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INTRODUCTION

La condensation de vapeur est un phénomeéne quivigné dans de nombreux
domaines de lindustrie tels que les machines fifigopies et pompes a chaleur, les
installations thermiques a vapeur, les échangdanmniques et les systemes de distillation
dans les installations de dessalement d’eau de Eftlerconduit a I'apparition d’'une phase
liquide en écoulement accompagnée d’'un importégagement de chaleur. L'étude de ce
phénomene est ainsi devenue un théme fondamentsl leadomaine des écoulements
diphasiques et des transferts de chaleur et deem@ssitefois, sa complexité provient de
I'intervention simultanée de plusieurs facteurs :

- les différents types de condensation : en brandi]len gouttelettes ou en film,

- les régimes d’écoulement : diphasique liquideewaipen régime laminaire, ondulatoire ou
turbulent, par convection forcée, mixte ou naterell

- I'état des fluides : vapeur pure saturée ou wuffbe, mélange de vapeurs ou mélange
vapeur-gaz non condensables,

- I'influence d’'un grand nombre de parameétres tgis la vitesse, la pression, la température
des fluides en écoulement et de la paroi,

- la forme géométrique des dispositifs de condemsafplaque plane verticale, horizontale ou
inclinée, paroi interne ou externe d’'un cylindreibontal ou vertical de section circulaire ou

elliptique, faisceau de tubes horizontaux, échargyetoulaires.

Depuis les travaux de Nusselt [4], plusieurs étualggerimentales ont été effectuées
sur la condensation en film de vapeurs pures oumééanges vapeur-gaz. Les études
théoriques sont moins nombreuses et font appel s rdedéles monophasiques ou
diphasiques, a des corrélations semi-empiriqued banalogie entre transferts de chaleur et
de masse. Des hypothéses simplificatrices sontesb@adaptées au probléme traité, telles que
I'élimination des différents termes intervenant slales équations (inertie, convection

d’enthalpie, gradient de pression, contraintesisi&lement,...).



Ce travail porte sur I'étude de la condensatioffilemlaminaire de mélanges vapeur-
gaz dans des conduites cylindriques verticalesrai pareuse, en prenant en considération
tous les termes importants intervenant dans leatims de transfert formulées dans le cadre
des modeles de la couche limite et de Darcy-Brinkiarchheimer. L'objectif de ce travall
est d’élaborer un modeéle diphasique couplé liquidelange gazeux - milieu poreux en vue
d’étudier les évolutions des écoulements, des fesssde chaleur et de masse et I'influence
des différents parametres sur le processus de osati@n. Le mémoire présenté comporte
quatre chapitres structurés comme suit :

- Le premier chapitre consiste en une analysedgdphique des travaux antérieurs
effectués sur la condensation. On y présente dlabmrmodéle théorique de Nusselt de
condensation de vapeur pure saturée sur une plaguaiale, puis une synthese des
principales études concernant la condensation gewapure sur des parois simples ou
recouvertes d’'une couche poreuse et de mélangespeer - gaz non condensables.

- Le second chapitre concerne la description dedéte physiques étudiés (tube
vertical et cylindres coaxiaux), des hypothésegbkiimatrices adoptées et de la formulation
mathématique du probleme. On présente les équatigissant les transferts dans les trois
milieux et les conditions aux limites qui leur soassociées. Une transformation des
coordonnées spatiales est effectuée sur les systétneiés. Les équations sont ensuite
réécrites dans ce nouveau systeme de coordonnées.

- Le troisieme chapitre est consacré a la desoriptles difféerentes étapes de la
procédure de résolution numérique du probleme. éthate retenue est celle des différences
finies en schéma implicite. On présente successménte maillage spatial du domaine
physique, la discrétisation des équations et cmmditaux limites pour chaque phase, la
procédure de résolution numérique des différenstémyes d’équations, puis I'algorithme
ayant servi de base au code de calcul élaboré qgeoprobleme. Des méthodes analytiques
correspondant au régime de fin de condensationétintensuite élaborées. Le modeéle est
validé sur la base de la comparaison entre solitimralytiques et numériques puis avec des
travaux antérieurs effectués par d’autres autddndin, une étude de sensibilité aux pas
d’espace est effectuée pour déterminer le mailbgogienal.

- Le quatrieme chapitre est consacré a la présemtat I'interprétation des résultats
obtenus : profils de vitesse et température dansdés milieux, répartition des concentrations
en vapeur dans le mélange gazeux, évolutions gaisseur de film, du débit liquide, du
gradient de pression et du flux thermique. Une @&t simulation paramétrique est effectuée

afin de déterminer l'influence des différentes dtinds opératoires caractéristiques de la



condensation. Une large gamme de parametres aoéidérée: pression, température,
humidité relative et nombre de Reynolds d’entréardilange gazeux, écart de température
entre le fluide et la paroi, facteur de forme déngas des cylindres coaxiaux, coefficient
convectif externe dans le cas d’'une paroi refroghe convection avec un fluide ambiant,

propriétés de la couche poreuse (épaisseur, cant&ichermique effective et perméabilité).

Une étude comparative sur la condensation de diveisnges air-réfrigérants est ensuite
menée, suivie d’'une analyse sur les phénoménesndersement du sens de I'écoulement et

de condensation interne en milieu poreux.

Enfin, les annexes sont consacrées a la présamidis propriétés thermophysiques
des différents fluides considérés et des miliewepo, des groupements adimensionnels mis
en jeu dans les équations de transfert et desithigpes de Gauss et de Thomas utilisés pour

la résolution des systémes d’équations.



CHAPITRE 1

ETUDE BIBLIOGRAPHIQUE

Ce chapitre est consacré a une analyse bibliograptsuccincte sur le phénoméne de
condensation en film liquide par convection de wamr des surfaces froides. On présente
d’abord quelques rappels théoriques sur les diftéregypes de condensation, puis un apergu
général de quelques travaux de recherche théorigfuespérimentaux menés par différents
auteurs, en considérant essentiellement les aspaitants : la configuration géométrique
étudiée, I'état de la vapeur, le régime d’écoulene¢ha nature des fluides utilisés.

Les principaux résultats obtenus concernent géméeait le transfert de chaleur entre
vapeur et paroi, l'effet des différents parameétresactéristiques du processus, |'évolution
des grandeurs telles que la vitesse, la concemrdt température, la pression des fluides et
I'épaisseur de film liquide. Pour les applicationdustrielles, le parametre le plus important
est le coefficient de transfert thermique. A ceftetefon trouvera dans la littérature
scientifique, un grand nombre de corrélations eigyés proposées par différents auteurs
pour des configurations géomeétriques et conditexp@rimentales tres variées [1, 2, 3]

En pratique, la vapeur subissant la condensatibsod#spure soit mélangée a des gaz
non condensables et s’effectue sur une paroi simopleecouverte d’'un matériau poreux.
C’est pourquoi I'étude bibliographique présentédassous se divise en trois parties :

- condensation de vapeur pure ou de mélange deirspe
- condensation de vapeur en présence de gaz ndercsables,

- condensation de vapeur sur une paroi recouvarnte g¢ouche poreuse.

1. Généralités

La condensation est un processus physique de amangele phase d’'un corps pur de

I'état vapeur a I'état liquide. Elle se produitdque la vapeur se trouve en contact avec un
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milieu dont la température est inférieure a la térafure de saturation de la vapeur et
s'accompagne d'un dégagement de chaleur important.distingue différents types de
condensations selon la mouillabilité de la surfatdes différentes formes du condensat
obtenu (Fig. 1.1.1):

- La condensation en gouttes :

Elle apparait quand la surface est contaminée earirdpuretés contenues dans la
vapeur ou traitée pour éviter le mouillage, oudoesle liquide n’adhere pas a la surface. Sur
la surface apparaissent des gouttes de conderissibgrandissent au fur et a mesure que le
processus se développe, glissent sur la surfatenaoent sous I'effet de la gravité. Du point
de vue thermique, ce type de condensation augneentgdérablement I'échange de chaleur
avec la paroi, puisqu'une partie de la surfaceléroeste en contact direct avec la vapeur. Le
coefficient de transfert thermique est de 10 ad® $upérieur a celui de la condensation en
film, pouvant atteindre jusqu’a 200 & 300 kWK™, dans le cas de la condensation en
gouttes d’'une vapeur a la pression atmosphériqug][Zependant, ce type de condensation
reste assez rare et les appareils industrielsggamdralement dimensionnés en admettant une

condensation en film.

- La condensation en film :

Elle se produit dans le cas ou la vapeur se cordsmsune surface mouillable sous
forme d’un film liquide continu. Celui-ci oppos#es une résistance thermique plus grande
au passage de la chaleur entre la vapeur et |§ parfait de la différence de température de
liquide entre l'interface et la paroi et de I'égaigr croissante du film liquide. Ceci entraine
une nette diminution des transferts thermiquesotey lde I'écoulement. L’écoulement du
condensat sur une paroi plane est caractéris@& panhbre de Reynolds:

Re =L (1.1.1)

ML
gL = débit massique de liquide par unité de largeuadglaque
UL = viscosité dynamique du liquide
Les diverses études expérimentales mettent enréogdeois régimes successifs d’écoulement
du condensat [2, 3] :
- laminaire lisse (pour Re< 30),
- laminaire avec vaguelettes a la surface (pout B@ < 1600),
- turbulent (pour Re= 1600)

11



Le mode de condensation en film est le plus couramimencontré dans les installations
industrielles. Ce travail se limite a la condermwatn film sur des parois froides lisses.

Condensation en film liquide Condensation
sur une plaque verticale en gouttes

Flux de chaleu

<
<«

Film laminaire lisse

Re <30 Vapeur
" Vapeur T
i inai Paroi
Paroi legcla;nln::;es froide
froide vec vagu T Gouttes de
Tw

Film turbulent
Rg = 1600

/ condens:

e ]

Fig. 1.1.1. Différents types de condensation

2. Modéle analytiqgue de Nusselt

L'étude de la condensation de vapeur est relatimemézente. Elle a débuté en 1916
avec les travaux de Nusselt [4] qui a considérévapeur pure saturée en contact avec une
paroi plane verticale froide. La condensation deeua conduit alors a I'apparition d’un film
liquide continu ruisselant sur la plague (Fig. 1)2La résolution analytique des équations du
film liquide permet la détermination des profils température et vitesse, du débit, de
I'épaisseur de film liquide et du coefficient dertsfert thermique entre vapeur et paroi.
L’étude est menée sur la base d’hypothéses treectees :

- vapeur pure stagnante saturée a températur@nafT,

- paroi isotherme a températurg I T,

- film liquide en écoulement laminaire lisse,

- propriétés physiques constantes,

- termes d'inertie et gradient de pression néghigsadans I'équation du mouvement,
- termes convectifs négligeables dans I'équatiohétergie,

- contrainte tangentielle et résistance thermiqukes a I'interface liquide-vapeur.

Les équations sont écrites dans le repére (Oyz)axes y et z étant respectivement
dirigés suivant la normale a la plaque et suivenséns de I'écoulement. L’équation de
mouvement du liquide se simplifie alors considésaignt :

12
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p-l_a_yz"'pl_gzo (1.2.1)
avec les conditions aux limites suivantes :
-alaparoi(y=0):U=0 (1.2.2)
ou,

- a l'interface liquide-vapeur: (y &) : oy =0 (1.2.3)

8, étant I'épaisseur du film liquide (variable selgn

La résolution analytique de cette équation conauwit profil parabolique de vitesse liquide :

UL (y2) =5 23y~ y") (1.2.4)
Vi
Le débit massique par unité de largeur de la plagaec6te z s’écrit alors:
g.5°
=P80 (1.2.5)
3v,

Par ailleurs, I'élimination des termes de conveattitans I'équation de I'énergie du liquide
conduit a un profil de température(y) linéaire :

T2 =(T-T,) £+, (1.2.6)

L’épaisseur de film liquidéd est calculée par bilan thermique, en écrivant lquehaleur
dégagée libérée par condensation de vapeur arfante est transmise a la paroi par

conduction a travers le film liquide :

AL dq,

=2L(T,-T,) =L.. 1.2.7
q)p 5 ( s w) c dz ( )
Par intégration entre O et z, on en déduit I'égais du condensat :

1/4
5(z) = [%-TSE-TW) Zj (1.2.8)

La densité de flux pariétale peut étre expriméernersuit :
¢, =h,(T,-T,) (1.2.9)

Le coefficient de transfert loca) B'écrit alors :

}\3 L ng 1/4
h,=|——t-ebL (1.2.10)
4“L(TS _TW)Z

Le coefficient de transfert thermique moyen s’atitipar intégration sur toute la longueur

L de la plaque:

_ )\3 L ng 1/4
h= om{AJ (1.2.11)
p—L(Ts _TW)L
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Cette équation peut étre exprimée sous la formeanste :

1/4
Nu = osm:{@j (1.2.12)
a

Les nombres adimensionneldu, Ga, Pr, Ja sont respectivement les nombres de Nusselt

moyen, Galilée, Prandtl liquide et Jakob définislpa relations suivantes :

Y 3
u="t =l (1.2.13-14)
AL Vi
| T -T
pr =M g Cou( : w) (1.2.15-16)
L c

Ces équations restent valables pour une plagued&ecén remplacant g par g.c)s
étant I'angle entre la plaque et la verticale. &beurs, I'extension de I'analyse de Nusselt &
la condensation sur la paroi externe d'un cylindogizontal de diametre D (Fig. 1.2.2)
conduit a la détermination du coefficient moyentdmsfert de chaleur entre la paroi du

cylindre et la vapeur a condenser comme suit [1]:

_ L gpz)\3 1/4
h= 072{“—“} (2.2.17)
M (Ts-T,)D
. o
y | .
Flux de P v :
chaleur apeur . —
saturée T Couche l mie— i .
Paroi _ | .
froide Profil de Paroi
Tv —p température
Film Film du——
liquide condensat |
|
Profil de Fig. 1.2.2. Condensation en film sur la paroi
vitesse
d’un tube lisse horizontal [1]
z v

Fig. 1.2.1. Condensation en film sur une

plaque plane verticale. Modéle de Nusselt.
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3. Condensation de vapeur pure

Les hypotheses de Nusselt limitent considérablertiapplication pratigue de ces
équations. En effet, les conditions réelles de eomdtion sont généralement tres différentes
de celles du modéle de Nusselt: vitesse de vagwée ou en écoulement turbulent,
pression variable, effets importants de la conteatangentielle a l'interface liquide-vapeur,
eécoulement de film liquide laminaire avec des vague turbulent, température de paroi non
uniforme, propriétés physiques des fluides vargblec la température,... Un grand nombre
de travaux ont été réalisés par différents autearsyue d’apporter des améliorations au
modele de Nusselt en intégrant les termes négtlgés ce modele et évaluer leur influence

sur I'’évolution de la condensation et les coeffitsede transfert de chaleur.

La premiére correction apportée au modele de Nuestldue a Rohsenow [5] qui a
tenu compte des termes de convection d’enthalpies d&quation de I'énergie du film
liquide. A partir d'un bilan enthalpique dans lendensat, il détermine la distribution de
température dans le film liquide. Son analyse car@lwne modification de la solution de
Nusselt en y introduisant une nouvelle expressmiadchaleur latente de condensation sous
la forme :

L'.=L 1+ 06873 (1.2.18)

Il en résulte que les effets de la convection datisuide sont d’autant plus importants que le
nombre Ja est élevé. Par ailleurs la solution des®wow conduit & une épaisseur de film plus
faible que celle obtenue avec le modeéle de Nusselt.

Sparrow et Gregg [6] ont utilisé les équations aleduche limite pour I'étude de la
condensation de vapeur saturée stagnante sur ageepplane verticale en considérant les
termes d'inertie et de convection d’enthalpie. Ledient de pression et la contrainte
tangentielle de cisaillement a I'interface ont Bégligés. Les propriétés physiques des fluides
sont supposées constantes. En utilisant la méttdensformation affine et en introduisant
la fonction de courant, les équations aux dériyatelles ont été transformées en équations
différentielles ordinaires puis résolues numérigeen lls montrent que pour des valeurs
élevées du nombre de Prandtl liquide, Pes effets du terme de convection d’enthalpie ne
sont pas neégligeables. Par contre, pour des faldé=urs de Ry I'influence des termes

d’inertie peut étre significative. Pour de faiblaleurs de Jacob, ils établissent la relation

15



suivante (peu différente de celle de Nusselt) peuwalcul du coefficient moyen de transfert
de chaleur lors de la condensation d’'une vapegnatge sur un cylindre horizontal a paroi
lisse de diametre D:

_ L ng )\3 1/4
h= 0.73{;L'LJ (1.2.19)
HL(TS _TW)D

Koh et al. [7] ont apporté des modifications au #ledde Sparrow et Gregg
concernant la condensation de vapeur d’eau surpane isotherme verticale, en tenant
compte des contraintes de cisaillement a I'intexfaguide-vapeur. La vapeur est entrainée
par I'écoulement du film liquide. Les transfertsnddes deux phases liquide et vapeur sont
décrits par les équations de la couche limite.duptage des équations a l'interface est assuré
par la continuité des vitesses et des contrairgasgaillement. L'utilisation de la méthode de
la transformation affine permet de convertir lesugopns aux dérivées partielles en un
systéme d’équations différentielles ordinaires dantésolution est ensuite effectuée par des
méthodes numériques. lls mettent en évidence inteion du parameétre R ®y{1/puph)>>
résultant de I'égalité des contraintes tangensediel'interface. Les résultats montrent que
pour les liquides ayant un nombre de Prandtl élégfiet des contraintes interfaciales est
négligeable. Pour les liquides a faible,RPa prise en compte des contraintes de cisaillé@en

I'interface conduit a une diminution de la densi&flux thermique.

Koh [8] a développé un modele de condensation deewaen écoulement par
convection forcée le long d’'une plaque plane hotiale. Il a réutilisé la méthode de la
transformation affine pour la résolution des émratj aprés élimination du terme de
pesanteur. Les résultats montrent que le profilidsse liquide est sensiblement linéaire pour
une faible épaisseur de film. Pour des petits nesgle Rr, le profil de température est

linéaire et I'effet des termes de convection d’aijile du liquide est négligeable.

Shekriladze et Gomelauri [9] ont étudié la condgasade vapeur en écoulement
laminaire par convection forcée le long d’'une pkdwrizontale. lls supposent que la
contrainte tangentielle a l'interface liquide-vapeest égale a la perte de quantité de
mouvement de la vapeur condensée. Cette hypotterseepde simplifier le probleme en
découplant les équations des deux phases vapbkquide. De plus, en négligeant les termes

d’inertie, de convection et le gradient de pressidas solutions simples ont pu étre
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développées. Les auteurs confirment également ‘mfludnce des termes de convection
d’enthalpie du liquide est négligeable pour deklés nombres de Prandtl.

Dobran et Thorsen [10] ont procédé a une étudeithéode la condensation en film
laminaire en écoulement forcé de vapeur pure sataés un tube vertical a paroi maintenue
isotherme. Le profil de vitesse de vapeur a l'enteSt supposé parabolique établi. La
variation de température de la vapeur est supponégkgeable. Le modele est élaboré en
tenant compte des termes de gradient axial de ipngesd’inertie, des contraintes de
cisaillement a I'interface dans les équations duvement des deux phases et des termes de
convection d’enthalpie dans I'équation de I'énerdiu film liquide. L'analyse menée a
permis de déterminer les parametres physiquestéastitjues du probleme. En vue de la
résolution des équations de transferts, les asiatnoduisent I'hypothese simplificatrice de
profils de vitesse vapeur, vitesse liquide et tanapiée liquide paraboliques. Les équations de
transfert résolues aprés transformation en un sys@équations différentielles ordinaires.
Une comparaison des résultats avec la solutioryaad de Nusselt aux pressions élevées et
aux forts nombres de Prandtl, fait apparaitre di#€reinces significatives sur les transferts
massique et thermique a l'interface et I'épaissdirfilm liquide. Par ailleurs, aux faibles
nombres de Prandtl, I'étude montre l'influence imante des termes d’inertie dans les
équations du mouvement du liquide et de la vapaurdes solutions hydrodynamiques et

thermiques.

Shang et al. [11] procédent a une étude théorigua dondensation en film laminaire
d'une vapeur surchauffée sur une plaque isothearieale a la pression atmosphérique. Les
équations de la couche limite laminaire sont apgles dans les 2 phases. Les propriétés
thermophysiques de la vapeur et du film liquidetsoonsidérées variables suivant une
approche polynomiale. La méthode de la composanteitdsse adimensionnelle permet de
transformer le systeme d'équations aux dérivéedielas en un systeme d'équations
différentielles ordinaires. Selon les solutions Buues obtenues, des corrélations simples
de détermination des coefficients de transferttddeur et de masse en fonction des écarts a
la saturation (températures de sous-refroidissenetijuide et de surchauffe de vapeur) sont

développées pour la condensation en film de vapaehauffée.

Par ailleurs, les études sur la condensation dérelifts fluides frigorigenes et de leurs

mélanges non azéotropiques sont devenues pant@ukdit nombreuses au cours de ces
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derniéres années. L'objectif des ces études esbubparer les performances thermiques des
fluides purs et de leurs mélanges et d’analysar éffiet sur le coefficient d'échange et la

perte de charge.

Dans ce cadre, Louahlia et Panday [12] ont procédde étude numérique de la
condensation en film entre deux plaques horizostglar convection forcée des fluides
frigorigénes R123-R134a et de leur mélange. Lesatémns couplées de conservation de
masse, de mouvement, d’espéce et d’énemit appliquées dans les deux phases en utilisant
les modéles de couche limite et de turbulence tEmsleux phases. L'étude est menée en
tenant compte des forces de pression, de I'égdét contraintes interfaciales liquide et
vapeur, de l'effet Dufour, des termes d’inertiedet diffusion d’enthalpie, de la turbulence
dans les deux phases ainsi que de la variatiorpag®iétés physiques en fonction de la
température et de la concentration. Les résulegscdlculs montrent une forte influence de la
composition du mélange et de la vitesse de la vapeu I'épaisseur de film liquide, le
coefficient d’échange thermique et sur la pelepression (Fig. 1.3.1a-b). Les nombres de
Nusselt moyens calculés sont proches de ceux dgébiai les corrélations expérimentales
obtenues par d’autres auteurs. Une relatiom@gdtite pour déterminer le transfert de chaleur
moyen pour la condensation du R123, du R134a étuts mélanges, en écoulement forcé
entre deux plagues planes horizontales. Les cakftdstués montrent que le transfert de
chaleur par condensation des fluides purs R1234&#&8t plus élevé que celui du mélange de

ces fluides dans les mémes conditions.

Panday [13] a procédé a une étude numérique denldeasation en film turbulent a
I'intérieur d’un tube vertical ou entre des plagpesalléles isothermes, de la vapeur saturée
R123, puis d’un mélange binaire des fluides R1234 (Fig. 1.3.2a). L’étude est basée sur
la résolution des équations de la couche limite dilesx phases, en considérant les termes
d’inertie et de convection d’enthalpie Le modéle tdebulence établi sur la longueur de
mélange est appliqué dans les deux phases. Daas lge la condensation de vapeur saturée
dans un tube vertical, les calculs sont menés @Ensonditions suivantes : température de
saturation de vapeur R123: 117°C, température dei:pd07°C. Dans le cas de la
condensation entre deux plagues planes vertidekesalculs sont menés pour les conditions
suivantes: température de vapeur : 60°C, températarparoi : 40°C. L’épaisseur du film
liquide et le gradient de pression sont détermnedpectivement par les équations du bilan

thermique dans la phase liquide et de conservationdébit massique. Les résultats
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concernant I'évolution du nombre de Nusselt, duffent de transfert thermique et de

I'épaisseur de film présentent une bonne concoelanec les résultats expérimentaux (Fig.
1.3.2).
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Fig.1.3.1. Condensation de réfrigérants purs é¢alemeélange dans un canal horizontal [12]

(a) Evolution de I'épaisseur du densat

(b) Influence de la compositiordetla vitesse de vapeur sur le coefficient h
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Fig. 1.3.2. Condensation de vapeur pure dans wnweittical (t=117°C,T,=107°C) [13]

(a) Nombre de Nusselt moyen. (b) IEwon axiale de I'épaissedrde condensat

Oh et Revankar [14] ont mené une étude théoriqueatelensation complete de
vapeur saturée en film liquide laminaire dans wetuertical a paroi isotherme. Le modele
élaboré tient compte de I'évolution des contrairtescisaillement a l'interface et des profils
de vitesse liquide et vapeur. Le modéle modifié\disselt avec facteur de correction a été
comparé aux données expérimentales. Les tendahalesles des résultats d'analyse sont
conformes a l'analyse classique de Nusselt pooot@ensation de vapeur pure saturée. Le
coefficient de transfert thermique diminue et leixtade condensation et le nombre de

Reynolds du film liguide augmentent avec la prassb avec I'écart de température paroi-
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vapeur (Fig. 1.3.3). Le coefficient local de trarsthermique varie avec la distance axiale z
comme de 2% Le coefficient moyen de transfert thermique vanec la longueur L du tube

comme >® et avec la différence de température entre lawagide film comme\T %%
1200 @ 3o
a
P=428 kPa 25 (b) P=428 kPa
1000 - = = . P=320 kPa = = = . P=320 kPa
— — P=196 kPa = == P=195 kPa

Fig.1.3.3. Condensation de vapeur d’eau dans unwetiical (D=26.6 mm, L=0.98 m) [14]
(a) Evolution axiale du nombre de Rdgaalu film liquide
(b) Evolution axiale du coefficient ttansfert de chaleur

4. Condensation de vapeur en présence de gaz nomdensables

Dans la plupart des processus industriels ou sgufirta condensation, la présence de
gaz incondensables est généralement inévitable.résmdtats expérimentaux ont montré
I'influence importante des gaz non condensabledesprocessus de condensation. En effet,
méme s'ils sont présents en petite quantité audeila vapeur, ils contribuent a réduire de
maniere significative le taux de condensation etrdesfert de chaleur entre le mélange
gazeux et la paroi froide [2, 3]. En effet, selenldi de Dalton, la pression totale d’'un
mélange gazeux est la somme des pressions partiellses constituants. La pression partielle
de vapeur diminue a linterface en raison de lademsation de vapeur entrainant une
diminution de la température de saturation de viapelaquelle se produit la condensation.
Par contre, la pression partielle de gaz augmentgucconduit a une accumulation de gaz a
I'interface, constituant ainsi un gradient de coriion et une résistance thermique a la
condensation de vapeur au voisinage de l'interflhagensuit une réduction du coefficient de
transfert de chaleur par condensation. La mod@isahéorique de ce probleme est plus
complexe que la condensation de vapeur pure, isonrale I'adjonction de la diffusion

gazeuse et de la présence simultanée de plusilésoménes de transfert avec un
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écoulement diphasique. Ce probléme est généralerasalu a I'aide des équations de la
couche limite dans les deux phases liquide et g&zeu

A cet effet, un modele théorique bidimensionnehdlgse de la condensation en film
laminaire d'un meélange vapeur d’eau - air sur Uaque verticale a été élaboré par Sparrow
et Lin [15]. Le modéle de Nusselt a été appliquarge film liquide, sans tenir compte des
contraintes de cisaillement a [linterface. Pour rfeéélange gazeux, deux équations
supplémentaires de transfert sont rajoutées geat®ns de I'énergie et de diffusion gazeuse.
La méthode de la transformation affine a été éwlipour convertir les équations aux dérivées
partielles en équations différentielles ordinan&solues ensuite numériquement. Les résultats
montrent une accumulation de gaz a linterfaces’dhsuit une diminution de la pression
partielle de vapeur a l'interface et de la tempérte saturation, entrainant une réduction du
flux thermique. Les fluides ayant les nombres dénn8dt Sc élevés subissent une

accumulation importante de gaz a l'interface.

