Changement de phase :
Ebullition et condensation

convectives

Catherine Colin

Plan du cours

* Les applications des changements de phase liquide-
vapeur et solide-liquide

* Formulation des équations moyennées
temporellement et spatialement en écoulement
liquide- vapeur

* Lois de fermeture pour les frottements

* Flux de chaleur en ébullition convective

* Condensation convective



Situations industrielles impliquant des
écoulements diphasiques liquide - vapeur
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Situations industrielles impliquant des
écoulements diphasiques liquide - vapeur

» Refroidissement de plaques
d’acier en sortie de
laminoires : industrie
sidérurgique




/mns industrielles impliquant des
ecoulements diphasiques liquide - vapeur

» Refroidissements de composants électroniques a l'aide
d’échangeurs diphasiques dans I'industrie aérospatiale

* Propulsion spatiale et lanceurs
—

3&me étage du lanceur
avec réservoirs
cryogéniques pour LOx
et LH2

Chauffage de la paroi
par radiation solaires
= Pas de conversion
thermique en
microgravité

= Ebullition sur la
paroi des réservoirs

LH,-Tank

ESC-B/Vinci Engine

=~ Problématique des écoulements diphasiques liquide-
vapeur

Configuration
intermédiaire
Ecoulements a
E.COUIel?efltS poches-bouchons ou  Ecoulements a phases séparées
dispersés a bulles intermittents stratifiés ou annulaires
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Quelle est la configuration de 'écoulement? Sa stabilité?
Comment les phases se répartissent-elles?
Quels sont les transferts entre phases?




.

Meéthodologie générale

Equations de bilan locales instantanées

Analyse et modélisation a différentes échelles :

Description locale instantanée

Description moyennée temporellement
Description moyennée temporellement et spatialement

Perte
d’information

A partir de 'analyse a I'échelle locale (mouvement d’'une
bulle, stabilité d'un film liquide) -> modeéles
phénoménologiques, lois de fermeture pour les équations

moyennes, calcul des grandeurs moyennes....

(Ishii, 1975
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*Bilan de la grandeur £, dans la phase k

ot

*Bilan a l'interface

VT, -2k, my + 3¢ (u, -u,)+ T, ] my =0

%+V-(¢kuk)=nk—v-(rk)

k=12
¢ 1, I, T
Masse o 0 0
Quantité de .U, P8 -2 =pd-T, -ol
mouvement
Energie totale U? p.r+p8U, -U,2 +q,
pk(ek + 7]{

Espece chimiqu{¢ p, C, Ji=-pDVC,
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/Eqmns phasiques moyennes

* Définition des différentes moyennes

\
* Moyenne statistique  ¢(r,1)=li lEcj;i(r,t)) Relations de_Reynolds
- Mre=ip+g
Ecoulement Ao = S
stationnaire > q_)(p = q_)(f
a9 _ 99 -~
° — Al el : i
Moyenne temporelle P(r.1) = hm(? [ ¢d,) = = ;. Ap=A¢
T —
X(x.1) = si xEk

* Fonction de présence de phase X
¢ Taux de présence de la phase k

¢ Concentration d’aire interfaciale

Equations phasiques moyennes

Grandeur instantanée p=0¢+¢
== RAAAARPIPI =] ‘S_ AN
Moyenne phasique ¢, = Xide X4, =0 ¢ = O’£—¢ 6, =,
a, I

Moyenne statistique de : _

a — S i W i
O;C;Pk +V'(Ofk¢kuk+akrk)_ aka"‘O‘i[ - ui)"'rk].nik =9

i

oci[Vi -(I‘i)i = 2KI“l.nl.ki]+a,. E[(pk(uk— u,.)+1“k]'n,.k =0

k=l,g
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Equations phasiques moyennes

P

Conservation de la masse

at
Bilan de quantité de mouvement

Ja, Py +
ot

c?akpk +V‘(akﬁ) = _ai[pk<uk— ui)]~nikl - _ail’l.”lk

V- (akm) 08+ V(akp:k) =V (ak;k)

=
= _ai[pkuk(uk % ui) Ryt Py - Ty nik] =-a iy + ol

Conservation de 'enthalpie totale

ot

= O‘i[mkhtk +(pt, — T, +q,) nik]

doyph %
M"'V'(O‘kpkhzkuk) % V'(ak”ktk)_ V'(ak%)"'ak(pkr"'pkg'”k)"'

day py
ot

. B n T A
E ai{mk(hk"'zlz{_m)""h'”ik} =0
k=1.g

Pr Pr
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Résolution du systeme d’équations

P

3 équations de conservation de la
masse

3x3 équations de bilan de quantité
de mouvement

3 équations de bilan d’enthalpie

1 équation topologique o, +a, =1

16 Equations

21 inconnues :

Qa,, O, 0, Hy, 1,

Besoin de lois de fermeture

1 loi de fermeture nécessaire
+1 équation de transport pour a

2 équations de conservation de
la masse

2x3 équations de bilan de
quantité de mouvement

3 équations de bilan d’enthalpie
1 équation topologique o, +a, =1

12 équations =
Q;, a,,a;, iy,

14 inconnues S
4 gaplapg7

|l

u,
h,,

(P

Modélisationde 1.1,
pi=p,

(Kocamustafaogullari & Ishii M., 1983, Morel et al., 1999)
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/mns intégrées dans la section de la conduite

A : section de tube R 40 o
A A%

A, : section occupée par le gaz
8

: section occupée par le liquide g - % R = % Sy

R, (-) :taux de vide moyen

g
j» Jg (m/s) : vitesses superficielles ey
O U, U, (m/s) : vitesses moyennes . o - 0
A AN 1 A~
O o x (-) : titre massique 4 R 4
o O G (kg/m?/s) : Débit massique surfacique
e G(1- Gx G-
Jo=—— Ji = ) Ug: U, = Ll
Py Py P R, o.R,
Y
5 débit massique de vapeur o 1 o P, U,
débit massique total 1+&ﬂ(l_Rg) ; e 1_&ﬂ
pg Ug Rg
pg 8

; ilan de masse intégré dans la section de la
conduite

op, A4 dz .
—katk —p 4t = p.AEL = M Adz

l apkAk +l apkAkUk % akalk N akakUk A _M
49 A o ot oz :




/Bﬂarm/hwtégré de quantité de mouvement

P<aon, .n >Adz
=P<Vo, n > Adz
=P VR n_Adz

'R
=P.d L Adz
" dz \

dA

op U, A4dz
ot

—p,gA dzsmn®—-1 S dz+7 S dz—M uAdz

=p,4U,|

Vi pkAkUlf

= PkAk

z+dz z+dz

dpEE R dpREL 9P R dR , S .
= a0 e
o oz g Fy g

; onservation de |'énergie intégrée dans la section

ot -+ - =q,S dz+q,S,dz+r.Adz

—p,gU Adzsin®+1t US dz— M _H_Adz

0z
P<uno, > Adz=P <2 -
e il dt
. ¢ - P
Enthalpie totale H,=¢+—-+—-—gzsinb=e +—==H,
2 pk pk
OpRH, JdpRH g8 S S Pw S

pk k tk+ pk Yo qk qk ik +I"R de VY R AR e H
ot 0z ' A A dt A :
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Equations intégrées dans la section de la conduite

Wallis (1969) R.¢, = % f ak(deA
A

f{aaél:j)k +V-(O£k¢kUk +akﬁ)—aki+ai[¢k(Uk —Ui).}.l"k].nikl}dA -0
A

z direction de 'axe du tube

0 0 0 0 J
{V'WA={(&—f+5¢+&—f)dA=a—Z{¢dA+{VA'¢=(9_Z{¢dA+!;¢'nch

A

IR, pA I =
—';j;k i a—Z(qukakA -RT,A)+ Sf (akd)kUk + akl‘k) "n,dC - R II,A S

P

1
+[a[0(U,-U,)+ ] n, dA=0
A
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Equations de conservation de la masse

