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Réesumé

La condensation des fluides frigorigénes en film ruissekafdrig d’un tube vertical
avec transfert simultanée de chaleur et de masse présegtanahintérét pratique dans
de nombreux secteurs industriels. Les ruissellementsffelgee et/ou refroidissement,
concentration des solutions diluées ainsi que dans lagégfiion. Ce sujet de thése, a
pour objectif de mieux comprendre dans un premier tempgHéaoménes qui caracte-
risent le transfert couplé de chaleur et de masse lors dendecsation en film liquide
de corps pur tels que le R134a et la vapeur d’eau en présen@rdgaz non conden-
sable) a l'intérieur d’un tube vertical. Ensuite on s’igse a I'étude de la condensation
d’'un mélange (alcool-alcool, alcool-eau) en présence denga condensable. L'objectif
est d'apporter des informations intéressantes en exatlimdluence de différents para-
meétres des systéemes.

Les résultats montrent que, le débit de la vapeur conderssgrdus important quand
le systeme opeére a faible pression d’entrée. Ceci ce trapduitin taux de condensation
important d0 a 'augmentation du temps de séjour de la vag@au pour les faibles
pressions d’entrées. La condensation est alors favor@asérale grandes valeurs d€l’, de
faible pression d’entrée et de faible concentration du gewaondensable. Le coefficient
de transfert de chaleur de la vapeur d’eau est plus impquammapport au coefficient de
transfert de chaleur de la vapeur frigorigéne R134a. Ledaua vapeur condensgé, lors
de la condensation d’'un mélange ternaire est plus impgpemapport a la condensation
d’'un mélange binaire. Cependant, la condensation de lauvapé&thanol ou de méthanol
est plus influencée par le gaz non condensable. Les traadiermique et massique lors

de la condensation sont mieux favorisés dans le cas de lamdighanol ou de méthanol
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par rapport a la vapeur d’eau en augmentant la fraction oassi’'entrée et en réduisant

le gaz non condensable a l'interface liquide-vapeur.

Abstract

Condensation of refrigerants in falling film along a vertittgbe with simultaneous
heat transfer and mass is great practical interest in matystnial sectors. The runoff,
heating and / or cooling, concentration of dilute solutiand in refrigeration. This thesis,
aims to understand at first, the phenomena that charactbezeoupled transfer of heat
and mass during the film condensation of pure fluid such as &&8d water vapor in
the presence air (noncondensable gas) inside a vertiocal Tiien there is the study of
the condensation of a mixture (alcohol-alcohol, alcohatex) in the presence of non-
condensable gas. The goal is to provide relevant informdijoexamining the influence
of various system parameters.

The results show that the flow of the condensed steam is mgreriemt when the
system operates at low inlet pressure. This results in tinelewsation rate due to the
significant increase in the residence time of water vaposguees for low inputs. The
condensation is enhanced for large valueg\df, low inlet pressure and low concen-
tration of non- condensable gas. The coefficient of heastearof water vapor is more
important compared to the coefficient of heat transfer of&li&frigerant vapor. The rate
of steam condensetl, in the condensation of a ternary mixture is higher compaoed t
the condensation of a binary mixture. However, the condensaf the vapor of ethanol
or methanol is more influenced by the non-condensable gash&at and mass transfer
during condensation is more favored in the case of steameitbamethanol from water
vapor by increasing the mass fraction of entry and redudiegibn-condensable gas in

the liquid-vapor interface.
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Introduction

Les phénomeénes de transfert simultanés de chaleur et de inessle la condensa-
tion sont présents dans un grand nombre d’applicationsstridlies telles que le froid,
climatisation, traitement de I'air, les réacteurs chingigle refroidissement des appareils
électronique, le dessalement de I’ eau de mer, les piles dustible, ect. L'étude de ces
phénomenes est toutefois fort complexe du fait de plusiganameétres mis en jeu dans les
problémes des écoulements avec changement de phase ; leMipesse de la vapeur, la
température de la vapeur et de la paroi, la pression, lasdtufluide et la concentration
du gaz non condensable. Cependant, la résolution et la ébpsion des mécanismes de
transfert couplés lors de la condensation par convectiggteat un grand intérét et font
I'objet de nombreux travaux.

L'objectif recherché dans I'étude de tels problemes esblapréhension de phéno-
mene en présence par I'obtention d’information nécessailie caractérisation et a la
précision de ces phénomenes. Ces informations peuvemtd#meues expérimentalement
ou théoriguement. Cependant, dans la réalité, les prolsléemeontrés font intervenir un
nombre important de parametres rendant toute acquisitiayéaération de données ex-
périmentales, sous forme de corrélations empiriques lesdbe plus, les difficultés ren-
contrées dans les études expérimentales portent sur lasrpkées de convection (réa-
lisation, contrbles de différents parametres, ...); cembriribué au développement des
modeles mathématiques et a I'élaboration des codes numeéragsez performants pour
leurs résolution. L'avantage de la modélisation numériggale dans le faite qu’elle per-
met de réaliser des études paramétriques importantestasgsarant un bon contréle des

divers paramétres de I'écoulement, sans impliquer leodisfs susceptibles de perturber
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ses caractéristiques ; ce qui n’est pas toujours possiblelas essais expérimentaux.

Dans ce travail, nous procédons a une étude numériques amdiertsation de la
vapeur d’eau (et du réfrigérant R134a ) en film liquide a &meur d’un tube vertical en
présence de gaz non condensable. Les écoulements danaxgshases (gaz et liquide)
sont supposés laminaires. La paroi du tube est supposéeemadna une température
constante.

Le travail présenté dans cette étude a pour objectif d’aretlia connaissance des
phénomenes de transfert thermique et massique lors de degsation en film liquide a
I'intérieur d’'un tube. Les applications industrielles &s sont nombreux, mais les plus
répondues concerne principalement : la déshumidificatdngid et la concentration des
COmMpOosEs organiques par condensation d’'un mélange @imaiernaire) .

Ce rapport est composé de cing chapitres, nous présentoadedpremier chapitre
une analyse bibliographique qui permet de mettre en éveesgphénomeénes physiques
qui doivent étre considérés dans le cas des transferts ithexret massique lors de la
condensation de vapeur en présence du gaz non condensaliérd@uit aussi quelques
travaux antérieurs théorigques et expérimentaux relatikstieansferts couplés, de chaleur
et de masse qui régissent la condensation de la vapeur endilidd ruisselant sur une
paroi.

Le deuxiéme chapitre permet de présenter la modélisatiorérique que nous avons
développé et validé. La géométrie étudiée est un tube abeiicécoulement d’'un mélange
air-vapeur avec transfert de chaleur et de masse en tenamiteales conditions aux
limites en régime laminaire.

Dans le troisieme chapitre, on présente la méthode nuneéutjisée pour la résolu-
tion des équations, avec notamment la prise en compte desctarplages des variables
dans les deux phases et a I'interface. Les systémes d'éqaatigébriques obtenus asso-
ciés aux conditions aux limites sont résolus par I'utiisatde I'algorithme de Thomas.

Le quatrieme chapitre regroupe les résultats de I'étude deridensation de vapeur
d’eau en film liquide avec une forte concentration du gaz remrdensable a I'intérieur

du tube vertical, ainsi que la confrontation avec les trawdigponible dans la littéra-
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ture. Dans le cinquieme chapitre on s’intéresse, dans umigre¢emps, a I'étude de
la condensation d’'un mélange binaire composé d'un fluidgofigéne R134a et I'air.
Dans un second temps, nous entamons le cas de la conderdatiamélange ternaire
(éthanol/méthanol-vapeur d’eau, éthanol-méthanol) ésgirce de lair.

Afin de ne pas alourdir le texte, nous reportons en annexajgeglcompléments
concernant les équations discrétisées, ainsi que lesig¢régs thermophysiques des corps
purs étudiés.



Chapitre 1

Analyse Bibliographique

1.1 Introduction

La condensation est un phénomene physique qui se prodsdiu@ne phase gazeuse
se refroidit en dessous de sa température de saturatiote. @inition générale s’ap-
plique tout aussi bien aux vapeurs pures, aux mélanges derirsapt de gaz et englobe
tous les moyens de refroidissement qui définissent leseifté modes de condensation.

Les effets du phénomene physique de la condensation s@ibkesdans la vie quoti-
dienne. Ainsi, notre congélateur ou notre réfrigérateilisatun cycle ou la condensation
joue un réle important dans le refroidissement de nos dentéss industriels utilisent ce
procédé dans de nombreux domaines tels que la chimie, latddiation, I'épuration de
fumées, le dessalement de I'eau de mer et le raffinage desitgrpétroliers. Les études
sur la condensation ont débutées juste apres la mise audmlatmachine a vapeur et
surtout aprés la mise en service des premiéres turbinesawvd@ premier modele théo-
rique décrivant ce phénoméne a été établi par Nusselt [H dacas de la condensation
en film laminaire d’une vapeur pure stagnante sur une plagueale. Il a étudié ce phé-
nomene en considérant I'équilibre local entre les forcequeuses et le poids du film de
condensat et il a montré que le transfert de chaleur en ceatlen dépend de I'épaisseur
locale du film.

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

I’équation de Nusselt. Acharya et al. [3], Burmeister [4ighard et Dhir [5], Patankar et
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Sparrow [6] et Sarma et al. [7] ont étudié I'écoulement laami& d’un film de condensat

sur une paroi verticale dans le cas de vapeurs pures.

Dans cette étude bibliographique, nous nous somme iné&aedéterminer les méca-
nismes de transfert qui sont importants a prendre en coulgnts,le cas des vapeurs pures
et dans le cas de condensation de vapeur en présence du geanummsable. Ensuite,

nous exposerons les principaux travaux précédents lié&wae de la condensation.

1.2 Différents modes de condensation.

Cing modes de condensation sont généralement répert8}igs [

1. La condensation en film ou le liquide constitué par la vapgl s’est condensé,
appelé aussi condensat, forme un film continu sur la surfaxdef (figure 1.1).
Ce type de condensation est le plus couramment rencontgleaéquipements

industriels.

Condensat

Paroi

Fic. 1.1 — Condensation en film

2. La condensation homogéne : le condensat apparait souse fig gouttelettes qui
restent en suspension dans I'écoulement gazeux, ce qitoeraors un brouillard.
Ceci se produit par exemple lorsqu’un gaz subit une comjmrestherme au pas-

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

> 00 © ¢
O »® o 0O, O<> Gouttelettes

U'o oo Sk o, en suspensio
0
o0 © 5O o

Vapeur

FIG. 1.2 — Condensation homogene

3. La condensation en goutte remplace la condensation eddih® certaines circons-
tances; lorsque la surface froide a été traitée pour étrermuuillable et que la
tension superficielle du liquide est faible. Cette configjarafait augmenter consi-
dérablement le coefficient d’échange, puisqu’une partitadrirface froide reste
en contact direct avec la vapeur (figure 1.3). Malheureusgroe phénoméne reste

marginal et les traitements de surface sont chers et sed#égrau cours du temps.

Gouttes

Paroi

)
)~
b

)

D

FiG. 1.3 — condensation en goutte

4. La condensation par contact direct se produit quand wuidigfroid, généralement
le liquide associé a la vapeur a condenser, est mise en tdiriat avec la vapeur
(figure 1.4).
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Vapeur

Goulttelettes
de vapeur

Ak
o 0

0o ©

Fic. 1.4 — Condensation directe

5. La condensation de mélange de vapeurs formant des I|gjundmiscibles. La
condensation de vapeur d’eau et d’hydrocarbures engerdgerme de compor-
tement (figure 1.5). Ceci complique encore la compréheretitacalcul du coeffi-
cient d’échange.

film immiscible

Paroi

FIG. 1.5 — Condensation formant des liquides immiscibles

Ces modes de condensation mettent en avant les différemtasd que peut revétir
le condensat sans tenir compte de la composition de la vapeaepté dans le cas de la

condensation de liquides immiscibles. De ces cing type®ddensation, nous ne retien-
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drons que la condensation en film, puisque, c’est le phénemeguius rencontré dans les
applications industriels. Pour cette raisons nous alltndi€ér des géométries de surface

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

1.3 Généralités sur le transfert de chaleur et de masse

Dans cette section l'influence de la présence de I'air supe&noménes de transfert
de chaleur et de masse est présentée. L'analyse du couplgdectransfert de chaleur

et de masse permettra d’'introduire les mécanismes deéradsins un cas simple.

1.3.1 Lanalogie entre le transfert de chaleur et de masse

Le phénomene de diffusion tend a uniformiser les conceatrsit les températures
et les quantités de mouvement [9] dans les gaz. Lorsque l&tnem contact un volume
d’air sec et un volume de vapeur d’eau a la méme températyra,diffusion de vapeur
d’eau dans l'air et inversement. La loi de Fick pose que le fhassique diffusif est
proportionnel au gradient de concentration, dans une tdbreclonnée et par unité de

surface elle s’écrit :

w9
“or

avec D? un coefficient de proportionnalité qui dépend des deux gawzpe€ut obtenir

M, = (1.1)
une autre expression de la loi de Fick. Pour une températiferme, la concentration

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

de la facon suivante :

Opy
_ D'U
P or

Le débit massique de diffusion est proportionnel au gradiempression et la constante de

(1.2)

My =
proportionnalité, lorsque la température est uniformeleesoefficientD; de diffusion.
En supposant que le mélange air-vapeur d’eau est un gaitparfgeut relier les deux
coefficients de diffusion par la relation suivante :

o Do
P R,T

(1.3)
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En I'absence de diffusion de masse, le flux de chaleur coridestt proportionnel au

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

Q=2 (1.4)

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

phénomenes de transfert de chaleur par conduction et dddrade masse par diffusion.
La loi de Fourier et la loi de Fick sont des lois phénoménajags mais elles peuvent étre
démontrées a l'aide de la théorie cinétique des gaz. Lessatmice les molécules font
gu’il y a une tendance a réduire les déséquilibres. Commaeipius de chocs molécu-
laires dans une zone a concentration €levee, les moléemdsrit a diffuser vers la zone
a plus faible concentration. De méme, lorsque localemeteinigérature est plus élevée,
I'agitation moléculaire est plus importante et les chogt ptus fréquents ; il y a diffusion

de molécules rapides vers la zone de moindre températénergie cinétique est parta-
gée avec des molécules de moindre agitation. Ces consaér@iermettent d'introduire

I'effet Soret qui correspond a une diffusion de masse liéeediffusion de température.

1.3.2 Rappels sur le transfert de masse

Avant d’exposer les lois du transfert de masse, nous alléfisidles principales gran-
deurs caractérisant ce phénomene :

— Concentrations :

Les mélanges sont caractérisés par leur composition etdgasition d’'une solution
est elle-méme définie par la concentration massigli®u molaire(c) de chaque com-
pOSé.

— Fractions molaire et massique :

On peut aussi adimensionnaliser les concentrations reslat massiques, ce qui

donne les fraction molairgsY) et massiqu¢il’)

X, =4 (1.5)
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W, =2 (1.6)

— Densités de flux :
La densité de flux molairé@- ou massique'ﬁi convective d’'une espéce, sont définies

a l'aide de sa concentration molaire ou massique et de ssseitde la fagcon suivantes :

Ni = ¢, (1-7)
7%2‘ = pi¥; (1.8)

Le transfert de masse constitue un élément prépondérastaiaginphénoméne ou on
a un mélange de fluide, comme la condensation de mélangeigdadene, d’alcool ou
d’air humide. Donc la connaissance de la théorie du trai$éamasse est importante pour
la présente étude. La premiére théorie du transfert de rag&gectablie par Fick en 1855.
Il propose une théorie qui régit la diffusion pure d’'un méearbinaire(: + j) : quand
on a une hétérogénéité de concentration dans une enceirdéfusion tend a rétablir
I’'hnomogénéité. La densité de flux molaire ou massique, dwediffusion de I'espéce
s’écrivent respectivement :

- .

