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Résumé

La condensation des fluides frigorigènes en film ruisselant le long d’un tube vertical

avec transfert simultanée de chaleur et de masse présente ungrand intérêt pratique dans

de nombreux secteurs industriels. Les ruissellements, chauffage et/ou refroidissement,

concentration des solutions diluées ainsi que dans la réfrigération. Ce sujet de thèse, a

pour objectif de mieux comprendre dans un premier temps, lesphénomènes qui caracté-

risent le transfert couplé de chaleur et de masse lors de la condensation en film liquide

de corps pur tels que le R134a et la vapeur d’eau en présence del’air (gaz non conden-

sable) à l’intérieur d’un tube vertical. Ensuite on s’intéresse à l’étude de la condensation

d’un mélange (alcool-alcool, alcool-eau) en présence de gaz non condensable. L’objectif

est d’apporter des informations intéressantes en examinant l’influence de différents para-

mètres des systèmes.

Les résultats montrent que, le débit de la vapeur condensée est plus important quand

le système opère à faible pression d’entrée. Ceci ce traduitpar un taux de condensation

important dû à l’augmentation du temps de séjour de la vapeurd’eau pour les faibles

pressions d’entrées. La condensation est alors favorisée pour de grandes valeurs de∆T , de

faible pression d’entrée et de faible concentration du gaz non condensable. Le coefficient

de transfert de chaleur de la vapeur d’eau est plus importantpar rapport au coefficient de

transfert de chaleur de la vapeur frigorigène R134a. Le tauxde la vapeur condenséMr lors

de la condensation d’un mélange ternaire est plus importantpar rapport à la condensation

d’un mélange binaire. Cependant, la condensation de la vapeur d’éthanol ou de méthanol

est plus influencée par le gaz non condensable. Les transferts thermique et massique lors

de la condensation sont mieux favorisés dans le cas de la vapeur d’éthanol ou de méthanol
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par rapport à la vapeur d’eau en augmentant la fraction massique d’entrée et en réduisant

le gaz non condensable à l’interface liquide-vapeur.

Abstract

Condensation of refrigerants in falling film along a vertical tube with simultaneous

heat transfer and mass is great practical interest in many industrial sectors. The runoff,

heating and / or cooling, concentration of dilute solutionsand in refrigeration. This thesis,

aims to understand at first, the phenomena that characterizethe coupled transfer of heat

and mass during the film condensation of pure fluid such as R134a and water vapor in

the presence air (noncondensable gas) inside a vertical tube. Then there is the study of

the condensation of a mixture (alcohol-alcohol, alcohol-water) in the presence of non-

condensable gas. The goal is to provide relevant information by examining the influence

of various system parameters.

The results show that the flow of the condensed steam is more important when the

system operates at low inlet pressure. This results in the condensation rate due to the

significant increase in the residence time of water vapor pressures for low inputs. The

condensation is enhanced for large values of∆T , low inlet pressure and low concen-

tration of non- condensable gas. The coefficient of heat transfer of water vapor is more

important compared to the coefficient of heat transfer of R134a refrigerant vapor. The rate

of steam condensedMr in the condensation of a ternary mixture is higher compared to

the condensation of a binary mixture. However, the condensation of the vapor of ethanol

or methanol is more influenced by the non-condensable gas. The heat and mass transfer

during condensation is more favored in the case of steam ethanol or methanol from water

vapor by increasing the mass fraction of entry and reducing the non-condensable gas in

the liquid-vapor interface.



Nomenclature

c Concentration molaire [mol.m−3]
Cp Chaleur spécifique isobare [J.kg−1k−1]
Cv Concentration volumique de la vapeur [kgvapeurm

−3]
d Diamètre du tube(d = 2R) [m]
D Coefficient de diffusion [m2s−1]
g Accélération de la pesanteur [m.s−2]
hM Coefficient de transfert massique [m.s−1]
hs Coefficient de transfert thermique [W.k−1m−2]
hfg Chaleur latente massique d’évaporation [J.kg−1]
J Flux diffusif massique [kg.m−2s−1]
J

′

Flux diffusif molaire [mol.m−2s−1]
L Longueur du tube [m]
Hr Humidité relative [−]
ṁ Densité de flux massique de condensation[kg.m−2s−1]
ṁ0 Débit massique de gaz [kg.m−1s−1]
Mr Taux massique condensé
Mnc Masse molaire du gaz noncondensable [kgk−1mol−1]
Mv Masse molaire de la vapeur [kgk−1mol−1]
N Densité de flux molaire de condensation [kg.m−2s−1]
P0 Pression atmosphérique [Pa]
P Pression statique [Pa]
Pd Pression dynamique [Pa]
Pi Pression partielle de l’espècei [Pa]
Qlat Flux de chaleur latent [W.m−2]
Qs Flux de chaleur sensible [W.m−2]
Q Flux de chaleur total [W.m−2]
R Rayon du tube [m]
r Coordonnée radiale [m]
Sφ Terme source de la variableφ [−]
T Température dimensionnelle [k]
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T0 Température d’entrée du gaz [k]
Tb Température de mélange [k]
Tp Température à la paroi [k]
T ∗ Température adimensionnelle [−]
u Vitesse axiale dimensionnelle [m.s−1]
u∗ Vitesse axiale adimensionnelle [−]
v Vitesse radiale dimensionnelle [m.s−1]
v Volume [m3]
W Fraction massique de la vapeur [−]
W ∗ Fraction massique adimensionnelle de la vapeur[−]
Wnc Fraction massique du gaz noncondensable [−]
Xi Fraction molaire de l’espècei [−]
z Abscisse dans le sens de l’écoulement [−]

Lettre grecques

δz Épaisseur du film de condensat [m]
η Coordonnée radiale adimensionnelle[−]
λ Conductivité thermique [W.k−1m−1]
τI Contrainte de cisaillement [Pa]
µ Viscosité dynamique [kg.m−1s−1]
ν Viscosité cinématique [m2s−1]
ρ Masse volumique [kg.m−3]
α Facteur de progression radiale [−]
β Facteur de progression axiale [−]
φ Grandeur intensive générique [−]
σs Coefficient de condensation [−]
χj et ζj Facteurs de sous relaxation [−]
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Indices et exposants

a Air
b Quantité de mélange
I Conditions à l’interface gaz-liquide
in Conditions à l’entrée
0 Condition à l’entrée
m Mélange
nc Non condensable gaz
l Liquide
lat Latent
p Condition à la paroi
s Sensible
st Saturation
r Rosée
v Vapeur
w Wall

Nombres adimensionnels

Fr Nombre de Froude
Ja Nombre de Jakob
Nulat Nombre de Nusselt local, lié au transfert de chaleur latente
Nus Nombre de Nusselt local, lié au transfert de chaleur sensible
Nuz Nombre de Nusselt total
Pr Nombre de Prandtl
Re0 Nombre de Reynolds définie dans la phase gazeuse
Rel Nombre de Reynolds définie dans la phase liquide
Shz Nombre de Sherwood local, définie dans la phase gazeuse

Notations

max Maximum
~ Vecteur
∇ Gradient
〈..〉 Vecteur colonne
[..] Matrice



Introduction

Les phénomènes de transfert simultanés de chaleur et de masse lors de la condensa-

tion sont présents dans un grand nombre d’applications industrielles telles que le froid,

climatisation, traitement de l’air, les réacteurs chimique, le refroidissement des appareils

électronique, le dessalement de l’ eau de mer, les piles à combustible, ect. L’étude de ces

phénomènes est toutefois fort complexe du fait de plusieursparamètres mis en jeu dans les

problèmes des écoulements avec changement de phase ; tel quela vitesse de la vapeur, la

température de la vapeur et de la paroi, la pression, la nature du fluide et la concentration

du gaz non condensable. Cependant, la résolution et la compréhension des mécanismes de

transfert couplés lors de la condensation par convection revêtent un grand intérêt et font

l’objet de nombreux travaux.

L’objectif recherché dans l’étude de tels problèmes est la compréhension de phéno-

mène en présence par l’obtention d’information nécessaireà la caractérisation et à la

précision de ces phénomènes. Ces informations peuvent êtreobtenues expérimentalement

ou théoriquement. Cependant, dans la réalité, les problèmes rencontrés font intervenir un

nombre important de paramètres rendant toute acquisition ou génération de données ex-

périmentales, sous forme de corrélations empiriques longues. De plus, les difficultés ren-

contrées dans les études expérimentales portent sur les phénomènes de convection (réa-

lisation, contrôles de différents paramètres, ...) ; ceci acontribué au développement des

modèles mathématiques et à l’élaboration des codes numériques assez performants pour

leurs résolution. L’avantage de la modélisation numériqueréside dans le faite qu’elle per-

met de réaliser des études paramétriques importantes tout en assurant un bon contrôle des

divers paramètres de l’écoulement, sans impliquer les dispositifs susceptibles de perturber
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ses caractéristiques ; ce qui n’est pas toujours possible avec les essais expérimentaux.

Dans ce travail, nous procédons à une étude numériques de la condensation de la

vapeur d’eau (et du réfrigérant R134a ) en film liquide à l’intérieur d’un tube vertical en

présence de gaz non condensable. Les écoulements dans les deux phases (gaz et liquide)

sont supposés laminaires. La paroi du tube est supposée maintenue à une température

constante.

Le travail présenté dans cette étude a pour objectif d’améliorer la connaissance des

phénomènes de transfert thermique et massique lors de la condensation en film liquide à

l’intérieur d’un tube. Les applications industrielles visées sont nombreux, mais les plus

répondues concerne principalement : la déshumidification,le froid et la concentration des

composés organiques par condensation d’un mélange (binaire ou ternaire) .

Ce rapport est composé de cinq chapitres, nous présentons dans le premier chapitre

une analyse bibliographique qui permet de mettre en évidence les phénomènes physiques

qui doivent être considérés dans le cas des transferts thermique et massique lors de la

condensation de vapeur en présence du gaz non condensable. On introduit aussi quelques

travaux antérieurs théoriques et expérimentaux relatifs aux transferts couplés, de chaleur

et de masse qui régissent la condensation de la vapeur en film liquide ruisselant sur une

paroi.

Le deuxième chapitre permet de présenter la modélisation numérique que nous avons

développé et validé. La géométrie étudiée est un tube vertical en écoulement d’un mélange

air-vapeur avec transfert de chaleur et de masse en tenant compte des conditions aux

limites en régime laminaire.

Dans le troisième chapitre, on présente la méthode numérique utilisée pour la résolu-

tion des équations, avec notamment la prise en compte des forts couplages des variables

dans les deux phases et à l’interface. Les systèmes d’équations algébriques obtenus asso-

ciés aux conditions aux limites sont résolus par l’utilisation de l’algorithme de Thomas.

Le quatrième chapitre regroupe les résultats de l’étude de la condensation de vapeur

d’eau en film liquide avec une forte concentration du gaz non condensable à l’intérieur

du tube vertical, ainsi que la confrontation avec les travaux disponible dans la littéra-
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ture. Dans le cinquième chapitre on s’intéresse, dans un premier temps, à l’étude de

la condensation d’un mélange binaire composé d’un fluide frigorigène R134a et l’air.

Dans un second temps, nous entamons le cas de la condensationd’un mélange ternaire

(éthanol/méthanol-vapeur d’eau, éthanol-méthanol) en présence de l’air.

Afin de ne pas alourdir le texte, nous reportons en annexe quelques compléments

concernant les équations discrétisées, ainsi que les propriétées thermophysiques des corps

purs étudiés.



Chapitre 1

Analyse Bibliographique

1.1 Introduction

La condensation est un phénomène physique qui se produit lorsqu’une phase gazeuse

se refroidit en dessous de sa température de saturation. Cette définition générale s’ap-

plique tout aussi bien aux vapeurs pures, aux mélanges de vapeurs et de gaz et englobe

tous les moyens de refroidissement qui définissent les différents modes de condensation.

Les effets du phénomène physique de la condensation sont sensibles dans la vie quoti-

dienne. Ainsi, notre congélateur ou notre réfrigérateur utilise un cycle où la condensation

joue un rôle important dans le refroidissement de nos denrées. Les industriels utilisent ce

procédé dans de nombreux domaines tels que la chimie, la climatisation, l’épuration de

fumées, le dessalement de l’eau de mer et le raffinage des produits pétroliers. Les études

sur la condensation ont débutées juste après la mise au pointde la machine à vapeur et

surtout après la mise en service des premières turbines à vapeur. Le premier modèle théo-

rique décrivant ce phénomène a été établi par Nusselt [1] dans le cas de la condensation

en film laminaire d’une vapeur pure stagnante sur une plaque verticale. Il a étudié ce phé-

nomène en considérant l’équilibre local entre les forces visqueuses et le poids du film de

condensat et il a montré que le transfert de chaleur en condensation dépend de l’épaisseur

locale du film.

Rohsenow [2] a parachevé son étude en introduisant le transfert de chaleur latente dans

l’équation de Nusselt. Acharya et al. [3], Burmeister [4], Lienhard et Dhir [5], Patankar et
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Sparrow [6] et Sarma et al. [7] ont étudié l’écoulement laminaire d’un film de condensat

sur une paroi verticale dans le cas de vapeurs pures.

Dans cette étude bibliographique, nous nous somme intéressé a déterminer les méca-

nismes de transfert qui sont importants à prendre en compte,dans le cas des vapeurs pures

et dans le cas de condensation de vapeur en présence du gaz non-condensable. Ensuite,

nous exposerons les principaux travaux précédents liés à l’étude de la condensation.

1.2 Différents modes de condensation.

Cinq modes de condensation sont généralement répertoriés [8] :

1. La condensation en film où le liquide constitué par la vapeur qui s’est condensé,

appelé aussi condensat, forme un film continu sur la surface froide (figure 1.1).

Ce type de condensation est le plus couramment rencontré dans les équipements

industriels.

P
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Condensat

FIG. 1.1 – Condensation en film

2. La condensation homogène : le condensat apparaît sous forme de gouttelettes qui

restent en suspension dans l’écoulement gazeux, ce qui constitue alors un brouillard.

Ceci se produit par exemple lorsqu’un gaz subit une compression isotherme au pas-

sage d’une expansion dans une conduite (figure 1.2). Sa température de saturation
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peut alors dépasser la température du gaz.

Vapeur
Gouttelettes

en suspension

FIG. 1.2 – Condensation homogène

3. La condensation en goutte remplace la condensation en filmdans certaines circons-

tances ; lorsque la surface froide a été traitée pour être nonmouillable et que la

tension superficielle du liquide est faible. Cette configuration fait augmenter consi-

dérablement le coefficient d’échange, puisqu’une partie dela surface froide reste

en contact direct avec la vapeur (figure 1.3). Malheureusement, ce phénomène reste

marginal et les traitements de surface sont chers et se dégradent au cours du temps.
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Gouttes

FIG. 1.3 – condensation en goutte

4. La condensation par contact direct se produit quand un liquide froid, généralement

le liquide associé à la vapeur à condenser, est mise en contact direct avec la vapeur

(figure 1.4).
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FIG. 1.4 – Condensation directe

5. La condensation de mélange de vapeurs formant des liquides immiscibles. La

condensation de vapeur d’eau et d’hydrocarbures engendre ce genre de compor-

tement (figure 1.5). Ceci complique encore la compréhensionet le calcul du coeffi-

cient d’échange.

P
ar

oi

film immiscible

FIG. 1.5 – Condensation formant des liquides immiscibles

Ces modes de condensation mettent en avant les différentes formes que peut revêtir

le condensat sans tenir compte de la composition de la vapeur, excepté dans le cas de la

condensation de liquides immiscibles. De ces cinq types de condensation, nous ne retien-
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drons que la condensation en film, puisque, c’est le phénomène le plus rencontré dans les

applications industriels. Pour cette raisons nous allons étudier des géométries de surface

tubulaire lisse et refroidie dont le film de condensat sera laminaire et en ruisselant.

1.3 Généralités sur le transfert de chaleur et de masse

Dans cette section l’influence de la présence de l’air sur lesphénoménes de transfert

de chaleur et de masse est présentée. L’analyse du couplage entre le transfert de chaleur

et de masse permettra d’introduire les mécanismes de transfert dans un cas simple.

1.3.1 L’analogie entre le transfert de chaleur et de masse

Le phénomène de diffusion tend à uniformiser les concentrations, les températures

et les quantités de mouvement [9] dans les gaz. Lorsque l’on met en contact un volume

d’air sec et un volume de vapeur d’eau à la même température, il y a diffusion de vapeur

d’eau dans l’air et inversement. La loi de Fick pose que le fluxmassique diffusif est

proportionnel au gradient de concentration, dans une direction donnée et par unité de

surface elle s’écrit :

ṁv = −Dv
c

∂Cv

∂r
(1.1)

avecDv
c un coefficient de proportionnalité qui dépend des deux gaz. On peut obtenir

une autre expression de la loi de Fick. Pour une température uniforme, la concentration

dépend uniquement de la pression partiellepv de vapeur d’eau et le flux massique s’ecrit

de la façon suivante :

ṁv = −Dv
p

∂pv

∂r
(1.2)

Le débit massique de diffusion est proportionnel au gradient de pression et la constante de

proportionnalité, lorsque la température est uniforme, est le coefficientDv
p de diffusion.

En supposant que le mélange air-vapeur d’eau est un gaz parfait, on peut relier les deux

coefficients de diffusion par la relation suivante :

Dv
p =

Dv
c

RvT
(1.3)
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En l’absence de diffusion de masse, le flux de chaleur conductif est proportionnel au

gradient de température dans le milieu, c’est la loi de Fourier :

Qs = −λ
∂T

∂r
(1.4)

La loi de Fick et la loi de Fourier sont analogues ; il y a une similitude exacte entre les

phénomènes de transfert de chaleur par conduction et de transfert de masse par diffusion.

