apparait comme un modéle
bien corrélé expérimentalement mais elle est dimensionnelle et n'a été établie que pour l'eau.

Néanmoins, il a pu étre récemment vérifié que lors des simulations, les valeurs
données par le modéle de Unal sur les diamétres de détachement des bulles
étaient totalement cohérents avec les diamétres expérimentaux (Chapitre 1). A
titre d'exemple, pour un cas ou le diamétre de détachement expérimental semble
étre de l'ordre de 250 um, le modeéle de Unal fournit des diamétres de l'ordre de
350 um.
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Autres études réalisées

Levy (1967) propose un modéle, donnant le diamétre de détachement de bulle,
découlant d'un bilan de forces agissant sur une bulle grossissante. Le diamétre de détachement
est donné par l'expression suivante :

D 12
D, = 0.015[-"—} (V.34)

T

w

ou 1y, est la contrainte de frottement a la paroi et D le diamétre de la conduite.
Il est troublant que Levy fasse intervenir le diamétre de la conduite dans son
modele alors que le diamétre de détachement des bulles est régi par des
phénoménes locaux.

La constante 0.015 a été obtenue expérimentalement par Levy par comparaison avec les

données de Bettis (Griffith et al., 1958) et BMI (Egen et al., 1957). La contrainte a la paroi

peut étre évaluée de la fagon suivante :

_fiG®

= 35
w zp] (V )

ol fis est le facteur de frottement correspondant & une rugosité relative de /D égale a 10

(tubes lisses) et calculé par la corrélation de Waggener (1961) :

f, = 0.00138(1+[20000(e / D) +10° /Re]"*) (V.36)

ou Re est le nombre de Reynolds défini par :

Re 2 — (V.37)
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Ce modéle a été qualifié pour de [’eau s’écoulant dans un tube de 12.7 mm de diamétre soumis
a un flux thermique n’excédant pas 1890 kW/m? et pour des vitesses massiques variant de 136 a
1360 kg/m?s et des pressions variant de 0,4 a4 13,8 MPa. - ~

oLt s f
BoMOYR G

Serizawa (1979) a partir de données d'écoulements sous-saturés d'eau de la littérature

propose la relation empirique dimensionnelle suivante :

Dd =Yy CXp[—- kl(Tsat - Tl) - k2¢] (V38)

ou kj, ks et y; sont des fonctions empiriques dépendantes de la vitesse massique, de la densité
de flux thermique de la section de passage de I'écoulement et des propriétés du fluide. Cette

corrélation semble difficilement exploitable.

Bibeau (1993) mentionne que Farajisarir (1993) a analysé des photographies et a obtenu
la corrélation suivante pour le diamétre maximum des bulles (qui n'est pas forcément le
diamétre de détachement comme l'admet Bibeau) dans des écoulements a faible pression et

faibles vitesses :

D ax© 10 —165( T, - T, )
—ma _110'05a 0 22— (V.39)
pla% ’Tw'—j;m

ou Jay, est le nombre de Jakob basé sur la température de surchauffe de la paroi.

Zeng et al. (1993) proposent‘fun modéle de prédiction de diametre de détachement d'une bulle
isolée dans le cas d'écoulements convectifs saturés (horizontal et laminaire) de R 113 sur une
surface chauffante en nichrome. Ce mode¢le utilise un bilan de forces similaire a celui proposé
par Klausner ef al. (1993). Ce modéle utilise le bilan de forces simplifiée suivant :

i
i
|
i
i

(V.40)

“+
-+
X
(=1}

avec : F. : force liée a la croissance de la bulle,
F, : force de trainée (paralléle a I'écoulement moyen),
F| : force de portance (perpendiculaire a I'écoulement moyen).
F; : force de tension superficielle intégrée sur la ligne triple
F, : force due a la composante hydrostatique de la pression (Archimede)
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Ces différentes forces sont exprimées par des relations faisant intervenir le diamétre de bulle.
Ainsi, considérant une bulle de vapeur attachée sur son site, I'équation du bilan de quantité de
mouvement projetée parallélement et perpendiculairement a la paroi permet de déterminer
respectivement la taille de la bulle au détachement et au départ vers le cceur de I'écoulement
(lift-off). Pour le cas des écoulements verticaux ascendants, les auteurs notent que la vitesse de
la bulle étant supérieure a la vitesse moyenne du liquide, la force de portance sera dirigée vers
la paroi. Ils avancent alors que seule la turbulence (bouffées turbulentes) pourra provoquer le
départ d'une bulle. En exprimant analytiquement toutes les forces et en résolvant
numériquement ce systeme, les auteurs déterminent le diameétre de détachement d'une bulle.

Leurs résultats numériques sont en accord avec leurs résultats expérimentaux.

Cette méthode semble intéressante car les auteurs concluent en une bonne
concordance avec leurs résultats expérimentaux. Cependant leur méthode est
applicable pour un écoulement horizontal, laminaire et surtout pour une bulle
isolée. Elle sera donc difficilement extrapolable aux écoulements qui nous

concernent.

V.1.4. Conclusion

Cette analyse critique a montré que les modéles et les corrélations constituant le modéle
d'ébullition du code ASTRID (Tableau V.1-1) semblaient les plus adaptés compte tenu de
I'état des connaissances.

Néanmoins, il serait intéressant de tester les corrélations dont la sensibilité au calcul
peut s'avérer significative, telles que la corrélation donnant la densité de sites de nucléation.

Dans une analyse de sensibilité réalisée par Mimouni ef al. (1997), l'influence de la
densité de sites de nucléation a été étudiée. Les auteurs ont fait varier ce paramétre en le
multipliant ou en le divisant par 10 lors de la simulation d'écoulement bouillants en conduite
annulaire. Les seules constatations des auteurs sont que le taux de vide augmente légérement
en sortie et que la convergence est moins bonne. Le flux d'ébullition garde la méme allure que
pour le cas de référence. Finalement, les auteurs concluent que cette stabilité vis a vis de la
densité de sites de nucléation provient de l'existence d'une boucle de retour a travers I»
température de paroi. En pratique, ils observent que les différentes variables du modele de
Unal (D, £, Ty) s'ajustent de telle sorte que I'on obtienne toujours la méme densité de flux total |
transmis (si n augmente, le diamétre de détachement aussi, mais la fréquence et la température

diminuent), ce qui semble normal puisque cette densité de flux total est imposée.
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Grandeur physique Notation Modéle utilisé Commentaires
» ) Modéle de Kurul & Podowski Ce modgle nous semble trés
Densité de sites de . hasardeux aux vues des
nucléation Relation (V.9) remarques mentionnées
o Modéle de Unal Acceptable aprés modification de
Diameétre des bulles Dy Borée et al. Ce modele semble
au détachement Relations (V.28 a V.34) applicable au R12
Fréquence de f I;Iolde.le de C;I:: Modéle de Zuber (V.23) 4 tester
détachement clation (V.24) car il nous semble plus physique
f Modéle de Ceumern-Lindenstjerna
Temps d'attente relation (V.28) !

Tableau V.1-1: Résumé des corrélations employées dans le modéle d'ébullition
implanté dans le code ASTRID

Si la température de paroi est plus faible (en réalité) cela veut sans doute dire que le
flux transmis par convection monophasique liquide et le flux de trempe sont plus faibles. Cela
implique par exemple que le flux d'évaporation doit étre plus important ol bien qu'il existe
encore un autre mode de transmission de chaleur de la paroi vers le fluide. Par exemple
pourquoi ne pas imaginer qu'une partie du flux soit transmise par convection monophasique
gazeuse. On peut en effet penser que les bulles glissent le long de la paroi, cela ayant méme
été constaté par plusieurs auteurs dans certaines études récentes (Klausner et al, 1999) qui ont
montré que le glissement des bulles influence grandement le transfert de chaleur. Au vu de la
grande quantité¢ de bulles présentes sur la paroi et glissant le long de celle-ci avant de se
détacher et migrer vers le cceur de 1'écoulement, il est fort envisageable d'avoir une quantité
de chaleur non négligeable transmise par un quatriéme processus de transmission de la chaleur
: comme les bulles glissent sur la paroi c'est probablement qu'il existe un film liquide entre
celle-ci et la paroi et il s'agirait donc d'une convection de film liquide. Nous pourrions alors
imaginer qu'un quatriéme terme viennent se rajouter au modéle proposé par Kurul &
Podowski. Ce terme pourrait étre modélisé de fagon trés simple dans un premier temps par
analogie avec un terme de convection monophasique liquide ou de convection en film par

exemple.

Nous pouvons également faire une remarque sur les termes définissant les surfaces .
affectées par la présence des bulles Ay, ou par le liquide A.. Ces deux termes dépendent
¢galement de la densité de sites de nucléation et du diamétre des bulles au détachement. Que
dire alors de la pertinence de ces deux paramétres Ay et A, qui dépendent eux-mémes de
parametres perfectibles?
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En conclusion, toutes ces remarques nous poussent a dire que le modéle d'ébullition
implanté dans le code ASTRID présente certaines des bases nécessaires a I'évaluation des flux
principaux de transmission de la chaleur. Cependant, nous pouvons affirmer qu'une analyse
expérimentale détaillée des phénoménes de nucléation en paroi pourrait certainement

améliorer les résultats des simulations.

V.2. Analyse de sensibilité au diamétre des bulles

Nous avons vu que dans le code ASTRID le diamétre des bulles est imposé et uniforme.
Cette solution semble efficace dans la mesure ot les résultats fournis par les simulations sont
cohérents avec les résultats expérimentaux lorsque le diamétre des bulles est judicieusement
choisi c'est a dire qu'il correspond au diamétre moyen expérimental.
Mais qu'en est-il de la sensibilité des résultats 4 la valeur de ce diamétre?
Nous savons que cette derniére est importante pour la simulation des écoulements dispersés et
surtout qu'elle varie fortement le long de I'écoulement comme nous avons pu le voir au chapitre
L
Afin de répondre a certaines des questions soulevées dans l'introduction de ce chapitre nous
avons effectué les tests suivants : dans un premier temps et pour un cas bien défini nous avons
fait varier le diamétre uniforme des bulles imposé dans le jeu de données et nous avons étudié
la sensibilité des résultats.
Puis, nous nous sommes tout naturellement intéressé a l'utilisation des valeurs réelles des
diamétres de bulles & imposer sur chaque point de maillage afin de rendre plus physique la
simulation. Nous avons basé nos études sur les cas Deb3, Deb4, Deb7, Deb10, Debl7, Debl18
qui nous paraissent étre les cas les plus pertinents de notre étude (chapitre IV).

V.2.1. Premiére approche : sensibilité a un diamétre imposé et uniforme

Les cas Deb7 et Debl1 qui correspondent & des pressions distinctes donc a des diamétres de

bulles relativement différents ont été simulés en faisant varier le diamétre des bulles.

Ainsi pour le cas Debl1, les diamétres imposés ont été de 200 um et 250 pum. Pour le cas Deb7,

nous avons choisi des diamétres de 600 et 800um.
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Figure V.2-1 : Comparaison des profils de taux de vide simulé au taux de vide expérimental.
Influence du diametre de bulles. Cas Debl1 et Deb7

Nous constatons sur ces deux cas et sur d'autres également que le diamétre des bulles

influe sur les résultats et notamment sur ceux concernant le taux de vide (figure V.2-1).

L'influence semble moins importante sur la température liquide (figure V.2-2). Bien que nous

n'ayons pas de comparaison expérimentale pour la température liquide pour le cas Debll,

nous pouvons remarquer que la variation du diamétre de bulles n'a pas entrainé de grosses

différences sur les résultats des calculs de températures liquides.

05

045 ¢

04
035

Void fraction
o

°

B8

o
19

.15
0.1
0.05

~— Calcutated void fraction (D = 600 pm} 865
= Taux de vide caiculé (Db = 800 pm) Fan 86

= Experimental void fraction

Température liquide ("C)
b4
R

= = Température liquide calculée (Db = 250 ym})
e Température liquide calculée {Db = 200 pm)

e Température de saturation

0.1 0.2 0.3 0.4 0.5 0.6 0.7 0 0.9 1
R

Figure V.2-2 : Comparaison des profils de température liquide aux résultats expérimentaux.
Influence du diamétre de bulles. Cas Debl11 et Deb7.

Nous pouvons également observer que la variation du diamétre de bulle n'a pas entrainé de

grosses modifications sur la vitesse du gaz (figure V.2-3). Il en va de méme pour la vitesse du
liquide (Fig.V.2-4)
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Figure V.2-3 : Comparaison des profils de vitesse gazeuse calculés.

Influence du diamétre des bulles. Cas Debl1

Le diamétre des bulles est donc un parametre dont l'influence s'avere étre marquant

notamment au niveau du taux de vide. Le choix du bon diamétre de bulle permet de retrouver

correctement les résultats expérimentaux, ce qui bien évidemment est en premiére approche

trés satisfaisant. Mais qu'en est-il quand celui-ci n'est pas connu?

Vitesse liquide (m/s)

36 1

344

3.2 4

28 +

26 1

24

22 1

— Vitesse liquide avec D = 200 ym

— Vitesse liquide avec D = 250 ym
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iR
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Figure V.2-4 : Comparaison des profils de vitesse liquide calculés,

Influence du diamétre des bulles. Cas Debl1
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V.2.2. Deuxiéme approche : étude avec des profils de bulles réels

Nous avons décidé dans un deuxiéme temps d'imposer, non plus un diamétre constant
se rapprochant du diamétre moyen expérimental, mais les véritables diamétres mesurés lors de
I'étude expérimentale. Cependant, si nous voulons imposer les diamétres en chaque point du
maillage, cela veut dire qu'il faut imposer 7293 diamétres. Or, s'il est aisé grace a la banque de
données de reporter les diamétres des bulles sur les 11 noeuds dans la direction radiale, en
revanche en ce qui concerne la direction axiale les seules mesures réellement disponibles sont
celles correspondante 4 la hauteur z = 3.485 m.

Cependant, nous disposons dans la section de sortie de I'évolution des profils en
fonction du titre thermodynamique. Comme nous l'avons vu au paragraphe 1.1.2 cela revient a
connaitre I'évolution des profils transversaux le long du canal chauffant.

La figure V.2-5 représente schématiquement les domaines expérimental et simulé.

Afin de rester dans le domaine de validité du code évoqué au chapitre IV nous choisissons des
cas ou le titre thermodynamique en sortie est négatif ou faiblement positif. Comme la banque
de données ne contient qu'une dizaine de profil mesurés pour des titres plus faibles que celui
de sortie nous nous heurtons & un probléme majeur puisqu'il nous faut fournir des valeurs de
diametre sur les 200 mailles couvrant toute la longueur du canal et procéder & de nombreuses
interpolations. Or, nous constatons qu'il existe une importante zone monophasique dans
laquelle le diamétre des bulles est censé étre nul. Or lorsque nous renseignons le code avec
des valeurs nulles, celui-ci ne peut converger.