J; = —c.DIVX, (1.9)

J; = —p.DIVW; (1.10)
Ou D! est le coefficient de diffusion binaire du corpdans le corpg. Si le transfert

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

m; = Wi (1.11)

Généralement, la diffusion et la convection sont indissoleis et 'on a ;

1y = J; + Wi (1.12)
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— Mélanges de n-composants :

Pour les mélanges multicomposants, des études ont morerie dlux diffusif d’un
élément ne dépend pas uniquement de son gradient de catmentmais qu’il dépend
des gradients de concentration de toutes les especes &onrsdlin modele, appelé inter-
actif, a été énoncé pour formuler le flux diffusif unidirectnel :

, — _dX ,
Ji= —ckz:;Di —-  pour i€ {ln} (1.13)
ou DF est le coefficient de diffusion multicomposamt > 2) qui est différent du
coefficient de I'équation de Fick pour les mélanges binai@@s raméne a une équation
du type de celle de Fick en écrivant le systeme d’équatialessus sous forme matricielle

et on I'appelle alors I'équation de Fick généralisée :

9{X)
or
(J') et (X) sont des vecteurs colonnes &onstituants etD] est la matrice des coef-

(J') = —¢[D] (1.14)

ficients de diffusion.

Afin de déterminer les coefficients de diffusion de la matrigg on fera souvent appel
a un modele de diffusion appelé modéle de Maxwell-Stefaar Boe diffusion a tempé-
rature et pression constante, la diffusion d’'un compogaee s’exprimer en fonction des

coefficients de diffusion binaire :

0X; _ z’”‘: X T, — Xy J;

or c.DF (1.19)

k=1

On peut écrire cette équation sous forme matricielle.

dX) _ [BX)],
= () (1.16)

ou [B(X)] est une matrice, fonction d’'un vecteur coloné) et oud est I'épaisseur du

film de diffusion. L'élément général de la matrice B s’écrit :
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D'n D!
g k=1 v
ki
1 1 .,
Bij = —X; 7 " D pour i # j (1.17)
/. CDJ
D) =
’ o

En rapprochant I'équation de Fick généralisée 1.14 et dellMaxwell-Stefan 1.16,
on peut lier les coefficients de diffusion multicomposart aoefficients de diffusion
binaire.

D)=

“Bix)) (1.18)

1.3.3 Transfert de chaleur et de masse avec condensation

La condensation a lieu sur une surface de condensation ismgque la température
de la paroi est inférieure a la température de rosée de Uanidie. Le refroidissement de
I'air humide avec condensation, (Figure 1.6), est carasggrar un transfert de chaleur et

de masse.

1.3.3.1 Le transfert de chaleur sensible

La puissance sensible échangée résulte d’'un transferectiiwpar convection forcée
entre I'air humide et I'interface de condensation elle ptaxe de la fagon suivante :
— Puissance sensible,
Qs = hyS(Ty — Ty) (1.19)

De plus, en faisant I'hypothése d’'une condensation en filiticstnaire recouvrant une
interface de condensation de faible épaisseur, il nous @esonsidérer le transfert de
chaleur par conduction a travers le film de condensat :
— Flux conductif au sein du condensat,
Al

Q= F(TI —1T,) (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 conductiom'gsii autre que la diffusion
moléculaire de chaleur s’établissant dans le sens de ldplite température vers la plus
basse, (loi de Fourier), le transfert de masse se tradulaphifusion des molécules d’'un
composant en présence dans un mélange gazeux (gaz non sainléenvapeur d’eau ou
vapeur deR134a) s’établissant dans le sens de la plus haute concentratienla plus

basse, (loi de Fick) :

oC,
My = —De—— (1.212)
or
r
— -
=1 z
o ¥
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Fic. 1.6 — Transfert de chaleur avec condensation

Pour une température uniforme, la concentration volumdguka vapeur d’ead’, ne
varie qu’en fonction de la pression partielle de vapeur u’etnous pouvons relier les

coefficients de diffusioD. et D,

oC,

pas (1.22)

My = —
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P, D,
C, = R et D,= T (1.23)
dou :
Opy
n, =—D 1.24
m p ar ( )

La puissance latente dégagée lors du changement de phéasd,.s’
Qlat = mvhfg (125)

Une analogie entre le transfert de chaleur(l'’équation)lel & transfert de masse permet
d’écrire :
1y = heS1(Cy — CL) (1.26)
ou h, est le coefficient de transfert de masse.
Une nouvelle expression de la puissance latente dégagéduahangement de phase

estdonc :
Qiat = hygheS1(Cy — C)) (1.27)

1.3.3.3 Linfluence de la présence des gaz non-condensahlels transfert de masse

Considérons une surface plane sur laquelle il y a condemsdte mouvement de
la vapeur vers la surface froide s’effectue a travers de bgii oppose une résistance au
transfert de la vapeur. On peut dissocier la chaleur totahstérée en deux parties : la dif-
férence de température entre le mélange humide et I'iteda condensation, provoque
un transfert de chaleur sensible, tandis que la condensddivapeur a I'interface apporte
une chaleur latente. La résistance au transfert de massi¢ ime résistance au transfert
de chaleur sensible et méme, pour des teneurs en gaz nomesabbietres faibles, il y a
une diminution conséquente du coefficient de transfert déeah par rapport au cas de la
condensation des vapeurs pures [8], [9], [10], [11] et [12].

Le transfert de la vapeur, dans la direction perpendiaulaita surface, ne dépend
pas uniqguement de la diffusion de la vapeur car il y a une acten entre la vapeur
et le gaz non condensable (inter-diffusion des espécels),pcevoque un mouvement

"compensatoire" et un équilibre s’établit (figure 1.7).
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la vapeur diffuse d€1) vers la surface froide a travers du gaz non condensable ce
mouvement équilibré par la diffusion d’gi2) dans le sens opposé car la pression totale
reste constante. Mais, il N’y a pas d’émission du gaz non eosable a I'interface et il
ne peut donc pas y avoir de flux de masse net du gaz non conteedsas une direc-
tion privilégiée une fois I'équilibre atteint ; par consé&mee il doit y avoir un mouvement
compensatoire du gaz non condensabjesers la paroi juste assez important pour contre-
balancer la diffusion. Ce mouvement compensatoire de @atnvective entraine un flux

de masse de vapeur addition(¢] vers la surface de condensation.

-
z
o ¥
3 o]
@ =
2 1) 7}
e Ia o
2 Vapeur 5
o ST T m \
i iQ
2— i 2) i D
e. ! i
! i3 |5
! i
1 + o E
i S |3
= ! '3
5] : 3 's |3
= i 7
- }
& i g e
®© | |Tommmmmme > |3
o =
@ 0 )
(@) %]
o 4 ]
s . o 2
2
(0] (0]
o Vapeur
(%)
SR
(@]

FIG. 1.7 — Le mouvement compensatoire lors de la diffusion dewadans un gaz non
condensable

Holman [9] et Sacadura [12] présentent une analyse qui petiaeprimer le flux
massique de vapeur en présence du gaz non condensable dassde I'évaporation
d’un film d’eau.

La prise en compte de ce mouvement compensatoire se fait' @guoation (1.24), en
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effet le flux massique totale de vapeur a I'interface s’axprpar :

iy = povy — D, %ﬁ” (1.28)

ou v, représente la vitesse de suction encore appelée vitessgirdi#gon selon les
auteurs.

En I'absence de convection forcée et en négligeant lesdateepesanteur, la pres-
sion totaleP, = P,. + P, reste constant suivante(figure 1.8). Donc, pour équilibrer la
diminution de pression de vapeur vers l'interface, la pogsgartielle du gaz non conden-
sable doit augmenter en direction de I'interface. En consgge, il y a diffusion du gaz
non condensable dans la direction radiale opposée a la gdalialement la pression ne
diminue pas et il n’y a pas de source du gaz non condensabigexfiace, donc un mou-
vement de ce derniere équilibre la diffusion. Le flux massigompensatoire du gaz non

condensable,.v, est égal au flux massique de diffusion :

D3¢ oP,, D} oP,
UT = — = ——
pnc Or pv Or

(1.29)

On considére que le mélange gazeux est un gaz parfait et da@as ce coefficient de
diffusion moléculaireD,. pour un mélange au repos, a une température donnée, ne dépend

pas de I'espece que I'on considere [12].

P, OP,
_DU

Pp. or

L'équation 1.30 est appelée "équation de Stefan". Afin deueer strictement la

(1.30)

my, =

loi de Fick de I'’équation 1.2, il faut qué,. > P, (P, = P,.), c'est a dire que le
mouvement compensatoire de la vapeur soit négligeablentlsaadiffusion dans le gaz

non condensable .

1.3.4 Reésistance au changement d’état

A la surface des séparations des phases, des moléculesptigspar la phase liquide

pendant que d’autre molécules sont émises sous forme derjape Le coefficient de
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FIG. 1.8 — Profils de pression partielle du gaz non condensalie & vapeur le long
d’'une surface de condensation

condensatiowr, est le rapport entre ce qui est collecté sur l'interface etoimbre total

de molécules qui vient au contact ; ce rapport traduit uristegsce au changement d’état.
D’un point de vue thermique, pour que la condensation saon&gil doit y avoir un gra-
dient entre la température de saturation de la vapeur enlaéeature de I'interface, sinon
les deux phases sont a I'équilibre thermodynamique et Iiechae peut étre transférée
[13], la résistance au changement d’'état apparait donc eoume résistance thermique.

Pour la condensation de vapeur d’eau [tiiB4a) en présence de gaz non-condensable

c’est le gradient de concentration dans la direction deraijg@i limite le taux de conden-
sation (paragraphe 1.3.3.3), et la résistance au changeaéat est négligeable compa-

rée a la résistance au transfert de masse liée a la présegae den-condensable.

c



1.3 Généralités sur le transfert de chaleur et de masse 28

1.3.5 Mélange azéotrope et zéotrope

Il existe plusieurs types de mélanges qui sont classés engitandes catégories sui-
vant leurs propriétés :
e Les mélanges azéotropes ou azéotropiques sont des méfamgdssquels a une

composition donnée, la température ne varie pas lors d’'anggment de phases.

A A

>

Vapeur

Température
Température

Azéotrope

Liquide

0% Composition du composé le moins volatil  100%

<

<t

100% Composition du composé le plus volatil 0%

FIG. 1.9 — Courbe d’équilibre & pression constante d’'un mélazéetrope

lls se comportent vis-a-vis du phénomene de la condensatioinme des fluides
purs. Par exemple, sur la figure 1.9, on a représenté le dimgead’équilibre liquide
- vapeur a pression constante d’'un mélange binaire. On atengt/’il existe une
composition pour laquelle un changement d’état se fait gé&ature constante.

e Les mélanges non-azéotropiques, non-azéotropes ou exdurepes sont, a I'in-
verse, des mélanges pour lesquels la température variatdarahangement de
phases. Sur le diagramme d’équilibre de la figure 1.10, omargoe que le change-
ment de phase a composition donnée implique une évolutitentéenpérature.

Au contact de la paroi froide dont la température est infégex la température de sa-
turation du fluide pur, celui-ci se condense. Sa conceotratlative dans le mélange
gazeux a proximité de la surface d’échange baisse. Afin deeceer une pression totale

constante, la concentration relative du gaz non-condémsalgmente vers l'interface. I
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s’établit alors une différence de concentration entre lange gazeux au milieu du tube
et a l'interface. Suivant la loi de Fick, le gaz non-condéhsaliffuse de I'interface vers
le mélange gazeux (section 1.3.3.3). De plus, la baisse denleentration relative de la
vapeur est synonyme d’'une baisse de la pression partiella dapeur entrainant une

diminution de la température de saturation.
T‘enllkpérature Température
Vapeur

Courbe de rosée OO S

Glissement

Liquide4vapeur

Courbe de bulle

Liquide

0% Composition du composé le moinfs volatil 100%

<a
<

100% Composition du composé le plus volatil 0%

FIG. 1.10 — Courbe d’équilibre & pression constante d’'un méaeégtrope

En outre, comme pour les fluides purs, on retrouve une couvelm@midensat qui in-
duit une résistance au transfert de chaleur. Il s’y ajoutaguche limite dans laquelle
s’effectue la diffusion de la vapeur a travers le gaz nordeosable créant une résistance

supplémentaire au transfert de chaleur.

1.4 Etudes effectuées sur la condensation de vapeur
1.4.1 Condensation de vapeur pure

Lorsqu’une vapeur entre en contact avec une paroi froidé lddempérature est in-

férieure a la température de saturation de la vapeur, cefle-condense sur cette surface.
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Apparait alors sur cette paroi une phase liquide qui gémeht constitue un film. Ce
film liquide s’intercale donc entre la vapeur et la paroi. BEpgosant qu’'a l'interface du
liquide et de la vapeur, les deux phases sont a I'équililentbdynamique, la tempéra-
ture de cette interfacgl;) est la température de saturation de la vapeur. Une différenc
de température existe alors entre le liquide a I'interfade Bquide a la paro(7},). Ceci
crée une résistance thermique au transfert de chaleurlantapeur et la paroi. Dans le
cas ou le film liquide de condensat est laminaire, on peutidérer que I'évolution de

la température entr€l;) et (7,) est quasiment linéaire. La résistance thermique du film
liquide croit quand I'épaisseur du film augmente. Lorsquéreest turbulent, la tempé-
rature évolue de maniere parabolique efilret 7, et I'écart de température diminue du

fait de la turbulence. Le coefficient de transfert de chalend alors a augmenter.
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FIG. 1.11 — Profil de température dans le film liquide

Nusselt [1] publie en 1916 les premieres solutions théesgau probléeme de la

condensation d’'une vapeur stagnante en film laminaire kg dcume plaque plane, a I'ex-
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térieur d’'un tube lisse horizontal et d'un faisceau de tuilss®s horizontaux . Pour ré-
soudre les bilans de forces et les bilans enthalpiquescadia une partie élémentaire du

film liquide, I'étude de Nusselt s’appuie sur les hypothéseplificatrices suivantes :

la température de la paroi est uniforme ;

I’écoulement du film de condensat est laminaire "lisseigsague),

les effets d'inertie sont négligeables;;

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

perpendiculairement & la surface du condensat donc le piefiempérature est

linéaire dans le film liquide ;

les propriétés physiques du fluide sont constantes;;

les contraintes tangentielles a l'interface liquideepsont nulles;;

la résistance thermique a l'interface est nulle;

pour les tubes, I'effet de courbure est négligeable.

En 1956, Rohsenow [2] apporte une modification a la théoridwdeselt en compte de
la convection d’enthalpie dans le film liquide de condens&st a dire qu’il considére
que le profil de température n’est plus linéaire. Pour détema répartition de tempé-
rature dans le film, Rohsenow utilise une méthode d’appration successive. On admet
d’abord une répartition linéaire de la température poulu&rd’enthalpie de convection
dans le bilan enthalpique du film liquide (figure 1.11). Etesuil integre ce bilan pour
trouver le profil de température recherché. Finalemenmnéléoration apportée par Roh-

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

hpy = hyg+0,68.CL(Ty — Tp) (1.31)

Sparrow et Eckert [14] ont étudié les effets de I'introdantd’'une vapeur surchauffée
dans un condenseur. Pour prendre en compte cet effet, il§iembchussi I'enthalpie de
vaporisation de la vapeur en ajoutant un terme de conveetitne la température de la

vapeurT, et la température de saturation.
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hyy = hrg + Co(T, — Tyy) (1.32)

Voskresenskij [15] a aménagé la théorie de Nusselt en yriamédes variations des
propriétés physiques du liquide avec la température. Lesciions apportées a la théorie
de Nusselt restent trés limitées. D’autres modéles, dppékoa partir des équations bilans

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

Sparrow et Gregg [16] ont utilisé les hypotheses de la coliothite et unt inclus a la
fois I'effet de la convection et de l'inertie, avec l'utiiton de la fonction de flux et la
transformation similaire. Les équations différentiebesdérivées partielles sont réduites
aux équations différentielles ordinaires et sont résatuesériquement. Ces résultats sont
en accord avec Rohsenow [17] lors de lignoration des efféteertie. Linclusion des
termes d’inertie introduit les paramétrés, et Pr; dans la solution. Quarftr; est grand
(Pr; > 100) les effets d’inertie sont négligeables. Pour I'ensembleetevaleurs Pr;, =
1,10, 100; 0 < Ja; < 2) la plus grande déviation du modéle de Rohsenow (envifon
apparait pour; = 1 et Pr; = 2. Cela permet de remarquer que les effets d’inertie sont

plus signifiant quant Pr est tres faible.