Minkowycz et Sparrow [16] ont mené une étude tlgaarien considérant le mélange
air - vapeur d’eau surchauffée en écoulement @inata avec propriétés physiques variables.
Les équations de la couche limite ont été résanagilisant la méthode de la transformation
affine. L'influence des effets Dufour et Soret $'evérée relativement négligeable sur le
transfert de chaleur dans les conditions étudiées.résultats confirment que la présence de
faibles fractions massiques de gaz a pour effet néleiction des transferts thermiques

d’autant plus importante que la pression totalekst faible.

Wang et Tu [17] ont développé un modéle pour aealy®ffet d'un gaz non
condensable sur la condensation en film laminaina chélange vapeur-gaz en écoulement
turbulent dans un tube vertical. La contrainte idaillement a I'interface liquide-mélange est
exprimée en fonction de la vitesse du mélange etoddficient de frottement. Les relations
d'analogie de transfert de chaleur et de masse wddis€es pour en déduire le taux de
condensation local selon une procédure itératlgenrit constaté que la réduction du transfert
thermique due au gaz non condensable était plusfisajive a basse pression et a bas

nombres de Reynolds du mélange.

Dans les expériences sur la condensation en pesengaz légers, I’hydrogéne est
généralement remplacé par I'hélium en raison degues dus au caractere explosif de

I'hydrogéne au-dela d'une certaine concentratias @2ux gaz ont des propriétés thermiques
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et diffusives semblables. A cet effet, Siddiqualef18] ont mené une étude expérimentale de
la condensation par convection forcée de deux tgpemélanges: vapeur d’eau-air et vapeur
d’eau-hélium sur la paroi interne d’un tube velttitia ont constaté que pour la méme fraction
massique du gaz non condensable, I'hélium a pkffed'que l'air sur la réduction des
transferts thermiques. Par ailleurs, les mesurésctaBes ont conduit & I'élaboration de
corrélations pour le calcul du coefficient de tfensde chaleur en fonction en fonction du
nombre de Reynolds a l'entrée, des fractions massigles gaz non condensables et du

nombre de Jacob.

Siddique et al. [19] ont procédé a une étude théeride la condensation par
convection forcée de mélanges vapeur d'eau-gaz dansube vertical, en considérant
différents gaz (air, hydrogéne, hélium). Le modede élaboré en considérant le transfert de
chaleur purement conductif dans la phase liquidenetitilisant les relations d’analogie de
chaleur et de masse pour le mélange gazeux. Lakatdsmontrent que la présence d’air,
d’hydrogéne ou d’hélium conduit respectivement & @eix de condensation de plus en plus

élevés.

Munoz-Cobo et al. [20] ont développé un modele tilg@e@ pour la condensation de
vapeur en écoulement turbulent en film en préseecgaz non-condensables a l'intérieur de
tubes verticaux. Le modele élaboré permet le calawdoefficient local de transfert thermique
(Fig. 1.4.1) et fournit une méthode approximatieedétermination de I'épaisseur du film de
condensat sans calcul itératifs. Une comparais@n pdévisions théoriques avec quelques
données expérimentales révele une bonne concordansela région turbulente et pour des

fractions massiques modérées de gaz non-condengdblé a 10%).

Une étude expérimentale et analytique a été menédHpsanein et al. [21] pour
déterminer les effets de la présence de gaz notdeosables sur la condensation de vapeur
dans un tube vertical en convection forcée turliglebes expériences ont été menées pour
des écoulements turbulents des mélanges vapeuwn-dé&@m et vapeur d’eau-air-hélium
dans un tube d’acier inoxydable de diamétre intéd® mm et de longueur 2,54 m. La paroi
externe est refroidie par un écoulement d’eau digud contre-courant. Les essais ont été
effectués dans les conditions suivantes d’admisdes1 mélanges vapeur-gaz : nombres de
Reynolds de 6000 a de 26000, fractions massiquediuadh de 0,022 a 0,20, fractions
massiques d'air de 0.045 a 0.20, et températuneétknge de 100°C a 130°C (correspondant
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a une gamme de pression de 114 a 603 kPa). Leicmrdbs locaux de transfert de chaleur
ont été déterminés expérimentalement et ont pedi@tablir des corrélations entre les
nombres locaux de mélange de Nusselt, ReynoldsebJat les fractions massiques de gaz ou
le nombre de Schmidt, dans la gamme des conditidoptées dans cette étude. Les rapports
des résistances thermiques du film liquide et dlang® gazeux ont été calculés. En général,
la résistance thermique du condensat s’est avéga#dicative pour un nombre de Reynolds
de I'écoulement gazeux relativement élevé (Re >0p@d des fractions massiques de gaz
relativement basses (W < 0.2). D’autre part, unl@mthéorique simplifié de couche limite a
été développé. Les valeurs calculées des coefficidam transfert de chaleur sont en bonne

concordance avec les résultats expérimentaux.

Dehbi et Guentay [22] ont élaboré un modéle théeride la condensation de vapeur-
gaz dans un tube vertical. La paroi extérieureuthe st refroidie par convection externe. Le
modeéle est basé sur les hypothéses classiquessdelNen considérant les effets du gradient
axial de pression et de la contrainte de cisaill@nael’'interface. Les relations d'analogie de
transfert de la chaleur et de la masse sont atdisees pour déduire le taux de condensation
de vapeur sur la paroi. Une étude de l'influence amnditions d’entrée (concentration en gaz,
débit du mélange, pression et masse molaire dusgad)évolution des nombres de Nusselt
local et moyen est effectuée (Fig. 1.4.2). L’augtagon de la concentration de gaz entraine
une forte diminution du taux de condensation. Hbauas, les simulations réalisées prouvent
I'importance de la prise en compte du transfertrttigue latéral car la température de paroi

varie sensiblement le long de I'écoulement.

Srzic et al. [23] ont mené une étude numériqueadeohdensation en film sur une
plaque plane inclinée de vapeur en présence degers. Le modéle numérique a été élaboré
sur la base des équations classiques de trangdbidsique, et résolues par la méthode des
volumes finis. Les calculs ont été effectués pouty@es de mélanges: vapeur d'eau-
hydrogene, fréonl2-air et mercure-air correspondamt rapports des masses molaires de
vapeur-gaz 9, 4.17 et 6.94 et couvrant une laagenge du nombre de Prandtl liquide (0.008
< Pr< 3.5). Lors de I'écoulement descendant d’'un ngdavapeur-gaz Iéger le long d’'une
plaque verticale ou inclinée, la concentration am gugmente a l'interface. Ces gradients de
concentration dans le champ de pesanteur engendrentforce verticale ascendante
(résultante du poids et de la poussée d’Archime@e).qui peut conduire alors a une

séparation de la couche limite cinématique du ng&lagazeux, au-dela de laquelle les
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égquations de la couche limite ne sont plus apdksalies résultats montrent que pour les
mélanges vapeur d’eau-hydrogene et fréonl2-air ats da gamme de températures
considérees, la valeur de I'abscisse du point daraéon diminue lorsque la concentration du
mélange en gaz augmente. Par ailleurs, la rédudtidlaux de condensation et des transferts

thermiques en présence de gaz est d’autant pluzriampe que leur masse molaire est faible.
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Fig.1.4.1. Variation du coefficient detransfe.FL'g'lA'z' Effet du taux de gaz non

condensables sur I'évolution du nombre de
Nusselt (5=130°C, g= 0.02 kg/s) [22]

de chaleur le long du condenseur
(To=120°C, G=0.89) [20]

Une étude numérigue de la condensation par cowvestixte laminaire de vapeur en
présence de gaz non condensables sur une plaqueiptdinée isotherme a été effectuée par
Chin et al. [24]. Le modele adopté est basé suédgmtions de la couche limite diphasique
bidimensionnelle en considérant les termes d’iagerdie convection et des contraintes de
cisaillement & l'interface et propriétés physigwesiables. L'épaisseur du film liquide est
calculée a partir du bilan thermique a l'interfates systemes d’équations sont discrétisés
par la méthode des volumes finis et résolus sef@procédure itérative par la méthode de
Thomas. Les calculs ont été menés pour 3 typesélanges couvrant une large gamme du
nombre Pr. vapeur d’eau-air a ;£F380 K et Pr = 2, sodium-argon a,E1000 K et Pr=
0.006 et glycérine-bromine &,¥380 K et Pr = 1000 (Fig. 1.4.3). Les effets des termes
d’inertie liquide sont importants uniguement a RiBr_ et diminuent avec 'augmentation de
concentration en gaz. L'influence des termes devection liquide ne devient significative

gu’a des valeurs de Pélevées.
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Fig. 1.4.3. Condensation de mélanges vapeur-gazsuparoi inclinée (E450 K) [24]
(a) Variation de I'épaisseur du condensat
(b) Variation de la fraction de gaz 8M'interface liquide-mélange

Une étude numérique de la condensation de vapesr watube vertical en présence
de gaz non-condensables a été réalisée par Ohlj@s]systemes d’équations de la couche
limite diphasique sont résolus par la méthode d#érehces finies pour le film liquide
laminaire et des volumes finis pour la vapeur tigbte. Un changement de coordonnées est
effectué pour une localisation précise de l'integfdiquide-gaz. Pour I'écoulement gazeux,
divers modeles algébriques de turbulence sont dérés (longueur de mélange, Van Driest,
Kinney, Kays, Reichardt). Les épaisseurs de coudeges turbulentes pour la vitesse, la
température et la concentration sont calculées qarigparées avec celles de la plague plane.
Le calcul de I'évolution du nombre de Nusselt pas comparaison avec les données
expérimentales de Kuhn [26] montre que les me#legsultats sont obtenus avec le modele
de turbulence de Reichardt pour les cas considénéfin, les profils adimensionnels de
vitesse, température et concentration présententllure tres similaire au-dela de la section

x=10 cm.

Maheshwari et al. [27] ont développé un modele rinée pour déterminer le
coefficient local de transfert thermique lors dedadensation de vapeur en présence d'un gaz
non condensable, en écoulement dans un tube Vgrtioa une large gamme du nombre de
Reynolds du mélange. Les équations de transfers dmmélange ont été élaborées en
utilisant les relations d'analogie entre transfiertchaleur et de masse. L'écoulement du film

liquide est régi par le modéle de Nusselt modifié de tenir compte du caractere ondulatoire
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du film a l'interface. Les résultats montrent dagésistance thermique de la couche de gaz
non condensables a l'interface mélange-liquidesegiérieure a celle du condensat, a bas
nombre de Reynolds d’admission du mélange. Lorscglai-ci augmente, la résistance

thermique du film liquide devient prépondérante.

Ait Hammou et al. [28] ont procédé a une étude miqué de convection mixte d’air
humide en écoulement descendant laminaire dansaoal wertical dont les parois sont
isothermes et recouvertes d’'un mince film d’eauitig. L'air entrant est plus chaud que les
parois du canal mais son humidité absolue peut €fEerieure ou inférieure a celle
correspondant a la température de paroi. Ainsirefeoidissement du courant d'air est
accompagné de condensation ou d'évaporation. hasférts dans I'air sont décrits par les
équations de conservation de masse, de Navier<Sto&nergie et de diffusion, en tenant
compte des termes de diffusion axiale. Les systéeguations de forme elliptigue sont
résolus par la méthode des volumes finis. Les ta@sumontrent que, pour des conditions
fixées de paroi, une augmentation de la températerkair d'admission entraine une légere
augmentation du nombre de Nusselt sensible et immution significative du nombre de
Nusselt latent. D'autre part, les profils axiaux vikesse, le coefficient de frottement, les
nombres de Nusselt sensible et de Sherwood sostbtEment influencés par la poussée
d’Archiméde.

Siow et al[29, 30, 3] ont analysé I'effet des différents parametresamhetionnement
sur les transferts lors de la condensation en laiminaire de vapeur en présence de gaz non
condensables entre des plaques horizontales, alediou inclinées. Le modeéle élaboré est
basé sur les équations de la couche limite diphadigimensionnelle a propriétés physiques
variables. Les équations de transfert dans les ghases sont résolues selon une procédure
itérative en bloc par la méthode des volumes fidise solution analytique a été également
développée permettant de déterminer I'épaissefitrdgele gradient de pression et les profils
de vitesse a fin du processus de condensationflieimce des conditions d’entrée du fluide
(nombre de Reynolds, pression, température et otmati®n en vapeur) a été étudiée. Ainsi,
il a été trouvé que la présence de gaz produitinfheence significative sur le processus de
condensation. Les valeurs de I'épaisseur de filmgidient axial de pression et du nombre
de Nusselt diminuent nettement lorsque la conagatr en gaz dans le mélange augmente.
Par ailleurs, I'épaisseur de condensat augmente lau@ombre de Reynolds de I'écoulement

gazeux, le nombre de Froude et I'écart de tenyéraentre fluide et paroi (Fig. 1.4.4a).
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Dans le cas des plagues inclinées, une augmenta¢idrangle d’inclinaison entraine une
diminution de I'épaisseur de film et un accroissetrge la vitesse d’écoulement du liquide.

Le nombre de Nusselt est peu influencé par la traniau nombre de Froude (Fig. 1.4.4b).
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Fig.1.4.4. Condensation d’un mélange vapeur-gamsemplaque plane inclinée [31]
(a) Evolution de I'épaisseur de film

(b) Evolution du nombre de Nusseltipdifférents nombres de Froude

Revankar et al. [32] ont élaboré un modele théerigidimensionnel d’analyse de la
condensation en film laminaire par convection ferddun meélange vapeur saturée-gaz non
condensable dans un tube vertical. L’écoulementmdlange est supposé turbulent et a
propriétés physiques constantes. Les équation®uaehe limite de conservation de masse,
quantité de mouvement, énergie et de diffusion &gt développées puis simplifiees en
équations intégro-différentielles en utilisant degéthodes mathématiques appropriées. La
résolution de ces équations est effectuée par usthoae implicite aux différences finies.
L’épaisseur de film liquide est déterminée a padtin bilan thermique a l'interface. Les
résultats présentés sont les profils axiaux etatedde concentration et de température du
mélange, ainsi que les variations axiales du nomérdusselt et du coefficient de transfert de
chaleur en fonction du nombre de Reynolds et deofecentration en gaz a I'entrée (Fig.
1.4.5). La diminution du coefficient de transfdretmique due a I'accumulation de gaz non

condensable a l'interface est ainsi mise en éviglenc
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(a) Evolution axiale du coefficient de transfertatleur en fonction de W (fraction massique

de gaz) (b) Rapport des nombres de Nusselt d\same gaz non condensables

Oh et al. [33] ont présenté une étude théorigexpérimentale de la condensation de
vapeur-gaz dans un tube vertical. Les essais emgfédctués sur un mélange vapeur d’'eau —
air dans un tube vertical immergé dans un bacud’leachaleur dégagée dans le condenseur
étant prélevée par ébullition. Les résultats aldemontrent que le coefficient de transfert
thermique de condensation et la densité de flushaéeur augmentent avec le débit de vapeur
et diminuent lorsque la concentration en gaz namdensable augmente. Par ailleurs, un
modele d'analogie de chaleur et de masse pournideosation annulaire en film laminaire
avec gaz a été développé. Les équations de tramdéermasse, chaleur, quantité de
mouvement ont été utilisées en prenant en considéras effets de I'aspiration extérieure a
I'interface. L’épaisseur de film liquide est cakelpar un bilan massique dans le condensat.
Les résultats du modele sont comparés aux donmx@ésimentales. Pour un large intervalle
du nombre de Reynolds du film liquide, le modelassestime légérement le coefficient de
transfert de chaleur. L’amélioration du transfedrinique est due au caractére ondulatoire du

film, qui n'a pas été pris en compte dans le madele

Groff et al. [34] ont mené une analyse numeériquéadeondensation par convection
forcée turbulente de mélanges vapeur saturée-gazaraensable dans un tube vertical. Les
équations de transfert sont résolues par la métdedevolumes finis. Les calculs ont été
effectués en utilisant trois modéles de turbulettees le film liquide et le mélange gazeux.
Une analyse comparative des résultats obtenus poar vaste gamme de conditions
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opératoires montrent que le modéle de turbuleneepkur les deux phases conduit a la
meilleure concordance avec les données expérinesnfadr rapport aux autres modeles.
L’étude a permis également de déterminer les prafié vitesse, température, fraction
massique de gaz ainsi que l'influence des promiété mélange gazeux sur I'épaisseur de

film et le transfert de chaleur.

Une étude numérique de la condensation en film diétange de vapeur de méthanol
et de gaz non condensables par convection foréé menée par Henni [35]. Les transferts
dans les deux phases liquide et mélange sontpagies équations de conservation de masse,
quantité de mouvement, énergie et diffusion, eariesompte des termes de convection, de
diffusion axiale et des gradients axial et radialmtession. Les équations de transfert sont
résolues numériquement par la méthode des voluimiss lfes résultats sont présentés sous
forme de profils de vitesse, de température, detitna massique de la vapeur de méthanol.
Des corrélations entre les nombres de Nusseltwdloel, Reynolds et Jacob sont proposées.
L’étude montre que le taux de condensation esttafduplus élevé que le nombre de
Reynolds vapeur a I'entrée est important et qdeatetion massique des gaz non condensables
est faible. Le nombre de Reynolds du mélange inflteedavantage les transferts que la
différence entre la température du mélange et della paroi. La prise en compte du gradient
radial de la pression dans I'équation du mouverngentluit a des vitesses plus élevées, des

transferts de chaleur et de masse plus intensggeeaipaisseur de film liquide plus élevée.

Plus récemment, Dharma Rao et al. [36] ont dévéappmodéle pour I'étude de la
condensation de vapeur d’eau en présence d’'airdeupdar convection forcée laminaire dans
un tube vertical. Le modeéle est élaboré en cénaid les équations classiques de la couche
limite mais en négligeant les termes convectifssdas équations de la phase liquide. La
température a l'interface gaz-liquide et I'épaiss#el condensat sont calculées en considérant
les bilans thermique et massique a l'interface. éggations sont résolues numériquement par
la méthode des différences finies. Les calculs aéteffectués pour une large gamme de
parametres ont permis de déterminer linfluence casditions d’entrée du fluide sur les
transferts. Les auteurs montrent que les nombrddudselt et Reynolds liquide augmentent
avec la température, I'hnumidité relative et le nombe Reynolds du mélange gazeux a
I'entrée du tube, mais diminuent lorsque la pressientrée du mélange augmente. Toutefois
les effets de ces parametres sur le nombre de Nutsda phase gazeuse sont moins

importants.
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5. Condensation de vapeur sur une paroi recouver@une couche poreuse

Les études de condensation en film ont permis datneo que le coefficient de
transfert thermique pariétal diminue le long decd'élement, en raison de I'épaisseur
croissante du film liquide. La présence du condemsastitue une résistance thermique
importante au transfert de chaleur entre la vamgula paroi. De nombreuses études de
condensation en milieu poreux ont été alors meatdesl’'évaluer I'effet de la présence d’'une

couche poreuse sur I'évolution de I'épaisseur delensat.

Shekarriz et Plumb [37] ont examiné expérimentatemkeffet de la présence
d’ailettes poreuses sur la condensation en filmlayraroi externe d’'un tube horizontal. Ils
ont montré gu’elles contribuent a diminuer de mamisignificative I'épaisseur du film

liquide, et donc a améliorer les échanges thermsiqua paroi.

En vue d’'améliorer le transfert thermique par corsd¢ion, Renken et al. [38, 39] ont
mené des études expérimentales de condensati@apdanpure par convection forcée sur des
plaques verticales et inclinées recouvertes d'umeencouche poreuse permeéable. Les essais
ont été effectués pour une large gamme de viteksespeur, températures de paroi, angles
d’inclinaison de la plaque, épaisseur, porositpermeabilité de la couche poreuse. lls ont
constaté une nette augmentation des coefficientgradesfert thermique par rapport a la

surface classique non recouverte dans les mémegioas thermophysiques.

Une étude numériqgue de la condensation en film quavection sur une plaque
inclinée recouverte d’'une mince couche poreuseéaégalement menée par Renken et al.
[40]. Les résultats montrent I'influence des nonshde Reynolds, Darcy, Jakob et Prandtl et
de la conductivité thermique effective du subsp@ateux sur les profils de température et le

coefficient de transfert thermique.

Ma et Wang [41] présentent une étude numériquéastmndensation en film sur une
plague verticale poreuse, en utilisant le modelddecy-Brinkman simplifié. Les résultats
numeérigues montrent que I'épaisseur du film de eosat et le nombre de Nusselt local
augmentent avec I'épaisseur du revétement poreaxpekméabilité de la couche poreuse
affecte de maniére significative I'épaisseur dedemrsat et le transfert thermique lors de la
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condensation, tandis que l'effet de la conductiitérmique effective est de faible

importance.

Asbik et al. [42] ont considéré un probléme de ems@tion par convection forcée
dans une mince couche poreuse sur une plaque \®aiele. Les équations de transfert dans
la région poreuse et le liquide sont décrites panbdele de Darcy-Brinkman-Forchheimer et
les équations de couche limite sans termes d'eesti de convection d’enthalpie. Une
méthode analytique de résolution est appliquée.résgltats présentés concernent les profils
de vitesse et de température dans la couche pol&msssseur du film liquide et le nombre
de Nusselt local, ainsi que l'influence des nomldesReynolds et de Darcy. Une analyse
comparative entre les modeles de Darcy-BrinkmabDasty-Brinkman-Forchheimer montre
que I'épaisseur du film subit une réduction impadalans le cas ou le terme Forchheimer est

pris en compte.

Chaynane et al. [43] ont présenté une étude agabstiet numeérique de la
condensation en film laminaire en convection fordéme vapeur pure saturée isotherme sur
la paroi poreuse d'une plaque inclinée. Le modéeDdrcy-Brinkman et les équations
classiques de la couche limité sont respectivemtligés pour décrire I'écoulement dans la
couche poreuse et le film liquide. lls ont montu@ djutilisation d’une paroi recouverte d’'une
couche poreuse améliore les échanges thermiquastr®’part, 'absence du terme d’inertie

relatif au liquide pur provoque une augmentatiotémaisseur du film liquide.

Enfin, une étude analytique a été menée par Ashalk ¢44] pour traiter le probleme
de la condensation en film laminaire par convecliore sur une couche poreuse mince liée a
une surface imperméable verticale. Le modele decyPBrinkman-Forchheimer est utilisé
pour décrire I'écoulement dans le substrat porduba elispersion thermique est prise en
considération dans I'équation d'énergie. Les @mqmtclassiques de couche limite sans
termes d'inertie et d'enthalpie sont utilisées poadéliser les transferts dans le film liquide.
Les profils de vitesse et température dans la aypcineuse et I'évolution de I'épaisseur de
film ont été déterminés. Les résultats montrentrmuaison de l'effet de dispersion
thermique, l'augmentation du transfert thermique, I&paisseur de condensat et des

températures dans la couche poreuse est signiticati
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Fig. 1.5.2. Effet du parametre de dispersisur la condensation de vapeur pure sur une plaque

poreuse verticale (Da=POA/\.= 0.5) [44]

(a) Evolution de I'épaisseur de condensat

6. Conclusion

(b) Evolution du nombre de Nusselt

Une analyse bibliographique sur le probleme de eosation en film de vapeur sur
une paroi refroidie dans diverses configuratiorangétriques a été présentée dans ce chapitre.
Dans le cas de la condensation de vapeur pureésatier modele de Nusselt est souvent
appligué pour la phase liquide. Néanmoins, la msatibn de la condensation de vapeur en

présence de gaz non condensables est plus compligféeentes approches ont été utilisées
pour I'étude de ce phénomeéne :
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- Les corrélations empiriques basées sur les mesxerimentales sont établies pour
des géométries et des configurations d’écoulenpagtifiques et destinées généralement aux
applications industrielles.

- Les études théoriques sont menées généralementlasibbase de modeles
monophasiques ou diphasiques, des approximatiofes ariche limite ou de l'analogie entre
les transferts de chaleur et de masse. La résolaimalytique des équations est le plus
souvent effectuée selon la méthode intégrale ouratesformation affine. Ces approches
nécessitent toutefois plusieurs hypotheses sirogtiices telles que I'élimination d’'un ou
plusieurs des paramétres suivants : gradient essjon, termes d’'inertie ou de convection
d’enthalpie, contrainte tangentielle a I'interfdicpiide-vapeur.

- Les modeles numériques se sont recemment déésaopraison de la puissance de
calcul accrue des ordinateurs. lls sont généraleraborés sur la base des équations de
transfert dont la résolution est effectuée par dedthodes numériques appropriées
(différences finies, volumes finis).

- Enfin, la quasi-totalité des études concernagbladensation sur des parois poreuses
se limitent au cas d’'une vapeur pure saturée isoneou les équations de I'écoulement et de

transfert dans la phase vapeur sont généralemgligées.