La loi de Fourier et la loi de Fick sont des lois phénoménologiques mais elles peuvent être

démontrées à l’aide de la théorie cinétique des gaz. Les chocs entre les molécules font

qu’il y a une tendance à réduire les déséquilibres. Comme il ya plus de chocs molécu-

laires dans une zone à concentration élevée, les molécules tendent à diffuser vers la zone

à plus faible concentration. De même, lorsque localement latempérature est plus élevée,

l’agitation moléculaire est plus importante et les chocs sont plus fréquents ; il y a diffusion

de molécules rapides vers la zone de moindre température, l’énergie cinétique est parta-

gée avec des molécules de moindre agitation. Ces considérations permettent d’introduire

l’effet Soret qui correspond à une diffusion de masse liée à une diffusion de température.

1.3.2 Rappels sur le transfert de masse

Avant d’exposer les lois du transfert de masse, nous allons définir les principales gran-

deurs caractérisant ce phénomène :

– Concentrations :

Les mélanges sont caractérisés par leur composition et la composition d’une solution

est elle-même définie par la concentration massique(ρ) ou molaire(c) de chaque com-

posé.

– Fractions molaire et massique :

On peut aussi adimensionnaliser les concentrations molaires et massiques, ce qui

donne les fraction molaires(X) et massique(W )

Xi =
ci

c
(1.5)
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Wi =
ρi

ρ
(1.6)

– Densités de flux :

La densité de flux molaire~Ni ou massique~̇mi convective d’une espèce, sont définies

à l’aide de sa concentration molaire ou massique et de sa vitesse de la façon suivantes :

~Ni = ci~vi (1.7)

~̇mi = ρi~vi (1.8)

Le transfert de masse constitue un élément prépondérant dans tout phénomène où on

a un mélange de fluide, comme la condensation de mélange ; de frigorigène, d’alcool ou

d’air humide. Donc la connaissance de la théorie du transfert de masse est importante pour

la présente étude. La première théorie du transfert de massea été établie par Fick en 1855.

Il propose une théorie qui régit la diffusion pure d’un mélange binaire(i + j) : quand

on a une hétérogénéité de concentration dans une enceinte, la diffusion tend à rétablir

l’homogénéité. La densité de flux molaire ou massique, due à la diffusion de l’espècei

s’écrivent respectivement :

~J ′

i = −c.Dj
i
~∇Xi (1.9)

~Ji = −ρ.Dj
i
~∇Wi (1.10)

Où Dj
i est le coefficient de diffusion binaire du corpsi dans le corpsj. Si le transfert

de masse est un phénomène de convection pure, on écrit :

~̇mi = Wi
~̇m (1.11)

Généralement, la diffusion et la convection sont indissociables et l’on a :

~̇mi = ~Ji + Wi
~̇m (1.12)
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– Mélanges de n-composants :

Pour les mélanges multicomposants, des études ont montré que le flux diffusif d’un

élément ne dépend pas uniquement de son gradient de concentration, mais qu’il dépend

des gradients de concentration de toutes les espèces en solution. Un modèle, appelé inter-

actif, a été énoncé pour formuler le flux diffusif unidirectionnel :

J
′

i = −c
n−1
∑

k=1

Dk
i

dXk

dr
pour i ∈ {1, n} (1.13)

où Dk
i est le coefficient de diffusion multicomposant(n > 2) qui est différent du

coefficient de l’équation de Fick pour les mélanges binaires. On ramène à une équation

du type de celle de Fick en écrivant le système d’équation ci-dessus sous forme matricielle

et on l’appelle alors l’équation de Fick généralisée :

〈J
′

〉 = −c[D]
∂〈X〉

∂r
(1.14)

〈J
′

〉 et 〈X〉 sont des vecteurs colonnes àn constituants et[D] est la matrice des coef-

ficients de diffusion.

Afin de déterminer les coefficients de diffusion de la matrice[D], on fera souvent appel

à un modèle de diffusion appelé modèle de Maxwell-Stefan. Pour une diffusion à tempé-

rature et pression constante, la diffusion d’un composantepeut s’exprimer en fonction des

coefficients de diffusion binaire :

∂Xi

∂r
=

n
∑

k=1
k 6=i

Xi.J
′

k − Xk.J
′

i

c.Dk
i

(1.15)

On peut écrire cette équation sous forme matricielle.

d〈X〉

dr
= −

[B〈X〉]

δ
〈J

′

〉 (1.16)

où [B〈X〉] est une matrice, fonction d’un vecteur colonne〈X〉 et oùδ est l’épaisseur du

film de diffusion. L’élément général de la matrice B s’écrit :
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Bii =
Xi

D
′n
i

+
n
∑

k=1
k 6=i

Xk

D
′k
i

Bij = −Xi

(

1

D
′j
i

−
1

D
′n
i

)

pour i 6= j (1.17)

D
′j
i =

c.Dj
i

δ

En rapprochant l’équation de Fick généralisée 1.14 et cellede Maxwell-Stefan 1.16,

on peut lier les coefficients de diffusion multicomposant aux coefficients de diffusion

binaire.

[D] =
δ

c
[B〈X〉]−1 (1.18)

1.3.3 Transfert de chaleur et de masse avec condensation

La condensation a lieu sur une surface de condensation une fois que la température

de la paroi est inférieure à la température de rosée de l’air humide. Le refroidissement de

l’air humide avec condensation, (Figure 1.6), est caractérisé par un transfert de chaleur et

de masse.

1.3.3.1 Le transfert de chaleur sensible

La puissance sensible échangée résulte d’un transfert convectif par convection forcée

entre l’air humide et l’interface de condensation elle s’exprime de la façon suivante :

– Puissance sensible,

Qs = hsS(Tb − TI) (1.19)

De plus, en faisant l’hypothèse d’une condensation en film stationnaire recouvrant une

interface de condensation de faible épaisseur, il nous reste à considérer le transfert de

chaleur par conduction à travers le film de condensat :

– Flux conductif au sein du condensat,

Ql =
λl

δ
(TI − Tp) (1.20)
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1.3.3.2 Le transfert de masse et de chaleur latente

Par analogie avec le transfert de chaleur par conduction quin’est autre que la diffusion

moléculaire de chaleur s’établissant dans le sens de la plushaute température vers la plus

basse, (loi de Fourier), le transfert de masse se traduit parla diffusion des molécules d’un

composant en présence dans un mélange gazeux (gaz non condensable + vapeur d’eau ou

vapeur deR134a) s’établissant dans le sens de la plus haute concentration vers la plus

basse, (loi de Fick) :

ṁv = −Dc

∂Cv

∂r
(1.21)
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FIG. 1.6 – Transfert de chaleur avec condensation

Pour une température uniforme, la concentration volumiquede la vapeur d’eauCv ne

varie qu’en fonction de la pression partielle de vapeur d’eau et nous pouvons relier les

coefficients de diffusionDc etDp

ṁv = −Dc

∂Cv

∂r
(1.22)
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Cv =
Pv

RvT
et Dp =

Dc

RvT
(1.23)

d’où :

ṁv = −Dp

∂pv

∂r
(1.24)

La puissance latente dégagée lors du changement de phase, s’écrit :

qlat = ṁvhfg (1.25)

Une analogie entre le transfert de chaleur(l’équation 1.19) et le transfert de masse permet

d’écrire :

ṁv = hcSI(Cv − CI
v ) (1.26)

oùhc est le coefficient de transfert de masse.

Une nouvelle expression de la puissance latente dégagée lors du changement de phase

est donc :

qlat = hfghcSI(Cv − CI
v ) (1.27)

1.3.3.3 L’influence de la présence des gaz non-condensable sur le transfert de masse

Considérons une surface plane sur laquelle il y a condensation. Le mouvement de

la vapeur vers la surface froide s’effectue à travers de l’air, qui oppose une résistance au

transfert de la vapeur. On peut dissocier la chaleur totale transférée en deux parties : la dif-

férence de température entre le mélange humide et l’interface de condensation, provoque

un transfert de chaleur sensible, tandis que la condensation de vapeur à l’interface apporte

une chaleur latente. La résistance au transfert de masse induit une résistance au transfert

de chaleur sensible et même, pour des teneurs en gaz non condensable très faibles, il y a

une diminution conséquente du coefficient de transfert de chaleur par rapport au cas de la

condensation des vapeurs pures [8], [9], [10], [11] et [12].

Le transfert de la vapeur, dans la direction perpendiculaire à la surface, ne dépend

pas uniquement de la diffusion de la vapeur car il y a une interaction entre la vapeur

et le gaz non condensable (inter-diffusion des espèces), cela provoque un mouvement

"compensatoire" et un équilibre s’établit (figure 1.7).
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la vapeur diffuse de(1) vers la surface froide à travers du gaz non condensable ce

mouvement équilibré par la diffusion d’air(2) dans le sens opposé car la pression totale

reste constante. Mais, il n’y a pas d’émission du gaz non condensable à l’interface et il

ne peut donc pas y avoir de flux de masse net du gaz non condensable dans une direc-

tion privilégiée une fois l’équilibre atteint ; par conséquence il doit y avoir un mouvement

compensatoire du gaz non condensable(3) vers la paroi juste assez important pour contre-

balancer la diffusion. Ce mouvement compensatoire de nature convective entraine un flux

de masse de vapeur additionnel(4) vers la surface de condensation.

(2)

(3)

+

 =0

(1)

Vapeur

(4)

Vapeur

gaz non condensable
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ouvem
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pensatoire
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z
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FIG. 1.7 – Le mouvement compensatoire lors de la diffusion de vapeur dans un gaz non
condensable

Holman [9] et Sacadura [12] présentent une analyse qui permet d’exprimer le flux

massique de vapeur en présence du gaz non condensable dans lecas de l’évaporation

d’un film d’eau.

La prise en compte de ce mouvement compensatoire se fait dansl’équation (1.24), en
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effet le flux massique totale de vapeur à l’interface s’exprime par :

ṁv = ρvvr − Dp

∂pv

∂r
(1.28)

où vr représente la vitesse de suction encore appelée vitesse d’aspiration selon les

auteurs.

En l’absence de convection forcée et en négligeant les forces de pesanteur, la pres-

sion totalePt = Pnc + Pv reste constant suivantez (figure 1.8). Donc, pour équilibrer la

diminution de pression de vapeur vers l’interface, la pression partielle du gaz non conden-

sable doit augmenter en direction de l’interface. En conséquence, il y a diffusion du gaz

non condensable dans la direction radiale opposée à la paroi. Globalement la pression ne

diminue pas et il n’y a pas de source du gaz non condensable à l’interface, donc un mou-

vement de ce dernière équilibre la diffusion. Le flux massique compensatoire du gaz non

condensableρncvr est égal au flux massique de diffusion :

vr =
Dnc

p

ρnc

∂Pnc

∂r
= −

Dv
p

ρv

∂Pv

∂r
(1.29)

On considère que le mélange gazeux est un gaz parfait et dans ce cas, le coefficient de

diffusion moléculaireDc pour un mélange au repos, à une température donnée, ne dépend

pas de l’espèce que l’on considère [12].

ṁv = −Dv
p

Pt

Pnc

∂Pv

∂r
(1.30)

L’équation 1.30 est appelée "équation de Stefan". Afin de retrouver strictement la

loi de Fick de l’équation 1.2, il faut quePnc ≫ Pv (Pt ≈ Pnc), c’est à dire que le

mouvement compensatoire de la vapeur soit négligeable devant sa diffusion dans le gaz

non condensable .

1.3.4 Résistance au changement d’état

À la surface des séparations des phases, des molécules sont captées par la phase liquide

pendant que d’autre molécules sont émises sous forme de vapeur[11]. Le coefficient de
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FIG. 1.8 – Profils de pression partielle du gaz non condensable etde la vapeur le long
d’une surface de condensation

condensationσc est le rapport entre ce qui est collecté sur l’interface et lenombre total

de molécules qui vient au contact ; ce rapport traduit une résistance au changement d’état.

D’un point de vue thermique, pour que la condensation survienne, il doit y avoir un gra-

dient entre la température de saturation de la vapeur et la température de l’interface, sinon

les deux phases sont à l’équilibre thermodynamique et la chaleur ne peut être transférée

[13], la résistance au changement d’état apparaît donc comme une résistance thermique.

Pour la condensation de vapeur d’eau (ouR134a) en présence de gaz non-condensable

c’est le gradient de concentration dans la direction de la paroi qui limite le taux de conden-

sation (paragraphe 1.3.3.3), et la résistance au changement d’état est négligeable compa-

rée à la résistance au transfert de masse liée à la présence degaz non-condensable.

c
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1.3.5 Mélange azéotrope et zéotrope

Il existe plusieurs types de mélanges qui sont classés en deux grandes catégories sui-

vant leurs propriétés :

• Les mélanges azéotropes ou azéotropiques sont des mélangespour lesquels à une

composition donnée, la température ne varie pas lors d’un changement de phases.
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FIG. 1.9 – Courbe d’équilibre à pression constante d’un mélangeazéotrope

Ils se comportent vis-à-vis du phénomène de la condensationcomme des fluides

purs. Par exemple, sur la figure 1.9, on a représenté le diagramme d’équilibre liquide

- vapeur à pression constante d’un mélange binaire. On constate qu’il existe une

composition pour laquelle un changement d’état se fait à température constante.

• Les mélanges non-azéotropiques, non-azéotropes ou encorezéotropes sont, à l’in-

verse, des mélanges pour lesquels la température varie durant le changement de

phases. Sur le diagramme d’équilibre de la figure 1.10, on remarque que le change-

ment de phase à composition donnée implique une évolution dela température.

Au contact de la paroi froide dont la température est inférieure à la température de sa-

turation du fluide pur, celui-ci se condense. Sa concentration relative dans le mélange

gazeux à proximité de la surface d’échange baisse. Afin de conserver une pression totale

constante, la concentration relative du gaz non-condensable augmente vers l’interface. Il
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s’établit alors une différence de concentration entre le mélange gazeux au milieu du tube

et à l’interface. Suivant la loi de Fick, le gaz non-condensable diffuse de l’interface vers

le mélange gazeux (section 1.3.3.3). De plus, la baisse de laconcentration relative de la

vapeur est synonyme d’une baisse de la pression partielle dela vapeur entraînant une

diminution de la température de saturation.
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0% Composition du composé le moins volatil 100%
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FIG. 1.10 – Courbe d’équilibre à pression constante d’un mélange zéotrope

En outre, comme pour les fluides purs, on retrouve une couche de condensat qui in-

duit une résistance au transfert de chaleur. Il s’y ajoute une couche limite dans laquelle

s’effectue la diffusion de la vapeur à travers le gaz non-condensable créant une résistance

supplémentaire au transfert de chaleur.

1.4 Études effectuées sur la condensation de vapeur

1.4.1 Condensation de vapeur pure

Lorsqu’une vapeur entre en contact avec une paroi froide dont la température est in-

férieure à la température de saturation de la vapeur, celle-ci se condense sur cette surface.
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Apparaît alors sur cette paroi une phase liquide qui généralement constitue un film. Ce

film liquide s’intercale donc entre la vapeur et la paroi. En supposant qu’à l’interface du

liquide et de la vapeur, les deux phases sont à l’équilibre thermodynamique, la tempéra-

ture de cette interface(TI) est la température de saturation de la vapeur. Une différence

de température existe alors entre le liquide à l’interface et le liquide à la paroi(Tp). Ceci

crée une résistance thermique au transfert de chaleur entrela vapeur et la paroi. Dans le

cas où le film liquide de condensat est laminaire, on peut considérer que l’évolution de

la température entre(TI) et (Tp) est quasiment linéaire. La résistance thermique du film

liquide croît quand l’épaisseur du film augmente. Lorsque lefilm est turbulent, la tempé-

rature évolue de manière parabolique entreTI et Tp et l’écart de température diminue du

fait de la turbulence. Le coefficient de transfert de chaleurtend alors à augmenter.
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FIG. 1.11 – Profil de température dans le film liquide

Nusselt [1] publie en 1916 les premières solutions théoriques au problème de la

condensation d’une vapeur stagnante en film laminaire le long d’une plaque plane, à l’ex-
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térieur d’un tube lisse horizontal et d’un faisceau de tubeslisses horizontaux . Pour ré-

soudre les bilans de forces et les bilans enthalpiques appliqués à une partie élémentaire du

film liquide, l’étude de Nusselt s’appuie sur les hypothèsessimplificatrices suivantes :

– la température de la paroi est uniforme ;

– l’écoulement du film de condensat est laminaire "lisse" (sans vague),

– les effets d’inertie sont négligeables ;

– le transfert de chaleur dans le condensat s’effectue uniquement par conduction et

perpendiculairement à la surface du condensat donc le profilde température est

linéaire dans le film liquide ;

– les propriétés physiques du fluide sont constantes ;

– les contraintes tangentielles à l’interface liquide-vapeur sont nulles ;

– la résistance thermique à l’interface est nulle ;

– pour les tubes, l’effet de courbure est négligeable.

En 1956, Rohsenow [2] apporte une modification à la théorie deNusselt en compte de

la convection d’enthalpie dans le film liquide de condensat ;c’est à dire qu’il considère

que le profil de température n’est plus linéaire. Pour déterminer la répartition de tempé-

rature dans le film, Rohsenow utilise une méthode d’approximation successive. On admet

d’abord une répartition linéaire de la température pour évaluer l’enthalpie de convection

dans le bilan enthalpique du film liquide (figure 1.11). Ensuite, il intègre ce bilan pour

trouver le profil de température recherché. Finalement, l’amélioration apportée par Roh-

senow repose sur la correction de la chaleur latente de vaporisation sous la forme :

h
′

fg = hfg + 0, 68.C l
p(Tst − Tp) (1.31)

Sparrow et Eckert [14] ont étudié les effets de l’introduction d’une vapeur surchauffée

dans un condenseur. Pour prendre en compte cet effet, ils modifient aussi l’enthalpie de

vaporisation de la vapeur en ajoutant un terme de convectionentre la température de la

vapeurTb et la température de saturation.