Cote de calcul Cote de mesure
pour la

comparaison
des mesures

3.485m

Longueur chauffante

Y

\ Tiiquige €Ntrée /

Figure V.2-5 : Représentation schématique du domaine simulé et du domaine expérimental
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Prenons le cas Deb4 qui posséde le titre thermodynamique en sortie le plus élevé et
essayons de voir si les essais effectués avec des températures d'entrée inférieures permettent
de retrouver les profils en chaque pas d'évolution en z. Pour une température de 66.6 °C, le
titre correspondant Xeq est égale & -0.4. Or les premiers points de mesure effectués en sortie
correspondent tous & des titres inférieurs 4 -0.2 c'est 4 dire 4 une température liquide d'entrée
de 19.8 °C. Les noeuds auxquels il est possible d'affecter un diamétre de bulles grace a la
banque de données sont représentés a la figure V.2-6.

Diamétres connus grice i la

=EE— banque

Zone monophasique %ﬁ

Figure V.2-6 : Domaine de recouvrement entre
les mesures expérimentales disponibles et le maillage utilisé pour les simulation

Nous avons donc décidé non plus d'imposer le vrai diamétre en chaque noeud mais
d'imposer le vrai profil mesuré en sortie en chaque pas d'espace en z. Cette méthode repose
sur une approximation mais elle a le mérite de tester la réponse du code a un profil radial
impos¢, uniforme en z, de diamétre de bulles. Les résultats ont été surprenants et riche
d'enseignements.

Ainsi, sur la figure V.2-7 présente les résultats des simulations réalisées avec le profil |
de bulle expérimental en les comparant avec les résultats des simulations réalisées avec un
diamétre imposé uniforme et les résultats expérimentaux.

Les résultats des simulations sont alors plus proches des résultats expérimentaux notamment
pour le taux de vide. En ce qui concerne les température liquide nous voyons que les
modifications ont peu d'influence sur les résultats des calculs (Fig.V.2-8).
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Figure V.2-7 : Comparaison du taux de vide simulé avec les résultats expérimentaux. Comparaisons entre
les simulations réalisées avec un diamétre de bulles constant et le profil de diamétres expérimentales.
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Figure V.2-8 : Comparaison des profils de température liquide aux résultats expérimentaux.

Influence du diamétre de bulles. Cas Deb11 et Deb?7

De méme, les profils calculés des vitesses du gaz ou des vitesses du liquide n'ont pas été

perturbés par l'introduction dans le jeu de donnée d'un profil expérimental de diamétre de
bulles (Fig.V.2-9).
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Figure V.2-9 : Comparaison des profils de vitesses gazeuses et liquides calculées.

Influence du diamétre de bulles expérimental. Cas Debl1
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La figure V.2-10 présente les comparaisons des résultats des simulations réalisées pour deux
diamétres de bulle constants (200 et 250 um) et le profil expérimental dont la plupart des
valeurs du diamétre sont comprises entre 200 et 250 um. Les mémes tendances sont
retrouvées et nous pouvons en conclure que l'utilisation d'un profil de diamétre de bulles peut

étre envisageable pour donner plus de crédits aux simulations.

0.42 = = Taux de vide calculé (D = 250 ym) v
Taux de vide caloulé (D = Dexpérimental) R Sd
0.1 + e Taux de vide calculé {D = 200 ym} _"
= Taux de vide expérimental S
0.08 .

Taux de vide
-

o
©
&

4
.........

Figure V.2-10 : Comparaison du taux de vide simulé avec les résultats expérimentaux. Simulations
réalisées avec le diamétre des bulles constants (D =200 pm et D =250 pm) et le diamétre expérimental

Pourtant il n'en reste pas moins que les progrés apportés par cetfe
modification sont négligeables devant I'utilisation d'une corrélation
monodimensionnelle donnant 'évolution d'un diamétre constant de bulle en

Jfonction de la densité de flux et du titre par exemple.

Nous voyons apparaitre 12 un aspect intéressant de notre étude : s'il est vrai qu'un
profil de diamétre bulle imposé permet dans tous les cas de retrouver aussi bien si ce n'est
mieux les profils de taux de vide et de température liquide, en revanche, si un diamétre
constant imposé est judicieusement choisi, les profils (taux de vide..) sont aussi trés bien
retrouvés. Quel est alors l'intérét d'approfondir I'aspect multidimensionnel de I'évolution du
diamétre des bulles si une simple corrélation d'évolution monodimensionnelle du diamétre de

bulles en fonction de certains des parameétres thermohydrauliques est suffisante?

V.2.3. Etude complémentaire de sensibilité

Pour clore cette étude sur l'influence du diamétre des bulles lors des simulations, nous avons

procédé a deux autres series de tests. Dans un premier temps, coimaissant l'incertitude sur la
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mesure du diamétre de bulle (soit £15%), nous avons effectué deux calculs en imposant un
profil de diametre de bulle variant de +15% et -15 %. Nous pouvons constater (FigV.2-11) 1a
aussi que l'influence de la valeur du diamétre est primordiale.

0.14 — ™ ™ Tauxde vide calculée en utilisant D = Diamétre du profil dans la banque
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15% Incertitude mesure) /
0.1 + == ‘Taux de vide calculée en utilisant D = Dlamétre du profil dans la banque / .
{+15% Incertitude mesure) /)
g /.7
< 0.08 + x  Taux de vide expérimental 7/
o
o /. .
= 4
3 0.06 + Yy
& .
.
0.04 +
0.02 + r T By
Iy ot JEN
0 friotett® : S EREEE RS : i
0 0.1 0.2 0.3 0.4 0.5 0.6 0.7 0.8 0.8 1

Figure V.2-11 : Comparaison du taux de vide simulé en utilisant I'incertitude de mesure
sur les diamétres de bulles.

Enfin nous avons imposé différents diamétres de bulles : le premier correspondant au diamétre
moyen estimé a priori, le deuxiéme correspondant au diamétre moyen calculé a partir du profil
expérimental, le troisiéme diamétre correspondant a un profil linéaire sur le rayon de la
conduite dont la valeur moyenne serait égale au diamétre moyen expérimental, et enfin le
profil expérimental. Les résultats de ces simulations sont reportés sur la figure V.2-12.
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= ™ Taux de vide calculée en utilisant D = Diamétre du profil dans Ia v r
0.12 + banque / ’
x  Taux de vide expérimental /' .
g 01+ 4
Y -8 Taux de vide calculé avec D éstimé a priori V' :'
o .
< 0.08 /'
x
=3 rs ]
d P
= 0.06 A s
i
.
-
0.04 1
0.02 | { AT [
0 e = -f - AL : ' '
0 0.1 0.2 0.3 0.4 0.5 0.6 0.7 0.8 0.9 1
IR

Figure V.2-12 : Comparaison du taux de vide simulé en utilisants différents diamétres représentatifs
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Une fois de plus, nous avons constaté que le diamétre des bulles influence bien les résultats
des simulations. Quel que soit le diamétre choisi ou le profil imposé, les différences sont assez

marquées notamment sur le taux de vide.

V.3. Conclusions

Nous avons vu dans ce chapitre que certains points qui nous paraissaient délicats dans
notre premiére approche du code ASTRID se sont effectivement révélés douteux.

Tout d'abord le modéle d'ébullition, qui dans une premiére approche semblait pertinent, a
montré ses limites. En effet, la relative fragilité des corrélations utilisées nous poussent a
croire que plusieurs améliorations sont envisageables. Nous ne pouvons qu'insister sur la
nécessité d'études expérimentales qui conduiraient & une meilleure connaissance des
phénomenes de nucléation en paroi et & I'amélioration des modéles de densité de sites de
nucléation, de diamétres de détachement des bulles et de fréquence de détachement. Enfin une
observation plus fine du comportement des bulles en paroi pourrait également apporter des
améliorations sur I'ensemble du modele. Si effectivement, comme le suggére Klausner et al.
(1999), les bulles glissent sur la paroi et contribuent & augmenter le transfert de chaleur il
faudra tenir compte de ce phénoméne. Cela pourra éventuellement permettre d'une part de
mieux retrouver la température de paroi et d'autre part de mieux modéliser les poids respectifs
de chacun des termes constituant le modéle d'ébullition en paroi. De plus, l'introduction d'un
glissement des bulles 4 la paroi remettrait en cause les fondements du modéle : l'interaction
entre sites ne pourrait plus étre négligé, aussi bien au niveau de leur activation que de leur
densité.

De plus, nous avons montré que le diamétre des bulles influe de fagon importante sur
les résultats des simulations. Cependant, nous sommes conscients de la difficulté d'étudier
avec efficacité ce paramétre. Aussi la solution adoptée pour le moment parait efficace. Les
résultats des simulations ne sont pas en mauvais accord avec les résultats expérimentaux.
Cependant, nous pensons qu'une représentation plus fine de I'évolution du diamétre des bulles
pourrait permettre une amélioration quantitative des résultats. Cette amélioration passe
éventuellement par l'introduction d'une équation d'aire interfaciale qui permet non seulement -
d'évaluer le diamétre de bulle mais également l'aire de la surface par laquelle se font les
échanges de masse et d'énergie. Cela nous a conduit tout naturellement & étudier les

possibilités et les avantages de l'introduction d'une équation de transport d'aire interfaciale.
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Dans le cadre de I'étude et de la simulation numérique des écoulements bouillants
sous-saturés, un point obscur a particuliérement retenu notre attention : les codes de calculs
actuels ne prennent pas en compte de fagon précise le diamétre des bulles de vapeur donc
I'aire interfaciale, grandeur trés importante dans la modélisation des écoulements diphasiques
puisqu'elle représente la surface par laquelle se font tous les transferts de masse et d'énergie

ainsi qu'une partie des transferts de quantité de mouvement au sein de l'écoulement.

A ce jour, le code ASTRID ne prend en compte qu'un diamétre de bulle constant
estimé en fonction des valeurs expérimentales. Nous nous intéresserons donc & 1'élaboration
~d'une équation d'aire interfaciale en nous appuyant sur les travaux théoriques antérieurs et sur

les données expérimentales obtenues sur la boucle DEBORA.

L'aire interfaciale volumique est une grandeur qui apparait naturellement dans certains
termes de transferts interfaciaux aprés avoir défini les moyennes aux interfaces. Cette aire
interfaciale locale est inconnue et doit faire I’objet d’une relation de fermeture qui peut, pour
des écoulements dispersés, s’exprimer sous la forme d’une équation de bilan souvent appelée

équation de transport.

Ishii (1975) proposa, sans la démontrer, 1’équation de transport suivante :
Bevdivia) =0, (VL)

ou v; désigne la vitesse de convection de 1’aire interfaciale volumique locale a; et ¢, un terme
source tenant compte des phénoménes physiques pouvant créer ou détruire de I’interface
(coalescence, fragmentation, nucléation, recondensation, étirement). Des modéles doivent étre
proposés pour ces deux quantités. Concernant les modéles décrivant le terme source, nous
nous intéresserons plus particuliérement aux phénomeénes de coalescence et de fragmentation

ainsi qu'aux variations d'aire interfaciale par changement de phase.

De nombreux auteurs ont étudié la forme de I’équation (VI.1) (Stuhmiller et al., 1983 ;
Coutris, 1993 ; Kalkach-Navarro et al., 1994 ; Kocamustafaogullari & Ishii, 1995 ; Blahak &
Stadtke, 1996; Morel et al., 1999). Parmi ces auteurs certains ont tenté de la démontrer plus
ou moins rigoureusement, d’autres I’ont testée sans la justifier. Les auteurs qui ont apporté
une justification théorique a cette équation ne le font pas tous de la méme fagon, et ne partent

pas tous de la méme définition. I existe en effet plusieurs maniéres de Aifinir I’aire
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interfaciale volumique. Certaines définitions sont rigoureuses et ont une signification

physique alors que d’autres définitions semblent plus floues.

Aprés avoir rappelé les différentes définitions de l'aire interfaciale volumique et les
phénomeénes physiques pouvant créer ou détruire l'aire interfaciale, nous allons nous intéresser
a l'établissement d'une équation d'aire interfaciale volumique locale statistique en écoulement
bouillant. Nous nous appuierons sur des travaux antérieurs et sur la banque de données
DEBORA qui comporte des valeurs locales sur l'aire interfaciale afin de proposer des pistes de

modélisation.

VI.1. Rappels et définitions de I'aire interfaciale volumiqﬁe

VI.1.1. Aires interfaciales volumiques globale et locale

Considérons un trongon de conduite de volume V limité par la paroi et deux sections
droites fixes Al et A2 (Fig.I.1-1). A chaque instant t, le volume V contient un certain nombre
d’interfaces, dont I’aire totale est égale a A(t). L aire interfaciale volumique globale est une

grandeur instantanée définie sur le volume V par la relation suivante (Delhaye, 1976) :

() 2 f-‘f\-%l (V1.2)

Az

i 4ﬂ<j\
= Ai(t)

4//

T~ Ai(Y)

~
N ]
A

Ca(t)

Figure L.1-1: aire interfaciale volumique globale
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Considérons maintenant un point fixe dans I’espace de coordonnées (x, y, z), pendant un
intervalle de temps [to-T/2, to+T/2]. Pendant cet intervalle de temps, le point (x, y, z) voit
passer un certain nombre d’interfaces supposées constamment en mouvement. Chacune de ces
interfaces est une surface géométrique définie par son équation :

F(x,y,z,t) =0 (VL3)
Le vecteur unitaire normal & la surface est donné par la relation :

fi= ‘z? (VL4)

tandis que la vitesse de déplacement d’un point de la surface s’écrit :

Vi=-o (VL5)

On peut alors construire la somme des inverses des valeurs absolues des vitesses de
déplacement des différentes interfaces passant par le point considéré pendant I’intervalle de
temps [T]. On obtient ainsi T fois /'aire interfaciale volumique locale (Ishii, 1975 ; Delhaye,
1976) :

8,(%,y,2,1) 2 %Z-—l— (VL6)
J

|V,

ou la somme sur I'indice J désigne la somme sur toutes les interfaces passant par le point (x,

¥, z) pendant I’intervalle de temps [T].

L aire interfaciale volumique locale (Eq.VL6) est définie sur intervalle de temps
[T]. Ce n’est donc pas une quantité instantanée et elle ne peut varier que sur une
échelle de temps supérieure a T.

Remarquons que la définition (VI.6) conduit directement sous certaines hypothéses
a la relation (1.12) qui permet de déterminer expérimentalement l'aire interfaciale
locale a l'aide d'une bi-sonde :

av(r)

“0=0
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Les deux aires interfaciales définies par les équations (VIL2) et (VL6) ne sont pas
indépendantes puisque elle sont reliés entre elles par la relation (Delhaye, 1976) :

T=(a), (VL7)
ou le signe ™ désigne la moyenne sur I’intervalle de temps [T] :

— 1
T2 = {T]F(t)dt (VL8)

et ot la notation < >3 désigne la moyenne spatiale sur le volume V :

Il

(o), 2 - [2:av V19)

V1.1.2. Aire interfaciale volumique locale statistique

La notion d'aire interfaciale volumique locale statistique est celle utilisée par la plupart des
auteurs dans I’équation de transport d’aire interfaciale volumique. Cette notion n’a en fait de
sens que pour des écoulements dispersés et ne peut donc pas €tre utilisée pour les écoulements

a phases séparées.

