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TRANSFERTS DE CHALEUR : EBULLITION OU CONDENSATION DES CORPS PURS

1.1 Ebullition en vase

1.1.1 Expérience de Nukiyama

Cette expérience célébre a été réalisée en 1934 par Nukiyama et
a permis de mettre en évidence les différents régimes d’ébullition
sur un fil chauffant plongé dans un liquide maintenu a température
constante T (figure 1). Le fil, chauffé par effet Joule, est placé dans
un circuit électrique ou passe un courant d’intensité I. Si U est la
différence de potentiel aux bornes du fil, la puissance électrique P
dissipée dans le fil est reliée a la densité de flux thermique g par
la relation :

P=Ul=qndl
ou d et | sont respectivement le diametre et la longueur du fil.

La température T, dufil, supposée uniforme, est déterminée gréce
a la connaissance de sa résistance électrique R = U/I. Remarquons
que le chauffage du fil s’effectue dans ce type d’expérience a flux
thermique imposé.

L'expérience consiste a chauffer progressivement le fil et a tracer
la courbe donnant la densité de flux thermique g en fonction de la

surchauffe ATSaté To— Tsar OU Ty est la température du liquide

maintenu a la saturation (100 °C a 10° Pa pour I'eau). Dans une
premiére série d’essais, Nukiyama a utilisé un fil de nichrome et
obtenu la branche AC de la figure 2. Au point C, le fil se rompait
brutalement. Ayant remplacé le fil de nichrome par un fil de platine,
Nukiyama a obtenu la branche AC puis la branche C’E. En diminuant
la puissance électrique, la branche ED était décrite puis la
branche D’A.

L'allure de la courbe, ainsi construite par Nukiyama, laissait donc
présager I'existence d’'un phénomeéne d’hystérésis et d'une branche
descendante CD. Il est aisé de montrer que les points de fonction-
nement situés sur cette branche descendante sont instables pour un
chauffage a flux imposé.

En revanche, un chauffage a température imposée, comme celui
réalisé par Drew et Miller en 1937, permet de tracer I'ensemble de
la courbe représentée sur la figure 3. Cette courbe, appelée courbe
d’ébullition ou courbe de Nukiyama, posséde plusieurs trongons
correspondant a des régimes thermiques différents. Jusqu’au
point A, le fil est baigné par le liquide en convection naturelle. Au
point A apparaissent des petites bulles de vapeur prenant naissance
en des points bien précis du fil, appelés sites de nucléation, et
s’élevant sous forme de chapelets isolés. C'est |'ébullition nucléée
a bulles isolées. Ces chapelets deviennent de plus en plus
nombreux ; les bulles commencent a s'agglomérer et a former des
poches et méme des colonnes de vapeur. Cette ébullition nucléée
a poches ou colonnes de vapeur se produit sur le trongon BC. Au
point C, le volume de vapeur produit est tel que le liquide ne peut
plus atteindre le fil chauffant et assurer son refroidissement. Cela
explique sur la figure 2 le passage du point de fonctionnement de
C a C’ et 'augmentation brutale de la température T, du fil, ce qui
avait entrainé la fusion du fil de nichrome. Le point C correspond
a ce qui est communément appelé la crise d’ébullition ou encore
le flux thermique critique ou le flux thermique maximal. Il existe un
certain nombre de termes anglais pour désigner ce point qu’il est
utile de connaitre : burnout, peak heat flux, departure of nucleate
boiling, critical heat flux, first boiling transition. Le trongcon DE cor-
respond a I'ébullition en film encore appelée ébullition pelliculaire
ou lefil chauffant est entouré d’une gaine de vapeur d’ou s’échappent
régulierement des bulles de vapeur. Le point D correspond au point
dit de flux thermique minimal ou de température minimale de film
stable, tandis que le troncon CD correspond a ['ébullition de
transition, régime mal défini ou le fil chauffant est périodiquement
baigné par le liquide, ce qui empéche la formation d'une gaine de
vapeur continue autour du fil chauffant.
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Figure 1 - Expérience de Nukiyama

1.1.2 Convection naturelle en phase liquide

1.1.2.1 Cylindre horizontal

Pour un cylindre chauffant horizontal de diametre D baigné par
un liquide ¢, le coefficient d’échange de chaleur h en convection
naturelle peut étre déterminé a partir de la corrélation de Churchill
et Chu (1975) :

1/6 2

0,387 Raly 05 R o2
[1+(0,559/Pr,)/16 8127 pour 1072< fap<1

Nup, , = {0,60+

ou les nombres de Nusselt Nuj, ,, de Rayleigh Rap et de Prandtl Pr,
sont définis par les relations suivantes :

A hD o gD
Nup (& — = ———
' k{‘ ATsatké’
RaD A gﬁéATsatD3
757,
Pr, & Ve
O

avec g accélération due a la pesanteur,

k, conductivité thermique du liquide,

o, diffusivité thermique du liquide,

B, coefficient de dilatation volumique du liquide,

v, Viscosité cinématique du liquide.

Les propriétés physiques sont évaluées a la température dite
de film :

e (Ty+ Tear)/2

1.1.2.2 Plaque horizontale

Pour une plaque chauffante horizontale de longueur caractéris-
tique L surmontée d'un liquide, le coefficient d’échange de chaleur
en convection naturelle peut étre calculé a partir des corrélations :
Nu, , = 054 Ra,"*
1/3
Nu, , = 0,15 Ra

A hL o gL

pour 104< Ra, <107

pour 107 < Ra; <101

avec Nu, ,2 224 _“=
Lt k(? ATsat k(’
RaL A gﬂé’ATsat L3
Ve O
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Figure 2 - Allure générale de la courbe de Nukiyama
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Ebullition de |'eau & pression atmosphérique sur une plaque chauffante
horizontale.

AC ébullition nucléée
CD ébullition de transition
DE ébullition en film

Figure 3 - Courbe de Nukiyama

La longueur caractéristique L est définie par la relation :

Ii>
>

L

avec A aire de la plaque chauffante,
P périmétre de la plaque chauffante.

1.1.3 Démarrage de I’ébullition nucléée

Les bulles de vapeur n’apparaissent pas sur la paroi dés que sa
température T, atteint la température de saturation Tgy. Il faut, en
effet, que la surchauffe T, - Ty, de la paroi atteigne une certaine
valeur liée a la tension interfaciale o entre le liquide et la vapeur et
au rayon rg,, de la cavité d’ou s’échappera le chapelet de bulles.
En premiére approximation, la surchauffe ATg, nécessaire pour
amorcer la nucléation sur une cavité de rayon rg,, est donnée par
la relation :

A _ 29T
rCaV:(‘EpV

avec ¢ chaleur (enthalpie) massique de vaporisation,
py masse volumique de la vapeur.

Exemple : les ordres de grandeur des rayons des cavités actives
sur des surfaces métalliques lisses sont les suivants :

e 5um pour l'eau ;

e 0,5 um pour les fluides organiques et les fluides réfrigérants ;

e 0,1 a 0,3 um pour les fluides cryogéniques sur du cuivre ou de
I"aluminium.
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La relation précédente montre que plus la température de la
paroi s'éleve, plus la nucléation intéresse des sites de petit rayon.

1.1.4 Ebullition nucléée

La courbe de Nukiyama (figure 3) montre clairement que le

coefficient d’échange de chaleur h & est nettement plus élevé

q
A Tsat

en ébullition nucléée (AC) qu’en convection naturelle (OA). Cela
s'explique par l'effet de pompage thermique provoqué par
I"ascension des bulles. En effet, des visualisations strioscopiques a
I'ultra-ralenti ont mis en évidence la présence de zones de liquide
surchauffé sur le sommet des bulles ainsi que dans leur sillage
(figure 4). Ces zones de liquide surchauffé proviennent de la
destruction du film de liquide surchauffé au contact de I'élément
chauffant lors de la naissance des bulles, de leur détachement et
de leur ascension.

Rohsenow a tenté de prédire le coefficient d’échange de chaleur
en ébullition nucléée par le biais d'une corrélation entre un nombre
de Nusselt, un nombre de Reynolds et un nombre de Prandtl. La
vitesse intervenant dans le nombre de Reynolds est la vitesse du
liquide qui revient vers I'élément chauffant lorsque les bulles de
vapeur s’échappent de cet élément tandis que la longueur caracté-
ristique intervenant dans les nombres de Nusselt et de Reynolds est
proportionnelle au diamétre de départ des bulles obtenu par un bilan
entre les forces de tension interfaciale et les forces de flottabilité.
Le résultat final se met sous la forme suivante :

Cf(Tp_Tsat) -C [ q A/f}0,33 (Iuece>5 )
K2 sf WL N g(pe—py) kg

avec ¢, capacitéthermique massique du liquide,
1, viscosité dynamique du liquide,
p, masse volumique du liquide.

Rohsenow propose de prendre s =1 pour I'eau et s=1,7 pour les
autres fluides.

Le coefficient Cg; dépend du couple liquide-paroi et varie de 0,003
a 0,015. Il est recommandé de faire des expériences afin de déter-
miner la bonne valeur de Cg. En I'absence de résultats expéri-
mentaux disponibles, on prendra Cg=0,013 comme premiére
estimation.

Devant la difficulté d'utilisation de la corrélation de Rohsenow,
Cooper (1984) a proposé la corrélation dimensionnelle suivante
pour le coefficient d’échange de chaleur h:

A_ 9 _ 012-lge ~0,55 |]-0,5 42/3
h= T T 40pg (-lg pr) "> M=% q
avec M masse molaire du fluide (18 pour I'eau),
h exprimé en W - m=2.K",
PR pression réduite (rapport de la pression a la pression
critique),
q exprimé en W - m~,

e (um) rugosité de la paroi.

Nota : la relation ci-avant étant dimensionnelle, seules les unités indiquées doivent étre
utilisées.

Les corrélations d’échange de chaleur en ébullition nucléée ne sont
pas tres précises mais cela n’est pas trés important. En effet, le coef-
ficient d’échange de chaleur est trés grand et il y a souvent des résis-
tances thermiques élevées placées en série dont le role sera
prédominant.

En revanche, la détermination de la densité de flux thermique
maximal, pour les équipements fonctionnant a flux imposé, est d'un
intérét primordial pour éviter toute augmentation brutale et dange-
reuse de la température de I'élément chauffant.
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T O
O

F fil chauffant
FL film de liquide surchauffé
zones de liquide surchauffé

Figure 4 - Mé i dup thermique en ébullition nucléée

1.1.5 Crise d’ébullition

Partant d'un point de fonctionnement en ébullition nucléée,
lorsqu’on augmente progressivement la densité de flux thermique,
de plus en plus de vapeur apparait sur I'élément chauffant sous
forme de colonnes de vapeur (figure 5). Le refroidissement de
I’élément chauffant est assuré par le liquide qui retombe, vers
I’élément chauffant. Si la production de vapeur devient trop intense,
la vitesse de la vapeur dans les colonnes atteint une valeur telle que
le liquide est arrété dans sa descente vers I'élément chauffant. La
crise d’ébullition correspond a la disparition de tout contact entre
le liquide et I’élément chauffant.

