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Résumé:

Dans cette étude, nous présentons une modélisation du phénomene de condensation en
régime laminaire d’ une vapeur saturée qui s écoule a une vitesse Ug constante dans le sens de
la gravité auteur d'une conduite €eliptique inclinée et a température constante, couverte avec
une mince couche poreuse.

Les éguations gouvernantes de champs dynamique et thermique a I’intérieur du condensat
sont résolues analytiqguement en appliquant un modele de Darcy-Brinkman a I’intérieur du
milieu poreux et un modele classique de Nusselt dans le milieu liquide.

En appliquant un bilan global d énergie au film liquide nous avons trouvé une relation entre
I’épaisseur du film du condensat et les champs dynamique et thermique au sein du film
liquide. Nous nous sommes intéressés a |’ évolution de I’ épaisseur du film de condensat ainsi
gue le coefficient de transfert thermique local et moyen représentés par le Nombre de Nusselt
en fonction des nombres adimensionnels apparaissant dans la formulation physique tels que
les Nombres de Re, Gr, Da, Pr, Ja.

Mots clés : condensation, milieu poreux, convection, conduite.



Nomenclature:

Majuscule:

B, : Nombre de Bond.
Cp : Lachaeur spécifique a pression constante.
De:Diamétreéguival ent detube.

K
Da = — Nombre de Darcy
R

_ Gr

Re?

_ 3
Gr = M Nombre de Grashoff .
PV

H : épaisseur dela couche poreuse

H= H : épaisseur adimensionnelle de la couche poreuse.
JK
H = % : épaisseur adimensionnelle de la couche poreuse.
Cp (Ts _Tw)
Ja=—————"": Nombre de Jacob
fg
K : perméabilité

Ky : Conductivité thermique effective.

k, : Conductivité thermique du film liquide.

L : longueur du tube.

P : pression
pr=t : Nombrede Prandt avec: o = L - diffusivité thermique.
o AC,

D .
R= 7e : rayon equivalent de tube

Re= RU, : Nombre de Reynolds
Vi
Key . L
Rc= o Rapport des conductivités

Ru= et . Rapport des viscosités
H

Ty, T, : Temperature de la paroi.



T, : Température de saturation de la vapeur.

I = % : Température adimensionnelle
st~ 'w

U, : Vitesse loin de la conduite.

Ue : Composante de lavitesse U _ selon ladirection x

U :i vitesse adimensionnelle.

©

We : Composante de lavitesse Ug selon ladirection z

W = ﬂ vitesse adimensionnelle.

©

X1,Y1: Coordonnées cartésiennes a partir du centre de I’ ellipse.

Minuscule:

a: Axemajeur del’éelipse

b
e=—
a

: Excentricité de tube dlliptique.
g : gravité.
h, : chaleur latente de condensation

r : Rayon radial.

X,y : Coordonnées cartésiennes (voir page 48 )

*

X = % : Abscisse adimensionnelle.

*

z . .
Z= I : Coordonnée adimensionnelle.

Symboles Grec :

5 : Epaisseur du film liquide.

* §5-H : : . .
A = ———: épaisseur adimensionnelle du film liquide.
JK P q

A _A : épaisseur adimensionnelle du film liquide.

¢ : Anglepolaire.

6 : Angle paramétrique.

n . Transformation de coordonnéey.
o, Densité du film liquide.

p, : Densité delavapeur.

: Axe mineur de’éellipse. b



_ P
P
4, - Viscosité dynamique du condensat

Uy - Viscosité dynamique effective de la couche poreuse

g : Rapport de densité.

v, . Viscosité cinématique du film liquide.
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INTRODUCTION GENERALE :

Plusieurs domaines industriels utilisent le phénoméne de condensation d'une vapeur pure.
Ainsi la condensation joue un réle important dans les machines frigorifiques, les pompes a
chaleur en condensant le fluide frigorigéne a la sortie du compresseur afin de libérer vers |'air
ambiant, la chaleur accumulée durant le cycle thermodynamique. Dans les centrales
thermiques de production d'éectricité, les condenseurs placés en aval des turbines ont pour
but de condenser la vapeur d'eau a la sortie de la turbine et maintenir une basse pression a
I'entrée de la chaudiére.