Cependant, dans le cadre de notre étude, ce type de définition reste trés bien

approprié.

Considérons un écoulement dispersé a bulles, qui s’applique donc parfaitement aux cas des
écoulements bouillants sous-saturés. La phase dispersée est constituée d’une population
d’inclusions que I’on peut caractériser par certaines de leurs propriétés (taille, vitesse...). Ces

propriétés sont appelées coordonnées de phase interne (Achard, 1978).

On définit la fonction de distribution des inclusions f€1...&n, X, ¥, 2, 1), OU E)...E, désignent
les coordonnées de phase interne de la maniére suivante : f{&;...&p, X, v, z)dE;...dEdxdydz
désigne le nombre probable d’inclusions dont les centres a I’instant t sont situés dans
’élément de volume dxdydz autour du point (x, y, z) et de coordonnées de phase interne
comprise entre (§; ...&,) et (§,+d&, ...E,+dE,) (Achard, 1978 ; Simonin et al., 1996).
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L’aire interfaciale volumique locale statistique est alors définie comme un moment statistique

particulier de la fonction de distribution f':
a, (%02 [ AGEX 1) (VL10)

ou A(€) désigne I’aire interfaciale d’une inclusion caractérisée par un vecteur de coordonnées

de phase interne & et ou Q2 désigne ’espace de variation des coordonnées de phase interne.

Par exemple, si ’on suppose que les inclusions sont sphériques et que la seule coordonnée de

phase interne retenue est le volume V, Iaire interfaciale volumique s’écrit :

1 2
a;(%,1) = (36m)3 ["V3£(V,%,t)dv (VL11)

Cette définition a été utilisée par différents auteurs (Guido-Lavalle & Clausse, 1991 ;
Navarro-Valenti et al., 1991 ; Kalkach-Navarro ef al., 1994 ; Guido-Lavalle et al., 1994,
Kocamustafaogullari & Ishii, 1995).

Nous nous intéresserons dans la suite de nos travaux a ce type d'approche statistique de

I’établissement de I’équation de transport d’aire interfaciale volumique.

VI1.11.3. Equation d’aire interfaciale volumiques basées sur la définition
statistique

Lors de I’étude d’écoulements & phases dispersées, certains auteurs établissent une
€quation d’aire interfaciale volumique en utilisant une description statistique de la phase
dispersée (Achard , 1978). La méthode consiste & écrire une équation de transport (équation de
type Liouville) pour la fonction de distribution des inclusions constituant la phase dispersée.
L’aire interfaciale volumique locale statistique est un moment statistique particulier de la
fonction de distribution (VI1.10) dont 1’équation de transport peut étre obtenue en prenant le

méme moment statistique de I’équation de Liouville pour la fonction de distribution.

L’¢équation de Liouville pour la fonction de distribution f(¢, x, t) a été rigoureusement établie

par Achard (1978). Elle s’écrit, dans le cas de n coordonnées de phase interne :
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gtf + div[fi(%},t)L O G (VL12)

=1 0%

ou X(&,X%,t) désigne la vitesse d’une inclusion caractérisée par un vecteur de coordonnées de

phase interne & au point x & linstant t, & j désigne la variation temporelle de la jeme

coordonnées de phase interne mesurée le long de la trajectoire de I’inclusion et h(g,i,t)

désigne un terme source d’inclusions de coordonnées de phase interne & au point x a ’instant t

di aux collisions.

Dans la plupart des études, les inclusions sont supposées sphériques et sont caractérisées
uniquement par leur volume V. L’aire interfaciale volumique statistique est alors définie par la
relation (VL.11) et I"équation (V1.12) se simplifie de la maniére sujvante :

P nofv
s div[ (v, %,1))] + f\:fa_\‘f =h(V,%,t) (VL13)

ol V désigne la variation temporelle du volume V mesurée le long de la trajectoire de
Pinclusion. En écoulement & bulles, cette variation de volume peut étre due a la
compressibilité et la dilatabilité du gaz a I’intérieur des bulles et/ou au changement d’état 2 la
surface des bulles. Le terme h(V,X,t) traduit les effets de la coalescence et de la

fragmentation des inclusions.

D’aprés la définition (VL11), I’équation de transport d’aire interfaciale volumique
statistique peut étre obtenue en multipliant I’équation de Liouville (VI.13) par (36m)! V23 et

en intégrant sur la plage de variation de volume V.

Kocamustafaogullari & Ishii (1995) ont obtenu I'équation de transport d'aire interfaciale
a partir du modéle statistique. Les auteurs ont ainsi obtenu une équation de transport de la
densité du nombre de particules fluide pour des particules ayant un volume V. L'équation de
transport de la concentration d'aire interfaciale pour des particules ayant un volume V est
obtenue en multipliant I'équation de transport de la densité du nombre de particules fluide
ayant un volume V par laire interfaciale moyennée des particules ayant un volume V. Les
auteurs établissent ainsi une équation de transport d'aire interfaciale moyennée sur toutes lc:
tailles de particules en intégrant 1'équation du volume minimal au volume maximal possible
des particules. L'équation résultante incluant les termes sources et puits dus aux interactions
entre particules, au changement de phase, s'écrit (Wu er'al., 1998; Hibiki & Ishii, 1999) :
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—a-aa—{i-'i' V‘(ai ;,) = 1275(&) [;‘% +¢the:’+(%)[%+ V(;‘a):l

% (VL14)

pression

= 0+ Dy + D
4

ou g; est la concentration d'aire interfaciale, t le temps, v; une vitesse interfaciale a préciser, o
le taux de vide, @; le taux de changement d'aire interfaciale dii aux mécanismes de
coalescence ou de fractionnement, Dphase le taux de changement d'aire interfaciale dii au
changement de phase (recondensation, nucléation) et Dpression le taux de changement d'aire
interfaciale dii aux variations de pression le long de I'écoulement. Les termes ¢; représentent

les nombres de coalescence ou de fractionnement par unité de volume et par unité de temps.

Dans la suite de nos travaux nous nous intéresserons particuliérement a cette
formulation de l'équation d'aire interfaciale. Nous allons notamment décrire les modéles de
fractionnement ¢y, et de coalescence ¢con proposés par les auteurs. Puis nous élargirons notre
présentation aux autres modélisations de ces termes proposées dans la littérature. De plus,

nous nous intéresserons aux termes de variation d'aire interfaciale dfi au changement de phase

¢phasc-

VI.2. Expression des termes source/puits d’aire interfaciale

L’approche la plus simple consiste & supposer que les phénoménes de fragmentation et
de coalescence sont binaires, ¢’est & dire qu’un événement de coalescence ne concerne que
deux inclusions, et qu’une inclusion qui se fragmente ne donnera que deux fragments
(Navarro-Valenti ef al., 1991 ; Kalkach-Navarro ef al., 1994 ; Guido-Lavalle er al., 1994).

V1.2.1. Modélisation des phénoménes de coalescence

Comme nous venons de le voir, la plupart des auteurs supposent qu’un événement de
coalescence ne met en jeu que deux bulles a la fois. La réalité est cependant plus complexe. La
coalescence met parfois en jeu un grand nombre de bulles regroupées en agrégats. Des
agrégats de bulles ont été observés par exemple par Park ef al. (1994) en écoulement huile-air

et par Grossetéte (1995) en écoulemeont eau-air.
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La coalescence de seulement deux bulles est déja un phénomeéne complexe mettant en jeu
trois €tapes successives (Berne, 1983 ; Prince & Blanch, 1990 : Pujet, 1995) :
* deux bulles se rencontrent en piégeant un film liquide entre elles, c’est I’étape de
collision,
* le film liquide s’amincit progressivement par les effets de capillarité, c’est ’étape de
drainage du film,
» lorsqu’il atteint un épaisseur critique, située entre 10 et 100 nm, le film liquide

disparait de fagon quasi instantanée, c’est I’étape de coalescence.

Parmi ces trois étapes, seules les deux premiéres conditionnent le taux de coalescence puisque
’on admet que la troisiéme étape est quasi instantanée. La structure générale des modéles de
coalescence est alors la suivante (Pujet, 1995 ; Kocamustafaogullari & Ishii, 1995) :

Ocon = feoi (dy,d,)n(d), d,) (VL15)

ot feon(di, dy) désigne la fréquence volumique de collision de deux bulles de diamétre diet d,
(souvent appelé 4 tort fréquence) et n(di, dy) Pefficacité de coalescence de ces deux bulles,
c’est & dire la probabilité que les deux bulles coalescent apres s’étre rencontrées. Différents

modéles sont alors proposés dans la littérature pour exprimer les grandeurs f.q et 1.

V1.2.1.1. Fréquence volumique de collision

Les modeéles proposés pour la fréquence volumique de collision f.o dépendent de Porigine
des collisions :

* collisions par agitation turbulente (Prince & Blanch, 1990; Pujet, 1995;
Kocamustafaogullari & Ishii, 1995),

e collisions par écart de vitesse relative lides aux écarts entre les tailles des différentes bulles
(Prince & Blanch, 1990),

* collisions créées par aspiration des bulles dans les sillages d’autres bulles (Bilicki &
Kestin, 1987, Zun et al., 1993),

 collisions dues aux gradients de vitesses moyennes, en particulier dans les zones proches
de la paroi ( Prince & Blanch, 1990 ; Zun ef al, 1993 ; Kocamustafaogullari & Ishii,
1995).
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Ces différents modes de collision sont illustrés sur la figure VI.2-1.

O o
O\‘J
Oo)

b O

Agitation turbulente Vitesse fonction de la taille

GG
CO

G
Aspiration dans les sillages Cisaillement liquide

Figure VL.2-1: Mécanismes de collisions

Pour chacun de ces modes de collisions, les différents modéles proposés dans la littérature

vont étre décrits.

a. Agitation turbulente

Vis-a-vis de la coalescence, la turbulence joue un réle primordial et a deux effets
contradictoires (Berne, 1983). La turbulence existant dans la phase liquide favorise la
coalescence en provoquant des collisions entre bulles. Ce premier effet de la turbulence est
donc & prendre en compte pour modéliser la fréquence volumique de collision. Par contre,
durant la seconde étape, le drainage du film liquide, la turbulence peut empécher la
coalescence en séparant les deux bulles qu’elle avait fait se rencontrer. Ce second effet de la
turbulence ralentit donc la coalescence, et doit étre pris en compte dans la modélisation de

efficacité de coalescence..

Prince & Blanch (1990) ont proposé le modéle suivant pour la fréquence volumique

de collision d’origine turbulente .

2 2 I
fon(d;,d,) = nn,S;, (VIT. +V, )A (VL.16)
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ou n; et n, désignent les concentrations volumiques des bulles de taille 1 et 2 respectivement
et Sy2 désigne la section efficace de collisions entre les bulles de diamétre d; et d; donnée par

la relation suivante :
7
Sip = g (dy +d5)? (VL17)

S12 représente en fait la surface du cercle de diamétre (di+ dy)/2, distance entre les centres des
bulles au moment de la collision. V' et V] représentent les vitesses caractéristiques des

tourbillons ayant une dimension voisine de celles des bulles. Prince & Blanch émettent les

deux hypothéses suivante :

¢ laturbulence de la phase liquide est isotrope,

* lataille des bulles doit étre située dans la zone inertielle du spectre de turbulence.

Prince & Blanch estiment que seuls les tourbillons dont la taille est voisine de celles des
bulles sont responsables des collisions entre ces bulles. Les auteurs avancent que les
tourbillons beaucoup plus petits que les bulles n’ont pas assez d’énergie pour les déplacer et
que les tourbillons beaucoup plus grands que les bulles ne font que déplacer celles-ci par
paquets, sans provoquer de mouvements relatifs entre elles et donc a priori de collisions.
Chacune des vitesses turbulentes de la relation (VI.16) est exprimée en fonction de la taille de
la bulle correspondante et du taux de dissipation de la turbulence liquide par la relation
suivante (Rotta, 1972) :

Vi =14(sd,)® =12 (VL1S)

ou g est le taux de dissipation d'énergie par unité de masse dont le calcul n'est pas précisé par
les auteurs. Les auteurs utilisent des diamétres de bulles issues d'une analyse statistique de
leur écoulement. Ils obtiennent ainsi une probabilité de classe de diamétre et appliquent leur

modéle a cette distribution.

Pujet (1995) ne retient que la turbulence comme source possible de collisions. Il
considére également une monodispersion de bulles, c’est a dire qu’en un point donné, toute
les bulles ont le méme diameétre d. Pujet (1995) exprime alors la fréquence de collisions

turbulente par la relation suivante :
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£7,(d)=n,n,, /%’iwd2 (VL.19)

ou la vitesse de collisions turbulente VT est donnée par la méme relation (V1.18) que celle
utilisée par Prince & Blanch (1990). Mis & part la constante numérique en facteur qui est
différente, les modeéles de Prince & Blanch et de Pujet sont identiques dans le cas d’une

monodispersion.

Kocamustafaogullari & Ishii (1995) proposent un modéle légérement different pour
la fréquence de collisions par agitation turbulente dans une dispersion liquide-liquide :

1
fon(dy,dy) = 0618(d; +d;)(e, /v,)/2 (V1.20)

quels que soient d, et d. Aucune précision n'est donnée par les auteurs sur la détermination du

taux de dissipation de la turbulence ¢ de la phase continue.