Dans ce travail, on considére la condensation gewaen film liquide laminaire en
présence de gaz non condensables par convectmgefdans un tube vertical et dans I'espace
annulaire compris entre deux cylindres coaxiauxtteCeonfiguration géométrique est
particulierement intéressante car elle est d'atii courante dans les installations
industrielles (échangeurs de chaleur, condenselusA..cet effet, on se propose de
développer un modele numérique couplé de condensatr convection forcée en tenant
compte des transferts dans les trois milieux: mwmént poreux, film liquide et mélange
gazeux. L’étude est menée en prenant en condm@tas parametres souvent négligés dans
les études de condensation en présence de couckasepa savoir le gradient axial de
pression, les termes d’inertie et de convectiomtti@pie et les contraintes de cisaillement
aux interfaces liquide-mélange gazeux et liquidkemniporeux. L’objectif est d’effectuer une
analyse compléte du phénomeéne de la condensatioreftant de déterminer les évolutions
des profils de vitesse, de température, de presdmfraction massique de vapeur au sein du
mélange gazeux, de I'épaisseur de film liquideddhit de condensat, du flux thermique et du
coefficient de transfert de chaleur a la paroi depentrée des tubes jusqu'a la fin du

processus de condensation. L'effet des paramétrgsrtants caractéristigues du phénomeéne
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de condensation sur I'évolution de ces grandeura également étudié, en particulier les
propriétés du mélange gazeux et de la couche mmréusature de la vapeur et du gaz non
condensable et la distance entre parois des cgbnolvaxiaux. Les applications choisies pour

I'analyse concernent deux types de mélanges : gpewr d’eau et air-fluides frigorigenes.
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CHAPITRE 2

FORMULATION DU PROBLEME

La présente étude concerne la condensation empéinsonvection forcée de vapeur en
présence de gaz non condensables dans un tubealvettidans I'espace délimité par deux
cylindres coaxiaux verticaux.

Ce chapitre présente une description des modelgsiquies considérés, des
hypothéses simplificatrices adoptées et des modad¢isematiques utilisés dans ce travail. La
modélisation est menée en considérant la condensatir une paroi d’épaisseur nulle ou
recouverte d’'une couche poreuse, isotherme ou seumiun refroidissement convectif
externe. L'étude conduit a un modele diphasiqudany® gazeux, liquide, milieu poreux.
Dans tous les cas, la variation de I'épaisseuilmdifjuide le long de I'écoulement est prise
en compte. Enfin, un changement de coordonnéesodi¢lm physique est effectué en vue de
transformer le domaine de calcul en un systemeamgalaire plus approprié pour le

traitement numérique du probléeme.
1. Modele physique

On considere les deux systemes cylindriques stgvant
- tube vertical de rayon R et de hauteur L (Fig.D),
- deux tubes coaxiaux d'axe vertical de rayon m&dR', de rayon externe R et de hauteur L
(Fig. 2.1.2).

A l'entrée du systeme, arrive un écoulement deseegndfun fluide chaud constitué
d'un mélange de gaz non condensables et de vapeompérature J, vitesse |, pression p
et concentration en vapeug Gniformes. La paroi du tube interne est supposigbatique.
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La paroi du tube externe est recouverte d’'une mimeehe poreuse d'épaisseur e tres faible
par rapport aux rayons des tubes. La face exterroettie paroi peut étre soumise a deux types
de conditions aux limites:

- soit isotherme a températurg ihférieure a la température de rosée du mélange,

- soit refroidie par convection en contact avedluide externe a températurg. T

En traversant le tube ou I'espace annulaire dé&ipér les deux cylindres, il se produit alors
une condensation de vapeur sur cette paroi. Unarfiima liquide se forme sur la surface
créant ainsi trois régions distinctes dans le tuldecouche poreuse saturée, le film liquide
d'épaisseur variableruisselant le long de la paroi et I'écoulementtitlange vapeur-gaz. Le
film liquide en écoulement est soumis a I'actiors derces de pesanteur, de pression et de

frottement a l'interface liquide-gaz et a la pataitube.

Le but de I'étude envisagée est de mener une a&ndbs processus de transfert de
chaleur et de masse et des caractéristiques amil&nent au sein du tube en vue d'établir les
propriétés principales du phénomene:

- profils de vitesse et température au sein des indieux (mélange gazeux, liquide, couche
poreuse),

- évolution du gradient de pression, de I'épaisstuiu débit de liquide le long du tube,

- évolution du nombre de Nusselt caractéristiquetdinsferts thermiques le long de la paroi
externe,

- influence des principaux parametres caractéussglu meélange gazeux, de la vapeur, de la
couche poreuse, des dimensions du tube et du deetfide convection externe sur les

transferts.
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Fig. 2.1.2. Représentation schématique du modsisigure 2: Tubes coaxiaux verticaux
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2. Hypotheses simplificatrices

Des hypothéses simplificatrices ont été adoptéas pes trois milieux en vue
d’aboutir & une modélisation mathématique complietgrobleme. Elles sont énumérées ci-
dessous :

1- les fluides sont visqueux newtoniens en écouteaeninaire,

2- le probleme est bidimensionnel, axisymétriqustaionnaire,

3- les approximations de la couche limite sont sggps valables pour le film liquide et le
mélange gazeux,

4- les propriétés physiques du meélange gazeux ditrddiquide sont supposées constantes
égales a leurs valeurs moyennes a chaque secti@s propriétés de la couche poreuse sont
supposées constantes et évaluées a la températpaeal externe,

5- la pression est uniforme dans toute sectiortelchi tube,

6- le mélange vapeur- gaz est assimilé a un mélaiégé de gaz parfaits,

7- la vapeur est a I'état saturé en tout pointidetface liquide-mélange gazeux,

8- la couche poreuse est saturée, homogéene, isotttopn équilibre thermodynamique local
avec le liquide,

9- le revétement poreux est totalement recouverepeondensat dés I'entrée du tube,

10- les propriétés suivantes sont supposées neflege: effets Dufour et Soret, forces
capillaires a linterface liquide-gaz, termes dav#il de pression, transferts radiatifs et

solubilité du gaz dans le film liquide, conductinermique axiale dans la paroi poreuse.

Ces hypotheses peuvent étre justifiées comme suit :
1- L'’hypothese de fluides newtoniens est justifgur la plupart des fluides et permet
d’écrire que la contrainte tangentielle de cisaibat est proportionnelle au gradient
transversal de vitesse.

ouU
T, =uka—r" (2.2.1)

D’autre part, le régime d’écoulement des fluides sé sur les critéres des nombres de
Reynolds du liqguide Redu mélange Rgeet du milieu poreux Recalculés comme suit :

-_a
Re = I (2.2.2)
& TRU,
Re, = Z(R_El)pMUM (2.2_3)
M
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_pLUp\/E

(2.2.4)
e

Re,

gL = débit massique du film liquide

UL, v, He = Viscosités dynamiques des fluides dans les indisux

Dans le cas d'un tube vertical, on considere R'=0n admet généralement que les
écoulements du meélange gazeux en conduite cylimelrgq du film liquide restent laminaires
pour Re<2200 et Re<30 [48]. Le modele d’écoulement en milieu poretiksé dans cette
étude est valable pour R4.00 (Annexe 1).

2- L’hypothese du probleme bidimensionnel axisyigé# n’est valable en toute rigueur
gu’'assez loin des bords du tube. Elle implique Rugitesse d’écoulement n'a que deux
composantes: U (axiale) et V (radiale) et que ®lge grandeurs physiques intervenant dans
le probléeme ne dépendent que des coordonnées axdaladiale z. On considere également
qgue le processus s’effectue en régime permanenpuies les grandeurs ne varient plus au
cours du temps.

3- L’hypothése des approximations de couche linpgemet I'élimination des termes de
diffusion axiale (erd*0z%) dans les équations de transfert, du gradienaradi pression et
conduit a des équations paraboliques [48].

4- La variation des propriétés physiques des fhumec la température et la concentration de
vapeur est en fait prise en compte dans la présgatke, car elles sont calculées a chaque
section z aux valeurs de référence suivantes (miivariables le long de I'écoulement):

- pour le mélange gazeux:

1 R-3

T@= Tk IT (r,2)dr (2.2.5)
1 R-3
C@=p g i‘c«,z)dr (2.2.6)
- pour le liquide:
1 R
T.@=< [T (rnz)dr (2.2.7)
6R—6

5- La variation radiale de pression est négligealales le cadre des approximations de la
couche limite.

6- La phase gazeuse peut étre assimilée a un necidéal de gaz parfaits pour des pressions
relativement faibles (ne dépassant pas quelques htaguation d’état des gaz parfaits peut

étre alors appliquée:
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_pgRT
P = 2.2.8
k Mk ( )

avec l'indice k = g (gaz), v (vapeur)
P«, My étant la pression partielle et la masse molairecamposant k du mélange a la
température T
R = constante des gaz parfaits
D’apres la loi de Dalton, la pression totale P délange est alors égale a la somme des
pressions partielles de ses constituants:

P=R+PR, (2.2.9)
7- A Tlinterface liquide-mélange gazeux ou se pibda condensation, on considere la
pression partielle de vapeur saturante, corresparadane humidité relative locale égale a 1.
8- On considére que les propriétés locales du unitiereux sont définies a I'échelle du
volume élémentaire représentatif, ou le milieusegposé macroscopiquement homogéne.
9- L'’hypothese 9 est justifiée pour une couche pseede tres faible épaisseur et pour des
taux de condensation relativement éleves.
10- Les effets Dufour et Soret représentent respauoent le flux d’énergie sous l'effet d’'un
gradient de concentration et le flux de masse $effet d'un gradient de température. En
pratique, ces effets n'ont d'importance que sigraslients sont trés éleves.
- Les forces capillaires a l'interface liquide-m@&j@ gazeux sont supposées negligeables ce
qui permet d’écrire la continuité de la pressidlinderface.
- Les termes de travail des forces de pressiononé ismportants que pour gradients de
pression trés éleves.
- Les transferts radiatifs sont négligeables ersoraides differences de température
relativement faibles entre fluide et paroi adoptdmss cette étude.
- La solubilité du gaz dans le film liquide est hggable ce qui permet d'assurer la
conservation du débit massique du gaz le long be.tu
- Enfin, la derniére hypothése permet d’éliminetelened?T/dz* dans I'équation de I'énergie
de la paroi poreuse. Toutefois, la variation axt@gempérature intervient par l'intermédiaire

de la condition de continuité des densités detthexmique a l'interface liquide-paroi.
3. Modéle mathématique

Considérons un référentiel (Orz) tel que l'origihesoit placée sur l'axe des cylindres,

z la coordonnée axiale mesurée dans le sens deléérent et r la coordonnée normale a z.
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Les transferts dans le mélange gazeux et le liqgiole décrits par les équations de
conservation de masse, de quantité de mouveméniedjie et de diffusion suivant le modéle
classique de la couche limite. Le modele de Damiginan-Forchheimer (présenté en
Annexe 1) est utilisé pour décrire 'écoulementgiEncouche poreuse. Le couplage entre les
égquations des trois milieux est assuré par la ooité des contraintes de cisaillement, des
densités de flux thermique et massique aux intesfdijuide-mélange gazeux et liquide-
milieu poreux. Toutes les variables avec les irglide L, P se rapportent respectivement au

mélange gazeux, au liquide et au milieu poreux.
3.1. Equations de transfert

En admettant les hypotheses simplificatrices ent#ations rapportées ci-dessus, les
équations de transfert en coordonnées cylindrigizes le repére (Orz) s’écrivent dans les

trois milieux comme suit :

a. Mélange gazeux :
Equation de continuité:
Uy , 10(rV) _ g

2.3.1
dz r or ( )
Equation de conservation de quantité de mouvement :
ou ou vy 0, 0U 1 P
U M +vV MM —(—M)y+g-—— 2.3.2
Moz M ar rar(ar)gpMdz ( )
Equation de conservation de I'énergie:
c,, —C
Un Ty +V,, Ty =G—Mi(r aT’V')+ D, Cov ~Cog) 0Ty a9C (2.3.3)
0z or r or or Com or or
Equation de diffusion:
oC oc_D, 0, 0C
Uy—+Vy —=""L—(r— 2.3.4
Moz Mar 6r( 6r) ( )
b. Film liquide :
Equation de continuité:
U, 1o,) _ g (2.3.5)

0z r or

Equation de conservation de quantité de mouvement :
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U, My Y v 0 au 1

0z "o roor )

P
e (2.3.6)

Equation de conservation de I'énergie:
2 2 2
aTL vLaL a a( 6TL)+V (av j 2(&) +2(auLj +(avL +auLj (2.3.7)
b oz or r or  or or r 0z 0z or

c. Milieu poreux :

Equation de continuité:
0U, , 10(rVy) _

]
dz r oOr (BB
Equation de Darcy-Brinkman-Forchheimer:
pL ou, ., 0U, 8 0U, wu, Fp U,
u +V, —P) ="t —(r—2)-—+p,g- - 2.3.9
2 (Us 62 P or rar( 6r) gz P97 JK ( )

Equation de conservation de I'énergie:

aT, oT, _A. 0 oT,
U,—2+v,—- 2.3.10
(pcp)L( p d p or r ar( ar) ( )

d. Conservation du débit massique :
_[pMU 2rrdr + ijU 2rrdr + _[pLU 2rrdr =q, (2.3.11)
R-%

Cette derniére équation reste valable dans le waylohdre unique, en faisant R’ = 0.
Elle exprime le bilan massique a travers toutei@edc le long du tube, puisque le débit de
condensat résulte directement de la condensatimakur perdue par le mélange étant le
débit massique total (mélange gazeux + condensaitéée du systeme.

A noter également que les termes diffusion enthakidans le mélange et de
dissipation visqueuse dans la phase liquide sost g compte respectivement dans les
équations (2.3.3) et (2.3.7).

3.2. Conditions aux limites
Pour décrire completement le probléeme, les condstiaux limites doivent étre

spécifiées sur les frontieres du domaine : a l&nta I'interface mélange-liquide, a l'interface

liquide- milieu poreux et & la paroi externe.
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- Al'entrée du tube (z = 0):
On suppose que le mélange pénétre dans le tube umeewitesse k) température d

concentration en vapeup €t pression guniformes:

Um=Us Vu =0, Ri =P (2.3.12-14)

Tu=To, C=G (2.3.15-16)
L’épaisseur du film liquide est nulle:

50)=0,U=0,v.=0 (2.3.17-19)

- A I'entrée du milieu poreux :
Le profil de vitesse est déterminé par résolutiomérique de I'équation Darcy-Brinkman-

Forchheimer en négligeant les termes d’inertigalehheimer et le gradient de pression:
Ke 0, OUp o B Up -
He 0, _ +0.0=0 2.3.20
Pl U v L ( )
avec les conditions aux limites :

U,
or

)r=0 et W(Reg) =0 (2.3.21-22)

Le profil de température est déterminé par la tésml analytique de I'équation de
I’énergie du milieu poreux (2.3.10) en négligelasttermes convectifs:

To=Tw /Ry (2.3.23)

T(=T,+
o) =T * T RIRY)

- Sur la paroi interne (pour r = R’) dans le casldax cylindres coaxiaux :
Les conditions de non—glissement et de paraitadique imperméable s’écrivent:

Uuw =0, V=0 (2.3.24-25)
aT,, aC
=0 9 —po 2.3.26-27
e =0, ) (2:3.26-27)
- Sur I'axe du tube (pour r = 0) dans le cas d’'vimdre vertical :
6ng ), =0, V=0 (2.3.28-29)
0Ty, _o 0OC _ )
P )o =0, ar)O 0 (2.3.30-31)

- Alinterface liquide - mélange gazeux; (RR-0)
Les conditions de continuité des vitesses, cories de cisaillement, températures,
densités de flux thermique et massique et saturadi® vapeur a linterface s’écrivent

respectivement:

ouU ou
UL = Uwm, —L) =y —1), 2.3.32-33
L M uL ar )| uM ar )I ( )
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To=Tw, A by =a, Iy 43 1, (2.3.34-35)
or or
da dd
3, =p (Vv -U, % =5 (v, -u, ) 2.3.36-37
L =pL(VL L d2)| Pm(Vy M d2)| (2.3.36-37)
3, =—PuDy 9Cy (2.3.38)
- MR (2.3.39)
M vva + Mg (P_ va)

La pression de vapeur saturantg & la température T est déterminée par des retation
empiriques ou par des tables de données thermodynesn/Annexe 2).
- A l'interface liquide — couche poreuse (r = R):

Les conditions de continuité des vitesses, corteaide cisaillement, températures et densités

de flux thermique a l'interface s’écrivent respeetnent:

ou ou
UL=Us M 25)p =He—2 2.3.40-41
L P HL ar )r =He ar )R ( )
oT, T,
T=To Ak =Ae 7k (2.3.42-43)

- A la face externe de la paroi (r s R

La condition de non—glissement s’écrit :

Up=V,=0 (2.3.44-45)
La paroi est supposée soit isotherme :
To=Tw (2.3.46)
soit refroidie par convection avec un fluide ertea température.T
oT,
—Aea—r”)Re =he(T, - To) (2.3.47)

T, = température de paroi externe

he = coefficient de convection externe fluide-paroi

4. Adimensionnalisation

Les systemes d'éguations et conditions aux limgest adimensionnalisées en
introduisant les variables réduites suivantes:

(r,z 0)

- (2.4.1)

(r,z,8)=
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_ (Uk1Vk) P = P_Po

(Ui Vi) R TR (2.4.2-3)
0
g, =9 7 =Th (2.4.4-5)

WR'™ ¢ T, -T,
Tx= Ty sila paroi externe est isotherme

Tx=Te sila paroi externe soumise a un refroidisseroenvectif

Il en résulte les paramétres adimensionnels siugv&hte, Re, Fr, Pk, Sc,a, P, Ja, Ec, Da
ainsi que les rapports des propriétés physiquedluides dont les définitions sont reportées

en Annexe 3.

Par ailleurs, afin d'analyser les transferts daletlr au cours de la condensation, on
définit également le nombre adimensionnel de Nusskl paroi externe. En effet, la densité
de flux de chaleur pariétale peut étre exprimée avec un coefficient de trahdémal h
comme suit:

9Ty

=-A
¢ k< or

)w =h(Ty,-T,) (2.4.6)

avec l'indice k=L pour un tube supposé sans épaisseP pour un tube recouvert d’'une
couche poreuse. Le nombre de Nusselt local s’&crit

TR R, a7

ainsi que le nombre de Nusselt moyen sur toutengueur L de la paroi :
_1p
Nu,, —EJO Nudz (2.4.8)
D’autre part, le flux thermique transmis sur une distance z a travers la paroiis'é
(p:fOZq)ZHRdz (2.4.9)

On définit son expression sous forme adimensioamainme suit:

¢
=+ 2.4.10
® SN 2RAT ( )

Ce qui conduit finalement a I'expression suivantéoq utilisera en pratique, dans notre

étude, pour le calcul du flux thermigge:

¢ = joz Nudz (2.4.11)
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Enfin, signalons que lors de I'étude de l'influende I'écart de températufel sur le
processus de condensation (chap. 4), on considéneombre de Nusselt Nu' et un flux

thermique@” modifiés définis comme suit :

-R 0T
Nu'=—(— 2.4.12
w=2R D, (24.12)
¢ = Jj Nu'dz (2.4.13)

5. Transformation des coordonnées

5.1. Changement de variables

L’'une des patrticularités de cette étude réside thafat que I'épaisseur du condensat
est inconnue et variable le long de I'écoulemeptnaillage du domaine dans le systeme de
coordonnées physiques (r, z) serait alors inadézpuadison de la déformation progressive de
I'interface liquide — gaz. A cet effet, une méthatietransformation homotopique permet de
transformer le domaine réel physique (r, z) endamaine fictif numériquen( z’) défini
comme suit (Fig. 2.5.1):

- le long de I'écoulement, pour<0z<L:

7=z (2.5.1)

- dans la direction transversale, les coordonnédmlesn, sont définies selon le tableau
2.5.1. Ce nouveau référentiel présente les caisti@es suivantes :

- le domaine d’étude est transformé en trois doasmumeériques rectangulaires et de méme
largeur (unitaire), occupés par la phase gazeuse ldatervalle 0< nu < 1, la phase liquide
pour 1<m_< 2 et le milieu poreux pour2p <3

- la position de l'interface liquide-mélange gazesx fixe, clairement définie et correspond a
la valeurny =n. = 1, tout le long de I'écoulement

- Les parois interne et externe correspondent ctispenent aux valeursjy = 0 etnp =3 a
toute coordonnée axiale z'.

- Cette transformation reste applicable au cas dysteme formé d’'un seul tube en faisant
R'=0.
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Domaine physiquel Domaine numérique Relations eximedonnées
Phase gazeuse "R . ' R
° My =——R_ @52)|" T¥ulu ., Yu=1-R"-5
R<r<R- 1-R" -3 -
O<nu=1 M= ¥ oy (2.5.3-5)
Phase liquide - sy =&
; n =122 (256)| " TWm =0
R-6<r<R ) .
1<n <2 m=m—2+§ (2.5.7-9)
Couche poreuse - zwun' —e
’ Ny =2 (2.5.10) " TWele s Wp= €
RS r<Re € 1
2<n,<3 N'e=N, —2+§ (2.5.11-13)

Tableau 2.5.1. Systemes de coordonnées physioqueregtrique

=0 mu=n=l  ne=ne=2 ne=3
n
Mélange Film Couche
vapeur- liquide poreuse
gaz
’ Interface
e d < liquide-
couche
g tub\e Interface oreuse
(modeéle 1) liquide- g
gaz
Paroi
Paroi
externt
<+ interne
(modéle 2)
7
v

Fig. 2.5.1. Domaine numérique de calcul (Modéles 2)

5.2. Equations transformées

Cette méthode de transformation de coordonnéesssiéezeune reformulation

mathématique des équations et des conditions autedi. Soit la fonctioq(r, z) représentant

'une des variables scalaires(Ulk, C) du probleme. Ses dérivées partielles dansuehaq

phase k sont transformées dans le nouveau repged @mme suit (avec I'indice k=M pour

le mélange gazeux, k=L pour le liquide et k=P dawouche poreuse) :
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0 _ 1 0p (2.5.14)

o W, an,
10 ,.00 1 0o ,., 00
=% 9= 2.5.15
- 6!’*( ar*) T W2 O, (' ank) ( )
10 ,. 1 9
S (rg= — M9 (2.5.16)
roor N Wy 0Ny ‘
99 _09 ,, 00 (2.5.17)
0z 07 ony

Avec:a, =— MmO (2.5.18)

(1-R*-5) dz
o ={2"N) (2.5.19)
o) dz

ap=0 (2.5.20)

En tenant compte des expressions des dérivéeslasities équations de transfert dans

les 3 milieux s’écrivent dans le nouveau référénsieus la forme ci-dessous (k = M, L, P):

- Equation de continuité :

aU'f +00y Wy, Il o' Vi) - (2.5.21)
0z N NWy 0Ny

- Equations de transfert:

, . . r
Uka&.*'i'akuk o0, +ﬁa(pk - = 2 : (nlk a(pkj"'stpk (2.5.22)
0z on, W one N Wy ony on,

¢k = variable scalaire représentant les grandeusTiJC)
I« = coefficients de diffusion de la varialtspe

S = terme source
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Equation (0% I S
Quantité de mouvement| Uy | oFryiF L 1P
k=L, M) Re, py dz’
Quantité de mouvement! Uy" | oFpiivie?F o 4P _2FreiF . F o
(k=P) Re, p.dZ ReDa ° JDa "
Energie T 2Frv, F Qe
Mélange gazeux Re, Pry
Energie T | 2FrvF
Liquide Re, Pr. e
Energie Te 2Frv A F

Bbabr |0
Milieu poreux Re, P
Diffusion C 2Frv;, F

0

Mélange gazeux Re, Sc

Tableau 2.5.2 : Liste des variabigsdes coefficient§ i et des termesgs

- Les termes de dissipation visqueuse dans lelitjmde et de diffusion enthalpique dans le

. \2
+ ?U'-
o on,

mélange gazeux et s’écrivent respectivement :

* 2 * 2 * * 2 *
2(ovi) o VY L fouL,  dULY (v,
52| an, 3N, o0z"  ton, 0z"

2Frvyc,F T, oC

_ 2Ecv,F

0 v,
v Re Fr

: on,

= - 2.5.23-24
% = Re, SAF-5)? any, an, ( )
- L’équation de conservation du débit massiqud g¥éarit:
N S - - - . FFr
(F=8")?[puUn v dny +82[p Uy n' dn, +€?[p; Upn'pdne =gy — (2.5.25)
0 1 2 T[Reo
5.3. Conditions aux limites transformées
- Au bord supérieur du tube (pour=z0)
Uw =Fr, u =0, P=0, (2.5.26-28)
Tw =1,C=G (2.5.29-30)
U =0,V =0,5(0)=0 (2.5.31-33)
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- A I'entrée du milieu poreux, le profil de vitessst déterminé par la résolution numeérique de
I’équation de Darcy-Brinkman-Forchheimer simplifiée

. U, | U
p—e*z 0 n-p b +_ -0 Reo =0
n,e-on, on, " Da 2F Frv,

(2.5.34)
avec les conditions aux limites :
U, /an,), =0 et U, (3) =0 (2.5.35-36)
Le profil de température est déterminé par I'éaqrati
T, =1-Ln(r')/Ln(Ry,) (2.5.37)
- Sur la paroi interne (pouy= 0) dans le cas de deux cylindres coaxiaux
Uu =0,V =0 (2.5.38)3
Ty, aC
= =0 2.5.40-41
o= 3 ( )
- Sur I'axe du tube (pour= 0) dans le cas d’'un tube vertical
Vv =0 (2.5.42)
Wiy =0Ty - 0C,y g (2.5.43-45)
oy~ ony 0Ny
- Alinterface quuide-mélange gazeux €1):
. . "0U,
U =Uy, Moy - HUw (2.5.46-47)
5 on.~ (F-d)ony
T =Ty, -y o XoTy , . PiRe g (2.5.48-49)
6 on, (F-8)an,, Jav, FrF
J, =(V, -U, dd —)i =p (Vy - Uy, a5 ), (2.5.50-51)
dz dz
J’; __ 2Frvy,p F ] oC ) (2.5.52)
Re, So1-C)(F-0) dny
c=— sy _Rs(M) (2.5.53-54)
X(a=-1)+1 P
Ou X,s désigne la fraction molaire de la vapeur saturantaterface
- A l'interface liquide —couche poreuse# 2):
. . . OU
U =uy, L MY (2.5.55-56)
3 on, e
¥ 1 0T, )\ 6T
T =T,, Ly, =—"+L—F 2.5.57-58
L p 6 ar]L)Z e anp)z ( )

50



- A la face externe de la par@j €3) :
U,=V,=0 (2.5.59-60)
Condition d’isothermie :
T, =0 (2.5.61)
ou de convection externe :

oT . .
—), =-e Bi,.T, (2.5.62)
on,

*

6. Propriétés thermophysiques des fluides

Dans cette étude, on considére divers mélangesigazdeux constituants : gaz non
condensable et vapeur dont la condensation coadigipparition d’'une phase liquide. Les
fluides considérés sont les suivants :

- fluides condensables a I'état vapeur et liquidgau, fluides frigorigénes (R12, R134a,
R152a)

- gaz non condensables : hélium, air, argon, krypto

- mélanges gaz-vapeur d’eau et air-fluides frigemigg.