1.4 Études effectuées sur la condensation de vapeur 32

h
′

fg = hfg + Cv
p (Tb − Tst) (1.32)

Voskresenskij [15] a aménagé la théorie de Nusselt en y intégrant les variations des

propriétés physiques du liquide avec la température. Les corrections apportées à la théorie

de Nusselt restent très limitées. D’autres modèles, développés à partir des équations bilans

par des moyens différents, ont vu le jour depuis Nusselt.

Sparrow et Gregg [16] ont utilisé les hypothèses de la couchelimite et unt inclus à la

fois l’effet de la convection et de l’inertie, avec l’utilisation de la fonction de flux et la

transformation similaire. Les équations différentiellesau dérivées partielles sont réduites

aux équations différentielles ordinaires et sont résoluesnumériquement. Ces résultats sont

en accord avec Rohsenow [17] lors de l’ignoration des effetsd’inertie. L’inclusion des

termes d’inertie introduit les paramètresJal etPrl dans la solution. QuantPrl est grand

(Prl > 100) les effets d’inertie sont négligeables. Pour l’ensemble deces valeurs (Prl =

1, 10, 100 ; 0 6 Jal 6 2) la plus grande déviation du modèle de Rohsenow (environ5%)

apparaît pourPrl = 1 etPrl = 2. Cela permet de remarquer que les effets d’inertie sont

plus signifiant quant Pr est très faible.

L’effet de la contrainte de cisaillement à l’interface liquide-vapeur a été étudié par

Koh et al. [18]. Ainsi ils ont changé le modèle de Sparrow et Gregg [16] en tenant compte

de la phase vapeur et de la phase liquide. Les deux phases ont été liés par les conditions

d’interface de vitesse et de la contrainte de cisaillement,une transformation similaire a été

appliquée pour établir un ensemble d’équations différentielles classiques, cet ensemble a

été résolu itérativement par intégration numérique. Le nombre de Prandtl liquide a eu des

différentes valeurs sur l’intervalle allant de 0.03 jusqu’à 810. Un terme supplémentaire

R = [(ρµ)l/(ρµ)v]
0.5 apparaît dans la solution suite à la continuité de cisaillement à

l’interface. Ils ont constaté que la contrainte de cisaillement interfaciale a fait diminuer

le taux de transfert de chaleur quandJal augmente, particulièrement lorsquePrl a été

très faible comme le cas des métaux liquides. Pour des grandes valeurs dePrl (Prl >

10) l’effet de cisaillement interfaciale devenait négligeable, quelque soit les valeurs deR
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et Jal. Ils ont également confirmé que les termes d’inertie ne sont importants que pour

des faiblesPrl liquide. Le couplage de l’écoulement de condensat avec l’écoulement

de vapeur demande la même méthode de solution que l’on a pu utiliser pour le cas de

condensation en convection forcée. En effet Koh [19] a appliqué une méthode similaire

au problème de la condensation en convection forcée sur les plaques horizontales. Les

équations gouvernantes ont été semblable sauf qu’il y avaitpas de terme de gravité et les

conditions aux limites à l’infini de la plaque ont été changé.La valeur de[Nux/Rex]
0.5

dépend de trois paramètres :Prl, R et Jal/Prl. La vitesse a été trouvé linéaire pour

un film mince alors que le profil de température a été trouvé linéaire pourPrl très faible

(Prl = 0.03 ouPrl = 0.003). La comparaison avec un modèle sans advection de l’énergie

a suggéré que la convection est importante uniquement pour les liquides très visqueux

(Pr ≫ 1 ), et peut être négligée pour les métaux liquides.

Parmi les travaux qui traitent la modélisation de la condensation de vapeurR113 pur

dans un canal horizontal, figurent ceux de Narain [20] qui a étudié la condensation sans

tenir compte les effets d’inertie et de la convection en film liquide. La plaque inférieure

de refroidissement a été supposé isotherme tandis que l’autre plaque a été considérée

adiabatique. Les équations régissant la couche limite ont été résolues par la considération

du frottement à l’interface et la plaque supérieur. Par la suite le profil de température dans

le liquide a été considéré linéaire et la température de vapeur constante est égale à la

température de saturation.

Louahlia et Panday [21] ont étudié numériquement la condensation par convection

forcée d’une vapeur pur saturée deR12 etR134a en écoulement entre deux plaques ver-

ticales. Ils ont résolu le problème en tenant compte des forces d’inertie, de la convection

de l’enthalpie et du gradient de la pression. leurs résultats montrent que, la viscosité et la

conductivité turbulente dans la phase liquide ont un effet prépondérant sur la condensation

en film laminaire par rapport à celles dans l’écoulement vapeur. Ils ont également conclu

que les coefficients de transfert thermique obtenus pour la condensation duR134a ont été

plus importants que ceux déterminés pourR12.
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L’étude de la condensation d’une vapeur pure deR12 et deR134a à l’intérieur d’un

tube vertical a été apporté par Panday [22]. Il a résolu l’ensemble des équations parabo-

liques comprenant la conservation de masse, de mouvement, d’espèce et d’énergie dans

les deux phases, suivant un schéma implicite. La turbulencea été modélisée dans les deux

phases utilisant le modèle de la longueur de mélange développé par Pletcher [23]. Panday

a montré que pour un écoulement à grande vitesse, la turbulence dans les deux phases

liquide et vapeur augmente le transfert de chaleur, et les résultats calculés ne présentent

pas beaucoup de différence quand le tube à l’orientation horizontale ou verticale.

Une étude assez récente, dont la technique de film ruisselantest utilisé dans le cas de

la condensation du gaz frigorigène R134a, dans un canal vertical en présence d’un gaz

non condensable est développé par El Hammami et al. [24]. Cette étude a tenu compte les

deux couches, liquide et gaz dont la résolution est basée surla méthode aux différences

fines. Les résultats détaillés comprennent les les profils devitesse, de température et de

la fraction de vapeur. Ils ont étudié l’effet des paramètresinfluents dans le phénomène

sur l’épaisseur du film et sur le nombre de Nusselt local. Leurs résultats montrent que

l’épaisseur du film croit pour les petits valeurs de pressions d’entrée, et pour des nombres

important de Reynolds. Aussi, le transfert de chaleur diminue le long de la paroi du canal,

qui signifié que la condensation en film liquide est accompagnée par une diminution de la

température de la vapeur.

1.4.2 Condensation de mélange

La condensation de fluide pur, est rarement rencontrée dans les procédés industriels.

Par exemple, le remplissage en fluide frigorigène d’un équipement industriel introduit im-

manquablement une petite quantité d’air dans le cycle. D’autre part, ces équipements ne

sont pas exempts de fuite et quand le fluide est en dépression par rapport à l’atmosphère,

l’air entre dans le groupe frigorifique. Une très faible quantité d’air suffit à altérer le coef-

ficient d’échange de chaleur d’un condenseur. Un fluide contenant une petite proportion

d’air est alors considéré comme un mélange.
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Mori et al. [25] ont établi analytiquement un modèle 2D, pouranalyser l’effet du

gaz non condensable sur la condensation d’une vapeur dans unthermosiphon fermé d’un

condenseur diphasique. Trois cas particuliers ont été examinés et présentés avec la va-

peur d’eau comme fluide de travail. Ils ont démontré que la diffusion massique entre la

vapeur et le gaz dans la direction radiale peut avoir un effetappréciable sur le transfert

de chaleur dans la région gaz-vapeur et sur la distribution de la température le long de

mur du condenseur. Ils ont également porté une attention particulière sur le retard à la

condensation due à la diffusion radiale et axiale du gaz non condensable. Ils ont conclu

que l’étude paramétrique de de la diffusion radiale montre que l’effet du gaz non conden-

sable est gouverné par deux facteurs adimensionnels : la charge de gaz et le rapport du

flux de diffusion radial aux flux de vapeur condensée.

Kaiping et Renz [26] ont examiné le transfert couplé de chaleur et de masse pendant

la condensation partielle en film dans un tube vertical. Leurs résultats ont montré que

la diffusion thermique peut jouer un rôle important dans le transfert de masse lors de la

condensation partielle, même dans l’écoulement turbulentde mélange gaz-vapeur avec

grande différences dans les masses moléculaires. Ils ont porté une attention particulière

au couplage thermodynamique dû à la diffusion thermique. Ils ont trouvé aussi que, en

écoulement turbulent, la diffusion thermique contribue significativement au flux de masse

globalement transféré quant les différences de température entre l’écoulement du mélange

et la paroi froide sont grandes et les gradients radiaux de concentration demeurent petits.

Également ils ont montré que les formules communes d’estimation ne sont pas trop loin-

taines au moment de prédire l’influence réelle de la diffusion thermique, et ils ont pas tenu

compte la réduction du flux diffusionnel causés par la diffusion thermique.

Louahlia et al. [27] ont analysé numériquement la condensation en film entre deux

plaques parallèles d’un fluide pur et d’un mélange binaire non azéotropique deR123 et

R134a. Leurs résultats de calcul ont montré une forte influence de la composition du

mélange sur le coefficient d’échange thermique et sur la perte de pression. Aussi ils ont

déduit une corrélation pour déterminer le transfert de chaleur moyen pour la condensation
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de ces fluides purs et de leurs mélanges en écoulement forcé entre deux plaques planes

horizontales.

Hasanein et al. [28] ont mené une étude expérimentale et analytique pour déterminer

l’effet de la présence du gaz non condensable sur le processus de la condensation de la

vapeur d’eau le long d’un tube vertical à film en convection forcé. Ils ont inclus l’effet

de l’écoulement axial, dans les termes d’épaisseur effective de couche limite, qui diminue

avec le nombre de Reynolds en mélange gazeux. Leurs études ont inclus l’effet de plus

d’un gaz non condensable dans la vapeur de condensation. Ilsont calculé les rapports

entre la résistance thermique de film de condensat et la résistance thermique de vapeur

à gaz non condensable dans la même température du mélange. Aussi ils ont montré que

la résistance thermique du film de condensat est plus important pour les conditions de

mélange gazeux turbulent et relativement de faible fraction massique de gazWnc < 0, 2.

Chen et al. [29] ont étudié numériquement la condensation enfilm laminaire en pré-

sence du gaz non condensable le long d’une plaque verticale.Ils ont résolu le système

des équations gouvernantes par la méthode de différences finies centrées. Leurs résultats

ont montré que le coefficient adimentionnel de transfert de chaleur n’a pas été constant le

long du tube et sa valeur diminue avec l’augmentation de la valeur de la fraction du gaz

non condensable. Aussi ils ont conclu que la présence d’une petite quantité de gaz non

condensable diminue l’efficacité du transfert de chaleur.

Siow et al. [30] ont réalisé une étude numérique de la condensation d’un mélange air-

vapeur et d’un mélangeair−R134a le long d’un canal horizontal, dont la paroi inférieure

est soumise à une température constanteTp et la paroi supérieure est considérée adiaba-

tique. Ils ont trouvé que la présence du gaz non condensable influence négativement sur

le processus de la condensation. Les valeurs de l’épaisseurde film de condensatδ, du

gradient de pressiondP
dz

et du nombre de NusseltNuz sont diminuées de manière signi-

ficative avec l’augmentation de la concentration du gaz non condensable. Ils ont constaté

aussi que la condensation de mélange gazeuxR134a, produit un film de condensat plus

grand et donne, un faible gradient de pressiondP
dz

et un faible nombre de Nusselt local,
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en comparaison avec le mélange air-vapeur dans les même conditions de fonctionnement.

L’un des principaux facteur contribuant à cette tendance est la valeur élevée de la densité

du mélange qui se traduit par une diminution de cisaillementinterfacial, une augmentation

d’épaisseur du film liquide et un baisse du taux de condensation.

En 2004, les mêmes auteurs [31] ont développé une étude numérique pour la conden-

sation de mélange air-vapeur en écoulement laminaire le long d’un canal vertical et symé-

trique. Ils ont constaté que, l’augmentation des concentration de gaz non condensable à

l’entrée du canal, cause une diminution de l’épaisseur du film de condensat, du nombre de

Nusselt local et du gradient de pression axial. Ils ont offert une solution analytique pour

le calcul, de la vitesse et de l’épaisseur du film liquide à la fin de la condensation. Ainsi

ils ont marqué que la solution numérique converge vers cettesolution analytique pour des

grandes valeurs dez.

De leur coté, Ravankar et Pollack [32] ont effectué une modélisation numérique sta-

tionnaire de la condensation en film d’un mélange air-vapeuren écoulement dans un tube

vertical. Ils ont résolu les équations bidimensionnelles,de conservation de masse de quan-

tité de mouvement et de l’énergie pour chaque phase en utilisant la méthode des volumes

finis. Le couplage entre les deux phases est basé sur une approche développée par Pe-

terson et al. [33] qui ont mis en place une théorie de couche dediffusion pour décrire

la condensation en présence de gaz non condensables. Ils ontconstaté que le coefficient

de transfert de chaleur diminue le long du tube et présente laplus faible valeur pour une

grande fraction massique du gaz non condensable. Dans l’entrée du tube, la valeur du co-

efficient de transfert de chaleur avec et sans gaz non condensable diminue rapidement. La

diminution du coefficient du transfert de chaleur avec1% du gaz non condensable montre

que une petite quantité de gaz non condensable défavorise letransfert de chaleur. Ils ont

aussi étudié l’effet du nombre de Reynolds sur la condensation de vapeur avec l’air entre

1% et10%, et observaient ainsi que, le taux de condensation diminue avec l’augmentation

du nombre de Reynolds. Dans le cas de vapeur avec gaz non condensable, l’augmentation

du nombre de Reynolds augmente la quantité du gaz non condensable accumulée prés
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de l’interface mélange-condensat. Ainsi l’augmentation du nombre de Reynolds (plus de

quantité du gaz non condensable) diminue le coefficient de transfert de chaleur.

Siow et al. [34] ont présenté une étude numérique biphasique, qui traite la conden-

sation d’un mélange air-vapeur en écoulement laminaire, dans un canal incliné. La paroi

inférieure est soumise à une température constanteTp et la paroi supérieure est considérée

adiabatique. Ils ont utilisé une méthode de volumes finis pour résoudre le système des

équations de la couche limite, y compris les forces d’inertie, l’advection, le cisaillement

interfacial et la variation de pression axiale. Leurs résultats ont montré que la diminution

de nombre de FroudeFr (augmentation de l’angle d’inclinaison) entraine une épaisseur

plus mince et un écoulement de film liquide plus rapide. Le filmmince ne montre pas

une augmentation substantielle de nombre de Nusselt local,cependant est due à une di-

minution de la différence de température à travers le film. Ils ont remarqué qu’une aug-

mentation de la concentration du gaz non condensable à l’entrée du canal, a entrainé une

diminution de l’épaisseur du film de condensat, et en résulteune diminution du nombre

de Nusselt, lorsqu’elle est associée d’une diminution de latempérature de l’interface. De

même l’augmentation de différence de température∆T =(Tin-Tp) a entrainé une aug-

mentation de l’épaisseur du film de condensat et une diminution du nombre de Nusselt.

L’augmentation du vitesse d’entrée du mélange produit, un film de condensat plus mince

et un nombre de Nusselt plus grand.

Une étude a été développée par El Hammami et al. [35] en traitant l’évaporation en

régime turbulent d’un film liquide dans un canal incliné à paroi poreuse. Ils ont remarqué

que le transfert de masse est plus efficace pour une faible humidité d’air et un faible angle

d’inclinaison.

Groff et al. [36] ont présenté une étude numérique, pour la condensation d’un mélange

air-vapeur en écoulement turbulent le long d’un tube vertical. Le modèle des équations

paraboliques dans les deux phases ont été résolues par la méthode des volumes finis.

Le couplage entre les deux phases est basé sur une approche développée par Siow [37].

Dans les comparaisons expérimentales, ils ont constaté quele modèle composé dek − ǫ
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est le plus adapté. En outre, ils ont observé une diminution de l’épaisseur du film de

condensat à l’entrée du tube avec l’augmentation du nombre de Reynolds. Ils ont expliqué

ce constat par une influence significative des forces de cisaillement qui aplatissent le film

de condensat à l’entrée du tube. Ils ont rapporté aussi, en allant de l’entrée vers la sortie

du tube, que le film de condensat est plus épais pour un nombre de Reynolds plus élevé,

en raison de l’augmentation de la vapeur dans le mélange et à la diminution des forces

de cisaillement. De même l’augmentation de la différence detempérature∆T produit un

taux de condensation plus élevé, ce qui explique l’augmentation de l’épaisseur du film de

condensat. Ils ont également observé que l’épaisseur du filmde condensat diminue avec

l’augmentation de la fraction massique de l’air à l’entrée.Cette diminution est le résultat

d’une réduction du taux de condensation due à l’accumulation du gaz non condensable

à l’interface liquide-mélange par conséquence l’augmentation de la résistance de l’air au

transfert de masse.

Parmi les travaux qui sinscrit dans le cadre des problèmes dela condensation de va-

peur en présence d’une forte concentration de gaz non condensable tel que l’air humide.

Nous trouvons ceux de Dharma et al. [38] qui ont procédé à une étude numérique pour la

condensation d’un mélange air-vapeur le long d’un tube vertical, en écoulement laminaire

de convection forcée. Les équations de la couche limite, sont discrétisées à l’aide de la

méthode de différences finies. Ils ont remarqué que les pourcentages élevés de l’air font

diminuer considérablement les coefficients de transferts de chaleur et le taux de conden-

sation.

Très récemment Zhou et al. [39] ont effectué une étude expérimentale sur un conden-

seur simulé PCCS, avec un faisceau de quatre tubes. Le tube ducondenseur PCCS a été

utilisé avec différentes paramètres, tels-que le pressiondu système, le débit d’entrée de

vapeur et la fraction massique du gaz non condensable. Leursrésultats ont montré que la

présence du gaz non condensable détériore la performance ducondenseur. Ils ont remar-

qué aussi que l’augmentation de film de condensat et du gaz noncondensable dégradent

la condensation de vapeur selon la direction axiale à partirde l’entrée. Le coefficient
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du transfert de chaleur diminue avec l’augmentation de la fraction massique du gaz non

condensable. Les résultats du modèle de la couche limite, ont montré que l’épaisseur de

la couche limite et la concentration du gaz non condensable,augmentent le long de la lon-

gueur du tube de condenseur. Aussi, coefficient de transfertde chaleur diminue fortement

à l’entrée du tube de condenseur.