Blahak & Stiidtke (1996) propose de prendre une fréquence volumique de collision

turbulente basée sur une analogie avec la théorie des collisions de particules dans les gaz :

o _36V2 v, 1
@t 1-20

avec <05 (VL2])

ol vy représente la vitesse turbulente. Dans le cas d'une turbulence isotrope et dans la zone
inertielle du spectre, la vitesse turbulente peut étre estimée par la relation suivante (Rotta,
1972) :

Vi = C3/€,d (V1.22)

avec un facteur ¢ de l'ordre de 1. Finalement, la relation (VI.21) peut s'écrire sous la forme

suivante :

£ —C36ﬁ o’g” 1

VI1.23
coll T dx /3 1 _ 2(1 ( )

~227 -




ou C est une constante. Le diamétre des bulles d correspond au diamétre obtenu par les
auteurs lors de leurs expériences dans une colonne a bulles. Cette relation est en fait similaire
a celle proposée par Prince & Blanch. Le taux de dissipation d'énergie par unité de masse est
estimé en multipliant la force de trainée sur les bulles par la différence de vitesse relative entre
les bulles et la phase liquide. Ce taux de dissipation d'énergie est donné par la relation

suivante :

v, |
I
=clE 1

g Ftrafnée (V124)
Pm

ol ¢ est une constante et Fuainee la force de trainée autour d'une bulle isolée est déterminée par

la relation :
- 2
Fuine = CyA (v, ~v,) (V1.25)

ol A est la section de passage et Cq le coefficient de trainée estimé suivant les conditions
d'¢écoulement autour de la bulle. Finalement, les auteurs expriment le taux de dissipation

d'énergie par unité de masse par la relation suivante :

- c%;%}vg —v[ (V1.26)

g

Enfin, Hibiki & Ishii (1999) proposent un modéle, développé en vue de l'utilisation de

la relation (VI1.14), permettant de donner la fréquence de collision induite par la turbulence de
la phase liquide. Afin d'estimer la fréquence de collision, et comme de nombreux auteurs
auparavant, Hibiki & Ishii estiment que les bulles se comportent comme des molécules d'un
gaz idéal (Coulaloglou & Tavlarides, 1978). La fréquence volumique de collision turbulente

fou est alors donnée par l'expression suivante :

; a2V

f = ——
coll P o4i1/3
db (O{'ma'( - CL)

(V127)

ou I'y est une constante ajustable. Le taux de dissipation d'énergie turbulente g est simplement
obtenu a partir d'une équation d'énergie mécanique (Kocamustafaogullari ef al., 1994) donnée

par la relation suivante :
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g = @(- dpj (VI.28)

dz

ou j est la vitesse débitante du mélange et pm la masse volumique du mélange. La fréquence
de collision augmente vers l'infini lorsque le taux de vide atteint le taux de vide maximum
Olmax Calculé dans les conditions d'empilement compact €gal a 0.8. Cette expression est en fait
similaire a celle proposée par Blahak & Stiidke 4 la constante numérique prés. Les auteurs ont
ajusté cette constante gréce a leurs résultats expérimentaux obtenus dans écoulements a bulles
eau-air dans un tube vertical (Hibiki et al., 1998a, 1998,b). Hibiki & Ishii proposent de
prendre I'y =0.188.

b. Ecart de vitesse relative

Une seconde cause de collisions provient des écarts de vitesse relative existant entre
les bulles de taille différentes. Prince & Blanch (1990) expriment la fréquence de collisions
due a ce second phénomeéne de la fagon suivante :

fon =nn,S, (V) = V) (VL.29)

ou n; et my sont toujours les concentrations volumique de particule de taille 1 et 2

respectivement. V' et V; désignent les vitesses d'ascension des bulles de diamétre d; et d,

respectivement et Sy, désigne toujours la section efficace de collision donnée par la relation
(VL17). La vitesse relative de chaque bulle peut &tre reliée 4 son diamétre, Prince & Blanch
(1990) reprennent une expression de la vitesse d'ascension due a Clift ef al. (1978) qui est une

relation couvrant la plupart des domaines industriels opérant dans des régimes turbulents :

i
V' = (2140 / p,d +0505¢d)”2 (VL30)
I

ou o désigne la tension superficielle.

c. Gradients de vitesse

Prince & Blanch (1990), Zun er al. (1993), qui simulent le comportement de bulles
injectées dans un écoulement turbulent, ainsi que Kocamustafaogullari & Ishii (1995)
considérent également les gradients de vitesse liquide comme source possible de collisions

entre les bulles. Une bulle située dans une région de I’écoulement ot la vitesse est élevée peut
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rattraper une autre bulle située dans une région voisine ot la vitesse est plus basse et entrer en
collisions avec cette derniére si la surface de recouvrement entre ces deux bulles est non nulle.
Prince & Blanch ainsi que Kocamustafaogullari & Ishii retiennent la formulation suivante

pour la fréquence de collision due aux gradients de vitesse moyenne :

.fcvoxl =mn,A(d, +d2)3 d:;/l (VL3
r

=
ou |[dw, /dr désigne le gradient radial de vitesse moyenne axiale du liquide. Le coefficient

numérique A différe suivant les auteurs. Prince & Blanch (1990) retiennent la valeur 0,166
pour A alors que Kocamustafaogullari & Ishii (1995) proposent 1,366. Ces facteurs sont en

fait issus de considérations géométriques non précisés par les auteurs quant & leur origines.

Ce modele (V1.36) n'a de sens que si la taille caractéristique des bulles est trés

inférieure a la largeur de la zone de gradient de vitesse liquide.

d. Aspiration dans les sillages

Lorsqu'une bulle entre dans le sillage d'une autre bulle la précédant, elle est accélérée
et peut alors entrer en collision avec celle-ci. Peu de modéles ont été proposés pour la
fréquence de collisions par ce mécanisme d’aspiration de bulles dans les sillages d’autres
bulles. Cependant, Bilicki & Kestin (1987) proposent un critére pour la transition écoulement
a bulles/écoulements & poche en supposant que la coalescence des bulles n’est due qu’a ’effet
des sillages. Par ailleurs, Zun ef al (1993) effectuent des simulations numériques
euleriennes/lagrangiennes d’écoulement a bulles dans lesquelles I’effet d’aspiration des
sillages est pris en compte dans leur modéle de coalescence des bulles.
A notre connaissance, les seuls auteurs a proposer une modélisation physique pertinente de ce
phénomene dans des écoulements eau-air sont Hibiki & Ishii (1999) qui proposent la

modélisation suivante :

coll

froke _ %n(v -v) (VL32)

8

ou I'; devient la nouvelle constante ajustable, v, et v; étant les vitesses locales du gaz et du

liquide.
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Pour conclure, nous pouvons faire quelques remarques concernant ces différents
modéles de coalescence. Chaque mécanisme de coalescence est traité indépendamment I'un de

l'autre. Le taux de changement d'aire interfaciale par coalescence est donné par la relation :
:::1?1 = Z(fmnﬂmu ),~ (VL.33)

Enfin, il n'est pas évident de donner le poids respectif de chacun de ces mécanismes. Les
différents auteurs ayant considéré dans leurs étude un, voire deux mécanismes de collision
mais rarement plus. En fait une grande majorité des travaux considérent que le mécanisme de

collision induit par la turbulence de la phase continue est le plus important.

V1.2.1.2. Efficacité de coalescence

Apres que deux bulles se soient rencontrées par I’un des mécanismes décrits ci-dessus, elles
sont alors séparées par un film liquide qui s’amincit progressivement sous ’effet de la
capillarité. Lorsque ce film atteint une épaisseur critique, il se rompt de fagon quasi

instantanée ce qui conduit a la coalescence des deux bulles.

Néanmoins, I’étape d’amincissement du film dure un certain temps. Si ce temps de contact
entre les bulles est inférieur au temps de drainage du film jusqu’a I’épaisseur critique de

rupture, les bulles se séparent sans qu’il y ait eu coalescence.
Ainsi, au sein d’un écoulement a bulles, un grand nombre de collisions conduiront & des
coalescences, d’autres non. D’un point de vue macroscopique, on peut donc définir ’efficacité

de coalescence comme le rapport entre le nombre de coalescences et le nombre de collisions :

. nombre de coalescences

o (VL.34)
nombre de collisions

D’un point de vue microscopique, on peut définir I’efficacité de coalescence comme la

probabilité qu’une collision entre deux bulles aboutisse 4 leur coalescence.

Prince & Blanch (1990) utilisent I’expression suivante pour [’efficacité de
coalescence :
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Y4

n(d,.d;)=e * (VL35)

ol tq représente le temps de drainage du film liquide entre deux bulles et t. le temps de contact
entre deux bulles. Le femps de drainage ty est obtenu par Prince & Blanch a partir de
l'expression de I'épaisseur d'un film liquide entre deux bulles proposée par Oolman & Blanch
(1986) :

1

30\

¢, =| 2Pe | Bo (VL36)
16c h,

Il est curieux de ne pas voir intervenir la viscosité du liquide dans l'expression du

terme de temps de drainage.

ou le rayon équivalent ri; est donné par la relation de Chesters & Hoffman (1982) pour des

bulles de taille unique d :
1
_1(_2_+3_) V137
rlZ - 2 dl d2 ( . )

Ce rayon représente le rayon final aprés coalescence (conservation du volume des deux
bulles). L’épaisseur initiale hy du film au moment de la rencontre des deux bulles. Cette
hauteur est estimée par Kirkpatrick & Lockett (1974) comme étant égale & 100 pm.
L’épaisseur finale du film hy est I’épaisseur critique de rupture égale 4 10 nm selon Prince &
Blanch.

Le temps de contact t. dépend de l'intensité turbulente qui régne & 1'échelle de la bulle, Prince

& Blanch retiennent I’expression suivante pour le temps de contact t; :

213
(, = (5—2-) (VL38)

qui correspond au temps de retournement d’un tourbillon de taille rj;. La méthode de calcul

du taux de dissipation d'énergie par unité de masse g; utilisé par les auteurs n'est pas précisc.
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Chesters (1991) utilise également I’expression (V1.35) pour I’efficacité de coalescence
n pour les dispersions liquide-liquide. En revanche les expressions des temps de contact et de
drainage du film sont différentes :

1/2,7/3 1/3
t, =058 e (V1.39)
O
2,32
t, =075 (VI.40)
(63

ot I'indice ¢ aux membres de droite désigne la phase continue et r le rayon des inclusions. Les

auteurs ne précisent pas la fagon dont ils évaluent le taux de dissipation d'énergie &.

Kolev (1993) retient I'expression suivante pour l'efficacité de coalescence lorsque les
collisions sont dues & I'agitation turbulente :

1

t 3
n= 0.032(?“—} (V141)
d

Le temps de drainage t; utilis¢ par Kolev est analogue & celui propos€ initialement par
Thomas (1981) obtenu  partir des hypothéses suivantes (Fig.V1.2-2) :

/]
7/ 7 7]
1/ 7 71
I. Realité 2. Modéle

Fig::re VI.2-2 : Modéle du drainage du film liquide (d'aprés Thomas, 1981)
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* les deux bulles en contact ont le méme diameétre d,

* le contact est maintenu par une force stationnaire F liée aux fluctuations d'énergie cinétique
turbulente,

* le drainage du film est analogue & celui qui s'effectuerait entre deux disques rigides de

rayon s.
Le calcul du temps ty nécessaire pour que le film liquide présent entre les deux bulles,

schématisées par deux plaques exercant une force F, s'amincisse jusqu'a une épaisseur h est un
probléme classique de lubrification dont Thomas (1981) rappelle la solution :

ty = —— (V1.42)

La tension superficielle s'opposant 4 la déformation des bulles, le rayon s résulte d'un équilibre
entre la force F et la force de tension superficielle :

4
FotSC (V1.43)
d
L'élimination du rayon s entre les relations (V1.42) et (V1.43) donne :
3 p Fd?
- (V1.44)

d~ 327 C)'th

Il reste & exprimer la force F. Dans un écoulement turbulent, la force F résulte des fluctuations

d'énergie cinétique a I'échelle de I'inclusion :

I
F=pv,’(d) d? = p,e¥3g¥3 (VL45)

Finalement, le temps de drainage du film liquide jusqu'a une ¢épaisseur h s'écrit d'aprés
Thomas :

2/3
f o Hipyey d' (V1.46)
17320 gh? '
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Kolev (1993) utilise la méme expression pour le temps de drainage du film liquide que
Thomas :

v 2 L 4
3 ppLvy (d) d
32n o’h?

ty = (VL47)

Cependant Kolev exprime ['énergie cinétique turbulente d'une maniére différente de Thomas.
Selon Kolev elle dépend de la taille de la bulle :

(2 ¢ , 1/4
E;L—dz sid <(ui /sL)

V) = 2ed)™ si(v? /e ) <d<L, (VL48)
(6,d)" sid=L,

ou Ly est la plus grande taille des tourbillons, qui est proportionnel & la géométrie du systéme,

et g le taux de dissipation de I'énergie est donné par Kolev par I'expression suivante :
1{ 03164 ) ,
g ==| ———|v VI1.49
‘ 2(Re°'25D) (V149)

ou D est le diamétre de la conduite et v le vitesse axiale. Lorsque la taille de la bulle est située
dans la zone inertielle, la substitution de la relation (V1.48, b) dans la relation (V1.47) redonne
le modéle de Thomas (Eq.VI.46) a un facteur 2 pres. Pour le temps de contact des deux bulles,
Kolev utilise I'expression suivante :

d

t, = —T7—— (VL50)
e L
V VL (d)

qui correspond encore une fois au temps de retournement d'un tourbillon d'échelle d.

Thomas (1981) introduit la notion d'un diamétre stable aprés coalescence plutét que
celle d'efficacité de coalescence. Le diamétre stable aprés coalescence est défini comme le
diametre critique au-dessus duquel les bulles ne coalescent plus. En supposant que la taille des -
bulles est comprise dans la zone inertielle du spectre de turbulence, le temps de retournement

d'un tourbillon est donné par la relation suivante :
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t,=(d?re, )" (VLS1)

ou le taux de dissipation d'énergie par unité de masse € est estimé & partir de la relation

sulvante :
g, =(u’/1) (VL52)

ol u est estimé a 5% de la vitesse moyenne de 'écoulement et 1 est de 'ordre de 10% de la
largeur de l'écoulement (ici du diamétre de la conduite). Thomas estime qu'il y aura
coalescence dés lors que tg < t¢, c'est & dire si d < dgoa OU deoa désigne le diamétre aprés

coalescence. Il vient :

o2n?
d,, =24 m (VL53)
LHL®L .

Le modele proposé par Thomas a été également utilisé par Berne (1983). L'épaisseur critique
de rupture utilisée par ces deux auteurs est de l'ordre de 100 nm alors que Prince & Blanch

(1990) utilisent plutdt la valeur 10 nm.

Blahak & Stidtke (1996) propose de prendre l'efficacité de coalescence donnée par
Coulaloglou & Tavlarides (1977) :

4

n=e (VL54)

ou ty4 est le temps de drainage utilisé par Prince & Blanch (EqVIL.36) et T est le temps de

contact dans un écoulement turbulent estimée par Levich (1962) :

ou g, le taux de dissipation d'énergie par unité de masse, est estimé par la relation (VI1.26).
Cette expression dépend du diamétre des bulles et de I'énergie de dissipation. Le terme

résultant pour l'efficacité de coalescence est donné par l'expression suivante :
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6 3 2 6.3.2
m(%}i‘.’g& ~ exp —1.3069%?-'- (VL56)
f

1
n=exp| -
45

Hibiki & Ishii (1999) se basent sur les travaux de Blahak & Stiddtke et proposent en

conséquence exactement la méme efficacité de coalescence (Eq.V1.56).

V1.2.2. Modélisation des phénoménes de fractionnement

Le fractionnement (morcellement d'une bulle en deux bulles ou plus) peut avoir des origines
diverses : accélération rapide, fluctuations turbulentes, collisions, instabilités diverses...

Compte tenu de la valeur élevée de la vitesse de la phase liquide des écoulements qui nous
préoccuperont au long de cette étude, nous supposerons les fluctuations turbulentes comme

étant la cause dominante du fractionnement.

Le développement de modeles phénoménologiques pour le taux de fractionnement dans des
dispersions gaz-liquide est d'un intérét significatif dans l'étude hydrodynamique des
écoulements diphasiques. Une premiére étape logique serait d'appliquer les modéles existants
pour le fractionnement dans les dispersions liquide-liquide aux dispersions gaz-liquide.
Malheureusement, il a été constaté que cette idée ne rencontrait pas un grand succés. Par
exemple, Lafi & Reyes (1993) applique un modéle développé a l'origine pour la fréquence de
fractionnement de gouttes aux valeurs expérimentales de Prince & Blanch (1990) pour la

fréquence de fractionnement de bulles et constatent un trés mauvais accord.