La modélisation effectuée dans cette étude néedssitonnaissance des principales
propriétés thermodynamiques et de transfert deflogdes et de leur variation avec la
température, la pression et la concentration erewapOn présente en Annexe 2, les
propriétés suivantes des fluides étudiés: condtitthermiqueA, viscosité dynamique,
masse volumique, chaleur massique,cchaleur latente de condensatiof pression de
vapeur saturante,& coefficient de diffusion de la vapeur dans le BazCes propriétés sont
calculées soit a partir de relations empiriquesh@oriques, soit par interpolation dans les
intervalles de températures considérées a partivaleurs tabulées disponibles dans la
littérature [50-56]. Par ailleurs, on présente égant en Annexe 1 les principales propriétés
du milieu poreux saturé : porosig perméabilité K, coefficient de Forchheimer Fcosité

dynamique effective et conductivité thermique effective.
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7. Conclusion

Dans ce chapitre, on a présenté les deux modelesgples étudiés : tube vertical et
cylindres coaxiaux, & paroi poreuse et dont la fxterne est isotherme ou soumise a un
refroidissement convectif externe. A l'intérieursdaebes, un mélange vapeur-gaz s’écoule par
convection forcée descendante. La condensationageuw sur la paroi froide conduit a
I'apparition d’un film liquide d’épaisseur croisgarie long du tube.

Les transferts dans les deux phases liquide etngelgazeux sont décrits par les
égquations de conservation de masse, de quantit@odeement, d’énergie et de diffusion en
utilisant les approximations de la couche limitesliransferts dans la couche poreuse sont
décrits par le modéle de Darcy-Brinkman-Forchheirhercouplage entre les équations des
trois milieux est assuré par la continuité desr@intes de cisaillement et des densités de flux
thermique et massique aux interfaces liquide—meéajagzeux et liquide-couche poreuse. Par
ailleurs, I'épaisseur du condensat étant variabléohg de I'écoulement, on procede a un
changement de coordonnées adéquat afin de localiserprécision la position de l'interface
le long de la paroi. Les équations de transfertegtconditions aux limites associées au
probleme sont ensuite réécrites dans ce nouveatensys de coordonnées puis
adimensionnalisées. Le chapitre suivant est co@sactraitement numérique et analytique du

probleme.
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CHAPITRE 3

METHODOLOGIE DE RESOLUTION

Ce chapitre est consacré a la description de leépoe de résolution des systemes
d’équations régissant les transferts dans les dswskemes considérés : tube vertical et
cylindres coaxiaux. La méthode de discrétisatiorermee est basée sur la méthode des
différences finies en schéma implicite. On présdeseméthodes de traitement numérique,
I'algorithme de résolution ainsi qu'une étude dasdalité aux pas d’espace. Une méthode
analytique a été également développée permettadétdeminer I'état des fluides en fin de
condensation. La validation du modele est effectpéde comparaison d’'une part entre
résultats analytiques et numériques obtenus eddinondensation et d’'autre part avec des

résultats précédents publiés dans la littérature.
1. Maillage du domaine

Afin de résoudre les systéemes d’équations (2.5%)1agec les conditions aux limites
associées (2.5.26-62), on utilise des méthodes myues permettant la discrétisation de ces
équations afin de les transformer en systémes dtéms algébriques. A cet effet, la méthode
retenue est celle des différences finies en schiédmlcite décrite ci-dessous. Le traitement
numeérique du probléme est abordé en faisant piéataint apparaitre une forme commune a
toutes les équations (2.5.21-22) permettant ensdée développer une méthode de
discrétisation générale applicable pour toutegdgmtions du systeme.

Avant de procéder a I'intégration des équationsioimaine d’étude bidimensionnel en
(n, Z') doit étre discrétisé. Les figures 3.1.1 4t.3 représentent 'allure globale du maillage
d’espace adopté ainsi que le schéma de la grillisteétisation utilisée. Dans notre étude, le

maillage adopté est uniforme selon la directipravec des pas d’espace constdiig en
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phase gazeusén,. en phase liquide ekinp dans la couche poreuse. Chaque noeud P est
caractérisé par deux indices i, j représentantgesionnées radiale (selgh et axiale (selon

z). Les nceuds voisins sont notés ¥¥(ij), E(i+1, j), N(i, j1). L'indice i varie le long de
'axe n de 0 & N dans le mélange gazeux, de N a N’ damsridensat, de N' a N" dans
I'épaisseur de la couche poreuse. L’indice j vdaed a M le long de I'axe z. La coordonnée
radialen; du nceud P est définie comme suit :

- Mélange gazeux (pour0i < N) :

Nmi = L.ANM (3.1.1)
- Liquide (pour N i< N’):
Nu = 1+(=N)An, (3.1.2)

- Couche poreuse (pour K'i < N"):

Npi = 2+(—N’)Anp (3.1.3)

D’autre part, afin d’affiner le maillage au voisgedu bord d’entrée ou les gradients
sont éleveés, I'axe z a été divisé en deux paidentrée du tube sur une courte distange L
le pas d’espacfz; est relativement fin. Au-dela de cette distane@ds d’espachz, est plus
élevé. La coordonnée axialge @u nceud P est définie comme suit :

-pour z< L (0<j<sMy):

zj=j.0z; (3.1.4)
-pourz>1ly (j>My):
Zi= L1+(j—-M1).Az, (3.1.5)

2. Discrétisation des équations
2.1. Approximation des dérivees partielles

L’écoulement ayant lieu dans le sens descendamtcHhamps de vitesse, pression,
température et concentration a chaque sectiore ziépendent que des solutions en amont.

Cette propriété impose une discrétisation amontldesées partielles par rapporta z :

99 _9P) =GN | 5ny) (3.2.1)
0z Az

Les dérivées premiéres suivaptsont approchées en utilisant les différences éestr
pour les noeuds intérieurs, et les differences pesives ou régressives a 3 points pour les

nceuds de frontiére suivant les formules respectivsntes (précision di"Zordre):
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09 _ 9(E) — (W) +0(AN, )2 (3.2.2)

Ny 2An,

09 _ —3p(P) + 49(E) - 9(E') 2

o = 20, +0(An,) (3.2.3)
09 _ 3p(P) —4p(W) + (W) 2

an. = 20, +0(An,) (3.2.4)

La dérivée seconde suivank est calculée en utilisant les différences centdiesecond

ordre :
0’ E) - 2p(P) + oW
czpch( )~ 2p( 2) 04 )+O(Ank)2 (3.2.5)
oni Any
n=0 i —» n=1 n=2 n=3 n_
Paroi
interne® ¢ Paroi
externe
AZJ_’@
Interface
_ liquide —
h couche
poreus
]
Mélange o Couche
gazeux Liquide pdreus
P Interface
Az, < liquide —

mélange gazeux

4 AnM Ar]l_ Ar]p

Fig. 3.1.1. Maillage global du dom&ad’étude
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-2 1-1 1 i+1 1+2

\J

Arlk The

Fig. 3.1.2. Schéma de la grille decditisation

2.2. Equation de continuité discrétisée

La discrétisation de I'équation de continuité (219. suivant un schéma explicite
appliqué aux nceuds e(i+1/2, j) dans le mélangeugegew(i-1/2, j) dans les phases liquide et
poreuse, permet de calculer la vitesse radig{e Yy comme suit :

- Phase gazeuse :

N | NV o f ou, ou,
VM(“J):n.ﬂVM(""lJ)"'n,Me AnyWy ( Z"l/l +ay M)e (3.2.6)

MP MP 0 ony

Le calcul s’effectue a partir de linterface pouwariant de N a 1. La vitesse radiale du

mélange gazeux a l'interface liquide-gaz est céked partir de I'équation (2.5.51) :

B VN ' Y
VN, ) == +Uu (N, ))— (3.2.7)
p dz

- Phase liquide et milieu poreux (k = L,P):
o M 1 M oU, oU,,
V (i,j)) ==V, (i -1 j)-—2A —X+ 0, —5), 3.2.8
k(1,1) Moo (i=1]) Mo r]klpk(az. k ank) ( )
Le calcul s’effectue également a partir de l'inded pour i variant de N a NI, la vitesse

radiale du liquide a I'interface i = N étant détamége a partir de I'équation (2.5.50) :

e dD
VL(N,J)=JV+UL(N,J)F (3.2.9)
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2.3. Equation générale discrétisée

En remplacant les dérivées partielles par leursoaqupations en différences finies
selon les expressions (3.2.1-3.2.5) et aprés unarggement des termes, I'équation générale
de transfert (2.5.22) devient pour les nceuds eési(i variant de 1 a N1) comme suit :

a, W) +a,@(P) +a:@(E) + ay,@N) =S, (P) (3.2.10)
pour =U, ,T,,.C etk=M, L, P

Les coefficients @ a, ap, ay S'écrivent comme suit;

-1 VA r r
a, == (0 Uy + K-y & (3.2.11)
2An, KTk UM ﬂkllJﬁ quAni
1 v, T r
az = (0, U, +—K ——% )& (3.2.12)
: 2An, KTk U n'klIJE LUEAWE
‘ or
By =k (3.2.13)
Az P An,
_U'k
- 3.2.14
Ay e ( )

U'x et Vi étant les valeurs des vitesses au nceud (i,j) d@réss a l'itération précédente.
Les coefficients vérifiant I'inégalitég,[ > [aw + &L}, les systémes d'équations peuvent étre
mis sous forme de matrice tridiagonale a diagodafeinante.

Les conditions aux limites font intervenir les wake du gradient radiadg/on, sur les
frontiéres du systeme aux nceuds suivants : pain@ (i=0), axe du tube (i = 0), interface
liquide-mélange gazeux (i=N), interface liquide-ucbe poreuse (i=N') et paroi externe
(i=N"). Leur discrétisation est effectuée par lesnfules de dérivation numérique avant ou
arriere du 2"ordre (3.2.3), (3.2.4).

3. Méthodes de résolution numérique
3.1. Convergence et sous-relaxation

Les équations obtenues apres discrétisation somtlinéaires et couplées car les
coefficients @, &, a, ay dépendent des valeurs des vitesses et des coéetoradiales aux

nceuds considérés (3.2.11-14). La resolution de égaations est alors effectuée

successivement selon une procédure itérative del’'diune méthode ligne par ligne. Cette
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méthode est appliquée aux différentes équatiorébetgies a chaque ligne j en utilisant les
conditions en amont a la section précédente (jFBneconsidérant les valeurs des vitesses
connues correspondant aux derniéeres estimationsnaéd au cours des itérations. La
convergence du processus itératif est assuréguieies valeurs de chaque variable entre 2

itérations successives sont sensiblement identigeémn la condition suivante :

|G, ) - (i, )|
M 3.3.1
a><‘ (pk(i, J) | <E& ( )

k : indice de l'itération sur une ligne j.

Le critére d’arrét des itérations a été fixé210°. Cette valeur est choisie pour répondre & la
fois a la rapidité, a la précision et a la convaomgedes calculs. Des valeurs plus faibles de
auront pour effet d’'augmenter inutilement le voludes calculs sans amélioration notable de
la précision.

Par ailleurs, pour éviter les phénomeénes d’osmiabu de divergence des variables
pouvant apparaitre lors de la résolution itératies équations, on utilise une méthode de
sous-relaxation qui permet d'atténuer les variagiates coefficients entre 2 itérations
successives :

P pretaxe = P TP, — @) (3.3.2)

@p= valeur dep, a l'itération précédente

0y est un facteur de sous-relaxation qui controlevhagations dep. A chaque grandeup,
correspond une valeur ae, déterminée au cours des calculs de fagon empiriQaas ce
travail, les valeurs suivantes ont été utilisées:

- vitesse axialeay = 0.4

- gradient de pressiorog = 0.4

- vitesse radialeay = 0.2

- températurear = 0.4

- fraction massique de vapeung = 0.4

Plus la valeur dex, est faible, plus le nombre d'itérations est élepat en évitant la

divergence du processus itératif.

3.2. Calcul des champs de vitesse axiale et de [mies

Les équations algébriques déduites de la disctiétisdes équations du mouvement

des 2 phases a chaque ligne j sont expriméedaéarsne suivante (k = L, M, P):
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* 4. . * 4. . * . . ZG* * L. .
ayU, (i _11J)+aPUk(I’J)+aEUk(I+11J)+8p* =—ayU,(i, ] -1) + Sy, (3.3.3)
K

avec:e=1pourk=L, M

G étant le gradient axial de pression gt & terme source donné dans le tableau 2.5.2.

On aboutit ainsi a un systeme de N"+1 équation$+d Mconnues. Les équations 0, N et N'
sont obtenues respectivement a partir de la disati@n des conditions aux limites sur I'axe

du tube, sur la paroi du cylindre interne et aurrfiaces liqguide-mélange gazeux et liquide-
couche poreuse. Le systeme d'équations de qualditthouvement s’écrit alors sous la
forme matricielle (A)(U) = (D). La figure 3.3.1 r&gsente la structure de la matrice (A) ou les
éléments tridiagonaux(ds, G), ceux de la derniére colonng) (fet ceux du second membre

(di) sont donnés ci-dessous :

- 1*®ligne (i = 0):
Cylindres coaxiaux: {bc, fo, &) = (1, 0, 0, 0) (3.3.4)
Cylindre unique : (b, fo, tb) = (a—3cy, by+4cy, 1/py,, th) (3.3.5)

- Nceuds intérieurs : i =1, N1, i# (N,N") :
(@ by, g, fi, d) = (aw, &, a, €*/py, —ayUi(i, j—1) +Sy) (3.3.6)
- A l'interface liquide-mélange gazeux (i = N) :
Apres réarrangement de I'équation (2.5.47).élésnents de la ligne N s’écrivent comme

suit: ay =4ya_, +Yby, (3.3.7)
by =~y * Ay ~ s Vo (3.3.8)
Cy = 4C\ by (3.3.9)
fu=Y/py +1/p, (3.3.10)
dy =ydy_, +dysy (3.3.11)

avec  y= K8 AN Cua (3.3.12)

(F-8) Any ay.,
- A linterface liquide-couche poreuse (i = N') :

Apres réarrangement de I'équation (2.5.56).€lésnents de la ligne N' s’écrivent comme

suit: ay =4y'ay_,+Yby, (3.3.13)
By = =g T ANy~ BNy HY Cyy (3.3.14)
Gy = 4C, 1y Dy (3.3.15)
fo = (Y+e%)/p, (3.3.16)
dy = vy + s (3.3.17)
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avec y'=%%ﬂ (3.3.18)
Hed AN ay.;

La matrice (A) du systéme d’équations présentesadostructure suivante :

b, ¢, O fo
a b, ¢, O f,
0 . . .
a b ¢ . f;
ay by cy fu
ay by Cy . fu
a, b o f;
0 ay-g by fyg
e € e . ey . N N . SNEFE IV

Fig. 3.3.1. Structure de la matrice du systemeuwdiégns de quantité de mouvement

Le systeme d’équations de taille (N"+1) est régmu la méthode de Gauss qui a en
fait été réadaptée a un systeme du type obtenassud (Annexe 4). Le gradient de pression
G est ensuite discrétisé par des différences faiggres (du ¥ ordre) :

G%J‘F%;(j_l) (3.3.19)

Ce qui permet d’en déduire le champ de pression P

3.3. Calcul des champs de température et de conceatton en vapeur

Le calcul de la distribution de température et aecentration en vapeur se fait a partir
de I'équation (3.2.10) pow = (Tk, C) et des conditions aux limites correspondaridess les
deux cas, les systemes d’équations peuvent étmareg sous forme tridiagonale et résolus

par I'algorithme de Thomas (Annexe 4).

3.3.1. Champ de température

Le systeme a N"+1 équations (i = 0, N") s’écrit sdéorme matricielle (A)(T) = (D).

La matrice (A) a été transformée pour étre mises oume tridiagonale. Les conditions sur
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I'axe du tube (i = 0), a linterface liquide-mélangazeux (i = N) et liquide-couche poreuse
(i=N") permettent le calcul des températures enpmasts. Les éléments tridiagonaux de la

matrice (A) sont notés (e, ¢) et ceux du second membre sont not@s fd sont déterminés

comme suit :
- 1*®ligne (i=0) :
(b, 0, o) = (a—3cy, by+4cy, dh) (3.3.20)
- Nceuds intérieurs : i=1, N1 et iz (N, N') :
(@& b, G, d) = (aw, &, &, —an.Ti(i, j-1)+) (3.3.21)
avec (&, S, ) = (e, @, 0) (3.3.22)

- A l'interface liquide-mélange gazeux (i=N) :
Les coefficients (@ by, oy, Oy) sont obtenus a partir de I'équation (2.5.49). dist
préalablement subi un réarrangement convenable ipaimtenir la matrice principale sous

forme tridiagonale.

ay = dyay_ +Yby, (3.3.23)
by = =N F A — Ay T Yona (3.3.24)
Gy = 4C, . + by (3.3.25)
dy =ydy +dyy —2BAN, Cray (3.3.26)
Avec B=—LR& (3.3.27)

2FJav, Fr "

_ X& An_ Cyu

R Sy (3.3.28)
- A l'interface liquide-couche poreuse (i = N) :
Les coefficients (@, by, Gv, dy') sont obtenus a partir de I'équation (2.5.58) :
ay = d'ay_, +Yby, (3.3.29)
Dy = =3y + Byy — H'Ayy + YOy (3.3.30)
Cp = ACpay + Dy (3.3.31)
dy =y'dyy +dyy (3.3.32)
Avec y=_&_ ANe Cun (3.3.33)

O\, An, ay,
- Derniére ligne (i = N"):
si la paroi est isotherme :
(&, bne, dne) = (0, 1, 0) (3.3.34)
si la paroi est soumise a une convection egtern
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ar = byat+4aya (3.3.35)
b = On1~3a-1~6A15€ Bipat (3.3.36)
Oy = Oyt (3.3.37)

3.3.2. Champ de concentration en vapeur
Le calcul des concentrations en vapeur pgur C dans I'équation (3.2.10) ne

concerne que le mélange gazeux, d’ou un systeni+deéquations a N+1 inconnues (i =
0,...,N) dont la matrice tridiagonale est formée élésnents suivants :

- 1*®ligne (i=0) :

(Do, G, do)= (a—3cC1, bi+4cy, dh) (3.3.38)
- Nceuds intérieurs (i = 1,9) :

(a, b, 6, d) = (aw, &, a, —an.C(i,j-1)) (3.3.39)
- Derniére ligne (i = N):

(an, by, dv) = (0, 1, Ga) (3.3.40)

4. Méthode de calcul de I'épaisseur de film liquide

Dans ce probléme, I'épaisseur de film liquide esiable le long de I'écoulement. A
chaque section z, elle est calculée par la métbeda sécante [49] appliquée a I'équation de
conservation du débit massique de condensat sefaln la procédure itérative suivante :
- On impose deux valeurs arbitraires distincteBéaisseur de filnd; etd,
- Pour chacune d’elles, on effectue la résolutitirative des équations de quantité de
mouvement, de continuité, d’énergie et de diffusoocessivement jusqu’a veérification de la
convergence selon le critere (3.3.1).
- On calcule ensuite I'erreur relativg Bur le débit massique de condensat.
- A partir de la 8™itération (K= 3), si I'erreur relative est supérieure &°1@lors une autre
valeur ded est calculée par la méthode de la sécante comime su

— _ Ok~
O =0y, EH(HJ (3.4.1)

Sinon, la valeudx obtenue est adoptée et on passe a la ligne seivant
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5. Initialisations des profils de vitesse et tempature du liquide

Dans le cas d'un tube a paroi sans couche poréépaisseur de condensat est nulle
au bord d'attaque. Le démarrage des calculs aé“faigne (j=1) nécessite une estimation
initiale des champs de vitesse et de températuta phase liquide a 1a°% itération. A cet
effet, la solution analytique de I'équation de ditarde mouvement en phase liquide peut étre
obtenue en négligeant les termes d'inertie. Il €ulte I'expression suivante du profil de

vitesse liquide:

coe ey, () 2 _ .
UL(r) = AQ=r) + E A AR D +U) (3.5.1)

avec Azw (3.5.2)
8F i, Fr
U; désignant la vitesse a l'interface liquide-gaz.
De méme, le profil de température liquide est déiteé selon la solution analytique de
I'équation de I'énergie en négligeant les termesalevection d’enthalpie et de dissipation
visqueuse:

. Ln(r)
Ln(R;)

T.(r)=T, (3.5.3)

T; = température a l'interface liquide-gaz

6. Algorithme de résolution

Un code de calcul a été élaboré pour la mise enexxlesla procédure de résolution
numerique décrite ci-dessus. Le programme de caicallau point permet de déterminer les
profils de vitesse et de température dans les trolieux, de concentration en vapeur du
mélange gazeux ainsi que I'évolution du gradienpmission, de I'épaisseur de film liquide et
du débit de condensat. Les calculs sont effectigee Ipar ligne jusqu'a ce que tout le
domaine soit balayé. Les étapes de calcul somsuieantes :

1. Entrée de toutes les données initiales du pnmudbdlg=0):

- vitesse, température, pression, fraction massitguvapeur du mélange gazeux,

- calcul des propriétés physiques des fluides.

2. Dans le cas d'un tube a paroi poreuse, le pddilitesse initiale en milieu poreux est

déterminé par la résolution numérique de I'équatae Darcy-Brinkman-Forchheimer
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simplifiée (2.5.34). Le profil de température iailé en milieu poreux est déterminé par
I'équation (2.5.37).

3. Dans le cas d’'un tube a paroi non poreuse, sin@ation initiale des champs de vitesse et
de température de la phase liquide est calculéa $e$ équations (3.5.1-3), a [#°station de
calcul (j=1).

4. Une valeur arbitrair® de I'épaisseur de film est imposée a la stationatieul j.

5. Les équations de quantité de mouvement dansdssphases sont résolues en utilisant
I'algorithme de Gauss pour obtenir le champ desgikeaxiale et le gradient de pression.

6. Les composantes radiales de la vitesse sontléakca partir de I'équation de continuité
dans les trois milieux.

7. Les équations d’énergie dans les trois milieomt sésolues en utilisant I'algorithme de
Thomas, pour obtenir le champ de température.

8. La résolution de I'équation de diffusion parngéthode de Thomas permet d’obtenir la
répartition des fractions massiques de vapeur lidam&lange gazeux.

9. Le critere de convergence (3.3.1) est testé fmsuvariables (lJ Vi, Tk, C), entre deux
itérations successives. S'il est vérifié pour tssnoeuds de la ligne j, alors on passe a I'étape
suivante. Sinon, les étapes 5-9 sont répétées.

10. Une 2™ valeur arbitraires, de I'épaisseur de film est imposée. Les étapessbif
répétées jusqu’a convergence.

11. L’erreur relative E sur le débit liquide estcedée. Si elle est supérieure &°1Qune autre
valeur ded(j) est calculée par la méthode de la sécantesaitbpes 5-9 sont répétées jusqu’a
convergence. Sinon, la derniére valeuddst retenue et on passe a la ligne j suivante.

12. Les propriétés physiques des fluides sont hééga a partir des valeurs moyennes de
températures et de fraction massique obtenuebginéaj précédente

13. Les étapes 4-11 sont répétées pour la nodiggilej jusqu’a convergence

14. Les calculs sont arrétés lorsque I'extrémig @dindres est atteinte

7. Solutions analytiques

Dans le cas des systemes étudiés, la condensatiopléte est possible. En effet, a
I'entrée du tube, le mélange gazeux est initialdraaime température, Bupérieure a celle de
la paroi, puis se refroidit progressivement au sale I'écoulement. Au bout d’une certaine
distance suffisamment loin de l'entrée, la temp&eatde 'ensemble du systeme devient

uniforme et égale a,[I Le processus de condensation s'achéve avec wangehaz-vapeur
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saturée a la températurg.TAu-dela de cette distance, I'épaisseur de fibuitle, le gradient
de pression, la concentration, les propriétés pjugs des fluides et les profils de vitesse des
deux phases ne varient plus le long du tube (Fgl2).

On se propose dans cette section de déterminedgzaméthodes analytiques I'état
final des deux fluides correspondant au régimeirded condensation dans le cas de tubes a
paroi non poreuse. Les méthodes utilisées sontebasmér une approche analogue a celle
développée par Siow et al. [29, 30] dans le cas @ooulement diphasique entre deux

plaques paralléles.