IR J : A . 1 !
oftpk +0"_Z(RkpkUk) =-M, with M, =_Z{a1[pk(Uk _Ul)]'nik dA

M, : débit massique par unité de volume quittant la phase k a travers
l'interface

U, U, : vitesses moyennes du liquide et du gaz dans la section du tube

Rg+Rl=1
oo BB ED
ot a7 2
liquide 07[)1 (1- Rg) - apz (1- Rg)Ul : _Ml
ot 0z
Mélange &[pl Lol pgRg] + t?[P, AR+ pgRgUg] =

ot oz



Equations de bilan de quantité de mouvement

Z

Modéle a une pression p=p,=p 5

Frottement a la paroi

/ Frottement interfacial
2
dp,R,U, +lapgRgUgA -

7S S
Ra—p+

g~ pg g~ i : ;
vapeur = + -p, R, gsnb+ MU,
: d A - ’
. a0 0p(1-R)U, 1 dp,(1-R)UJA ap 1,5, T8 . :
liquide 2 it S gl e O s e R 6-MU.
! ot o 9z ( g)az,+ e a0 Koz S
o, (1-RYU, + p,R U] 0 [, (1-R)U; A+ p,RUA]
mélange ot A dz T, =—T, =T,
o (t,+71)S ,
=—a—Z+%—[pl(l—Rg)+pgRg]gsm0

Equations de bilan de I’enthalpie totale

Variables -
Enthalpie totale (J/kg) H,=H, + % -gzsinf~H,
Source volumique r,(W/kg) Densité de flux g (W/m?) négligeables
t
vapeur apgRgHtg +lapgRgHthgA =Ryr + quSpg + qt'gSi +MH. +R a_p+§TiSi Ui
ot A dz 4 A oy A
liquide
op,(1-R,)H op,01-R))H U, A S S ;
pl( g) f’_l_l pl( g) Hhil -(1-R )’,l+qpl pl+qllSl ‘“MlHil"'(l_R )07_]?_ rzS:Uz_
ot A dz A A A " ot A
(
[ p,RH, +p,(1-R)H,]| f [ p,RH,UyA+ p(1-R)H,U, Al
mélange y ot A oz

S
=(1-R)r, +Rgrg+q”T"+(;—p -
t 3 ;
\ Ml(Hig_Hil)+Xl(qig+Qil)=0

20



: Résolution du systeme complet a 6 équations

Jp,R, > dp,R.U, it

. o e I o Gx - U1=G(1—x)
pgRg lel
dp,(-R) dp,(1-R)U, _ o
| ot Jz
PVOoRU I RUCA Bor S s , . -
pg&tg £ e P ;Z 8 =—Rg&—lzj+—”gA”g +—f4 - PR gsin6+ MU, e
dp,(1-R)HU dp,(1-R)HU;A TS G .
P . ) ’+% G azg) ’ =—(1-Rg)jiz’+—Pf4P’+—Tfl - p,(1=R,)gsinf - MU,
—0pgRgHg 1 dp,R,H U, A DpeSpe | iSi 7 - S,
It +Z S =Rgrg+ A & A +M1Hig Mlng+Xl(qig+qﬂ)=0
7 dp,0-R)H dp,0-R)H,U,A S S
p,( g) i +l P, ( g) 1Yo —(1-R )rl+qpl ol +‘LIS, ~M,h,
ot A Jz 4 A A

e

6 inconnues principales R, U,, U, p, H, H,ou G, x,R, p,H}, H,

Inconnues a modéliser Ml,Tpl,Tpg,‘L'ig,Ui oG g i ,qil,Spg /S,S, -

Equations pour le mélange

Remarque : Généralement une phase est a température de saturation

Si les 2 phases sont en équilibre thermodynamique  H,(7,,), H,(T,,) connues

L’équation de I'enthalpie du mélange permet de calculer le titre massique x

l a[pgRgHgUg +p,(1- Rg)Hl U, ] 2 qup
A oz A
dGxH, ,+G(-x)hH, , d S
(G, ol ot ) o o0
0z dz dz A

Equations de conservation de la masse et de I'enthalpie du mélange sont liées

Simplification : pas de modélisation des termes interfaciaux

Systéme a 6 I Systéme a

équations équations

] 1 Masse pour une phase G? =M,
z

2 gdm liquide-vapeur
1 Enthalpie pour le mélange

22
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Equations pour le mélange

Si les vitesses des 2 phases sont liées
2 équations de quantité de mouvement sont remplacées par :

1 équation de quantité de mouvement du mélange

Ao, 1-R)U; +pRU;)A 4

1 G o o
A dz dz

pgRg pl(l_Rg)

ap TpSp i
=_o7_z+ . —(pl(l—Rg)+pgRg)gs1n6

1relation f (Ug, U, Rg)=0

Modele homogéne U= U; = systeme a 3 équations
Simplification : pas de modélisation de l'aire interfaciale et du frottement interfacial

23

\\//

Lois de fermeture

Périmetre interfacial S;, périmeétres mouillés S

] pg’ Spl
dépendent de la topologie de I'écoulement

Frottement pariétal?, et interfacial 7,

Flux de chaleur pariétal g, et interfacial g,
modélisations spécifiques en ébullition et en
condensation



Configuration des écoulements adiabatiques

o
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i ()
e
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0,001
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0,01 0,1 1 10 100 :
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Eau-air, tube vertical de 5 cm de diameétre Eau-air, tube horizontal de 5,1 cm de
Taitel et al., (1980) diameétre Mandhane, (1974)

Ecoulements avec changement de phase: configurations analogues + 1

configuration supplémentaire vapeur+ gouttelettes
25

Configuration des écoulements bouillants

Ecoulements de réfrigérant HFE7000 en tube de 6mm de diametre
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onfiguration des écoulements bouillants

Microgravity

, ]
7 G =200kg.s! np
oo,""‘l‘ a2 gofoos

4
/

(x—lQOkgs'm-

0.10 r

| G315kgs! - oD
-‘ 7

- _:_’____“0 'A-ﬁﬂ

G =50kgs'm? g
x=0.1

9 Bubbly flow

A Transition and slug flows

© Annular flow

Liquid superficial velocity j, |1

e g

0.01 *
Vapor superficial velocity j,,

HFE 7000 - tube 6mm de diametre

[m/s]

Configuration des écoulements bouillants

Wojtan et al. (2005) pour les écoulements horizontaux

800 8000
700 Wojtan et Thome (2005) 7000 Nz
H
— 600 6000
o 3
o 3
= [}
2 500/ Kandlikar (1988)_~ 5000 &

3 e
2 400} . S W 4000 5
0 e St %
] S 1 P S . <
£ P . ©
@ 300+ W\ I +3000 +
0 - ]
@ Slug - A bt
E i c
> 200- .~ 2000 .
Slug+SW %
100+ sw 1000 3
o L S L L L L L L 1 1 . 0
0 0.1 0.2 0.3 0.4 0.5 0.6 0.7 0.8 0.9 1

Titre en vapeur []

Carte d’écoulement et coefficient
de transfert de chaleur pour du
R134a , D=10 mm ¢,= 10 kW/m2, T,,,
= 10°C et G=300 kg/m2 :

I : Intermittent, A : Annulaire, SW :
stratifié a vagues, S : stratifié, Slug :
bouchons, D : asséchement,

M :gouttelettes dispersées

Ecoulements avec changement de phase: configurations analogues + 1
configuration supplémentaire vapeur+ gouttelettes (Mist Flow)



mdes phases

Ui

‘

C
50

% hES Q
@ % °0 = ;
£ S 825 a
= O08F |22 —
2 &85 RS—
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0,08 L
85
0,001 . —

0,008 . . | 0,01 0,1 1 10 100
0,01 0,1 1 10 100 ig (mss)
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Modeéle a 2 fluides : la dynamique des phases est controlée par le
frottement interfacial