Une des raisons de ces mauvais résultats peut étre, d'aprés les auteurs, le fait que le
fractionnement de bulles dépend de la densité de la phase continue et non de la densité de la
phase dispersée comme c'est le cas pour des dispersions liquide-liquide.

Prince & Blanch (1990) proposent un modéle pour le fractionnement de bulles dans un
écoulement turbulent gaz-liquide utilisant la masse volumique de la phase continue. Les
auteurs suggerent que le fractionnement des bulles est essentiellement dii aux interactions

entre les bulles et les tourbillons dont la taille avoisine celle des bulles.
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Figure VI.2-3 : Interactions entre les tourbillons et une bulle de gaz.

Les tourbillons plus grands ou plus petits que la taille des bulles n'ont aucun effet sur le
procédé de fractionnement des bulles. Les grands tourbillons transportent simplement les
bulles les fractionner et les petits tourbillons n'ont pas assez d'énergie pour provoquer le

fractionnement.

D'autres auteurs ont par la suite repris le modéle de Prince & Blanch pour la modélisation des
phénomenes de fractionnement de bulle de gaz au sein d'un écoulement turbulent (Blahak &
Stiidtke, 1996). La structure générale des modéles de fractionnement ressemble de trés prés a
celle des modéles de coalescence (Eq.VI.15). On retrouve donc de facon analogue les deux
termes suivants : la fréquence de collision (entre une bulle et un tourbillon) et l'efficacité de
fractionnement. Différents modéles sont alors proposés dans la littérature pour exprimer les

grandeurs feop et 1.

V1.2.2.1. Fréquence de collision

Le taux de fractionnement proposé par Prince & Blanch est donné par une expression
similaire a celle proposée par les auteurs pour la coalescence de deux bulles (Eq.VL.16) et est
donné par l'expression suivante :

]
fon(dy,d,) = nnS, (VxT +V/] )/2 (VL57)

ou n. est le nombre de tourbillon par unité de volume et Sie la section efficace de collision
entre une bulle de diamétre d, et un tourbillon de taille d.. Cette section efficace de collision

est donnée par l'expression suivante :
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Sie =72 (d, +d,)? (VL58)

V. représente la vitesse caractéristique des tourbillons ayant une dimension voisine de celles

des bulles et V| la vitesse caractéristique des bulles. Ces vitesses sont estimées, pour une

bulle comme pour un tourbillon, par la relation suivante :
Vi =14(d,)?  i=lLe (VL59)

Hibiki & Ishii (1999) proposent également de modéliser la fréquence de collision de
tourbillons et de bulles. Suivant la théorie cinétique des gaz (Loeb, 1927) la fréquence de

collision entre tourbillons et bulles peut s'exprimer de la maniére suivante :

a28|/3

3 43 (amax -—OL)

turimp __
fbreak =r

(VL60)

ou I'; est une constante ajustable. Le taux de vide maximum oty calculé dans les conditions
d'empilement compact égal 4 0.8 et le taux de dissipation d'énergie est donné par la relation
(VL.28)

V1.2.2.2.Efficacité de fractionnement

Seul un certain nombre de collisions entre bulles et tourbillons résulte en un fractionnement
de bulle. Le critére principal pour le fractionnement d'une bulle est le rapport de I'énergie du
tourbillon et de I'énergie interfaciale de la bulle. Le bilan des forces destructrices et cohésives
est généralement exprimée sous la forme d'un nombre de Weber We (Bhavaraju et al. (1978) ;
Kocamustafaogullari & Ishii, 1995):

2
We 2 Wdpy (VL61)
(e}

Un nombre critique de Weber est déterminé au point ot le bilan des forces destructrices et
cohésives détermine un diamétre maximal de stabilité, c'est a dire le diamétre au dela duquel il
y aura nécessairement fractionnement. Bhavaraju ef al. (1978) propose une expression pour

le diamétre maximal d, de stabilité dans des écoulements liquide-gaz turbulents :
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0‘0‘6 ” 0.1
=112— | e (V162
(P/V)p (ud ] )

ou le rapport P/V| est la puissance de pompage P dissipée dans le volume V; de la conduite et
Hc et pg les viscosités respectivement de la phase continue et de la phase dispersée. De ces

expressions, les auteurs obtiennent un nombre de Weber critique égale 4 2,3 transposé en une

vitesse critique’ V; de tourbillons pour le fractionnement de bulles de diamétre d;.

2
VI=15-2 (VL63)
d,p,

Finalement, ['efficacité de fractionnement est donnée par l'expression suivante :

\'AR
n(d,,d,) =exp{— VCTCZ (VL64)

(4

oli I'estimation de la vitesse V. n'est pas précisé par les auteurs.

Hibiki & Ishii (1999) proposent pour l'efficacité de fractionnement la relation suivante

_ Ey VL65
My = expy =2 (VL.65)

ou m est une constante de l'ordre de 1 et Ey, 1'énergie nécessaire pour fractionner une bulle en

deux bulles identiques :
D 2
E, = 2m(—2—1-}’3—) ~ 16D, = 0587n0D? (VL66)

et ¢ représente I'énergie cinétique d'un tourbillon donnée par Tsouris & Tavlarides (1994) :

e=0.43np,d.’e?”’ (VL67)

Finalement, l'efficacité de fractionnement est donnée par la relation suivante :
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N =exp[—K S ] (VL68)
P

5/3,2/3
D;’e

ou K une constante ajustable et g le taux de dissipation d'énergie par unité de masse est donné
par la relation (V1.28).

VI.2.3. Changement de phase

Les phénoménes de coalescence et de fractionnement sont des mécanismes purement
hydrodynamiques intervenant dans l'évolution des interfaces et donc dans l'évolution de la
concentration d'aire interfaciale. Cependant, lors de I'étude des écoulements bouillants, il
existe également d'autres facteurs influant sur la concentration d'aire interfaciale, notamment
le changement de phase. Ce dernier mécanisme serait méme d'aprés Kocamustafaogullari &
Ishii (1995) le terme source prépondérant lors d'écoulements bouillants.

De plus, si I'écoulement étudié se trouve étre sous-saturé, les phénoménes de

recondensation entrainent également de fortes variations de la concentration d'aire interfaciale.

Kocamustafaogullari & Ishii (1995) proposent un terme source de nucléation en paroi

®,, donné par la relation suivante :

O, = % nfrnD} (VL69)

ou &, est le périmétre chauffant, A la section de passage de I'écoulement, n la densité de sites
de nucléation, f la fréquence de détachement et Dy le diamétre le détachement des bulles. Les
auteurs proposent des relations décrivant ces différents termes. Ainsi la densité de sites de
nucl€ation, le diameétre des bulles au détachement ainsi que la fréquence de départ des bulles
sont respectivement données par les relations décrites au chapitre précédent (V.20), (V.16), et
(V.25). Cependant, d'autres relations comme proposées dans le chapitre précédent peuvent

étre utilisées pour les différentes grandeurs requises.

Les phénoménes de recondensation présents dans les écoulements sous-saturés n'ont
jamais €té pris en compte jusqu'a ce jour. Il serait donc intéressant de construire un terme puits
dépendant de I'état de sous-saturation du liquide. Ce terme fera sans doute intervenir des
coefficients d'échange entre bulles et phase liquide du type de ceux utilisés dans la
modélisation adoptée dans le code ASTRID (Annexe 2).

-24] -




Dans un premier temps, nous essayerons de prendre seulement en compte le
phénomeéne de nucléation en paroi en étudiant cette équation d'aire interfaciale grice aux

données obtenues en écoulements sarurés dans la banque de données DEBORA.

VI.3. Conclusions

Nous avons rappelé comment I'équation de transport d'aire interfaciale peut étre obtenue 2
partir du modeéle statistique de transport de la distribution du nombre de particules. Les
différents mécanismes fondamentaux de création et de destruction d'aire interfaciale ont été
présentés et discutés en détail. Les effets hydrodynamiques peuvent étre séparés en deux
contributions : la coalescence et le fractionnement. Nous avons également vu que lors
d'écoulements bouillants, d'autres phénoménes pouvait affecter de facon trés importante la
concentration d'aire interfaciale. Il s'agit notamment de la nucléation en paroi et de la
recondensation lors des écoulements bouillants sous-saturés. Cette approche doit maintenant

Etre validée par une confrontation a des résultats expérimentaux.

VL4. Application aux cas des écoulements bouillants saturés.

Nous avons retenu deux options pour appliquer I'équation de transport d'aire
interfaciale aux données relatives & l'aire interfaciale acquises lors des essais réalisés sur la
boucle DEBORA.

La premiére méthode consiste 4 déterminer le membre de gauche de I'équation de
transport d'aire interfaciale & partir des données expérimentales afin d'en déduire le terme
source c'est a dire le membre de droite.

La seconde méthode consiste a utiliser une équation d'aire interfaciale ot les termes de

destruction et de création d'aire interfaciale sont modélisés.

Vi.4.1.Méthode 1

L'idée consiste a montrer que le membre de gauche de I'équation d'aire interfaciale
peut €tre estimé a partir des données expérimentales. Cela devrait permettre de tester les
modeles existants du terme source, ou de proposer une nouvelle modélisation de ce terme.

Nous utiliserons le maillage d'un tube fictif, en remplacant I'évolution des mesures en
fonction du titre de sortie Xeq par une évolution en fonction d'une cdte z, en utilisant le bilan

thermique comme cela a déja été montré dans le chapitre L.
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A/ Mise en ceuvre de la méthode

La banque de données DEBORA dispose d'essais correspondant & un écoulement saturé ce qui
permet, dans un premier temps, de simplifier I'étude en s'affranchissant du terme puits 1ié 4 la
recondensation. Si nous plagons tous les points de mesure sur le maillage d'un tube fictif, le

schéma de la figure VI.4-1 sera obtenu.

Xeq, Pk z
Hkkkk
P S TP U S I
XX KK .

* Points de mesures
itlolalala Xeq Titre thermodynamique
follalialialiel z Cote

Xen, Hkkk z,
chl h—dk—de—de—k Zl
zou ch

Figure V1.4-1 : Schéma du maillage d'un tube fictif réalisé grice aux données de la banque

Les points de mesure correspondent aux différents profils (de taux de vide, d'aire interfaciale,
etc.) figurant dans la banque de données. En premiére approximation la vitesse de transport

d'aire interfaciale ¥V, sera supposée égale & la vitesse des bulles v, !

<
li
<!

(VL70)
L'écoulement étant permanent et supposé axysimétrique, la relation (VL.1) s'écg'it alors :
div(a;v, ) =adiv(, )+ grad(a,) = ¢, (VL71)

ou encore :
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o(a;)

' oz oz 'r or g or

=0y (VL.72)

Cette équation permet d'estimer le terme source ¢, si chaque terme du membre de gauche est

calculé a partir des données expérimentales.

B/ Problémes engendrés

Cette équation fait intervenir la composante radiale de la vitesse Vgr qQui n'a pas été mesurée.

MVe) &

Le terme (a; /1) ne peut cependant pas étre négligé devant le terme a, comme

3 . Oa; . . . A T
pour une couche limite, et le terme v, E’, inconnu lui aussi, ne peut étre négligé devant le

Oa,
terme ng 5— .
Z

En effet, méme si la composante radiale de la vitesse Vg est faible face & la composante axiale
Vgz, la dérivée en r de l'aire interfaciale a; est grande vis-a-vis de sa dérivée en z comme le

montre le Tableau V1.4-1 obtenu a partir des valeurs expérimentales.

Au vu des résultats et de la reproductibilité de ceux-ci, il faudrait admettre que le rapport des
vitesses verticale et radiale est toujours supérieur 1000 pour négliger les termes en vg,.

) ‘ ) ov or
1l faut donc nécessairement évaluer les termes Vgr et —a-—
r

6a,- aa,’
Cas étudié o oz
P =2.6 MPa,
G = 1999 kg/m?s, 987560 11250
¢ =73.8 kW/m?
P = 1.4 MPa,
G = 1997 kg/m?s, 851268 9567
¢ =73.8 kW/m?

Tableau VL.4-1 : Gradients axiaux et radiaux d'aire interfaciale

C/ Solutions envisagées
Deux solutions ont été envisagées pour résoudre ce probléme :
Une premiére solution passe par l'utilisation de I'équation de bilan de massc !~ !»

phase dispersc. :
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div(p,a¥,)=T (VL73)
Pour un écoulement saturé axysimétrique la relation (V1.84) s'écrit de la maniére suivante :

P, o 10(Ve) o oa

—=T V174
oz %oz r or ¥ or ( )

Les problémes liés & I'utilisation de I'équation de bilan de masse sont du méme ordre que ceux

s rerge s o . e . 0
liés a T'utilisation de I'équation de bilan d'aire interfaciale. En effet, les termes vgrga et

gr

r

. oo u e oo
sont inconnus et le terme v, — ne peut étre négligé devant le terme v_—. En
¥ 0z ¥ or

effet, les variations axiales de taux de vide sont de l'ordre au maximum de 70% sur la
longueur chauffante alors que le taux de vide dans une section peut varier de 20% en 1 & 2
mm. Nous donnons dans le Tableau VI.4-2 les ordres de grandeur des gradients axiaux et
radiaux du taux de vide :

oa. oa.
Cas étudié o oz
P =2.6 MPa,
G = 1999 kg/m?s, 95 0.187
¢ =73.8 kW/m?
P=14MPa,
G = 1997 ke/ms, 103 0.204
¢ = 73.8 kW/m?

Tableau VL.4-2 : Gradients axiaux et radiaux d'aire interfaciale

Encore une fois, il faudrait admettre que le rapport des vitesses verticale et radiale est toujours

supérieur a 500 pour négliger les termes en vg.

Nous montrons ainsi que I'équation de conservation de la masse ne peut pas étre utilisée de

fagon formelle pour permettre de retrouver une estimation de cette vitesse Vgr.

Une deuxiéme solution pourrait étre d'estimer la vitesse radiale v, & partir des données
de la banque. Cette approche est cependant trés difficile car cette vitesse est trés faible. La
seule possibilité serait de I'estimer en remettant en cause une des hypothéses du traitement des

données qui suppose que l'écoulement est localement homogéne (localement signifiant sur une
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distance d'un diamétre de bulle). En effet, il existe des gradients locaux qui montrent que cette
hypothese n'est pas réellement vérifiée, méme si elle reste valide puisque la vitesse radiale est
faible vis a vis de la vitesse verticale. Cependant, méme si une approche différente est utilisée
pour essayer de retrouver la vitesse radiale, l'incertitude finale risque d'étre trés importante
puisque des dérivées locales des données (y compris les dérivées de la densité de centres qui
n'est connu qu'avec une grande incertitude) interviendraient dans un modéle d'écoulement

faiblement inhomogéne.