UO! T01 CO! OD UO! TO! C:O! oﬂ >
W RNV
— < externe
externe
Mélange Tu Tw
vapeur- Mélange
gaz vapeur- l
Film o Film
<+ liquide <— liquide
iy N v l l
A N uL(r)
l l az>z <«— Débit g
4 : U.(r)
Parol I~ Débit q; Axe du
interne ) — Un(r)
Un(r) Epaisseudy tube v Débitc
Débit Cwvif M

Fig. 3.7.1. Régime d’écoulement Fig. 3.7.2. Régime d’écoulement hydrodynamique

hydrodynamique établi. Tubes coaxiaux  €tabli. Tube vertical

En régime hydrodynamique établi, les équationsraesfert (2.3.1-7) se simplifient

comme suit :
Vi(r,z)=0, Wu(r,2z)=0 (3.7.1-2)
M _g Uu_g (3.7.3-4)
0z 0z
To(r, 2)=Tu(r, 2) = Ty (3.7.5)
Cr,z)=G (3.7.6)

C: est la concentration finale en vapeur du mélarmgegx saturé a la températurg &t a la
pression finale P Celle-ci reste trés voisine de la pression démtB, car les calculs
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effectués montrent en fait que la variation rekatde pression reste tres faible le long de
I'écoulement. Les systemes d’équations (2.3.22.8.§) se réduisent alors a :

Wed Yo 5 k=M, L 7.7
L 9 W26, k=M1 37.7)
Avec G, =G-p,g (3.7.8)

Gy étant le gradient de pression motrice du fluide k

Par intégration, on obtient les profils de vitesse

U, (r) =fTL(r2 +CLN(1)+C,) (3.7.9)

Uy, (1) =f—“"(r2 +C,.Ln(r)+C,) (3.7.10)
M

Dans ce qui suit, posons :

a'=R*-R?, a"=R*-R? (3.7.11-12)

a,=Ln(R, /R’), a,=Ln(R; /R) (3.7.13-14)
7.1. Cas de deux cylindres coaxiaux

Les valeurs des constantes d’intégration G, Cs;, C; sont évaluées a partir des

conditions aux limites suivantes :

Uu(R) =0 (3.7.15)
ou ou

Un(R) = UL(R) » by =) =1 = 1) (3.7.16-17)

U(R)=0 (3.7.18)
Elles conduisent respectivement aux relations steg&:

R?+C,Log(R')+C, =0 (3.7.19)

Su R?+c,LnR,)+C,) =%<R?+Q.Ln(Ri)+c2) (3.7.20)

M L

Cu or +53)=80 r + & (3.7.21)

Hm R L R;

R?+C,.Ln(R)+C,=0 (3.7.22)
Les profils de vitesse s’écrivent alors:

_G [ 2_pe
U, (1) —I[(r ~R%)+ G Ln(r/R)| (3.7.23)
L
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Uy (r) =fTM[(r2 -R?)+ Q.Ln(r/R‘)] (3.7.24)
M

avec :
C,=-R?*-G Ln(R), C,=-R*-C.Ln(R) (3.7.25-26)
C,= aaG(; gb . C= aaegf’ (3.7.27-28)
a=a'-g'a", a'=a,-pga, (3.7.29-30)
b'=-pyga'+p, gu'a"+20°gu o, (P, ~Py) (3.7.31)
b"=-pyga'+p gu'a " +20°g.a, (P ~Py) (3.7.32)

Les deux inconnues G &tsont déterminées par les équations de consenatiat€bit entre

I'entrée et la fin de la condensation :

1-C

Oyt =(1_Cf )Awmo (3.7.33)
C,-C

A =( 10_ Cff )Awmo (3.7.34)

Par substitution des expressions (3.7.25-32) dem&djuations (3.7.23-24) et intégration, on

obtient :
R
Our = [PuUy 2rdr=a,G+ by (3.7.35)
2
R
Qy = ijUL 2rrdr=a,G +b, (3.7.36)
R;
Avec :
-_n I '2+i‘ +IR2 } 3.7.37
a av,, _C‘ = @ o) (3.7.37)
[ - b
b= -pyga’+— (@ +2R?a1)} (3.7.38)
-n[ .. a,.
a, =8V—L_0( 2+;(0( +2Ri20(2)} (3.7.39)
-mt[ o b
b, =8V—L_—PL90( 2+§(0( +2Ri20(2)} (3.7.40)

On obtient ainsi un systeme de deux équations38-36) a deux inconnues (@)

gu’on peut résoudre par la méthode itérative didaotomie [49]. On peut ensuite en déduire
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les profils de vitesse |r) et Uy(r) suivant les relations (3.7.23-24) ainsi queagon R, sur
lequel le profil de vitesse gazeuse admet un maxiro :

R, =4-C,/2 (3.7.41)
U, = 4GMM [R; -R?-2R2Log(R,, /R") (3.7.42)
M

7.2. Cas d'un cylindre vertical

Les conditions aux limites sont définies par :
au,,

o )o =0, Un(Ri) = UL(R) (3.7.43-44)
ou,, oU,
Ymy = ZELy 3.7.45
p—M ar )I uL 6r )| ( )
U(R)=0 (3.7.46)
Il en résulte les relations suivantes :
C3=0 (3.7.47)
Gy 52 _G o2
=M (R?+C,) =L (RP+C Ln(R;)+C,) (3.7.48)
M M
RGy Zi(ZRi +&) (3.7.49)
Hm My R;
R?+C,.Ln(R)+C,=0 (3.7.50)

Les profils de vitesse s’écrivent :

U, =%[rz ~R?+C,Ln(r/R)| (3.7.51)
L
_Gwm 2
UM(r) - (r +C4) (3752)
4,
Avec :
_ >52.5wm
C, = 2R3 (=M 1) (3.7.53)
G,
C, :%p* (R?-R?- 2R%a,) +R2(2y’ -1) (3.7.54)
M

Les débits finaux de gaz et liquide sont donnédgsarelations (3.7.33-34). Par substitution
des expressions (3.7.53-54) dans les équation$1352) et intégration, on obtient :
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R;
Our = [PuUy 2dr=aG+b, (3.7.55)
0

R,
Oy = ijUL 2rrdr=a,G + b, (3.7.56)
R;
Avec :
2
a, =R [ am-R? /2 (3.7.57)
4v
T 2 e o 5 .
=0 [’ @™+ 2R%a,) +p,gR2 (-2’ a, +1/2) (3.7.58)
_m"z
a, = (3.7.59)
8VL
Tt " "
b, == |p.gu"*~2R’g(p, ~pu)(@ +2R20,)| (3.7.60)
L

La résolution des équations (3.7.55-56) par la odghde la dichotomie permet d’obtenir

I'épaisseur de condensaet le gradient de pression G.

8. Validation du modele

Un code de calcul a été élaboré pour la mise enmexelés modeles numériques décrits
ci-dessus. Il a été validé en vérifiant la concaodades résultats numériques et analytiques
correspondant au régime de condensation compégie lé cas de tubes a paroi non poreuse.
Une deuxieme validation est confirmée en effectuam comparaison avec des résultats

obtenus par d’autres auteurs sur la base de trgw@agdents publiés dans la littérature.

8.1. Régime de fin de condensation

Les calculs ont été effectués pour un mélangeapeunr d’eau saturée en écoulement
dans un tube vertical d’épaisseur nulle, de rayon B mm, puis dans I'espace annulaire
délimité par deux cylindres coaxiaux de rayons B'sin et R=25 mm. Dans les deux cas, la
hauteur des cylindres est L = 3.6 m et I'épaissieuparoi externe supposée négligeable. Les
conditions d’entrée sont les suivanteg =FL atm, Re= 800, G = 0.9 (correspondant & ¥
98.2 °C), T, = 88.2 °C. Les tableaux 3.7.1 et 3.7.2 donnentvigsurs analytiques et
numériques des principales grandeurs obtenuesxtiérité des tubes : épaisseur de film,
gradient de pression, température moyenne, comtiemiren vapeur moyenne, deébit de

liquide, débit de mélange gazeux, nombres de Rdgnet vitesse a linterface liquide-
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mélange gazeux. On constate d’abord que les vafleursmpérature moyenne, concentration
en vapeur moyenne sont pratiquement égales auxrsdi@ales de paroi. La condensation

peut alors étre considérée comme pratiquement aehées tableaux montrent également
que les résultats déduits de la solution analyt&pré en bon accord avec ceux obtenus avec
le code numérique, l'erreur relative ne dépassastom® % dans le cas d'un tube vertical et
1% dans le cas de 2 cylindres coaxiaux. Par adjel@s figures 3.7.3 et 3.7.4 montrent

eégalement que les profils de vitesse en fin de eosation déterminés par les méthodes

analytique et numérique sont pratiquement confondus

Solution Solution rré@ur
] analytique  numeérique reka(%)

1000xd 2.652 2.649 0.1
G 1.1949 1.1947 0.02
Tm(K) 361.35 361.37 0.006
Cn 0.5299 0.5298 0.02
a 1381. 1378. 0.2
v 378.05 381.78 1
Re 17.21 17.17 0.2
Rey 144.85 146.56 1
Ui’ 0.1309 0.1306 0.002

Tableau 3.7.1. Comparaison entre résultats anabsiq
et numeériques en fin de condensation. Cylindregiaaa.

Solution Solution Erreur
i analytique  numérique relative (%

10003 2.3661 2.3664 0.01
G 1.20206 1.20203 0.002
Tm(K) 361.35 361.37 0.005
Cm 0.5299 0.5298 0.02
a 986.73 982.33 0.4

v’ 270.02 272.55 0.9

Re. 12.29 12.24 0.4
Reu 144.84 146.20 0.9

Ui 0.10420 0.10423 0.03

Tableau 3.7.2. Comparaison entre résultats anabgiq
et numériques en fin de condensation. Tubacadrt
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Fig. 3.7.3. Profils de vitesse en fin de condensaflubes coaxiaux.

Résultats analytiques et numésq&® = 800, G= 0.9,AT =10°C
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Fig. 3.7.4. Profils de vitesse en fin de condensaflube vertical.
Résultats analytiques et numésqire= 800, G= 0.9,AT =10°C
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8.2. Comparaison avec des travaux antérieurs

Le deuxiéme test de validation du code numérigabagé dans ce travail a été mené
par comparaison avec les résultats obtenus patré&auteurs [30, 36].

On considere d’abord I'étude menée par Siow d88].concernant la condensation en
film laminaire du mélange air-vapeur d’eau surgasois isothermes d'un canal vertical dans
les conditions suivantesp B 1 atm, Rg= 1000, G= 0.8, 0.9, 0.95 eAT =5, 10, 20 K. Les
figures 3.7.5a-b représentent les évolutions axietenparées de I'épaisseur adimensionnelle
du film liquide obtenues dans les mémes conditiddans tous les cas, il y'a un bon accord

entre les résultats obtenus avec les deux mogrlesjue I'écart relatif est inférieur a 2 %.

Par ailleurs, une deuxieme étude comparative agatement effectuée en considérant
les résultats obtenus pour la condensation de vapeau en présence d’air humide dans un
tube vertical et ceux obtenus numériquement paradRao et al. [36§lans les conditions
suivantes: =1 atm, 5=60°C, T,=5°C, Ho=100%, L =0.6 m. Deux séries de calculs ont été
effectuées :

- La premiéere série de résultats concerne I'étieadrariation du nombre de Nusselt moyen
Numn du mélange en fonction de fR@our un tube de diametre d=0.0175 m. La figure6a.7
illustre la variation de Nu moyen pour Reariant entre 1000 et 2000 correspondant a un
régime laminaire d’écoulement du mélange et uressé | variant entre 1.05 m/s et 2.1 m/s.

- La deuxiéme série de résultats concerne I'étwdia variation du coefficient de transfert de
chaleur du condensat len fonction de la concentration en vapeuy (Exprimée en g de
vapeur par kg d’air sec) a I'entrée du mélange pwoutube de diametre d=0.02 m. La figure
3.7.6b représente la variation du coefficientpour Cy variant entre 10 et 150 g/kg, pour
deux valeurs de la vitesse ¢ £0.7, 1.4 m/s (correspondant aR&40, 1480).

Les deux figures montrent que les variationsp,Nu f(Re) et h = f(C) sont
pratiguement linéaires. Les courbes obtenues pmardé&ix modéles sont assez proches,
particulierement pour 1a®f série. En effet, I'erreur relative maximale entes résultats est
de 3.5 % pour la figure 3.7.6a et 5 % pour la ®#gyBr7.6b. Les faibles écarts observés entre
ces reésultats peuvent étre attribués aux difféeneetre les méthodes de calcul, les
procédures de résolution numérique employées etirmertitudes relatives qui leurs sont
associées. Par allleurs, dans le modele de Dhaapnal&s termes d’inertie et de convection

dans la phase liquide ont été supposés négligeables
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Fig. 3.7.5. Evolution axiale de I'émasr adimensionnelle de film liquide.
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Comparaison aveaéssiltats de Siow et al. [30].
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(b) Coefficient de transfémérmique du condensat en fonction dg C'
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9. Etude de sensibilité au maillage

Une étude de sensibilité du modele numérique amensions du maillage a été
menée en vue de déterminer le maillage optimalsi®lus dimensions de grilles ont été
utilisées pour le calcul de diverses grandeurs:brerde Nusselt pariétal moyen défini par la
relation (2.4.8), épaisseur de film et gradientpdession. Pour chaque taille de grille, les
valeurs de ces grandeurs sont comparées avec obtksues avec la grille la plus fine. On
présente uniquement les résultats obtenus powaléstions de Nu moyen car il s’est avéré
étre le critére le plus sévére. En effet, les vianag des valeurs de I'épaisseur de film et du
gradient de pression a la sortie du tube en fonctinm maillage sont relativement
négligeables.

Les calculs ont été effectués pour un écoulememhéange air-vapeur saturée dans
un tube vertical dans les conditions suivantes=: 2 mm, L =2 m, = 1 atm, Re= 800, G
= 0.9, o =98.2 °C, T, = 88.2 °C. Les propriétés de la couche poreust Issrsuivantes:
£=0.5, =0.04 mm, K=6.2807° ", Ae =1.

Le tableau 3.7.3 représente les variations de Nyemen fonction des nombres de
nceuds (M, M) et (N, N, Np) utilisés :

Nm, Ni, Np = nombres de nceuds dans le mélange gazeux, l&diide et la couche poreuse
selon la direction radiale

M1 = nombre de nceuds sur la distange R suivant la direction axiale z

M = nombre total de nceuds suivant z

Sur la base des résultats présentés sur ce tableaonstate que :

- les effets de variation du nombre de nceuds damhése liquide et la paroi solide sont
globalement moins importants que ceux engendrékepafariations des pas d’espace dans le
mélange gazeux,

- 'augmentation du nombre de nceuds dex(2015) a (70x 3240) entraine des changements
ne dépassant pas 1.9 % pour les valeurs du nonebiMudselt moyen, ce qui montre une
bonne indépendance des résultats par rapport emendions des maillages.

Pour la suite des calculs, nous avons finalemeahuele maillage suivant : (N N,

Np) = (40, 10, 10) et (M M) = (50, 2550), car il représente un bon compsoentre les

criteres d’'une bonne précision et une occupatiesmgice memoire acceptable. Il correspond
a une erreur relative de 0.4 % par rapport au aggllle plus fin. Par ailleurs, des études
similaires effectuées sur les cylindres coaxiausnont conduit a retenir également la méme

dimension de maillage.
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Nw, N., N | 16, 10, 10| 32, 10,10 32, 20, 20 40, 10,10 40200 | 50, 10, 10

My, M

40,2015 | 8.496 8.398 8.399 8.373 8.373 8.294
(1.9%) | (0.7%) | (0.7%) |(0.4%) | (0.4%) (0.5%)

50, 2550 | 8.489 | 8.397 8.397 8.375 8.374 8.299
(1.8%) |(0.7%) |(0.7%) | (0.4%) | (0.4%) (0.4%)

80,3240 | 8.487 |8.394 8.395 8.374 8.375 8.337
(1.8%) | (0.7%) | (0.7%) |(0.4%) | (0.4%) (R&F.)

Tableau 3.7.3. Influence de la taille du maillageles valeurs du nombre de Nusselt moyen.

L’erreur relative par rapport au maillageplus fin (Réf.) est indiquée entre parenthéses.

10. Conclusion

Dans ce chapitre, nous avons présenté la deserigéda méthodologie de résolution
numerique et analytique des équations de trandferdomaine physique est préalablement
découpé en un réseau rectangulaire de nceuds mejaride maillage de calcul. Les systemes
d’équations sont discrétisées a l'aide d’'une méhimdplicite aux différences finies. Les
résolutions numériques des équations de quantirtdaleszement, de I'énergie dans les trois
phases et de diffusion sont respectivement effestyg@ar les algorithmes de Gauss et de
Thomas. L’évolution de I'épaisseur du film liquidst déterminée par une procédure itérative
utilisant la méthode de la sécante et appliqué&quation du bilan massique liquide a
I'interface liquide-mélange gazeux. Par ailleurss dolutions analytiques ont été élaborées
pour des systemes a paroi non poreuse. Elles penhete déterminer les profils de vitesse
des deux phases, ainsi que les valeurs limite®daisseur de film, du débit de condensat et
du gradient de pression a fin du processus de osatlen. Un code de calcul a été ensuite
développé pour le traitement des modéles numérigiab®rés. Il a été validé en vérifiant la
concordance des résultats numériques et analytignedin de condensation, puis par
comparaison avec des résultats obtenus par d’aatttesirs. Enfin, une étude de sensibilité
aux pas d’espace a été effectuée pour détermimeaileage optimal.

En conclusion, sur la base des différents testwcefés, on peut conclure que le
modéle numérique et le code de calcul élaborés chtis étude sont valides et peuvent étre

utilisés pour I'analyse du probleme considéré.
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CHAPITRE 4

RESULTATS ET ANALYSE

1. Introduction

On présente dans ce chapitre les résultats nuneériqbtenus par application du
modele de condensation en film laminaire d’'un mgdamapeur- gaz non condensables dans
les deux systemes considérés: tube cylindriquécaért espace annulaire compris entre deux
cylindres coaxiaux d'axe vertical. Les calculs été effectués dans des conditions tres
variées. Les résultats présentés concernent esdtement les profils de vitesse, température,
fraction massique de vapeur du mélange gazeux,@iesles évolutions du gradient axial de
pression, du débit de condensat, de I'épaisseuilrde du nombre de Nusselt et du flux
thermique pariétal.

En vue d’'une analyse détaillée du phénoméne deecsation, une large gamme de
parametres physiques caractéristiques du procassigésconsidérée :

- parametres d’entrée du mélange gazeux: nombrBaymolds, pression, température et

humidité relative,

- écart de température entre le mélange gazeaxpetrbi externe,

- type de gaz non condensable (hélium, air, arkigipton),

- rapport des rayons interne et externe dans ldeagux cylindres coaxiaux,

- coefficient de convection externe h entre lediuextérieur et la paroi,

- type de vapeur : vapeur d’eau, fluides frigorige(R12, R134a, R152a),

- propriétés de la couche poreuse : épaisseurpuctinidé thermique effective, perméabilité.
Tous les calculs ont été effectués en supposanpriggrietés du meélange gazeux

(vitesse, température, pression, concentratiorapew) uniformes a I'entrée du systeme.
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2. Evolution des écoulements et transferts par coedsation

Dans un premier temps, on considere un meélangeapeur d’eau saturée en
écoulement dans les deux systémes (tube verticglirtires coaxiaux). La face externe de la
paroi poreuse saturée est supposée isothermealoesscont été effectués pour les conditions
suivantes :

- Dimensions : longueur £ 2 m, rayon externe R=25 mm, rayon interne R'=10 (dans le
cas de deux cylindres coaxiaux)

- Paramétres d’entrée du mélange gazeux: pressjoh &m, température (¥98.2 °C,
humidité relative =1, nombre de Reynolds Re 800. La fraction massique de vapeur
calculée par la relation (2.3.39) est£0.9

- Ecart de température entre le mélange gazewaxpetrbi :AT = To-T,, = 10 °C

- Propriétés de la couche poreused.5, e=0.04 mm, K=6.280° m?, F=0.55¢ =1, e =1.

Les résultats de I'étude numérique sont préseniégs differentes formes:

- distribution des vitesses axiales, températunesein des trois milieux et concentrations en
vapeur a différentes sections des tubes

- variations axiales du débit liquide, épaisseurfitta, gradient de pression, nombre de

Nusselt et flux de chaleur a la paroi froide squklle se produit la condensation.

2.1. Profils de vitesse

Les figures 4.2.1.a et 4.2.1.b représentent ledilprde vitesse axiale tracés a
différentes cotes zvariant de 1 & 80 dans les deux systémes : tubiEateet cylindres
coaxiaux. Les échelles de représentation des prof vitesse et de température sont
différentes dans les trois phases, car les vanstiadiales de ces grandeurs dans la phase
liquide sont plus faibles que dans le mélange gazeu

A l'entrée du systeme, arrive un mélange gazeuxtayae forte concentration en
vapeur d’eau. Au contact avec la paroi froide gilpsoduit une condensation en film liquide
qui débute dans la couche poreuse. En raison talda épaisseur et du fort taux initial de
condensation, des calculs préalables effectués ramingue le revétement poreux est
totalement recouvert par le condensat au bout diistance trés courte. L’hypothese adoptée

consiste alors a affecter un profil de vitesseretiébit de condensat initial en milieu poreux,
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permettant ainsi de décomposer le systeme enghaises distinctes. L'évolution des profils
de vitesse dans ces milieux est décrite ci-apres.

Au bord d’entrée, la vitesse du mélange gazeuxsegposée uniforme ayant pour
valeurs respectives U= 0.66 et 1.10 pour un tube vertical et pour daibes coaxiaux,
correspondant au méme nombre de Reynolds=8®€. Elle subit ensuite une brusque
diminution au niveau des parois solides. Il s’enBapparition au voisinage du bord d’entrée,
de couches limites cinématiques accompagnés de ¢padients de vitesses le long des
parois, ce qui entraine une déformation progressigs profils de vitesse le long de
I'écoulement. A partir d'une distance z relativemiain du bord d’entrée, les profils tendent
vers une allure sensiblement parabolique, cettardie étant toutefois nettement plus longue
dans le cas d’un tube vertical.

Dans le cas de deux tubes coaxiaux, au cours deulément, la vitesse du mélange
gazeux s’annule au contact de la paroi solide eimeximale dans la région médiane de
I'espace annulaire. Le pic des vitesses décraie etécale graduellement vers la paroi séche,
en tendant vers la position limitg, = 0.52 et la valeur 30.34 en fin de condensation. Dans
le cas d’'un tube vertical, la vitesse du mélangeega est maximale sur I'axe du tube et
minimale a l'interface. Le pic des vitesses déagoétduellement et tend vers la valeur limite
U" = 0.198 en fin de condensation. La vitesse & Ffate liquide-mélange gazeux augmente
progressivement jusqu’a la valeur limite£J0.107 en régime établi.

Les profils de vitesse du condensat dans le fibmidie et dans la couche poreuse
augmentent progressivement le long du tube sotfetl'de son entrainement par le courant
gazeux et de la gravité et tendent vers une ajjuasi-parabolique & partir de la cote 0.

La valeur maximale a I'interface est nettementriefére a celle du mélange gazeux, en raison
de sa forte viscosité. La vitesse du condensat ldacmiche poreuse reste inférieure a celle du
film liquide externe, en raison de I'adhérence duitle interstitiel a la paroi solide et aux
interfaces pores - grains formant la matrice salidenilieu poreux.

Dans tous les cas, les profils de vitesse desplmses ne varient pratiguement plus a
partir de la distance’z 60 et correspondent alors aux profils finaux eedé condensation.
Par ailleurs, les écoulements restent laminairesléolong du tube, puisque les nombres de
Reynolds sont suffisamment faibles en fin de coedon (tableau 4.2.1):

- pour deux cylindres coaxiaux : fge= 189, Rer = 12.6, Rgr = 11.4
- pour un tube vertical : Re = 186, Rer = 8.62, Rgr = 10.4
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2.2. Profils de température et de concentration emapeur

Les figures 4.2.2 et 4.2.3 représentent les prdélséempérature et de concentration en
vapeur a différentes cotescomprises entre 1 et 80 dans les deux systémbs vertical et
cylindres coaxiaux. La température de la faceragtale la paroi poreuse est maintenue
constante . A I'entrée du systeme, la températureet la fraction massique de vapeus C
sont uniformes puis subissent une brusque diminu#idinterface avec la couche poreuse. Il
s’ensuit une décroissance progressive de ces gremdans le mélange, les profils présentant
une allure similaire tout au long de I'écoulemerd. température et la concentration sont
maximales sur I'axe du tube ou sur la paroi intesupposée adiabatique imperméable, puis
décroissent jusqu’'a l'interface liquide-mélange. éantact du liquide froid, la température
atteint une valeur tres proche dg donduisant a une concentration minimale corresaona
la saturation a la température locale. Il s’ensuié la teneur en gaz incondensables est
maximale a l'interface et augmente le long du tll@econdensation se produit sous I'effet du
gradient de concentration de vapeur a l'interfageide-mélange. Sa forte diminution le long
du tube traduit une nette réduction du taux de epsadtion accompagnée d’'un
refroidissement simultané du mélange gazeux enlé&oamt. Par ailleurs, le mélange gazeux
étant constitué de vapeur d'eau et d'air, la ditioru de la concentration en vapeur
s’accompagne d’'une augmentation de la pressiomefart’air au détriment de celle de la
vapeur le long du tube.

Dans le film liquide et la couche poreuse, les atans de température sont plus
faibles et les profils thermiques sont quasi-lirési Ce qui traduit I'influence négligeable des
termes convectifs et une prédominance des termésadsfert conductif dans I'équation de
I'énergie de ces milieux. Les profils des troisieuk tendent progressivement vers les valeurs
uniformes correspondant a la situation d’isotheretide saturation a la température de paroi
atteinte en fin de condensation €€0.53). Une quantité résiduelle de vapeur comedant a
la saturation a la température de paroi reste frugtelans le mélange. Enfin, une analyse
comparative des profils de température montre gqueefroidissement des fluides est plus
rapide dans le systeme a cylindres coaxiaux. Eat,efins ce cas, I'espace d’écoulement des
fluides étant plus faible, il s’ensuit une plusrgta capacité de transfert thermique a la paroi,
ainsi qu'une plus courte longueur de tube parcoyrae les fluides avant la fin de la

condensation.
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2.3. Evolution de I'épaisseur de film et du débit é condensat

La figure 4.2.4 montre les évolutions axiales 'dépdisseur de film et du débit de
condensat pour le mélange air-vapeur d’eau damdel@s systémes: tube vertical et cylindres
coaxiaux, ainsi que pour la vapeur pure saturégisant le modele de Nusselt.

Le débit liquide d’entrée dans la couche poreuseadsulé par intégration du profil de
vitesse déterminé par résolution numeérique de #éqo Darcy-Brinkman-Forchheimer
simplifiée (2.3.20). Il dépend essentiellement dexpriétés de la couche poreuse (épaisseur
et perméabilité) et représente respectivement 17%8% du débit de condensat final dans le
cas d’un tube vertical et de deux cylindres coaxiau

On constate sur la figure que les évolutions dpaigseur de film et du débit de
condensat présentent de fortes pentes axialesadugsadient important de concentration au
voisinage du bord d’entrée, suivies d’'une croisegiias modérée et sensiblement linéaire.

Le débit massique de condensat augmente le lontuloi en raison de l'accroissement
simultané de I'épaisseur de film par condensatittnla masse volumique d’eau liquide par
refroidissement et de la vitesse de liquide sosseféets de la gravité et des contraintes de
cisaillement a l'interface. La diminution simultanée température et de concentration en
vapeur entraine un accroissement de la masse \aplendiu mélange gazeux le long du tube.
Toutefois, le débit gazeux continue de décroitréotey du tube sous l'effet de la perte de
masse par condensation de vapeur. On constatenwgdl€ue la condensation entre deux
cylindres coaxiaux conduit a des valeurs plus @se I'épaisseur de film et du débit liquide
par rapport au tube vertical. Au bout d’une distasaffisamment éloignée de I'entrée, les
évolutions de I'épaisseur de film et du débit dedensat tendent asymptotiquement vers des
valeurs limites correspondant a la fin du processeiscondensation dans les conditions
considérees, les trois phases (couche poreuselidiie et mélange gazeux) étant alors a la
méme température,Tuniforme. L'épaisseur de film reste toutefois tfaible par rapport au
rayon du tube. L'espace intérieur des cylindresrgnajorité occupé par la phase gazeuse.