L'effet de la contrainte de cisaillement a l'interface lide-vapeur a été étudié par
Koh et al. [18]. Ainsi ils ont changé le modéle de Sparrow etd@gr[16] en tenant compte
de la phase vapeur et de la phase liquide. Les deux phaset® didisépar les conditions
d’interface de vitesse et de la contrainte de cisaillemeard transformation similaire a été
appliguée pour établir un ensemble d’équations difféedles classiques, cet ensemble a
éte résolu itérativement par intégration numérique. Lebrerde Prandtl liquide a eu des
différentes valeurs sur l'intervalle allant de 0.03 jusg810. Un terme supplémentaire
R = [(pu)i/(pu),]*? apparait dans la solution suite a la continuité de cisadiena
I'interface. Ils ont constaté que la contrainte de cisaikbat interfaciale a fait diminuer
le taux de transfert de chaleur quasid, augmente, particulierement lorsqéfe; a été
trés faible comme le cas des métaux liquides. Pour des gsavadeurs dePr, (Pr; >

10) I'effet de cisaillement interfaciale devenait négligeatgjuelque soit les valeurs d&
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et Ja;. lls ont également confirmé que les termes d’inertie ne sopbitants que pour
des faiblesPr; liquide. Le couplage de I'écoulement de condensat aveoulément
de vapeur demande la méme méthode de solution que I'on al@emupour le cas de
condensation en convection forcée. En effet Koh [19] a gppliune méthode similaire
au probleme de la condensation en convection forcée suidgsigs horizontales. Les
équations gouvernantes ont été semblable sauf qu'il y paaitle terme de gravité et les
conditions aux limites a I'infini de la plaque ont été chariggé valeur deg{Nu, / Re,]*?
dépend de trois parametres’r;, R et Ja;/Pr,. La vitesse a été trouvé linéaire pour
un film mince alors que le profil de température a été trouvélie pourPr; tres faible
(Pr; = 0.03 ou Pr; = 0.003). La comparaison avec un modéle sans advection de I'énergie
a suggéreé que la convection est importante uniquement peuiquides trés visqueux
(Pr > 1), et peut étre négligée pour les métaux liquides.

Parmi les travaux qui traitent la modélisation de la condgos de vapeuR113 pur
dans un canal horizontal, figurent ceux de Narain [20] quudiétla condensation sans
tenir compte les effets d’inertie et de la convection en fibpide. La plaque inférieure
de refroidissement a été supposé isotherme tandis queel’aleéque a été considérée
adiabatique. Les équations régissant la couche limitetérmééolues par la considération
du frottement a I'interface et la plaque supérieur. Par g de profil de température dans
le liquide a été considéré linéaire et la température deuwrapenstante est égale a la
température de saturation.

Louahlia et Panday [21] ont étudié numériquement la coratens par convection
forcée d’'une vapeur pur saturée &2 et R134a en écoulement entre deux plaques ver-
ticales. lls ont résolu le probléme en tenant compte deg$odtinertie, de la convection
de I'enthalpie et du gradient de la pression. leurs résuttetntrent que, la viscosité et la
conductivité turbulente dans la phase liquide ont un eff@ppndérant sur la condensation
en film laminaire par rapport a celles dans I'écoulement wapks ont également conclu
que les coefficients de transfert thermique obtenus powridensation di134a ont été

plus importants que ceux déterminés p&ue.
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L'étude de la condensation d’une vapeur purefti@ et de R134a a l'intérieur d’'un
tube vertical a été apporté par Panday [22]. Il a résolu €eride des équations parabo-
liques comprenant la conservation de masse, de mouvemespede et d’énergie dans
les deux phases, suivant un schéma implicite. La turbulamdté modélisée dans les deux
phases utilisant le modéle de la longueur de mélange dgv&logr Pletcher [23]. Panday
a montré que pour un écoulement a grande vitesse, la tudsultans les deux phases
liquide et vapeur augmente le transfert de chaleur, et Bdteés calculés ne présentent
pas beaucoup de différence quand le tube a I'orientatiozdrtale ou verticale.

Une étude assez récente, dont la technique de film ruissstntilisé dans le cas de
la condensation du gaz frigorigene R134a, dans un canataleen présence d’'un gaz
non condensable est développé par El Hammami et al. [24fe €rtde a tenu compte les
deux couches, liquide et gaz dont la résolution est baséla saéthode aux différences
fines. Les résultats détaillés comprennent les les profildtdese, de température et de
la fraction de vapeur. lls ont étudié I'effet des paraméinélsents dans le phénomene
sur I'épaisseur du film et sur le nombre de Nusselt local. £easultats montrent que
I'épaisseur du film croit pour les petits valeurs de pressaantrée, et pour des nombres
important de Reynolds. Aussi, le transfert de chaleur diaile long de la paroi du canal,
qui signifié que la condensation en film liquide est accompagrar une diminution de la

température de la vapeur.

1.4.2 Condensation de mélange

La condensation de fluide pur, est rarement rencontrée dangdcédés industriels.
Par exemple, le remplissage en fluide frigorigéne d’'un équgnt industriel introduit im-
manquablement une petite quantité d’air dans le cycle. ttégpart, ces équipements ne
sont pas exempts de fuite et quand le fluide est en dépresmigagport a I'atmospheére,
I'air entre dans le groupe frigorifique. Une tres faible citérd’air suffit a altérer le coef-
ficient d’échange de chaleur d’'un condenseur. Un fluide camieune petite proportion

d’air est alors considéré comme un mélange.
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Mori et al. [25] ont établi analytiquement un modele 2D, panalyser I'effet du
gaz non condensable sur la condensation d’une vapeur dahemmosiphon fermé d’'un
condenseur diphasique. Trois cas particuliers ont été ieéanet présentés avec la va-
peur d’eau comme fluide de travail. lls ont démontré que fusidn massique entre la
vapeur et le gaz dans la direction radiale peut avoir un aeffpréciable sur le transfert
de chaleur dans la région gaz-vapeur et sur la distributeotadempérature le long de
mur du condenseur. lls ont également porté une attentidicplégre sur le retard a la
condensation due a la diffusion radiale et axiale du gaz molensable. lls ont conclu
que I'étude paramétrique de de la diffusion radiale montelgffet du gaz non conden-
sable est gouverné par deux facteurs adimensionnels : tgecda gaz et le rapport du

flux de diffusion radial aux flux de vapeur condensée.

Kaiping et Renz [26] ont examiné le transfert couplé de alrad¢ de masse pendant
la condensation partielle en film dans un tube vertical. &g@sultats ont montré que
la diffusion thermique peut jouer un réle important dangdmsfert de masse lors de la
condensation partielle, méme dans I'écoulement turbudenmnélange gaz-vapeur avec
grande différences dans les masses moléculaires. lls otét poe attention particuliére
au couplage thermodynamique da a la diffusion thermiqseorit trouvé aussi que, en
écoulement turbulent, la diffusion thermique contribumgicativement au flux de masse
globalement transféré quant les différences de températire I'écoulement du mélange
et la paroi froide sont grandes et les gradients radiaux deesdration demeurent petits.
Egalement ils ont montré que les formules communes d’estimae sont pas trop loin-
taines au moment de prédire l'influence réelle de la diffagihermique, etils ont pas tenu

compte la réduction du flux diffusionnel causés par la diffashermique.

Louahlia et al. [27] ont analysé numériquement la condémsan film entre deux
plaques paralléles d'un fluide pur et d’'un mélange binaine ameotropique dé123 et
R134a. Leurs résultats de calcul ont montré une forte influenceadeomposition du
mélange sur le coefficient d’échange thermique et sur lae gkrtpression. Aussi ils ont

déduit une corrélation pour déterminer le transfert dealrahoyen pour la condensation
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de ces fluides purs et de leurs mélanges en écoulement fdreédenix plaques planes

horizontales.

Hasanein et al. [28] ont mené une étude expérimentale ettaned pour déterminer
I'effet de la présence du gaz non condensable sur le prazekssla condensation de la
vapeur d’eau le long d'un tube vertical a film en convectiorcéo lls ont inclus I'effet
de I'écoulement axial, dans les termes d’épaisseur effede couche limite, qui diminue
avec le nombre de Reynolds en mélange gazeux. Leurs étutlexlus I'effet de plus
d’'un gaz non condensable dans la vapeur de condensatiamtlisalculé les rapports
entre la résistance thermique de film de condensat et laadsesthermique de vapeur
a gaz non condensable dans la méme température du mélarggtildwnt montré que
la résistance thermique du film de condensat est plus imugotaur les conditions de

mélange gazeux turbulent et relativement de faible fraatiassique de gd#/,. < 0, 2.

Chen et al. [29] ont étudié numériquement la condensatidiiredaminaire en pré-
sence du gaz non condensable le long d’'une plaque vertitalent résolu le systéeme
des équations gouvernantes par la méthode de différenees dentrées. Leurs résultats
ont montré que le coefficient adimentionnel de transfertrdderir n’a pas été constant le
long du tube et sa valeur diminue avec 'augmentation delkeuvale la fraction du gaz
non condensable. Aussi ils ont conclu que la présence d’atite guantité de gaz non

condensable diminue I'efficacité du transfert de chaleur.

Siow et al. [30] ont réalisé une étude numérique de la coradiemsd’un mélange air-
vapeur et d’'un mélanger — R134a le long d’un canal horizontal, dont la paroi inférieure
est soumise a une température constdptet la paroi supérieure est considérée adiaba-
tique. lls ont trouvé que la présence du gaz non condens#hlence négativement sur
le processus de la condensation. Les valeurs de I'épaidegefiim de condensat, du
gradient de pressiofg et du nombre de NusseNwu. sont diminuées de maniére signi-
ficative avec 'augmentation de la concentration du gaz mordensable. lls ont constaté
aussi que la condensation de mélange gazeiBda, produit un film de condensat plus

grand et donne, un faible gradient de pressibret un faible nombre de Nusselt local,
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en comparaison avec le mélange air-vapeur dans les mémigicnade fonctionnement.
L'un des principaux facteur contribuant a cette tendant&esleur élevée de la densité
du mélange qui se traduit par une diminution de cisaillenmgatfacial, une augmentation

d’épaisseur du film liquide et un baisse du taux de condearsati

En 2004, les mémes auteurs [31] ont développé une étude imuagour la conden-
sation de mélange air-vapeur en écoulement laminaire gedam canal vertical et symeé-
trique. lls ont constaté que, 'augmentation des conctatrale gaz non condensable a
I'entrée du canal, cause une diminution de I'épaisseur dudé condensat, du nombre de
Nusselt local et du gradient de pression axial. lls ont ofiee solution analytique pour
le calcul, de la vitesse et de I'épaisseur du film liquide arlalé la condensation. Ainsi
ils ont marqué que la solution numérique converge vers settgion analytique pour des

grandes valeurs de

De leur coté, Ravankar et Pollack [32] ont effectué une misai#bn numérique sta-
tionnaire de la condensation en film d’'un mélange air-vapauwcoulement dans un tube
vertical. lls ont résolu les équations bidimensionnelies;onservation de masse de quan-
tité de mouvement et de I'énergie pour chaque phase erantilis méthode des volumes
finis. Le couplage entre les deux phases est basé sur unechpméveloppée par Pe-
terson et al. [33] qui ont mis en place une théorie de couchdiftiesion pour décrire
la condensation en présence de gaz non condensables. tdermtaté que le coefficient
de transfert de chaleur diminue le long du tube et présemikitafaible valeur pour une
grande fraction massique du gaz non condensable. Danstketht tube, la valeur du co-
efficient de transfert de chaleur avec et sans gaz non coadlerdiminue rapidement. La
diminution du coefficient du transfert de chaleur av&cdu gaz non condensable montre
que une petite quantité de gaz non condensable défavotisanidert de chaleur. lls ont
aussi étudié I'effet du nombre de Reynolds sur la condemrsde vapeur avec I'air entre
1% et10%, et observaient ainsi que, le taux de condensation dimiverlaugmentation
du nombre de Reynolds. Dans le cas de vapeur avec gaz nomsaitks I'augmentation

du nombre de Reynolds augmente la quantité du gaz non catdersccumulée prés
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de l'interface mélange-condensat. Ainsi 'augmentatiomdmbre de Reynolds (plus de

quantité du gaz non condensable) diminue le coefficientadestert de chaleur.

Siow et al. [34] ont présenté une étude numérique biphasmjuidraite la conden-
sation d’un mélange air-vapeur en écoulement laminaines da canal incliné. La paroi
inférieure est soumise a une température consigreela paroi supérieure est considérée
adiabatique. lls ont utilisé une méthode de volumes finig pésoudre le systeme des
équations de la couche limite, y compris les forces d’ieettadvection, le cisaillement
interfacial et la variation de pression axiale. Leurs rigdsllont montré que la diminution
de nombre de FroudEr (augmentation de I'angle d’inclinaison) entraine une gpaur
plus mince et un écoulement de film liquide plus rapide. Le fitince ne montre pas
une augmentation substantielle de nombre de Nusselt logaéndant est due a une di-
minution de la différence de température a travers le fileoht remarqué qu’une aug-
mentation de la concentration du gaz non condensable ad&du canal, a entrainé une
diminution de I'épaisseur du film de condensat, et en résulgediminution du nombre
de Nusselt, lorsqu’elle est associée d’une diminution derfgérature de l'interface. De
méme l'augmentation de différence de températhie =(7;,,-7,) a entrainé une aug-
mentation de I'épaisseur du film de condensat et une dinanwtu nombre de Nusselt.
L’augmentation du vitesse d’entrée du mélange produit,londe condensat plus mince

et un nombre de Nusselt plus grand.

Une étude a été développée par El Hammami et al. [35] enntdiévaporation en
régime turbulent d’un film liquide dans un canal incliné agi@oreuse. lls ont remarqué
que le transfert de masse est plus efficace pour une faiblelitém'air et un faible angle
d’inclinaison.

Groff et al. [36] ont présenté une étude numérique, pourmaensation d’'un mélange
air-vapeur en écoulement turbulent le long d’'un tube vektice modéle des équations
paraboliques dans les deux phases ont été résolues parHadaéles volumes finis.
Le couplage entre les deux phases est basé sur une approehapgée par Siow [37].

Dans les comparaisons expérimentales, ils ont constatiequedele composé de— ¢
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est le plus adapté. En outre, ils ont observé une diminut®tiépaisseur du film de
condensat a I'entrée du tube avec I'augmentation du nongReginolds. lls ont expliqué
ce constat par une influence significative des forces ddlers&nt qui aplatissent le film
de condensat a I'entrée du tube. lls ont rapporté aussijamt ale I'entrée vers la sortie
du tube, que le film de condensat est plus épais pour un norelReyholds plus élevé,
en raison de l'augmentation de la vapeur dans le mélangeaeti@ninution des forces
de cisaillement. De méme I'augmentation de la différenceedgérature\7 produit un
taux de condensation plus élevé, ce qui explique 'augntientde I'épaisseur du film de
condensat. lls ont également observé que I'épaisseur duléiloondensat diminue avec
'augmentation de la fraction massique de I'air a I'enti€ette diminution est le résultat
d’'une réduction du taux de condensation due a I'accumuatiogaz non condensable
a l'interface liquide-mélange par conséquence l'augniemtale la résistance de l'air au

transfert de masse.