Les modélisations théoriques de Zuber puis de Lienhard ont
conduit a des corrélations dépendant de la géométrie de I'élément
chauffant.
1.1.5.1 Plaque horizontale

La densité de flux thermique critique, ou de flux thermique maxi-
mal, correspondant a la crise d'ébullition est donnée par la relation :

.= 0149%p ) *[0(p,-p,) g1V (2)

Cette relation donne des résultats trés corrects sous deux
conditions :

— la plague doit étre limitée par des parois verticales ;
— la plus petite dimension L de la plaque doit étre telle que :

o 172
L>326———

{ (Pe=py) g}
1.1.5.2 Cylindre horizontal

La densité de flux thermique critique dépend du rayon rdu cylindre
et est donnée par la relation de Sun et Lienhard :

g, =[0,116+0,3 exp (- 3,44 r*”z)]ipyz[o(pe—pv)g]”“

ou le rayon adimensionnel r* est défini par la relation :
-1/2
rer—9%
g(pe—py)

1.1.6 Ebullition en film

La structure relativement simple de ce régime d’ébullition et son
analogie évidente avec la condensation en film ont facilité la
recherche des corrélations du coefficient d’échange de chaleur.
1.1.6.1 Plaque horizontale

Berenson a proposé la corrélation suivante :

1/4

K3 - %
Vo (Pe—p)g ] @)

h = 0,425{
,uV(Tp— Toat ) (Ao/2m)
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(& crise d’ébullition

¢ liquide v vapeur

Figure 5 - Mécanisme de la crise d’ébullition

avec k, conductivité thermique de la vapeur,
1, viscosité dynamique de la vapeur.

&’ tient compte de la surchauffe de la vapeur et est donné par
la relation :

@ 55[1 204 ST Teat) Tsa‘)}
' 7

avec c¢j,, capacité thermique massique de la vapeur a pression
constante.

La longueur caractéristique A, est la longueur d’onde critique
correspondant a la stabilité marginale des instabilités de Rayleigh-
Taylor :

1/2
A =2n|—9
¢ n[g(pg—pv)}

Dans la corrélation de Berenson, les propriétés physiques de
la vapeur et du liquide sont respectivement évaluées a :

1 5
Tsat + '2—( Tp - Tsat )eta Tsat

1.1.6.2 Cylindre horizontal

Le coefficient d’échange de chaleur peut étre calculé a partir des
corrélations de Bromley ou de Westwater et Breen selon la valeur
du rayon adimensionnel r* du cylindre.

Corrélation de Bromley
-1/2
(valable pour r& [ —2% >3,62) :
g(pe—py)

1/4

(4)

3 ’
h kypy(pe=p,) 9
Bromley —}

= 0,62
[ :uv(Tp_ Tsat)D

[ T,-T
avec gg'é §£|:1 +0,34 %}

Corrélation de Westwater et Breen
(valable pour r* < 3,52):

h = [(0,661 + o'f—f's)(r*)”‘l}hmomley (5)

Dans ces corrélations, les propriétés physiques de la vapeur et
- . . s 1
du liquide sont respectivement évaluées a Tsat+§(Tp— Tsat)

eta T,

sat *
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Au-dela d’une température de paroi T, de 300 °C, le rayonnement
devient important et Bromley a suggéré de calculer le coefficient
d’échange de chaleur total hyy par la relation :

hiot = PBromiey + Aray

le coefficient d’échange de chaleur par rayonnement étant donné
par :

sc(Ts—T:a‘)

ray —
Tp - Tsat
avec Tpet Tgy exprimés en kelvins,
£ émissivité de la paroi,
o constante de Stefan-Boltzmann

(=5,67x 108 W - m=2. K™4).

1.1.7 Limite inférieure de I’ébullition en film

Partant d'un point de fonctionnement correspondant a I’ébullition
en film, il arrive un moment ou, lorsque la densité de flux thermique
imposé diminue, la production de vapeur est insuffisante pour
maintenir une absence de contact entre le liquide et la paroi. Cette
densité de flux thermique minimal a été prédite par Zuber sur la base
d’une étude de la stabilité du film de vapeur.

1.1.7.1 Plaque horizontale

La corrélation proposée par Zuber avec un coefficient suggéré
par Berenson s’écrit :

(6)

0g(pe—py) V4
Amin = O,ngvi{——————f———\-/—]

(p{’+pv)2

1.1.7.2 Cylindre horizontal

Lienhard et Wong ont proposé de prendre :

174 o — 1/4
qmin=0,046[ 18 } V.sz{ 9(Pe p;)} (7)
r2(2r 2+ 1) (pe+pPy)
-1/2
avec r*ér %
g(pe—py)

1.1.7.3 Température minimale de film stable

Connaissant la valeur minimale de la densité de flux thermique,
la corrélation donnant le coefficient d’échange de chaleur en ébul-
lition en film permettra de calculer :

AT, AT

sat, min p, min —

T

sat

donc la température minimale de film stable T, n;,. Les valeurs de
QJmin €t de ATg,t min constituent les coordonnées du point dit de
Leidenfrost.

1.1.8 Ebullition de transition

Dans ce régime d’ébullition qui ne peut étre atteint que par un
chauffage a température imposée, il y a contact intermittent entre
des paquets de liquide et la paroi chauffante. Aucune modélisation
adéquate n’est actuellement disponible pour cette région et on se
contente d’interpoler linéairement entre les points de densités de
flux thermique maximal et de flux thermique minimal, et cela pour
une représentation logarithmique de la courbe de Nukiyama.
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1.1.9 Effets paramétriques

1.1.9.1 Pression du systéme

Une augmentation de la pression décale vers la gauche la courbe
de Nukiyama correspondant a I’ébullition nucléée (figure 6). De plus,
quand la pression p augmente, la densité de flux thermique critique
croit puis décroit. Pour I'eau, la valeur maximale de la densité de

flux thermique critique est de I'ordre de 4,45 MW - m2 pour une
pression de 70 bar (figure 7).

1.1.9.2 Etat de surface de I'élément chauffant

Une augmentation de la rugosité décale vers la gauche la courbe
de Nukiyama correspondant a I'ébullition nucléée (figure 8). En
revanche, I'effet de la rugosité sur le flux thermique critique n’est
pas clairement établi.

1.1.9.3 Gaz dissous

La présence de gaz dissous entraine la formation de bulles de
dégazage avant l'apparition de I'ébullition nucléée. Le coefficient
d’échange de chaleur s’en trouve augmenté.

1.1.9.4 Sous-saturation

Si la température du liquide loin de I'élément chauffant T, _ est

inférieure a la température de saturation Tg,, la courbe de

Nukiyama n’est pratiquement pas modifiée dans la zone de I'ébul-
lition nucléée (figure 9).

q(W.m2)
108

p=28,6 bar

T T T T T T T

1 2 5 10 20 50 100
AT, (°C)

liquide : n-pentane

Figure 6 - Effet de la pression du systéme sur I’ébullition nucléée
(d'apres Cichelli et Bonilla)

q, (MW.m~2)
4 -
3 -
2 et
1 -
0 T I
102 1077 1

I I T
10 102 103
p (bar)

Figure 7 - Densité de flux thermique critique sur une plaque plane
horizontale pour de I'eau
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En revanche, une augmentation de la sous-saturation
ATgup & Tea— T, .. accroit les densités de flux thermique maximal
et de flux thermique minimal de fagon significative et décale vers
la gauche la courbe de Nukiyama correspondant a I'ébullition en
film.

Ivey et Morris ont donné une corrélation permettant de calculer
la densité de flux thermique critique en présence de sous-saturation,
gc, sub. €n fonction de la densité de flux thermique critique a la
saturation g, sat :

pe\3/4 Cp, ¢ ATsup
e, sub = A, sat |:1 +0,1 (7) —T}

v

avec ¢ capacité thermique massique du liquide a pression

constante.

p. €

1.1.9.5 Angle de contact

Une augmentation de I'angle de contact y de l'interface liquide-
vapeur sur la paroi de I'élément chauffant diminue la densité de flux
thermique critique (figure 10).

1.1.9.6 Accélération de la pesanteur

Une augmentation de I'accélération de la pesanteur n’a pas une
influence considérable en ébullition nucléée contrairement a |'effet

en g”2 suggéré par la corrélation (1) de Rohsenow. En revanche, les

dépendances en g”4 des densités des flux thermiques maximal et
minimal et du flux thermique en ébullition en film [relations (2), (3),
(4), (5), (6) et (7)] sont bien vérifiées par les expériences.

q(W.m2)
4 -
2 -
105_
B_
s_
4 —
2 -
104
8_
6—.
4 T T TT T T 1 LI T
2 4 6 8B10 20 40 60 80 100 200
AT, (°C)
élément chauffant: cuivre
O rodé
x  émeri B0
® émeri 320
O  poli

liquide : n-pentane
pression atmosphérique

Figure 8 - Effet de I'état de surface de I'élément chauffant
sur I’ébullition nucléée (d'aprés Berenson)
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1.1.9.7 Viscosité du liquide

La densité de flux thermique critique croit lorsque la viscosité du
liquide croit (figure 11).

1.2 Ebullition en convection forcée
a l'intérieur d'un tube chauffant

1.2.1 Configurations d’écoulement

1.2.1.1 Tube d’évaporateur vertical

La figure 12 représente I|'évolution d'un écoulement liquide-
vapeur avec apport de chaleur a la paroi. Le liquide entre au bas
de la conduite a débit constant et a une température inférieure a la
température de saturation. Lorsque la densité de flux thermique
augmente, la vapeur apparait de plus en plus pres de I'entrée de
la section chauffante. On désigne par zone d’ébullition locale la
région de la conduite ou les bulles se forment a la paroi et se
recondensent au centre du canal, la ou le liquide n’a pas encore
atteint la température de saturation. La vapeur est produite par deux
mécanismes qui sontla nucléation a la paroi et la vaporisation directe
sur les interfaces liquide-vapeur situées au sein de I'écoulement. Ce
dernier mécanisme devient de plus en plus important lorsqu’on
s'éléve dans le canal : il y a de moins en moins de liquide entre la
paroi et les interfaces, qui restent a la température de saturation.
En conséquence, la résistance thermique diminue et la température
de la paroi décroit, ce qui provoque finalement|’arrét de la nucléation
a la paroi. En régime annulaire (film liquide a la paroi et cceur de
vapeur contenant des gouttelettes), le débit du film liquide diminue
par évaporation et entrainement de gouttelettes, bien que certaines
de ces gouttelettes puissent se redéposer. L'asséchement de la paroi
entraine une augmentation de sa température qui peut éventuel-
lement dépasser la température de fusion du métal. Ce phénomene
est appelé crise d’ébullition (boiling crisis, burnout, dryout, critical
heat flux). En fait, I'épuisement du film liquide ne constitue pas la
seule amorce d'une crise d’ébullition comme nous le verrons au
paragraphe 1.2.1.2.

1.2.1.2 Tube d’évaporateur horizontal

La figure 13 représente un écoulement avec vaporisation dans un
tube horizontal. Le flux de chaleur est uniforme et relativement faible.
Le liquide entre dans la section chauffée avec un faible débit a une
température légerement inférieure a la température de saturation.
On remarquera que la partie supérieure du tube peut s’assécher
périodiquement alors que la partie inférieure reste mouillée. Cela
peut avoir des conséquences importantes quant aux transferts de
chaleur. En effet, la température de la paroi asséchée peut dépasser
la température de fusion du matériau.

In (T, = Toa)

ébullition saturée
————— ébullition sous-saturée

Figure 9 - Effet de la sous-saturation sur la courbe de Nukiyama
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Figure 11 - Effet de la viscosité sur la densité de flux thermique
critique (d'apres Dhir et Lienhard)

Si la paroi est suffisamment chaude, elle peut s’assécher
complétement. On obtient alors un écoulement a brouillard (spray)
dans lequel le liquide se trouve uniquement sous forme de
gouttelettes.
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————— arrét de I'ébullition nucléée
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Figure 12 - Evolution de I’écoulement dans un évaporateur vertical
(d'aprés Hewitt et Hall-Taylor)
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1  écoulement monophasique liquide
II  écoulement a bulles

111 écoulement & poches

IV  écoulement & bouchons

V  écoulement ondulé

VI écoulement annulaire

Figure 13 - Evolution de I’écoulement le long d’un évaporateur
horizontal

1.2.2 Titres et bilans thermiques

Le titre massique x de la vapeur d'un écoulement diphasique est
défini par la relation :
MV

A v
M,+ M,

X

avec M, et M, débits-masse de la vapeur et du liquide.