Par ailleurs, a titre de comparaison avec le cakd@peur pure saturée stagnante,
I'évolution de I'épaisseur de filmd est calculée par le modéle de Nusselt de condensair
une plaque plane verticale dans les mémes conglitientempérature et de pression. On
constate qu’elle est nettement supérieure a celienae dans le cas du mélange gaz-vapeur
d’eau dans des tubes. D’autre part, sa croissaese pas limitée par une valeur maximale
comme c’est le cas pour les mélanges vapeur-gazariement interne. Ce qui montre que la

présence de gaz incondensables conduit a dimiousriderablement le taux de condensation.
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Fig. 4.2.4. Evolution de I'épaisseur e fet du débit liquide.
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2.4. Evolution de la pression

Sur la figure 4.2.5, on présente I'évolution dudigat de pression Get de la pression
effective P. Les deux systémes (tube vertical et cylindrescizuix) présentent une évolution
pratiquement similaire du gradient de pression. v&#ation est significative dans la zone
d’entrée, traduisant des transferts d’impulsionsplotenses en raison du fort taux de
condensation dans cette région. On constate ggradkent de pression décroit a I'entrée puis
augmente et tend vers une valeur limite pratiquéragrinte a la sortie du tube. Il s’ensuit
une augmentation linéaire de la pression essaatielt sous l'effet de la gravité. Toutefois,
la pression effective a la sortie du systeme (zm)Zst d’environ 14.4 Pa correspondant a
une tres faible augmentation par rapport a la pes$entrée (= 1 atm). Il s’ensuit que la
pression totale peut étre considérée pratiquenmargtante durant le processus. Par ailleurs,
on vérifie que les pressions motrices des deuxddkisont décroissantes le long de

I'écoulement car leurs gradients sont constammeégatifs. En fin de condensation, elles ont

pour valeurs respectives : - en phase gazesise: G -p,, =— 0.0023

- en phase liquide et poreuse; =G" -p, =-1570.
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Fig. 4.2.5. Evolution du gradientgession et de la pression.

Mélange air-vapeur d’eatiube vertical et cylindres coaxiaux

2.5. Flux thermique

La figure 4.2.6 montre les évolutions axiales dumbre de Nusselt et du flux de
chaleur échangé a la paroi externe. Le transferthddgeur pariétal est étroitement lié au
gradient thermique dans la couche poreuse. Celastitres élevé au voisinage du bord
d’attaque conduisant a une forte densité de flughddgeur. En effet, on constate que 50 % du
flux thermique total est transmis sur une tres odistance au voisinage du bord d’entrée
(z'=4.6 pour le tube vertical et=4.2 pour les tubes coaxiaux). Au cours de I'éement,
sous l'effet de la diminution de la températurentiface, le gradient thermique dans la
couche poreuse diminue le long de la paroi, erdrdinne forte réduction de la densité de
flux thermique pariétale. Par ailleurs, dans le @@sleux cylindres coaxiaux, la paroi interne
étant adiabatique, le flux thermique est intégraentransmis a la paroi externe a travers le
film liquide et la couche poreuse. De plus, il @gpérieur a celui d’'un tube vertical, pour les
mémes conditions opératoires. Ce flux résulte d¢sdiement de la chaleur latente dégagéee

par la condensation de vapeur, la chaleur sensitde aux gradients thermiques dans le
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mélange gazeux étant relativement faible. En fircoledensation, lorsque les trois milieux
sont a la méme température que la face externa paroi, le transfert de chaleur cesse et la
densité de flux thermique s’annule.

Dans le cas de la vapeur pure saturée, le trandéerthaleur est nettement plus
important que dans le cas du mélange vapeur-gazl'@zart de température entre vapeur et
paroi reste constant, conduisant a des valeurséidwges du gradient de température dans le
film liquide et de la densité de flux a la paroarRiilleurs, le tableau 4.2.1 représente les
évolutions comparatives des principales grandeanactéristiques de la condensation, dans le
cas de la vapeur pure saturée et du mélange aduvapeau saturée dans les deux systemes
(tube vertical et cylindres coaxiaux). On note migge la condensation de vapeur pure
conduit toujours a des valeurs nettement plus ékevdu débit liquide, de I'épaisseur de
condensat et du flux thermique, par rapport au ng&air-vapeur dans les mémes conditions

de température et de pression.
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Fig. 4.2.6. Evolution du nombre de Nusselt et du thermique a la paroi.
a. Mélange air-vapeur d’eaubetvertical
b. Mélange air-vapeur d’eagwindres coaxiaux
c. Vapeur pure saturée — model&lusselt
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2.6. Fin de condensation

A la sortie du tube, la fin de condensation estigmament atteinte pour les mélanges
air-vapeur, comme le montre le tableau 4.2.1 ptéséres valeurs finales des différentes
grandeurs. Les écoulements de fluides s’effectatrs en régime hydrodynamique établi,
les températures des fluides et de la couche poreus pratiquement égales. Les transferts
de chaleur et de masse s’annulent. L'épaisseuilrdelé gradient de pression, les débits du
mélange gazeux et du condensat deviennent constdmdsconcentration en vapeur est

uniforme correspondant a la saturation final@ @& température de paroi externe.

Vapeur pure saturéeMeélange air-vapeur | Mélange air-vapeur
(Modele de Nusselt) | (tube vertical) (cylindres coaxiaux)
Epaisseur de film 0.169 0.0295 0.0362
o (mm)
Débit de condensat 46.3 2.37 3.12
qL (g.st.m?)
Vitesse d’interface 0.424 0.0529 0.0641
U; (m/s)
Gradient de pression |/ 7.221 7.179
G (Pa/m)
Température moyenne | 98.2 88.59 88.32
du mélange gazeux
T (°C)
Concentration moyenng 1 0.531 0.53
en vapeur G
Flux thermique total 105991 4540 6332
@ (W/m)
Nombre de Reynolds du/ 186 189
mélange gazeux ke
Nombre de Reynolds du 577 8.62 12.6
film liquide Re
Nombre de Reynolds en 10.4 11.4
milieu poreux Rg

Tableau 4.2.1. Comparaison des résultats obtehus 2m.

Cas de la vapeur pure saturée et du mélange vagpeur-
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3. Influence des conditions opératoires

On présente ici une étude de l'effet des diversasditions opératoires sur le
processus de condensation d'un mélange gaz-vapesruh tube vertical a paroi d’épaisseur
négligeable, en faisant varier successivementdesnpetres suivants :

- nombre de Reynolds du mélange gazeux a I'enRégs 400, 800, 16000, 2200

- température d’entrée ' E 90.6, 93.6, 96, 98.2, 99.2 °C

- humidité relative du mélange gazeux a I'entrBlgy = 0.757, 0.845, 0.926, 1

- pression du mélange gazeux a l'entrég= .5, 1, 1.5, 2 atm

- écart entre la température d’entrée du mélangellet de la paroiAT =5, 10, 15, 20 °C
- type de gaz non condensable : hélium, air, arkypton

- rapport des rayons des tubes coaxiaux=R: 0.2, 0.4, 0.6

- coefficient de convection externe : h = 1500,@B@D00 W.rf.K™*

Les calculs ont été effectués pour un mélange gpetr toujours maintenue saturée a
I'entrée du tube, sauf lors de I'étude de l'inflaende I'humidité relative. Dans le cas d’un
mélange non saturé, la condensation ne se prodgeiisiga température de paroi est inférieure
a la température de rosée.

La fin de condensation est considérée atteintejlmrdes évolutions axiales de toutes
les grandeurs (excepté la pression) deviennentigpemhent constantes le long de
I’écoulement. Elle est obtenue pour des longueartubde variables selon les parametres mis
en jeu. Le tableau 4.3.1 présente une synthésealegrs analytiques du débit liquide, de
I'épaisseur de film et de la concentration finale fen de condensation pour différentes
valeurs des parameétres mis en jeu. Dans tous $scea valeurs concordent bien avec les
limites asymptotiques des valeurs numeériques cooretantes. Les résultats numeériques
présentés concernent les évolutions comparativesgdendeurs suivantes : débit liquide,
épaisseur de condensat, nombre de Nusselt, flusnifpee ainsi que les profils de vitesse des

deux phases en fin de condensation déterminégs pagéthode analytique.

89



106@; Qs Cr
Re& = 400, 800, 1.882, 2.366, 493.4, 986.7, 003,
1600, 2200 2.986, 3.318 392714 0.53, 0.53
To=90.6, 93.6, 96 1.983, 2.108, 2.231, 46606.9, 770.5, 0.363,0.421, 0.474,
98.2,99.2 °C 2.366, 2.444 986.7, 1117 0.53, 0.557
H,o = 0.757, 0.845, 1.446, 1.895, 18955.3, 0.53, 0.53,
0.926, 1 2.167, 2.366 22986.7 0.53, 0.53
P,=0.5,1, 2.501, 2.366, 10086.7, 0.5, 0.53,
1.5, 2 atm 2.309, 2.263 81.8, 969.4 0.549, 0.561
AT =5, 10, 2.220, 2.366, 852.6,.986 0.686, 0.53,
15, 20 °C 2.452, 2.526 4001069 0.412, 0.323
Gaz = He, Air, 2.185, 2.366, 66946.7, 0.786 , 0.53,
Ar, Kr 2.405, 2.445 1024076 0.464, 0.309
R"=0,0.2, 2.366, 2.514, 986.7, 4.18 0.53, 0.53,
0.4, 0.6 2.652, 2.774 138579 0.53, 0.53

Tableau 4.3.1. Influence des conditions opérat@uedes difféerents parametres en fin de

condensation. Tube veltiB&sultats analytiques.

3.1. Influence du nombre de Reynolds

En considérant a I'entrée un mélange air vapeuaw&aturée dans les conditiong: P
=1 atm, = 98.2 °CAT =10°C, l'effet du nombre de Reynolds d’entréeng@élange a été
étudié pour un tube vertical en faisant varieg s un intervalle de valeurs correspondant a
un écoulement laminaire : Re 400, 800, 1600, 2200. La température de pagoefhnt
maintenue constante, la concentration finale ggevadu mélange est la méme € 0.53
dans tous les cas, représentant la fraction masslguwapeur non condensée. Les résultats
numériques obtenus présentés sur les figures 4dhf en conformité avec les résultats
analytigues de fin de condensation. Une augmentatie Reg s’accompagne d'un
accroissement de la vitesse et du débit du méléagmisant la condensation d’'une plus
grande quantité de vapeur. Il s’ensuit un net assement de I'épaisseur de film et du débit
liquide obtenu par condensation aveg.Hmn effet, selon la relation (3.7.34g,débit final de
liquide est proportionnel au débit d’entréde mélange, les concentrations initiale et finale

étant maintenues constantes.
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Par ailleurs, les figures montrent clairement eusepentes des courbes représentant les
variations de I'épaisseur et du débit liquide augtaet avec Re En effet, pour Re= 400, les
courbes obtenues sont pratiquement horizontalesti ge z=20, alors que pour Be 2200,
elles continuent encore d’évoluer jusqu’a la saitigube (z= 60). Il s’ensuit que la longueur
de tube nécessaire pour atteindre la condensatioplete augmente avec Réenfin, la
densité de flux thermique pariétale augmente égalémavec Rg en raison de
I'accroissement du gradient de température liqaidie paroi et de la température d’interface.
Le flux de chaleur total reste sensiblement proponiel au débit de liquide, car il provient

essentiellement de la chaleur latente de condensati
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Fig. 4.3.1. Influence du nombre dgiéds d’entrée du mélange air-vapeur d’eau
(a) Epaisseur et débit dedemsat
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Fig. 4.3.1. Influence du nombre de Reynoldsittiée du mélange air-vapeur d’eau

(b) Nombre de Nusselt et fthgrmique

3.2. Influence de la concentration en vapeur

En maintenant a I'entrée du tube le mélange aieuap’eau dans les conditiong
1 atm, Re= 800,AT =10°C, I'étude de l'effet de la concentration\&apeur @ a été menée
selon 2 méthodes différentes:
- d'une part, en gardant le mélange air-vapeurussdurée (a une humidité relativg H 1)
et en faisant varier la température d’entrée dameivalle To= 90.6, 93.6, 96, 98.2, 99.2 °C
correspondant respectivement aux concentratigrss (@6, 0.7, 0.8, 0.9, 0.95,
- d’autre part, en maintenant la température dénfl = 98.2°C fixée, et en faisant varier
’humidité relative d’entrée dans l'intervalle, H= 0.757, 0.845, 0.926, 1 correspondant
respectivement aux mémes concentrations en vapeai0®, 0.7, 0.8, 0.9. Dans ce cas, si la
valeur de K< 0.69, la température de paroi devient supériadeetempérature de rosée et la

condensation ne se produit pas.
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Une augmentation dey Du de Hy affecte les propriétés thermophysiques du mélange
gazeux a l'entrée, entrainant essentiellement wggnantation de la pression partielle de
vapeur, accompagnée d’'une diminution de la pregsatielle et de la fraction massique de
gaz dans le mélange. Dans le premier cas, commetR@&cart de températusT entre la
paroi et le mélange gazeux sont maintenus constdné&nsuit une augmentation de la
vitesse d’entrée §) de la température de parqj €t de la concentration finale en vapeur C
Dans le deuxiéme cas, une augmentation gedthduit & un accroissement de I'écart entre les
concentrations en vapeur initiale et finalg{C;) du mélange, car les températures d’entrée et
de paroi sont maintenues constantes.

Les résultats obtenus présentés sur les figure2.4-8 montrent linfluence
prépondérante deyGur le processus de condensation. Le gradientmeeotration en vapeur
a linterface augmente fortement aveg. @ s’ensuit une nette augmentation du taux de
condensation, du débit liquide de I'épaisseur the & a toute section z du tube. On observe
également une nette augmentation des pentes sxiake courbes au voisinage de la zone
d’entrée, ce qui entraine une réduction importdetéa distance de tube requise pour la fin de
condensation. Par ailleurs, 'augmentation dedigras thermiques et du débit dans la phase
liquide avec @ favorise un net accroissement de la densité detlflarmique et du transfert
de chaleur a la paroi dans la partie supérieurtulde. Toutefois, plus Cest élevée, plus la
décroissance du nombre de Nusselt est importagtelant plus vite vers zéro en fin de
condensation.

Enfin, une analyse comparative des effets de I'kiténirelative et de la température
d’entrée du mélange gazeux montre que le mélangeugasaturé conduit a une épaisseur de
condensat, un débit liquide et un flux de chaldus pmportants que le mélange non saturé,

malgré la méme concentration initiale en vapeur.
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3.3. Influence de la pression d’entrée

En maintenant Re=800, G =0.9, AT= 10°C fixées, linfluence de la pression
d’entrée a été étudiée en la faisant varier dantervalle Ry = 0.5, 1, 1.5, 2 atm. Pour
maintenir le mélange air-vapeur d’eau a I'état isgtil a été nécessaire de faire varier la
température d’entrée comme suitg 3 80, 98.2, 109.9, 118.6°C. Une augmentation de
Po conduit a un accroissement de la dengtdu mélange gazeux et des pressions partielles
de gaz et de vapeur dans le mélange, les fracti@ssiques de chaque constituant restant
fixées dans le mélange a I'entrée du tube. Paauad| I'écart de températudd étant fixe, il
s’ensuit une augmentation de la température de pade la concentration saturante finale du
mélange.

Les résultats obtenus présentés sur les figure3 h@ntrent qu’'une augmentation de
Poentraine une diminution de I'épaisseur et du diébifilm liquide. Ce résultat s’explique par
une diminution de I'écart entre les fractions maises de vapeur (€C;) dU a 'augmentation
de la concentration saturante finale du mélangdedt température de paroj.TLa figure
4.3.5b montre également une légere augmentatidluxithermique avec la pression, car :

- d’'une part, le profil de température liquide étmuasi-linéaire, la densité de flux est
inversement proportionnelle a I'épaisseur de Bim

- d’autre part, la température a l'interface augtaenar elle correspond a la température de
saturation a la pression locale P, du fait de ldtlggse de I'équilibre thermodynamique.

Par ailleurs, la figure montre également que I'aegtation de Pentraine une diminution des
pentes axiales des courbes, conduisant a une igaule la distance de tube requise pour la

fin de condensation.
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3.4. Influence de I'écart de températureAT

En maintenant constants les parametres suivants :1Patm, Rg =800, G =0.9, on
étudie l'effet de I'écart de températufd entre la paroi et le mélange gazeux air-vapeur
d’eau saturée. A température d’entrgdiXéee, les valeurs d’écart adopte®k = 5, 10, 15, 20
°C correspondent respectivement a des températargaroi T,= 93.2, 88.2, 83.2, 78.2 °C.

Les résultats obtenus présentés sur les figured mantrent que, malgré les mémes
valeurs de débit d’entrée, pressignelP concentration en vapeus,des valeurs de I'épaisseur
de film, du débit liquide et du flux thermique neneergent pas vers la méme limite en fin de
condensation. En effet, une augmentation de I'éAdrtentraine une diminution de la
température pariétale, du taux de vapeur résid@eliians le mélange, d’ou augmentation de
I'écart entre les fractions massiques de vapegtr@J. Ce qui conduit & un accroissement des
gradients de température, de concentration en vapeti par conséquent du taux de
condensation. Il s’ensuit une nette augmentatiodéhit liquide, de I'épaisseur de film et du
flux thermique a la paroi. Ces résultats sont cords par I'étude analytique (tableau 4.3.1).
Par ailleurs, les pentes des courbes sont d’aptaatélevées que I'écart de température est
important, ce qui entraine une diminution de laglezur de fin de condensation.

La figure 4.3.4.b montre que le nombre de Nussellifit Nu' représentant la densité
de flux thermique a la paroi et défini par la relat(2.4.12) et le flux thermique total
augmentent avec I'écart de températliie En effet, le transfert de chaleur qui se déroule
essentiellement par conduction a travers le filncoledensat est d’autant plus grand que la
température d’interface est élevée ce qui se trgoli une augmentation du nombre de
Nusselt et du flux thermique a la paroi. A notee djexpression classique de Nu n’a pas été
retenue dans ce cas, car elle contient le termgeT() qui est ici variable, ce qui peut

conduire a des interprétations erronées.
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3.5. Influence du type de gaz non condensable

Dans cette section, on analyse l'influence du tgpegaz non condensable dans un
mélange de vapeur d’eau-gaz non condensablesddesabndensation de cette vapeur. On a
considéré 4 types de gaz: hélium, air, argon, tkryp Leurs masses molaires sont
respectivement : 4.0026, 28.96, 39.95, 83.8 g/bres. propriétés thermophysiques de ces gaz
sont présentées en Annexe 2. Les calculs ont &étwés pour un tube vertical dans les
conditions suivantes xR 1 atm, G = 0.9, Rg = 800,AT =10°C.

Les résultats obtenus sont présentés sur les siguB5. Comme & P, et AT sont
maintenus constants, une augmentation de la maslsérendu gaz entraine un accroissement
de la densitp du mélange gazeux, de la température d’entpéiTmélange saturé et de la
température de paroi,J ainsi qu'une diminution de la concentration fanale saturation G
celle du mélange krypton-vapeur d’eau étant la faisle (G = 0.309). Il s’ensuit une
augmentation du gradient de concentration en vagtedm taux de condensation a l'interface.
Les résultats obtenus montrent que I'évolution’égalisseur de film et du débit liquide, dans
le mélange Kr-vapeur, sont nettement supérieurallascdes autres meélanges. De méme, la
distance requise pour atteindre la fin de la cosdion est la plus courte pour le mélange au
krypton, ayant la masse volumique la plus élevée.

Par ailleurs, parmi les quatre mélanges cités pgefnéent, le nombre de Nusselt et le
flux thermique pariétal les plus élevés sont égal@nobtenus pour le mélange le plus lourd
(au Kr), particulierement au voisinage du bord t'ém du tube ou les gradients de
température et de concentration en vapeur sorglissimportants. Notons que ces résultats
sont similaires a ceux obtenus en faisant variarolacentration en vapeur Car les deux
études considerent en fait les effets des diff@erde fraction massique de vapeur entre

I'entrée et la paroi.
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3.6. Influence du facteur de forme

En gardant le mélange air-vapeur d’eau saturée ldarsonditions : £= 1 atm, Reg=
800, G = 0.9,AT =10°C, I'étude de I'effet du facteur de formeté gnenée sur un systéme
formé de deux cylindres coaxiaux a paroi exterotheyme. Les dimensions du systéme ont
été modifiées en faisant varier le rayon du tuberire dans l'intervalle: R' = 0, 5, 10, 15 mm,
correspondant & un facteur de forme=F0, 0.2, 0.4, 0.6. La hauteur et le rayon du ciykn
externe sont maintenus constants. Par ailleurgtdasion et les températures d’entrée et de
paroi étant également invariantes, la concentrafioale G du mélange gazeux reste
inchangée dans tous les cas.

La figure 4.3.6.a représente les profils de vitessén de condensation calculés par la
solution analytique pour différentes valeurs dutdac de forme. Le cas particulier R' = 0
correspond a un tube cylindrique de rayon R, leiwva offert a 'écoulement étant maximal.
Ce qui entraine un changement radical au niveapdgss de vitesses du mélange gazeux.
La vitesse du fluide est maximale sur I'axe durayte. Dans le cas de 2 cylindres coaxiaux,
la vitesse s’annule a la paroi interne, alors qu@it des vitesses se situe dans la région
meédiane entre les 2 tubes. Le rayon externe R ditaht lorsque R' augmente, I'espace
annulaire entre les 2 cylindres diminue entrainamé¢ forte augmentation de la vitesse
maximale du mélange gazeux au voisinage du picndmbre de Reynolds Rettant
maintenu constant, le débit du mélange gazeuxgragdients de vitesse a l'interface et a la
paroi augmentent considérablement. Il s’ensuihetnaccroissement du taux de condensation
conduisant a une augmentation de I'épaisseur e @ik la vitesse de liquide, du débit de
condensat (figure 4.3.6.b). Par ailleurs, 'augragah des pentes des courbes entraine une
baisse de la longueur de tube requise pour lagficothdensation.

D’autre part, la figure 4.3.6.c montre que le noenbe Nusselt et le flux thermique
augmentent avec le rayon R’, en raison de l'augatientdes échanges thermiques dans les
deux phases par diminution de la distance entreigpdre flux thermique reste sensiblement
proportionnel au débit liquide a toute section dal@aroi. Des évolutions similaires ont été
constatées avec les résultats précédents concégitaitdu nombre de Reynolds du mélange

gazeux, car les deux études considerent I'influglucdebit d’entrée du mélange gazeux.
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3.7. Influence du coefficient de convection externe

Dans cette section, on présente une analyse fledinte du refroidissement convectif
de la paroi du tube vertical supposé en contaat awefluide externe a températurg Tes
calculs sont effectués en maintenant le mélangeagieur d’eau saturée a I'entrée du tube
dans les conditions ;o 1 atm, Rg= 800, G = 0.9,AT = To—Te= 10°C. On fait varier le
coefficient de convectionclentre la paroi et le fluide ambiant comme suig =500, 3000,
6000 W.n.K™* correspondant respectivement aux valeurs suivaitemmbre de Biot :

Bi_ =55, 110, 220.

Dans ce type de conditions aux limites, la pardi sssimise a un refroidissement
convectif externe dont I'intensité varie avec leefficient h.. Le processus de condensation
dépend alors étroitement de I'évolution de la terajpe pariétale qui décroit le long de
I'écoulement et tend asymptotiguement vers la teatpée du fluide externe ambiant. En
effet, les résultats présentés sur les figure§ fitintrent qu’une augmentation des échanges

convectifs favorise la condensation car elle en&ain refroidissement plus rapide de la
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paroi. Il s’ensuit un accroissement de I'épaissaéeirfilm, du débit de liquide obtenu par
condensation et du flux thermique échangé a laipdam densité de flux thermique
(représentée par I'évolution de Nu) est proportedienau coefficient het a I'écart de
température entre la paroi et le fluide externe.vAisinage du bord d’entrée, Nu augmente
avec h mais décroit plus vite au cours de I'écoslmtendant vers zéro en fin de
condensation.

Par ailleurs, les figures montrent que lorsqueokeffecient convectif b augmente, la
distance de tube requise pour atteindre la contienseomplete diminue, en étant minimale
pour la paroi isotherme.. Toutefois, les valewrd'épaisseur de film, du débit liquide et du
flux thermique convergent vers les mémes limitesieide condensation, car I'état final des
fluides (régime hydrodynamique, température et entration en vapeur) est le méme, quelle
que soit Iintensité du refroidissement convectiteene. Enfin, dans le cas de la paroi
isotherme, la condensation est caractérisée par inteesification plus importante des
transferts conduisant a une évolution plus rapel¢épaisseur et du débit de condensat vers

le régime final de fin de condensation.
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4. Condensation de mélanges air-fluides frigorigese

Dans ce paragraphe, on considére la condensatioréldages air-fluides frigorigenes
saturés dans un tube vertical a paroi isothermpagséeur négligeable. Afin d'éviter le
phénomene de renversement de I'écoulement, leslsghour ces types de fluides ont été
effectués dans les conditions suivantes : tubeadsef diametre (D = 2 cm), nombre de
Reynolds élevé a la limite de I'écoulement lami@a{Re = 2200), faibles écarts de
températuredAT = 5°C, fraction massique de vapeur modérge=(Q.85). La température du
mélange saturé a I'entrée du tube est4D°C. Les valeurs de la pression d’entrg@dur les
différents mélanges sont calculées par la relaf@8.32) en fonction de G To et données
dans le tableau 4.4.1.

On a considéré 3 types de fluides frigorigenes2,Ril34a, R152a. Notre choix s’est
porté sur ces fluides pour deux raisons. D’'une, gagt données complétes des propriétés
thermophysiques de ces fluides a I'état liquideagteur sont disponibles dans la littérature et
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sont indiquées en Annexe 2. D’autre part, les ¢aletffectués sur ces fluides ne conduisent
pas a un renversement de I'écoulement sur toutataieur de tube considérée (L = 1.5 m).

Le R12 est un fluide de type CFC (Chlorofluorocamdodont la production a été
arrétée depuis quelques années car le chlore eomtans sa formule détruit la couche
d’'ozone. Ce fluide n’a été considéré dans cettdeétiw’a titre de comparaison avec les autres
fluides. Le R134a et le R152a sont des fluides yge tHFC (Hydrofluorocarbone) sans
impact sur la couche d’'ozone et sont considérésrmdes substituts aux CFC.

Les résultats des calculs effectués sont présentégs figures 4.4.1. D’autre part, le
tableau 4.4.1 présente les valeurs analytiguepa@snétres caractéristiques des écoulements
a I'entrée du tube et en fin de condensation. Malgrméme nombre de ReynoldsoRes
débits d’entrée des mélanges sont difféerents cawikcosités des fluides sont différentes,
celle du mélange air-R12 étant la plus élevée.