Récemment, El Hammami et al [40]. ont présenté une étude numérique des transferts

de chaleur et de masse lors de la condensation en film laminaire d’une vapeur d’eau dans

un canal incliné à paroi poreuse, dont l’écoulement dans le milieu poreux est décrit par

le modèle de Darcy-Brinkman-Forchheimer. Leurs résultatsmontre que la configuration

verticale favorise la condensation de la vapeur d’eau en filmliquide. Ainsi l’augmentation

de revêtement poreux permet un meilleur contact thermique entre la vapeur et la paroi de

condensation, par conséquent le taux de vapeur condensableà la sortie du canal, diminue

avec l’épaisseur de la couche poreuse.

1.5 Conclusion

Dans ce chapitre, nous avons présenté des généralités sur letransfert de chaleur et de

masse avec changement de phase. Nous avons aussi, montré la complexité du phénomène

mise en jeu pour comprendre le mécanisme du transfert thermique et massique lors de la

condensation de vapeur en présence du gaz non condensable, le long d’un tube vertical.

Nous avons noté que de nombreuses études, traitent le phénomène de la condensation des

vapeurs pures, par contre peu d’études qui ont été consacréepour le cas de la condensation

de mélange binaire et ternaire, en présence de forte concentration du gaz non condensable.

Ce travail peut donc être entrepris pour analyser théoriquement les transferts de cha-

leur et de masse lors de la condensation d’un mélange binaire(air-vapeur eau, air-R134a)

et d’un mélange ternaire(air-vapeur eau-vapeur éthanol, air-vapeur méthanol-vapeur étha-

nol)



Chapitre 2

Modélisation des transferts de chaleur
et de masse

2.1 Introduction

Après avoir fait la description du phénomène de la condensation et l’état des travaux

publiés, nous analysons dans ce chapitre le problème physique des transferts de chaleur

et de masse lors de la condensation, d’un mélange binaire de vapeur d’eau (ou de vapeur

de frigorigène R134a) en présence du gaz non condensable, etd’un mélange ternaire de

vapeur d’eau et de méthanol (ou de vapeur d’éthanol et de méthanol) en présence du gaz

non condensable le long d’un tube vertical.

Cette étape est fondamentale et permet d’apporter des simplifications aux équations

régissant l’étude de la condensation en film laminaire en convection mixte. L’écoulement

diphasique est supposé symétrique par rapport au plan médian. le modèle mathématique

est décrit par les équations de conservation de masse, de quantité de mouvement, de l’éner-

gie et de la fraction massique de la vapeur dans les deux phases, liquide et vapeur.

Le modèle développé peut s’appliquer à un condenseur à film ruisselant, dans lequel le

mélange gazeux est condensé dans un tube refroidi. Dans cette étude on s’intéresse, d’une

part à l’effet des faibles fractions massiques du gaz non condensable dans le processus de

la condensation du fluide frigorigène R134a, et d’autre partà l’effet des grandes fraction

massique du gaz non condensable lors de la condensation de lavapeur d’eau.
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2.2 Présentation du problème

2.2.1 Modèle physique

Nous considérons un mélange gazeux s’écoulant à l’intérieur d’un tube vertical de

rayonR. Le condensat d’épaisseurδz (figure 2.1), est soumis à l’action des forces de

pesanteur, de pression et de frottement à l’interface liquide-vapeur. La paroi du tube est

supposée soumise à une température constanteTp. À l’entrée du tube, arrive un écou-

lement de mélange gaz-vapeur chaud, à températureT0, vitesseu0(Re0), pressionP0 et

fraction massique en vapeur d’eauW0 uniforme.

Film condensé 

Écoulement de mélange
gazeux

vitesse

gaz non condensable

Température

Condensat 

Couche limite de  
transfert de masse

δz

T0 P0
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z

z
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Tp
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g
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Rd

FIG. 2.1 – Modèle physique

2.2.2 Hypothèses

Dans notre étude numérique nous tiendrons compte du transfert de chaleur par convec-

tion forcée dans le mélange gazeux, et par conduction dans lefilm de condensat.
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Le transfert de masse vers la paroi froide du tube est pris en considération les hypo-

thèses suivantes :

1. L’écoulement du mélange gazeux est laminaire et stationnaire ;

2. Les écoulements sont bidimensionnels et axisymétrique ;

3. Le rayonnement et les effets secondaires du Duffour et Soret sont négligeables ;

4. Les approximations de la couche limite sont partout valables ;

5. Le mélange gazeux est considéré comme gaz parfait ;

6. L’interface liquide-vapeur est mobile, sans onde, en équilibre thermodynamique

local et imperméable à l’air sec, elle est de faible épaisseur ;

7. La température de la surface du tube est constante ;

8. La tension superficielle du liquide est supposée négligeable.

9. Milieux

continu.

2.3 Modèle mathématique

Les équations régissantes le modèle physique avec les contions aux limites, dans les

deux phases gaz et liquide, sont établies, en tenant compte des hypothèses simplificatrices

et en supposant que la diffusion axiale est négligeable devant la convection.

2.3.1 Équations gouvernantes

En régime stationnaire, les équations paraboliques de conservation de masse, de

quantité de mouvement, de l’énergie et de la fraction massique de l’espèce diffusante,

s’écrivent pour la géométrie axisymétrique de la façon suivante :

2.3.1.1 Film liquide

• Équation de la continuité :

∂

∂z
(rρlul) +

∂

∂r
(rρlvl) = 0 (2.1)
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• équation du mouvement:

∂

∂z

(

ρlu
2
l

)

+
1

r

∂

∂r
(ρlrvlul) = −

dP

dz
+

1

r

∂

∂r

(

rµl

∂ul

∂r

)

+ ρlg (2.2)

• équation de la chaleur:

∂

∂z

(

ρlC
l
pulTl

)

+
1

r

∂

∂r

(

ρlC
l
prvlTl

)

=
1

r

∂

∂r

(

rλl

∂Tl

∂r

)

(2.3)

2.3.1.2 Mélange gazeux

• équation de continuité:

∂

∂z
(rρmum) +

∂

∂r
(rρmvm) = 0 (2.4)

• équation du mouvement:

∂

∂z

(

ρmu2
m

)

+
1

r

∂

∂r
(ρmrvmum) = −

dPd

dz
+

1

r

∂

∂r

(

rµm

∂um

∂r

)

+ (ρm − ρ0) g (2.5)

• équation de la chaleur:

∂

∂z

(

ρmCm
p umTm

)

+
1

r

∂

∂r

(

ρmCm
p rvmTm

)

=
1

r

∂

∂r

(

rλm

∂Tm

∂r

)

+

[ 2
∑

i=1

ρmDm
i (Cvi

pm − Cnc
p )

]

∂Tm

∂r

∂W k

∂r
(2.6)

• équation de diffusion:

∂

∂z

(

ρmumW k
)

+
1

r

∂

∂r

(

ρmrvmW k
)

=
1

r

∂

∂r

(

rρmDm
k

∂W k

∂r

)

(2.7)

Le troisième terme du deuxième membre dans l’équation dans l’équation 2.5 repré-

sente les forces de flottabilités qui sont dues aux différences de la température et de la

fraction massique.

Pour compléter la modélisation mathématique du problème, il est convenable d’ajouter

l’équation de conservation de masse dans la phase gazeuse, aux équations de transfert.

ṁ0

2π
=

∫ R−δ

0

rρmumdr +

∫ z

0

ρmvIdz (2.8)
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2.3.2 Conditions aux limites

Nous associons, aux équations 2.1 - 2.7, les conditions aux limites et à l’interface

suivantes :

2.3.2.1 Condition à l’entrée du tube z = 0 :

um = u0, Tm = T0, W k = W k
0 , P = P0 (2.9)

2.3.2.2 Condition à la paroi du tube r = R :

ul = vl = 0, Tl = Tp = cte (2.10)

2.3.2.3 Condition à l’axe central du tube r = 0 :

En raison de la symétrie on peut écrire :

∂um

∂r
= 0,

∂Tm

∂r
= 0,

∂W k

∂r
= 0, vm = 0 (2.11)

2.3.2.4 Condition à l’interface liquide-vapeur(r = R − δ)

• Continuité de la vitesse (condition de non-glissement)

uI(z) = um
I = ul

I (2.12)

• Continuité de la température

TI(z) = Tm
I = T l

I (2.13)

• Continuité de la contrainte de cisaillement

τI =

(

µ
∂u

∂r

)l

I

=

(

µ
∂u

∂r

)m

I

(2.14)

On suppose que l’absence de cisaillement entre le mélange gazeux et le liquide se

traduit par la proportionnalité des gradients de vitesse à l’interface.
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• Continuité du flux de chaleur
(

λ
∂T

∂r

)l

I

=

(

λ
∂T

∂r

)m

I

− ṁI · hfg (2.15)

Généralement, la diffusion et la convection sont indissociable, ainsi le bilan de ma-

tière à l’interface s’écrit :

ṁkI =

(

−ρmDm
k

∂W k

∂r

)

I

+
(

W kṁ
)

I
(2.16)

ṁI = −

∑2
k=1 ρmDm

k
∂W
∂r

1 −
∑2

i=1 W k
I

(2.17)

W k
I = −

PkIMk
∑3

i=1 PiMi

(2.18)

2.4 Grandeurs caractéristiques

Afin d’analyser l’influence des paramètres de l’entrée du tube, tels que le débit du

mélange gazeux, la température de mélange, la pression et lafraction massique du gaz

non condensable, il est nécessaire de connaitre certaines grandeurs tels que les nombres

locaux de Nusselt sensible et latent liés au transfert thermique ainsi que le nombre de

Sherwood lié au transfert massique.

2.4.1 Nombres adimensionnels

Le premier et le second termes du second membre de l’équation2.15 représentent

respectivement le flux de chaleur sensible à l’interface transmis de l’écoulement gazeux

vers l’interface,Qs
I , et le flux de chaleur échangé par mode latent,Qlat

I .

Le terme du premier membre de l’équation 3.31 correspond au flux de chaleur totale

à l’interfaceQI . On peut écrire le flux de chaleur total transmis du mélange gazeux vers

l’interface comme suit :

QI = Qs
I + Qlat

I =

(

λ
∂T

∂r

)m

I

− ṁI · hfg (2.19)
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Les nombres de Nusselt locauxNus etNul le long de l’interface, liés respectivement

au transfert par mode sensible et au transfert par mode latent, sont définis comme suit :

Nus =
QsI(2R)

λm (Tb − TI)
(2.20)

Nul =
ṁI

vhfg(2R)

λm (Tb − TI)
(2.21)

Le nombre de Nusselt local est défini par l’expression suivante :

Nuz =
hsDh

λl

=
QI(2R)

λm (Tb − TI)
(2.22)

Qui peut s’écrire comme suit :

Nuz = Nus + Nul (2.23)

Le nombre de Sherwood massique local, le long de l’interfaceest donné par :

Shk
z =

hML

D
=

ṁkI

(

1 − W k
I

)

ρmD
(

W k
b − W k

I

) (2.24)

AvecTb etWb sont respectivement la température et la fraction massiquede mélange,

sont données par les expressions suivantes (Annexe 5.4) :

Tb =

∫ R−δ

0
ρmCm

p rumTmdr
∫ R−δ

0
ρmCm

p rumdr
(2.25)

W k
b =

∫ R−δ

0
ρmrumW kdr

∫ R−δ

0
ρmrumdr

(2.26)

Dans le but d’améliorer notre compréhension dans le processus des transferts de cha-

leur et de masse, on utilise le taux de condensation total accumulé :

Mr =
le taux massique condensé
le débit massique à l’entrée

=
2π
∫ z

0
ρmvIdz

ṁ0

(2.27)
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2.4.2 Équations d’états

Dans un mélange gazeux la loi des gaz parfais pour chaque constituant i s’écrit sous

la forme suivante :

PiV =
mi

Mi

RT (2.28)

La loi de Dalton pour un mélange gazeux s’écrit de la forme suivant :

P =

n
∑

i=1

Pi (2.29)

Dans le cas de mélange binaire constitué de gaz non condensable et de vapeur,la pres-

sion total s’écrit :

P = Pnc + Pv (2.30)

Le mélange gazeux est considéré comme un gaz parfait ; les pressions partielles du

gaz non condensablePnc et de la vapeurPv suivent les lois :

PvV =
mv

Mv

RT (2.31)

PncV =
mnc

Mnc

RT (2.32)

Lorsque la masse de vapeurmv atteint sa valeur de saturationmst
v , correspondant à

la pression de vapeur saturanteP st
v , ainsi l’humidité absolueHa (Annnexe 5.4) prend sa

valeur maximale.

La pression de vapeur saturanteP st
v de la vapeur d’eau et de la vapeur frigorigène

R134a sont définies respectivement par les relations suivantes :

• Pvs de la vapeur d’eau :

P st
v = e

“

73,649− 7258,2
TI

−7,3037×log TI+4,1653×10−6T 2
”

(2.33)
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• P st
v de la vapeur deR134a :

P st
v = exp

„

−0,38927×104

TI−0,426776×102
+0,948654×101

«

(2.34)

La fraction massique de la vapeurWI à l’interface est donnée par la relation thermo-

dynamique suivante :

WI =
mv

mv + mnc

=
MvsPvs

MvPvs + MncPnc

(2.35)

WI =
MvPvI

Mnc(P − PvI) + MvPvI

(2.36)

2.5 Propriétés thermophysiques

Un calcul numérique développé lors des phénomènes de changement de phase, ne

peut se faire sans la connaissance d’un certain nombre des propriétés thermodynamiques

du film liquide et du mélange gazeux, qui sont considérés variable en fonction de la tem-

pérature et de la fraction massique.

Il s’agit de la détermination, d’une part, des propriétés des corps purs en fonction de

la température et d’autre part, des corrélations pour le mélange gazeux (vapeur et gaz non

condensable).

2.5.1 Propriétés des corps purs

Les propriétés des corps purs utilisés dans cette simulation numérique sont tirées

• Cas de l’air :

– Viscosité dynamique :

µnc = 1, 488× 10−6 T 1,5

(118 + T )
(2.37)

– Conductivité thermique :

λnc = 1, 195 × 10−3 T 1,6

(118 + T )
(2.38)
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– Chaleur spécifique :

Cnc
p =

(

1 + 2, 5 × 10−10T 3
)

× 103 (2.39)

• Cas de la vapeur d’eau :

– Viscosité dynamique :

µv = [8, 02 + 0, 0407 (T − 273, 16)] × 10−6 (2.40)

– Conductivité thermique :

λv = [1, 87 + 0, 65 × 10−3 (T − 273, 16)
9
7 + 5, 7 × 10−13 (T − 273, 16)5,1] × 102

(2.41)

– Chaleur spécifique :

Cv
p = 1, 863× 103 + 1, 65× 10−3 (T − 273, 16)2,5 + 1, 2× 10−18 (T − 273, 16)8,5

(2.42)

• Cas de la vapeur deR134a :

– Viscosité dynamique :

µv = 6, 1024 × 10−7 T 0,60914

(

1 + 174,18
T

) (2.43)

– Conductivité thermique :

λv = 2, 2692
T−0,30342

(

1 − 141,07
T

+ 2679400
T 2

) (2.44)

– Chaleur spécifique :

Cv
p = 57507 + 118850

[

1259,8
T

sinh
(

1259,8
T

)

]2

+ 92860

[

585,86
T

cosh
(

585,86
T

)

]2

(2.45)

• L’eau liquide :

– Densité volumique :

ρl =
103

[1 + 8, 7 × 10−6 (T − 273, 16)1,85]
(2.46)
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– Viscosité dynamique :

µl = 2, 4 × 10−5 × 10( 251
[135+(T−273,16)]) (2.47)

– Conductivité thermique :

λl = 0, 6881 − 4 × 10−6 (408, 16− T )2,1 (2.48)

– Chaleur spécifique :

C l
p = 4, 179 × 103 + 7, 9 × 10−5 (T − 283, 16)2,9 (2.49)

– Chaleur latente :

hfg = 2, 5016 × 106 − 2, 370 × 103 (T − 273, 16) (2.50)

• R134a liquide :

– Densité volumique :

ρl =
1, 2735

0, 25854

[

1+(1− T
374,3)

0,2739
] (2.51)

– Viscosité dynamique :

µl = exp

(

−218, 06 +
5879, 3

T
+ 36, 883× log T − 0, 068 × T

)

(2.52)

– Conductivité thermique :

λl = 0, 2091 − 0, 00042844× T (2.53)

– Chaleur spécifique :

C l
p = −1831000 + 20533 × T − 72, 617× T 2 + 0, 087152 × T 3 (2.54)

– Chaleur latente :

hfg = −9.97570308 × 1E − 8T 4 + 8.56535847× 1E − 5T 3 −

2.80200039× 1E − 2T 2 +

3.52784660× T + 1.35346723× 1E2 (2.55)
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2.5.2 Propriétés des mélanges gazeux

On suppose le mélange gazeux (vapeur et gaz non condensable)comme étant un gaz

parfait, la densité volumiqueρm, la viscosité dynamiqueµm, la conductivité thermique

λm, la chaleur spécifiqueCm
p et la diffusivité de vapeur dans le gaz non condensableDnc

v ,

sont évalués par les relations suivantes :

• Cas de mélange (Vapeur d’eau + air) :

– Densité volumique :

La densité volumique du mélange peut être évaluée par la relation suivante :

ρm =
P

RT
(

W
Mv

+ 1−W
Mnc

) (2.56)

– Viscosité dynamique :

La viscosité d’un mélange de gaz est rarement une fonction linéaire de sa com-

position, la viscosité d’un mélange de gaz peut être estimée, à partir de la théorie

cinétique des gaz. Pour des mélanges gazeux, la formule semi-empirique de Brom-

ley et Wilke [41] donne des valeurs cohérentes.