Dans un écoulement avec changement de phase, le titre mas-
sique x varie le long de la conduite et il est pratiquement impos-
sible de le calculer ou de le mesurer avec une précision acceptable.
C’est pour cette raison que I'on préfére utiliser une estimation x¢q
de ce titre massique que I'on appelle titre massique de la vapeur
a I'équilibre thermodynamique. Ce titre thermodynamique x4 est
calculé a I'aide d'un bilan thermique, c’est-a-dire un bilan d’énergie
simplifié, en supposant :

— que la vapeur apparait a la cote z =z, ou la température T,
du liquide devient égale a la température de saturation Ty ;

— qu'au-dela de cette cote, le liquide et la vapeur restent a cette
température (équilibre thermodynamique) jusqu’a la disparition
complete du liquide a la cote z= z,,, OU Xgq = 1.
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Considérons, par exemple, un tube vertical de diamétre D chauffé
par effet Joule a partir d’une cote z= 0 avec une densité de flux ther-
mique q (figure 14). Supposons que le liquide entre dans le tube
avec un débit-masse M et une enthalpie massique i, , inférieure

a I'enthalpie massique du liquide a la saturation iia‘ correspondant
a la pression du systeme.

Dans la zone diphasique (zg,; <z<2z,,p), le bilan thermique
s’énonce de la fagon suivante :
la quantité de chaleur fournie par les parois du tube sert a élever
I'enthalpie massique du liquide de I'enthalpie d’entrée i, , a

I’enthalpie de saturation i?at et a vaporiser une certaine fraction du
liquide.
Ce bilan se traduit par I'équation suivante :

qrDz= M(>i 3"~ iy o)+ Xeq ME (8)

Notons que, dans ce bilan, le titre thermodynamique est compris
entre 0 et 1. Il s'annule pour z=zg, et est égal & 1 pour z=z,4,.

Dans la zone monophasique liquide (z< zg,), le bilan ther-
mique s'énonce ainsi :
la quantité de chaleur fournie par les parois du tube sert a élever
I'enthalpie du liquide.

Ce bilan est exprimé par I'équation :
qruDz= M(i,~i;¢)

avec i, enthalpie massique du liquide a la cote z
L'équation précédente s’écrit encore :

gqnDz = M(ig"~i, ) - Mg ~i,)

c’est-a-dire sous la forme du bilan thermique (8) valable dans la
zone diphasique a condition de définir le titre thermodynamique
par la relation :
isat I
¢ — ¢
Xeqé — T <0 (9)
Dans la zone monophasique vapeur (z> zvap), le bilan ther-
mique s'énonce de la fagon suivante :

la quantité de chaleur fournie par les parois du tube sert a élever
I'enthalpie du liquide de I’'enthalpie d’entrée a I'enthalpie de satu-
ration, a vaporiser tout le liquide et a augmenter I'enthalpie de la

. . . . sat
vapeur de son enthalpie massique de saturation i

massique i, qu’elle possede a la cote z.

a I'enthalpie

= X5l
T i vapeur séche L
: -_-;.-__ zvap"__'_____'__—__ XEC] 1
- |- liquide et vapeur a la Dicit &
F3] ST (R AlEs : s A=

z température de saturation
q - ~=-q . sal 0

_:___ i T S S N f{)—J,EJXeq=

liguide x. <1

L
|
|
N
n
(=]

3

A

Figure 14 - Ecoulement a I'équilibre thermodynamique dans un tube
chauffant vertical

A 1560-8

Ce bilan se traduit par I'équation :
qnDz= MG$ iy )+ ME+M(i,—- iy

Cette équation s’écrit sous la forme du bilan thermique (8) valable
dans la zone diphasique a condition de définir le titre thermo-
dynamique par la relation :

iy— i
X 21X Y 51 (10)

En conclusion, quelle que soit lazone considérée (monophasique
liquide, diphasique liquide-vapeur, monophasique vapeur), le bilan
thermique peut s’exprimer par la relation (8) a condition de choisir
la bonne définition du titre thermodynamique. Dans la zone mono-
phasique liquide, le titre thermodynamique défini par I'équation (9)
caractérise le taux de sous-saturation du liquide. Dans la zone dipha-
sique eau-vapeur, il caractérise la fraction de liquide vaporisé. Dans
la zone monophasique vapeur, le titre thermodynamique est défini
par I’équation (10) et il caractérise le taux de surchauffe de la vapeur.

On introduit souvent I'enthalpie massique du fluide i. Cette
variable permet d’exprimer le titre thermodynamique x4 sous la
méme forme quelle que soit la zone considérée. En effet :

— dans la zone monophasique liquide :

iEi{ (11)

et d'apres I'équation (9) :
i— I.sat
Xgq = ¢

eq 7 <0

— dans la zone diphasique :

sat . sat

= Xgq iy +(1=Xeq) iy (12)
d'ou :
i-i g
Xeq = 7
— dans la zone monophasique vapeur :
i=iy (13)
et d'apres I'équation (10) :
i-i g
Xeq = T >1

On retrouve bien, en remplagant x4 par sa valeur en fonction de
I’enthalpie du fluide dans le bilan thermique (8), un bilan thermique
général qui s’écrit :

qnDz = M(i-iy )

ou i est donné par les équations (11), (12) ou (13) selon la zone
considérée.

1.2.3 Evolution des températures
le long d’un tube chauffant

Considérons un tube vertical chauffé uniformément sur toute sa
longueur et alimenté a sa base par du liquide sous-saturé (T, < T,,) .

La figure 15 montre les différentes configurations du mélange
eau-vapeur, les différents régimes thermiques ainsi que I'évolution
des températures le long du tube.

Dans la partie inférieure du tube, la température du liquide et la
température de la paroi augmentent. Tant que cette derniére n’atteint
pas le minimum requis pour déclencher la nucléation, les transferts
de chaleur se font par convection forcée en phase liquide.
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Quand la nucléation apparait a la paroi, la vapeur se forme en
présence de liquide sous-saturé. On est alors en présence d’'ébul-
lition sous-saturée.

Dans cette région, la température de la paroi T, se stabilise &
quelques degrés au-dessus de la température de saturation.

La surchauffe AT, et la sous-saturation AT, sont définies par
les relations :

(>

ATsat Tp - Tsat
ATy & Too— Ty

sat

La température T, du liquide est calculée par le bilan thermique.

La transition entre la zone d’ébullition sous-saturée et la zone
d’ébullition nucléée saturée correspond a la cote ou x4 = 0. Dans
la zone d’ébullition nucléée saturée, le titre thermodynamique
augmente jusqu’a une autre transition remarquable qui sépare deux
mécanismes de transfert de chaleur différents: |'évaporation
succede a I'ébullition.

Cette transition est précédée par un changement de type
d’écoulement : I'écoulement a bulles ou a bouchons fait place a un
écoulement annulaire. La température a la paroi diminue et ne
permet plus de maintenir la nucléation. La chaleur passe par le film
liquide, de la paroi a l'interface liquide-vapeur ou I'évaporation se
produit. On entre alors dans la zone de convection forcée diphasique
ou de convection forcée par le film liquide.

A une certaine cote, donc pour un certain titre thermodynamique,
I"évaporation du film liquide est complete. C'est le phénoméne
d'asséchement qui est caractérisé pour les systémes a flux imposé
par une élévation brutale de la température. Enfin, la région de
I’écoulement a gouttelettes est également connue sous le nom de
région déficitaire en liquide.

Le coefficient d’échange de chaleur est le rapport de la densité
de flux thermique, constante dans notre cas, a la différence entre
la température de la paroi et la température moyenne du fluide.
L'évolution de ces deux températures est représentée par la
figure 15. Dans la zone de convection forcée en phase liquide, I'écart
T, - T, diminue légérement par influence des propriétés physiques
du liquide. Le coefficient d’échange de chaleur augmente donc lége-
rement. Dans la zone d’ébullition sous-saturée, |'écart Tp— T,

diminue linéairement jusqu’a la cote ou Xgq=0. Le coefficient
d’échange de chaleur augmente donc linéairement dans cette zone.
Dans la zone d’ébullition nucléée saturée, I'écart T, - Tg,; et donc
le coefficient d’échange de chaleur restent constants. Dans le
domaine de la convection forcée par le film liquide, |'épaisseur du
film diminue, donc T, - T, diminue et le coefficient d’échange de
chaleur augmente. Au point d'asséchement, le coefficient d'échange

TRANSFERTS DE CHALEUR : EBULLITION OU CONDENSATION DES CORPS PURS

de chaleur diminue brutalement pour atteindre une valeur proche
de celle correspondant a un écoulement de vapeur saturée. Dans
la zone déficitaire en liquide, la vapeur est accélérée par suite de
I'évaporation des gouttelettes ; le coefficient d’échange de chaleur
augmente donc pour se stabiliser enfin a une valeur correspondant
a un écoulement de vapeur seche.

Remarque : la description qui vient d’étre faite correspond au
cas ou la densité de flux thermique est suffisamment faible pour
obtenir une évolution tres progressive de la configuration de
I"écoulement. En fait, si cette densité est élevée, on peut observer
une augmentation trés nette de la température de la paroi dans
lazone d’ébullition nucléée saturée ou méme sous-saturée. Cette
augmentation est due a la formation de poches de vapeur sur la
paroi et au développement d’une ébullition en film. Ce point est
appelé point de départ de I’ébullition nucléée.

1.2.4 Convection forcée dans un liquide
sous-saturé

1.2.4.1 Ecoulement laminaire

La corrélation de Rohsenow et Choi (1961) est un compromis
entre les équations théoriques obtenues pour des chauffages a flux
imposé ou a température imposée. Valable uniquement pour les
écoulements établis, elle s’écrit :

hD
KL}
k,

avec D diameétre intérieur du tube.

1.2.4.2 Ecoulement turbulent

La corrélation la plus adaptée est celle de Dittus et Boelter (1930) :

hD
 C 0,023 (

DGy\0B (Cp 1 \04
)5

He

avec G, vitesse massique du liquide, rapport du débit-masse de
liquide a I'aire de la section droite de la conduite.

Dans cette corrélation, les propriétés physiques sont évaluées
a la température, dite de film, (T, + Tp)/2 ., ou T, est la tempé-
rature de la paroi.

Ta Type d'écoulement | Régime thermique
- .
Vapeur séche : Convection forcée en phase vapeur
_ N\ aia :
Y *>' | Gouttelettes ' Région déficitaire en liquide
Asséchement -L—k------ :

Annulaire avec entrainement |

Convection forcée par le film liquide

I  température de la paroi
II température du mélange eau-vapeur

....... température réelle du liquide

————— température réelle de la vapeur

Ly o _Annulaire !
' '] Bouchons | Ebullition nucléée saturée
3 t} O L
Lo T e ¥ A ~Eouii ,
a2 Bulles ' Ebullition sous-saturee
* Liquide Convection forcée en phase liquide

Figure 15 - Evolution des températures et des régimes d’écoulement dans un tube chauffant
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1.2.5 Apparition de I’ébullition nucléée

La figure 16 montre |'apparition de la vapeur dans une conduite
de diametre D dont les parois sont chauffées a flux constant. Le taux
de présence de la vapeur Rg, défini comme le rapport de I'aire
occupée par la vapeur a l'aire de la section droite de la conduite,
reste tres faible entre les points A et B puis croit de fagon significative
aprés le point B. Le point A correspond a |'apparition de I’ébullition
nucléée sur la paroi.