Parmi les travaux qui sinscrit dans le cadre des problemés cendensation de va-
peur en présence d’'une forte concentration de gaz non ceablentel que I'air humide.
Nous trouvons ceux de Dharma et al. [38] qui ont procédé a wtedumérique pour la
condensation d’'un mélange air-vapeur le long d’un tubecadrten écoulement laminaire
de convection forcée. Les équations de la couche limite, disorétisées a 'aide de la
méthode de différences finies. lls ont remarqué que les patages élevés de I'air font
diminuer considérablement les coefficients de transfertshdleur et le taux de conden-

sation.

Tres récemment Zhou et al. [39] ont effectué une étude exjpétale sur un conden-
seur simulé PCCS, avec un faisceau de quatre tubes. Le tutendenseur PCCS a été
utilisé avec différentes parametres, tels-que le preshinsysteme, le débit d’entrée de
vapeur et la fraction massique du gaz non condensable. k&sukats ont montré que la
présence du gaz non condensable détériore la performarmmndanseur. lls ont remar-
qué aussi que 'augmentation de film de condensat et du gazaratensable dégradent

la condensation de vapeur selon la direction axiale a pagtifentrée. Le coefficient
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du transfert de chaleur diminue avec I'augmentation dedetiisn massique du gaz non
condensable. Les résultats du modéle de la couche limitenontré que I'épaisseur de
la couche limite et la concentration du gaz non condensabggmentent le long de la lon-
gueur du tube de condenseur. Aussi, coefficient de trargdasthaleur diminue fortement
a l'entrée du tube de condenseur.

Récemment, EIl Hammami et al [40]. ont présenté une étude ngumeédes transferts
de chaleur et de masse lors de la condensation en film lamidane vapeur d’eau dans
un canal incliné & paroi poreuse, dont I'écoulement dansilieurporeux est décrit par
le modéle de Darcy-Brinkman-Forchheimer. Leurs résultadatre que la configuration
verticale favorise la condensation de la vapeur d’eau edifjade. Ainsi 'augmentation
de revétement poreux permet un meilleur contact thermigtre & vapeur et la paroi de
condensation, par conséquent le taux de vapeur conderskbdertie du canal, diminue

avec I'épaisseur de la couche poreuse.

1.5 Conclusion

Dans ce chapitre, nous avons présenté des généralitéstmandtert de chaleur et de
masse avec changement de phase. Nous avons aussi, mootrilaxité du phénomene
mise en jeu pour comprendre le mécanisme du transfert thaendt massique lors de la
condensation de vapeur en présence du gaz non condensadbleg ld’'un tube vertical.
Nous avons noté que de nombreuses études, traitent le peérata la condensation des
vapeurs pures, par contre peu d’études qui ont été congamuéke cas de la condensation
de mélange binaire et ternaire, en présence de forte caatientdu gaz non condensable.

Ce travail peut donc étre entrepris pour analyser théomigume les transferts de cha-
leur et de masse lors de la condensation d’'un mélange bia&ireapeur eau, airk134a)
et d’'un mélange ternaire(air-vapeur eau-vapeur éthaimelapeur méthanol-vapeur étha-

nol)



Chapitre 2

Modélisation des transferts de chaleur
et de masse

2.1 Introduction

Aprés avoir fait la description du phénomeéne de la condensat I'état des travaux
publiés, nous analysons dans ce chapitre le probleme pleydies transferts de chaleur
et de masse lors de la condensation, d’'un mélange binairepiivd’eau (ou de vapeur
de frigorigéne R134a) en présence du gaz non condensablfenanélange ternaire de
vapeur d’eau et de méthanol (ou de vapeur d’éthanol et deaméfhen présence du gaz
non condensable le long d’'un tube vertical.

Cette étape est fondamentale et permet d’apporter desifsoapbdns aux équations
régissant I'étude de la condensation en film laminaire enaxtion mixte. L'écoulement
diphasique est supposé symétrique par rapport au plan méelimodele mathématique
est décrit par les équations de conservation de masse, dtquae mouvement, de I'éner-
gie et de la fraction massique de la vapeur dans les deuxqHagede et vapeur.

Le modéle développé peut s’appliquer a un condenseur a fissalant, dans lequel le
mélange gazeux est condensé dans un tube refroidi. Dansetedie on s’intéresse, d’'une
part a I'effet des faibles fractions massiques du gaz nodeasable dans le processus de
la condensation du fluide frigorigene R134a, et d’autre apdidffet des grandes fraction

massique du gaz non condensable lors de la condensatiovajedar d’eau.
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2.2 Présentation du probleme

2.2.1 Modéele physique

Nous considérons un mélange gazeux s’écoulant a l'intédaun tube vertical de
rayon R. Le condensat d’épaissedlr (figure 2.1), est soumis a 'action des forces de
pesanteur, de pression et de frottement a I'interfacedenyapeur. La paroi du tube est
supposée soumise a une température constanta I'entrée du tube, arrive un écou-
lement de mélange gaz-vapeur chaud, a tempérdiyndtesseu,(Reo), pressionF, et

fraction massique en vapeur d’eHiy uniforme.
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FIG. 2.1 — Modele physique

2.2.2 Hypotheses

Dans notre étude numérique nous tiendrons compte du tradefehaleur par convec-

tion forcée dans le mélange gazeux, et par conduction ddits lde condensat.
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Le transfert de masse vers la paroi froide du tube est prioesidération les hypo-
théses suivantes :
1. L'écoulement du mélange gazeux est laminaire et stagiosn
. Les écoulements sont bidimensionnels et axisymétrique ;
. Le rayonnement et les effets secondaires du Duffour ettSont négligeables;

2
3
4. Les approximations de la couche limite sont partout \atb
5. Le mélange gazeux est considéré comme gaz parfait ;

6

. Linterface liquide-vapeur est mobile, sans onde, enlidge thermodynamique

local et imperméable a 'air sec, elle est de faible épaisseu
7. Latempérature de la surface du tube est constante ;
8. Latension superficielle du liquide est supposée nédligea
9. Milieux

continu.

2.3 Modele mathématique

Les équations régissantes le modele physique avec le®osratux limites, dans les
deux phases gaz et liquide, sont établies, en tenant corapteygpothéses simplificatrices

et en supposant que la diffusion axiale est négligeablendéw@onvection.

2.3.1 Equations gouvernantes

En régime stationnaire, les équations paraboliques deeoatfon de masse, de
qguantité de mouvement, de I'énergie et de la fraction massie I'espéce diffusante,

s’écrivent pour la géométrie axisymétrique de la faconasutiv :
2.3.1.1 Film liquide

e Equation de la continuité:

0 0
% (rpiuy) + o (rpu) =0 (2.1)
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e équation du mouvement:

0 5 10 _aP 190 oy
92 (Plul) + o (prvw) = e + o (WME) +pg  (2.2)
e équation de la chaleur:
0 ; 10 ; 10 oT,
EP (nChwTy) + ~ar (pCyruTh) = - (7‘)\15) (2.3)
2.3.1.2 Meélange gazeux
e équation de continuité:
0 0
p (7 PmUm) + or (7PmUm) =0 (2.4)
e équation du mouvement
8 2 1 (‘3 . de 1 (9 (‘3um
92 (Pmum) + ror (PmTUmUm) = T ds + ror (Tumﬁ)
+(Pm = po) g (2.5)

e équation de la chaleur:

) - 19 - 19 T,

2
m v nc aTm aWk
+{meDi (Ccu, —Cr )]W o (26)
=1

e équation de diffusion:

0 e 10 w10 L OWF
9 (PmumW ) + o (PmTUmW ) = Tor (TPka ar ) (2.7)

Le troisieme terme du deuxiéme membre dans I'équation déggdtion 2.5 repré-
sente les forces de flottabilités qui sont dues aux diffé@emte la température et de la
fraction massique.

Pour compléter la modélisation mathématique du probldrast convenable d’ajouter
I’équation de conservation de masse dans la phase gazensEjwations de transfert.

. R—46 z
o —/ rpmumdr—l—/ PmUrdz (2.8)
0 0

5 =
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2.3.2 Conditions aux limites

Nous associons, aux équations 2.1 - 2.7, les conditionsieite$ et a I'interface

suivantes :

2.3.2.1 Condition al'entrée dutube z=0:

U = U, T, =Ty, Wk =Ww¢, P=" (2.9)

2.3.2.2 Condition a la paroidutuber=R:

u; = v =0, T, =1, = cte (2.10)
2.3.2.3 Condition a I'axe central du tuber=0:

En raison de la symétrie on peut écrire :

Ouyy, T,

oWk
B O o =

or

0, vp=0 (2.11)
2.3.2.4 Condition a l'interface liquide-vapeur(r = R — ¢)
e Continuité de la vitesse (condition de non-glissement)
ur(z) = u = ub (2.12)
e Continuité de la température
Ti(z) =T =T} (2.13)
e Continuité de la contrainte de cisaillement
G e

On suppose que I'absence de cisaillement entre le mélarzgeigat le liquide se

traduit par la proportionnalité des gradients de vitessatiface.



2.4 Grandeurs caractéristiqgues 46

e Continuité du flux de chaleur

oT\' or\™
=) = (A=) —my 2.1
<)\ 87")1 ()\ 87")1 my - hyg (2.15)

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

tiere a l'interface s’écrit :

oWk
or

g = (—me,T ) + (Whm), (2.16)
I

2 m oW
B 21 P DR G

my; = 2.17
! 1 - Z?:1 Wf ( )
P M,
i=1+ 1%

2.4 Grandeurs caractéristiques

Afin d’analyser l'influence des paramétres de I'entrée dwetubls que le débit du
mélange gazeux, la température de mélange, la pressiorfratteon massique du gaz
non condensable, il est nécessaire de connaitre certaiaegdayrs tels que les nombres
locaux de Nusselt sensible et latent liés au transfert tiggrenainsi que le nombre de

Sherwood lié au transfert massique.

2.4.1 Nombres adimensionnels

Le premier et le second termes du second membre de I'équatidnreprésentent
respectivement le flux de chaleur sensible a l'interfacesirés de I'écoulement gazeux
vers l'interfaceQs, et le flux de chaleur échangé par mode latéxt.

Le terme du premier membre de I'équation 3.31 corresponduawdé chaleur totale
a l'interface;. On peut écrire le flux de chaleur total transmis du mélangewavers

I'interface comme suit :

or\"m" .
Qr=Q;+Q7 = ()\W) — iy - hyg (2.19)
I
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Les nombres de Nusselt locadk:, et Nu,; le long de l'interface, liés respectivement

au transfert par mode sensible et au transfert par modéd,latert définis comme suit :

Qs1(2R)

Nuy=—"—"— 2.20
Am (Ty — T7) (2.20)
mlhs,(2R)
Nuy = —2 21977 2.21
NN @ - T) (:21)
Le nombre de Nusselt local est défini par I'expression stié&van
hs Dy, Q1(2R)
Nu, = = 2.22
N (T (2.22)
Qui peut s’écrire comme suit :
Nu, = Nug + Nuy; (2.23)
Le nombre de Sherwood massique local, le long de I'interéste&lonné par :
hy L I 1— Wk
gpk = vz Tk (L—WF) (2.24)

D puD (W)= W})
Avec T, et W, sont respectivement la température et la fraction massigueélange,

sont données par les expressions suivantes (Annexe 5.4) :

fRf& PmCy Tty T dr

T, = 20 (2.25)
’ fOR_5 P O U dr
R—§
T U W
Wik = Jo_ Pmltm 7 € (2.26)

fORfé PV U dr
Dans le but d’'améliorer notre compréhension dans le prasa$ss transferts de cha-

leur et de masse, on utilise le taux de condensation totahaaié :

_ le taux massique condensé 27 [, pmvrdz
le débit massique a I'entrée mo

(2.27)

r
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2.4.2 Equations d’états

Dans un mélange gazeux la loi des gaz parfais pour chaquétoans: s’écrit sous

la forme suivante :

PV = —RT (2.28)

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

pP= zn: P, (2.29)
=1

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

sion total s’écrit :

P=P,.+ P, (2.30)

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

gaz non condensable,. et de la vapeuP, suivent les lois :

m
P,V = —RT 231
V= rR (2.31)
m
P..V = —“RT 2.32
LV = SR (2:32)

Lorsque la masse de vapeur, atteint sa valeur de saturatiom’’, correspondant a
la pression de vapeur saturarftg, ainsi 'humidité absoludi, (Annnexe 5.4) prend sa
valeur maximale.

La pression de vapeur saturarm®g’ de la vapeur d’eau et de la vapeur frigorigene
R134a sont définies respectivement par les relations suivantes :

e P, delavapeurdeau:

73,649— 7258:2 _ 7 3037 xlog Tr+4,1653x 10~6 T2
Pjt = e< Ty 8 ) (2.33)
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e Pstde lavapeur d&134a :

—0,38927x 104 1
Pst = exp <T170,426776>< 102 +0,948654x10
v

(2.34)

La fraction massique de la vapéeldf; a I'interface est donnée par la relation thermo-

dynamique suivante :

mU MUSP’US

W p— f—
L my 4+ ne  MyPoy + Mp.Py.

(2.35)

MUP’UI
Mnc(P - PUI) + MvPvI

W = (2.36)

2.5 Propriétés thermophysiques

Un calcul numérique développé lors des phénomeénes de anangele phase, ne
peut se faire sans la connaissance d’un certain nombre dpségiés thermodynamiques
du film liquide et du mélange gazeux, qui sont considérésbbrien fonction de la tem-
pérature et de la fraction massique.

Il s’agit de la détermination, d’une part, des propriétés cerps purs en fonction de
la température et d’autre part, des corrélations pour langé gazeux (vapeur et gaz non

condensable).

2.5.1 Propriétés des corps purs

Les propriétés des corps purs utilisés dans cette simalatimérique sont tirées
e Casde l'air:
— Viscosité dynamique :

1,5

ne=1,488 x 1070 ———
H s

(2.37)

— Conductivité thermique :
1,6

Ape=1,195 x 1073 ———
s

(2.38)



2.5 Propriétés thermophysiques

50

Chaleur spécifique :

Cr=(1+2,5x107"T") x 10°

Cas de la vapeur d’eau :

Viscosité dynamique :

fy = [8,02 40,0407 (T — 273,16)] x 10°°

Conductivité thermique :

(2.39)

(2.40)

Ao = [1,87+0,65 x 1073 (T — 273,16)7 + 5,7 x 1013 (T — 273,16)™!] x 102

Chaleur spécifique :

(2.41)

C? =1,863 x 10° + 1,65 x 1073 (T — 273,16)>° + 1,2 x 107 (T — 273,16)>°

Cas de la vapeur deR134a :

Viscosité dynamique :

e = 6,1024 x 1077

Conductivité thermique :
Ay

Chaleur spécifique :

Cy = 57507 + 11885()[ L

L'eau liquide :

Densité volumique :

0,60914

T_0’30342
= 2, 2692

(1- % + 2679400

1259,8 2

- 1259,8
bmh( = )

cosh (

10°

pr=

[148,7 x 106 (T — 273,16)"*]

+ 92860 [4

(2.42)

(2.43)

(2.44)

(2.45)

(2.46)
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— Viscosité dynamique :
= 2,4 x 1073 x 10(mrr2zmm))
— Conductivité thermique :
M\ =0,6881 — 4 x 107% (408,16 — T)>"
— Chaleur spécifique :
C!L=4,179 x 10° + 7,9 x 107> (T — 283,16)*°
— Chaleur latente :
hty = 2,5016 x 10° — 2,370 x 10° (T — 273,16)
e R134a liquide :
— Densité volumique :
1,2735
pPr = T 10,2739
0, 25854 [1+(1-553) """
— Viscosité dynamique :
5879, 3
[ = exp (—218, 06 + "~ 436,883 x logT — 0,068 x T)
— Conductivité thermique :
A =0,2091 — 0,00042844 x T
— Chaleur spécifique :
C}l, = —1831000 + 20533 x T — 72,617 x T? +0,087152 x T3

Chaleur latente :

hty, = —9.97570308 x 1E — 8T* + 8.56535847 x 1E — 571"
2.80200039 x 1E — 272 +
3.52784660 x T + 1.35346723 x 1E2

(2.47)

(2.48)

(2.49)

(2.50)

(2.51)

(2.52)

(2.53)

(2.54)

(2.55)
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2.5.2 Propriétés des melanges gazeux

On suppose le mélange gazeux (vapeur et gaz non condensainlie)e étant un gaz
parfait, la densité volumiqug,,, la viscosité dynamique,,,, la conductivité thermique
Am, 1a chaleur specifique’” et la diffusivité de vapeur dans le gaz non condensakjie
sont évalués par les relations suivantes :

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

— Densité volumique :

La densité volumique du mélange peut étre évaluée par l@orkuivante :

— Viscosité dynamique :
La viscosité d’'un mélange de gaz est rarement une fonctigrailie de sa com-
position, la viscosité d’'un mélange de gaz peut étre estid@artir de la théorie
cinétique des gaz. Pour des mélanges gazeux, la formuleesepirique de Brom-

ley et Wilke [41] donne des valeurs cohérentes.

fi, = Ho n Hne (2.57)

()] )4

avec

05 M 0,25
() ()

¢l = (2.58)
(1 48)

x, etx,. désignent respectivement les fractions molaires, de lawagieau et du

gaz non condensable.