µm =
µv

[

1 +
(

xnc

xv

)

φnc
v

] +
µnc

[

1 +
(

xv

xnc

)

φv
nc

] (2.57)

avec

φj
i =

[

1 +
(

µi

µj

)0,5 (
Mj

Mi

)0,25
]

[

8
(

1 + Mi

Mj

)

]0,5 (2.58)

xv et xnc désignent respectivement les fractions molaires, de la vapeur d’eau et du

gaz non condensable.

– Conductivité thermique :

λm =
λv

[

1 +
(

xnc

xv

)

Anc
v

] +
λnc

[

1 +
(

xv

xnc

)

Av
nc

] (2.59)
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Avec

Aj
i = 0, 25







[

1 +
µi

µj

(

Mj

Mi

)0,75

×

(

1 + Si

T

)

(

1 +
Sj

T

)

]0,5






2

1 +
S

j
i

T

1 + Si

T

(2.60)

Et

Sj
i = 0, 733

√

SiSj Sv = 559, 5 Snc = 115, 5 (2.61)

– Chaleur spécifique :

Cm
p = WvC

v
p + (1 − Wv)Cnc

p (2.62)

– Diffusivité : La diffusion de la vapeur dans le gaz non condensable est décrite par

la méthode de Fuller et al. [42]

Dnc
v =

0, 1013T 1,75
(

1
Mv

+ 1
Mnc

)0,5

P

[

(
∑

Vv)
1
3 + (

∑

Vv)
1
3

]2 (2.63)

Où les masses molaires du gaz non condensable et de la vapeur d’eau sont respecti-

vementMnc = 28, 96kg.kmol−1 etMv = 18, 02kg.kmol−1. Dv,nc est le coefficient

de diffusion de vapeur d’eau dans le gaz non condensable, P etT sont respective-

ment la pression enPa et la température enK, la valeur de groupe de contribution
∑

Vv (volume de diffusion atomique et structurelle) est donnée par Perry[43]

• Cas de mélange (Vapeur R134a + air) :

– Densité volumique : La densité volumique du mélange peut être évaluée par la

relation suivante :

ρm =
P

RT
(

W
Mv

+ 1−W
Mnc

) (2.64)

– Viscosité dynamique :

µm =
µv

[

1 +
(

xnc

xv

)

φnc
v

] +
µnc

[

1 +
(

xv

xnc

)

φv
nc

] (2.65)

avec
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φj
i =

[

1 +
(

µi

µj

)0,5 (
Mj

Mi

)0,25
]

[

8
(

1 + Mi

Mj

)

]0,5 (2.66)

xv etxnc désignent respectivement les fractions molaires, de la vapeur deR134a et

du gaz non condensable.

– Conductivité thermique :

λm =
λv

[

1 +
(

xnc

xv

)

Anc
v

] +
λnc

[

1 +
(

xv

xnc

)

Av
nc

] (2.67)

Avec

Aj
i = 0, 25







[

1 +
µi

µj

(

Mj

Mi

)0,75

×

(

1 + Si

T

)

(

1 +
Sj

T

)

]0,5






2

1 +
S

j
i

T

1 + Si

T

(2.68)

Et

Sj
i = 0, 733

√

SiSj Sv = 370.725 Snc = 115, 5 (2.69)

– Chaleur spécifique :

Cm
p = WvC

v
p + (1 − Wv)Cnc

p (2.70)

– Diffusivité :

Dnc
v =

0, 1013T 1,75
(

1
Mv

+ 1
Mnc

)0,5

P

[

(
∑

Vv)
1
3 + (

∑

Vv)
1
3

]2 (2.71)

Où les masses molaires du gaz non condensable et de la vapeur frigorigèneR134a sont

respectivementMnc et Mv. Dv,nc est le coefficient de diffusion de la vapeur deR134a

dans le gaz non condensable, P et T sont respectivement la pression enPa et la tempé-

rature enK, la valeur de groupe de contribution
∑

Vv (volume de diffusion atomique et

structurelle) est donnée par Perry [43]
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2.6 Conclusion

Dans ce chapitre, nous avons formulé le modèle mathématiquequi modélise les trans-

ferts simultanés de chaleur et de masse, lors du phénomène dela condensation d’une

vapeur en présence du gaz non condensable (dans notre étude l’air). Les propriétés ther-

modynamique des corps purs, aussi leur mélange gazeux, ont été considéré variable. Le

modèle développé dans cette étude peut s’appliquer à un condenseur à film ruisselant dans

lequel la vapeur est condensé dans un tube refroidi.

L’analyse qui vient d’être faite montre clairement la complexité du phénomène ob-

servé dans l’étude de la condensation en présence du gaz non condensable. Dans le but

d’analyser ce phénomène, des simplifications au niveau des équations ont été effectuées

sous forme des hypothèses.



Chapitre 3

Méthode de résolution numérique

3.1 Introduction

La modélisation du transfert de chaleur et de masse lors de lacondensation des mé-

langes gazeux dans les condenseurs à film ruisselant représente un problème complexe,

comme mentionné dans l’analyse bibliographique du chapitre 1. Les équations différen-

tielles traduisant la loi de conservation doivent être en effet résolues pour l’écoulement

gazeux et pour celui du film de condensat. Dans ce type de problème (non-linéarité, pro-

priétés physiques variables, écoulement diphasique, anisotrope...), les méthodes analy-

tique trop complexe à mettre en ouvre. La résolution sont alors, déterminées numérique-

ment par la méthode des différences finies, volumes finies ou par des méthodes d’affinités

rapides.

Nous exposons dans ce chapitre, le traitement numérique deséquations différentielles

dans les deux phases couplées avec les conditions aux limites et ceux de l’interface. Dans

la présente simulation, les équations paraboliques établies, sont discrétisées par un schéma

implicite aux différences finies en raison de sa simplicité de mise en ouvre . Après discré-

tisation, le système tridiagonal obtenu associé aux conditions aux limites et à l’interface,

sera résolu à l’aide de l’algorithme de Thomas [44]. Le calcul itératif se fait ligne par

ligne, en choisissant un maillage non uniforme et suffisamment serré dans les zones à fort

gradient et à l’interface gaz-liquide.
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3.2 Discrétisation

Les méthodes aux différences finies sont les plus courammentpratiquées pour la ré-

solution des problèmes de changement de phase, dans le cas des géométries de forme

simple(rectangulaire, annulaire, ...). Et ce en raison de la facilité de leur mise en oeuvre et

de leur adaptation facile à une telle géométrie. On utilise donc un schéma aux différences

finies implicites pour résoudre, les équations, de quantitéde mouvement, de chaleur et de

masse dans les deux phases ainsi que les conditions aux limites et à l’interface. Comme

ces équations sont couplées, nous les résolvons simultanément.

Pour discrétiser le système des équations gouvernantes, différentes méthode peuvent

être utilisées. Notons que le plus communément adoptées dans la littérature sont les mé-

thodes utilisant les développement en séries de Taylor. Lestermes convectifs axiales sont

approchés par une différence vers l’avant et les termes de convection et de diffusion ra-

diale par une différence centrée. À l’interface gaz-liquide, les conditions mises en jeu pour

la continuité de la contrainte de cisaillement et de flux de chaleur, sont approchées par une

différence vers l’avant à l’ordre 2 pour
(

∂φ

∂r

)

l
et par une différence vers l’arrière à l’ordre

2 pour
(

∂φ

∂r

)

m

La valeur d’une fonctionφ au noeud(i, j). Pour simplifier les écritures nous allons

adopter les notations suivantes

φ
′

r =
∂φ

∂r
φ

′′

r =
∂2φ

∂r2
φ

′′′

r =
∂3φ

∂r3
(3.1)

φ
′

z =
∂φ

∂z
(3.2)

Nous développons une approximation aux différences finies avec l’erreur de tronca-

ture O(∆r)2 pour φ
′

r au point(i, j) en utilisantφi,j, φi,j+1 et φi,j−1 quand le maillage

est non-uniforme. Nous utilisons la notation∆r+ = ri,j+1 − ri,j et ∆r− = ri,j − ri,j−1

comme indiquée sur la figure 3.1. Nous nous rappelons que pourun maillage uniforme,

la représentation d’une différence centrée pour une dérivépremière est équivalente à
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la moyenne arithmétique d’une représentation vers l’avantet vers l’arrière. Donc pour

∆r+ = ∆r− = ∆r nous pouvons écrire :

∂φ

∂r

∣

∣

∣

∣

i,j

=
δrφi,j

2∆r
=

∆rφi,j + ∇rφi,j

2∆r
+ O(∆r)2 (3.3)

Pour un pas variable, l’utilisation d’une progression géométrique préservera l’exacti-

tude du second ordre :

∂φ

∂r

∣

∣

∣

∣

i,j

=
∆rφi,j

∆r+

(

∆r−
∆r+ + ∆r−

)

+
∇rφi,j

∆r−

(

∆r+

∆r+ + ∆r−

)

+ O(∆r)2 (3.4)

Le rapport ci-dessus peut être évident à certains cas, il peut étre vérifié au moyenne

de développement de Taylor au point(i, j). En adoptant les notations citées ci-dessus on

obtient :

φi,j+1 = φi,j + (α∆r−)φ
′

r +
(α∆r−)2

2!
φ

′′

r +
(α∆r−)3

3!
φ

′′′

r + ... (3.5)

φi,j−1 = φi,j + (−∆r−)φ
′

r +
(−∆r−)2

2!
φ

′′

r +
(−∆r−)3

3!
φ

′′′

r + ... (3.6)

Pour calculerφr, nous multiplions l’équation (3.5) para et l’équation (3.6) parb, et

nous rajoutons les deux équations. Ce qui exige que le coefficient de∂φ

∂r
|i,j∆r− soit égale

à un, après l’addition on trouveαa − b = 1. Pour avoir une erreur de troncatureO(∆r)2,

le coefficient deφ
′′

rr doit être égale à zéro, on obtient encoreα2a + b = 0. À partir de ces

deux équations algébriques,(3.5) et (3.6) on trouve donca etb ; a = 1
α(α+1)

etb = − −α
(α+1)

:

∂φ

∂r

∣

∣

∣

∣

i,j

=
aφi,j+1 − (a + b)φi,j + bφi,j−1

a∆r+ + b∆r−
+ O(∆r)2 (3.7)

En remplacea etb par leurs valeurs, la dérivée de la variableφ peut être écrite comme

suit :

∂φ

∂r

∣

∣

∣

∣

i,j

=
φi,j+1 + (α2 − 1)φi,j − α2φi,j−1

α(α + 1)∆r−
+ O(∆r)2 (3.8)

De la même manière on trouve la dérivée seconde au premier ordre :
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∂2φ

∂r2

∣

∣

∣

∣

i,j

= 2
φi,j+1 − (α + 1)φi,j + αφ

i,j−1

α(α + 1)∆r−∆r−
+ O(∆r)2 (3.9)

Pour la dérivée partielle par rapport àz on trouve :

∂φ

∂z

∣

∣

∣

∣

i,j

=
φi,j − φi−1,j

∆z−
+ O(∆z) (3.10)

3.2.1 Maillage

La première étape dans l’établissement de la procédure des différences finies, pour

résoudre le système des équations aux dérivées partielles est de remplacer le domaine

continu par une grille (maillage). L’arrangement généralement utilisé est celui de Cebeci

et Smith [45], très réalisable, qui met en jeu un taux constant entre deux incréments. Dans

cet arrangement de taux constant, chaque pas de maillage estaugmenté par un pourcentage

fixe. Ceci est une conséquence d’une progression géométrique entre deux pas successifs.

Pour améliorer la précision des calculs, nous avons utiliséun maillage non uniforme, dans

la direction axiale pour avoir une densité serrée à l’interface gaz-liquide et à l’entrée du

tube.

∆r+∆r−

(i, j + 1)(i, j − 1)

(i + 1, j)

(i, j)

(i − 1, j)

∆z−

∆z+

FIG. 3.1 – Maillage de calcul
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∆r+

∆r−
= α (3.11)

Les pas de calcul dans la direction axiale et dans la direction radiale (dans les deux

phases) sont donnés par des séries géométrique comme suit :

∆zi = β∆zi−1 i = {1, ........ni} (3.12)

∆rmj = αm∆rmj−1 j = {1, ........nj} (3.13)

∆rlj = αl∆rlj−1 j = {nj + 1, ........nk − 1} (3.14)

Avecnk etnj représentent respectivement le nombre de noeuds dans le sens radial et

le nombre de noeuds dans la phase gazeuse. Le nombre de noeudsdans la phase liquide

et dans la direction axiale sont données respectivement parnl = nk − nj etni

Chaque noeuds du maillage est repéré par rapport à l’axe desz et desr dans la phase

liquide et la phase gazeuse respectivement par les indicesi et j. Les coordonnéesz et r

d’un noeud(i, j) sont données par :

zi+1 − zi = β(zi − zi−1) = β2(zi−1 − zi−2) = ... = βi−1(z2 − z1)

= βi−1∆z1 (3.15)

zi − zi−1 = βi−2∆z1

zi−1 − zi−2 = βi−3∆z1

z2 − z1 = β∆z1

Donc on obtient :

zi = ∆z1
βi−1 − 1

β − 1
dans la direction axiale i = {1, ........ni} (3.16)

De la même façon on obtient :

rj = ∆rm1
αj−1

m − 1

αg − 1
dans la phase gazeusej = {1, ........nj} (3.17)
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rj = ∆rl1
αj−1

l − 1

αl − 1
dans la phase liquide j = {nj + 1, ........nk − 1} (3.18)

Les pas de calcul sont calculés en tenant compte de la progression géométrique entre

deux pas successifs par les relations suivantes

∆z1 =
(1 − β)L

1 − βni−1
(3.19)

∆rm1 =
(1 − αm)(R − δz)

1 − αnj−1
m

(3.20)

∆rl1 =
(1 − αl)δz

1 − αnl−1
l

(3.21)

3.2.2 Discrétisation des équations gouvernantes

Dans l’approche des différences finies le domaine continu est discrétisé. Les variables

dépendantes sont ainsi considérées comme existant uniquement en des points discrets.

Les dérivées sont approchées par des différences résultantes d’une représentation algé-

brique des équations aux dérivées partielles. Écrire un schéma numérique de résolution

de l’équation différentielle initiale signifie : substituer les formulations des dérivées dif-

férentielle obtenues par approximation aux opérateurs eux-même sur tous les points de

maillage. Ainsi un problème impliquant un calcul , a été transformé en un problème al-

gébrique dans lequel une équation lie les valeurs passées, présentes et futures sans qu’on

arrive à exprimer ces dernières seules. On aboutit a un système d’équations à matrice

triangulaire de dimension égale au nombre de noeuds du maillage.

Les systèmes d’équations peuvent être mis sous la forme simple suivante :

∂

∂z
(Ωφuφ) +

1

r

∂

∂r
(Ωφrvφ) =

1

r

∂

∂r

(

rΓφ

∂φ

∂r

)

+ Sφ (3.22)

Où Γφ est le coefficient de diffusion de la variableφ et Sφ est le terme source . On

remarque que, dans la mise en forme des équations pour chaquevariableφ, tous les termes
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non convectifs ou non diffusifs, sont inclus dans le terme sourceSφ. Le tableau 3.1 recense

chaque terme de l’équation 3.22 pour les différentes grandeurs calculées.

TAB. 3.1 – Présentation des différents termes de l’équation de transport considérée

Équations Zone Ωφ φ Γφ Sφ

Liquide ρl ul µl −dPd

dzÉquation de mouvement
Mélange ρm um µm −dP

dz
+ (ρm − ρ0)

Liquide ρlC
l
p Tl λl 0

Équation de chaleur
Mélange ρmCm

p Tm λm ρmD(Cv
p − Cnc

p )∂Tm

∂r
∂W
∂r

Équation de diffusion Mélange ρm W ρmD 0

La discrétisation de l’équation 3.22 en utilisant les expressions definiés dans la section

3.2, conduit à des systèmes d’équations algébriques que l’on peut écrire comme suit :

[(uΩφ)jαj(αj + 1)]

∆zi−1
φ0i,j + αj(αj + 1)Sφj∆rj−1 = [−α2

j (vΩφ)j +

Γφα
2
j

rj

+ α2
j (

∂Γφ

∂r
)j −

2αjΓφj

∆rj−1
]φi,j−1 + [αj(αj + 1)(u

∂Ωφ

∂r
)j∆rj−1 +

αj(αj + 1)(uΩφ)j

∆rj−1

∆zi−1
+ (α2

j − 1)(vΩφ)j + αj(αj + 1)(v
∂Ωφ

∂r
)j∆rj−1 +

(αj + 1)
2Γφ

∆rj−1
]φi,j + [(vΩφ)j − (

Γφ

r
)j − (

∂Ωφ

∂r
)j −

2Γφ

∆rj−1
]φi,j+1 (3.23)

Après aménagement des équations, on a abouti à un système algébrique de la forme :

An
j φi,j−1 + Bn

j φi,j + Cn
j φi,j+1 = Dn

j (3.24)

Avec















j mélange {2, ..., (nj − 1)}
nj Interface
j liquide {(nj + 1), ..., (nk − 1)}
n {u, T, W}

Les coefficientsAn
j , Bn

j , Cn
j etDn

j sont regroupés dans l’annaxe 5.4.
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3.2.3 Discrétisation des équations sur l’axe de symétrie

Pour des écoulements dans les tubes droits et les canaux à plaques parallèles, en raison

d’un axe de symétrie, les conditions aux limites de la forme∂φ

∂z

∣

∣

r=0
sont utilisées. Pour un

écoulement dans un tube, les termes de la contrainte de cisaillement et de flux de chaleur

dans les équations sont singuliers àr = 0. Une représentation correcte peut être trouvée

par l’application de la règle de l’Hospital de laquelle nousavons trouvé :

lim
r→0

1

r

∂

∂
(rΓφ

∂φ

∂r
) = 2

∂

∂r

(

Γφ

∂φ

∂r

)

(3.25)

En remplaçant dans l’équation 3.22, on trouve l’équation à résoudre sur l’axe de sy-

métrie :
∂

∂z
(Ωφuφ) = 2

∂

∂r

(

Γφ

∂φ

∂r

)

+ Sφ (3.26)

Après discrétisation de l’équation 3.27 qui traduit l’équation du bilan sur l’axe de

symétrie, on trouve :

[

2∆r1

∆xi−1
(Ωφu)1 +

8Γφ

∆r1

]

φi,1 +

(

−
8Γφ1

∆r1

)

φi,2 =
2∆r1

∆xi−1
(Ωφu)1 φ0i,1 + 2∆r1Sφ (3.27)

On a abouti à un système d’équation algébrique de la forme suivante (Annexe 5.4).