La limite inférieure de la température de la paroi nécessaire pour
obtenir I'amorcage de I'ébullition nucléée peut étre calculée a
I"aide de la corrélation de Frost et Dzakowic (1967) :

T,-T.

p sat =

(8661 Tsat>
— 7 e\
ko £ p,

Nota : cette corrélation est valable pour tous les fluides.

1.2.6 Apparition significative de la vapeur

1.2.6.1 Mécanismes mis en jeu

La prédiction de la position du point d"apparition significative de
la vapeur (point B de la figure 16) est importante pour le calcul des
pertes de pression. Saha et Zuber (1974) ont proposé les mécanismes
suivants.

Aux faibles vitesses massiques, |'apparition significative de la
vapeur est controlée par les effets thermiques. Les bulles de vapeur
se détachent de la paroi si la densité de flux thermique est suffisante
pour contrarier la sous-saturation (T, — T,). Dans ce cas, le para-
metre de similitude est le nombre de Nusselt défini par I'équation :

Nu. Lo q—D
b k{’ ( sat )

Aux vitesses massiques élevées, |'apparition significative de la
vapeur est contrélée par les effets hydrodynamiques. La couche de
bulles en contact avec la paroi entre les points A et B (figure 16) peut
étre assimilée a une rugosité. Quand les bulles ont une hauteur suf-
fisante, elles se détachent de la paroi et le taux de présence de la
vapeur augmente de facon appréciable. Par conséquent, le coef-
ficient de frottement fpourrait étre un parameétre de similitude. Si on
suppose alors que l'analogie de Reynolds est applicable, nous
avons :

Nup o

Pe =St

L
> =

ou Pe et St sont les nombres de Péclet et de Stanton définis par les
équations suivantes :

s GDg
ke

Pe =

A q
St= ————
G Ce ( sat ™~ T(,’)

En conséquence, le nombre de Stanton peut étre pris comme
parametre de similitude a la place du coefficient de frottement.

Si on admet que les nombres de Nusselt et de Stanton sont les
deux paramétres de similitude du probléme, on en déduit que
Nup , = constante caractérise I'apparition significative de la vapeur
due aux effets thermiques (faibles vitesses massiques) tandis que
St=constante caractérise |'apparition due aux effets hydro-
dynamiques (vitesses massiques élevées).
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Figure 16 — Apparition de la vapeur dans un canal chauffant

1.2.6.2 Corrélations et diagramme de Saha-Zuber

Dansun diagramme Sten fonction de Pe utilisant des coordonnées
logarithmiques (figure 17), le critere Nup, , = constante, caractéris-

tique des faibles vitesses massiques donc des faibles nombres de
Péclet, est représenté par une droite de pente moins un. En revanche,
le critere St=constante, caractéristique des fortes vitesses
massiques donc des nombres de Péclet élevés, est représenté par
une droite horizontale.

Les résultats de nombreux essais relatifs a des fluides variés, des
gammes étendues de pression, de vitesse massique, de flux
thermique et a des géométries différentes ont conduit Saha et Zuber
a proposer les corrélations suivantes.

Pour les faibles vitesses massiques (effet thermique
prépondérant) :

GDc
Pe, & £ <70 000
€
A qD
Nu ————————— = 455
b k[( sat — )

Pour les vitesses massiques élevées (effet hydrodynamique
prépondérant) :

GDc
Pe & k—“>7oooo
4
A q

———— = 0,006 5
GC(’( sat T‘)

St=

1.2.6.3 Utilisation du diagramme de Saha-Zuber

Pour les faibles vitesses massiques (Pe <70 000), la tempé-
rature T, du liquide augmente le long du canal, la sous-saturation
(Tsat— Tp) diminue et le nombre de Nusselt augmente. Bien que les
bulles se soient détachées de la paroi (St > 0,006 5), elles ne peuvent
augmenter de volume tant que la température T, du liquide n’est
pas suffisante, c’est-a-dire tant que le nombre de Nusselt n'a pas
atteint la valeur 455. Cette valeur correspond a une sous-saturation
au point B (figure 16) égale a:

D
Tsub(B) é Tsal_ T(’ (B) = 0,002 2 qk_
€

Pour les vitesses massiques élevées (Pe > 70 000), les bulles
se détachent dés que le nombre de Stanton atteint la valeur 0,006 5.
Le nombre de Nusselt étant alors toujours supérieur a 455, les bulles
de vapeur peuvent augmenter de volume et contribuer a I'apparition
d’un taux de présence de la vapeur significatif.
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Régime thermigue
St + Nupp=455

Régime
hydrodynamique
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Figure 17 - Détermination du point d’apparition significative
de la vapeur par le diagramme de Saha-Zuber

La sous-saturation au point B (figure 16) est alors égale a:

ATsub(B)éTsat_ T{(B) = 153,8—G—-q—
C¢

1.2.7 Arrét de I’ébullition nucléée

L'ébullition nucléée disparait dés que la température de paroi
devient inférieure a celle donnée par la corrélation de Frost et
Dzakowic (1967), a savoir :

T,-T,

p sat —

804 Tear 0P
( ) Pr,
ko8,

1.2.8 Ebullition sous-saturée

1.2.8.1 Généralités

L'ébullition sous-saturée (Xeq < 0) est encore appelée ébullition
locale.

Dans cette zone, la température du liquide n'a pas encore atteint
la température de saturation. Les bulles prennent naissance a la
paroi, se détachent et se condensent au sein du liquide.

Au début de cette zone, peu de bulles apparaissent sur la paroi.
C'est la zone de I'ébullition sous-saturée partielle ou les
échanges de chaleur se font a la fois par ébullition nucléée et par
convection forcée en phase liquide. En aval de cette zong, les bulles
naissent de plus en plus nombreuses sur la paroi et cette nouvelle
région est appelée ébullition sous-saturée développée. Les
échanges de chaleur y sont dus uniquement a I’ébullition nucléée,
la convection forcée en phase liquide sur la paroi étant devenue
négligeable.

1.2.8.2 Ebullition sous-saturée développée

Dans cette zone, l'influence de la convection forcée en phase
liquide est négligeable et seuls les échanges de chaleur par ébullition
nucléée interviennent. On pourra donc prendre les corrélations
proposées au paragraphe 1.1.4.

1.2.8.3 Ebullition sous-saturée partielle

La figure 18 illustre la méthode utilisée. La courbe AB correspond
a I’écoulement monophasique liquide pour lequel la densité de flux
thermique sera notée q,. L'ébullition nucléée apparait au point B
tandis que la courbe CD correspond a I’ébullition sous-saturée déve-
loppée pour laquelle la densité de flux thermique sera noté g
La température associée a l'apparition de I’ébullition nucléée peut
étre calculée a I'aide de la corrélation proposée au paragraphe 1.2.5.
On peut donc aisément calculer I'ordonnée q 4 (B’) du point B” qui
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a pour abscisse cette température et qui est situé sur la courbe
correspondant a I'ébullition sous-saturée développée. La courbe BC
pourra alors étre représentée par |I'équation :

g-q {1 . Jess (1 qESS(B,)ﬂz}W
c de Jess

1.2.9 Ebullition saturée

L'ébullition saturée (x4 > 0) est encore appelée ébullition franche.

Le coefficient d’échange de chaleur h pourra étre calculé a I'aide
de la corrélation de Chen (1966), qu’il y ait ou non nucléation a la
paroi :

0,79 0,45 0,49

h = 0,00122 ¢ “pt T

0,75
0,29 0,24 S
605 9% 0,24 o0

sat

( Tp - 7-sat )0'24 Ap

DG(1-x 08 /¢ 04 k
+0,023{ ( eq)} ( ”“f) —LF
€

k, D

ol Xgq, le titre thermodynamique, est calculé par un simple bilan
thermique (paragraphe 1.2.2) et ou I'écart de pression Apg, est
calculé par la relation de Clausius-Clapeyron :

A Tp - Tsat)
Tsat « //pv -1 //pé)

La corrélation de Chen est adimensionnelle et contient deux
termes représentant deux mécanismes physiques différents. Le
premier terme traduit la contribution de I’ébullition nucléée sur la
paroi. Il est obtenu a partir de la corrélation d’ébullition nucléée en
vase de Forster et Zuber (1955) pondérée par un facteur
d’atténuation S. Le second terme représente |'effet de la convection
forcée monophasique due au liquide, modifiée par un facteur
d’amplification F et calculée a partir de la corrélation de Dittus et
Boelter (8 1.2.4.2).

Les facteurs S et F sont donnés par les figures 19 et 20 ou
peuvent étre calculés par les équations approchées suivantes :

DG(1-xgq) Fms}wr
€

APgar =

S-= {1 +2,53x 1076[
F=1 pour 1/X<0,1
F = 2,35(1/X+0,213)0.736 pour 1/X>0,1

1- 09 05 0,1
avec xé( Xe“) (&) (ﬂ)

Xeq Py Hy

1.2.10 Crise d’ébullition

1.2.10.1 Généralités

Lorsque la paroi n’est plus en contact avec le liquide, le coefficient
d’échange de chaleur décroit de fagon significative. Pour les
systemes ou la densité de flux thermique est imposée, comme les
réacteurs nucléaires, cela entraine une augmentation brutale et
importante de la température de la paroi pouvant conduire a la
destruction de celle-ci par fusion. Il est donc important de pouvoir
prédire I'apparition de ce phénomeéne appelé crise d'ébullition ou
encore critical heat flux (CHF), departure from nucleate boiling
(DNB), dryout ou burnout (BO).

Dans un tube vertical de section circulaire, chauffé uniformément
et parcouru par un écoulement ascendant, la crise d’'ébullition
apparait a I'extrémité supérieure du tube. La densité de flux
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thermique correspondant g, est fonction des cing variables indé-
pendantes suivantes : la vitesse massique du fluide G, la pression
p, le diametre D du tube, la longueur L du tube chauffant et la sous-

saturation a I'entrée du tube ijat— iy o-
Nous avons ainsi :
.sat P
qg.=f(G, p,D, L, iy —I[le)
Cependant, un simple bilan thermique sur la longueur L du tube

chauffant (8§ 1.2.2) permet d’obtenir le titre thermodynamique en
sortie du tube Xeq (L) ou I'enthalpie du fluide en sortie du tube

i(L):
1[40 st .
Xoq(L) = EE[ =5 7(12‘“4&6)}
4q.L
Pl = Sdes (%, i

GD

La densité de flux thermique critique peut donc s’écrire sous forme
des fonctions suivantes :

Ge = F1G, Xoq (L), p, D, L]

ou:
ge=fIG, i(L), p, D, L]

Certains résultats expérimentaux ayant montré que pour des
valeurs fixées de p, D, G et Xeq (L), I'effet de la longueur L était négli-
geable, la densité de flux thermique correspondant a la crise d’ébul-
lition s’écrit sous la forme d’une fonction des quatre variables
G, Xgq (L), petD:

qc = flG, xeq (L), p, DI

1.2.10.2 Détermination de la densité du flux thermique
critique pour de I’eau circulant dans un tube
vertical de section circulaire chauffé uniformément

Comme pour beaucoup d’autres phénomenes diphasiques, deux
types de prédiction sont possibles : I'une fondée entiérement sur
I'utilisation des données expérimentales, I'autre complétée par une
analyse des mécanismes physiques. Nous ne présentons dans la
suite de ce paragraphe que les prédictions du premier type.

Corrélation de Bowring (1972)

La densité de flux thermique critique est donnée par la relation :

A+B(>iT =i, )
C+L
Dans cette relation, la densité de flux thermique critique g, est
expriméeen W - m™2, la sous-saturation a I'entrée du canal chauffant
(i™-i,e) enJ-kg™" et la longueur L du canal chauffant en m.