Avec le souci grandissant de fabriquer des condenseurs a plus bas prix possible, beaucoup
d'efforts ont éé déployés afin de mieux comprendre et daméiorer le mécanisme de la
condensation en film le long des tubes horizontaux. La majorité de ces études se sont
focalisées sur les techniques dites passives pour améliorer le transfert de chaleur lors de la
condensation. Parmi ces techniques, on cite |'utilisation d'ailettes dont le but est d'augmenter
la surface d'échange et d'amincir I'épaisseur du film liquide en agissant sur les effets de
tension superficielle. Une alternative a cette méthode consiste a utiliser un tube de section
dliptique dont le but est de rendre le film liquide issu de la condensation, encore plus fin; ce
qui permet d'améliorer le coefficient de transfert de chaleur. En effet en plus de I'effet des
forces de tension superficielle dues a la courbure de la surface externe de tube, il y a aussi
I'effet de gravité qui sgjoute car une plus grande proportion de la surface externe du tube, sur
laquelle va se condenser la vapeur, se rapproche de la verticale. Par ailleurs il est connu que
I'insertion d'une matrice poreuse dans une conduite, soumise a un flux de chaeur, peut
conduire al'amélioration du transfert de chaleur.

Nous pensons que |'effet de I'insertion d'un dépbt poreux en plus de la forme dliptique de la
section du tube permet daméliorer davantage le coefficient de transfert de chaleur lors de la
condensation ce qui a pour effet de réduire les colts de fabrication des condenseurs, c'est ce
qui motiveé la présente étude.

Le premier chapitre consiste en une synthése des travaux antérieur, aussi bien théoriques
gu’ expérimentaux, sur la condensation en film.

Les principales définitions et modéles pour les écoulements dans les milieux poreux sont
présentés dans |le second chapitre.

La formulation mathématiqgue du modéle physique, les hypothéses simplificatrices et les

équations de conservations sont dével oppées dans le troisiéme chapitre.



Dans le chapitre quatre, Nous présentons la méthode de résolution des éguations de notre
probléme.

L e cinguiéme chapitre est une présentation et discussion des résultats obtenus.

Enfin, une conclusion générale synthétisant les principaux résultats obtenus suivis des

perspectives du travail est présentée.



CHAPITRE 1
Recherche bibliographique sur la
condensation en film



Chapitre | Recherche bibliographique sur la condensation en film

CHAPITRE |
Recherche bibliographique sur la condensation en film

I-1 Introduction
Le changement de phase de |'éat vapeur al'état liquide est désigné par la condensation. Ce

phénomeéne est souvent rencontré dans les processus industriels et joue un réle important dans les
installations motrices a vapeur, les machines frigorifiques et les pompes a chaleur. Dans les
condenseurs industriels, la vapeur a condenser est séparée du fluide froid par une surface
intermédiaire. Lorsqu'une vapeur se trouve en contact avec une surface dont la température est
inférieure a la température de saturation de la vapeur, il y a changement de phase vapeur-liquide

donnant naissance a un transfert de chaleur important.

A
Pv courbe de
saturation
Psat=f(Tsat) paoint
critique
SOUDE
LIGUIDE
Py
T
YAPELUR
Tp Tsat{pv) T T

Figure 1 : Equilibre entre une vapeur et sa phase liquide. [1]

Or, la condensation de la vapeur sur une paroi refroidie donne naissance a deux types de
phénomenes qui se caractérisent par I'aspect visuel du condensat formé. Dans le premier cas le
condensat recouvre la surface sous la forme d'un film continu et on parle de condensation en film
(figures: 2 et 4). Dans le second cas des gouttelettes liquides se forment sur la surface et on parle

de condensation en gouttes (figures: 3) [2]
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)
D

Figure 2 : Condensation en film Figure 3 : Condensation en gouttes
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Figure 4 : Condensation en film

Les appareils industriels sont dimensionnés en admettant une condensation en film (figure: 5)

L'échange thermique lors de la condensation en gouttes est plus élevé que celui pour la
condensation en film, mais la condensation en gouttes est difficile & maintenir sur un long terme.
Elle résulte en effet de la non mouillabilité du solide par le film de condensat a cause de la
présence des molécules organiques sur la surface. Le dépbt d'une fine couche de matiére plastique
(téflon) est parfois utilisé pour développer la condensation en gouttes, mais ceci introduit une
résistance thermique supplémentaire et I'amélioration de I'échange n'est pas aussi spectaculaire

gu'on le souhaiterait.
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E.