La figure 4.4.1.a représente les profils de vitetames les 2 phases a I'entrée et en fin
de condensation. Elle montre que la vitesse dungélgazeux subit une forte décélération au
niveau de l'axe central du tube. Un début de reseraent de I'’écoulement du mélange air-
R134a apparait dans la région centrale du cyliféae.contre, a l'interface liquide-mélange
gazeux, la vitesse atteint des valeurs nettemeguéirimures a celles imposées a I'entrée, celle
du R152a étant la plus élevée. Les écoulemeniguide restent toutefois laminaires, car Re
< 30 pour tous les fluides (tableau 4.4.1).

Par ailleurs, une analyse comparative de la comdiensde ces trois mélanges montre
que les évolutions du taux de condensation etwdutfiermique pariétal sont les plus faibles
pour le mélange air-R12, les plus élevées correlpunau mélange air-R152a (figures
4.4.1.b-c). En effet, ce dernier fluide est carasé par les plus faibles valeurs de masse
molaire et de pression vapeur saturante, conduigiausi au taux le plus bas de vapeur
résiduelle et donc au gradient de concentration en vapepiuke élevé. Son coefficient de
diffusion de vapeur dans l'air est supérieur a cées autres fluides. Il s’ensuit un taux de
condensation plus important, conduisant par cors#ga des valeurs plus élevées de
I'épaisseur de film et du débit liquide par rappaui autres fluides. De plus, il présente les
valeurs les plus élevées de chaleur latente deecsation et de conductivité thermique
liquide, permettant de produire un flux thermiquarigtal plus important que les autres
mélanges.

Enfin, comme pour la condensation des mélangesgeeur d’'eau, le tableau 4.4.1

montre que la variation de pression reste tredefgilar rapport a la pression d’entrée. Les
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écoulements peuvent étre considérés globalemedarss, la pression étant plus faible pour
le mélange air-R152a, et plus élevée pour le mélairgR12.

R12 R134a R152a
Jo (9/s) 0.490 0.486 0.414
Po (bar) 16.65 16.52 12.78

& (mm) |0.0376 0.0420 | 0.0484
e (9/s) 0.0987 0.114 0.118

Rey 18.31 20.73 | 25.86
U (m/s) | 0.0493 | 0.0555| 0.0668
G (Pa/m) | 482.6 4316 | 2545
C 0.812 0.804 | 0.790

Tableau 4.4.1. Evolution des différentes grandaursours

de la condensation de mélanges air-fluidgsiiigenes.
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Fig. 4.4.1. Condensation de mélangefiades frigorigenes
(a) Profils de vitesse atiée et en fin de condensation
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5. Influence des propriétés de la couche poreuse

On considére dans ce paragraphe un tube cylindngugcal dont la paroi est
recouverte d’'une couche poreuse saturée homogépaisiseur e et dont la face externe est
maintenue isotherme a la températuge Oes calculs ont été effectués pour un mélange air
vapeur d’eau saturée en écoulement dans une cendticale de dimensions R = 0.025 m,
L = 1.5 m, dans les conditions suivantes :

- propriétés du mélange gazeux =1 atm, § = 98.2°C, G = 0.9, Rg=800, T,=88.2 °C
- propriétés de la couche poreuse= 0.5, e = 0.04 mm, K = 6.280° m%, F = 0.55)\c = 1,
e = 1.

On fait varier les propriétés de la couche poraised’analyser leur influence sur les
transferts, dans les intervalles suivants :

- épaisseur adimensionnelle: & 0, 0.0016, 0.0024, 0.003 (correspondant & desis de e
comprises entre 0 et 0.075 mm)

- rapport des conductivités thermiqués = 0.5, 1, 2, 5

- nombre de Darcy : Da = £010°, 10%, 10° (correspondant & des perméabilités K comprises
entre 6.2%10° m? et 6.2%10" m?)

L’étude présentée ici est basée sur I'hypothésdejoendensat recouvre totalement la
couche poreuse des I'entrée du tube. Cette hypotstgustifice :

- d’'une part si le taux de condensation est élevbad d’attaque du tube, c’est-a-dire pour

des fortes fractions massiques de vapeur ou poacarrt de température paroi-fluide éleve,

- d’autre part, si la couche poreuse est de faphisseur. De ce fait, I'étude menée ici est
limitée a des faibles valeurs de e, afin de véridfatte derniere hypothese.

Les figures 4.5.1.a-breprésentent respectivement l'influence de I'égmis et de la
perméabilité de la couche poreuse sur les évolutimales du débit de condensat total et du
flux de chaleur transmis a la face externe de laip&es deux propriétés caractérisent le
comportement hydrodynamique du milieu poreux. Eetefes résultats obtenus montrent
gu’'une augmentation de I'épaisseur de la coucheuser entraine un net accroissement du
deébit liquide d’entrée dans le revétement poreuduetiébit de condensat total. Ces résultats
s’expliquent par l'augmentation du volume poreuxetine dans lequel s’effectue

I'écoulement du fluide, ayant pour effet de faveri¢e transfert de condensat a travers le
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réseau poreux. L'augmentation du flux thermiquecdiépaisseur est toutefois plus modérée.
On remarque également que le cas particulier dibe & paroi d’épaisseur nulle conduit aux
variations les plus lentes du débit liquide et bix thermique en comparaison avec celles
obtenues en présence d’'une couche poreuse.

De méme, une évolution similaire est obtenue awex dourbes représentant
linfluence de la perméabilité pour les faiblesewat du nombre de Darcy (Da<)0 Pour
des valeurs plus élevées de la perméabilité, orstaten qu'une augmentation de Da
s’accompagne de variations relativement faibledesigvolutions du débit liquide et du flux

thermique, dans les conditions opératoires adojltées cette étude.

Enfin, la figure 4.5.1.creprésente linfluence de\, représentant le rapport des

conductivités thermiques du revétement poreux eliqlude sur les évolutions du débit de
condensat et du flux thermique. On constate gstilsans effet sur le débit liquide d’entrée en
milieu poreux. Toutefois, son augmentation conduitin net accroissement du taux de
condensation, du débit liquide et du flux thermidte effet, dans ce cas, la température de la
face interne de la couche poreuse diminue, entraimae augmentation des gradients de
concentration a linterface liquide-mélange. Pdleais, le flux de chaleur dégagé par la
condensation traverse par conduction I'épaissede & paroi poreuse. Il s’ensuit ainsi une
évolution plus rapide de la condensation et du theemique, ainsi qu’'une diminution de la
longueur de tube requise pour atteindre la fin @ledndensation. D’autre part, pour les

valeurs de\, inférieures a 1, on constate une diminution dx thermique par rapport au cas

du tube sans couche poreuse. Toutefois, dansdasusis, en fin de condensation, les valeurs
limites du flux thermique total transmis a la parestent inchangées indépendamment des

propriétés de la paroi poreuse.
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(c) Influence du rapport desawetivités thermiques

6. Quelques problémes particuliers

Durant les calculs effectués, on a rencontré paioi probleme de renversement du
sens de I'écoulement, qui se manifeste par desingatke vitesses axiales négatives (contraires
a la direction principale de I'écoulement) au bduine certaine distance relativement longue.
Dans ce cas, il y'a apparition d'instabilités nuimées croissantes conduisant rapidement a
une divergence des calculs puis un arrét du praggnet ce quelles que soient les
dimensions du maillage utilisé. D’une facon géreérdans les conditions adoptées dans notre
étude, on a constaté que ce phénomene de renvetsaiee I'écoulement apparait
systématiquement lors de la condensation de vamewdr saturée dans un tube vertical en
écoulement laminaire. Il se produit généralementiaeau de I'axe du tube. Dans le cas d’un
mélange vapeur-gaz, les conditions suivantes y &ordrables: tube de diameétre élevé,
écoulements a faibles nombres de Reynolds, fouts d@ condensation ayant lieu pour une

forte fraction massique de vapeur et/ou un écartetiepérature paroi-fluide élevé. Par
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ailleurs, ce phénoméne ne s’est pas produit lods dendensation d’'un mélange gaz-vapeur
d’eau, mais apparait pour les mélanges gaz-fldiipszrigénes. Afin d’éviter ce phénomene,
les calculs pour les mélanges air-réfrigérantstdeffectués dans les conditions particuliéres

spécifiees au paragraphe 4.

D’autre part, lors de I'analyse de la condensatians un tube a paroi poreuse, I'étude
menée s’est limitée a des faibles valeurs de |&§gair de couche poreuse, afin de supposer
celle-ci totalement recouverte par le condensatléasrée. En effet, les calculs effectués
montrent que des couches poreuses plus épaissn®talement saturées qu’au bout de
distances non négligeables. Dans cette région, nablggne plus compliqué se pose
concernant la condensation interne en milieu pongovir lequel notre modéle n’est pas
valable. Il apparait ainsi que la déterminationné'@ventuelle valeur critique de I'épaisseur
de couche poreuse peut étre menée plus efficacgroantd’autres géomeétries de systemes,
telles que les plaques planes ou les conduitezdraddles ou inclinées pour lesquelles les
évolutions de I'épaisseur de condensat sont plpsitantes.

7. Conclusion

Dans ce chapitre, on a présenté les résultats owrdela condensation de divers
mélanges vapeur-gaz en écoulement descendant danbeuvertical et dans I'espace interne
délimité par deux cylindres coaxiaux. Les calcufeatués ont permis de déterminer les
évolutions des profils de vitesse, de températdeeconcentration en vapeur du mélange
gazeux, du gradient axial de pression, du débitidiey de I'épaisseur de film et du flux
thermique le long de la paroi externe. Une étudéituence des conditions opératoires a
été ensuite menée en considérant les parametresntii propriétés de la paroi solide,
nombre de Reynolds, pression et concentration geuwadu meélange gazeux, écart de
température paroi-fluide, type de gaz, facteuraimé dans le cas de deux cylindres coaxiaux
et coefficient de convection externe dans le casal’paroi non isotherme. Par ailleurs, une
étude comparative de la condensation de diversngésagazeux air-réfrigérants saturés dans
un tube vertical a paroi isotherme a été égalereffattuée. Elle a permis de déterminer les
évolutions comparatives des taux de condensatidimethermiques des divers réfrigérants.
Enfin, dans le cas d'un tube a paroi poreuse, féstsedes principales propriétés du
revétement poreux (épaisseur, permeéabilité et adivité thermique effective) sur

I’évolution de la condensation et des transfertséod également mis en évidence.
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CONCLUSION

On présente dans ce travail une étude de la coatilemen film par convection forcée
laminaire de mélanges vapeur-gaz dans un tubecakdt dans I'espace annulaire compris
entre deux cylindres coaxiaux a paroi poreuse &ature modéle mathématique élaboré est
basé sur les équations de conservation de massgiatiéité de mouvement, d’énergie dans
les deux phases liquide et gazeuse et de diffudorapeur en mélange gazeux. Les transferts
dans la couche poreuse sont décrits par le model®atcy-Brinkman-Forchheimer. Le
couplage entre les équations des trois phases&stéapar la continuité des contraintes de
cisaillement, des densités de flux thermique etsigas aux interfaces liquide—mélange
gazeux et liquide-couche poreuse. L'épaisseur te fquide est déterminée par une
procédure itérative basée sur I'équation du débgsigue liquide. Les équations sont résolues
par la méthode des différences finies en schémdicitep D’autre part, des solutions
analytiques ont été élaborées permettant de déterrtés profils de vitesse, le gradient de
pression, I'épaisseur de film et le débit de cosderen fin de condensation. Des tests de
validation du modéle numérique et de sensibiliténaillage ont été également effectués. Les
calculs ont été menés dans une vaste gamme ddioaoadipératoires. Les résultats obtenus
permettent de tirer les conclusions suivantes :

- L’épaisseur de film liquide, le débit de conddnsiale flux thermique pariétal augmentent

fortement a l'entrée des tubes, puis tendent asyimpement vers des valeurs limites

correspondant au régime de fin de condensation.

- Dans le cas d’'une paroi externe isotherme, casdgurs augmentent avec le nombre de
Reynolds d’entrée du mélange gazeux, sa tempérasore humidité relative, la masse

molaire des gaz non condensables et I'écart de @anpe fluide-paroi. Dans le cas des
cylindres coaxiaux, elles augmentent par diminutiena distance entre les parois interne et
externe.

- Dans le cas d’'une paroi refroidie par convectigac un fluide extérieur, la condensation est
caractérisée par une réduction des transferts tsamua une évolution plus lente de

I'épaisseur et du débit de condensat. Elle tendefois vers le méme régime final de

condensation compléte que celui obtenu avec lai gtherme.
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- La longueur de tube requise pour atteindre ladnla condensation augmente avec le
nombre de Reynolds d’entrée du mélange. Elle déaraic la concentration en vapeur du
mélange gazeux, I'écart de température paroi-flualenasse molaire du gaz non condensable
et le coefficient d’échange convectif externe.

- L’étude de la condensation de mélanges air-feifdgorigenes saturés dans un tube vertical
a paroi isotherme a été également effectuée, emsidé&rant trois réfrigérants: R12, R134a,
R152a. L'analyse comparative des résultats obtenas ces trois mélanges montre que les
évolutions du taux de condensation et du flux theue pariétal sont les plus faibles pour le
mélange air-R12, les plus élevées correspondannéange air-R152a. Par ailleurs, un
renversement du sens de I'’écoulement gazeux saipeadvoisinage de I'axe du tube en fin

de condensation, dans le cas du mélange air-R134a.

- Dans le cas d'un tube a paroi poreuse, les gsuthontrent que le débit de condensat et le
flux thermique augmentent de fagon significative@Vépaisseur et la conductivité thermique
effective de la couche poreuse. Par contre, I'arilte de la perméabilité n’est importante que
pour les faibles valeurs du nombre de Darcy, dassconditions opératoires adoptées dans
cette étude.

Signalons enfin quelques perspectives de rechejuhg@araissent intéressantes a la
suite de ce travail:
- extension de I'étude au régime ondulatoire oululent en convection forcée, mixte ou
naturelle,
- étude d’'un écoulement diphasique de mélange gaastendant et de condensat liquide a
contre-courant,
- modélisation de la condensation dans des systBoreontaux ou inclinés a paroi poreuse,
en vue de la détermination d’une éventuelle vatieullépaisseur optimale de couche poreuse,
- mise en ceuvre d’'un modele mathématique adéquebrsidérant les termes de diffusion
axiale dans les équations de transfert afin de tmanpte du probléme de renversement du

sens de I'écoulement.
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ANNEXE 1

PROPRIETES DES MILIEUX POREUX

On présente dans cette section un bref apercundiésns de base relatives aux
transferts en milieu poreux. On trouvera des étydies approfondies dans ce domaine dans
les références [45, 46, 47].

1. Introduction

On appelle milieu poreux un corps de texture corgEmportant une matrice solide
délimitant et englobant des vides appelés poreenfples: sols, sable, matériaux de
construction, ...). Ces vides peuvent communiquereeatix et contenir une ou plusieurs
phases fluides pouvant s’écouler au sein du miliayprincipale propriété d’'un milieu poreux
est sa porosité définie comme suit :

Ve
Vt
V), = volume des pores
Vi = volume apparent total de I'échantillon du milgareux

Les valeurs de peuvent varier dans une vaste gamme selon laenaturmilieu

poreux (de 0.02 pour un béton compact a 0.93 @ofilble de verre) [45-46].
2. Modéles d’écoulement en milieu poreux

Les lois d’écoulement et de transfert en milieuepar nécessitent la définition
préalable d’'un volume local de mesure, appelé velél@mentaire représentatif (noté VER).
Il doit étre suffisamment grand pour étre reprém@ntc’est-a-dire pour permettre la
caractérisation de toute propriété, mais suffis@nt petit pour que la grandeur ainsi définie

conserve un caractere local. Lorsque les propri&iéales, définies sur le VER, sont
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indépendantes de la position de celui-ci au seif’é@hantillon poreux, le milieu est dit
homogene a une échelle qualifiée de macroscop#fitd ).

(@) microstructure (b) macrostructure

A aire interfaciale solide-fluide
V; volume occupé par le fluide
Vs volume occupé par le solide

Fig. ALl.1. Représentation schématique du volumgride de moyenne [45]

- Vitesse de filtration
Pour un écoulement unidirectionnel d’un fluide slam échantillon de milieu poreux de

section droite S, on définit la vitesse de filwati, :

_ O
U =t
P PsS

pr = masse volumique du fluide

gr = débit massique du fluide a travers la section S

- Loi de Darcy

Cette loi a été établie par Darcy (1856) sur laebd’observations expérimentales. Elle
régit 'écoulement stationnaire a faible vitesserdfluide incompressible newtonien a travers
un milieu poreux homogene et isotrope :

U, = (-TP+p,Q)
Hs

Hf = viscosité dynamique du fluide
P = pression du fluide dans le milieu
K = perméabilité du milieu poreux
K dépend uniquement de la porosité et de la géonde la structure poreuse. Elle est

déterminée soit par des mesures expérimentalescaloulés par des modeles théoriques
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géométriques ou basés sur les écoulements en t@fdibl. Parmi les modeéles utilisés, citons

en particulier la relation de Kozeny-Carman valgidear les milieux granulaires isotropes :
d?®

d = diametre moyen des grains

Co = coefficient de forme compris entre 3.6 et 5qsda forme des grains)

- Nombre de Reynolds :
On définit un nombre de Reynolds pour les écoufgsen milieu poreux :

_ UK

\

Re,

On distingue alors 3 régimes d’écoulements :

- Pour Rg< 1, les forces visqueuses sont predominantese $&giéométrie locale influence
I’écoulement (échelle du pore). Le régime d’écowdatrest laminaire et la loi de Darcy est
valable,

- Pour 1< Rg< 100, les forces d'inertie augmentent et la loiDbecy n’est plus applicable
(régime transitoire),

- Pour Rg> 100, les forces d'inertie deviennent prédominsietde régime devient turbulent.
Les valeurs du nombre de Reynolds de transitios ieerégime turbulent sont encore des

sujets de controverse.

- Modéle de Forchheimer

Pour Rg> 1, les vitesses de filtration sont importantetestforces d’inertie deviennent
importantes. La résistance totale a I'écoulemesulté des contributions visqueuses et
inertielles. Une modification empirique de I'équati de Darcy a été apportée par
Forchheimer (1901). L’équation de Darcy- Forchheiest la suivante :

= = Up pfF‘— o
OP=p;g-H; — ——=|Up|U
pfg uf K \/R PI~P
F= paramétre adimensionnel de Forchheimer, carstigéie de la matrice solide
Il peut étre estimé pour les milieux poreux gramakapar la relation [45] :

_175@1-e)VK
R A
de

d = diametre moyen des grains

Toutefois, la valeur la plus couramment adoptédgsaauteurs est F=0.55 [45]
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- Modele de Brinkman

Lorsque la perméabilité est importante, la loi gedy devient inapplicable, car il faut
tenir compte des forces de frottement visqueuxuldd, qui sont du méme ordre de grandeur
que la résistance a I'écoulement engendrée paalaaa poreuse. Une autre modification a la
loi de Darcy a été apportée par Brinkman (1947)ragautant un terme représentant les

contraintes visqueuses.

_,

oP= Pfg My p"’UeDzUp

He = viscosité effective du fluide en écoulement denwilieu poreux (K# L)

Le dernier terme de cette équation (appelé termBragman) a pour principal intérét de
satisfaire la condition d’adhérence a la paroisiaque pour I'étude du comportement d’'un
milieu poreux adjacent a un fluide. En incluant mesdifications empiriques de Brinkman et

Forchheimer dans une méme équation générale, mnbbt
Up G _PFIG g
OP=p g, ~* +ueD D

La difficulté dans l'utilisation du modele de Bkiman réside dans |'évaluation de la
viscosité effective gLqui est fonction de la porosité du milieu et deglométrie de sa
structure poreuse. Brinkman a assimilé la viscogfttective du milieu a celle du
fluide (pe~py). Par contre, pour des milieux fortement perméabtgoour des nombres deyRe
élevés, les études expérimentales ont montré quedkeurs de gisont trés supérieures a

celles de p

- Equation de conservation de quantité de mouvement
Par analogie avec les équations de Navier-Stakes,termes d’advection ont été

introduits dans I'équation de conservation de gtewde mouvement en milieu poreux.

ﬂ

p.Fl= =
B G H)Up = TP+ -y~ 2 +102Up - [0

Dans la partie droite de cette équation, les 3idextermes représentent respectivement :

- le terme de Darcy (effets de viscosité a I'eéahalicroscopique)

- le terme de Brinkman (effets de viscosité a l&ehmacroscopique)

- le terme de Forchheimer (effets d’inertie a I'élidn microscopique).

Dans le cadre de ce travail, nous avons retene dethiére équation pour la modélisation des

écoulements en milieu poreux, avec une viscosiéetie égale a celle du fluidedg k).
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3. Equation de conservation de I'énergie

En assimilant le milieu poreux a un milieu contiitif unique, on admet que dans
tout le volume élémentaire représentatif, les taatpées locales du solide et du fluide sont
égales (équilibre thermodynamique local). Cette ohiygse conduit a la formulation a

I’échelle macroscopique de I'équation de conseowvatie I'énergie comme suit :
il U, 5T =divx IT
(pcp)pE-l- (pcp)f p* - IV( e )

Ou (pcy)p et (Pcy)r représentent respectivement les capacités caleesi du milieu poreux et
du fluide. La conductivité thermique effectike du milieu poreux est une fonction complexe
des conductivités thermiques des phases solidéuide fau sein du milieu poreux, de sa
structure et des vitesses de filtration a traversnllieu lorsque celles-ci sont importantes.
Divers modeles sont utilisés pour évalagren assimilant le milieu poreux a une structure
géométrique simple réguliére et permettant d’albb@uties relations mathématiqueshdesn
fonction deAg, As, €.

As, Af = conductivité thermique des phases solide edélgiu milieu poreux.

Parmi les modeles les plus utilisés, les modéleticphers série et parallele conduisent
respectivement aux valeurs limites inférieure gbésieure de la conductivité thermique
effectiveA¢[45]:

- Modele paralléle A, =X, + L—€)A,

- Modele série : A =eAi + L-eAL

En conclusion, les équations présentées ci-dgsmusettent généralement une étude
satisfaisante pour de nombreux problémes de tnasgfie milieux poreux. Toutefois, du point
de vue théorique, la modélisation des transferidestécoulements en milieux poreux reste
encore complexe en raison de leur structure cong@ti des interactions couplées entre

phénomenes hydriques et thermiques au sein dgealgymatériaux.
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ANNEXE 2

PROPRIETES THERMOPHYSIQUES DES FLUIDES

On présente en annexe 2, les principales proprigt&snophysiques des fluides
suivants : eau liquide, vapeur d’eau, fluides frigénes (R12, R134a, R152a) a I'état vapeur
et liquide, gaz non condensables (hélium, airp@rgrypton) et mélanges gaz-vapeur. Sauf
indication contraire, ces propriétés sont généraigraxprimées dans les unités suivantes :

- conductivité thermiqua en W.m".K™,

- viscosité dynamiqup en kg.m*.s ™,

- masse volumiqup en kg/nf,

- chaleur massiqug en J.kg.K™,

- chaleur latente de condensatiqreh J/kg,

- coefficient de diffusion moléculaire de la vapeans le gaz Pen nf/s,

- pression de vapeur saturantee® atm

Ces propriétés ont été calculées soit a partiretltions empiriques ou théoriques, soit par
interpolation a partir de valeurs tabulées [50-88]e étude comparative des valeurs obtenues
avec les diverses corrélations proposées danstéaature par rapport aux valeurs exactes
selon les tables de données des propriétés thegsigpkes des fluides a été préalablement
menée. Parmi les diverses formules proposées, anars retenu celles dont I'erreur relative
est minimale (ne dépassant généralement pas 2 8dalgamme de températures et pressions

mises en jeu).

1. Propriétés de I'eau liquide

Les corrélations empiriques ci-dessous sont ugidispour le calcul des propriétés
physiques de 'eau liquide saturée. Elles sontiegiples dans I'intervalle de température 20-
300°C correspondant a un domaine de pression deasah 0.0025 - 8.5 MPa. Toutes ces

corrélations sont proposées par Crabtree et gl. [50
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- Masse volumique :
p_(t) =A +Bt, +Ct?

Avec T==1.8t+ 32,
A = 1004.789042, B =0.046283, C =7.973&10*
ten °C,p, en kg/ni

- Viscosité dynamique :

a+ct
t)=exg —— =
ML F{1+ b.t+d.t2j

Avec a=-6.325203964 , b=8.7053%70°
c=-0.088832314 , d=9.65%10"
ten °C, u en kg.nmt.s*

- Conductivité thermique :
AL(T) = A+B.t+C.6+D.1

Avec A =0.5677829144, B = 1.8774%aD°,
C =-8.179x10°, D = 5.6629477810°
ten °C\_ en W.mt.K*

- Chaleur massique :
Co = [(A+Ct)/(1+Bt+Dt )]

Avec A =17.48908904, B =1.6750%10°
C =0.03189591, D =2.874&10°
ten °C, g_en kJ.kg K™

2. Propriétés des gaz non condensables

On considere 4 gaz: hélium, air, argon, kryptoontdles propriétés sont les
suivantes :
- Masse volumique :
Selon la loi des gaz parfaits :
_PM,
RT

Py
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T = température en K
Py = pression partielle du gaz
R= constante des gaz parfaits = 8.314 Jmil*

Mg = masse molaire du gaz

- Propriétés de I'air sec :
Les corrélations empiriques utilisées pour le dattes propriétés physiques de l'air
sec sont proposees par Reid et al. [51]

Chaleur massique:
CodT) =1000+2.%10°T%, TenK, gaen J.kg K*

Viscosité dynamique:
Ha(T) = 1.488%10°TH%(118+T), Ten K, pen kg.m*s™

Conductivité thermique:

Aa(T) = 1.19510°TH%(118+T) , T en Khoen W.m.K™?

Les propriétés des autres gaz sont calculées pampatation linéaire a partir des valeurs
présentées dans les tableaux ci-dessous :

Hélium :

t(°C) 20 40 60 80 100

Co (J.kg" K™ 5193 5193 5193 | 5193 5193

A (W.mt K™ 0.1535 | 0.1607 | 0.167f 0.1746 0.1814
n (10°kg.mts?) |19.62 20.52 21.41] 22.29 23.15

Argon :

t(°C) 50 60 70 80 90 100

Co (J.kg".K™) 521 521 521 521 521 521

A (W.mit K™ 0.01898 | 0.01945 0.01992 0.02038 0.02084 0.02f29
u (10°kg.mts?h |24.3 24.91 25.51 26.1 26.69 27.27
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Krypton :

t(°C) 40 70 100

Co (J.kg" K™ 249.07 | 248.9 248.71
A (W.mt K™ 0.0098 | 0.0105 0.0113
U (10°kg.m*s?h |26.2 28.2 30.5

3. Propriétés de la vapeur d'eau

Les corrélations empiriques utilisées pour le wladtes propriétés physiques de la vapeur
d'eau (Gv, W, Av, Rs, Tsas Lc) sont proposées par Fujii et al. [52], Irvine ekey [53],
Crabtree et al. [50].