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

AL 05793 <L DGF,

" 1+0,0143F,DV2G
B2£025DG
A 0,077 F,D G

"~ 140,347 F, (G/1356)"

Dans ces relations de définition de A, B et C, la chaleur massique
de vaporisation £ est exprimée en J - kg™', le diamétre D du tube
enm, la vitesse massique Genkg - m™2 - s~1 et 'exposant nest donné
par la relation :

n=20-05p’

A 1560-12

p’ étant une pression adimensionnelle définie a partir de la pres-
sion p du systéme exprimée en bar:

AB écoulement monophasique liquide
B apparition de I'ébullition nucléée
BC ébullition sous-saturée partielle
CD ébullition sous-saturée développée

Figure 18 - Ebullition sous-saturée

T

o TS T
104 108 108

MFL%
#y

/77 dispersion des données

Figure 19 - Variation du facteur d’atténuation
de la corrélation de Chen
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L
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X \DE P05y v 04
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7774 dispersion des données

Figure 20 - Variation du facteur d’amplification de Chen
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Les grandeurs Fq, F,, F3 et F4 sont des fonctions de la pression
adimensionnelle p’ définies comme suit :

—sip’<1:
£ & 1P '8%%7 exp [20,8 (1-p')1} +0,917
! 1,917
F1 p {p'1316 exp [2,444 (1 - p’)]} + 0,309
F, 1,309
E A {p’17.023 exp (16,658 (1 - p’)]} + 0,667
S &
1,667
Q A p’ 1649
F3
—sip’'>1:

F, = p’~0368 exp [0,648 (1-p’)]
Fy = p’~0448 exp [0,245 (1-p’)]

Fy = p’0219
Fa_ p’ 1,649
Fs

Leurs valeurs numériques sont données au tableau 1 en fonction
de la pression p du systéme. La corrélation de Bowring est scienti-
figuement injustifiable mais techniquement trés utile. Elle ne repose
sur aucune analyse des mécanismes physiques mis en jeu et ne doit
pas étre employée en dehors des gammes de parameétres pour
laquelle elle a été établie, a savoir:

— un écoulement eau-vapeur ascendant dans un tube vertical ;

— une pression p de 2 a 190 bar ;

— un diameétre D du tube chauffant compris entre 2 et 45 mm ;

— une longueur L du tube chauffant comprise entre 0,15 et
3,70m;

— une vitesse
18600 kg - m2 .57,

L'erreur quadratique moyenne de cette corrélation par rapport a
I'ensemble des résultats expérimentaux disponibles est de 7 %.

Méthode de Groeneveld (1982)

Cette autre méthode empirique consiste a tabuler les valeurs de
la densité de flux thermique critique g. en fonction de la pression p,
de la vitesse massique G et du titre thermodynamique en sortie du
tube Xgq (L). Des facteurs de corrections sont également proposés
pour tenir compte du diameétre D du tube et de la longueur L du tube
chauffant.

massique G comprise entre 136 et

1.2.10.3 Détermination de la densité du flux thermique
critique pour un fluide autre que I’eau circulant
dans un tube vertical de section circulaire chauffé
uniformément

Katto et Ohne (1984) ont proposé la méthode suivante établie a
partir de I'examen des résultats expérimentaux obtenus dans les
conditions suivantes :

e les fluides sont I'eau, I'ammoniaque, le benzéne, I'éthanol,
I’hélium, I'hydrogéne, I'azote, les Fréons R 12, R21, R22, R 113 ou
le potassium ;

e la longueur L du tube chauffant est comprise entre 0,01 et
8,80 m;

e le diameétre D du tube chauffant est compris entre 1 et 38 mm ;

e 1’2 [ /D est compris entre 5 et 880 ;
e R A pv/p( est compris entre 0,000 3 et 0,41 ;

o WA O'p(/GZL est compris entre 3 x 10 et 2x 1072,
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Tableau 1 - Valeurs numériques
de Fq, F,, F3 et F4 intervenant dans la corrélation

de Bowring
p
(bar) Fy F; F3 Fy
1 0,478 1,782 0,400 0,000 4
5 0,478 1,019 0,400 0,005 3
10 0,478 0,662 0,400 0,016 6
15 0,478 0,514 0,400 0,032 4
20 0,478 0,441 0,400 0,052 1
25 0,480 0,403 0,401 0,075 3
30 0,488 0,390 0,405 0,1029
35 0,519 0,406 0,422 0,1380
40 0,590 0,462 0,462 0,188 5
45 0,707 0,564 0,538 0,266 3
50 0,848 0,698 0,647 0,381 2
60 1,043 0,934 0,890 0,708 4
68,9 1,000 1,000 1,000 1,000
70 0,984 0,995 1,003 1,030
80 0,853 0,948 1,033 1,322
90 0,743 0,903 1,060 1,647
100 0,651 0,859 1,085 2,005
110 0,572 0,816 1,108 2,396
120 0,504 0,775 1,129 2,819
130 0,446 0,736 1,149 3,274
140 0,395 0,698 1,168 3,760
150 0,350 0,662 1,186 4,277
160 0,311 0,628 1,203 4,825
170 0,277 0,595 1,219 5,404
180 0,247 0,564 1,234 6,013
190 0,220 0,634 1,249 6,651
200 0,197 0,506 1,263 7,320

La densité de flux thermique critique g est évaluée a partir de
I"équation suivante :

Go= XGIL+ KT =iy )]
Les coefficients X et K sont fonction des trois nombres adimen-
sionnels suivants :
Ur&L/p
R & py/py
w'Lep,/G2L
Les cinq valeurs suivantes de X sont ensuite calculées :
A C W’ 0043
==
0,1R’ 0133 /70,333
1+0,0031L"
0,098 R’ 0133/ 0,433 [ 0,27
1+0,0031L
A 0,038 4 R 06y 0173
1+0,28 W’0233 )’
X A 0’234 R’ 0,513 w’ 0,433 L’ 0,27
57 1+0,0031L

>

X, =

&
>

X4

ou la valeur de C a utiliser dans I'équation de définition de X; est
donnée par:

C=0,25 pour L’ <50
C=0,25+ 0,000 9 (L"-50) pour 50 < L’ < 150
C=0,34 pour L’ > 150
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Les trois valeurs suivantes de K sont ensuite calculées :

A 0,261
Ky= C W~ 0.043

KL 0,833(0,0124 +1/L")
2= R’ 0.133 |/ 0,333

A 1,121,562 W’023341/L)
- R’ 0.6 |/’ 0,173

K3

Les valeurs de X et de K entrant dans I'équation permettant de
calculer la densité de flux thermique critique g sont enfin choisies
selon les regles suivantes :

Pour R’ <0,15:

— si X1 <X, alors X=X,
— si X1> X, et X,< X3 alors X=X,
— si X1> X, et X,>X3 alors X= X3

— si K1>K, alors K=K,
— si Ky <K, alors K=K,
Pour R">0,15:

— si X1 <Xg alors X=X,

— si Xy > Xg et Xg>X, alors X=Xz

— si X1> Xg et Xg< X, alors X=X,

— si K1> K, alors K=K,

— si Ky <Kj et Ky<Kz alors K=K,

— si K1 <K et Ky>K3z alors K=K3

L'erreur quadratique moyenne par rapport aux valeurs expéri-
mentales est d’environ 20 %. La corrélation de Katto est donc moins
performante que celle de Bowring pour I'eau. En revanche, elle a
I'avantage d’étre adimensionnelle et d’avoir été établie pour de
nombreux fluides.

1.2.10.4 Détermination de la densité de flux thermique
critique dans un tube vertical de section circulaire
chauffé non uniformément

Nous avons vu a la fin du paragraphe 1.2.1.1 que la densité de
flux thermique critique pouvait étre calculée a partir d'une relation
de la forme:

Ge = fIG, Xeq (L), p, D]

Or, le bilan thermique sur lalongueur Lg,;, nécessaire pour amener
le titre thermodynamique de la valeur nulle a la valeur xeq(L)
correspondant aux conditions de flux critique en sortie du canal,
s'écrit, en supposant un chauffage uniforme :

n D2
i £

g.nDLg, = xeq(L)G

En éliminant g, entre les deux équations précédentes, on obtient
une relation de la forme:

Xeq (L)=F(G, Lea, p, D)

Les résultats expérimentaux de densité de flux thermique critique
peuvent donc étre représentés dans un diagramme Xx,q (L) en fonc-
tion de Lgy.

Il apparait que les valeurs expérimentales des titres thermodyna-
miques critiques Xqq (L) obtenues en chauffage non uniforme se
situent sur la méme courbe que celles obtenues en chauffage
uniforme si on utilise le diagramme xqq (L) en fonction de Lg,;. On
peut donc ainsi déterminer les densités des flux thermiques critiques
en chauffage non uniforme.

1.2.11 Ebullition de transition
L'utilisation de techniques expérimentales ou la température de

la paroi était fixée a permis de mettre en évidence un régime d’ébul-
lition ou la densité de flux thermique était une fonction décroissante
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de la température de la paroi, cela aussi bien pour I'ébullition en
vase (§ 1.1) que pour I'ébullition en convection forcée a l'intérieur
d’un tube chauffant (8 1.2).

Pour de I'eau circulant dans le sens ascendant dans un tube
cylindrique de section circulaire, on pourra calculer la densité de
flux thermique par la corrélation de Tong et Young (1974) :

2/3
0.039 Xeq <ATsat>(1+o,002 9AT)

= qg.exp|-0, e
9= 9P dxpq/dz \ 55
ou g, la densité de flux thermique correspondant a la crise d’ébul-
lition, peut étre calculée a I'aide de la corrélation de
Bowring (8 1.2.10.2) ; Xeq . € titre thermodynamique, est calculé par
un bilan thermique simplifié (8 1.2.2) ; 'abscisse z est exprimée en

met AT, 2 T T,

sat - 1@ surchauffe de la paroi, est exprimée en
K ou en °C.

1.2.12 Configuration des écoulements
en aval de la crise d’ébullition

La crise d’ébullition peut apparaitre soit par arrét de I'ébullition
nucléée (figure 21); departure from nucleate boiling), soit par
disparition du film liquide en contact avec la paroi (figure 22 :
dryout). Dans le premier cas, I"écoulement qui suit la crise d'ébul-
lition est du type annulaire inverse (inverted annular flow) : un film
de vapeurisole la paroi du coeur liquide. Dans le second cas, I'écoule-
ment qui suit la crise d’ébullition est un écoulement dispersé de
gouttelettes dans un coeur de vapeur (post-dryout region ou liquid
deficient region).

1.2.13 Coefficients d’échange de chaleur

1.2.13.1 Ecoulement annulaire inverse

Il peut étre calculé a I'aide de la corrélation de Bromley modifiée
par Leonard et al. (1978) :

1/4
ksPV(P{/_PV)EEQ

h = 0,62{
lruv(Tp_ 7—sat)

172
avec A&2n|—9
[Q(Pe—l’v)}

Nota : dans ces relations, les propriétés physiques de la vapeur sont évaluées a la
température de film (T, + Tga) /2.

Q) o

-FV

CL ceceur de liguide
FV film de vapeur

Figure 21 - Crise d’ébullition obtenue par arrét de I’ébullition
nucléée
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o CV ceoeur de vapeur
” FL film de liquide
A GL gouttelettes de liquide

Figure 22 - Crise d'ébullition obtenue par asséchement de la paroi

Cette corrélation a été vérifiée dans les domaines suivants :

— une pression p comprise entre 1 et 7 bar;

— une densité de flux thermique g comprise entre 30 et
130 kW - m=2;

— une surchauffe (Tp — Tsat) comprise entre 278 et 778 K ;

— une sous-saturation (T, — T,) inférieure a 78 K;

— une vitesse du liquide inférieure 3 30 cm - s,

1.2.13.2 Ecoulement dispersé
Il peut étre calculé a partir de la corrélation de Groeneveld
(1973) :

0,9
Nup, , = 0,003 3{Rev [xeq+ g_: (1 _xeq)J} Pr, Y15

G,D

avec Revé m
v

A Pe 04
Y2 1_0,1 (p—-1> (1-Xgq)0%

v

G, étant la vitesse massique de la vapeur.