29,

homogene

‘ : Ecoulements dispersés avec faible
Hypothese : U;= Uy =Un vitesse de glissement/U,

dp, (-RHU,+p.RU.) dlpd-RHIU*+p RU> S
(,0,( L 0 g)+ ('Dl( . é)=_¢?_p+_‘l7p p—(Pl(l—Rg)+PgRg)gsin8

at dz gz A
= P TS :
M+i[pM ;] =§+EG_ =_d_+ L p—ngSlne
ot 9z g da dz A
d TS S 1 GAaS
(d_i) % ;p =_Xp§ pmp_=_Xp§prpMU/\2/I avec Pu _Rgpg+(1 Rg)pz
fr M

16 ; GD

fom coefficient fom = - si Re,, <2000 avec  Re, =—

de frottement € My

iétal -025 ¥
- fou =0.079Re,” si Rey, »2000 =Rt + (=R,

30



/Féﬁure du frottement pariétal : Modele a flux

de dérive

: Ecoulements dispersés ou a
poches-bouchons

Hypothese : U= U,

J J
5[pgRgUg +0,(1=RYU, |+ a—z[pgRgng +p,(1-R)OU; | =

2.2 2 2
& S
§+i o +G Lo =—@+T"—”—ngsin6
Jat dz| PR, PO.R, Ve AL
Zuber et U =CU, +U,=C,j. +j)+U
Findlay (1965) & 0 - O(Jg Jl) -
( ) 174
-p,)o
Bulles: Um=1,53g—£)[—2—pi~ ou poches: U_=C_+/gD
P
Co=11 Co=12
Frottement pariétal
1 S e U,D
L= _EfplplUl ;  fu=CRe, avec  Re, = T
!

31

~ Fermeture du froﬁem\entpﬁr'rétaJM

Lockhart et Martinelli

Fréquemment utilisé en ébullition convective

IRPU,+RpU,) ¢ : ) JP : S,T
= ¢PeYe +0,,—Z(RIPIUI"'Rgngg):_é,_Z_(Rlp’+Rgpg)gsme+ ,2417

Modélisation du gradient de pression par frottement a partir des multiplicateurs
de Martinelli

G
(i}i) 1,5, —¢2(d—P) _¢2(_d£) ¢12=(1+}+F) ¢;=(1+CX+X2)
dz), A Nk
Y PR
(dP) _ S pidl (dP) _Sop Py X=(dP) (dP) _di e fn
Ve iy R ) N
D D 4A
fp,=K( IVH) Sk ; ) DH=§* Liquide Gaz G
! 4 P Turbulent Turbulent 20
K=16, n=1 en écoulement laminaire Tl kihulent ks
3 Turbulent Laminaire 10
K=0,079, n=1/4 en écoulement turbulent Laminaire Laminaire 5

R — (1 e )_0'378 proposé par L&M, mais souvent inadéquat
32



Fermeture du from
~_ rermetu

Lockhart et Martinelli

Comparaison avec des données expérimentales HFE7000- 6mm

(I) 30 3
L \ A Bubbly/slug flows
S 25 o ¢ Annular flow
- v
a o _LM_tt
= - =-LM_It
SINN2040
=] 2 E L 2 2
s ol ¢ =(1+Cx +X7)
SaisT
=3 1/2
: ] =
e [ g dx ),/ \dx], i
5 -
0
0.01 0.10 1.00 10.00

Martinelli parameter X

33

}rgﬂture des froﬁ%menl&paw

Modele a deux fluides

2 équations de quantité de mouvement : exemple écoulement annulaire vertical

2 200D,
liquide PRU, dGx P TS5 +MU, - p,R.g
8Z dZ pgRg % &Z A e
S TS :
vapeur d G*(1-x)* - dP T,IS, +L22Z_MU,-p (1-R)g
dz  pR, dZ A - l

g
o R M e
A dz
En ébullition saturée x est connu par le bilan d’enthalpie 2 inconnues P et R,

Elimination du gradient de pression entre les deux équations

G’x G*(1-x)* 1.4
d Rgi - E
"dz PR, dz PR, D

o pg )Rgng

34



F/e@gture des frof%efnea&paw

-~ Modele annulaire sans arrachage

Permet de calculer R G dx 2xR, - (PR l))
pg 8 lel

liquide R X R (1= 0° =
Z pg le2
T, T
vapeur o +R p? - (0, - P)R,R g
o

@ 1
On modélise | 7, (Wallis, 1969) : T; = _Efi Pg‘Ug ~ Ul‘(Ug - UZ)

Bien adaptée pour les . A
< tubes centimétriques L= 0’005(1 i 3005 % 0’005(1 L JE))

T, = —lfp,;olUl2 ;  f.=CRe/" avec Re = &
& e v,
dp Ty G2(1 - x)2 T 4
- @ @ + 0 (p,R, + PR
dz - dzp R dr PR D £e thy -
- Mode ulaire avec arra
/
R,= taux de liquide dans le film
:, . liquide R, = taux de liquide entrainé dans les gouttelettes
e :o R,= taux de gaz Rip+R+R =1
Equations de conservation de la masse
vapeur - :
EpgRgUg =M,
d d . S,
6 <d pR U, =— G(l—x)(l—E)=—Ml+(RD—RA)74L
E taux d’entrainement > - -
R, flux de redéposition (kg/m?/s) d —p,R,U, = — —G(-x)E=(R, - RD)I—L"'—

R, flux d’arrachage (kg/m?/s)

Equations de conservation de la quantité de mouvement

0z dz p,R, “az

ap,RU: G*x* TS
PR, _d Sop a—p+%+M,Ui—pgRgg—FD

2
dpR.U- d G[U-x)1-E)] oS S,
e 0 R _p+#_MlUi_leng+(RDUeF_RAUFe)Xl

lFa

0z dz PR z

9. R U? dGz[(l—x)E] 9 s
Bt C -R, o -pR. g+ R, U, - RDUeF)XI +p

0z dz PR, "oz
36



yapent Equations de conservation de la quantité de mouvement
! Si
T, =
A =
op R U2 ap ReUi ap y TieS; S;
gazg £+ 18; le o —(Rg + R"")a_z - (PR, + PR, )g+ MU, + gT +(R,Up, _RDUeF)X
2 2
op,R,U- dG [A-x)1-E)] ap TS S,
e =-R,—-MU,-pR,g+-"L+(R,U, -RU, )"
= =~ p,R,F " I Pie8 o pYer ~ 4t pe) ™y
, ‘ P, 1-x
Mélange homogene Gaz + Gouttelettes e U, =U,=R, =R, p_
X
1
1
R =1-Rg(1+p—g—x )
P, X

Modeéle annu

37

e o
AN T
:o.: liquide Bk (1 el E)
oo P X
vapeur Equations de conservation de la quantité de mouvement
2 !
e g ) gl e R(1+1_—xE) +mU + 52 R
dz pgRg (.x ( x) ) g pl = aZ pg g = 8 Vot D ’\/_g
(2) iG2[(l—x)(1—E):|2 = —1:"'—4\/R_
e R, IF " P 1 D g
Equation de conservation de I'enthalpie
dx 4q 3 ; 2 Z’(Tp Y Tmt)
3) = si-f imposée = = ou q=h(Tp_Tsat)

Méthode itérative de résolution
Calcul de x avec (3)

Elimination de p entre (1) et (2) et calcul de R,

Calcul de &= g[l = M]

38



»— ModM

Taux d’entrainement E: résulte d’'un équilibre en arrachage et re-déposition

Arrachage si:
G >Gy, = &eXp 5,8504 + 0,429“_g P
D M’l pg

E’= taux d’entralnement= masse entrainée/ seconde/unité de surface

0,316
D
EEesBilic e avec G, =G(1-x)(1-E)
op;
E”= taux de re-déposition
E'=k,C. =k, Ed-x) Co= concentz‘gztion massique de gouttelettes
e (1-x)E au ceeur de I'écoulement (kg/m3)
pg pl
e k, ;D ~0.8 E=E” @) calcul implicite de E
P, o
D -0,65
v e oS
pg o pg
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- ModM

Modele de Cioncolini et Thome (2011)