En conclusion l'estimation du membre de gauche de I'équation de transport d'aire
interfaciale a partir des données expérimentales parait impossible car le traitement
des données de la banque est fondé sur I'hypothése d'une vitesse gaz purement
verticale alors que l'équation contient des termes impliquant une composante
radiale de la vitesse du gaz. Il nous a été impossible d'estimer cette vitesse et les
solutions que nous avions entrevues ne se sont finalement pas avérées pertinentes.
La seule solution passe donc par la mesure directe de la composante radiale de la

vitesse du gaz, mesure actuellement impossible.

V1.4.2. Méthode 2

La deuxiéme méthode consiste a utiliser une équation d'aire interfaciale contenant des
termes de création et de destruction d'aire interfaciale déja modélisés.

Pour cela nous nous appuyons sur les travaux d'Hibiki & Ishii (1999) qui ont modélisé
les termes de coalescence et de fractionnement et comparé la relation (VI.1) complétée par
I'expression du terme source et écrite sous forme monodimensionnelle avec leurs résultats

expérimentaux sur des écoulements adiabatiques eau-air.

L'idée consiste alors & appliquer cette modélisation & notre type d'écoulement et de
rajouter les termes dus a I'ébullition en paroi (création d'aire interfaciale) et éventuellement a

la recondensation au sein du liquide sous-saturé.

V1.4.2.1. Rappels des travaux d'Hibiki & Ishii (1999)

Les auteurs proposent la formulation (VI.14) de Wu et al. (1998) pour l'équation de transport
d'aire interfaciale :
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oa, o= 1(aY
—;-t—+d1v(aiv.') = 5\4—}(—3) [Z¢c + 0y, "’"‘%b]

(VL75)
+ (-2&) [—6—9-+ div(a;/i)]
3a. j| ot

ou ¢. est le terme représentant le taux volumique de coalescence (nombre de coalescences
effectués par unité de volume et par unité de temps), ¢, le taux de fractionnement, ¢p le taux
dd au changement de phase (recondensation et nucléation en paroi), le second terme du
membre de droite de I'équation (VI.75) représentant le taux de changement d'aire interfaciale
volumique dit & la détente du gaz. Rappelons de fagon succincte les différents phénomeénes
entrainant la coalescence ou la fragmentation de bulles décrits aux paragraphes VI.1.2.1 et
VI1.2.2:

® Coalescence
® collisions entre bulles (turbulence)
® entrainement de bulles (sillage)

® cisaillement liquide, vitesse (taille)

® Fractionnement
® collisions avec tourbillons turbulents

® instabilité interfaciales
Hibiki & Ishii n'ont pris en compte que les phénoménes figurant en italique. Le taux de

coalescence dii a la turbulence de la phase liquide proposé par les auteurs est obtenu & partir
des relations (VI.15), (VL.27) et (VL.56) :

2_.1/3 5.3.2

turbulence a'e d pl8
=1 X —1.30,6,———— VL.76
q)c 1 du/3 (amax __a) p( 0_3 J ( )

Ce modéle fait intervenir le taux de vide «, 'aire interfaciale a;, et le diamétre des bulles d.

L'expression du terme de coalescence par entrainement dans le sillage est obtenu & partir des
relations (VI.15), (V1.32) et (VL.56) :
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532
grpmion _ E(Vg —v,)exp| ~1.30¢ d_p_lﬁ_ (VL77)
d &)

Enfin, I'expression du terme de fractionnement est obtenu & partir des relations (VI.15),
(VL.60) et (V1.68) :

a2e¥?

c
exp| K ——— (VL78
FRE (amax —oc) p[ plDi/ssz/aj )

d)bu =F

En conclusion les auteurs proposent la formulation monodimensionnelle suivante de

I'équation de transport d'aire interfaciale :

e o [ty

(VL.79)

avece !

((va)) = <?av>> ~(Ve) (VL80)

et par exemple,

2 3 5 3.2
(d)tcurbulenw) - Fl ”/Sa> € CXp __K6 @_?_!E__ (Vlgl)
<d> (amax ——(CX,)) ©
et,
N ’ d 5 3.2
<¢:Sp"a"°“) =T, <i-%(vg ~v,)exp| —1.30¢ ch‘f— (VL82)

Une premiére remarque peut étre faite a propos de la relation (VI180). Pourquoi la

vilesse <<viz>> serait-elle égale a la vitesse (vgz>? En effet, cette vitesse peut

localement étre assimilée a la vilesse gaz mais il n'est pas prouvé qu'il en soil de

méme pour des moyennes telles qu'effectuées dans l'équation (V1.80).
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Les auteurs ajustent les constantes des modéles de taux de coalescence et de fractionnement

sur leurs expériences et retrouvent un bon accord avec leurs propres résultats (Fig.V1.4-2).

80 AR TR L S B
Total
60F T Pressure .
»-- Bubble Random Collision -
e — Turbulent Impact
40} J
20
ok

¥

-20F j=0.491m/s, j =0.190m/s
[ D=50.8mm L
0 10 20 30 40 50 60
Axial Position, z/D [-]

. -1
Interfacial Area Conc. Change, <a>-<a, > [m']

Figure V1.4-2 : Comparaison de la modélisation 1D 2 des résultats expérimentaux
de I'évolution de I'aire interfaciale (d'apreés Hibiki & Ishii, 1999)

VI1.4.2.2. Application aux écoulements bouillants : modélisation monodimensionnelle

Deux remarques préliminaires peuvent étre faites :

* nous négligerons les termes induits par la détente du gaz car les mesures sont effectuées a
pression constante,

e nous nous intéresserons aux mesures effectuées en écoulement saturé afin de nous
affranchir du terme de recondensation.

Nous allons dans un premier temps appliquer la formulation monodimensionnelle de
I'équation d'aire interfaciale proposée par Hibiki & Ishii. Si nous négligeons le fractionnement
qui ne semble pas intervenir dans notre étude (chapitre I), le terme de détente et si nous nous
limitons dans un premier temps a la coalescence induite par la turbulence qui est sans doute

prépondérante dans des écoulements a fortes vitesses, 1'équation de transport d'aire interfaciale
s'écrit :
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leta)-5 8] oo, s

ol <¢‘““’““’“°°> est donnée par la relation (VI.81) et ®,, est un terme de création d'aire

c

interfaciale en paroi. Contrairement aux auteurs qui utilisent le taux de vide <a> issu de leurs
expériences nous avons choisi d'utiliser le modéle d'Ahmad (Eq.IL.72). Les autres données
telles que le taux de dissipation de la turbulence liquide ¢ (relation VI.31) et le taux de vide
maximum Omax = 0.8 constituant le modeéle de taux de coalescence sont les mémes que celles
proposées par les auteurs.

Il nous faut également un modéle permettant de calculer l'aire interfaciale créde en
paroi. Nous allons donc reprendre le modéle Kocamustafaogullari & Ishii (1995) en utilisant
les corrélations de densité de sites de nucléation, de diameétre de détachement des bulles et de
fréquence de détachement que nous avons analysées au Chapitre V.

L'aire interfaciale volumique ®,, créée a la paroi par unité de temps est donnée par la relation :

o, = 16mnfD; (VL.84)
D

tube

Nous avons retenus, et malgré les doutes que nous avons émis quand a la justification de ces
modéles, le modele de Kurul & Podowski (1991) pour la densité n de sites de nucléation et le
modéle de Cole (1960) pour la fréquence de détachement f. Le diamétre des bulles au
détachement Dy est déterminé grice a la banque de donnée (paragraphe 1.2.2). En effet
I'analyse de cette banque nous a montrée que pour des conditions thermohydrauliques (P, G,
) fixées, le diametre des bulles au détachement était pratiquement le méme quel que soit le
titre thermodynamique ce qui justifie I'utilisation d'un seul diamétre de détachement quel que
soit la cote du point considéré.

L'équation de transport d'aire interfaciale volumique s'écrit finalement

)5 & ) o, |
@ (o e

1f (o)
3\ (a)) (@)

d 5 382 2
exp __K6< ) P , Lonnfd,

=T
(amax - <Cl>) 63 Dtubc

Pevr faciliter I'utilisation de la banque de données nous avons réécrit cette €quation en faiou...

apparaitre le titre thermodynamique Xeq :
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° (<a"><<vgz>>) =Fl( <a>J (d) o) o7 exp| -K§ (d) pie* |GD,, L

dx., 3@ ) (d)" (ot — () o o vse)
N 47nfD.GL
¢
avec
__ 4
SR R (VL87)

tube

Les comparaisons des résultats obtenus grice a cette formulation de I'équation d'aire
interfaciale avec nos résultats expérimentaux ont été peu probants voire inexploitables. En
effet, nous avons comparé cette modélisation & plusieurs cas différents de la banque de
données, aprés avoir moyenné les profils d'aire interfaciale sur une section droite. Or, nous
nous sommes rendu compte que I'évolution monodimensionnelle expérimentale de l'aire
interfaciale est relativement linéaire (figure VI.4-3). Le modéle calculant le taux de
coalescence étant fortement dépendant du taux de vide, le calcul de l'aire interfaciale par
I'équation (V1.86) donne alors des résultats complétement dénués de sens lorsque le taux de
vide augmente (figure VI.4.4). Nous avons beau eu joué sur l'ajustement de certaines des
constantes, notamment sur le parametre I' et également sur les paramétres constituant le

modéle de production d'aire interfaciale en paroi, les résultats ont toujours été inexploitables.

6000 +

=
« Aire Interfaciale moyennée sur la section de la conduite -
5000
-l
E 4000 "
pd "
2
=
§ 3000 + "
&
E =
ol
g
& 2000 .
1000 =
=
0+ 4 + £ + + + + + i
-0.08 -0.06 -0.04 -0.02 0 0.02 0.04 0.06 0.08 0.1

Xeq

Figure V1.4-3 : Evolution monodimensionnelle de I'aire interfaciale
(P =2.6 Mpa, G = 30000 kg/m?, ¢ = 128.8 kW/m?)
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x  Aire interfaciale moyennée

15000 + sur la section
13000 +
== Aire interfaciale calculée
avec la modélisation

11000 ~+ d'Hibiki (Coalescence / 10)
_.. 9000 -+ = = Aire interfaciale calculée
£ avec la modélisation
= 1 d'Hibiki (paramétres
K 7000 originaux)
(5]
[
g 5000 E
&
£ 3000 +
g
< | 1

x
< 1000 + x L]
— } f f ; f ; f ; f t —t ; ; f i
“
-1000.0:1 0.1 01 -0 0 -0 -0 O 0.010.02 0.03 0.04 0.05 0.06 0.Q7 0.08 0.08 0.1\.11
» ~
-3000 + e
-
-
»
-5000 - .
Xeq

Figure V1.4-4 : Comparaison de la modélisation de I'aire interfaciale aux résultats expérimentaux
(P =1.4 MPa, G = 2000 kg/m?s, ¢ =76 kW/m?)
Comparaison avec la modélisation d'Hibiki utilisé originellement et avec le préfacteur I" divisé par 10.

Nous nous sommes alors demandés dans un premier temps si la fagon de moyenner des
auteurs était adaptée a notre cas?

En effet, lorsque les profils ne sont pas plats, I'identité liant les moyennes de produits au
produit des moyennes n'est pas vérifiée :

<fg> (£)e)

W) (V1.88)

Nous avons alors décidé d'utiliser les données de la banque pour quantifier ce point en
comparant les deux termes suivants :

1 ' 2.3 dSple?
rg[g) i sz 7o —Ké——g’;i— = ¢ (V1.89)
2 2 i3 5 3.2
plffer) o) e 1 @) eie PIE_ 1 geon (VL90)
32 ) (0)™ (o ~(r)) o
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ou le terme ¢y est la formulation proposée par les auteurs. Les résultats de cette étude

(calculs effectués avec la constante I = 0.188 donnée par les auteurs) sont donnés dans le
Tableau V1.4-3.

Pression de | Température | Vitesse massique | densité de | titre de . -
sortie (MPa)| _ entrée (°C) (kg/m?s) flux (kW/m?)| sortie ¢ HI
1.46 37.67 1998.9 75.79 0.0525 5862 741
2.62 66.6 1999 73.89 0.031 4863 875

Tableau V1.4-3 : Calculs concernant les différentes fagons de moyenner les termes de coalescence

Les effets de profils apparaissent donc comme trés importants et la fagon de

moyenner de Hibiki & Ishii se révéle non pertinente dans notre cas.

Afin de s'affranchir des inconvénients introduits par le processus de moyenne, nous pouvons
réécrire le terme de coalescence en ne faisant intervenir que le taux de vide o et l'aire
interfaciale a;. En effet, le taux de vide a, l'aire interfaciale a; et le diamétre de bulle d sont

reliées, pour des bulles sphériques, par I'expression suivante :
a, =— (VL9D)

L'expression générale donnant le taux de coalescence peut donc se réécrire de la facon

" 11 OLx/aa"5/381/3 a5p382
0 =T s RN =579~ (VL92)

13,503 .1/3 5 32
9= =T _exp] —5.795| %P1 (VL93)
(amax "'CX.) aiG

ou I" est la nouvelle constante ajustable. Regardons maintenant si les deux fagons de

sulvante :

ou encore .

moyenner produisent encore des résultats différents. Posons :

-253 -




113,53 /3 5 3.2 .
D220 eyp| -5.794% PIE 1) = s (VL94)
(Gt — ) ac

r, <a>|/3 <ai>5/3 81/3

(e =(t))

= oo (VL.95)

Le Tableau VI.4-4 montre quelques résultats obtenus a partir de la banque de données :

Pression de | Tenipérature | Vitesse massique | densité de | titre de - eon - eon

sortie (MPa) | entrée (°C) (kg/m?s) flux (kW/m?)| sortie ¢ H
1.46 37.67 1998.9 75.79 0.0525 1850 1227
2.62 66.6 1999 73.89 0.031 1620 883
2.62 69.2 2997 107.5 0.064 1214 954
2.62 61.5 2000 73.89 -0.036 937 630

Tableau VI.4-4 : Calculs concernant les différentes facons de moyenner les termes de coalescence
aprés modification du terme de coalescence

Nous constatons que la suppression d'un effet de profil, en I'occurrence celui du diamétre par
l'utilisation de 'équation (V1.95) fournit des résultats plus corrects les écarts entre les deux

fagons de moyenner étant réduits de maniére considérable.