Nota : les propriétés physiques de la vapeur sont évaluées a la température T, de la
paroi.

Lorsque de la vapeur se condense sur une paroi, le condensat peut
recouvrir la paroi sous la forme d’un film continu ou sous la forme
d’'une multitude de gouttelettes. Dans le premier cas, on parle de
condensation en film (filmwise condensation) et dans le second
de condensation en gouttes (dropwise condensation). La
figure 23 représente ces deux types de condensation. Les coef-
ficients d'échange de chaleur sont beaucoup plus élevés en
condensation en gouttes qu’en condensation en film, mais la
condensation en gouttes nécessite des parois hydrophobes et est
plus difficile @ obtenir dans des équipements industriels.

2.1 Condensation en film

2.1.1 Définition des coefficients d’échange
de chaleur

On peut définir deux coefficients d’'échange de chaleur (figure 24).
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P P
Vapeur ; Vapeur
o]
1
_FC GC

NN

L Bl o | U“'ﬁ

FC film de condensat P paroi GC gouttes de condensat

(a) condensation en film (b} condensation en gouttes

Figure 23 - Types de condensation

Un coefficient d’échange de chaleur local h (z) défini par la

relation :
q q
h(z) & .
Ti_Tp Tsat_Tp
avec T; température de linterface liquide-vapeur égale, en

général, a la température de saturation,
T, température de la paroi mouillée,
q densité de flux thermique.

Un coefficient d’échange de chaleur global h (z) défini par
la relation :

h(z)2 lzfo h(z)dz

2.1.2 Condensation en film sur une plaque
et a I'’extérieur ou a l'intérieur
d’un tube vertical

2.1.2.1 Mécanismes physiques

Lorsque de la vapeur se condense sur une paroi froide (figure 25),
la résistance thermique prépondérante est celle du film de
condensat. Il est donc naturel de s’intéresser a la structure de ce film.
On observe a partir du début de la condensation trois structures de
film différentes :

— un film laminaire lisse ;

— un film laminaire avec vagues ;

— un film turbulent avec vagues.

Les échanges thermiques seront donc, a priori, différents dans ces
trois zones.

Nota : les épaisseurs de film de condensat étant trés faibles, les résultats obtenus pour
les plaques planes seront applicables pour la condensation en film a I'extérieur ou a
I'intérieur d'un tube vertical a condition que le rayon de courbure de la paroi froide soit
supérieur a 1,5 mm.

2.1.2.2 Film laminaire lisse (Re < 30)
avec vitesse de vapeur faible
Dans le cas ou la vapeur est a la saturation (T, = T, ) :
— les relations locales valables a la cote z sont :

® pour le coefficient d’échange de chaleur local (Nusselt, 1916 ;
Rohsenow, 1956) :

/4
b = kS pe(Pe-p) GIL+0,68C, (T 1]
- 4:”((7-sat_Tp)z
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Y

N

AR

FC film de condensat
P  paroi

Figure 24 - Coefficient d’échange de chaleur local
et coefficient d’échange de chaleur global

Film laminaire avec vagues

Film turbulent avec vagues

FC film de condensat
P paroi

Figure 25 - Structure de film de condensat

e pour la relation coefficient d’échange de chaleur-débit de
condensat :
173
~1/3

2
h(z) He
—_— = 1,1Re, (14)
ke {Pf (Pe=py) g} ¢
avec Re, 4 %
3

ou I'(z) est le débit-masse de condensat a la cote z par unité de
largeur de paroi froide ;

— les relations moyennées sur une distance z a partir du début
de la condensation dans le cas d’'une température de paroi T,
constante sont :

e pour le coefficient d’échange de chaleur global :

3 14
ki pe(pe=py) gIL+0,68c, ((Tso— Tp)]}

h(z) = 0,943{
:ué(Tsat_ Tp)z

4
§h(z)

® pour le débit-masse de condensat a la cote z par unité de
largeur de paroi froide I'(z) :

h(2)(Tea—Tp) 2

rz) = 5
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® pour la relation coefficient d’échange-débit de condensat :

1/3

_ 2
h(z) My -1/3
= 1,47 Re (15)
k, {pe(pe—pv)g} ¢
avec R@é 41‘;(2)
¢

Dans les équations précédentes, la chaleur de vaporisation &
est évaluée a la température de saturation T, la conductivité

thermique k, et la masse volumique p, sont évaluées a la

température (T, + Tg4)/2 et la viscosité u, est calculée a partir
de la relation :

He= 7 BEAT,) 4t (Tyg)]

Dans le cas ou la vapeur est surchauffée (T, > T, ), le coef-
ficient d’échange de chaleur global est celui calculé antérieurement
lorsque la vapeur est a la saturation (T, = Tg,) multiplié par un
facteur correctif dépendant da la surchauffe de la vapeur (T, — Tg4t)
(Butterworth, 1977) :

Cp, v (T, = Teat) }1/4
<

Le débit-masse de condensat a la cote z par unité de largeur de
paroi froide I'(z) est donné par la relation :

h(z; T,>Tgy) = h(z; T, = Tsat)[1 +

h(z; Ty> Tge) (Tage— T,z
L+ Cp,v(Tv7 Tsat)

I'(z) =

2.1.2.3 Film laminaire avec vagues (30 < Re,<1 600)
et faible vitesse de la vapeur supposée
a la saturation (T, = Tg4)

La relation locale, valable a la cote zentre le coefficient d'échange
de chaleur local et le débit de condensat s’écrit (Kutateladze, 1963) :

2 1/3
h(z) He -0,22
_— = 0,756 Re (16)
ke {pf(pe—pv)g} ¢
avec Reeé 41‘;(2)
¢

La relation moyennée sur une distance z a partir du début de la
condensation, comprenantlazone ou le film estlaminaire lisse etune
partie de la zone ou le film est laminaire a vagues, entre le coefficient
d'échange de chaleur global et le débit de condensat s’écrit dans le
cas d'une température de paroi T, constante :

1/3

_ 2
h(Z) Ky - Re{ (17)
ke | pepe—py)g 122_

¢ ¢ (P¢= Py 1,08 Re 5,2

2.1.2.4 Film turbulent avec vagues (Re,>1600)
et faible vitesse de la vapeur supposée
a la saturation (T, = Ty,

La relation locale valable a la cote z entre le coefficient d'échange
de chaleur local et le débit de condensat s’écrit (Labuntsov, 1957) :

1/3
} = 0,023 Re)?® Pro® (18)

h(z) l-li
ko | pepe—py) g
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avec Re, 4 4r@)
He
et Pr, a _He
kecp, ¢

La relation moyennée sur une distance z a partir du début de la
condensation, comprenant les zones ou le film est laminaire (lisse et
a vagues) et une partie de la zone ou le film est turbulent, entre le
coefficient d’échange de chaleur global et le débit de condensat
s’écrit dans le cas d’une température de paroi T, constante :

_ 2 13
h(z) Hy Re,
ke | Pe(Pe=pPy) g

= (19)
8750 + 58 Pr,>° (ReJ’° - 253)

2.1.2.5 Synthése des recommandations lorsque la vapeur
est a la saturation (T, = Tg,;) et lorsque la vitesse
de la vapeur est faible

Cette synthése est donnée par le tableau 2.
2.1.2.6 Effet du frottement interfacial
sur le coefficient d’échange de chaleur local

Lorsque la vitesse de la vapeur est élevée, le frottement interfacial
joue un role significatif. Une augmentation du frottement interfacial
entraine, d'une part, une diminution du nombre de Reynolds pour

TRANSFERTS DE CHALEUR : EBULLITION OU CONDENSATION DES CORPS PURS

lequel apparait la turbulence dans le film de condensat et, d’autre
part, une diminution de I'épaisseur du film donc une augmentation
du coefficient d’échange de chaleur local.

2.1.2.6.1 Calcul de la contrainte de frottement interfacial T

La contrainte de frottement interfacial 7; s’"exprime en fonction
du coefficient de frottement interfacial f; et du débit-masse sur-

facique de condensation m par la relation (Bird et al., 1960) :

1

1-exp (— #)
2 fi pvJv

avec J, Vvitesse débitante de la vapeur, rapport du débit-volume
de vapeur a l'aire de la section droite de la conduite,

\%

m_ débit-masse surfacique de condensation donné par la
relation :

h(Tea—Tp)
me= ———
&
Lorsque le débit-masse surfacique de condensation m, est faible,
on retrouve I'expression classique :
1

2
Ti= 2 fipvJv

Tableau 2 — Synthése des recommandations lorsque la vapeur est a saturation et lorsque la vitesse
de la vapeur est faible

h (z) (figure 26)

‘h(z) (figure 27)

Re,
Régime Equation Régime Equation
Re, <30 laminaire lisse Nusselt@hsenow laminaire lisse (15)
P Kutateladze laminaire lisse
30 < Re,< 1600 laminaire avec vagues 16 et avec vagues a7)
Labuntsov laminaire lisse et avec
Re, > 1600 turbulent avec vagues 18 vagues et turbulent (19
2 i
h(z) Hi Pry=10

113 f
Ky [F'f'[ﬁ’g—pu)g] 1 : |

I  régime laminaire lisse
II régime laminaire avec vagues
II1 régime turbulent avec vagues

; :
0, iH——+—rrrrrr———rrrrrrt

10 102 10°

Figure 26 - Coefficient d’échange de chaleur local sur une paroi verticale

tha[ uf -
kg ngwg—pvw] 1

T T T T T T T T T T

102 104 10°

Figure 27 - Coefficient d’échange de chaleur global sur une paroi verticale
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Le coefficient de frottement interfacial f; peut étre calculé a I'aide
de la corrélation de Henstock et Hanratty (1976) :

3/2
- 1+1400F{1—exp[—l7(1+1400F) }}

G 132 F

ESE

avec FA _Y ﬂ(’i’)”z

Fi’e?,'9 Hy\Pe
G2 pcgD
pudty
Re, & pyJyD
Hy

y 210,707 Re35)25+(0 037 9 Re§°)*%1%*

f, = 0,046 Re

Dans les relations ci-dessus, D est le diametre hydraulique du
canal parcouru par la vapeur :
4s

p

>

D

avec S aire de la section droite du canal,
p périmetre de la section droite du canal.

2.1.2.6.2 Calcul du nombre de Reynolds critique Re, .

Le nombre de Reynolds critique Re, . caractérise I'apparition de
la turbulence dans le film de condensat. il est donné par les relations
suivantes :

Re, .= 1600-226 77 + 0,667 (7})% pour r* < 9,04

Re, . = 50 pour 7% >9,04

La contrainte de frottement interfacial adimensionnelle 7} est
définie par la relation :

Yy Pt
i 2/3
[peCpe—pP gl

2.1.2.6.3 Calcul du coefficient d’échange de chaleur local

Dans le cas ou le frottement interfacial a un effet prépondérant et
la gravité un effet négligeable, le coefficient d’échange de chaleur
local h (z); dépend de la valeur du nombre de Reynolds par rapport
au nombre de Reynolds critique. On le calculera par les relations
proposées par Butterworth (1981) :

— si Re,<Rey .:

1/3

= 1,41 Re "?

(T-)i%)1/2

h(2), ut
ke | peCpe-p0) g

— si Re,>Re, , :

/3
h(z); ul 1% [ 141 " (0071 PriP\T 1’”(1*)1,2
ko | Pe(pe—py) g Re}lz Re 1(/24 i

avec ma ! (Pro+3)

Dans le cas ou le frottement interfacial a un effet négligeable et la
gravité un effet prépondérant, le coefficient d’échange de chaleur
local h (z)g peut se calculer a I'aide des relations (14), (16) ou (18).