— Conductivité thermique :

A Anc
Am = : +

() a] [ () ]

(2.59)
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Avec
' MNY? (145 " 21—1-5—?
Al=025¢ |1+ £ (—J) X B = (2.60)
fj \ M <1 + T") 1+
Et
S7 = 0,733./5;5; S, =559, 5 Sne = 115,5 (2.61)
— Chaleur spécifique :
cl=wW,C)+ (1 -W,)Cp¢ (2.62)

— Diffusivité : La diffusion de la vapeur dans le gaz non caorglble est décrite par
la méthode de Fuller et al. [42]

0,5
1,75 (1 1
01017 (V n Mm)

pre — i (2.63)
Pl W)+ (v ]

Ou les masses molaires du gaz non condensable et de la végmusdnt respecti-

ol
ol

vementM,,. = 28, 96kg.kmol~* et M, = 18,02kg.kmol~*. D, . est le coefficient
de diffusion de vapeur d’eau dans le gaz non condensableT Batt respective-
ment la pression eRa et la température efi, la valeur de groupe de contribution
>V, (volume de diffusion atomique et structurelle) est donrageRerry[43]

e Cas de mélange (Vapeur R134a + air) :

— Densité volumique : La densité volumique du mélange peet &aluée par la

relation suivante :

P
Pm = (2.64)
RT (3 + )
— Viscosité dynamique :
fim = P T — (2.65)

(o] [ () e

avec
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()" ()]

¢Z = 0,5 (266)
s(+#))

x, etz,. désignent respectivement les fractions molaires, de lawageR134a et

du gaz non condensable.

— Conductivité thermique :

)\’U )\'fLC
A = + (2.67)

()] [ ()

Avec
, C(MAYT (1) 05) " 142
Al=0,25¢ |14+ 1 (—J) X o T) T (2.68)
i \ M; <1 n 5;) 1+ 5
Et
S9 = 0,733,/5:S; S, = 370.725 Spe = 115,5 (2.69)
— Chaleur spécifique :
Cm = W,C + (1 — W,) Cre (2.70)
— Diffusivité : o
0,10137%7 (L + L)~
Dpe = (3 + ) (2.71)

ol

Pl @]
Ou les masses molaires du gaz non condensable et de la vageudgéneR134a sont
respectivemeni/,. et M,. D, ,. est le coefficient de diffusion de la vapeur &34a
dans le gaz non condensable, P et T sont respectivementssigreenPa et la tempé-

rature enk, la valeur de groupe de contribution V, (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 modéle mathémaiigueodélise les trans-
ferts simultanés de chaleur et de masse, lors du phénoméleecdadensation d’'une
vapeur en présence du gaz non condensable (dans notre’atjdeés propriétés ther-
modynamique des corps purs, aussi leur mélange gazeuxtéoovmsidéré variable. Le
modele développé dans cette étude peut s’appliquer a uesedr a film ruisselant dans
lequel la vapeur est condensé dans un tube refroidi.

L'analyse qui vient d’étre faite montre clairement la coexiié du phénoméne ob-
servé dans I'étude de la condensation en présence du gaondensable. Dans le but
d’analyser ce phénomeéne, des simplifications au niveauglestiéns ont été effectuées

sous forme des hypotheses.



Chapitre 3

Methode de resolution numeérique

3.1 Introduction

La modélisation du transfert de chaleur et de masse lors denldensation des mé-
langes gazeux dans les condenseurs a film ruisselant refgéseprobleme complexe,
comme mentionné dans I'analyse bibliographique du chapitles équations différen-
tielles traduisant la loi de conservation doivent étre date€solues pour I'écoulement
gazeux et pour celui du film de condensat. Dans ce type degmmab{non-linéarité, pro-
priétés physiques variables, écoulement diphasiqueotanje...), les méthodes analy-
tique trop complexe a mettre en ouvre. La résolution somsatieterminées numérique-
ment par la méthode des différences finies, volumes finiegodgs méthodes d’affinités
rapides.

Nous exposons dans ce chapitre, le traitement numériquendesions différentielles
dans les deux phases couplées avec les conditions auxdi@titeux de I'interface. Dans
la présente simulation, les équations paraboliques églsiont discrétisées par un schéma
implicite aux différences finies en raison de sa simplicéédse en ouvre . Apres discré-
tisation, le systéme tridiagonal obtenu associé aux comdiaux limites et a I'interface,
sera résolu a l'aide de l'algorithme de Thomas [44]. Le daitéuatif se fait ligne par
ligne, en choisissant un maillage non uniforme et suffisameerré dans les zones a fort

gradient et a I'interface gaz-liquide.
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3.2 Discrétisation

Les méthodes aux différences finies sont les plus courampmnatijuées pour la ré-
solution des problémes de changement de phase, dans lesggataétries de forme
simple(rectangulaire, annulaire, ...). Et ce en raisoradadilité de leur mise en oeuvre et
de leur adaptation facile a une telle géométrie. On utilgcdun schéma aux différences
finies implicites pour résoudre, les équations, de quadditdhouvement, de chaleur et de
masse dans les deux phases ainsi que les conditions auvedliati I'interface. Comme
ces équations sont couplées, nous les résolvons simulémém

Pour discrétiser le systeme des équations gouvernantigsedies méthode peuvent
étre utilisées. Notons que le plus communément adoptéesladitiérature sont les mé-
thodes utilisant les développement en séries de Taylotdre®es convectifs axiales sont
approchés par une différence vers I'avant et les termes meection et de diffusion ra-
diale par une différence centrée. A l'interface gaz-ligyies conditions mises en jeu pour
la continuité de la contrainte de cisaillement et de flux daelr, sont approchées par une
différence vers I'avant a I'ordre 2 pm@%)l et par une différence vers I'arriére a I'ordre
2 pour (),

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

adopter les notations suivantes

/ - a¢ " - a2¢ g . 83¢
¢, = ar b, = 2 ¢, = Bl (3.1)
. 0¢
¢, = 9 (3.2)

Nous développons une approximation aux différences finies Berreur de tronca-
ture O(Ar)? pour ¢, au point(i, j) en utilisantg; ;, ¢; j+1 et ¢; ;1 quand le maillage
est non-uniforme. Nous utilisons la notatiodw, = r; ;.1 —r;; €t Ar_ =r;; — 1 ;1
comme indiquée sur la figure 3.1. Nous nous rappelons queyonraillage uniforme,

la représentation d’'une différence centrée pour une dé¢meéiere est équivalente a
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la moyenne arithmétique d’une représentation vers I'aeaners l'arriere. Donc pour

Ar, = Ar_ = Ar nous pouvons écrire :

99 _ 070 _ Avdij+ Vigi;
or ij 2Ar 2Ar

Pour un pas variable, 'utilisation d’'une progression gétiique préservera I'exacti-

+ O(Ar)? (3.3)

tude du second ordre :

(9qb - Ar¢i,j Ar_ Vr¢i,j AT+ 2
or| . Ar, (Ar+ + Ar_) * Ar_ \Ary + Ar_ +0(4r) (3.4)

irj
Le rapport ci-dessus peut étre évident a certains cas, iléevérifi€ au moyenne
de développement de Taylor au pofntj). En adoptant les notations citées ci-dessus on

obtient :

(aAT,)QQSU (aAr_)3 .,

Gijr1 = Gij + (aAr_)¢, + 91 p T 3] ¢p + . (3.5)
B 2 (LAY
Gij—1 = Qi+ (—AT,)¢; + ( AQT_) o, + ( ABT ) o, + ... (3.6)

Pour calculerp,, nous multiplions I'équation (3.5) par et I'équation (3.6) pab, et
nous rajoutons les deux équations. Ce qui exige que le deeﬁhte%|i7jAr_ soit égale
a un, aprés 'addition on trouvez — b = 1. Pour avoir une erreur de troncatupéAr)?,
le coefficient dep,.. doit étre égale a zéro, on obtient encafe + b = 0. A partir de ces

deux équations algébriques,(3.5) et (3.6) on trouve daé ; a = m etb=—5

0| adij1 — (a+D)¢ij+ bdij 5
or|. . aAry + bAr_ +0(4r) (37

En remplace: etb par leurs valeurs, la dérivée de la variaplpeut étre écrite comme

ij
suit :
9)0)

or ij

De la méme maniere on trouve la dérivée seconde au premier:ord

it (@2 = D)5 — 0P 51
ala+1)Ar_

+ O(Ar)? (3.8)
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om0 Gijr1— (a+1)gi; +ag,
— : ’ b=t Ar)? .
o |, ; ala+ 1)Ar_Ar_ +0(ar) (3:9)
Pour la dérivée partielle par rapport &n trouve :
8925 _ ¢i,j - Qbi—l,j
5z, =—x 7 O(Az) (3.10)

3.2.1 Maillage

La premiére étape dans I'établissement de la procédureifiésedces finies, pour
résoudre le systéeme des équations aux dérivées partistieke @emplacer le domaine
continu par une grille (maillage). L'arrangement généradat utilisé est celui de Cebeci
et Smith [45], tres réalisable, qui met en jeu un taux congame deux incréments. Dans
cet arrangement de taux constant, chaque pas de maillaagegesénté par un pourcentage
fixe. Ceci est une conséquence d’'une progression géomggitte deux pas successifs.
Pour améliorer la précision des calculs, nous avons utilis@aillage non uniforme, dans
la direction axiale pour avoir une densité serrée a l'imiegfgaz-liquide et a I'entrée du

tube.

+1) Az

Fic. 3.1 — Maillage de calcul
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AT+
Ar_

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

=« (3.11)

phases) sont donnés par des séries géomeétrique comme sulit :

AZZ' == ﬁAZZ‘,1 1= {1, ........ m} (312)
AT = QAT Jg=11, ... nj} (3.13)
Ary; = aqArg j={nj+1, ... nk — 1} (3.14)

Avecnk etnj représentent respectivement le nombre de noeuds danss|easkal et
le nombre de noeuds dans la phase gazeuse. Le nombre de daesda phase liquide
et dans la direction axiale sont données respectivement/ pamk — nj etni

Chaque noeuds du maillage est repéré par rapport a I'axe eledes- dans la phase
liquide et la phase gazeuse respectivement par les indites Les coordonnées et r

d’un noeud(i, j) sont données par :

Zivl — & = ﬁ(zz - Zz;l) = ﬂQ(Zzel - Zz‘—z) == ﬁi_l(zz - Zl)
= ﬁi_lAzl (3.15)
zi— 21 = Az

i—3
Zic1 — Zi—a = Az

2 — 21 = Az
Donc on obtient :
gt -1 o , . .
z = A21ﬁ dans la direction axiale i = {1, ........ ni} (3.16)
De la méme fagon on obtient :
ad-t—1
r; = Armlmil dans la phase gazeusg = {1, ........ nj} (3.17)
Oég —
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j—1 1

ri = Amalil dans la phase liquide j = {nj + 1, ........ nk — 1} (3.18)
o) —

Les pas de calcul sont calculés en tenant compte de la psigmegeométrique entre

deux pas successifs par les relations suivantes

1-B)L
(1 — am)(R — 6)
Brn = = (3.20)
Ary = L= O‘ll)_éf (3.21)
1—of

3.2.2 Discrétisation des équations gouvernantes

Dans I'approche des différences finies le domaine contindissrétisé. Les variables
dépendantes sont ainsi considérées comme existant urequem des points discrets.
Les dérivées sont approchées par des différences réssltdinine représentation algé-
brique des équations aux dérivées partielles. Ecrire uénsamumeérique de résolution
de I'équation différentielle initiale signifie : substitues formulations des dérivées dif-
férentielle obtenues par approximation aux opérateursne&me sur tous les points de
maillage. Ainsi un probléme impliquant un calcul , a été sfarmé en un probléme al-
gébrique dans lequel une équation lie les valeurs passésgnpes et futures sans qu’on
arrive a exprimer ces dernieres seules. On aboutit a unmgstéequations a matrice
triangulaire de dimension égale au nombre de noeuds duageill

Les systémes d’équations peuvent étre mis sous la formdesgupante :

0 10 10 190
% (Qpue) + - (Qprve) = e (er)E) + Sy (3.22)

OuT, est le coefficient de diffusion de la variableet S, est le terme source . On

remargue que, dans la mise en forme des équations pour cvedplder, tous les termes



3.2 Discrétisation 62

non convectifs ou non diffusifs, sontinclus dans le termes®S;. Le tableau 3.1 recense
chaque terme de I'équation 3.22 pour les différentes gransdmlculées.

TAB. 3.1 — Présentation des différents termes de I'équatiorasisport considérée

Equations Zone Q, ¢ T, Se

) Liquide u —

Equation de mouvement a 4 . =
Mélange p,,  Um  fim —% + (Pm — Po)
Liquide pC, T, X\ 0

Equation de chaleur

Mélange p,,.C)" T, An PmD(CS—CSC)%%—VX

Equation de diffusion Mélange p,, W pnD 0

La discrétisation de I'équation 3.22 en utilisant les egpiens definiés dans la section

3.2, conduit a des systemes d’équations algébriques quedot écrire comme suit :

[(uf2g),0v(cj +1)]

boij + oj(a; +1)Sg;Ar;_y = [—a3 (vQy); +

Az
Tya? Oy 20,1, 0fd
rjj aj(57)i = A;jif]@,jq +lag(ay + 1)(u—p 7)iAr-1 +

Trj-1

A of
aj(ay + 1) (ufdy) A~ (af — 1)(vQy); + aj(oy + 1)(06—:%&%1 +
or,,

I o0 2r
(0 + D) 5,100+ [(0920); = (57 = (5.2 = 3, loan (B8:29)

7j—1

1—1

Aprés aménagement des équations, on a abouti a un systégheiglg de la forme :

Al ij1+ Bigij+ Cloij = Dy (3.24)

j meélange {2,...(nj—1)}

nj Interface

j liquide {(nj+1),..,(nk—1)}
n {u, T, W}

Avec

Les coefficientsA’?, BY, C7' et D7 sont regroupes dans I'annaxe 5.4.
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3.2.3 Discrétisation des équations sur I'axe de symétrie

Pour des écoulements dans les tubes droits et les canawqu@plgaralléles, en raison
d’'un axe de symétrie, les conditions aux limites de la fo@@x}gzo sont utilisées. Pour un
écoulement dans un tube, les termes de la contrainte déerisat et de flux de chaleur
dans les équations sont singuliers & 0. Une représentation correcte peut étre trouvée

par I'application de la regle de I'Hospital de laquelle navens trouveé :

10 0 0 3}
En remplacant dans I'équation 3.22, on trouve I'équatioésdudre sur I'axe de sy-
métrie :
0 0 0p
Apres discrétisation de I'équation 3.27 qui traduit 'égo du bilan sur I'axe de

symétrie, on trouve :

24r 8L 8Ly 2Ar;
Q , _ = 0 ' 9 57
AT; 1 ( ¢u)1 + Arl} Gi1 + ( Ar, ) Gi2 Az ( ¢>u)1 Poi1 + 2Ar1Sy (3.27)

On a abouti a un systéme d’équation algébrique de la fornvarsig (Annexe 5.4).