Bn
1 φi,1 + Cn

1 φi,2 = Dn
1 (3.28)

3.2.4 Discrétisation des équations à l’interface gaz-liquide

Les équations des transferts dans les deux phases sont couplées entre eux par les condi-

tions à l’interface . Les conditions mises en jeu pour la continuité du contrainte de cisaille-

ment et le flux de chaleur, sont approchées par une différencevers l’avant à l’ordre 2 pour
(

∂φ

∂r

)

l
et par une différence vers l’arrière à l’ordre 2 pour

(

∂φ

∂r

)

m

• Continuité de contrainte de cisaillement

(

µ
∂u

∂r

)l

I

=

(

µ
∂u

∂r

)m

I

(3.29)
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La discrétisation de l’équation 3.29 donne la forme suivante :

[

−
µm(αm + 1)

∆rnj−1

]

ui,nj−1 +

[

µm(2αm + 1)

(αm + 1)∆rnj−1
+

µlαl(αl + 2)

αl(αl + 1)∆rnj

]

ui,nj +

[

−
µl(αl + 1)

αl∆rnj−1

]

ui,nj+1 =

[

−
µlui,nj+2

αl(αl + 1)∆rnj

−
µmα2

mui,nj−2

(αm + 1)∆rnj−1

]

(3.30)

• Continuité de flux chaleur

(

λ
∂T

∂r

)l

I

=

(

λ
∂T

∂r

)m

I

− J
′′v
I · hfg (3.31)

De la même façon la discrétisation de l’équation 3.31 est donnée par :

[

λm(αm + 1)

∆rnj−1

]

Ti,nj−1 +

[

−
(2αm + 1)λm

(αm + 1)∆rnj−1

−

λl(αl + 2)

(αl + 1)∆rnj

]

Ti,nj +

[

λl(αl + 1)

αl∆rnj

]

Ti,nj+1 =

−
λlTi,nj+2

αl(αl + 1)∆rnj

−
λmα2

mTi,nj−2

(αm + 1)∆rnj−1
− J

′′v
I hfg (3.32)

Les deux équations 3.30 et 3.32 sont adoptées comme conditions aux limites de cou-

plage entre les deux domaines, condensat et mélange gazeux.Les relations traduisant la

continuité du flux thermique et celle de la contrainte de cisaillement à l’interface liquide-

gaz doivent être mises sous la forme du système d’équation algébrique de la forme :

Au
njui,nj−1 + Bu

njui,nj + Cu
njui,nj+1 = Du

nj (3.33)

AT
njTi,nj−1 + BT

njTi,nj + CT
njTi,nj+1 = DT

nj (3.34)

Les coefficients des équations 3.33 et 3.34 sont regroupés dans l’annexe 5.4.

La résolution numérique de l’équation différentielle vérifié par la variable dépendante

φ, consiste à déterminer la valeur deφ en un nombre fini de points (points du maillage).
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Cette discrétisation consiste donc à remplacer l’information continue exprimée par l’équa-

tion exacte par des valeurs discrètes, on cherche à récupérer le défaut d’information par la

donnée du profil deφ entre les points du maillage. On peut donc dire que la discrétisation

numérique est le remplacement des équations continues par un ensemble fini d’équations

algébriques reliant les valeurs directes et par la donnée deprofils entre les points. Il est

bien entendu que la nature des profils et la manière d’obtention des équations algébriques

varient d’une méthode à l’autre.

3.3 Résolution numérique

Les équations discrétisées dans les deux phases,avec celles couplées à l’interface gaz-

liquide conduisent à un système d’équations algébriques que l’on peut écrire sous la forme

d’une matrice tridiagonale.

[An] × [An] = [Dn] n {u, T, W} (3.35)

Or, puisqu’on a une dominance de la diagonale, l’algorithmeretenu pour la résolu-

tion du système algébrique précédente est celui de Thomas. La première étape consiste à

rendre la matrice triangulaire supérieur. Les éléments de la nouvelle diagonale sont don-

nés par :

Bn
j = Bn

j − MjC
n
j−1 (3.36)

Et les éléments du nouveau vecteur unitaireDn
j sont donnés par :

Dn
j = Dn

j − MjD
n
j−1 Avec Mj =

Dn
j

Bn
j−1

(3.37)

La solution se calcule par la formule de récurrence suivante:

φn = Dn
j − MjD

n
j−1 Avec Mj =

Dn
j

Bn
j−1

(3.38)

φj =
Dn

j − An
j φj−1

Bn
j

(3.39)
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Avec

{

j = {(nk − 1), ..., 2} pour n = {u, T}
j = {(nj + 1), ..., 2} pour n = {W}

Et

φjmax =
Dn

jmax

Bn
jmax

(3.40)

Cette solution peut s’écrire aussi de la forme suivante :

φj = χjφj+1 + ζj Avec j = {1, ..., nk} (3.41)

3.3.1 Couplage vitesse-pression

La méthode de couplage en pression qui permet à la convergence, la satisfaction à

la contrainte d’incompressibilité, est une méthode dite correction de pression. Plusieurs

types de procédures itératives peuvent être utilisés(Variable secant iteration, Lagging the

pressure adjustment, treating the pressure gradient as a dependent variables,...). Dans notre

étude nous utilisons la méthode de Raithby et Schneider [46]appropriée aux écoulements

incompressibles qui exige un tiers de moins d’effort (troisitérations) que le calcul de la

sécante. L’arrangement suppose que les coefficients dans les équations discrétisées de-

meureront constants, c-à-d, aucune forme de la mise à jour n’est utilisée pendant que

le gradient de pression est ajusté de sorte que la contrainteglobale de l’écoulement de

la masse soit satisfaite. Connaissantdpd

dz
, une solution temporaire est obtenue pour les

équations aux différence finies, une correction doit être trouvé en utilisant une forme de

la méthode de Newton. Avec les coefficients “frozen”, les vitesses varient linéairement

avec le gradient de pression, donc la méthode de Newton devrait fournir la correction du

gradient de pression. Pour illustrer, on poseS = dpd

dz
. On donne la valeur initiale pour

dpd

dz
=
(

dpd

dz

)∗
et nous calculons des vitesses temporaires

(

un+1
j

)∗
et un débit massique de

gazṁ∗. Due à la linéarité de l’équation de quantité de mouvement avec les coefficient

de “frozen”, par l’application de la méthode de Newton, la vitesse corrigé à chaque point

s’écrit :

un+1
j =

(

un+1
j

)∗
+

∂un+1
j

∂S
∆S (3.42)
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Où∆S est le changement du gradient de pression exigé pour satisfaire la conservation

massique globale. Nous définissonsun+1
p,j =

∂un+1
j

∂S
.Les équations aux différences finies

sont discrétisées en tenant compte du gradient de pression(S) pour obtenir les équations

discrétisées pourun+1
p,j qui sont sous forme tridiagonale. Les coefficients pour les inconnus

dans ces équations seront les mêmes que pour les équations aux différences finies impli-

cites initiales. La résolution du système d’équations algébrique pourun+1
p,j est réalisé par

l’algorithme de Thomas. Les conditions aux limites surun+1
p,j doivent être conformes aux

conditions aux limites de la vitesse. Pour les conditions oùla vitesse estun+1
p,j = 0, tandis

que pour les conditions aux limites où le gradient de vitesseest
∂un+1

p,j

∂n
= 0 (n normale

à la borne). La solution deun+1
p,j est alors employée pour déterminer∆S en notant que

un+1
p,j ∆S est la correction de la vitesse à chaque point exigée pour satisfaire la conserva-

tion massique globale. Donc nous pouvons écrire :

ṁ − ṁ∗ = ∆S

∫

A

ρun+1
p,j dA (3.43)

L’intégrale est évaluée par des moyens numériques. Dans l’équations 3.43,̇m est une

valeur connue indiquée par les conditions initiales. La valeur exigée de∆S est déterminée

à partir de l’équation 3.43. Les valeurs de la vitesseun+1
j corrigées peuvent alors être

déterminées à partir de l’équation 3.42. L’équation de continuité est alors utilisée pour

déterminervn+1
j .

3.3.2 Organigramme de calcul

La résolution du système algébrique résultant de la discrétisation se fait par une mé-

thode itérative, ligne par ligne, avec un balayage croisé, utilisant l’algorithme à matrice

tridiagonale de Thomas. La procédure itérative de calcul, résume les différentes étapes à

suivre pour procéder à la simulation numérique.

1. Évaluer les valeurs initiales des variables dépendantesdes propriétés thermophy-

siques des fluides

2. Passage à l’itération suivante
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3. À l’entrée, l’épaisseur du condensat est considérée nulle, on fixedpd

dz
puis on résoud

l’équation de quantité de mouvement pour calculeru.

4. Intégrer numériquement l’équation de continuité pour trouverv

v =
1

ρr

∂

∂z

∫ r

0

ρurdr (3.44)

5. Corriger la pression en utilisant la méthode de Newton [45], puis corriger les vi-

tesses

6. Résoudre les équations de l’énergie et de la diffusion

7. Évaluer les nouvelles valeurs des variables dépendantesdes propriétés thermophy-

sique des fluides

8. Justifier la satisfaction de la conservation de la masse dans l’écoulement gazeux et

dans le condensat

Si les critères suivants :

∣

∣

∫ z

0
π(R − δz)ρmvIdz −

∫ R−δz

0
πrρmumdr − ṁ0

∣

∣

ṁ0
< ǫ (3.45)

∣

∣Ṁ +
∫ z

0
π(R − δz)ρmvIdz −

∫ R

R−δz
πrρluldr

∣

∣

Ṁ
< ǫ (3.46)

sont vérifiés, passer à la convergence des champs de la vitesse, de la température et

de la fraction massique.

Si l’erreur relative entre deux itérations successives pour u, T , et W satisfont aux

critères

max
∣

∣φk
i,j − φk+1

i,j

∣

∣

max
∣

∣φk
i,j

∣

∣

< ǫ φ : {u, T , etW} (3.47)

La solution à chaque point de calcul est complète.

Si non, répéter les étapes(2)-(7) jusqu’à ce que la condition de l’équation 3.47 soit

justifiée.
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Si la condition d’équation 3.46 n’est pas justifiée, donnerdpd

dz
, ṁI et répéter les

procédures(2)-(7).

3.4 Conclusion

Dans ce chapitre nous avons discrétisé les équations, régissant le phénomène observé

dans l’étude de la condensation de mélange gazeux, et nous les avons complété par les

équations à l’interface mélange-liquide. Le couplage vitesse pression est assuré par la mé-

thode de Raithby et Schneider [46]. Le système algébrique résultant de la discrétisation

est écrit sous forme d’une matrice tridiagonale, sa résolution est assurée par l’algorithme

de Thomas développé par Patankar [44]. Pour mieux contrôlerla convergence du proces-

sus itératif, une sous relaxation implicite a été prise en considération dans les équations

algébriques. Il existe plusieurs modalités, la plus courante étant, la sous-relaxation im-

plicite. Les valeurs optimales des paramètres de sous-relaxation, peuvent être différentes

pour chaque équation algébrique.
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Chapitre 4

Condensation en film liquide de la
vapeur d’eau avec forte concentration
du gaz non condensable

4.1 Introduction

Dans ce chapitre nous analysons les résultats obtenus par l’utilisation d’une méthode

aux différences finies implicites. Dont les principes ont été donnés dans le chapitre précé-

dent. Nous avons développé un code de calcul capable de traiter l’écoulement diphasique

avec changement de phase lors de la condensation d’un mélange gazeux air-vapeur d’eau

en film liquide ruisselant le long d’un tube vertical. Le maillage utilisé n’est pas uniforme,

il s’agit donc d’examiner numériquement la stabilité du calcul ; pour vérifier l’exactitude

de la procédure numérique retenue. Les résultats sont validés avec des mesures expéri-

mentales et numérique disponible dans la littérature.

4.2 Stabilité de calcul

Une étude préliminaire du choix de maillage de calcul est nécessaire lorsqu’on utilise

une méthode basée sur les différences finies. Les maillages qui ne sont pas suffisamment

fines génèrent des erreurs, notamment dans les zones à forte gradients. Pour cette raison,

on adopte un maillage à pas variable avec une progression géométrique afin d’augmenter

le nombre des noeuds à l’interface liquide-vapeur et à l’entrée. Il s’agit donc de trouver
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TAB. 4.1 – Comparaison du nombre de Nusselt localNuz le long du tube pour différents
maillages

81 × (51 + 31) 131 × (61 + 41) 131 × (81 + 31) 131 × (91 + 41) 201 × (121 + 61)

0, 0315 93, 35 92, 66 92, 40 92, 46 92, 05
0, 120 64, 43 64, 10 63, 93 63, 94 63, 68
0, 2024 57, 02 56, 86 56, 71 56, 72 56, 57
0, 5091 51, 20 51, 20 51, 07 51, 08 50, 98
0, 7548 48, 20 48, 13 48, 02 48, 02 48, 01

1 45, 55 45, 3 45, 22 45, 22 45, 12

un optimum entre le temps de calcul et la précision. La stabilité au calcul à été analysé

par le choix d’un ensemble de5 grilles. Leur finesse varie entre81× (51 + 31) noeuds et

201 × (121 + 61) noeuds. Le tableau 4.1 donne la variation du nombre de Nusselt local

Nuz en fonction du nombre de points choisis, suivant la direction axiale (I) et la direction

radiale, respectivement dans le gaz (J) et dans le liquide (K). L’erreur moyenne entre les

différentes grilles ne dépasse pas3%, donc la grille optimum nous a conduit à retenir le

maillage131 × (91 + 41).

4.3 Validation du modéle

Les résultats du modèle de calcul à été validé avec ceux de la littérature afin de vérifier

l’exactitude de la procédure numérique développée. La première comparaison est faite

avec l’étude expérimentale de Lebedev et al.[47] dans le casde la condensation d’une

faible concentration de vapeur dans le mélange gazeux le long d’un canal rectangulaire

de 0, 02m de largueur,0, 15m de hauteur et0, 6m de longueur. Le modèle est comparé

également avec l’étude numérique de Dharma et al. [48] dans le cas de la condensation

dans un tube verticale. La figure 4.1 montre la variation du coefficient d’échange local

en fonction de l’humidité absolue pour deux vitesses d’entrées. Nos résultats sont en bon

accord avec les deux travaux en particulier avec l’étude expérimentale de Lebedev et

al. [47]. La figure 4.2 illustre la variation du nombre de Nusselt sensible moyenne en
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fonction du nombre de Reynolds à l’entrée. On constate que l’accord est satisfaisant entre

la présente étude et les autres résultats [48, 47]. L’écart relatif ne dépasse pas8%. Compte

tenu de ces validations, le modèle numérique établi est considéré comme approprié pour

étudier le problème actuel.

4.4 Résultats et discussions

La distribution de la fraction massique adimensionnelle devapeur est illustrée sur la

figure 4.3 pour différentes sections du tube et pour deux valeurs de∆T . La fraction mas-

sique de la vapeur d’eau augmente de l’interface vers le centre du tube en particulier lors-

qu’on diminue∆T .La fractionW ∗ diminue également de l’entrée vers la sortie du tube

où elle garde sa valeur constante d’entrée. Ceci peut être expliqué par le fait que lorsque la

condensation commence, les molécules du mélange sont tirées par une force vers l’inter-

face. La condensation en liquide des molécules d’eau pénètre à travers l’interface laissant

derrière eux les molécules de gaz non condensable. Par conséquent, la concentration plus

élevée de la vapeur d’eau au centre du tube et entraîne à son tour les molécules de vapeur

à ce diffuser vers l’interface.

Une augmentation de la différence de température∆T de5 à30K diminue la fraction

massique de la vapeur en s’éloignant de l’entrée.

L’effet de la différence de température∆T sur le transfert de chaleur et de masse, est

illustré sur les figures de 4.4 à 4.7. La figure 4.4 montre la variation du nombre de Nusselt

local Nuz le long du tube pour trois valeurs de l’écart∆T . On note que le nombre de

Nusselt diminue progressivement de l’entrée du tube vers lasortie.

Pour des valeurs de pression et concentration fixe à l’entrée, une augmentation de∆T

signifie une diminution deTp. Cette Constatation similaire est déjà observée dans l’étude

classique de Nusselt [1], dans le cas de la condensation d’une vapeur pure en régime la-

minaire, où le nombre de Nusselt varie d’une façon proportionnelle à∆T−0,25. La figure

4.5 montre l’effet de la différence de la températureT0 −Tp sur la chute de la température

de mélange le long du tube. Le nombre de Nusselt diminue lorsque on augmente la dif-
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férence de température∆T le long du tube. Malgré la diminution du nombre de Nusselt

le long du tube ; le flux augmente avec∆T , cela s’explique par l’augmentation du flux

chaleur dû à la condensation.