Dans le cas ou les effets du frottement interfacial et de la gravité
sont du méme ordre, on utilisera la relation :

h(z) = [h(2)i+ h(2)21"?

2.1.3 Condensation en film a I'extérieur
d’un tube horizontal

2.1.3.1 Description

Lorsque de la vapeur entoure un tube horizontal dont la paroi est
a une température T, inférieure a la température de saturation, un
film de condensat ruisselle le long du tube et s’égoutte a sa partie
inférieure (figure 28).

2.1.3.2 Vitesse de la vapeur faible

Le coefficient d’échange de chaleur moyen h est défini par la
relation :

hi -—f h(6)rde = —f h(6)de

Lorsque le film est laminaire, il est donné par la relation sui-
vante, due a Nusselt :

3 1/4
k(’Pf(Pf*Pv)gif} (20)

h =0728| —— ="
{ ,Ll(( sat_Tp)D

avec D diamétre du tube.

Le débit-masse de condensat par unité de longueur de tube I'
peut étre calculé a partir du bilan thermique. On obtient alors la
relation suivante :

1/3

— 2
h He _ 151 (AL -3
kel pe(pe—py) g M

Les deux relations précédentes supposent que la température
de la paroi est constante sur tout le périmétre du tube. Si on
suppose que c’est la densité de flux thermique qui est constante,
les coefficients deviennent égaux a 0,70 et 1,47 au lieu de 0,728
et 1,51. Les résultats ne changent donc pas de fagon sensible. On
peut également tenir compte des variations des propriétés
physiques et de la surchauffe de la vapeur en introduisant les
mémes corrections que celles utilisées pour la condensation en

film sur une plaque (8§ 2.1.2.2).

2.1.3.3 Vitesse de la vapeur non négligeable

Pour un écoulement de vapeur vertical ou horizontal passant sur
un tube horizontal, Fujii a établi que le coefficient d’échange de

chaleur moyen h peut étre calculé a partir de la relation suivante :

— 0,05
IR CHU AL
ho gbEu,

avec U, vitesse de lavapeur,

‘hy coefficient d’échange de chaleur calculé en I'absence
d’une vitesse significative de la vapeur (8 2.1.3.2).

La relation précédente n’est vérifiée que si 1< h/ hg <1,7.Si

‘h/'hg <1, Fujii recommande de prendre h = hy et si

‘h/ho>1,7,larelation précédente ne doit étre utilisée qu’'a titre
indicatif.
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Figure 28 - Condensation en film a I’extérieur d’un tube horizontal

2.1.4 Condensation a I'extérieur d’un faisceau
de tubes horizontaux

Les relations donnant les coefficients d’échange de chaleur
moyens a l'extérieur d'un tube vertical ou horizontal permettent
de montrer facilement qu’il est préférable de concevoir des
condenseurs a tubes horizontaux. En effet, le coefficient d'échange
de chaleur moyen est plus grand pour un tube horizontal que pour
un tube vertical. Cependant, pour un faisceau de tubes horizontaux,
il faut tenir compte de I'écoulement du condensat sur I'ensemble
des tubes. Comme indiqué sur la figure 29, le condensat s’égoutte
a la partie inférieure d'un tube et tombe sur le tube suivant.

Considérons un faisceau de N tubes horizontaux situés dans un
plan vertical. Les coefficients d'échange h" (moyenné sur
I'ensemble des N tubes) et hy (moyenné sur le N€ tube) peuvent
étre calculés a I'aide des relations empiriques de Kern (1958) :

oY e

hy
_Qﬁ = N5/6_(N_1)5/6
hq

avec h; coefficient d’échange moyen pour le premier tube.

Le débit-masse de condensat par unité de longueur du tube I'y
s'égouttant du N®tube est calculé a I'aide de la corrélation empirique
de Short et Brown (1961) :

_ 5 1/3
hni_ He - 151 AT\
ke | peCpe=p,) g T

Nota : cette relation n’est toutefois valable que pour des films de condensat luminaires.
Pour les films turbulents, aucune méthode publiée ne peut étre recommandée.

2.1.5 Condensation a l'intérieur
d’un tube horizontal

2.1.5.1 Types d’écoulement rencontrés

La figure 30 indique les configurations d’écoulement que I'on
peut rencontrer dans un tube horizontal selon le débit.

Aux forts débits, la vapeur se condense sur la paroi du tube en
formant un écoulement annulaire. Par suite de la valeur élevée de la
vitesse de la vapeur, des gouttelettes sont arrachées du film de
condensat et entrainées dans le cceur de I'écoulement. Lorsqu’on
s'éloigne de I'entrée du tube, la condensation entraine une dimi-
nution de la vitesse de la vapeur et du cisaillement a la surface du film
de condensat. Cela a deux conséquences : I'arrét de I'arrachement et
de I'entrainement de gouttelettes et I'augmentation du réle de la
gravité qui conduit a un épaississement du film liquide dans la partie
inférieure du tube. Plus en aval, I'écoulement annulaire se trans-
forme en écoulement intermittent a poches de vapeur et bouchons
de liquide et finalement le condensat emplit complétement le tube.
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Figure 29 - Condensation en film sur un faisceau de tubes
horizontaux situés dans un plan vertical

Aux faibles débits, I'écoulement annulaire dispersé qui se forme
a I'entrée du tube se stratifie et le condensat s’écoule par effet de
gradient hydraulique si le tube n’est pas en charge a son extrémité
aval. Dans le cas contraire, le condensat s’accumule dans le tube et
s'écoule périodiguement sous forme de bouchons de liquide
expulsés du tube par la pression de la vapeur.

La figure 31 indique I’évolution de I'écoulement dans les deux cas
précédents sur une carte valable uniquement pour la condensation
de la vapeur d’eau a une pression voisine de la pression atmo-
sphérique.

2.1.5.2 Coefficient d’échange de chaleur
en écoulement stratifié

Le coefficient d’échange de chaleur moyenné sur la circonfé-
rence du tube peut étre calculé a I'aide de la relation suivante :

1/4
= _ J[kipcpi-p) g%
Hy D(Tsat7 Tp)

D’apres Jaster et Kosky (1976), Q est donné par :

2/34-3/4
Q=0728 [1 +l—‘—’$<8-v> }
X \Pg

ou x, titre massique de la vapeur, est le rapport du débit-masse de
la vapeur au débit-masse total du mélange vapeur-condensat.

Le coefficient d’échange de chaleur global < h > moyenné sur

I'ensemble de la conduite de longueur L peut étre déterminé a
I"aide de la corrélation de Chen et Kocamustafaogullari (1987) :

< h>D _ 0492[cp'{(Tsat— p'e)}—oﬂ HCp, (10,25
k, ' £ kg
{D 9(Pe-py) 1/3}0,73 (_L_)*O'“(Jv,e D)o,os (1 . Jio D>70,01
Pe v? D v Ve
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avec J, qetJ, , vitesses débitantes de la vapeur et du liquide a

Cette corrélation permet de retrouver de nombreux points expé-
I'entrée de la conduite, rapports des débits-

rimentaux avec une incertitude de +30 % pour les gammes de

volume de vapeur et du liquide a I’'entrée de la parametres suivantes :
conduite a l'aire de la section droite de la T )
i c - c
conduite, 0,002 < —P- ¢ sat” Tpe) _ 01 : 15< HeCp, ¢ <61
To, e température de la paroi a I'entrée du tube. & ke
1/3
400<D{g&—)(—'—£—"—)} <1500 ; 18=-t <269
D
PeVe
= i : J D
S S T [ = sl e : 3000 < 222 _ 300 000 ; 0= ~2— <2000
v 7 ( T ‘—_w"_—-‘jl Vv ¢
{1 imiom ! v :
) 2.1.5.3 Coefficient d’échange de chaleur
en écoulement annulaire
(@ débits élevés Selon Butterworth (1986), on prendra :
— en écoulement laminaire (Re,<50) :
B - - /y2\1/3
—_— .28 h (Ve -1/2
= X ? l) = rame e
H I O mr v ] VI i
! . ' — en écoulement turbulent (Re,>50) :
(® débits faibles
ARG " (o071 P2\
I régime annulaire dispersé IV régime intermittent h (Ve _ 1,41 I e (1*)1/2
IT régime annulaire V  régime ondulé k,\ g - Re'/? Re1/% i
III régime annulaire stratifié VI régime stratifié €y €
Figure 30 - Condensation en film a I'intérieur d’un tube horizontal AT
avec mE — (Pr,+3)
2
Dans les expressions précédentes, TT est défini par la relation :
JQ(ITI.S'")
103 <A Pe Ti
3 Bulles ] =S 23
] (Peteg)
1 et est calculé par la méthode exposée au paragraphe 2.1.2.6 ou on
14 I prendra :
E 4 fi
7 "'{-.‘ L =1+850F
] f,
) Régime >
101 < annulaire 5
R ' 2.2 Condensation en gouttes
] i} : Utilisés depuis fort longtemps en génie thermique, les
A stratifié E condenseurs ont fait I'objet de nouvelles études d’optimisation avec
107 3 ! : I"apparition des unités de dessalement d’eau de mer fonctionnant
] ‘ i suivant les procédés par détente ou par longs tubes verticaux. Le
] % ! colt de ces condenseurs est, en effet, relativement élevé du fait de
4 i : I'emploi d'alliages cuivreux atténuant les effets corrosifs de I'eau de
103 : E mer. Ce colt représente environ 40 % du prix des installations et il
L T IIIIII| T LB R RAL] T LI AL | T T Ti1r

» 03 est aisé de concevoir que de nombreuses études ont été menées
10 1 10 102 1 afin de réduire la surface d’échange en augmentant, en particulier,

J, (ms™) le coefficient d’échange de chaleur entre la vapeur et la paroi froide.
I débit leve II débit faible Mise en évidence pour la premiére fois par Schmidt en 1930, la
condensation en gouttes est caractérisée par une augmentation
JetJ,: vitesses débitantes du liquide et de la vapeur, rapport des considérable (jusqu’a cent fois) du coefficient d’échange par rapport
débits-volume de liquide et de vapeur & I'aire de la section alacondensation en film. Les gouttes qui recouvrent 90 % de la paroi

droite de la conduite.

semblent se former sur des sites privilégiés de la paroi dont la densité
surfacique est trés élevée (108/mm?) et dont la taille est de I'ordre
Figure 31 - Configurations d’écoulement dans un tube du micromeétre. Les gouttes grossissent et s’agglomeérent, avec
de condenseur horizontal a une pression voisine de la pression d’autres gouttes plus petites. Aprés avoir atteint une taille suffisante,
atmosphérique (eau-vapeur) les gouttes ruissellent sur la paroi sous I'influence de la gravité en
emportant les gouttes statiques qui se trouvent sur leur passage et

en laissant derriere elles une zone de paroi asséchée.
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2.2.1 Mécanisme

Les expériences de Welch et Westwater (1961) sur la condensation
de la vapeur d’eau sur des parois de cuivre montrent clairement
(figure 32) I'augmentation de la densité de flux thermique ou du
coefficient d’échange de chaleur pour une méme différence de
température entre la paroi et la vapeur lorsque I'on passe de la
condensation en film (filmwise condensation) a la condensation en
gouttes (dropwise condensation). Cette derniére était obtenue grace
a I'addition d’oléate de cuivre a I'eau fournissant la vapeur.