Ce résultat n'est toutefois pas encourageant car il montre clairement la sensibilité des
modeles & des moyennes de formulations qui sont supposées identiques localement. Or, la
différence entre les résultats fournis par les relations (V1.89) et (VI.94) montre a quel point la
sensibilit¢ du modéle de coalescence est importante suivant la prise en compte d'un
formalisme avec trois variables locales (aj, o et d) ou deux (a; et o) . La figure VI.4-5 montre
les différences entre le formalisme de Hibiki & Ishii, prenant en compte du diamétre des

bulles d, le formalisme proposé qui ne fait pas intervenir le diamétre d et €galement suivant la
fagon de moyenner.
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Figure V1.4-5 : Evolution du terme ¢°°a suivant que I'on prenne

en compte ou non le diamétre d et suivant la fagon de moyenner

Nous avons par ailleurs étudié I'évolution en fonction du taux de vide, donc le long de la

conduite, du coefficient de covariance C défini par la relation suivante :

Y3, 5/3.1/3
a’"a’’s
["————exp

(amax - OL)

()" (2 )P
S =)

09 1

Cc2

(V1.96)

Coefficient da covariance C
e o © o © o o
N = kN L o -~ o
J t + t $ +

g
-

1 n 3 3 $
4 t T 1

0 0.05 0.1 0.15 0.2 0.25 03 0.35 0.4
Taux de vide

o

Figure V1.4-6 : Evolution du coefficient d ecovariance C en fonction
du taux de vide moyen (P = 2.6 MPa)

La figure VI.4-6 montre qu'il n'est pas envisageable de supposer ce coefficient constant.
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En  conséquence, il nous semble difficile d'utiliser une Sormulation
monodimensionnelle de I'équation d'aire interfaciale car il serait nécessaire de
prendre en compte un coefficient de covariance dont la valeur dépend fortement
des conditions d'écoulement. A l'issu de ces premiéres conclusions, nous avons
donc décidé de tenter une étude bidimensionnelle de | ‘équation de transport d'aire
interfaciale.

V1.4.2.3. Application aux écoulements bouillants : modélisation bidimensionnelle

Une modélisation bidimensionnelle peut sembler une approche plus pertinente qu'une
modélisation monodimensionnelle. Il faut néanmoins garder a l'esprit que ce raisonnement
ressemble plus & une fuite en avant qu'a une réelle solution : les problémes d'effets de profils
mis en évidence sont évidemment contournés mais au prix d'une augmentation significative de
la complexité, surtout au niveau des relations de fermeture.

Les variations des profils radiaux d'aires interfaciales le long du canal sont dues aux
phénomenes de coalescence ainsi qu'a la migration d'aire interfaciale créde en paroi vers le
centre de I'écoulement. 11 est aisé grice a la banque de données de reproduire un maillage
fictif, uniforme en z, en effectuant les interpolations nécessaires entre les différentes mesures.

La figure VI4-7 montre une partie du maillage fictif obtenu grice aux mesures
expérimentales.

= » * = = > Ajreinterfaciale créée ou entrant dans la maille

—p Aire interfaciale diffusse

az+2,R az+2,1r az+2,r+l a2+2,r+3

A242,r=0
?—f—-——'— S,y P— °

LECI I 3

aZ'R z,r—‘-O

az,Hl . az,ﬁZ az,r+3

Figure V1.4-7 : Maillage fictif de la banque de données afin d'effectuer des bilans
d'aire interfaciale dans les mailles
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L'équation locale de bilan d'aire interfaciale s'écrit :

div(a,v,) :.3_1;(91) (-] (V1.97)

[ai%l—%-z——}»v ?ﬁ} a.la(wg‘)w % =-1~(9‘—) [—0°* ] (V1.98)

En discrétisant cette équation sur une maille non adjacente 2 la paroi il vient :

2
Av Aa. 1 (oo
gz et S I maille __eoal _
\taimaillc Az + Vgamaiie AZ}‘&U(&:]&) [ ¢ ]mm.“e Fa, (V1.99)
ou:
olrv )
Fa 2|a L ( g‘)+vg,-a-a—* (VL.100)
r or or

représente un flux transversal d'aire interfaciale. Pour une maille adjacente & la paroi le
membre de droite doit étre complété par le terme Dy de production d'aire interfaciale a la

paroi donné par exemple par la relation (VI.84).

Le préfacteur I" de l'expression donnant le taux de coalescence pourra éire
ajusté de facon a ce que le terme Fa; soit nul dans la maille adjacente a I'axe de

la conduite que nous appellerons dans la suite maille centrale.

La figure VL.4-8 représente le maillage fictif réalisé sur le domaine étudié et les résultats pour
1a maille centrale sont donnés au Tableau VI.4-5. Nous avons délibérément omis de mettre
tous les titres thermodynamiques issus des interpolations, pour l'obtention d'un maillage

régulier, afin de ne laisser que les titres correspondants aux mesures expérimentales.
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;E Xeq (zt1)

1 X (2+3)

- Xeq(zt1)

L Xy (z)

Figure V1.4-8 : Représentation du maillage fictif utilisé grice a la banque de données

Titre Efficacité de Taux de aire interfaciale | aire interfaciale
correspondant a | coalescence | coalescence mesurée de la calculée de la Fa
la maille (m'ss") maille centrale maille centrale
(1/m) (1/m)
0.101 0.94 22236 6322 36045 29722
0.085 0.94 14374 5954 30622 24668
0.074 0.93 9294 5600 24790 19190
0.064 0.93 7733 5346 22762 17416
0.056 0.93 5490 5200 18987 13786
0.049 0.93 4789 5117 17790 12673
0.043 0.93 5017 5016 18424 13408
0.035 0.93 5203 4937 18886 13948
0.029 0.93 3897 4887 16236 11348

Tableau V1.4-5 : Valeurs calculées dans la maille centrale (P = 2.62 MPa)

Nous pouvons agir sur deux facteurs pour faire tendre Fa; vers zéro :

* sur la valeur de l'aire interfaciale créée en paroi en modifiant les paramétres
concernant la nucléation (n, f) et ainsi produire plus ou moins d'aire interfaciale en
paroi,

e sur la valeur du taux de coalescence en modifiant les constantes du modele de
fréquence de collision et d'efficacité de coalescence.

En prenant par exemple les valeurs I multiplié par 4, K multiplié par 2 et n, la densité de

sites, divisé par 10, nous trouvons les résultats du Tableau V1.4-6 :
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Titre Efficacité de Taux de aire interfaciale | aire interfaciale
correspondant a | coalescence coalescence me.suree dela ca{culee dela Fa
la maille (m.3s.1) maille centrale maille centrale
(1/m) (1/m)
0.10065 0.69 38514 6322 5322 -725
0.0855 0.69 33025 5954 5154 -584
0.07375 0.69 28140 5600 5400 -200
0.06415 0.68 23051 5346 5296 ~50
0.05605 0.68 18503 5200 5202 2
0.04925 0.68 14125 5117 5157 40
0.04255 0.68 9785 5016 5316 300
0.0355 0.68 8214 4937 5037 100
0.029 0.68 5417 4887 4587 -300

Tableau VI.4-6 : Valeurs calculées dans maille centrale
aprés modification de certains des paramétres (P = 2.62 MPa)

Nous constatons qu'il semble effectivement possible de faire tendre les valeurs de Fa; dans les
mailles centrales vers des valeurs quasi-nulles. Cependant il reste des écarts autour de la
valeur nulle suivant les mailles & différents titres. Trois hypothéses peuvent étre avancées pour

expliquer ce comportement :

* Les valeurs de l'aire interfaciale créée en paroi ne sont pas constantes
suivant les mailles.
Il a pu étre vérifié que les résultats étaient extrémement sensibles aux valeurs données par le
modele calculant l'aire interfaciale créée en paroi. Cela nous améne a penser que certains des
parametres pourraient €voluer le long de I'écoulement, comme par exemple la densité de sites
de nucléation. Faire varier ce paramétre de + 40 % suivant les mailles peut minimiser les
valeurs de Fa; dans les mailles centrales. Nous avons effectivement pu trouver des valeurs
nulles dans les mailles centrales quel que soit le titre en ajustant la valeur de I'aire interfaciale
créée en paroi. Cependant aucune évolution logique de ce paramétre n'a été observée. En
effet, nous avons di faire varier ce paramétre de +30 % dans une maille a - 10 % dans la
maille suivante pour ajuster dans chacune des mailles centrales la valeur nulle pour l'aire
interfaciale convectée. Cela est donc difficilement justifiable physiquement mise a part si les
conditions de surface, influant sur la densité de sites de nucléation, fluctuent de fagon radicale

entre deux mailles, ce qui parait peu probable.

e Le taux de coalescence varie suivant l'évolution de l'écoulement.
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En jouant sur ce paramétre suivant les mailles, en fait suivant les valeurs du titre
thermodynamique, nous avons également minimiser les valeurs de Fa; dans les mailles
centrales. Nous sommes alors amenés a penser que les phénomeénes de coalescence pourraient
également dépendre de phénomeénes thermiques et non plus uniquement de la dynamique de

I'écoulement.

o Le fractionnement joue un réle
Nous pourrions, afin de minimiser la valeur de Fa; dans les mailles centrales, rajouter des
modeles supplémentaires de création ou de destruction d'aire interfaciale, comme par exemple
un modéle de fragmentation. Cependant la prise en compte de ces modéles ne fait qu'ajouter
des constantes a ajuster et il n'est pas sir qu'il soit possible de trouver une gamme de

parametres constants quel que soit le titre !

VI.5. Conclusions

Au terme de cette étude sur les possibilités d'introduction d'une équation d'aire
interfaciale pour la simulation des écoulements bouillants sous-saturés, nos conclusions sont
assez réservées. Nous avons montré qu'il était possible d'établir et de vérifier une équation de
transport d'aire interfaciale dans les écoulements bouillants 4 condition de connaitre la
production d'aire interfaciale en paroi, le taux de coalescence et un flux transversale d'aire
interfaciale qu'il faudrait bien entendu modéliser. Cependant, nous avons vu que les difficultés
lies a l'utilisation des modeles constituant cette équation ne rendait pas cette tache évidente.
De plus, nous avons traité des cas ol l'écoulement était saturé. La difficulté risque d'étre
encore accrue pour l'étude des écoulements bouillant sous-saturés ot des termes de
recondensation vont venir se rajouter. Dans tous les cas, le manque de modélisation fine des
conditions d'ébullition en paroi est évident.

Dans le cas monodimensionnel, la prise en compte d'effets de profils n'est pas aisée et
les modeles sont sensibles au type de formulation utilisée.

Dans le cas bidimensionnel, les modeles dérivés d'essais en eau ne semblent pas
pertinents et un ajustemént de leurs constantes, bien que préservant la physique contenue dans
les différents termes modélisés, n'est pas aisé. Cependant, ces modeles doivent étre
perfectibles et il est envisageable de penser que des améliorations permettront finalement
l'introduction d'une équation de transport d'aire interfaciale pour mieux simuler I'évolution des
interfaces et des échanges liés a celles-ci. Encore faut-il savoir si cette introduction ne va pas
engendrer une complexité importante dans le systéme de résolution des codes actuels en
comparaison aux gains en précision qu'elle pourrait éventuellement apporter. Il reste donc trés

difficile de conclure sur ce point malgré les espoirs que nous avions fondé sur ces travaux.
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Conclusions

La Premiére partie de ce travail a été consacrée 4 l'analyse des données expérimentales
obtenues sur la boucle DEBORA au CEA/Grenoble. Des tests de cohérence ont été effectuées
et ont prouvé la qualité des mesures locales réalisées. Une analyse bibliographique critique
des modeles monodimensionnels de taux de vide, de température de paroi, de pertes de
pression et la comparaison de ces modéles aux résultats expérimentaux ont permis d'établir un
ensemble de modéles applicables 4 la modélisation monodimensionnelle des écoulements

bouillants sous-saturés d'eau et de Fréon 12.

Cette premiére partie de I'étude a permis d'identifier les points marquants suivants :

e le diamétre des bulles en paroi (et donc probablement le diamétre de détachement
des bulles) semble étre le méme quel que soit le titre thermodynamique, ce qui
semble indiquer que le phénoméne prépondérant gouvernant la taille des bulles est
d'origine mécanique plutdt que thermique,

o le fractionnement des bulles ne semble pas exister dans les configurations
d'écoulements étudiés,

* la connaissance compléte de la structure locale de I'écoulement nécessitera une
instrumentation dédiée a la mesure des composantes axiales et surtout radiales de
la vitesse du liquide et de la vitesse du gaz,

e des modifications des modéles de taux de vide ont été réalisées afin d'assurer la
continuité de I’évolution de cette grandeur dans tout le domaine de 1’ébullition

sous-saturée.
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Dans la Deuxiéme partie de ce travail nous avons effectué une analyse
multidimensionnelle des écoulements bouillants sous-saturés. La majeure partie de ce travail
a été réalisée grace au code de calcul tridimensionnel ASTRID développé a Electricité de

France.

Les résultats ont montré que ce code donne des résultats en accord avec les résultats
expérimentaux sur les évolutions de la température du liquide, du taux de vide et de la vitesse
axiale de la vapeur dans des écoulements bouillants sous-saturés. Cependant, nous avons mis
en évidence certains points délicats concernant en particulier la modélisation de 1'ébullition

en paroi et 'hypothése d'un diamétre des bulles uniforme imposé.

En ce qui concerne I'ébullition en paroi, le modele, qui dans une premiére approche
semblait pertinent, a montré ses limites. En effet, la relative fragilité des corrélations utilisées

permettent d'envisager certaines améliorations.

En ce qui concerne le diamétre des bulles, nous avons montré que celui-ci influe de
fagon non négligeable sur les résultats des simulations. Devant la difficulté d'étudier avec
efficacité ce parametre, la solution adoptée pour le moment, c'est a dire l'utilisation d'un
diametre uniforme, parait acceptable. Cependant, nous pensons qu'une représentation plus fine
de I'évolution du diamétre des bulles pourrait permettre une amélioration quantitative des

résultats.

Nous avons en conséquence examiné l'impact de ['infroduction d'une équation de
transport d'aire interfaciale en menant une réflexion originale a partir de la banque de
donnée. Cette équation permettrait en effet d'évaluer l'aire de la surface au travers de laquelle
s'effectuent les échanges de masse et d'énergie au sein de I'écoulement diphasique. Au terme
de cette étude nos conclusions sont assez réservées car nous avons montré que l'utilisation
d'une équation de transport d'aire interfaciale dans les écoulements bouillants saturés
requerrait la connaissance de la production d'aire interfaciale en paroi, du taux de
coalescence et du flux transversal d'aire interfaciale. La difficulté risque d'étre encore accrue
pour I'étude des écoulements bouillants sous-saturés ot des termes de recondensation vont
venir se rajouter. Dans chaque cas, le manque de modélisation fine des conditions d'ébullition

en paroi est évident.
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Les perspectives s'ouvrant & l'issue de ce travail sont nombreuses. Il est évident que des
travaux importants et divers restent a effectuer, tant au point de vue expérimental que
théorique.

Il nous faut en premier lieu insister sur la nécessité d'études expérimentales qui
conduiraient 4 une meilleure connaissance des phénoménes de nucléation en paroi. Pour cela,
des observations visuelles et des mesures fiables doivent étre réalisées dans les conditions
d'écoulements rencontrées dans les REP. Notamment des études plus approfondies sur les
sites de nucléation, leur activation et sur le comportement des bulles en paroi, doivent €tre
réalisées afin d'améliorer les modéles de densité de sites, de diamétres et de fréquence de
détachement des bulles.