Le débit massique condensé et l’épaisseur du condensat, déterminent normalement

l’efficacité de condensation. On remarque d’après la figure 4.6 que le débit massique

condensé est important pour des grandes valeurs de∆T et diminue le long du tube vers

le cas de fin de condensation à la sortie. Ce qui explique que lacondensation est favo-

risée pour les grandes∆T . Cette constatation est confirmée par la figure 4.7 qui montre

l’augmentation de l’épaisseur du condensatδ avec∆T le long du tube. Ceci explique bien

l’importante diminution de la fraction de vapeur au centre du tube pour de grandes valeurs

de∆T .

L’effet de la pression d’entrée sur le transfert de chaleur et de masse lors de la conden-

sation, est présenté sur les figures (4.8 - 4.10). On remarquesur la figure 4.8 que la fraction

massique de la vapeur d’eau augmente avec la pression d’entrée. Cette augmentation est

nettement claire dans le corps du tube, par contre l’effet deP0 reste insignifiante à l’entrée

et à la sortie du tube.
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La figure 4.9 montre l’effet de la pression d’entrée sur la variation du nombre de

Nusselt localNuz le long du tube. La variation de la pressionP0 entraine la variation de la

températureT0, ce qui permet la modification les propriétés thermo physiques du mélange.

Par conséquent la densité du mélange gazeux augmente considérablement avec la pression

P0. En outre, le nombre de Nusselt local diminue avec la pression, sauf à la sortie du tube

où la chute de températureTb − Tp devient faible, ce qui explique l’augmentation du

nombre de Nusselt à partir dez∗ > 70.

La figure 4.10 montre l’effet de la pression sur le débit du condensat. C dernier est

plus important quand le système opère à faible pression d’entrée. Ceci ce traduit par un

taux de condensation important dû a l’augmentation du tempsde séjour de la vapeur d’eau

pour les faibles pressions d’entrées. Sauf vers la sortie dutube où la condensation dimi-

nue pour les faibles pressionsP0. Ce résultat est confirmé par la figure 4.11, qui illustre

la variation de l’épaisseur du condensat en fonction de la pression d’entrée. L’épaisseur

augmente au fur et à mesure que l’écoulement progresse dans le tube a faibles pressions.

Ceci peut s’expliquer par le fait que lorsque le système opère à grande pression d’entrée,

la condensation nécessite une longueur plus grande du tube afin de condenser le maxi-
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mum de vapeur. Cette remarque est confirmé par la figure 4.8quimontre que la fraction

massique est importante vers la sortie du tube à grande pression.

La figure 4.12 montre l’évolution du coefficient d’échange local le long du tube en

fonction de la fraction massique de la vapeur d’eau à l’entrée et pour deux valeurs de

Reynolds. Le coefficient d’échange local diminue au fur et à mesure que le mélange pro-

gresse le long du tube et devient faible vers la sortie du tube. Ce qui montre que le transfert

thermique est important à l’entrée dû à la condensation. On constate également de la figure

que le transfert de chaleur augmente avec la fraction de la vapeur d’eau (la diminution de

la fraction de la vapeur d’eauW0, signifie une augmentation de l’air dans le mélange).

Cette présence du gaz non condensable (air), même en faible quantités, peut diminuer

considérablement le coefficient d’échange. En effet, le gaznon condensable est entrainé

vers l’interface par le mouvement de la vapeur, offrant ainsi un obstacle au transfert de

la vapeur sur le film du condensat. La pression partielle de vapeurPv diminue donc au

voisinage du film, ce qui provoque une diminution locale de latempératureTsat et du

coefficient de transfert de chaleur. La figure 4.12 montre également que le coefficient
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FIG. 4.10 – Effet de la pression d’entréeP0 sur variation du débit massique condensé
dimensionnel le long du tube.

d’échange augmente avec le nombre de Reynolds, ce qui permetde favoriser le transfert

thermique.

Afin d’analyser le transfert de masse pour les mêmes effets, les figures 4.13 et 4.14

illustrent respectivement, le taux condensé Mr et l’épaisseur du film du condensat. Le taux

condensé augmente en diminuant la fraction du gaz non condensable, c.à.d. en augmen-

tant la fraction du vapeur d’eau. Ce qui explique que la vapeur d’eau se condense mieux

en diminuant la quantité du gaz non condensable. Cette constatation est très marquée

sur l’évolution de l’épaisseur du condensat, qui augmente avec la fraction d’entrée de la

vapeur d’eau. On note également que l’épaisseur est plus grande lorsqu’on augmente le

nombre de Reynolds. Ce qui implique que les transferts de chaleur et de masse sont plus

efficaces en convection forcée.

L’effet de la pression d’entrée sur le transfert de chaleur et de masse est présenté

sur les figures 4.15- 4.16. On remarque que le coefficient de chaleur est plus important

pour les faibles pressions d’entrées, cette constatation est déjà observée sur la figure 4.9.

La fraction massique augmente avec les faibles pressions enparticulier dans la première
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portion du tube. Cette tendance apparait clairement par l’augmentation de l’épaisseur du

condensat, comme le montre la figure 4.17.

4.5 Conclusion

le modèle numérique utilisé à été validé par rapport aux travaux antérieurs. Compte

tenu de ces validations, le modèle numérique établi est considéré comme approprié pour

étudier le problème actuel.

Le coefficient d’échange local diminue au fur et à mesure que le mélange progresse le

long du tube, et qui devient faible à la sortie. Le flux de chaleur augmente pour des valeurs

élevées de la différence de température∆T .

L’effet du gaz non condensable, même en faible quantités, diminue considérablement

le coefficient d’échange. La présence du gaz non condensable, tend à s’y accumuler par

condensation de la vapeur, offrant à cet effet un obstacle autransfert de la vapeur sur le

film du condensat.

La condensation est favorisée pour de grandes valeurs de∆T , de faible pression d’en-
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trée et de faible concentration du gaz non condensable.



Chapitre 5

Condensation en film liquide d’un
mélange en présence du gaz non
condensable

5.1 Introduction

Dans ce chapitre, nous présentons les résultats obtenus dans le cas de la condensation

d’un mélange binaire de vapeur frigorigène R134a/vapeur d’eau et d’un mélange ternaire

éthanol et méthanol, vapeur d’eau et méthanol ou éthanol et vapeur d’eau en présence du

gaz non condensable. Les calculs ont été effectués pour un tube vertical de2m de longueur

et 1.5cm de diamètre. La paroi du tube est maintenue à une températureconstanteTp.

Cette étude comporte deux partie : la première partie traitele cas du mélange binaire

R134a et vapeur d’eau en présence de faible concentration dugaz non condensable. Dans

la deuxième partie on traite le cas du mélange ternaire éthanol/méthanol-vapeur d’eau et

éthanol-méthanol en présence de gaz non condensable.

5.2 Cas du mélange binaire

L’influence de différence de température sur le nombre Nusselt locale est illustré sur

la figure 5.1. On constate pour le cas de la vapeur d’eau, le nombre de Nusselt devient plus

élevé quand la différence de température est grande, et inversement pour le cas de fluide

frigorigène R134a Pour le cas de la vapeur d’eau cet effet devient plus élevé pour les
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grands la différence de température, ce résultat est contraire dans le cas du fluide frigori-

gène R134a. Dans les mêmes conditions lorsque la différencede température augmente la

densité du mélange air-vapeur d’eau augmente, comme l’indique la figure 5.2, par contre

la densité de la vapeur frigorigène R134a diminue avec l’augmentation de la différence de

température (figure 5.3).

L’évolution de l’épaisseur du film liquide condensé pour lesdeux cas de fluide (vapeur

d’eau et R134a) est représenté sur la figure 5.4. On constate que l’épaisseur du film liquide

augmente le long du tube, et devient important pour les grandes différences de tempéra-

ture. Quand la différence de température augmente le transfert de chaleur augmente, par

conséquente la densité du flux condensé augmente. L’épaisseur du film liquide, est moins

importante dans le cas de la vapeur d’eau, ceci est bien expliqué par la diminution de la

densité de mélange air-vapeur d’eau.

La figure 5.5 représente l’évolution de la fraction massiqueadimensionnelle à la sortie

du tube, on constate que la fraction massique de la vapeur diminue vers l’interface liquide

vapeur par l’effet de la condensation de la vapeur, quand la différence de température
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FIG. 5.2 – Variation de la densité de vapeur d’eau, d’air et du mélange gazeux

augmente, la fraction de la vapeur diminue, ce qui est bien expliqué par la figure 5.4.

La figure 5.6 représente l’évolution de flux massique condensé le long du tube à dif-

férente Reynolds d’entrée dans les deux cas. La densité massique condensé de la vapeur

d’eau diminue le long du tube jusqu’àz∗ = 100(fin de condensation de la vapeur d’eau).

Par contre pour le cas de la condensation de vapeur R134a, la densité massique condensé

diminue progressivement sont atteindre la fin de la condensation à la sortie du tube. L’aug-

mentation du nombre de Reynolds, influe sur le débit massiquecondensé, ce qui est ex-

pliqué par l’augmentation de la chaleur échangée.

la figure 5.7 montre la variation de l’épaisseur de film condensé le long de tube. On

remarque que l’épaisseur du film liquide dans le cas de la vapeur d’eau, augmente le long

de tube jusqu’à une valeurz∗ = 90 dans laquelle devenue stable ce résultat confirme ce

qu’on a vu précédemment, c à d que la densité massique condensé devenue très faible.

Au contraire dans le cas de la condensation de vapeur R134a, l’épaisseur du film liquide

continue l’augmentation le long du tube jusqu’à la sortie dutube. L’augmentation du

nombre de Reynolds augmente le débit massique condensé, ce qui augmente l’épaisseur

du film liquide.



5.2 Cas du mélange binaire 89

10 100
0,0

0,5

1,0

1,5

2,0

2,5

3,0

3,5

4,0

W
0
=0,8

 
m

 
air

R134a P
0
=1,5atm

 Hr=100%

Re
0
=1000

 

 

z* 200

T=15K T=30K
I

FIG. 5.3 – Variation de la densité de vapeur d’eau, d’air et du mélange gazeux

20 40 60 80 100 120 140 160 180 200
0,0
0,2
0,4
0,6
0,8
1,0
1,2
1,4
1,6
1,8
2,0
2,2

 R134a
 H

2
O

P
0
=1,5atm

 

 

z*

T=
15
K

T=
10
K

T=
30
K

z(
10

-4
)

W
0
=0,8  Hr=100%

Re
0
=1000

FIG. 5.4 – Variation de l’épaisseur du film liquide le long du tubepour le cas de la vapeur
d’eau et R134a



5.2 Cas du mélange binaire 90

1,0 1,2 1,4 1,6 1,8 2,0
0,0

0,2

0,4

0,6

0,8

1,0

T=15K

T=10K

T=30K

 

 

W
* sr

 R134a
 H

2
OW

0
=0,8  Hr=100%

Re
0
=1000T=30K

FIG. 5.5 – Variation de la fraction massique adimensionnelle à la sortie du tube

10 100
0

5

10

15

20

25

30

2,5

5,0

7,5

10,0

12,5

15,0

m
R
13
4a

I
(
10

-4
)

m
H

2O
I

(
10

-4
)

Re
0
=2000

Re
0
=1500

 H
2
O

W
0
=0,8

 Hr=100%
Re

0
=1000

T=30K

T=30K

z*
200

 

 

 R134a

FIG. 5.6 – Variation de la densité massique condensé pour la vapeur d’eau et R134a



5.2 Cas du mélange binaire 91

40 80 120 160 200
0,0

0,3

0,6

0,9

1,2

1,5

1,8

2,1

2,4

2,7

W
0
=0,8

 R134a
 H

2
O

Re
0
=1
00
0

Re
0
=1
50
0

Re
0
=2
00
0

P
0
=1,5atm

 Hr=100%

 

 

z*

T=30K

z(
10

-4
)

FIG. 5.7 – Variation de l’épaisseur du film de condensat le long dutube

1,0 1,2 1,4 1,6 1,8 2,0

0,392

0,396

0,400

0,404

0,408

0,00

0,15

0,30

0,45

0,60

0,75

0,90

W
*-
H

2O
sr  H

2
O

W
*-
R
13
4a

sr
 

 

 R134a

W
0
=0,8

 Hr=100%

T=30K

T=30K

Re 0
=200

0

Re 0
=150

0
Re 0

=100
0

FIG. 5.8 – Variation de la fraction massique adimensionnelle à la sortie du tube



5.2 Cas du mélange binaire 92

10 100
0

250

500

750

1000

1250

1500

1750

2000

2250

2500

W
0
=0,9

W
0
=0,8

W
0
=0,7

 R134a
 H2O

P
0
=1,5atm

 Hr=100%

Re
0
=1000

 

 

z* 200

T=30Kh z

FIG. 5.9 – Variation de coefficient de transfert de chaleur le long du tube

40 80 120 160 200
0,0

0,5

1,0

1,5

2,0

2,5

3,0

3,5

W
0
=0,7

W
0
=0,8

 R134a
 H

2
O

P
0
=1,5atm

Re
0
=1000

 

 

z*

T=30K

z(
10

-4
)

W
0
=0,9

 Hr=100%

FIG. 5.10 – Évolution de l’épaisseur du film liquide le long du tube



5.2 Cas du mélange binaire 93

0 40 80 120 160 200
0,0

0,2

0,4

0,6

0,8

1,0

W
0
=0,7 W

0
=0,8

 R134a
 H

2
O

 

 

M
r

z*

W
0
=0,9

P
0
=1,5atm

Re
0
=1000T=30K

 Hr=100%

FIG. 5.11 – Variation de la fraction massique adimensionnelle àla sortie du tube pour
différente fraction massique

la figure 5.8 représente l’évolution de la fraction massiquede la vapeur à la sortie

du tube, pour différents nombres de Reynolds. La fraction massique diminue de centre

de tube vers l’interface liquide vapeur, par l’effet de la condensation de vapeur. Quand

le nombre de Reynolds augmente la fraction de vapeur à la sortie du tube diminue, par

l’effet d’augmentation du gaz non condensable.

la figure 5.9 illustre la variation de coefficient de transfert de chaleur le long de la paroi

pour différents fractions massiques de vapeur. À l’entré dutube le coefficient de transfert

de chaleur de vapeur d’eau est plus important, par rapport aucoefficient de transfert de

chaleur de vapeur R134a. Le transfert de chaleur diminue le long de tube démontrant ainsi

que la condensation en film de la vapeur s’accompagne de la diminution de la température

dans la phase vapeur. L’évolution de la fraction massique dela vapeur influe positivement

sur le coefficient de transfert de chaleur, cela est due à la faible concentration du gaz non

condensable à l’interface.

La figure 5.10 représente la variation de l’épaisseur du film condensé le long du tube

pour différentes fractions de vapeur. L’effet de la fraction de vapeur est plus important
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dans le cas du fluide frigorigène, ceci explique bien que le gaz non condensable influence

fortement la condensation de vapeur R134a. L’augmentationde la fraction de vapeur à

l’entré du tube augmente d’épaisseur du film de condensat ceci est bien confirmé par la

figure 5.9, quand la fraction de vapeur augmente, le coefficient de transfert de chaleur

augmente ce qui permet d’augmenter le flux de matière transféré vers l’interface du film

liquide.

La figure 5.11 représente la variation du taux massique condensé le long du tube en

fonction de la fraction massique de vapeur. L’augmentationde la fraction de vapeur dimi-

nue le gaz non condensable dans le mélange de condensation cequi permet d’augmenter

la quantité transférée vers l’interface de condensat. La portion de vapeur condensé dans le

cas de vapeur R134a est moins intense que dans le cas de la vapeur d’eau. Ce résultat est

bien prévisible car, dans ces conditions d’entrées, la condensation de vapeur R134a n’est

pas encors atteinte.

5.3 Cas du mélange ternaire

La figure 5.12 présente l’évolution de la fraction massique àla sortie du tube pour le

cas du mélange binaire ou ternaire éthanol/vapeur d’eau-air. On remarque que la fraction

massique de la vapeur d’eau et d’éthanol est inférieure dansle cas du mélange ternaire,

par rapport au mélange binaire. Ceci est du à la diminution dugaz non condensable dans

le mélange ternaire. La fraction à la sortie du tube est moinsimportante pour le cas de la

condensation de vapeur d’eau. Ce résultat est bien prévisible car, plus la densité de flux

de chaleur latent est grande plus il y a condensation importante et donc faible fraction

massique à la sortie du tube. En outre, l’effet de la diffusion de vapeur d’eau dans le gaz

non condensable est plus grande que celle de la vapeur d’éthanol.

La figure 5.13 représente la variation du nombre de Nusselt lelong du tube pour les

deux cas. On remarque que le nombre de Nusselt diminu le long du tube, cela s’explique

par le faite que la condensation en film liquide entraine une diminution de la température

de la vapeur. Le nombre de Nusselt est plus important pour le cas du mélange ternaire
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FIG. 5.12 – Variation de la fraction massique adimensionnelle àla sortie du tube pour le
mélange binaire et ternaire

par rapport au mélange binaire. Cela est du à la diminution dugaz non condensable en

mélange ternaire. Le transfert de chaleur est plus important pour le cas de la vapeur d’eau

en mélange binaire par rapport à celui d’éthanol, ce qui permet d’augmenter le transfert

de chaleur.

la figure 5.14 présente la variation de la densité condensé dela vapeur d’eau et d’étha-

nol le long du tube. Cette figure explique bien ce qu’on a vu précédemment dans les fi-

gures 5.13 et 5.12. La quantité condensée est plus importante au niveau d’entrée du tube,

est diminue le long du tube vers des valeurs très faibles, illustrant l’équilibre thermodyna-

mique.

La figure 5.15 montre la variation du nombre de Nusselt à différente fraction de vapeur.