Deux théories ont été proposées pour expliquer le mécanisme
de la condensation en gouttes :

— la théorie du film instable, proposée par Jakob en 1936, qui
suppose |'existence d'un film liquide continu d’épaisseur inférieure
au micrométre qui se résout spontanément en gouttelettes aprés
avoir atteint une épaisseur critique de I'ordre du micrométre ; en
fait, la mise en évidence expérimentale de ce film s’est révélée dif-
ficile et son existence n’est pas reconnue de facon définitive ;

— la théorie des sites préférentiels qui, par analogie avec la
théorie de la nucléation en ébullition, est expliquée par de nombreux
auteurs par la présence de germes sur la surface de la paroi froide.

2.2.2 Méthodes utilisées pour obtenir
la condensation en gouttes

Pour obtenir la condensation en gouttes, il faut rendre la paroi
non mouillable par I'eau. Ce résultat est atteint soit en revétant la
paroi d’'un matériau permanent hydrophobe, soit en ajoutant a la
vapeur un produit liquide ou gazeux qui est adsorbé par la surface
de condensation.

2.2.2.1 Utilisation de revétements permanents
On les classe en deux groupes suivant leur nature chimique.

Les métaux nobles tels que I'argent, le rhodium, le palladium,
le platine et I'or. Ce dernier métal est particulierement intéressant
car il n'est pas oxydable par I'air a des températures inférieures a
900 °C. Cela explique son choix habituel en tant que promoteur de
la condensation en gouttes. Cependant, les dépots d'or ne sont pas
réalisables sur les alliages de cupronickel constituant les tubes de
condenseur. Il est nécessaire de déposer des couches successives
de nickel (12 um), d’argent (6 um) et enfin une pellicule d’or
(0,25 um). Cette technique multiplie approximativement par deux le
prix d’un tube de condenseur et I'examen économique du probléeme
s'impose pour chaque application. Le revétement ainsi obtenu peut
tenir une dizaine de milliers d'heures.

Les résines polymérisées, dont deux produits organiques
donnent des résultats corrects pour des durées d'utilisation allant
jusqu’a trois mille heures. Ce sont le polytétrafluoréthyléne (PTFE ou
Téflon, fabriqué par Du Pont de Nemours) et le polyparaxylyléne
(Parylene, fabriqué par Union Carbide). Ces matériaux étant mauvais
conducteurs de la chaleur, le dép6t doit étre le plus mince possible
(inférieur a 10 um). Le Parylene permet des épaisseurs de I'ordre du
micron et semble étre le mieux adapté (figure 33).

2.2.2.2 Utilisation de promoteurs temporaires

Ces promoteurs temporaires doivent posséder les qualités
suivantes :

— une faible solubilité dans le condensat ;

— une bonne adhérence a la paroi ;

— un caractére hydrophobe marqué ;

— une action prolongée ;

— une faible toxicité dans le cas des condenseurs utilisés pour
le dessalement de I'eau de mer.

Les produits les plus couramment employés sont les huiles
minérales, les acides gras et leurs sels, les cires, les mercaptans et
I'oléate de cuivre. Ces substances sont le plus souvent injectées dans
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g (W.em2)
30
Ah _——H 1
T | SR
20 30
AT, (°C)

I condensation en gouttes II condensation en film

(@ densité de flux thermique (d'aprés Bergles 1969)

h(W.cm=2 °C-1)
6 —
5 —4
4

3]
2
1,5 il

1 L | 1 1 1
4610 20 40
AT, (°C)

T
1 2

I  courbe expérimentale II loi de Nusselt

(B coefficient d'échange de chaleur (d'aprés Baudin 1970)

Figure 32 - Condensation sur une paroi de cuivre de la vapeur d’eau
en présence d’oléate de cuivre

la vapeur a condenser soit directement par barbotage ou sous forme
d’aérosols, soit indirectement par mélange a la saumure. L'injection
peut étre continue ou périodique.

2.2.3 Calcul du coefficient d’échange de chaleur

Le mécanisme de la condensation en gouttes n'ayant pas encore
été clairement établi, il est illusoire de proposer des corrélations de
coefficient d’échange de chaleur valables dans une gamme étendue
de parametres.

En premiére approximation, on peut admettre que la résistance
thermique totale (1/h) est la somme d’une résistance thermique
(1/hg) due a la présence de gaz incondensables, d'une résistance
thermique (1/hg4,) due aux gouttes de condensat accrochées sur la
paroi froide, d’une résistance thermique (1/h;) due au changement
de phase sur l'interface des gouttes et d'une résistance thermique
éventuelle (1/hy,) due & un dép6t permanent de promoteur sur la
paroi. Nous avons ainsi :
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h(W.em2 °Cc™")
4~

3_

1

T T T
0 5 10 15
AT,4 (°C)

1 loi de Nusselt
IT dépét de Parylene N
III dépét d'or

Figure 33 - Coefficient d’échange de chaleur en fonction du degré
de sous-saturation pour différents revétements permanents

2.2.3.1 Résistances thermiques prépondérantes

Résistance thermique due a la présence d’un gaz incondensable

Dés que la fraction massique de I'air dans la vapeur, rapport de
la masse d’air a la masse de vapeur, atteint 0,02, le coefficient
d’échange de chaleur total h n’atteint que 20 % du coefficient
d'échange de chaleur total obtenu en I'absence d’air. Malgré I'impor-
tance de cet effet, aucune méthode n’est actuellement disponible
pour calculer la résistance thermique (1/hg) due a la présence de
gaz incondensables.

Résistance thermique due aux gouttes

Pour une paroi de cuivre verticale, on pourra utiliser les relations
expérimentales suivantes.

— Si la température de saturation T, est comprise entre 22 °C
et 100 °C:
hgo=5+0,2 Tgy

avec hy, enW- cm™2. K1,
(o]
Tsat en °C.
Nota : cette formule pratique n’a aucune base scientifique.

— Si la température de saturation est supérieure a 100 °C :

hgo=25W-cm™2. K™

2.2.3.2 Résistances thermiques supplémentaires
Résistance thermique due au changement de phase a l'interface
h;=2,1 p0:65

avec p (bar) pression,
h; enW-cm2.K™'

Nota : cette formule est pratique mais n'a aucune base scientifique.
Résistance du promoteur

pr
hy = 5

avec kp, conductivité thermique due au promoteur,
Opr épaisseur de la couche de promoteur.
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Exemple : une couche de Téflon (k, = 0,18 W - m~ . K™ d'épais-
seur 1,5um aura un coefficient d'échange de chaleur de
112W-m=2. K™

2.2.3.3 Autres facteurs

La conductivité thermique de la paroi ainsi que son inclinaison
jouent également un réle fondamental dans la prédiction du coef-
ficient d’échange de chaleur en condensation en gouttes. Il n'existe
cependant a ce jour aucune méthode générale pour en quantifier
les effets.

2.2.4 Autres procédés d’amélioration
du coefficient d’échange de chaleur

Il est possible d'obtenir des coefficients d’échange de chaleur
comparables a ceux obtenus en condensation en gouttes sur des
tubes a revétement d’or discontinu, fonctionnant en régime de
condensation en film. Ce procédé présente ainsi une économie de
prix substantielle.

Il est intéressant de noter également que le titane induit une
condensation mixte qui donne, pour des écarts de température
modérés entre la vapeur et la paroi (2 a4 5°C), un coefficient
d'échange de chaleur de condensation environ 30 % supérieur a celui
qui existe sur les alliages cuivreux.

Notations et symboles

Symbole Unité Définition

A m?2 aire d'une plaque chauffante
(en général)
Cst coefficient dépendant du couple
liquide-paroi
D m diametre d’un cylindre chauffant
F facteur d’amplification de Chen
G kg-m=2-s71 | vitesse massique (en général)
I A intensité de courant électrique
J m-s™! vitesse débitante
L m longueur caractéristique ou plus petite

dimension d'une plaque chauffante

¥ J kg™ chaleur (enthalpie) massique
de vaporisation
M kg - mol~! masse molaire du fluide
kg - s~ débit-masse
N nombre de tubes
Nup nombre de Nusselt basé sur D
ahD
(252 m
Nu; nombre de Nusselt basé sur L
ahL
(2% ) ()
P m périmétre d'une plaque chauffante
. s GDe,
Pe nombre de Péclet (= 3 > (1)
¢
Pr nombre de Prandtl <é %) (1)
R Q résistance électrique
Rap nombre de Rayleigh basé sur D
[é gﬁ[A Tsat Ds} (1)
7

(1) A signifie égal a, par définition.
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Notations et symboles

Symbole Unité
RaL
Re,,
Re,
Ree,c
S
St
T K
Tsat K
ATgat K
ATgup K
U \%
u, m3. s
c, J-kg™-K!
cp  Jokgh KT
d m
f
fi
g m - s2
h W.m2.K"!
h W-m=2.K"!
<h> W-.m?2.K"'
hg W-.m?2.K'
hge | W-m2.K"
h; W.m=2.K"!
hpe  W-m72.K"
i J-kg™
Isat J- kg—1
k W-m™.K!
kpe  W-mT KT
! m
me kg -s™! m2
p Pa
PR
q W - m™
dc W - m=
dc, sat W-m™

Définition

nombre de Rayleigh basé sur L
[égﬁzA Tsat Ls} 1)
T vy,
nombre de Reynolds de la vapeur
G,D
E=2=)w
Hy
nombre de Reynolds du liquide
A 4T (2
2422w
nombre de Reynolds critique du liquide

facteur d’atténuation de Chen
nombre de Stanton

=G|
Gyc(Ta— To)
température

température du liquide maintenu
a la saturation ;

surchauffe (AT, - T, (1)

sous-saturation (&7, - T, ) (1)
différence de potentiel

vitesse de la vapeur

capacité thermique massique du liquide
capacité thermique massique

a pression constante

diamétre du fil chauffant

coefficient de frottement

coefficient de frottement interfacial
accélération due a la pesanteur
coefficient d'échange de chaleur
coefficient d’échange de chaleur global
coefficient d’échange de chaleur global
moyenné

coefficient d'échange de chaleur lié
a la présence de gaz incondensables

coefficient d'échange de chaleur lié
aux gouttes

coefficient d'échange de chaleur lié
au changement de phase

coefficient d'échange de chaleur lié
au promoteur

enthalpie massique du fluide
enthalpie massique du fluide
a la saturation

conductivité thermique

conductivité thermique due
au promoteur

longueur du fil chauffant

débit-masse surfacique
de condensation

pression

pression réduite

densité de flux thermique

densité de flux thermique critique

densité de flux thermique critique
a la saturation

(1) 2 signifie égal a, par définition.
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Symbole

dc, sub

Gmin

r*

(1)

- ® O

pr
sat
sub

vap

Notations et symboles

Unité
W - m™
W - m

m

m

33

Définition

densité de flux thermique critique
en présence de sous-saturation

densité de flux thermique minimale
en ébullition en film

rayon du cylindre

rayon adimensionnel du cylindre
rayon d’une cavité

titre massique de la vapeur

titre massique de la vapeur a I'équilibre
thermodynamique
(ou titre thermodynamique)

cote

cote ou la température du liquide
devient égale a la température
de saturation

cote correspondant a la disparition
compléte du liquide

débit-masse de condensat par unité
de largeur de paroi froide

facteur de Jaster et Kosky
diffusivité thermique

coefficient de dilatation volumique
épaisseur de la couche de promoteur

rugosité de la paroi

émissivité de la paroi

longueur d’onde critique

des instabilités marginales

de Rayleigh-Taylor

viscosité dynamique

viscosité cinématique

masse volumique

tension interfaciale

constante de Stefan-Boltzmann
(=5,67x108W.-m=2.K4
contrainte de frottement interfacial

contrainte de frottement interfacial
adimensionnelle

signifie égal a, par définition.

Liste des Indices

critique

entrée

film

interface

liquide

paroi
promoteur

saturation

sous-saturation

vapeur

vaporisation
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