Figure5 -a: Condensation en film

[ IJ [ 71
Ij I'I ﬁ} : |
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i )

- —

i b

A 5

Figure 5 -b : quelques types de condensation en film autour des tubes
(Latombé de condensat aux dessous des conduites)

(A : gouttelettes, B : gouttel ettest+colonnes, C : colonnes, D : colonnes +rideaux, E : rideaux )

Actuellement, il n'y a pas de méthode d'analyse théorique fiable pour traiter la condensation

directe et seuls les résultats d'essais sur des revétements spécifiques sont utilisés pour déterminer
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I'échange thermique. Ces résultats ne seront pas présentés dans cette étude qui est consacrée a la
condensation en film.

Inversement al’ évaporation, ce changement de phase s accompagne de la libération d’ une certaine
guantité de chaleur qui transite vers la paroi froide a travers |’ épaisseur du condensét dga forme.
Le coefficient d’échange a la surface de la paroi froide est donc d’autant plus élevé que cette
€pai sseur est réduite.

Nous alons étudier le modél e théorique fondamental qui consiste en une condensation en film sur

une paroi verticale.

I-2 Modéle théoriqgue fondamental (Théorie de Nusselt)

[-2-1 Cas d'une plaque plane
A moins que la vitesse de la vapeur ne soit tres élevée ou que le film liquide ne soit tres

épais, I’ écoulement de condensat est laminaire et la chaleur est transmise de I’interface liquide-
vapeur a la surface uniquement par conduction. Par conséquent, le flux de chaleur dépend surtout
de I’ épaisseur du film de condensét, qui a son tour dépend de la vitesse a laquelle la vapeur se
condense et de la vitesse du déplacement du condensét. sur une surface vertical |’ épaisseur du film
augmente depuis le sommet jusgu’au bas de cette surface , comme le montre la figure 6 (A),
lorsgue la plaque est inclinée par rapport ala position vertical, I’intensité du drainage diminue et le
film deliquide s épaisse. Ceci produit naturellement, une diminution du flux de chaleur.
Nusselt [1] a éabli en (1919) les relations théoriques pour le calcul des coefficients
d’ échanges de chaleur dans le cas de la condensation en couche mince de vapeurs pures sur des
tubes et des plaque. Pour illustrer les études d’ approche classique de Nusselt, on considere les
hypotheses suivantes :
e Vapeur pure, au repos, saturée a Tsat (Pv)
e Température Tw de paroi constante uniforme
e Phénomeéne permanent (les paramétres en chague point sont indépendants du temps).
e Filmqui s écoule versle bas sous |’ effet de la pesanteur et son épaisseur est suffisamment
faible pour que le régime soit laminaire.
En se condensant, la vapeur libére sa chaleur latente de vaporisation et le liquide est
refroidi a une température inférieure a T« la chaleur ains dégagée se transmet a la paroi par

conduction atraversle film.
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X=0_. dT _Tsv—-Tw
dy i
(profil detemperature)
profil devitesse
sV
X
Tw
) /
/ ;
/A /A
Figure6 (A): Croissance du film [1] Figure 6 (B) : Profils de vitesse et de température [1]

Considérons Le volume (L.dx.dy) (figure 6 (A)), qui est en équilibre sous I’ effet de la force de
d’archiméde due ala vapeur, et des contraintes tangentielles de viscosité.
On adonc, selonI’axe x :

(p, - pv)g.l.dx.dy+(ylldxd—uj —(ylldx@J =0 [1-1]
d oy
y+dy y
2 —
D'ol j l::_(p| pv)g [1-2]
y H

Avec les conditions aux limites suivantes;
u=0 a y=0
du

—=0 a =5
dy y

D’ou, le profil de vitesse dansle film devient :
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_la-p) 85y 2y )
u= Iu| g 52 5 [I 3]

X X

Il S'ensuit un débit massique M, par unité de largeur de paroi al’ abscisse x :

5, 5, 2 2 [1-4]
(o, -p) 6 (VJ 2y

m = |pudy = |p-——=-g= - |y

OI' j # 5.) &

(Débit par unité de largeur) [1-5]

Soit une masse de condensét dgmx formée sur I’intervalle dx (débit par unité de surface) :