On remarque que l’augmentation de la fraction de la vapeur d’eau augmente considéra-

blement le nombre de Nusselt, ainsi l’augmentation de la fraction de vapeur implique la

diminution du gaz non condensable, ce qui permet d’augmenter le flux de matière trans-

féré vers l’interface du mélange-liquide. Lorsque on fixe lafraction massique du gaz non

condensable et on varie l’un des fraction des vapeur, on constate que le gaz non conden-
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sable influence considérablement sur le transfert de chaleur lors de la condensation d’étha-

nol par rapport à la vapeur d’eau. Ce qui est dû à l’effet de la diffusivité, dans ces condition

de simulation numérique le coefficient de diffusion de la vapeur d’eau dans l’air est plus

grand que le coefficient de diffusion de la vapeur d’éthanol dans l’air.

La figure 5.16 présente l’évolution de l’épaisseur du film liquide le long du tube pour

différente fraction massique de vapeur. On constate que la variation de la fraction de

vapeur à l’entré du tube est moins importante dans le cas de lavapeur d’eau. Ceci est dû

à la densité massique d’éthanol qu’est grand à la densité de la vapeur d’eau. La figure

5.17 illustre le taux condensé totale pour la vapeur d’éthanol et d’eau en mélange ternaire

le long du tube pour différent fraction de vapeur. On constate que l’augmentation de la

fraction massique de la vapeur d’eau, augmente considérablement le taux de condensation

pour la vapeur d’éthanol. Dans le cas de la vapeur d’eau le taux de condensation est moins

influencer par l’augmentation de la fraction massiqueW0. Ceci explique bien, l’effet du

gaz non condensable sur la condensation d’éthanol en mélange ternaire avec la vapeur

d’eau.
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La figure 5.24 représente la fraction massique de la vapeur d’eau et de méthanol en

mélange ternaire ou binaire à la sortie du tube. On observe lemême phénomène remarquer

dans le cas de la condensation de mélange de la vapeur d’éthanol et vapeur d’eau, sauf

dans ce cas présent, la differnce entre la fraction massiqueen mélange ternaire et en

mélange binaire est moins important que le premier (figure 5.12). Ceci est peut expliqué

par l’effet de la différence de la diffusivté entre le premier et le cas présent.

Les figures 5.25 et 5.26 illustrent les variations du nombre de Nusselt et le débit

condensé pour le cas du mélange binaire et ternaire. On remarque que le transfert de

chaleur est plus important dans le cas le cas présent par rapport au premier cas (figure

5.13). On remarque aussi que la quantité condensé de la vapeur d’éthanol et de la vapeur

d’eau en mélange ternaire est supérieur par rapport au cas présent. Ceci est expliqué par

la différence de la densité vapeur d’éthanolet de méthanol.

L’évolution de la fraction massique adimensionnelle à la sortie du tube est bien illus-

tré à la figure 5.24. On remarque la fraction massique d’éthanol et de méthanol dans le

mélange ternaire au présent travail est un peu plus grand parrapport à ceux représenté
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FIG. 5.23 – Variation du taux condensé le long du tube

dans les figures 5.12 et 5.24. Ceci est expliqué par l’effet dela diffusivité de la vapeur

d’éthanol en vapeur de méthanol ou en vapeur d’eau.

Les figures 5.25 et 5.26 représente l’évolution du nombre de NusseltNuz le long du

tube et la densité massique condensé le long du tube pour le cas du mélange ternaire et

binaire. On remarque que le nombre de Nusselt en mélange ternaire dans ce cas est moins

important par rapport au cas précèdent, ceci influence directement sur le flux de matière

échangé lors de la condensation des vapeurs.

La figure 5.27 présente la variation du nombre de Nusselt le long du tube pour dif-

férente fraction massique de la vapeur de méthanol. On remarque que l’augmentation de

la fraction massique de vapeur de méthanol augmente le nombre de Nusselt trois fois,

ceci est dû par la diminution de la fraction massique de l’airqui forme un obstacle de-

vant l’interface de condensation. Lorsqu’on fixe la fraction du gaz non condensable et on

varie celle de la vapeur, on constate que le nombre de Nusseltaugmente dans le cas du

méthanol. Ceci est expliqué par l’effet d’augmentation de la chaleur latent.

La figure 5.28 présente l’évolution de l’épaisseur du film liquide condensé le long

du tube. on constate que l’augmentation de la fraction massique de la vapeur de métha-
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nol augmente l’épaisseur du film de condensat. Ceci est bien expliqué dans les figures

précédente 5.13 et 5.22.

La figure 5.29 illustre l’évolution du taux de condensation pour le mélange ternaire

vapeur d’éthanol et de méthanol le long du tube. On remarque que le taux de condensation

de la vapeur d’éthanol et de méthanol augment avec l’augmentation de la fraction de la

vapeur à l’entré du tube. Cette remarque est bien explique dans le cas des vapeur d’ethanol

et de méthanol en présence de la vapeur d’eau(figures 5.17 et 5.23)

5.4 Conclusion

À l’entré du tube le coefficient de transfert de chaleur de la vapeur d’eau est plus im-

portant, par rapport au coefficient de transfert de chaleur de la vapeur frigorigène R134a.

L’augmentation de la fraction massique de la vapeur d’éthanol ou de méthanol aug-

mente le coefficient de transfert de chaleur lors de la condensation et s’accompagne d’une

diminution de l’effet du gaz non condensable à l’interface mélange-condensat.

Le nombre de Nusselt est plus important pour le cas du mélangeternaire par rapport au

mélange binaire avec la vapeur d’eau ou avec l’éthanol. ceciest expliqué par la diminution

du gaz non condensable en mélange ternaire.



Conclusion générale et perspectives

Conclusion générale

La condensation des fluides frigorigènes en film ruisselant le long d’un tube vertical

avec transfert simultanée de chaleur et de masse présente ungrand intérêt pratique dans de

nombreux secteurs industriels tel que les ruissellements,chauffage et/ou refroidissement,

concentration des solutions diluées ainsi que dans la réfrigération.

Ce travail de thèse concerne, une étude numérique de la condensation d’une vapeur

en film liquide dans un tube et la compréhension des mécanismes de transfert couplés de

chaleur et de masse dans les écoulements diphasiques avec changement de phases.

Les équations régissant le problème physique sont discrétisées et résolues par une

méthode aux différences finies implicites en utilisant l’algorithme de Thomas TDMA

(Tridiagonal Matrix Algorithm).

Ce sujet à permet dans un premier temps, de mieux comprendre les phénomènes qui

caractérisent le transfert couplé de chaleur et de masse lors de la condensation en film li-

quide des mélanges (vapeur d’eau-air et vapeur R134a-air) àl’intérieur d’un tube vertical.

Ensuite, d’étudier la condensation des mélanges (éthanol-vapeur d’eau, méthanol-vapeur

d’eau et éthanol-méthanol) en présence d’un gaz non condensable.

La présence du gaz non condensables réduit fortement les échanges thermiques et

massique à cause du gradient de concentration prés du film condensé. Ce phénomène est

difficile à évaluer quantitativement, c’est pourquoi les premières théories ont considéré la

condensation d’une vapeur pure. Dans ce cas, le transfert dechaleur est déterminé seule-

ment par les résistances thermiques du film liquide et de la paroi. Par contre, quand le gaz
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non condensable est présent, le phénomène de diffusion conduit à une augmentation de

ca concentration à l’interface. Le transfert de chaleur à laparoi est contrôlé essentielle-

ment par la diffusion de la vapeur à travers la couche limite.Cependant, une très faible

fraction de gaz non condensable peut réduire considérablement le flux de condensation et

le coefficient d’échange. Le gaz non condensable tend à s’accumuler à l’interface par la

condensation de la vapeur, offrant à cet effet un obstacle autransfert de la vapeur sur le

film du condensat. La pression partielle de vapeurPv diminue donc au voisinage du film,

ce qui provoque une diminution locale de la température de saturation et du coefficient de

transfert de chaleur.

Le débit de la vapeur condensée est plus important quand le système opère à faible

pression d’entrée. Ceci ce traduit par un taux de condensation important dû à l’augmenta-

tion du temps de séjour de la vapeur d’eau pour les faibles pressions d’entrées. La conden-

sation est alors favorisée pour de grandes valeurs de∆T , de faible pression d’entrée et de

faible concentration du gaz non condensable.

Le coefficient de transfert de chaleur de la vapeur d’eau est plus important par rapport

au coefficient de transfert de chaleur de la vapeur frigorigène R134a.

Le taux de la vapeur condenséMr lors de la condensation d’un mélange ternaire est

plus important par rapport à la condensation d’un mélange binaire. Cependant, la conden-

sation de la vapeur d’éthanol ou de méthanol est plus influencée par le gaz non conden-

sable.

Les transferts thermique et massique lors de la condensation sont mieux favorisés dans

le cas de la vapeur d’éthanol ou de méthanol par rapport à la vapeur d’eau en augmentant

la fraction massique d’entrée et en réduisant le gaz non condensable à l’interface liquide-

vapeur.

Perspectives

Parmi les perspectives envisageable, on pourra particulièrement dans un premier

temps s’intéresser à l’étude de la condensation d’un mélange gazeux binaire ou ternaire
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en régime turbulent.

Dans une seconde étape, il serait intéressant d’étudier le problème en supposant que

les équations sont elliptique, ce qui permettra d’attaquerle cas contre courant souvent

rencontré dans les échangeurs et les condensateur à film ruisselant.
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Annexe

Le système d’équation et des conditions aux limites définiesdans le chapitre 2 sont

discrétisés comme suit :

5.5 Système d’équations en phase liquide

5.5.1 Équation du mouvement

Au
j ui,j−1 + Bu

j ui,j + Cu
j ui,j+1 = Du

j (5.1)

Avec

Au
j = −α2

j (ρlv)j +
µlα

2
j

rj

+ α2
j (

∂µl

∂r
)j −

2αjµlj

∆rj−1
(5.2)

Bu
j = αj(αj + 1)(u

∂ρl

∂r
)j∆rj−1 + αj(αj + 1)(ρlu)j

∆rj−1

∆zi−1

+

(α2
j − 1)(ρlv)j + αj(αj + 1)(v

∂ρl

∂r
)j∆rj−1 + (αj + 1)

2µl

∆rj−1

(5.3)

Cu
j = (ρlv)j − (

µl

r
)j − (

∂ρl

∂r
)j −

2µl

∆rj−1
(5.4)

Du
j =

(uρl)jαj(αj + 1)

∆zi−1

u0i,j − αj(αj + 1)
∂Pd

∂z
∆rj−1 (5.5)
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5.5.2 Équation de la chaleur

AT
j Ti,j−1 + BT

j Ti,j + CT
j Ti,j+1 = DT

j (5.6)

Avec

AT
j = −α2

j (ρlC
l
pv)j +

α2
jλl

rj

+ α2
j (

∂λl

∂r
)j −

2αjλlj

∆rj−1
(5.7)

BT
j = αj(αj + 1)(u

∂

∂z

(

ρlC
l
p

)

)j∆rj−1 + αj(αj + 1)(ρlC
l
pu)j

∆rj−1

∆zi−1
+

(α2
j − 1)(ρlCplv)j + αj(αj + 1)(v

∂

∂z

(

ρlCpl
)

)j∆rj−1 + (αj + 1)
2λl

∆rj−1
(5.8)

CT
j = (ρlC

l
pv)j − (

λl

r
)j − (

∂

∂z

(

ρlC
l
p

)

)j −
2λl

∆rj−1
(5.9)

DT
j =

(uρlC
l
p)jαj(αj + 1)

∆zi−1
T0i,j (5.10)

5.6 Système d’équations en mélange gazeux

5.6.1 Équation du mouvement

Au
j ui,j−1 + Bu

j ui,j + Cu
j ui,j+1 = Du

j (5.11)

Avec

Au
j = −α2

j (ρmv)j +
µmα2

j

rj

+ α2
j (

∂µm

∂r
)j −

2αjµmj

∆rj−1

(5.12)

Bu
j = αj(αj + 1)(u

∂ρm

∂r
)j∆rj−1 + αj(αj + 1)(ρmu)j

∆rj−1

∆zi−1
+

(α2
j − 1)(ρmv)j + αj(αj + 1)(v

∂ρm

∂r
)j∆rj−1 + (αj + 1)

2µm

∆rj−1
(5.13)
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Cu
j = (ρmv)j − (

µm

r
)j − (

∂ρm

∂r
)j −

2µm

∆rj−1

(5.14)

Du
j =

(uρm)jαj(αj + 1)
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u0i,j − αj(αj + 1)∆rj−1

(

−
∂Pd

∂z
+ (ρm − ρ0)

)

(5.15)

5.6.2 Équation de la chaleur

AT
j Ti,j−1 + BT

j Ti,j + CT
j Ti,j+1 = DT

j (5.16)

Avec

AT
j = −α2

j (ρmCm
p v)j +

α2
jλm

rj

+ α2
j (

∂λm

∂r
)j −

2αjλmj

∆rj−1

(5.17)

BT
j = αj(αj + 1)(u

∂

∂z

(

ρmCm
p

)

)j∆rj−1 + αj(αj + 1)(ρmCm
p u)j

∆rj−1

∆zi−1

+

(α2
j − 1)(ρmCm

p v)j + αj(αj + 1)(v
∂

∂z

(

ρmCm
p

)

)j∆rj−1 + (αj + 1)
2λm

∆rj−1

(5.18)
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DT
j =

(uρmCm
p )jαj(αj + 1)

∆zi−1
T0i,j + αj(αj + 1)∆rj−1ρmD(Cv

p − Cnc
p )

∂Tm

∂r

∂W

∂r
(5.20)

5.6.3 Équation de la diffusion

AW
j Wi,j−1 + BW

j Wi,j + CW
j Wi,j+1 = DW

j (5.21)

Avec
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AW
j = −α2

j (ρmv)j +
α2

jρmD

rj

+ α2
j

(

∂

∂r
(ρmD)

)

j

−
2αj(ρmD)j

∆rj−1

(5.22)

BW
j = αj(αj + 1)(u

∂ρm

∂z
)j∆rj−1 + αj(αj + 1)(ρmu)j

∆rj−1

∆zi−1
+

(α2
j − 1)(ρmv)j + αj(αj + 1)(v

∂ρm

∂z
)j∆rj−1 + (αj + 1)

2ρmD

∆rj−1
(5.23)

CW
j = (ρmv)j − (

ρD

r
)j − (

∂

∂z
(ρm))j −

2ρm

∆rj−1
(5.24)

DW
j =

(uρlC
l
p)jαj(αj + 1)

∆zi−1
W0i,j (5.25)

5.7 Système d’équations sur l’axe de symétrie

Bu
1 φi,1 + Cu

1 φi,2 = Du
1 (5.26)

5.7.1 Équation du mouvement

Bu
1 ui,1 + Cn

1 ui,2 = Dn
1 (5.27)

Avec

Bu
1 =

2∆r1

∆xi−1
(ρ1u)1 +

8µ1

∆r1
(5.28)

Cu
1 = −

8µ1

∆r1

(5.29)

Du
1 =

2∆r1

∆xi−1
(ρu)1 u0i,1 + 2∆r1

(

−
dP

dz
+ (ρm − ρ0)

)

(5.30)
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5.7.2 Équation de la chaleur

BT
1 Ti,1 + CT

1 Ti,2 = DT
1 (5.31)

Avec

BT
1 =

2∆r1

∆xi−1

(

ρ1C
1
pu
)

1
+

8λ1

∆r1
(5.32)

CT
1 = −

8λ1

∆r1
(5.33)

DT
1 =

2∆r1

∆xi−1

(ρCpu)1 T0i,1 + 2∆r1

[

ρ1D(Cv
p − Cnc

p )T1
∂2W

∂r2

]

(5.34)

5.7.3 Équation de la diffusion

BW
1 Wi,1 + CW

1 Wi,2 = DW
1 (5.35)

Avec

BW
1 =

2∆r1

∆xi−1

(

ρ1C
1
pu
)

1
+

8ρ1D1

∆r1
(5.36)

CW
1 = −

8ρ1D1

∆r1

(5.37)

DW
1 =

2∆r1

∆xi−1
(ρu)1 W0i,1 (5.38)

5.8 Système d’équations à l’interface liquide vapeur

5.8.1 Continuité de contrainte de cisaillement

Au
njui,nj−1 + Bu

njui,nj + Cu
njui,nj+1 = Du

nj (5.39)



5.8 Système d’équations à l’interface liquide vapeur 120

avec

Au
nj =

µm(αm + 1)

∆rnj−1

+
µmα2

m

(αm + 1)∆rnj−1

Bu
nj−1

Au
nj−1

(5.40)

Bu
nj = −

(2αm + 1)λm

(αm + 1)∆rnj−1

−
µl(αl + 2)

(αl + 1)∆rnj

+
µlB

u
nj+1

αl(αl + 1)∆rnjC
u
nj+1

+

µmα2
mCu

nj−1

(αl + 1)Au
nj−1

(5.41)

Cu
nj =

µm(αm + 1)

∆rnj

+
µlA

u
nj+1

αl(αl + 1)Cu
nj+1

(5.42)

Du
nj =

µlD
u
nj+1

αl(αl + 1)∆rnjC
u
nj+1

+
µmα2

m

(αm + 1)∆rnj−1

(5.43)

5.8.2 Continuité de flux de chaleur

AT
njTi,nj−1 + BT

njTi,nj + CT
njTi,nj+1 = DT

nj (5.44)

Avec

AT
nj = −

λm(αm + 1)

∆rnj−1
+

α2
mλmBT

nj−1

(αm + 1)∆rnj−1AT
nj−1

(5.45)

BT
nj = −

(2αm + 1)λm

(αm + 1)∆rnj−1
−

λl(αl + 2)

(αl + 1)∆rnj

+
λlA

T
nj+1

αl(αl + 1)∆rnjCT
nj+1

+

α2
mCT

nj−1

(αm + 1)∆rnj−1A
T
nj−1

(5.46)

CT
nj =

λl(αl + 1)

αl∆rnj

+
λlB

T
nj+1

αl(αl + 1)∆rnjC
T
nj+1

(5.47)

DT
nj =

λlD
T
nj+1

αl(αl + 1)∆rnjCT
nj+1

+
λmα2

m

(αm + 1)∆rnj−1

− JvIhfg (5.48)
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