35

-2,209 i
—0.8395 ’ Normal gravity
E =(1+279,6We ™) Mol o
30 b ©G=200kg/s/m* (©)
5 = AG =100 kg/s/m?
avece 10 < WCC < 10 é BG =75 kg/s/m?
o 25 F ©G=50kg/s/m? )
=
£ o 23
Q L
é 20 ® .
) =
W R pCJvD _=c_:’_- 15 @ °
€c = o o= ¢ ©
z ® ¢
‘= 10 | P
E(1-x)+x £ o’ . .
avece = = 1S
Pe=Ei—x) x | o R
S ¢ s
8:. @° T A
Pi Py o L 2ot od dece o ee0 R
0.0 0.1 0.2 03 0.4 0.5 0.6 0.7 0.8 0.9 L

Vapor quality x [-]
40
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Aire interfaciale et frottement interfacial

S R pe(U, -Us)’ 2R
Q; = i = R Rayon R des inclusions donné par We: = o
/ \
= 3 =10
- 1 Cope |Ug-U, | (Ug— U, ) bulles gouttelettes
o N 2

Ecoulement annulaire

%Y S 4 d
=|1-— et —+=—4/R
(-3 R,

4 d

s, g g
= B\/l s E)+d L R)E\ e

32

£ =0 005(1 300 0 ) Taux d’entrainement de gouttelettes
. = 5 + AR
’ D

41

Aire interfaciale et frottement interfacial

Ecoulement a poches et bouchons

LB LS
- . @
gy =
L B s e Resa = Res -
kel S8 L O L
ire interfaciale : A D ]

_ , 1 Copy lUe=U |(Ue~U
Frottement interfacial : Ti=-7 i |Ug 2I|( - l)

3
Cp=98 Ls
Lg+Lg

42
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Ebullition convective

Nombres adimensionnels caractéristiques
Les différents régimes de 'ébullition convective
Déclenchement de I'ébullition

Flux de chaleur pariétal en ébullition nucléée
convective

Crise d’ébullition de type DNB ou de type
assechement

Ebullition en film

—— —
ombres adimensionnels caractéristiques

Equations de bilan pour chaque phase k

IR, i IPRU, _ R, 4 G% =-M,
ot 0z ot 0z

pRU, |, OpRU; _ oox,  3[Gxi|_ o P TuSw | TS, _ R, gsinb- MU
ot 9z ot 97| p,R, tor A A b

IpRH, N IPRHU, _ DS e - 9aS; _ MH, + Rka—p+ EtikSi U,
ot 0z A A ot A

avec H,=H,, +C,(T,-T,)

sat

Equations de bilan a l'interface

3 3 dx > S.
M, =-M, ~G— M,(Hyy ~Hy)+ —-(q, + 4,) =0

T;+7T, =0



P parame

rametres de controle

Propriétés physiques : Pi>Pg:Vi:Ves A, C C, 6,00
Parametres de contrédle : D, G, g, T, ,-T}., T -T.,c 0u g,
arameétres - 4 dimensions M Lt T)=n nombres adimensionnels

épendants
VD VD V2 CoieatE V? -
Re = —* :G—D, Pe=——, Fr= Ja =L -'= "‘( = le), Ec,=—F—1—~ou—',
V1 l"Ll a1 gD hlv hlv C (Tsat T ) hlv
2
We = pel Py g & (Tsat W Tle) paan 95
o gD v A : T - Gh

1 1 pl P sat Iv

Conséquence: g, ou T,-T,,, peut s’exprimer en fonction des autres
nombres adimensionnels

Simplification des équations : Ec<<1,

P ExpW |

Fil chauffé par effet Joule : Flux imposé q= i

Détermination de T, a partir de la mesure de la
résistance du fil U/I

ql ﬁ
D F'
g G
C
AT AR
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Experie

Chauffage a température imposée d'une plaque plane

|

q A

A

|
!
|
|
|
|
VE

Colonnes

convection
D
naturelle

Bc

L ] |

| ‘Ebullition |
L' de transition |

, EXq <u

Ebullition
en film,

I
| I
| I
| I
I
| G

de vapeur

Bulles isolées

Experie

ATy = Tp Ty

Chauffage a température imposée d'une plaque plane

A

E

| Colonnes

convection
naturelle

D
Bc

Bulles isolées

L ] |

|

F de transition |

| . 3
|

|

|

I

Ebullition |
Ebullition,
en film,

I
I
I
| G

I de vapeur

ATy = Tp “Tga

1934)
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1934)
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%ﬁsfert de chaleur:

)L,@dai%rents r

eg

Températures | Z Titre
massique
tTempérature
de la vapeur
\ x=1
crise
d'ébullition
Température
l«—  du fluide
x=0

Température a

coeur du liquide

\ ,Temperature
TP

moyenne du
liquide

Tsat

la crise d’ébullition

Flux imposé
Dégradation du
transfert thermique

Augmentation
brutale de la
température de
paroi

« Burn out »

49

Contiguration ‘I'ranstert
d'écoulement thermique
Transfert de
chaleur par
Vapeur convection
y seule dans la vapeur
J %
Vapeur +gouttes Région
de liquide déficiente
y \ e liquide
A Ecoulement
annulaire Transfert
avec de chaleur
Y entrainement par
Ty convection
dans le
Ecoulement film
annulaire
Y i
|
Churn
|
Ebullition
Ecoulement nuclef:e
2 poches saturée
bouchons
!
A
Y
Ecoulement i
a bulles Ebullition
nucléée sous
Y refroidie
Liquid 1 Tansfert de
o chaleur par
convection
dans le
liquide 50



ms d’ébullition pour un flux de chaleur imposé

A q
Ebullition sous refroidie Ebullition saturée Ebullition
Ebullition surchauffée
Gcifilm Flux élevé
Fin de Ebullition
1'ébullition ?aiturée en
nucléée v ilm
(o> Vapeulr + Vapeur
Nucléation C/) Eouieieres surchauffée
en paroi % &
\ Condensation
a coeur GO .
Ebullition 4 Crise d’ébullition
nucléée de type asséchement
saturée
Liquide Churn .
N Annulaire \ Flux faible

x=0 x=1 X

51

orizontal

0

- Regimes d’ébullition convec
O °°°°08 goDUOOJ
O _ o n o On

noooono (- Mo} o

L e e —————— - | |-
Liquide Bulles Poches Annulaire Stratifié | Vapeur|Vapeur
Bouchons +
Crise gouttes
d'ébullition
800 8000 Dlsparl/thn de
la nucléation

700 Wojtan et Thome (2005) 7000 NE
—. 600 6000 =
& 5
E . - 3
3500 Kandllkar(19/5/9/)<r 5000 5 W ; ? ,
F} TN g Débit massique surfacique donné G
2 400t P, S 4000 5
] PRttt S ‘%
E - P £ A ion du i i
s300 N 2000 £ ugmentation du titre massique x
§ | Swug .- A ¢ lelong du tube
> 2000 " 2000 $

" Slug+sw £
100+ sw 1000 3
 —— A Woijtan et al. (2005)

| | |
0 01 02 03 04 05 06 0.7
Titre en vapeur [-]



~ Transferts de chaleur en ébullition convective

Dryout Dryout
x=0 incipience  completion
| ! ! ' ]
I.-‘oa‘ot..-o-o.oc O © & > PR = L
= O I G
L ooefior S e . U WD, G TR
- : : !
Single-phase ! : Bubbly flow Slug flow Annular flow © Mist flow
Liqud : = ]
N

Nucleate Boiling Dominant Heat Transfer Fonction de q

h S
tp Convective Boiling Dominant Heat Transfer Fonction de x, G
|
z
Flux de chaleur en paroi
Ecoulement monophasique
h,D
g, = h, (7;) -T, (2)) Nu = ;{ = f(Re,Pr)
0,8 l
Nu = D _ 0,023(@) pr'3 Tube circulaire (Dittus-Boelter, 1930)
A H,
G flux de masse : débit massique
GC, ahi(z) = @ surfacique
dz A h, coefficient d’échange convectif
Chauffage a flux imposé Chauffage a température imposée
q,S
) Te 2 (52 GC, A dT(2)
L AGe . Sl g -
pf o, D11
T,0)-T@)=-2
hl
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Déclenchement de I'ébullition en paroi