By'¢i1 + Ciip = DY (3.28)

3.2.4 Discrétisation des équations a l'interface gaz-liqde

Les équations des transferts dans les deux phases soréesepltre eux par les condi-
tions al'interface . Les conditions mises en jeu pour laicwité du contrainte de cisaille-
ment et le flux de chaleur, sont approchées par une diffénarsd’avant a I'ordre 2 pour
(92), et par une différence vers l'arriére a 'ordre 2 p¢d¢)

e Continuité de contrainte de cisaillement

ou\' ou\"™
(ar), = (50), .
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La discrétisation de I'équation 3.29 donne la forme suigant

(i +1) . o (200, + 1)
Arn]’,1 sy =1 (Oém + 1)A’I"nj,1
(g +2) u(ag + 1)
Uipg + | — —
aj(a; + 1)Ary; ATy

2
HiUi nj+2 Hm O, Ui nj—2
— — 3.30
[ af(oq+1)Ar,; (o + 1)A7“nj—1} ( )

} Ui nj+1 =

e Continuité de flux chaleur

T\’ ar\™ .,
(AE)I_ (AE)I — JiY - hy, (3.31)

De la méme facon la discrétisation de I'équation 3.31 eshéermar :

[Am(am + 1)} Tt + [_ ( (2am + 1A,

Arnj—l Qpy + l)Arnj_l
)\l(Oél + 2) )\l(Oél + 1)
x| Linj ————— | Tinj+1 =
(o + 1)Ary,; ATy
AT 12 A0 T j—o

— — — J"h 3.32
ai(lap+ DAr,;  (m + 1)Ar,, I g ( )

Les deux équations 3.30 et 3.32 sont adoptées comme corsditicx limites de cou-
plage entre les deux domaines, condensat et mélange gazsuselations traduisant la
continuité du flux thermique et celle de la contrainte deilb&saent a I'interface liquide-

gaz doivent étre mises sous la forme du systeme d’équati@bradjue de la forme :

Azjuiynj_l + B;jju,}nj + C’;jjuiynj“ = DZ] (333)

Agjiri,nj—l + B;{jﬂ,nj + C;zro;,nj—I—l = ng (334)
Les coefficients des équations 3.33 et 3.34 sont regroupéd’danexe 5.4.
La résolution numérique de I'équation différentielle ¥iérpar la variable dépendante

¢, consiste a déterminer la valeur deen un nombre fini de points (points du maillage).
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Cette discrétisation consiste donc a remplacer I'inforomatontinue exprimée par I'équa-
tion exacte par des valeurs discretes, on cherche a réclpééfaut d’information par la
donnée du profil de entre les points du maillage. On peut donc dire que la diseté&in
numérique est le remplacement des équations continuesigarsemble fini d’équations
algébriques reliant les valeurs directes et par la donngeafis entre les points. Il est
bien entendu que la nature des profils et la maniére d’obtedes équations algébriques

varient d’'une méthode a I'autre.

3.3 Résolution numérique

Les équations discrétisées dans les deux phases,avecamilgées a l'interface gaz-
liquide conduisent a un systéeme d’équations algébriques$ g peut écrire sous la forme

d’'une matrice tridiagonale.

[A"] x [A"] = [D"] n {u,T,W} (3.35)
Or, puisqu’on a une dominance de la diagonale, I'algoritlmetenu pour la résolu-
tion du systeme algébrique précédente est celui de Thoragwemiere étape consiste a
rendre la matrice triangulaire supérieur. Les élémentad@lvelle diagonale sont don-

nés par :

B! = B! — M;CT| (3.36)
Et les éléments du nouveau vecteur unitd¥esont donnés par :
Dn

Dy =D!— M;D" Avec M; = B]T'Lil (3.37)

La solution se calcule par la formule de récurrence suivante

Dr
¢o"=Dj —M;D},  Avec M=l (3.38)
i1

DY — A%
0 =~ 2R (3.39)
J
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= {(nk —1),...,2} pour n={u,T}
Avec { i ={(nj+1),..,2} pour  n={W}

Et
Dmas 3.40

jmazx

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

¢jmaz -

3.3.1 Couplage vitesse-pression

La méthode de couplage en pression qui permet a la convergkensatisfaction a
la contrainte d’'incompressibilité, est une méthode diteemtion de pression. Plusieurs
types de procédures itératives peuvent étre utilisesqblrisecant iteration, Lagging the
pressure adjustment, treating the pressure gradient geadient variables,...). Dans notre
étude nous utilisons la méthode de Raithby et Schneides@jopriée aux écoulements
incompressibles qui exige un tiers de moins d’effort (titdsations) que le calcul de la
sécante. L'arrangement suppose que les coefficients dargjlations discrétisées de-
meureront constants, c-a-d, aucune forme de la mise a jest otilisée pendant que
le gradient de pression est ajusté de sorte que la contiglimibale de I'écoulement de
la masse soit satisfaite. Connaisségj{, une solution temporaire est obtenue pour les
équations aux différence finies, une correction doit évaué en utilisant une forme de
la méthode de Newton. Avec les coefficients “frozen”, legsges varient linéairement
avec le gradient de pression, donc la méthode de Newtonitfwenir la correction du
gradient de pression. Pour illustrer, on pgse= %24, On donne la valeur initiale pour

dz

dpd - dpd * - 1 * ’ . .
@4 — (<p4)" et nous calculons des vitesses temporairés’)” et un débit massique de

gazrm*. Due a la linéarité de I'équation de quantité de mouvemeet &s coefficient
de “frozen”, par I'application de la méthode de Newton, lgesse corrigé a chaque point
s’écrit :

a 7}+1

Wit = (Ut + g AS (3.42)
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OuAS estle changement du gradient de pression exigé pour saisgf@onservation
n+1

. PP ou” , . cr s e
massique globale. Nous deflnlssar];gfgl = gs .Les équations aux différences finies

sont discrétisées en tenant compte du gradient de pressjgrour obtenir les équations
discrétisées pourzjl gui sont sous forme tridiagonale. Les coefficients poumesmnus
dans ces équations seront les mémes que pour les équatiodsférences finies impli-
cites initiales. La résolution du systeme d'équations taiggée pouru,,* ! est réalisé par
I'algorithme de Thomas. Les conditions aux limites aml doivent étre conformes aux
conditions aux limites de la vitesse. Pour les conditionkoritesse es&;}jl = 0, tandis
que pour les conditions aux limites ou le gradient de vitméaué’z—f1 = 0 (n normale
a la borne). La solution degjl est alors employée pour détermin®t en notant que
uzleS est la correction de la vitesse a chaque point exigée poigfaset la conserva-
tion massique globale. Donc nous pouvons écrire :

m—m*=AS / pupttdA (3.43)
A

L'intégrale est évaluée par des moyens numeériques. Damsdtions 3.43;n est une
valeur connue indiquée par les conditions initiales. Lawaéxigée dé\S est déterminée
a partir de I'équation 3.43. Les valeurs de la vites?é1 corrigées peuvent alors étre
déterminées a partir de I'équation 3.42. L'équation de iooité est alors utilisée pour

déterminen);?“.

3.3.2 Organigramme de calcul

La résolution du systéme algébrique résultant de la disaté&in se fait par une mé-
thode itérative, ligne par ligne, avec un balayage croitksant I'algorithme a matrice
tridiagonale de Thomas. La procédure itérative de caléslime les différentes étapes a

suivre pour procéder a la simulation numérique.

1. Evaluer les valeurs initiales des variables dépendatgspropriétés thermophy-

siques des fluides

2. Passage a l'itération suivante
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3. Alentrée, I'épaisseur du condensat est considérée,rmﬂllfixe% puis on résoud

I’équation de quantité de mouvement pour calculer
4. Intégrer numériguement I’équation de continuité poouvery

1 0

v = Ea/ purdr (3.44)
0

5. Corriger la pression en utilisant la méthode de Newton, [@5is corriger les vi-

tesses
6. Résoudre les équations de I'énergie et de la diffusion

7. Evaluer les nouvelles valeurs des variables dépenddesegropriétés thermophy-

sique des fluides

8. Justifier la satisfaction de la conservation de la masss ld&coulement gazeux et

dans le condensat

Si les critéres suivants :

‘ foz (R —6,)pmurdz — fORféz T Py U AT — mo\ _
Mo

¢ (3.45)

‘M + fOZ W(R - 6Z>pmvldz - f];?:éz erluldr‘ _
M

sont vérifiés, passer a la convergence des champs de leeyidess température et

(3.46)

de la fraction massique.

Si I'erreur relative entre deux itérations successives pod’, et 11 satisfont aux

critéres

mazx|pF . — ¢t

W1 < ¢ {u, T, etW} (3.47)
max

k
1,J

La solution a chaque point de calcul est compléte.

Si non, répéter les étapéd)-(7) jusqu’a ce que la condition de I'équation 3.47 soit

justifiée.
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Si la condition d’équation 3.46 n’est pas justifiée, don%’gr, m; et répéter les
procédure$2)-(7).

3.4 Conclusion

Dans ce chapitre nous avons discrétisé les équationssaggie phénomene observé
dans I'étude de la condensation de mélange gazeux, et nrmasdas complété par les
équations a l'interface mélange-liquide. Le couplagesgiéegpression est assuré par la mé-
thode de Raithby et Schneider [46]. Le systeme algébrigadteint de la discrétisation
est écrit sous forme d’une matrice tridiagonale, sa réswlgst assurée par I'algorithme
de Thomas développé par Patankar [44]. Pour mieux contedtEmvergence du proces-
sus itératif, une sous relaxation implicite a été prise amsii#ration dans les équations
algébriques. Il existe plusieurs modalités, la plus cogratant, la sous-relaxation im-
plicite. Les valeurs optimales des paramétres de sousat@da, peuvent étre différentes

pour chaque équation algébrique.
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‘ Conditions aux initiales ’

Pour I =2,...,m

l

On fixe 4 et on calcule u <
dz

¥

Resoudre les équations de quantité de

quantité de mouvement pour calculer u

{

Intégrer numériquement les équations ’

de continuitées pour trouver v

Correction de la pression par
la méthode de Raithby et
Shneider

Al
Résolution de I'équation de la
chaleur pour calculer 7'

|

Résolution de I'équation de la
diffusion pour calculer W*

l

‘ Correction de I'épaisseur de la ’

couche limite

l

. "R—02 )
Lg mpmvrdz—Jo"* 7rppmumdr—rio| <e
o Non

Erry :

~ rz R
To+ [y mpmvrdz— [ smrprwdr
Erry: = Jo iy l<e

Non

K=K+1

Oui

Non

Fin

FiG. 3.2 — Organigramme de calcul



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 obtenusipbsdtion d’'une méthode
aux différences finies implicites. Dont les principes oBtd@nnés dans le chapitre précé-
dent. Nous avons développé un code de calcul capable dgr tidtoulement diphasique
avec changement de phase lors de la condensation d’un reélaagux air-vapeur d’eau
en film liquide ruisselant le long d’un tube vertical. Le nhegje utilisé n’est pas uniforme,
il s’agit donc d’examiner numériquement la stabilité ducodj pour vérifier 'exactitude
de la procédure numérique retenue. Les résultats songégadidec des mesures expéri-

mentales et numérique disponible dans la littérature.

4.2 Stabilité de calcul

Une étude préliminaire du choix de maillage de calcul es¢ssaire lorsqu’on utilise
une méthode basée sur les différences finies. Les maillage® gont pas suffisamment
fines générent des erreurs, notamment dans les zones arfaterds. Pour cette raison,
on adopte un maillage a pas variable avec une progressionéggéque afin d’augmenter

le nombre des noeuds a l'interface liquide-vapeur et arnémtll s’agit donc de trouver
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TAB. 4.1 — Comparaison du nombre de Nusselt Id€al le long du tube pour différents
maillages

81 x (51 +31) | 131 x (61 +41) | 131 x (81 4+31) | 131 x (91 +41) | 201 x (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, 36 56,71 56,72 56,57
0,5001 | 51,20 51, 20 51,07 51,08 50, 98
0,7548 | 48,20 18,13 43,02 43,02 48,01
1 45,55 15,3 45,22 45,22 45,12

un optimum entre le temps de calcul et la précision. La stakiu calcul a été analysé
par le choix d'un ensemble degrilles. Leur finesse varie entgd x (51 + 31) noeuds et
201 x (121 + 61) noeuds. Le tableau 4.1 donne la variation du nombre de Nuesal
Nu, en fonction du nombre de points choisis, suivant la direcéixiale (1) et la direction
radiale, respectivement dans le gaz (J) et dans le liquifleL{&reur moyenne entre les
différentes grilles ne dépasse @5, donc la grille optimum nous a conduit a retenir le
maillage131 x (91 + 41).

4.3 Validation du modéle

Les résultats du modéle de calcul a été validé avec ceux ifgtature afin de vérifier
I'exactitude de la procédure numérique développée. La igrentomparaison est faite
avec I'étude expérimentale de Lebedev et al.[47] dans lededsa condensation d’'une
faible concentration de vapeur dans le mélange gazeux ¢edam canal rectangulaire
de 0,02m de largueur)), 15m de hauteur eb, 6m de longueur. Le modele est comparé
également avec I'étude numérique de Dharma et al. [48] danad de la condensation
dans un tube verticale. La figure 4.1 montre la variation deffmdent d’échange local
en fonction de I'humidité absolue pour deux vitesses déstr Nos résultats sont en bon
accord avec les deux travaux en particulier avec I'étudeéixgentale de Lebedev et

al. [47]. La figure 4.2 illustre la variation du nombre de Nelssensible moyenne en



4.3 Validation du modéle 73
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FiG. 4.1 — Variation du coefficient du transfert de chaleur Idgal en fonction de la
fraction de I'humidité absolue
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FIG. 4.2 — Variation du nombre de Nusselt sensible moyeing ,, en fonction du
nombre de reynolds d’entréee,
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fonction du nombre de Reynolds a I'entrée. On constate quedrd est satisfaisant entre
la présente étude et les autres résultats [48, 47]. L'éelatifrne dépasse p&$:. Compte
tenu de ces validations, le modele numérique établi estdémdscomme approprié pour

étudier le probleme actuel.

4.4 Résultats et discussions

La distribution de la fraction massique adimensionnellealgeur est illustrée sur la
figure 4.3 pour différentes sections du tube et pour dewuvslgeAT'. La fraction mas-
sique de la vapeur d’eau augmente de I'interface vers leednttube en particulier lors-
qu'on diminueAT'.La fraction|¥* diminue également de I'entrée vers la sortie du tube
ou elle garde sa valeur constante d’entrée. Ceci peut tliejeg par le fait que lorsque la
condensation commence, les molécules du mélange sorst iagéeine force vers l'inter-
face. La condensation en liquide des molécules d’eau péadtavers I'interface laissant
derriere eux les molécules de gaz non condensable. Pargemgéla concentration plus
élevée de la vapeur d’eau au centre du tube et entraine awsdeganolécules de vapeur
a ce diffuser vers l'interface.

Une augmentation de la différence de tempérafiifede’5 a30K diminue la fraction
massique de la vapeur en s’éloignant de I'entrée.

L'effet de la différence de températufel” sur le transfert de chaleur et de masse, est
illustré sur les figures de 4.4 a 4.7. La figure 4.4 montre latian du nombre de Nusselt
local Nu, le long du tube pour trois valeurs de I'écaf’. On note que le nombre de
Nusselt diminue progressivement de I'entrée du tube vessrize.