- Masse volumique :
Selon la loi des gaz parfaits:

— I:)V'\/|V

Py RT
P, = pression partielle de vapeur

M, = masse molaire de la vapeur d’eay, ML8 g/mol )

- La chaleur massique de la vapeur saturante sstloalculée selon I'équation suivante :

Cov = 1863 + 1.6810°%*°+ 1.10™%%°, ten °C, g en J.kg K™

- La viscosité dynamique de la vapeur saturantileesest calculée selon I'équation suivante :
Uy =(8.02+0.04.t)18, ten °C, yen kg.m*s?

- La conductivité thermique de la vapeur saturaséehe est calculée selon I'équation
suivante:
Ay = 0.0187+1.6810°t”"+5. 710>, ten °CA, en W.m .K?

- Pression de vapeur saturante et températuretai@an :
B
T =A+
sl Ln(P,,,x10%)+C

sat

B
P =ex h—c x10°
sat p Sat_A )

Avec A=42.6776; B =3892.7; C =9.48654
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TenK, PenPa
Domaine de validité : 611 Pa s &K 1.233x 10Pa et 273.16 K< 600.0 K

- La chaleur latente de condensation de la vapeaudest calculée selon I'équation suivante :
Lo(t)= (A + Bt + Cf + D)2

Avec A = 6254828.560, B =11742.337953,
C =6.336845, D=0.049241,
ten °C, lken kJ/kg

4. Propriétés des mélanges gaz-vapeur

a. Pression totale du mélange
Selon la loi de Dalton :
P=R+R
Ry, R = pressions partielles de gaz et de vapeur
b. Concentration en vapeur :
La concentration en vapeur du mélange est le ragpdre la masse de vapeuy sur

la masse totale du mélange contenu dans un volume V

co_ ™ _ Py
Irng-i-rnv pg+pv

Par combinaison des relations, on obtient :

- M,R,
IvlvPv +Mg (P_Pv)

Si le mélange est saturé en vapeur, on obtienpiéssion de la concentration saturante :

M VPVS (T)

Csat (P’T) ) M vva(T) +M g (P_ va(T))

My, Mg = masses molaires de la vapeur et du gaz
Pression partielle de vapeur :

_p A=Wy _ PC
Y 1+W,(@-D)  C-a)+a

Avec o = M,
Mg

W = fraction massique de gaz dans le mélange

126



c. Masse volumique :
Dans I'hypothése d’'un mélange idéal de gaz pasfétsmasse volumique du
mélange s’écrit:

Py _ IvlvPv

C RTC

d. Chaleur massique :
La chaleur massique du mélange gazeux est égalmayenne pondérée des chaleurs

massiques de ses constituants :

Co = C.v+(1-C).Ga

e. Viscosité dynamique :
Elle est calculée selon la formule donnée par Real. [51]:

u= XyHy + Xgug
Xy +Xg¢v Xg +Xv¢g

avee Re My _ (1 RO 025)2 _&

o, b J8+8/a - B EUR

Xv, Xg = fractions molaires de vapeur et de gaz danglange

f. Conductivité thermique :
Elle est calculée selon la formule donnée par RBeal. [51] :
Xv)\v + Xg)\g

Xy ¥ Xg0  Xg+X,bg

(1+ (G .R)—O.Sa 025)2
V8+8a

avec ¢=

g. Coefficients de diffusion
La diffusivité moléculaire de la vapeur d’eau ddiag est calculée a partir de la

relation Marrero et Mason [54]:

2072

Diorar = 187><10'1°TT pour 280 K < T < 450 K

Avec Dy, o 4 €N nf/s, T en K et P en atm.

Pour les autres gaz, le coefficient de diffusiancasculé a partir de la relation suivante :
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5 _(1.8583><1O‘7)T3/2( 1,1 ]“2
AB —
Po3sQp M, Mg

Dag = coefficient de diffusion binaire pour un mélarige2 gaz A et B (en 7s)
P = pression (en atm)
T = température (en K)
Ma, Mg = masses molaires des gaz A et B (en g/mol)
oas = diamétre de collision des molécules A et B (@n A
Qp = intégrale de collision (sans dimension)
Les valeurs d€p etaag sont calculées selon les méthodes suivantes :
Oag =(0a+08)/2
Oa, Og désignantles diamétres transversaux des molécules A et B
Qp = AT B+Cexp(D.T') + Eexp(F.T') + G.expH.T")
Avec T'=KTékas
A=1.06036, B=0.15610, C=0.19300, D=0.47635,
E=1.03587, F=1.52996, G=1.76474, H=3.89411
€ag = profondeur de puits de potentiel effective plegrcollisions des molécules A et B
€, €g = profondeurs de puits de potentiel pour les mo&cA et B (en J)
s =\ Entn
k = constante de Boltzmann (k = 1.3808 2% J/K)
Les valeurs des constantes de Lennard-Janesk) et My sont données dans le tableau ci-

dessous [54]:

o(R) elk (K) Mg (g/mol)
Air 3.711 78.6 28.96
He 2.551 10.22 4.003
Ar 3.542 93.3 39.95
Kr 3.655 178.9 83.8
H,O 2.641 363 18.02

Tableau A2.1. Constantes de Lennard-Jones et

masses molaires des gaz coresdb4]
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Les constantes ete/k peuvent également étre calculées a partir dasaes :

o = (2.3551- 0087w)(T, /P.)Y?
E = (0.7915+0.1693w)T,

T, = température critique en K

P. = pression critique en atm

w= facteur acentrique calculé comme suit :
w=-10-log,,(P) pour T.=0.7

P, = pression réduite ;B P/R

T, = température réduite :, ¥ T/T,

Les valeurs des températures critiques, pressigtigues et masses molaires sont

données ci-dessous :

T¢ (K) Pc(atm) M (g/mol)
H.O 647.3 218.36 18.02
Air 132.65 37.23 28.96
He 5.15K 2.246 4.003
Ar 150.85 48.35 39.95
Kr 209.35 54.31 83.8
R12 385.12 40.83 120.93
R134a 374.18 40.03 102.03
R152a 386.41 44.58 66.05

Tableau A2.2. Températures critiques, pressiatigwes

et masses molaires des fluides considérés [54]
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5. Propriétés thermophysiques des fluides frigorigees
Les propriétés des fluides frigorigenes a I'étgpewa et liquide sont calculées par
interpolation linéaire a partir des valeurs ci-aessd’apres les tabes de données disponibles

dans ASHRAE Handbook [55]:

Réfrigérant R12

T Rs L \ h h G Cov W H AL A

°C MPa kg/h  ni/kg  kdlkg  kJ/kg kJ/(kg.K) pPa.s mwW/(m.K)
10 0.42267 1363.2 0.04135 209.46 357.18.954 0.656 223.8 11.152.37 9.39
12 0.44895 1356.5 0.03901 211.38 358.08.958 0.661 219.1 11.231.67 9.51
14 0.47643 1349.7 0.03683 213.31 358.868.962 0.667 2146 11.310.97 9.62
16 0.50514 1342.8 0.03480 215.24 359.70.967 0.672 210.1 11.400.27 9.74
18 0.53513 1335.9 0.03290 217.18 360.58.971 0.678 205.7 11.48 9.66 9.86
20 0.56642 1328.9 0.03112 219.14 361.3®.976 0.685 201.4 11.5768.9 9.98
22 0.59905 1321.8 0.02946 221.10 362.10.981 0.691 197.2 11.6568.2 10.10
24 0.63305 1314.6 0.02790 223.07 362.90.986 0.697 193.1 11.7467.5 10.23
26 0.66846 1307.4 0.02643 225.05 363.76.991 0.704 189.0 11.8366.8 10.36
28 0.70531 1300.1 0.02506 227.04 364.54.997 0.711 185.0 11.9266.1 10.49
30 0.74365 1292.7 0.02377 229.04 365.31.002 0.718 181.1 12.0165.4 10.62
32 0.78350 1285.2 0.02256 231.06 366.071.008 0.726 177.3 12.1064.8 10.75
34 0.82491 1277.6 0.02142 233.08 366.811.014 0.734 1735 12.1964.1 10.89
36 0.86791 1269.9 0.02034 235.12 367.541.020 0.742 169.8 12.2863.4 11.03
38 0.91253 1262.2 0.01933 237.16 368.26..026 0.750 166.1 12.3862.7 1118
40 0.95882 1254.3 0.01838 239.22 368.96..033 0.759 1625 12.4862.1 11.33
42 1.00680 1246.3 0.01748 241.29 369.65..040 0.768 159.0 12.5761.4 11.8
44 1.05660 1238.1 0.01662 243.38 370.33..048 0.778 1555 12.6760.7 11.63
46 1.10810 1229.9 0.01582 245.47 370.98..055 0.788 152.0 12.7860.0 11.79
48 1.16140 1221.5 0.01505 247.59 371.62.063 0.798 148.6 12.8859.4 11.96
50 1.21660 1213.0 0.01433 249.71 372.24..072 0.810 145.3 12.9958.7 12.13
52 1.27370 1204.4 0.01365 251.85 372.85.081 0.821 1419 13.1058.0 12.31
54 1.33270 1195.6 0.01300 254.01 373.431.090 0.834 138.7 13.2157.3 12.49
56 1.39380 1186.6 0.01238 256.18 373.99.100 0.847 135.4 13.3356.7 12.68
58 1.45680 1177.5 0.01180 258.38 374.53.111 0.861 132.2 13.4556.0 12.87
60 1.52190 1168.1 0.01124 260.58 375.08..122 0.876 129.1 13.5755.3 13.08

Tableau A2.3.a. Propriétés thermophysiques filigééant R12 [55].
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Réfrigérant R152a

T Rs L \ h h CoL Cov H H A A

°C MPa kg/fh n/kg  kd/kg  kdkg kJ/(kg.K) kJ/(K). uPa.s pPas mw/(m.K)
10 0.37277 936.1 0.08583 217.843.78 1.734 1.152 194.7 9.5104.5 13.03
12 0.39812 931.3 0.08052 220.645.08 1.742 1.164 190.1 9.5803.6 13.25
14 0.42476 926.6 0.07560 224.516.36 1.750 1.177 185.6 9.68902.7 13.48
16 0.45275 921.8 0.07104 227.647.62 1.759 1.190 181.3 9.7301.8 13.71
18 0.48211 916.9 0.06680 231.518.86 1.768 1.203 177.1 9.801.0 13.95
20 0.51291 912.0 0.06286 234.B20.09 1.776 1.217 173.0 9.8700.1 14.18
22 0.54517 907.0 0.05919 238.3£21.30 1.786 1.231 169.0 9.999.3 1442
24 0.57894 902.0 0.05577 241.%22.50 1.795 1.246 165.1 10.028.4 14.66
26 0.61428 896.9 0.05258 245.523.67 1.805 1.261 161.3 10.1®7.5 14.91
28 0.65122 891.8 0.04960 249.524.83 1.815 1.277 157.6 10.18®6.7 15.16
30 0.68982 886.6 0.04682 252.8525.96 1.826 1.293 154.0 10.2®5.9 15.41
32 0.73012 881.4 0.04422 256.427.07 1.837 1.309 1504 10.345.0 15.67
34 0.77216 876.0 0.04179 260.528.16 1.848 1.326 147.0 10.4B4.2 15.93
36 0.81600 870.7 0.03951 263.8529.23 1.860 1.344 143.6 10.5®3.3 16.20
38 0.86169 865.2 0.03737 267.630.27 1.872 1.362 140.3 10.5825 16.47
40 0.90927 859.7 0.03536 271.331.28 1.885 1.381 137.1 10.6®1.7 16.74
42 0.95879 854.1 0.03348 275.B532.27 1.898 1.401 134.0 10.7%0.8 17.03
44 1.01030 848.4 0.03170 278.%33.23 1.912 1.421 130.9 10.840.0 17.32
46 1.06390 842.6 0.03004 282.B34.16 1.926 1.443 1279 11.2B9.2 17.60
48 1.11960 836.7 0.02846 286.6:35.06 1.941 1.465 125.0 11.388.4 17.90
50 1.17740 830.8 0.02699 290.%35.93 1.957 1.489 122.1 114875 18.22
52 1.23740 824.7 0.02559 294.4B6.77 1.974 1.513 119.2 11.5386.7 18.54
54 1.29970 818.6 0.02427 298.387.56 1.992 1.539 116.5 11.685.9 18.87
56 1.36430 812.3 0.02303 302.338.32 2.010 1.566 113.7 11.7@5.1 19.21
58 1.43130 805.9 0.02185 306.389.04 2.030 1.595 111.1 11.884.2 19.56
60 1.50070 799.4 0.02074 310.3839.72 2.051 1.626 108.4 12.0B83.4 19.92

Tableau A2.3.b. Propriétés thermophysiques digérant R152a [55].
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Réfrigérant R134a

T Rs PL \ R CoL Cov H H AL A

°C MPa kgih nilkg  kdlkg  kdlkg  kJ/(kg.K) kJ/(Ky pPa.s pPas mwW/(m.K)
10 0.41461 1261.0 0.04944 213.58 404.3.370 0.945 238.8 11.1587.6 12.40
12 0.44301 1254.0 0.04633 216.33 495.41.377 0.956 2329 11.2386.7 12.58
14 0.47288 1246.9 0.04345 219.09 496.51.383 0.967 227.1 11.3285.9 12.77
16 0.50425 1239.8 0.04078 221.87 4D7.6..390 0.978 221.5 11.4085.0 12.95
18 0.53718 1232.6 0.03830 224.66 4D8.61.397 0.989 216.0 11.4984.1 13.14
20 0.57171 1225.3 0.03600 227.47 4)9.71.405 1.001 210.7 11.5883.3 13.33
22 0.60789 1218.0 0.03385 230.29 410.71.413 1.013 205.5 11.6782.4 13.53
24 0.64578 12105 0.03186 233.12 411.81.421 1.025 200.4 11.7681.6 13.72
26 0.68543 1202.9 0.03000 235.97 &42.1.429 1.038 195.4 11.8580.7 13.92
28 0.72688 1195.2 0.02826 238.84 &43.1.437 1.052 190.5 11.9579.8 14.13
30 0.77020 1187.5 0.02664 241.72 8WA4.1.446 1.065 185.8 12.0479.0 14.33
32 0.81543 1179.6 0.02513 244.62 745.1.456 1.080 181.1 12.1478.1 14.54
34 0.86263 1171.6 0.02371 247.54 72A6.1.466 1.095 176.612.24 77.3 14.76
36 0.91185 1163.4 0.02238 250.48 @H7.1.476 1.111 172.1 12.3476.4 14.98
38 0.96315 1155.1 0.02113 253.43 53HS8. 1.487 1.127 167.7 12.4475.6 15.21
40 1.0166 1146.7 0.01997 256.41 .439 1.498 1.145 163.4 12.5574.7 15.44
42 1.0722 1138.2 0.01887 259.41 .220 1.510 1.163 159.2 12.6573.9 15.68
44 1.1301 11295 0.01784 262.43 .MP1 1.523 1.182 155.1 12.7673.0 15.93
46 1.1903 1120.6 0.01687 265.47 .921 1.537 1.202 151.0 12.8872.1 16.18
48 1.2529 11115 0.01595 268.53 .@22 1.551 1.223 147.0 13.0071.3 16.45
50 1.3179 1102.3 0.01509 271.62 .4R3 1.566 1.246 143.1 13.1270.4 16.72
52 1.3854 1092.9 0.01428 274.74 .¥R24 1.582 1.270 139.2 13.24 69.6 17.01
54 1.4555 1083.2 0.01351 277.89 .824 1.600 1.296 135.4 13.37 68.7 17.31
56 15282 1073.4 0.01278 281.06 .425 1.618 1.324 131.6 13.51 67.8 17.63
58 1.6036 1063.2 0.01209 284.27 .26 1.638 1.354 127.9 13.65 67.0 17.96
60 1.6818 10529 0.01144 287.50 .626 1.660 1.387 124.2 13.79 66.1 18.31

Tableau A2.3.c. Propriétés thermophysiques digegaint R134a [55].
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ANNEXE 3

PARAMETRES ADIMENSIONNELS

L'utilisation des variables adimensionnelles (2-8)1dans les équations de transfert
(2.3.1-11) et les conditions aux limites associ¢2s3.12-47) conduit aux paramétres

adimensionnels suivants :
- Distance adimensionnelle entre parcﬁgl—% (A3.1)

- Caractéristiques du mélange gazeux :

2pUo (R-R')

Nombre de Reynolds du mélange a I'entréee; = " (A3.2)
0
Nombre de FroudeFr= \/ULR (A3.3)
g
Nombre de PrandtlPr, =Z—M (A3.4)
M
Nombre de SchmidiS;cz\E)—M (A3.5)
Rapport des masses molaireg:mV (A3.6)
9
- Caractéristiques du film liquide :
Nombre de Prandtl liquidePr. =Z—L (A3.7)
L
T,-T
Nombre de Jakob\lazw (A3.8)
U2
Nombre d’Eckert Ec=—%— (A3.9)
CoL(To—Ty)
- Caractéristiques du milieu poreux :
Nombre de Darcy: Da = KR (A3.10)
Epaisseur adimensionnelle de la couche poregisee/R (A3.11)

Porosité du milieu poreuws:
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Coefficient de Forchheimer : F

- Propriétés physiques des fluides :

Rapport des chaleurs massique;s:.w (A3.12)
pM
Rapport des conductivités thermique’s:.}}‘\—“”, Ne :;\‘—e (A3.13-14)
L L
Rapport des viscosités dynamiquesp’ =Hu M =He L, = He (A3.15-17)
My Ho ML
Rapport des viscosités cinématiquef,gz;v—k (A3.18)
Vo
Rapport des masses volumiqueé:.z—M, o =% (A3.19-20)
L 0
) . h R
- Nombre de Biot Bi, =—=— (k=1L, P) (A3.21)

k
Ces groupements adimensionnels apparaissent edangdes équations et conditions

aux limites, suite a leur réécriture sous formeaui@d(2.5.21-2.5.62).
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ANNEXE 4

ALGORITHMES DE RESOLUTION DES
SYSTEMES ALGEBRIQUES D'EQUATIONS

Dans ce travail, les systemes d’éguations obteapess discrétisation des équations
de transfert sont résolus par les méthodes suwante
- méthode de Thomas pour les équations de conger\d I'énergie et de diffusion a matrice
tridiagonale,
- méthode de Gauss réadaptée pour les équatiamndervation de quantité de mouvement a
matrice non tridiagonale.

Notre choix s’est porté sur ces méthodes car Istesyes considérés sont a matrice a
diagonale dominante et de taille relativement néduies méthodes directes sont alors les
mieux adaptées, car conduisent pratiquement autices mathématiques exactes, les erreurs

d’arrondi étant relativement faibles.

1. Méthode de Thomas

L’algorithme de Thomas (ou méthode TDMA: TriDiagbmdatrix Algorithm) est
une méthode numérique pour la résolution rapidsyd&mes d’équations linéaires a matrice
tridiagonale. Elle présente l'avantage d’occupee ynstace mémoire plus réduite qu’une
matrice normale (3 tableaux de dimension N+1 audiene matrice de dimension (N¥1)

On consideére le systeme (&)€(D) & matrice A tridiagonale, a (N+1) équati@igébriques

a (N+1) inconnues s’écrivant sous la forme suivante

b, ¢, 0 0 O 0 0 Y @ d,
a b, ¢ 0 O 0 0 @ d,
0 . 0 .

0 a b ¢ 0 @ |=| d
0 0

o . . Ang bya Cna | O | [ dya
0 0 0 0 0 ay by Mo dy
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On distingue les points de grille internes (i =1,N-1) des points de grille aux limites (i=0 et
i=N).

bo.@(0) +Co. (1) =ch (A4.1)
a @(i-1) + b.g(i) +c @(i+1) =d (i=1,...,N-1) (A4.2)
an. @(N-1) + bn.@(N) =0y (A4.3)

L’algorithme de résolution du systéme par la méehdeé Thomas s'effectue en 2 étapes
successives :
-1°" étape : bidiagonalisation du systéme :

Elle consiste a transformer le systeme @g(D) a matrice A tridiagonale en un
systéme équivalent (AQj=( B) a matrice A’ bidiagonale unitaire (éléments dizaax €égaux

a 1) en appliquant les relations de récurrenceast®s :

ve=lo g =% (A4.4), (A4.5)
b, b
y=—39a Bi:m pouri =1,...N (A4.6), (A4.7)
b —a.yi, b; = &.yi-y
1Yy, 0000 0Y @ Bo
01 vy, 000 0] q@ By
0 S 0 : :
0 0 1 vy, 0| @& |=| B
o . . . . . o0 : :
0O . . . 0 1 vy /|l Bn-1
00 0000 1 )\aq Bn

- 2™ &tape : résolution du systéme bidiagonal par khoue de remontée :
O =PBn (A4.8)
@ =Bi—-V.@:1 Pouri=N-1,...,0 (A4.9)

2. Méthode de Gauss réadaptée

On considere le systeme (&)(= (D) a matrice A particuliere, a N+1 équations
algébriques a N+1 inconnues. Ce systéme peut éselur par la méthode classique
d’élimination de Gausg!9]. Toutefois, la forme particuliere de la matricendus a conduit a
procéder a une réadaptation de la méthode de Gagssale. Seuls les 5 tableaux, (8, G,

g, fi) formant les éléments non nuls de la matrice At gois en considération dans les
calculs.
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b, ¢, 0O 0 O 0 f, ) @ d,
a b ¢ 0 O o f, | @ d,
o . . . .

0 . & b ¢ ¢ [=] d
0

0 . . oAy by fua @] A
& & & . . ey fy e dy

L’algorithme réadapté s’effectue alors en 2 étauesessives :
1. Triangularisation du systeme:

Elle consiste a transformer le systeme @g(D) a matrice A quelconque en un
systeme équivalent (Up=(D’) a matrice U triangulaire supérieure en appéint les relations
de récurrence suivantes. Posons :

bo= bo, fo=fo, do=db, €5= &, (A4.10 a-d)

fDy=fy, dh\=dy, q.1=0 (A4.11a-c)

Pouri=1,...,N, Posons :

w="3  y=Si (A4.12), (A4.13)
b'i, b’ 4
O 0Dy g0 =gl -y (A4.14), (A4.15)
Sii<n:
b, =b, -wg, , fr=f -wf', (A4.16), (A4.17)
d'i = di - W'dli—l e‘i =€ -YyC, (A4.18), (A4.19)
b ¢, 0 0 0O O fo Y @ d,
0 b,cc 00 0 f,|aq d,
o . . . . . .
0O . 0 b, ¢ . . @ |=| d]
0 . . . . .
o . . . 0 Py fya| O d'y,
0o o0 . . 0 ffMVlae, d(™

2. Résolution du systeme ()E(D’) par remontee :

dv)
Oy = f(NN) (A4.20)
N
Pour i=N-1, ...0: @ =bi‘[d‘i @ -f 0] (A4.21)
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ABSTRACT

Analysis of heat and mass transfer by film condensan

In this work, we present an analysis of two phagse fand heat transfer during laminar
film condensation of vapor-gas mixtures inside igaft tubes with porous walls. The
mathematical model developed is based on the oaatgan equations of mass, momentum and
energy in both phases and vapor diffusion in thgtune. The flow in the saturated porous
coating is described by the Darcy-Brinkman-Forchiezi model. The liquid film thickness is
calculated by an iterative procedure applied torttaess balance equation at the liquid-mixture
interface. Transfer equations are then discretizgidg an implicit finite difference method.
Analytical methods corresponding to the end of emsation have been also developed.

Results presented include radial profiles of vejodemperature, vapor concentration,
and axial evolutions of film thickness, mass flaterand heat flux from the inlet until the end of
condensation. A parametric study is then condutbedetermine the influence of operating
conditions on the condensation process. We considecessively the following parameters:
Reynolds number, temperature, relative humiditgspure of the mixture at the inlet of the tube,
inlet-to-wall temperature difference, type of namdensable gas, distance between walls of
coaxial cylinders and external heat transfer coiffit in the case of non isothermal wall. The
effects of main properties of the porous mediumhswas thickness, effective thermal
conductivity and permeability are also highlightédnally, a comparative study of various
saturated refrigerants-air mixtures in a verticdéet was conducted to determine the evolutions of

the rate of condensation and heat flux for eachurax

Keywords: Condensation, liquid film, vapor-gas mixture, padayer, forced convection, two-

phase flow.



RESUME

Etude des transferts de chaleur et de masse lors tk condensation en film
liquide

Dans ce travail, on présente une analyse des @égents diphasiques et des transferts de
chaleur et de masse lors de la condensation endimmaire de mélanges vapeur-gaz dans des
conduites cylindriques verticales a parois poreuses transferts dans les deux phases liquide et
mélange gazeux sont décrits par les équations deepwmtion de masse, de quantité de
mouvement, d’énergie et de diffusion en utilisae$ lapproximations de la couche limite
laminaire. Les transferts dans la couche poreusedsgrits par le modele de Darcy-Brinkman-
Forchheimer. L'épaisseur de film liquide est cadeupar une procédure itérative appliquée a
I'équation du bilan massique a linterface liquich&lange gazeux. La résolution numérique des
equations de transfert est effectuée par la méthededifférences finies en schéma implicite.
Des méthodes analytiques correspondant au régirfie de condensation ont été développées.

Les résultats présentés concernent les évolutiess pdofils de vitesse, température,
concentration en vapeur, épaisseur de film, débiiqliide et flux thermique depuis I'entrée du
tube jusqu'a la fin de la condensation. Une étudeaipétrique est ensuite menée afin de
déterminer I'influence des conditions opératoinasle processus de condensation. On considére
successivement les parameétres suivants : nombReeolds, température, humidité relative et
pression du mélange gazeux a I'entrée du tubet éedaempérature paroi-fluide, type de gaz non
condensable, distance entre parois des cylindragiaux et coefficient d’échange convectif
externe dans le cas d’'une paroi non isothermeutd&a permis également de mettre en évidence
I'effet de I'épaisseur, de la conductivité thermageffective et de la perméabilité de la couche
poreuse sur les évolutions du débit de condensatueflux thermique. Enfin, une étude
comparative de la condensation de divers mélangdsiides frigorigenes saturés dans un tube
vertical a été également effectuée et a permis éerminer les évolutions du taux de
condensation et du flux thermique pour chaque ngélan

Mots clés :
Condensation, film liquide, mélange vapeur-gaz cbeuoreuse, convection forcée, écoulement

diphasique.