N
A\

Z wa 4

77707277
Before (b) Wetting (c) Re-entrant (d) Non-wetting (e) Non-wetting .
el filling cavity cavity Inclusion surfoce depasit

Piégeage et activation d’embryons de vapeur dans des cavités de paroi :

Utilisation de critéres développés en ébullition nucléée

_— e =

Activation des embryons de vapeur

Fluides peu mouillants  R>r

55

Liquide T, PO () 2 -
r /
E‘f —
ey {, =
-
2r 20(T) dp h,
. e
iquide 3 R —— dT T _(T,)(v,-vVv
quu1d€aT>Tsat(P0) Psat(T)— PO sat( 0)( v l)
o , 20(T,)T,,(P,)v,
Activation d’un site de rayon r pour T, : To - T, (F,) > ( O)rht( o)
Iv
20(T0)Tsat(P0)Vv

TO V% Tsat (PO) >

initial

h

Iv
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P

Déclenchement de I'ébullition en paroi

4

Bef: (b) Wetting (c) Re-entrant (d) Non-wetting (e} Non-wetting
() ”e";; cavity cavity Inclusion surfoce deposit

Piégeage et activation d’embryons de vapeur dans des cavités de paroi :
Utilisation de critéres développés en ébullition nucléée

Critere de Forst et Dzakowic (1967)

Correction due
aux prop. fluides

11 f ' i -

aut que la température de paroi 80T.,q, /
atteigne une valeur suffisante pour e s by
déclencher I'ébullition )\’lpghlg

57

Ebullition

Flux chaleuren-=€ | ous refroidi

Zone sous E Ebullition Ebullition

monophasique | saturée (Si(;l\ilsoa;;zeee saturee

partielle
. ..

ONB = Onset of T D e D OOOOC;OO
Nucleate Boiling : ONB oSV S o
Point de o e OOO?OO o
¥ 3 SNOVINENOWVAYEMOWS NOWOWMOMWMO S W ONOWMOMO)!

déclenchement de EE RS T e we e
q

I’ébullition

Ze

OSV = Onset of
Significant Void : )
détachement des |
bulles de la paroi

sat

T Température
moyenne duI liquide

Taux de vide .

58
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Mode de transfert par convection dans le sillage des bulles :
analogie avec la convection forcée

o e Gy
Tp = ‘Tsat “‘l al kl
12 Echelle de longueur
U, = d L, =C.0 20 caractéristique du
p, hy, g(Pl - Pv) diameétre des bulles

au détachement

=12 =1- =1-
C=212Co 0/ A, r=1-m, s=1-n Constante spécifique qui dépend

s=1,7 (ou1 pour I'eau) du couple solide/fluide 59

X de chaleur en ébullition sous refroidie

Modele de Rohsenow (1973), validé expérimentalement par Hino et Ueda (1985)
4,=4q,+q, avec g, =h(T,-T (2)

. -

Contribution de la nucléation Contribution de I'écoulement
V2 3 monophasique de liquide
g0 0 16T T
R N e R0 e
Y sf' g %
q Ebullition sous saturée développée
i 4,
Modéles de superposition R R
1 sous saturée partielle| ;
_(r r\, T
h = (hl +hn)p qdons g
q (Z ) B e s
p=2 pour Kutateladze (1961) -
p=3 pour Steiner et Taborek (1992) ey

60



- ux de chaleur en ébullition sous refroidie :

limitation des modeles globaux

La vapeur est a température de saturation et le liquide est sous-refroidi

Equation de bilan pour I'enthalpie du mélange

<5 Gy, + GU=)(Cy(T, =T, ) + . )|
A oz
= Gy, +C, (T, T,))%+G(l ne, 4
74

/

Part du flux de chaleur
utilisée pour le
changement de phase

74
Part du flux de chaleur
utilisée chauffer le liquide

Les modeéles globaux ne permettent pas de partitionner le flux de chaleur (x=0)

/Ims basés sur la partition du flux de chaleur :

Contribution de différents modes de transferts élémentaires : Judd et Wang

(1976), Del Valle et Kenning (1985), Dhir (1991)
Ap=qet qcr t

-

Ve

q =h L =1 = KR’ N)
0. = Pyl 2 w&en | oo
Convection
Vaporisation de monophasique I

la microcouche entre les sites

de liquide

Conduction lors
du remouillage de
la paroi

Gy = KnR2N g, = 2fmp,C, L, KR2A[F N, (T, - T; )

Parameétres a modéliser :

Rd’ Na’ f

62



~_ Meodélisation basée sur la parfition ux de chaleur

Modele Kurul & Podowski’s (1990): modéle par défaut dans le code NEPTUNE_CFD

4y = deom™ a1t 4. Flux net d’évaporation g, est
W—q > calculé avec les autres flux
! e

Calcul itératif de la températude de paroi T,

l — qconv T non
T
p
> 4 qp, ﬁl qp
l ca/l
Rdl f/ Na qe o
T

Diametre de détachement R,=1(T,)

Fréquence de détachement f=1(T,)

Densité de sites de nucléation N, =f(T,)

Temps d’attente t, = (T,) 63

élisation basée sur la partition du flux de chaleur

Approches développées par Judd et Hwang (1976), Dhir (1991), Del Val & Kenning (1995)

Problémes de fermeture

Diametre de détachement R, = f(Tp) —» bilan de forces ou bilan
thermique ou corrélations

1
Fréquence de détachement f'=f(T,) —> = -
q c
Densité de sites de nucléation N, = f(Tp) pb ouvert

Temps d'attente t, = f(Tp)
Temps de croissance t,

——> modele de croissance de bulle

Récemment : Basu et al. (2006),
Yeoh (2007) prise en compte du
glissement des bulles a la paroi




Mation basée sur la partition du flux de chaleur

Quelques lois de fermeture usuelles (code Neptune)

Unal (1976) pour de 'eau bouillante dans une large gamme de pressions

.10° PO7%° e e = -
d=1,21 10P""a  ecan ol |2oPoCer  Tu=T, ot ¢ = max 1(&)
b 20,k w 2(1_ P ) 0,61
P

Fréquence de formation : Ceumern et Lindenstjerna (1977)

W /Zg(pl % pv)
/= 2pR,

Densité de sites de nucléation de Lemmert et Chwala (1977) :

N

N, =[210(r, -T,,)]"

65

~ Régime d’ébullition saturée

Forte évolution longitudinale de I'écoulement : régimes d’écoulements a bulles,
poches- bouchons, annulaire

Titre massique est calculé par le bilan d’enthalpie : x(2) = A( o )
DGh,, S

Différents modeéles et corrélations pour prédire le transfert de chaleur

Corrélation de Chen (1966) h=Sh, + Fh,

\ - 0.8
D H,
024 0.75
-t (p.C)=-p) v 1o B f)
xliont o

0,736
F(X,,)=2,35[0,213+ l pour X:'>0,1

117
S=1 1+2,53~10-6(DG(1"X)F(X,,)1’25) S
w F(X,)=1 pour X; =0,

0,79,~0.45 0,49

K7C
hn=0,00122{ o

0,5,.0,297 0,24 0,24
o 1 g g
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md’ébulliﬁon saturée

D’autres corrélations existent.....

10° y
H Flow Boiling of R-12 at Tg4; =280 °K
A e, c, G = 300 kg/m2s, Wall Superheat = 10 °C
h= hl [Cl COC (25F}’) x CSBO FK] ( w Tube Diameter = 1.0 cm
\m2°C)

evaean q G’

G () ¢ Bo= Fr=—— Kandlikar (1989)

: & Y Gh,, /gD 104} i

Gunger et Winterton (1986) .