Pour des valeurs de pression et concentration fixe a I'entriseaugmentation d&7’
signifie une diminution d&,. Cette Constatation similaire est déja observée dansiEétu
classique de Nusselt [1], dans le cas de la condensatioe dapeur pure en régime la-
minaire, ol le nombre de Nusselt varie d'une fagcon proponitle aA7T %25, La figure
4.5 montre I'effet de la différence de la tempeératiige- 7, sur la chute de la température

de mélange le long du tube. Le nombre de Nusselt diminuedersq augmente la dif-
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FIG. 4.3 — Effet de la différence de températux@ sur la fraction massique adimension-
nelle de vapeur d’eau pour différentes section du tube.
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FIG. 4.4 — Effet de la différence de températuxé’ sur la variation du nombre Nuseelt
local Nu,.
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FiIG. 4.5 — Effet deAT sur la chute de la température de mélange le long du tube.

férence de températuk?’ le long du tube. Malgré la diminution du nombre de Nusselt
le long du tube; le flux augmente avéd’, cela s’explique par 'augmentation du flux
chaleur dQ a la condensation.

Le débit massique condensé et I'épaisseur du condensatrdéent normalement
I'efficacité de condensation. On remarque d’aprés la figuéeqdie le débit massique
condensé est important pour des grandes valeursidet diminue le long du tube vers
le cas de fin de condensation a la sortie. Ce qui expliqgue quenidensation est favo-
risée pour les grandeST. Cette constatation est confirmée par la figure 4.7 qui montre
'augmentation de I'épaisseur du condensatecAT le long du tube. Ceci explique bien
'importante diminution de la fraction de vapeur au cenuiéube pour de grandes valeurs
deAT.

L'effet de la pression d’entrée sur le transfert de chalédeanasse lors de la conden-
sation, est présenté sur les figures (4.8 - 4.10). On remarguie figure 4.8 que la fraction
massique de la vapeur d’eau augmente avec la pressionaieftette augmentation est
nettement claire dans le corps du tube, par contre I'effét,deste insignifiante a I'entrée

et a la sortie du tube.
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FiG. 4.6 — Effet deAT sur la variation du débit massique condensé le long du tube

La figure 4.9 montre 'effet de la pression d’entrée sur laatam du nombre de
Nusselt localVu, le long du tube. La variation de la pressiBnentraine la variation de la
températurdy, ce qui permet la modification les propriétés thermo phyesalu mélange.
Par conséquent la densité du mélange gazeux augmenteémaitdéanent avec la pression
P,. En outre, le nombre de Nusselt local diminue avec la prassauf a la sortie du tube
ou la chute de températuil — 7, devient faible, ce qui explique I'augmentation du
nombre de Nusselt a partir d& > 70.

La figure 4.10 montre I'effet de la pression sur le débit dudemsat. C dernier est
plus important quand le systéme opére a faible pressioniréd@nCeci ce traduit par un
taux de condensation important d( a I'augmentation du teteggjour de la vapeur d’eau
pour les faibles pressions d’entrées. Sauf vers la sortielsiou la condensation dimi-
nue pour les faibles pressiofy. Ce résultat est confirmé par la figure 4.11, qui illustre
la variation de I'épaisseur du condensat en fonction dedagion d’entrée. L'épaisseur
augmente au fur et a mesure que I'écoulement progresseealtutsel a faibles pressions.
Ceci peut s’expliquer par le fait que lorsque le systeme@pégrande pression d’entrée,

la condensation nécessite une longueur plus grande du tinbéeacondenser le maxi-
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FIG. 4.7 — Effet deAT sur la variation de I'épaisseur du film liquide condensé tegldu
tube.
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FIG. 4.8 — Effet de la pression d’entrég sur la variation de la fraction massique dimen-
sionnelles de vapeur d’eau, pour différentes sectionslokl tu
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FIG. 4.9 — Effet de la pression d’entrég sur la variation du nombre de Nuss8lt, le
long du tube

mum de vapeur. Cette remarque est confirmé par la figure 4n8guire que la fraction
massique est importante vers la sortie du tube a granddqress

La figure 4.12 montre I'évolution du coefficient d’échangedble long du tube en
fonction de la fraction massique de la vapeur d’eau a I'eng€pour deux valeurs de
Reynolds. Le coefficient d’échange local diminue au fur etedune que le mélange pro-
gresse le long du tube et devient faible vers la sortie du @b&ui montre que le transfert
thermique estimportant a I'entrée di a la condensation ddstate également de la figure
que le transfert de chaleur augmente avec la fraction degewrad’eau (la diminution de
la fraction de la vapeur d’eald/y, signifie une augmentation de I'air dans le mélange).
Cette présence du gaz non condensable (air), méme en faialgitgs, peut diminuer
considérablement le coefficient d’échange. En effet, lergazcondensable est entrainé
vers l'interface par le mouvement de la vapeur, offrantiainsobstacle au transfert de
la vapeur sur le film du condensat. La pression partielle gewaP, diminue donc au
voisinage du film, ce qui provoque une diminution locale deetapératurel,; et du

coefficient de transfert de chaleur. La figure 4.12 montrdedgent que le coefficient
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FIG. 4.10 — Effet de la pression d’entrég sur variation du débit massique condensé
dimensionnel le long du tube.

d’échange augmente avec le nombre de Reynolds, ce qui pdenfi@toriser le transfert
thermique.

Afin d’analyser le transfert de masse pour les mémes efieddjdures 4.13 et 4.14
illustrent respectivement, le taux condensé Mr et I'épaissglu film du condensat. Le taux
condensé augmente en diminuant la fraction du gaz non ceatkn c.a.d. en augmen-
tant la fraction du vapeur d’eau. Ce qui explique que la vag&au se condense mieux
en diminuant la quantité du gaz non condensable. Cette atatieh est tres marquée
sur I'évolution de I'épaisseur du condensat, qui augmevee & fraction d’entrée de la
vapeur d’eau. On note également que I'épaisseur est plagigiarsqu’on augmente le
nombre de Reynolds. Ce qui implique que les transferts dewhat de masse sont plus
efficaces en convection forcée.

L'effet de la pression d’entrée sur le transfert de chalduleemasse est présenté
sur les figures 4.15- 4.16. On remarque que le coefficient deghest plus important
pour les faibles pressions d’entrées, cette constatasiotéga observée sur la figure 4.9.

La fraction massique augmente avec les faibles pressioparéioulier dans la premiére
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FIG. 4.11 — Effet de la pression d’entrég sur la variation de I'épaisseur du film liquide
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FIG. 4.12 — Effet de la fraction massiquig, sur la variation du coefficient de transfert de
chaleurh, le long du tube.
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FIG. 4.14 — Effet de la fraction massiqlig, sur la variation de I'’épaisseur du film liquide
condensé le long du tube
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FIG. 4.16 — Effet de la fraction massiqui, sur la variation du taux condensé le long du
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FIG. 4.17 — Effet de la fraction massiqlig, sur la variation de I'épaisseur de film liquide
condensé le long du tube

portion du tube. Cette tendance apparait clairement pagfeentation de I'épaisseur du

condensat, comme le montre la figure 4.17.

4.5 Conclusion

le modele numérique utilisé a été validé par rapport auwatmawantérieurs. Compte
tenu de ces validations, le modele numérique établi estdémdscomme approprié pour
étudier le probleme actuel.

Le coefficient d’échange local diminue au fur et a mesure guedlange progresse le
long du tube, et qui devient faible a la sortie. Le flux de chiadeigmente pour des valeurs
élevées de la difference de températiifE.

L'effet du gaz non condensable, méme en faible quantitésipdie considérablement
le coefficient d’échange. La présence du gaz non condengabtéa s’y accumuler par
condensation de la vapeur, offrant a cet effet un obstacteaasfert de la vapeur sur le
film du condensat.

La condensation est favorisée pour de grandes valeukdgele 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
melange en présence du gaz non
condensable

5.1 Introduction

Dans ce chapitre, nous présentons les résultats obtensi$edzars de la condensation
d’'un mélange binaire de vapeur frigorigene R134a/vapezaudet d’'un mélange ternaire
éthanol et méthanol, vapeur d’eau et méthanol ou éthanalpetur d’eau en présence du
gaz non condensable. Les calculs ont été effectués poubawéutical dem de longueur
et 1.5cm de diametre. La paroi du tube est maintenue a une tempém@instantel,.
Cette étude comporte deux partie : la premiére partie tlaiteas du mélange binaire
R134a et vapeur d’eau en présence de faible concentratigazinon condensable. Dans
la deuxiéme partie on traite le cas du mélange ternaire élfmaéthanol-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 Nuksmle est illustré sur
la figure 5.1. On constate pour le cas de la vapeur d’eau, [brede Nusselt devient plus
élevé quand la différence de température est grande, esement pour le cas de fluide

frigorigene R134a Pour le cas de la vapeur d’eau cet effaedeplus élevé pour les
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FIG. 5.1 — Variation du nombre de Nussélt:, le long du tube pour le cas de la vapeur
d’'eau et R134a

grands la différence de température, ce résultat est aganttans le cas du fluide frigori-
gene R134a. Dans les mémes conditions lorsque la diffédatampérature augmente la
densité du mélange air-vapeur d’eau augmente, commeduieda figure 5.2, par contre
la densité de la vapeur frigorigéne R134a diminue avec ltaergation de la différence de
température (figure 5.3).

L'évolution de I'épaisseur du film liquide condensé pourdesix cas de fluide (vapeur
d’eau et R134a) est représenté sur la figure 5.4. On constat&égaisseur du film liquide
augmente le long du tube, et devient important pour les gmddférences de tempéra-
ture. Quand la différence de température augmente le &drld chaleur augmente, par
conséquente la densité du flux condensé augmente. L'épadiséim liquide, est moins
importante dans le cas de la vapeur d’eau, ceci est biengexpfiar la diminution de la
densité de mélange air-vapeur d’eau.

La figure 5.5 représente I'évolution de la fraction massapienensionnelle a la sortie
du tube, on constate que la fraction massique de la vapeumuers l'interface liquide

vapeur par I'effet de la condensation de la vapeur, quandff@ehce de température
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FIG. 5.2 — Variation de la densité de vapeur d’eau, d’air et duangg gazeux

augmente, la fraction de la vapeur diminue, ce qui est biptiqgé par la figure 5.4.

La figure 5.6 représente I'évolution de flux massique conélémsong du tube a dif-
férente Reynolds d’entrée dans les deux cas. La densitéquasondensé de la vapeur
d’eau diminue le long du tube jusquta = 100(fin de condensation de la vapeur d’eau).
Par contre pour le cas de la condensation de vapeur R134endéémassique condensé
diminue progressivement sont atteindre la fin de la condemsala sortie du tube. L'aug-
mentation du nombre de Reynolds, influe sur le débit massigndensé, ce qui est ex-
pliqué par 'augmentation de la chaleur échangée.

la figure 5.7 montre la variation de I'épaisseur de film coséele long de tube. On
remarque que I'épaisseur du film liquide dans le cas de lawapeau, augmente le long
de tube jusqu’a une valeut = 90 dans laquelle devenue stable ce résultat confirme ce
qgu’'on a vu précédemment, ¢ a d que la densité massique candewsnue tres faible.
Au contraire dans le cas de la condensation de vapeur RI8gaidseur du film liquide
continue l'augmentation le long du tube jusqu’a la sortietdlbe. L'augmentation du
nombre de Reynolds augmente le débit massique condenséi @egimente I'épaisseur
du film liquide.
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FIG. 5.4 — Variation de I'épaisseur du film liquide le long du tydmeur le cas de la vapeur
d’'eau et R134a
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FiG. 5.11 — Variation de la fraction massique adimensionnelk sortie du tube pour
différente fraction massique

la figure 5.8 représente I'évolution de la fraction massidada vapeur a la sortie
du tube, pour différents nombres de Reynolds. La fractiossigae diminue de centre
de tube vers l'interface liquide vapeur, par I'effet de laadensation de vapeur. Quand
le nombre de Reynolds augmente la fraction de vapeur a le shrttube diminue, par
I'effet d’augmentation du gaz non condensable.

la figure 5.9 illustre la variation de coefficient de transfler chaleur le long de la paroi
pour différents fractions massiques de vapeur. A I'entréuthe le coefficient de transfert
de chaleur de vapeur d’eau est plus important, par rapparoefiicient de transfert de
chaleur de vapeur R134a. Le transfert de chaleur diminwsbtpde tube démontrant ainsi
que la condensation en film de la vapeur s’accompagne de lauwtion de la température
dans la phase vapeur. L'évolution de la fraction massiqua dapeur influe positivement
sur le coefficient de transfert de chaleur, cela est due adkefeoncentration du gaz non
condensable a l'interface.

La figure 5.10 représente la variation de I'épaisseur du famdensé le long du tube

pour différentes fractions de vapeur. Leffet de la fractae vapeur est plus important
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dans le cas du fluide frigorigéne, ceci explique bien que zenga condensable influence
fortement la condensation de vapeur R134a. Laugmentatiola fraction de vapeur a
I'entré du tube augmente d’épaisseur du film de condensatesebien confirmé par la
figure 5.9, quand la fraction de vapeur augmente, le coettide transfert de chaleur
augmente ce qui permet d’augmenter le flux de matiere trangéts l'interface du film
liquide.

La figure 5.11 représente la variation du taux massique cméde long du tube en
fonction de la fraction massique de vapeur. Laugmentat®ta fraction de vapeur dimi-
nue le gaz non condensable dans le mélange de condensatjonpgermet d’augmenter
la quantité transférée vers l'interface de condensat. k#qmode vapeur condensé dans le
cas de vapeur R134a est moins intense que dans le cas de s dagaei. Ce résultat est
bien prévisible car, dans ces conditions d’entrées, laeosation de vapeur R134a n’est

pas encors atteinte.

5.3 Cas du mélange ternaire

La figure 5.12 présente I'évolution de la fraction massiqgleesortie du tube pour le
cas du mélange binaire ou ternaire éthanol/vapeur d’ea®airemarque que la fraction
massique de la vapeur d’eau et d’éthanol est inférieure lgaress du mélange ternaire,
par rapport au mélange binaire. Ceci est du a la diminutiogadLnon condensable dans
le mélange ternaire. La fraction a la sortie du tube est maipsrtante pour le cas de la
condensation de vapeur d’eau. Ce résultat est bien prévisin, plus la densité de flux
de chaleur latent est grande plus il y a condensation imptertat donc faible fraction
massique a la sortie du tube. En outre, I'effet de la diffngle vapeur d’eau dans le gaz
non condensable est plus grande que celle de la vapeur adttha

La figure 5.13 représente la variation du nombre de Nussé&nkg du tube pour les
deux cas. On remarque que le nombre de Nusselt diminu le lotgje, cela s’explique
par le faite que la condensation en film liquide entraine umeérdition de la température

de la vapeur. Le nombre de Nusselt est plus important pouadeda mélange ternaire
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FIG. 5.12 — Variation de la fraction massique adimensionneliesortie du tube pour le
mélange binaire et ternaire

par rapport au mélange binaire. Cela est du a la diminutiogadunon condensable en
mélange ternaire. Le transfert de chaleur est plus impigptaur le cas de la vapeur d’eau
en mélange binaire par rapport a celui d’éthanol, ce qui pediaugmenter le transfert
de chaleur.

la figure 5.14 présente la variation de la densité condenEévdgeur d’eau et d’étha-
nol le long du tube. Cette figure explique bien ce qu'on a viegdémment dans les fi-
gures 5.13 et 5.12. La quantité condensée est plus imperantiveau d’entrée du tube,
est diminue le long du tube vers des valeurs trés faiblestitint I'équilibre thermodyna-
mique.