Des déterminations complétes des champs de vitesse du liquide et du gaz sont
également nécessaires pour connaitre et modéliser la structure locale de I'écoulement.

Le code de calcul ASTRID peut se révéler étre un recours efficace pour étudier
l'équation d'aire interfaciale. En effet, le code permet d'évaluer certaines grandeurs qui sont
inaccessibles expérimentalement & ce jour comme la composante radiale de la vitesse du gaz.

La modélisation de la turbulence, développée & l'origine dans le cadre des
écoulements & particules solides ou liquides (c'est & dire des particules dont la masse
volumique est grande devant celle du fluide porteur), doit étre également étudiée afin de
proposer une modélisation adaptée aux particules légeres (bulles).
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Annexe I

Les modéles de turbulence

Modéle de turbulence pour la phase continue

L'échelle de la turbulence de la phase continue est supposée grande devant la taille des
inclusions et sa modélisation s'inspire donc de celle établie des écoulements monophasiques.
L'hypothese de viscosité turbulente permet d'écrire les composantes du tenseur de Reynolds de

la phase continue sous la forme suivante :

—X ov,. Ov,. v
Vl,ivl,j P —_---U; [.—l"--}-—é—xl—’-"—j'+§-6ij !ikl +U: axlm} (Al)

i i m

ou §; est le symbole de Kronecker, v; est écrit en fonction de I'énergie cinétique turbulente k;

et d'un temps caractéristique 1, :

L) "'%‘kﬂ; k, ”A‘%V;,iv‘l,jxp (A2)

L'échelle de temps 1, des tourbillons énergétiques est donnée directement & partir de I'énergie

cinétique turbulente k; et de la dissipation turbulente g, :
2
T, = EC — (A3)

L'énergie cinétique turbulente k; et le taux de dissipation turbulente ¢; sont calculés a l'aide du
modeéle k-¢ standard auquel sont ajoutés des termes associés au transfert interfacial d'énergie
cinétique turbulente des deux phases (Launder & Spalding, 1974; Simonin & Viollet, 1990).

Les équations de transport pour k; et g sont écrites sous la forme suivante :
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g X 5VU
——| G, 04P VVy +CaupE —C oA,
k, 0x;

Le terme de transfert turbulent de quantité de mouvement A, est écrit sous la forme suivante :

Pe

A =
pg + plCMA

o,k [klz =2k + Vg, (v — vy ):] (A.6)

ot Ca est le coefficient de masse ajoutée, Vg est la i-€me composante de la vitesse de dérive

et ou la force de trainée Fp est donnée par la relation suivante :

;r;) (A7)

Les valeurs des coefficients C,, C¢y, Ce2, Ce3 du modéle de turbulence sont la propriété

d'Electricité de France et ne peuvent étre divulguées.

Mouvement fluctuant des inclusions

Le modéle d'entralnement local des inclusions par la turbulence de la phase continue a
¢té développé sur la base d'une extension du modéle de Tchen par Simonin (1990) et Deutch
& Simonin (1991). Ces auteurs supposent que la fonction Lagrangienne de la turbulence du
fluide, calculée suivant la trajectoire des inclusions, peut-étre exprimée sous une forme
purement exponentielle. Dans ce cas, 1'énergie cinétique turbulente des particules k; et la trace

du tenseur de covariance des mouvements fluctuants de la phase continue et de la phase
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dispersée kj, peuvent étre écrits sous forme de fonctions algébriques de 1'énergie cinétique
turbulente du fluide k;, & condition de supposer que le calcul, effectué le long des trajectoires

des inclusions, ne modifie pas la valeur de I'énergie cinétique turbulente de la phase continue :

2 t
1(2-—-19!'1)l ‘HL} avec nré—&;—
+1, T2
: (A.8)
k12=2k1|:11)+nr} bé————1+CMA
+nt 22_+CMA
P

Le temps caractéristique t,, de I'entrainement des inclusions par le mouvement de la phase

continue, tient compte des effets inertiels agissant sur les inclusions et est écrit sous la forme :

1
T = —(9-2-+ CMAJ (A.9)

ou la force de trainée Fp est donnée par la relation (IV.10). L'échelle de temps de la turbulence
de la phase continue vue par les inclusions, 1;, correspondant physiquement au temps
d'interaction turbulence-paticule, peut-étre théoriquement obtenu a l'aide de la fonction de
corrélation Lagrangienne du fluide exprimée le long des trajectoires des inclusions (Deutch &
Simonin, 1991). Cette échelle de temps prend en compte la décorrélation entre les
mouvements fluctuants des phases induite par le glissement moyen (effets de croisement de
trajectoires). En suivant la modélisation de Csanady (1963), Deutch & Simonin (1991)

écrivent l'échelle de temps 1, sous la forme :

12 A

t=g[1+CE | g &L L (A.10)

wWiro
ia

La valeur du parametre Cg a été déterminée a partir d'une analyse des résultats expérimentaux

de Wells & Stock (1983) sur la dispersion de particules lourdes dans une turbulence de grille :
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- Cp = 0.45 dans la direction paralléle au glissement entre phases,

- Cp = 1.8 dans les directions perpendiculaires.

Il faut bien noter que la modélisation établie pour des particules lourdes est
basée sur des expériences en écoulements gaz-particules. Son application & des
écoulements diphasiques bouillants oit les particules vapeur ont une densité plus
faible que le~ liquide, méme & haute pression, est une extrapolation des modéles

qu'il faut valider.

Dans la version standard du code ASTRID, le paramétre Cg est unique (pas de différence entre
directions) et pris égal 4 1.8.

Le coefficient de viscosité turbulente de la phase dispersée v, est écrit, dans le cas
d'écoulements turbulents gazeux chargés en particules lourdes (Simonin, 1990; Thai Van et

al., 1994) sous la forme :

v} —tlzék]2+TF §k2 (A.11)

Bel Fdhila & Simonin (1992) ont proposé une extension de cette expression aux écoulements
turbulents & bulles. La viscosité turbulente de la phase dispersée est ainsi modélisée dans

ASTRID sous la forme :

F
V=T, : kj, +— : Tle 2 =k, "’1“ 1““‘+C a1z (A.12)
3 2 °3 3 Pz 2
+Cya
o

Les composantes du tenseur turbulent de la phase dispersée sont écrites sous la méme forme

que celle du tenseur turbulent de la phase continue :

—x ov,. Ov,. ov
V)iV ? =-—U§[ 6sz + 2”}-%—?—53 [kz +V, -b—xg—“—‘—} (A.13)

i i m
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Annexe II

Les termes de transferts interfaciaux

Les termes de transfert interfaciaux sont exprimés en fonction des grandeurs moyennes
des deux phases et des grandeurs caractéristiques de la turbulence. Nous présentons tout
d'abord les termes relatifs aux transferts interfaciaux de masse (changement de phase) et

d'énergie puis ceux relatifs au transfert interfacial de quantité de mouvement.

A/ Transfert interfacial de masse et d'énergie

Il existe plusieurs possibilités pour l'utilisateur de modéliser les termes de transferts
interfaciaux de masse et d'énergie suivant les phénoménes physiques présents dans
I'écoulement simulé. La modélisation des transferts de masse et d’énergie peut se faire a I'aide

de deux modéles :

* le modéle simple : il n’y a pas de transfert de masse 2 la paroi : toute la chaleur est cédée au

liquide et le transfert de masse a lieu ensuite dans le cceur de I'écoulement,

¢ le modéle avancé : une partie de la chaleur cédée par la paroi sert & produire directement de

la vapeur, le traitement de 1’ébullition étant alors possible.

Nous ne présenterons que le modéle avancé car le modéle simple n'est pas utilisé dans le cadre

de notre étude.

e Le modéle avancé

Echanges a coeur

Dans ce modéle, les échanges de chaleur a coeur dans la phase liquide sont déterminés de
fagon classique. Un coefficient d’échange hjest calculé A partir d’un nombre de Nusselt. Ce
dernier est donné par un modéle issu d’études sur la croissance d’une bulle dans un milieu

surchauffé, avec ou sans mouvement relatif :
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B si Pe < 20 7a2 alors Nu = 2. (A.14)

n Y
W i Pe> 20 Ja alors Nu = —2-/Pe (A.15)
m Jr

Le premier cas correspond & de faibles vitesses relatives entre les phases, ou une surchauffe
importante du liquide. Le second cas, qui est le plus fréquent, correspond a de grandes vitesses
relatives entre phases ou & une faible surchauffe du liquide. Pour le cas ot le liquide est sous-

saturé (condensation), la relation suivante est provisoirement retenue :

Nu=2+0.6Rel/2 prl/3 (A.16)

et le coefficient d'échange h; est donné par la relation suivante :

B 6o, Nup, a, Cyy

hl d2

(A.17)

Les échanges avec I’interface, coté gazeux, sont supposés trés rapides. C'est a dire, que I15 a

toujours une valeur qui permet de maintenir la bulle 4 température de saturation. Le temps de

. . . .. . 4. Ot | .
retour 4 la saturation est pris arbitrairement égal a my ol 8t est le pas de temps utilisé. Enfin,

d'aprés les propositions de Larrauri et Rousseau (1996), le transfert de masse est déduit du

bilan d'énergie a l'interface et est donné par la relation suivante :

1 Ay P, Cppy
I, =——[h (T -T,)+—"2L(T, -T A.18
2¢ HZ "Hl[ l( 1 sat) St ( 2 sat)] ( )
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Ce transfert de masse peut étre limité pour éviter la disparition compléte de I'une des deux

phases par un artifice numérique.

Modéle d'échanges en paroi

Dans ce modéle I’ébullition sous-saturée peut étre prise en compte par un traitement particulier
des parois chauffantes. Si aucune ébullition n'a lieu en paroi, tout le flux fourni par la paroi est
transmis au liquide. Par contre, s'il y a ébullition en paroi, une partie du flux fourni par la paroi
est cédée au liquide, l'autre partie permet la création de bulles de vapeur. Ce modele, discutable,
est présenté de fagon détaillée au Chapitre V. Nous ne donnons ici qu'une description succincte.
Trois mécanismes distincts sont retenus pour le transfert de chaleur en paroi et la densité totale

de flux thermique est donnée par la relation suivante :

¢=¢.+¢,+9, (A.19)

ou ¢ est une composante monophasique, ¢q une composante de remouillage de la paroi aprés

le détachement d'une bulle (quenching) et ¢. un flux d'évaporation.

B/ Transfert interfacial de quantité de mouvement

Le terme de transfert interfacial de quantité de mouvement I est décomposé en deux

parties qui tiennent compte respectivement :

* de la partie turbulente de la contrainte qui serait appliquée en un point en l'absence
d'inclusions. Selon Bel Fdhila & Simonin (1992) cette contribution peut étre représentée

en fonction de la distribution locale instantanée des inclusions,

¢ du transfert interfacial induit par la perturbation de I'écoulement due i la présence des

inclusions.

ILJ s'écrit en fonction du terme complet de transfert interfacial de quantité de mouvement Ik;.

sous la forme :
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é'%s‘-“-lki *Paak
X 0x,

J i

I;u' =1y —Iii =1L, -py

(A.20)

ou Ij; est la contribution de la force de pression interfaciale. Le terme de transfert interfacial

de quantité de mouvement I, est donné quand a lui par la relation suivante :
L =L + 10 + L% (A21)

ou L%, correspondant & la premiére partie du terme de transfert interfacial de quantité de

mouvement, c'est & dire au transfert de quantité de mouvement sans particules, est modélisée

comme suit ;

1, oa o (1 2
klz __-.l_+a2p,C“p -é—)z-('—kn ""—kl) (A22)
|

[P =I®=n(C —
24 i pl np3 an 3 3

ou Cy, est un coefficient pondérateur et, k;, la trace du tenseur de covariance des mouvements
fluctuants de la phase continue et de la phase dispersée. Deutch & Simonin (1991) proposent

l'expression suivante pour le facteur k5 :

Kk, =2k | 2T (A.23)
12 1 1+T]
avee .
T(
mE-t—i.-—
12
o 1+Cy (424)
9—%+CMA
o

ol 1), est donnée par la relation (A.10 de 'annexe I) et 1}, par la relation (A.9).
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Dans la version standard du code ASTRID (V3.4 et V3.4.1), la deuxiéme partie du terme de

transfert de quantit¢ de mouvement est une combinaison des effets de trainée et de masse

ajoutée. Les contributions associées Ifz , et Ikl\'i_iA proposées (Thai Van et al., 1994) proviennent

d'une écriture moyennée des forces de trainée et de masse ajoutée s'exercant sur une inclusion.

La force de trainée I, est donnée par la relation suivante : .

3C —
I3, =17 =—0,p, >=2 moy([v, DV, (A.25)
8 R,

ol Ry, est le rayon des bulles. Le coefficient de trainée Cp est écrit sous la forme suivante :

24

CD = ————————(1 +0.15 Regﬁzmes )(1 —Q, )‘” pour Repanicules <1000

Repanicules (A26)

Cp=044(1-a,)" pour Re >1000

particules

ol Reparicules €St un nombre de Reynolds local associé & une particule défini par la relation
p

suivante :

, (1=0;)pmoy([v,)D,

particules ~
Hy

Re (A.27)

Le terme moy(jv

) est une approximation de la moyenne de la norme de la vitesse relative

T

instantanée v, :

moy(v,) = |V, V,, + 2K, (A28)

ou k; est relatif aux fluctuations de la vitesse relative. Il s‘é?:rig en fonction de I'énergie
cinétique turbulente de la phase dispersée k;, de celle de la phase continue k; et de la

covariance des mouvements fluctuants k;; sous la forme :
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xp

k. =2v,v, = 2(u'2,i —uy; )(uzl -y, )*f’ =k, +k, -k, (A.29)

Vi, est la moyenne de la i-éme composante de la vitesse relative instantanée entre phases. Elle
est exprimée en fonction de la vitesse moyenne relative entre phases (U,;-Uy ;) et d'une vitesse
de dérive Vg4; due a la corrélation entre la distribution instantanée de particules et les

mouvements turbulents 4 grandes échelles du fluide (Simonin & Viollet, 1990) :

Vi =U,; -U;; =V (A.30)

i

Deutch & Simonin (1991) proposent une écriture de la vitesse de dérive sous la forme

suivante :

D!, da 1, 1 oo
Vd,i =t =“§Tizk12&‘“ 6x2 (A31)
, 0%,

i i

ol T,, est un temps caractéristique de la turbulence fluide-inclusion donnée par la relation

(A.9). La force de masse ajoutée Iw est donnée par la relation suivante :

ov_. ov_.
L =-I" =a2pICM{ 24U, r”}

o M oox,
) 1 5 (A.32)
oL
—0,.Ca [gkz “‘gk:z]‘éx‘f‘

ol Cma est le coefficient de masse ajoutée et k, 1'énergie cinétique turbulente de la phase
dispersée que Deutch & Simonin (1991) écrivent en fonction de I'énergie cinétique turbulente
de la phase continue. Les auteurs ont choisi d'exprimer la dérivée de la vitesse relative V,;

suivant le mouvement de I'inclusion (Us).
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