(differents fluides : eau, N2, réfrigérants,
tubes verticaux et horizontaux)

0,86 3/4
h = h, |1+ 3000 —Z +(")
Gh

lg

Schrock et Grossman (1959)

0.5 x 1.0

0.8
G(1- x)D) prl/
27

0,66
h=7,39-10"h, |-9— +0,00015 —— etk =00232
Gh D

Ig 1

67

~_Lissage de resultats expeéri

H=H,|C,CS(25Fr)" +CiBo" F |

1_ 0.8 2
avec i :(_xj Py Bo=—1 Fr= (2;
X P Gh, p, gD

C,<0.65 C,>0.65 Fluide Fx
Région convective Région de I'ébullition nucléée

i 1 1360g : 0,6683 -2 L
: ’ R-11 1,30

C2 -0.9 -0,2 R-12 1,50
C3 667,2 1058 R-13B1 1,31
C4 0,7 0,7 R-22 2,20
Cs 03 03 R-113 1,30
R-114 1,24

C, =o pour les tubes verticaux et les tubes R-152a 1,10
horizontaux quand Fr>0,04. Azote 4,70
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\\//
/ﬂ)déle d’évaporation de film de liquide

Cioncolini et Thome (2011)

Hypotheses : film de liquide turbulent, transfert par évaporation a
travers le film liquide, pas de nucléation en paroi.

09
H= 0.0776ﬁ ou, Pr'%?
o v,

avec 10< 8 <800 0.86<Pr<6.1
1
put=t,=fp V! et f=0.172We "

P.s V. =], sontles masse volumique et vitesse du coeur gazeux

69

Mns de flux critique en ébullition convective

A faible flux : augmentation

progressive du titre -> écoulement A fort flux, la crise d’ébullition

annulaire avec amincissement de apparait pour des faibles titres x ->

I'épaisseur du film -> assechement for te production de vapeur &H

de la paroi paroi -> écoulement annulaire
inverse

. || Liquide
[ ] Vapeur

T écoulement écoulement T

70
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/Co/

Critical Heat Flux (MW/m2)

nditions de flux critique en ébullition convective

A faible flux : augmentation progressive du titre -> écoulement annulaire avec
amincissement de I'épaisseur du film -> assechement de la paroi

A fort flux, la crise d’ébullition apparait pour des faibles titres x -> forte
production de vapeur en paroi -> écoulement annulaire inverse

14 T y T T v v T Katto et Ohno (1984)
=2k G = 2000, 3000, 4000, eau, ammoniaque, benzéne,
5000 kg/m2s 1 Y \
éthanol, hydrogeéne, azote,
10 f 1 potassium et fréons Ri2, R21,
st G = 1000, 2000, 3000, 1 R22, Ru,
4000, 5000 kg/m?2s
6} i N 1 K hl (Tvat)_ hl (Tle)
qcrit R C]o +
4F  Eaua 29 bars : s
2f . q, et K dépendent de :
2
0 ; . . - . : Gl
100 75 50 25 0 25 50 75 100 V=& We=—— [/D G h,
Y Lo

Subcooling (°C) <e— —» Quality x (%)

Académie des Sciences Russe

- — Correlation de Ka

Bowring, (1972) pour l'eau .,

K hz (Tsat)_ hz (Tze)

Gerit = Qo 1+
2
B 9
Pi pPio
C=0.25 pour 1/D <50
C=025+ 0.0009[(%) -50 pour 50<1/D<150
C=0.34 pour 1/D>150

o =CGLWe ™™ (D/1)  qy, = 0.1GLy"* We™*(1+0.0031(1/ D))!

0.27

(/D)

A 0098GL 0.13}We—0.433
K ¢ 1+0.0031(1/D)

1
=0.0384GLy" We | —
v ¢ (1 + 0.280We’°’233(l/D))

(I/D)U.27
q05 % 0.234GLY0.513W6—0.433

1+0.0031(1/D)
1.043 50.0124+D/1 1.52We** + D/1

hy,
g<0.15

pour Jo1 < 902 alors qy = qy

pouY o1 > 902 alors Qo=9p2  POUr (g, < g3
9o = o3 pour o

pour  K,>K, alors K=K,

pour K =K, alors Kok

g>0.15

pour 9o1 < dos alors Qo = 9o,

POUL: o1 > 9os alors ormadosan POUE v dsavsilios
9o = o4 pour Qos = Qou

DOUL: K >K, alors K=K,
K=K K, <K

pour K =K, alors 2 vV POUL , <Ky
K=K; pour K,=K,
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/ASﬁs/ec/hément de |

- d parol Whalley et al. (1974), Govan et al.,(1988).
R;= taux de liquide dans le film
oo liquide R,= taux de liquide entrainé dans les gouttelettes
o :o R,= taux de gaz Rip+R+R =1
Equations de conservation de la masse
vapeur =
GaZ d_ngRgUg = _Ml
d d . S,
Film < d_zlelFUlF = d_zG(l -x)(1-E)=M, + (R, _RA)K
d d L
SR Gl ESR R
E taux d’entrainement Gouttes| 7 Pitete = Ll A

R, flux de redéposition (kg/m?/s) >

R, flux d’arrachage (kg/m?/s)

Equations de conservation de la quantité de mouvement pour le gaz, le liquide
sous forme de gouttelettes et le film liquide
dx _ 4q,

Conservation de I'enthalpie totale — =
dz DGh,,

73

liquide ATéquilibre R,=R, taux de déposition=taux d’arrachage

vapet Equations de conservation de la quantité de mouvement

T.—
"A \
op R U ap ReUze ap y TS S;
gazg = la; l=_(Rg+Rle)a_z_(pgRg+lele)g+MlUi+ : +(RAUFe_RDUeF)X
2 2
ap,R, U2 d G’[1-0)(1-E)] . TSy S
-— =Ry —-MU,-p R g+~-""+(R,U, -RUp.)"
oz dz R e

&l—x

Mélange homogene Gaz + Gouttelettes == U, =U,=R, =R, -
1

R,F=1—Rg(1+p—g1_—xE

P, X
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A Mode ulaire avec arra
/ :

e o
AN s
:o.: liquide Ry =1-R, (1 g
R P X
vapeur Equations de conservation de la quantité de mouvement
2 !
e O g gl e R(1+1_—xE) + MU + 52 R
dz pgRg (x ( x) ) g pl = aZ pg g = 8 1~ D '\/_g
() a C’[a-00-B)] ap o
W =—Ry— -PRp&———+/R,
dz PR 0z D

Equation de conservation de I'enthalpie

MT. -T
(3) . dq si T, imposée =M ou =h(T -T
dz mhlv p p q 6 q ( P sat)

Méthode itérative de résolution
Calcul de x avec (3)

Elimination de p entre (1) et (2) et calcul de R,

Calcul de &= g[l -J1-R,. ] 75

~_ Assechement de IM

: . .
dz DGh,

Modéle annulaire avec arrachage de gouttelettes de liquide

Calcul du flux de chaleur : film mince, termes convectifs négligeables

oT oT Jd JT JT
p.Cp ug-‘-VE]:@[(xﬁkt)glzo ) (}»1+)\t)g=q
’I;z o 7;ar
Si le film est laminaire q,=%4 5
q, AT el

or
Film turbulent (al + at)g .