La figure 5.15 montre la variation du nombre de Nusselt ardiffte fraction de vapeur.
On remargue que I'augmentation de la fraction de la vapeaudaugmente considéra-
blement le nombre de Nusselt, ainsi 'augmentation de Iketibva de vapeur implique la
diminution du gaz non condensable, ce qui permet d’augménflix de matiére trans-
féré vers l'interface du mélange-liquide. Lorsque on fix&dation massique du gaz non

condensable et on varie I'un des fraction des vapeur, onangue le gaz non conden-
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FIG. 5.14 — Variation du débit massique condensé le long du tabelp mélange binaire

et ternaire
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FIG. 5.15 — Variation du nombre de Nusselt le long du tube podémihtes fractions
massique de vapeur

sable influence considérablement sur le transfert de ahlaleswde la condensation d’étha-
nol par rapport a la vapeur d’eau. Ce qui est da a I'effet déflasivité, dans ces condition

de simulation numérique le coefficient de diffusion de laewapd’eau dans l'air est plus
grand que le coefficient de diffusion de la vapeur d’éthaiaoisd’air.

La figure 5.16 présente I'évolution de I'épaisseur du filnuidse le long du tube pour
différente fraction massique de vapeur. On constate querdation de la fraction de
vapeur a I'entré du tube est moins importante dans le cas\apkur d’eau. Ceci est dQ
a la densité massique d’éthanol qu’est grand a la densité depeur d’eau. La figure
5.17 illustre le taux condensé totale pour la vapeur d'é@heind’eau en mélange ternaire
le long du tube pour différent fraction de vapeur. On coestate 'augmentation de la
fraction massique de la vapeur d’eau, augmente considénaiplt e taux de condensation
pour la vapeur d’éthanol. Dans le cas de la vapeur d’eau ¥ed@agondensation est moins
influencer par 'augmentation de la fraction massigiie Ceci explique bien, I'effet du
gaz non condensable sur la condensation d’éthanol en netanggpire avec la vapeur

d'eau.
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FIG. 5.16 — Variation de I'éppaisseur du film liquide le long dbeupour différentes
fractions massique de vapeur

0,55 ,
Mleau W01 + W“““"“I:O 1
050 - __ o (W=0, . ,1§ Re =2000 P =latm
sl " Mc,a“ T =5°C T =40°C
0,40 C AWES0,1 4+ W02 D
—-—-M
, ,
........... M e 4
0’35 '(l | {W:]M:O’l + W;‘hmwl:o,3}
I
0,30 ’
= ———— M cau_ e |
= 025 W02 FWOTROLY e
_____ - T
0,20 e
0,15 g T T
7 - ey
0,10 o7 T -
005 | /7.~ s S
0,00
0

40 80 z 120 160 200
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FIG. 5.18 — Variation de la fraction massique adimensionneléesortie du tube pour le
mélange binaire et ternaire

La figure 5.24 représente la fraction massique de la vapeaudét de méthanol en
mélange ternaire ou binaire a la sortie du tube. On obserméiee phénoméne remarquer
dans le cas de la condensation de mélange de la vapeur déttarapeur d’eau, sauf
dans ce cas présent, la differnce entre la fraction massquaélange ternaire et en
mélange binaire est moins important que le premier (figut2)s5Ceci est peut expliqué
par I'effet de la différence de la diffusivté entre le premaele cas présent.

Les figures 5.25 et 5.26 illustrent les variations du nomlaeNdsselt et le débit
condensé pour le cas du mélange binaire et ternaire. On gemaue le transfert de
chaleur est plus important dans le cas le cas présent paortagop premier cas (figure
5.13). On remarque aussi que la quantité condensé de landgéanol et de la vapeur
d’eau en mélange ternaire est supérieur par rapport au éasryr Ceci est expliqué par
la différence de la densité vapeur d’éthanolet de méthanol.

L'évolution de la fraction massique adimensionnelle a iisalu tube est bien illus-
tré a la figure 5.24. On remarque la fraction massique d'@heinde méthanol dans le

mélange ternaire au présent travail est un peu plus granthpport a ceux représenté
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FIG. 5.19 — Variation du nombre de Nusselt le long du tube pourédéange binaire et
ternaire
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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 I'effdadéffusivité de la vapeur
d’éthanol en vapeur de méthanol ou en vapeur d’eau.

Les figures 5.25 et 5.26 représente I'évolution du nombre ukesdltNw, le long du
tube et la densité massique condensé le long du tube pous lducanélange ternaire et
binaire. On remarque que le nombre de Nusselt en mélangereedans ce cas est moins
important par rapport au cas précedent, ceci influencetdimemnt sur le flux de matiére
échangé lors de la condensation des vapeurs.

La figure 5.27 présente la variation du nombre de Nusseltrig tu tube pour dif-
férente fraction massique de la vapeur de méthanol. On rreajue I'augmentation de
la fraction massique de vapeur de méthanol augmente le modegNusselt trois fois,
ceci est da par la diminution de la fraction massique de Hairforme un obstacle de-
vant l'interface de condensation. Lorsqu’on fixe la fraettu gaz non condensable et on
varie celle de la vapeur, on constate que le nombre de Numsghhente dans le cas du
méthanol. Ceci est expliqué par I'effet d’augmentationaleHaleur latent.

La figure 5.28 présente I'évolution de I'épaisseur du filmuide condensé le long

du tube. on constate que I'augmentation de la fraction rgaedile la vapeur de métha-
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nol augmente I'épaisseur du film de condensat. Ceci est bigligaé dans les figures
précédente 5.13 et 5.22.

La figure 5.29 illustre I'évolution du taux de condensati@muple mélange ternaire
vapeur d’éthanol et de méthanol le long du tube. On remargedetaux de condensation
de la vapeur d’éthanol et de méthanol augment avec l'augtientde la fraction de la
vapeur al’entré du tube. Cette remarque est bien expligueldaas des vapeur d’ethanol

et de méthanol en présence de la vapeur d’eau(figures 5.1Z3t 5

5.4 Conclusion

A I'entré du tube le coefficient de transfert de chaleur dedlpewr d’eau est plus im-
portant, par rapport au coefficient de transfert de chaleua dapeur frigorigene R134a.

L'augmentation de la fraction massique de la vapeur d’@han de méthanol aug-
mente le coefficient de transfert de chaleur lors de la cosatem et s’Taccompagne d’'une
diminution de I'effet du gaz non condensable a I'interfacdange-condensat.

Le nombre de Nusselt est plus important pour le cas du métanggire par rapport au
mélange binaire avec la vapeur d’eau ou avec I'éthanol est@xpliqué par la diminution

du gaz non condensable en mélange ternaire.



Conclusion générale et perspectives

Conclusion générale

La condensation des fluides frigorigenes en film ruisselafdrg d'un tube vertical
avec transfert simultanée de chaleur et de masse présemtanhintérét pratique dans de
nombreux secteurs industriels tel que les ruissellemehégsiffage et/ou refroidissement,
concentration des solutions diluées ainsi que dans layégdion.

Ce travail de these concerne, une étude numérique de larsaté d’'une vapeur
en film liquide dans un tube et la compréhension des mécasidmteransfert couplés de
chaleur et de masse dans les écoulements diphasiques angeofent de phases.

Les équations régissant le probléme physique sont diséedtiet résolues par une
méthode aux différences finies implicites en utilisantgaithme de Thomas TDMA
(Tridiagonal Matrix Algorithm).

Ce sujet a permet dans un premier temps, de mieux compressiph&nomenes qui
caractérisent le transfert couplé de chaleur et de massedéda condensation en film li-
quide des mélanges (vapeur d’eau-air et vapeur R134ajaiméieur d’'un tube vertical.
Ensuite, d’étudier la condensation des mélanges (éthapaur d’eau, méthanol-vapeur
d’eau et éthanol-méthanol) en présence d’un gaz non coablens

La présence du gaz non condensables réduit fortement lesgeh thermiques et
massique a cause du gradient de concentration prés du fildensé. Ce phénoméne est
difficile a évaluer quantitativement, c’est pourquoi lesmpréres théories ont considéré la
condensation d’une vapeur pure. Dans ce cas, le transfehtadeur est déterminé seule-

ment par les résistances thermiques du film liquide et derta.f2ar contre, quand le gaz
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non condensable est présent, le phénoméne de diffusiomnit@dne augmentation de
ca concentration a l'interface. Le transfert de chaleur galai est contrélé essentielle-
ment par la diffusion de la vapeur a travers la couche linGpendant, une tres faible
fraction de gaz non condensable peut réduire considérabidmflux de condensation et
le coefficient d’échange. Le gaz non condensable tend awstader a l'interface par la

condensation de la vapeur, offrant a cet effet un obstacteaasfert de la vapeur sur le
film du condensat. La pression partielle de vapudiminue donc au voisinage du film,
ce qui provoque une diminution locale de la température tlgat#on et du coefficient de

transfert de chaleur.

Le débit de la vapeur condensée est plus important quandtérsg opere a faible
pression d’entrée. Ceci ce traduit par un taux de condemsiatiportant dd a 'augmenta-
tion du temps de séjour de la vapeur d’eau pour les faiblesymes d’entrées. La conden-
sation est alors favorisée pour de grandes valeursfede faible pression d’entrée et de
faible concentration du gaz non condensable.

Le coefficient de transfert de chaleur de la vapeur d’eaulestimportant par rapport
au coefficient de transfert de chaleur de la vapeur frigoege134a.

Le taux de la vapeur condengé. lors de la condensation d’'un mélange ternaire est
plus important par rapport a la condensation d’'un mélangaits. Cependant, la conden-
sation de la vapeur d’éthanol ou de méthanol est plus infeeepar le gaz non conden-
sable.

Les transferts thermique et massique lors de la condensatitd mieux favorisés dans
le cas de la vapeur d’éthanol ou de méthanol par rapport gkewal’eau en augmentant
la fraction massique d’entrée et en réduisant le gaz nonezwable a l'interface liquide-

vapeur.

Perspectives

Parmi les perspectives envisageable, on pourra partieoliént dans un premier

temps s’intéresser a I'étude de la condensation d’'un mélgageux binaire ou ternaire
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en régime turbulent.
Dans une seconde étape, il serait intéressant d’étudieobdgme en supposant que
les équations sont elliptique, ce qui permettra d’'attad@ieras contre courant souvent

rencontré dans les échangeurs et les condensateur a fiseleuis
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Annexe

Le systéme d’équation et des conditions aux limites défidass le chapitre 2 sont

discrétisés comme suit :

5.5 Systeme d’équations en phase liquide

5.5.1 Equation du mouvement

Afuij1+ Biugj+ Cilug jp = Dj (5.1)
Avec
2
w_ 2 faa 5 O 205
A = —aj(pv); + N + Oéj(W)j A, (5.2)

op

By = aj(ag + D(ug)jAr1 + aj(ag + Do) Az
dp 24
(@ = D) (pw); + az(a; + 1)(7’8—7})]Arj71 oyt 1)A7‘jl—1 >
w_(ooy oy Op 2
Oj — (plU)J ( , )j (ar )J Arj—l (54)
. (up)joi(a; +1) OF
D = R o — aglay 1) An )
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5.5.2 Equation de la chaleur

ATT, 1+ BT, + C] Ty = D} (5.6)

Avec

OCJQ‘)\Z + 8)\l QOéj)\lj

T_ 2 I\
Aj = —aj(pCyv); + " o (0r) A (5.7)
5, Ar;_
B = a0+ 1)(ug— (0C)));Ar 1 + gy + 1) (pChu); T2+
Zi—1
5, 2
(aF — 1)(mCp'v); + ajaj + 1) (v (pCp'));Arj 1 + (a; + 1) l (5.8)
9z Arj_q
A 0 2\,
Cl = (nCpv); — (5)i = (5 (mCp)); — A (5.9)
(upiCy)j0(e; + 1)
T — p J ..
DI = A bi (5.10)
5.6 Systeme d’équations en mélange gazeux
5.6.1 Equation du mouvement
Al g1+ Biugj + Clugj = D (5.11)
Avec
w_ 2 w20
A = —ai(pmv); + - + a5 ( o ); Ay (5.12)
u 8 AT',
B} = a0 + 1)(ug ™) Aro1 + ayla + 1) (pmu) 32— +
Opm 2
(02 = 1)(pmv); + aj(a; + 1) (LY Ar; 3 + (0 + 1) (5.13)

aT ATj_l
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u_ Py 9Py 2
Cj = (pmv)j — ( , )i — ( or )j Arj_, (5.14)
o (upm)os(a+1) 0Py
Dj = jAZJZ»_IJ Uoi,; — Oéj(Oéj + 1)A7‘j_1 —E + (pm - p()) (515)
5.6.2 Equation de la chaleur
AlT 1+ BT+ Cl T, j1 = DI (5.16)
Avec
A o\ 200 A
AT = — a2 ) J 2y, - = A7
; o (pmCylv); + " + aj( B ); A (5.17)
0 m VAV
B = aj(o; + 1)(”(32 (PmCy)) AT 1 + aj(a; + 1) (pmCyu); Azz_ll +
0 2
(aF = 1) (pmCyv); + aj(a; + 1)(U8z (PmC"))iAT -1 + (o + 1)Ar- ) (5.18)
i
- R R 2
G} = omCy); = (7); = (5 (pmCy))s = Arj_l] (5.19)
(upmCi) (o + 1) ; nex 0L OW
D;r = pAZi_l T()Z',j + a; (Oéj + 1)A7nj—1me(Cp - Op )WW (5.20)
5.6.3 Equation de la diffusion
AJWVVz‘,j—l + BJWVVz‘,j + CJWVVz‘,jH = D}/V (5.21)

Avec
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a2pmD 0 2a(pm D);
PR L9 2 (9 py) _ 2%Pml)i
J aj(pmv); + ; oy (ar (Pm ))j Arj_y
apm Ar;_
BY = aj(a; + D(u—=)sArj-1 + ajla; + 1)(pmu); AZZ_II
Opm 2pm D
(0F = D)omv); + 50 + 1)(0-52);Arj1 + (0 + I)Arj—l
wo_ Dy 90 2P
Oj - (me)J ( r )J (82 (pm))J ATj_l

W _ (upC}) (g + 1)

; 0,5
/ Az ’

5.7 Systeme d’équations sur I'axe de symétrie

Bi¢i1 + Cl¢io = DY

5.7.1 Equation du mouvement

u n n
Biu;y + Clu; o = DY

Avec
2AT1 8,ul
Br="=1 el
! Ami—l (pIU)l + A’f‘l
8pu1
Cr ="t
! Arl

2AT1 dP

DY = Ae (pu), uoix + 241 (—% + (pm — Po))

(5.22)

(5.23)

(5.24)

(5.25)

(5.26)

(5.27)

(5.28)

(5.29)

(5.30)
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5.7.2 Equation de la chaleur

BT,y + C{ T, = Df (5.31)
Avec
2Ar 8\

T _ 1 1 OAL

Bl = Ao (mCpu), + Ar (5.32)
8\
T_ _°M
C] = A (5.33)
2AT1 v ne aQW
D? = Al‘i_l (pCpu)l T0i71 + 2AT1 plD(Cp - Cp )Tl Or2 (534)
5.7.3 Equation de la diffusion
BYVVVZ',I + O}/VVVM = D}/V (5.35)
Avec
2A’I"1 8p1D1
BYV = L .
1 Ao, (01 pu)l + Ar (5.36)
8p1Dy
clV=— 5.37
1 Arl ( )
2Ar

D¥V = A[L‘i_ll (pu)l WOZ’,I (538)

5.8 Systeme d’équations a l'interface liquide vapeur

5.8.1 Continuité de contrainte de cisaillement

Azjuiynj_l + B;fju,}nj + C’;fju,»ynjﬂ = DTuLJ (539)
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avec
Au . ,LLm(Oém + 1) ,LLmOé?ﬂ B;:jfl
K Arnj_l (Oém + l)Arnj_l A:sz—l
BY — _ (Qam + 1))\m B ,Ul(Oél + 2) ,UZBZJ'_H i
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