—_— =l 2]

p.Cp IQ/pICp e 01_,_&&
a, v, Pr,
Résolution en se donnant un profil de viscosité turbulente Pr,=1
Dukler (1959) Autres expressions
y'<5 wv,=0
Y 20,01yt -exp(-0.01y")] -
v, 5<y"<30 —“Lt==—-1
VI
ki +
avec y' = = <20 ¥ 30 Vi

v, 2,5 76



e

Crise d’ébullition de type DNB (departure from
nucleate boiling)

Pas de modeéle réellement prédictif. Différents scenarii envisagés

0
O
00
0
ﬂ (a) (b) (©)
En ébullition faiblement sous refroidie
Phénomene local : \
formation d’une tache Xl Equilibre & .
éch la bulle, par accumulation de d S aRganon
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Ebullition en film

Présence d’'un film de vapeur sur la paroi - trés forte augmentation de la
température de paroi
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Ebullition en film ”

Ecoulement annulaire inverse

—> Transfert conductif de la chaleur a travers le film de vapeur

1,-1,
Qp = )\’l 5 (S :
- Bilan d’énergie a l'interface
de 49
G(hlv—'—cpl(];at_]-;))gz D

- Bilan de quantité de mouvement

dz p,R, dz

dGlr e =Y w s
= _RZ LB PNy pRg

2 2
- - = .
dZ le[ dZ A i ] 4

i Y —
{gimes post-crise d’ébullition

L'ébullition de transition : Tong et Young (1974)

¥ (T T 140,00297, -T,,,)
Ger=qs+qnexp —0,0394m( /5 5’6Sat)

Ebullition en film, écoulement annulaire inverse : Bromley (1960)

1/2
xH=zn(L)
8P —ps)

Régimes d'écoulement de vapeur dispersé a gouttelettes : Dougall et Rohsenow (1963)
0.8

1/4

)";pg(pl % pg)hlg
Au’g(Tp e 7—;at))"H

h=0,62

GD

04 ; :
bra Modéle homogéne

8

x+ &(l— x))
Y

h,D
Nu, = Z =0,023

8 8

Modeéles plus complets avec re-déposition et évaporation des gouttelettes, Bennett

et al., 1962 -
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Conclusion

Les différents régimes de I'ébullition convective

Déclenchement de I'ébullition : nombreux modéles (effet
de la mouillabilité de paroi, taille de cavités...)

Flux de chaleur pariétal en ébullition nucléée convective :
nombreuses corrélations, modéles mécanistiques
prometteurs qui nécessitent des lois de fermetures locales

Crise d’ébullition de type assechement (prédictions
raisonnables) de type DNB (probléme ouvert)

— Condensation de vapeur pureﬂm'

Condensation en film

Condensation en gouttes observée plus fréquemment

Flux de chaleur accru avec des fluides mouillant

Condensation en film

. q q
0y . h " =
Coefficient d’échange de chaleur local : (2) T-T T -T

i P sat p

Coefficient d’échange global : h(z) = lf h(z)dz
Z%

La résistance thermique prépondérante est celle du condensat.
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Modéle non inertiel de Rohsenow : écoulement laminaire

T, Bilan quantité de mouvement selon I'axe z

1

: dP d’u
p,gsinb-—|+u—=0
BN dz dy
dZ 7z
Egalité des gradients de pression
dans le liquide et dans la vapeur
: dP ou
p,gsin@—-—|8-y)+T,-u—|=0
dz dy

d—P—p sin6+(d—P) =p.gsin0
yaalX %) TP

-p,)gsin® 2
u(y)=(pL Pv)g (6y—y7)+ﬂ

Gradient de pression moteur dans la vapeur
u

Débit massique par unité de largeur b

y 8 -p, )gsin6 §? 2
M=poudy=pL(pL p.)gsind 5 p 7,5
b ) u 3 u 2

33

Bilan thermique al'inter iquide vapeur

Flux de chaleur : condensation de la vapeur + refroidissement a la température

de mélange du film T

- in0 2 2
u(y)=m 6}/—}— Avec Ti:O T=My+T
2 S p
!
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T V4 85

N/ombrede Nusselt caractéristi I’échange thermi
% hL

Nu=—27L
A

Coefficient d’échange moyen : h(z) = lj'h(Z)dZ = lj&dz % izf 2 dz’
Z 0 7 6 0

1

T Lrdh s . dhad
(487 + 4877} )dd = dz Z*{Lf(es +8'7)dd — +

hL D0
) Nu=—TL-4—+—1;
A (32 9r

_p.ub, Dh=4_bé=45

Nombre de Reynolds Re, - b

v 2

ReL _%pL(pL R pv)gSIIlea:i + 4Tip2L 62 A £6*3 + 4‘[’?6*2
u 2u

Modele de Nusselt : 7; =0

*3 4/3
Nu=46 =i ) Nu=(%) ReZ'/3=1,47Rez”3

377 38

8t =z ReL(Z)=§53
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1/3
: A : N e v}
Modéle non inertiel de Rohsenow 0" +-0°t,=z avec L, =|—
3 gsinf
7 1/3
.5 Jpi(p-pl)gsind
S 2
Lf ;
.
L, wh, l (pz_pt)gSineLf

10

TTTTTT

= a2 Pry=10
A

kelpzg :
Pour z donné, on
calcule t, z'et par
intération d*

_hL S8
N _ (6 d

5 o=
A 37 2z Graphe=Nu, Re,
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10 102 103 10 10°
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Figure Variation of the mean film condensation heat transfer coefficient with Reynolds numbc

and 1} as predicted by the analytical model of Rohsenow et al. [9.56). (Adapted from [9.56) wit
permission, copyright © 1956, American Society of Mechanical Engineers.)
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s effets inertiels (Sparrow et Gregg, 1959)

Paroi froide Ju dv

2
du . ou VLG_L:erL By
dz  dy dy PL
or, T | oT
Layz

Termes inertiels -> Résolution de type couche limite

1/4
C =
Y(zm)=4a,Cz" f(n) avec Mm=Cyz"" et C,=W}

4v,\,
o
N
sat P

Conditions limites: en y=0, u=v=0, T=T,

eny=0,T=T,, et oU

sat
ay 88



Condensation-en-fil apeur pure avec effets | els

1 2 £1(0)=0 h(0) =1
1y g ot ap
/ Pr[ . ] GRS f0)=0 h(n,)=0
3f'h'+h"=0 f'n)=0

Bilan d’énergie a I'interface liquide-vapeur

Il )

Equation implicite permettant de calculer I'épaisseur d en fonction de x

_3(m) _,,_ Cullu-T,)

M
% Ihw pruhLV dy

avec m, =Cdz "

h'(n) hyy

Coefficient d’échange convectif h et Nu

1 M () )ce ™ =h, (068 + g4} g
Tsat T Tsat T ay y=0

Nu_ =

57

1/4
g(p, —py)2’hy, (1+0.68Ja)
4v, ( o —T)

P

89

/Cg,!i%ﬂﬁl'ion dans unMMnt

dp R U G’x’ T,,5;
B 00 R N g o
0z dz p,R, 0z A
op 1 d G*x? Tl.gS-
P e +——4p.g=p,8
3z R,dzp,R, RA
28 4%

D
R =(1——) Slome e h s

Résolution itérative :
a z donné, on connait x,
on se donne 9§,
WA * * 6* *
on modélise 7, on calcule P,,7;,0 ,2

on vérifie s o
3

i
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yques corrélation moyen

Avec T,=0
En écoulement laminaire Re<zo ~ Nu=1,47 Re;“3

Re

Régime laminaire a vagues 30<Re, <1800 I
1,08Re!*-5,2

Régime inertiel (Sparrow et Gregg, 1959)

1/4
gpL(pL _pv)hLvZS Ja= Cp(’]—;at _Tp)
4T, - T,)) hy,

Nu=(0,68Ja+1)""

Film turbulent a vagues

Corrélation de Kirkbridge Nu =0,0077Re**

Colburn (1933) Pr<o.o5 Nu=0,056Re’?Pr'’?

Grober (1961) 1<Pr<5 Nu=0,0131Re"?

o1

i xtension de la corrélation de Colburn avec 7, #0

Modele de Dukler ->extension du modeéle de Rohsenow avec un modéle de
viscosité turbulente

. 5 U3
S| |23 = 0,2,30,100, 300, 1000, 4000
Nu e peg) | ni ,
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Figure Variation of the local film condensation heat transfer coefficient with Reynolds number

and 7, as predicted by the analytical model of Dukler [9.42]. (Adapted from [9.42] with permission,

copyright © 1960, American Institute of Chemical Engineers.) 92
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: Application : calcul du coefficient d’échange en
condensation sur plaque plane en absence
d’écoulement de vapeur, sans et avec effets inertiels

Calculer la valeur numérique du coefficient d’échange a I'extrémité
d’une plaque de 10 cm de long, a une temperature de 80°C, sur laquelle
se condense de la vapeur d’eau 4 100°C. On donne :

p,= 958 kg/m’, p,= 0597 kg/m’,v, = 29107 m’ /s,
C,=4185J/kg/K,A = 0679 W /m/K, h,, = 2257 kJ/kg.

Comparer les expressions des nombres de Nusselt dans les 2 cas

P

Description locale instantanée des écoulements
diphasiques

e Simulation numérique directe - Tomographie - PIV 3D/3C
résolue en temps

* Champs limités - nombre réduit d’interfaces

> SR [
_§>«4§ Qo LEd =
" o
e 8% © b ,
Ploe . =
o3 e "’g:
@ "‘ < S
L =5 > 00>
- '
#0 QJO& co ~? -
8 Cﬁ&o &° G *<Q,°
s Pl ™ &0 Ty
I S ) e 3%
%0%\ g% - ao .
‘ Q e \\‘.1
@ C5g\.an-s - “Q )

— X Bonometti (2006) Riboux (2007) Benkenida (2002) .




ECOULEMENTS DIPHASIQUES AVEC CHANGEMENT DE PHASES

TD n°1

EXERCICE 1 : ECOULEMENT DANS UN EVAPORATEUR VERTICAL

De I'eau a température de saturation Tgat pénetre en bas d'un évaporateur cylindrique vertical
de diametre D=2 cm. La pression a l'entrée de 1'évaporateur est de 1,985 bars, le débit
massique de circulation de l'eau est m, =0,2 kg/s et la paroi de 1'évaporateur est chauffée avec

une densité de flux thermique constante q=3 kW/m2.

On donne les propriétés physiques de I'eau a la pression 1,985 bars et a la température de
saturation Tggat=120°C :

- les masses volumiques du liquide et de la vapeur : p =943 kg/m’, p=1,12 kg/m’

- les viscosités dynamiques du liquide et de la vapeur : u=2,31 10~ Pa.s, w =13 10-° Pa.s,
- la chaleur latente de vaporisation L=2200 kJ/kg,
- la capacité calorifique du liquide a pression constante Cp=4,334 kJ/kg/K,

- la tension superficielle 0=54.9 10~ N/m,
- la conductivité thermique du liquide A=0,687 W/m/K,
- le nombre de Prandtl du liquide Pr=1,43.

1°/ Donnez l'expression du titre massique x en fonction de la hauteur z (z=0 en entrée
d'évaporateur).

2°/ Quel est le régime d'écoulement en sortie de 1'évaporateur a la hauteur h=1 m ? Quel est le
titre massique X, correspondant ?

3°/ Afin de calculer la différence de pression P(z=h) - P(z=0) le long de I'évaporateur, on se
placeradans la suite du probleme dans le cadre de l'utilisation du modele homogene (égalité
des vitesses moyennes du liquide et de la vapeur).

a) Justifier 1'utilisation du modele homogene.

dp
b) Exprimer le gradient de pression total e a partir de I'équation de quantité de
z

mouvement longitudinale pour le mélange. On supposera que le coefficient de frottement
pari€tal f est constant et €gal a 0,005.

c) Exprimer le taux de vide o en fonction du titre massique x et des masses

volumiques p, et p,. En considérant que p, <<p,, démontrez la relation suivante valable en
régime d'ébullition saturée :

—=1+Kz avec K=&ﬂ
1-a p, GDL

d) Intégrez 1'équation de quantité de mouvement du mélange et calculer P(z=h)-P(z=0)



Ecoulements diphasiques avec changement de phase
TD n°2

Exercice 1

On injecte dans un tube vertical de 2 cm de diametre un mélange d’eau et d’air avec des débits
Q. =1l/s et Q4=0,2l/s. . On donne les propriétés physiques de I’eau : masse volumique
p,=1000kg/m’, viscosité cinématique v,=10° m’s et de l'air : p;=1,22 kg/m’, viscosité

cinématique v;=15.10° m?/s,

a) A partir des cartes de configuration de Taitel et Dukler, déterminez le régime

d’écoulement observé.

b) En utilisant le modele homogene, calculez le gradient pression par frottement et

comparez au gradient de pression hydrostatique (di a la gravité).

C) Calculez la perte de pression par frottement en utilisant le modele de Lockhart et
Martinelli. Les valeurs du taux de vide moyen R, et de la vitesse de glissement
moyenne Ug-U; déterminées a partir de ce modele vous paraissent-elles physiquement

acceptables ?

d) Quels résultats obtiendrait-on avec le modele a flux de derive?

Exercice 2

Du réfrigérant R-12 a une pression de 333kPa s'écoule de maniere adiabatique depuis une
vanne de détente située a l'entrée d'un évaporateur dans un tube delm de long et Icm de
diametre. Le flux de masse surfacique est de 250 kg/m2/s et le titre massique de 0,25. le
régime d’écoulement observé est annulaire. Déterminer le taux de vide, le gradient de pression
gravitationnel et par frottement en utilisant d’une part le modele annulaire et d’autre part le

modele de Lockhart et Martinelli. Comparer les résultats.

Les propriétés physiques du R-12 a 333kPa sont :

p1=1388 kg/m3, p,=19,2 kg/m? , w=262 106 Pa.s, u,=11,7 10 Pa.s, 6=0,0114 N/m



ECOULEMENTS DIPHASIQUES AVEC CHANGEMENT DE PHASES

TD n°3

EXERCICE 1 : CONTROLE DU DECLENCHEMENT DE L’EBULLITION

On considere un écoulement d'eau dans un tube vertical de 1 cm de diametre. La pression le
long du tube est maintenue virtuellement constante a 6124 kPa.L'eau pénetre dans le tube sous
forme liquide sous-saturée avec un flux de masse de 9000 kg/m*/s. La paroi est maintenue a
une température uniforme de 281°C. Estimer la sous saturation minimale a l'entrée (T,,-T,.)
pour que I'ébullition ne se déclenche pas sur les 10 premiers centimetres du tube.

Pour l'eau dans les conditions de saturation a 6124kPa, T,=550K, p=756 kg/m3,

p, =31,5kg/m3 , h,,=1563kJ/kg, Cp=5.07kJ/kg/K, 1, =99.2 10° N s/m’, A=0,581 W/m/K,
Pr=0,87, 6=0.0197N/m

EXERCICE 2 : EBULLITION SOUS-REFROIDIE

De I'éthanol liquide sous refroidi a 226 kPa s'écoule dans un tube vertical circulaire dont la
paroi maintenue a 140°C. Le liquide pénéetre a 50°C et I'ébullition démarre immédiatement.
Le diametre du tube est de 1,2cm et le flux massique de 600 kg/m?/s. Déterminer le
coefficient d'échange convectif en ébullition partielle a 1'aide de la corrélation de Rohsenow, a
une distance de I'entrée du tube ou la température du liquide vaut 90°C. On prendra C=0.013.

Pour 1'éthanol saturé a 226kPa, T,=373K, p;=734kg/m3, p,=3,18 kg/m3 , h, ,=927kJ/kg,
Cp=3,30kJ/kg/K, w;=314.10° N s/m?, A=0,151W/m/K, Pr=6,88, 6=0,0157N/m

EXERCICE 3 : COEFFICIENT D’ECHANGE EN EBULLITION SATUREE

Comparer les résultats de la corrélation de Kandlikar et ceux de la corrélation de Gungor et
Winterton pour prédire le coefficient d'échange convectif d'un écoulement bouillant d'azote
aux titres massiques 0,2 et 0,6 dans un tube vertical a 778kPa. Le tube a un diametre de
0,9cm, le flux de masse est de 200 kg/m?/s et le flux de chaleur imposé a la paroi du tube est
de 20 kW/m2. Pour l'azote saturé a 778kPa, Ty =100K, p=691kg/m3, p,=32 kg/m3:
h, y=1622kJ/kg, Cp=2,31kJ/kg/K, W=869.10°¢ Pa.ss, 1,=7,28.106 Pa.s, A=0,0955W/m/K,
Pr=2,10 et 6=0,000367N/m.
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