3
dm, _ gn(a-p) djx (Débit par unité de surface) [1-6]
X

dx 3y,

Le dégagement de chaleur correspondant ace dm, est donné par :

d_q -h dm_x
ds  dx -7l
ou:
hi, = h,, +0.68Cp(T, T, [1-8]

(Le profil detempérature est supposé Linéaire de Tp a Tsat.) [1]

En effet, h'fgj est calculé a partir de la chaleur latente de vaporisation plus lavariation d’ enthalpie

moyenne de la vapeur lors de son refroidissement de latempérature Ts alatempérature de liquide,

soit :
1 3
hy = hyy +— IPLUCp (Tear —=Tp) dy =hy, +_Cp(TSAT _TP) [1-9]
me 3 8
Ou:
T_TP+TSATd—_TPy = Tor -T:(TSAT—TP)(l—dl] [1-10]
X X
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Laquantité dQ, en régime permanent, se transmet intégralement ala paroi par la conduction,

Soit
d . d
dQ :Z(TSAT_TP) ds = d(S? = Z(TSA _TP) = Tk (;T)} [1-11]
dm, _k (Tear = To) _9 (o —p,)ds, [1-12]
dx h, S, 3y, dx
5% d5, = Kt (Tr =To) o [1-13]
9o (o - p )hfg

Enintégrant [I-13] et sachantque 6,=0 a x=0; il vient :

5, = [4kLluL(TSAT TI'D)XJ[‘J [1-14]
gpl (pl - pv)hfg

D’ou, le coefficient detransfert local hy devient :

= = [1-15]
dS (Ter = Tp) &

1
D_0Q 1 ko [ 9o (o — py gk J(“J
X A (TSAT -Te )X
Lavaleur moyenne hmey  du coefficient d’ échange pour une vapeur se condensant sur une paroi

de hauteur L est égale a[1]:

1

- [1-16]

EPRENH
hmoy _ go (o — Pk fg]

|

[h.dx=0.943

0 Lig (T = Tp)
(Equation de Nusselt)

_nt
K

Le nombre de Nusselt moyen est donné par |’ expression :

Nu

10
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1
_ R b7
NUD — 094{ gpl (pl pv)hfgL J — Ogﬁﬁj 4
kT, a

On remargue que :

hmoy diminue lorsque la hauteur L augmente, par suite de |’ épaississement du film de condensét
hmoy @UgmMente lorsgue (Tsat-Tp) diminue ; d’ ot la conclusion qu’ un condenseur constitue un

bon échangeur a faible écart de température (pompe a chaleur, circuit frigorifique) dont le
coefficient déchange global peut étre encore amélioré en permettant au liquide de
refroidissement, a I’intérieur ou a I’ extérieur des tubes, de s évaporer en film mince (unités de
dessalement de I’ eau de mer).

Autresremarques.

1/ le terme 0.68 Cp (Tsat —Tp) dans h'fg correspond au refroidissement du condensét a une

température inférieure a Tsat. Toutefois, ce terme, tout comme la pousse d’ archiméde dont on a
tenu compte dans les calculs, ne devient important que lorsque la température est proche du point
critique ; ¢’est adire aux pressions éeveées, puisque hyg tend alors vers zéro.

2/ on néglige ici la résistance thermique de contact vapeur-condensat. Cette résistance,
négligeable dans le cas de la vapeur d’'eau, peut, dans le cas des matériaux a haut point
d’ ébullitions, devenir considérable (sodium par exemple).

Ainsi, malgré la restriction des hypotheses sur lesquelles elle repose, 1a formule de Nusselt
demeure |’équation fondamentale employée dans les calculs d échangeurs verticaux. Il faut
néanmoins remarquer que la plupart des expériences mettent en évidence des coefficients

d’ échange de 20% supérieurs; en moyenne, aux valeurs indiquées par formule.

I-2-2 Forme adimensionnelle de la formule de Nusselt
Dans de nombreux cas (vapeur d eau notamment, loin de latempérature critique) la

différence p, — p, peut étre assimiléeap, .

I est commode d’ introduire le nombre de Reynolds du film de condensat.

Re, = [1-17]

Ou:
u, : Désigne la vitesse moyenne dans le film et Dy, le diamétre hydraulique de celui-ci égal a

D, =46, ; onvé&ifieque:

11
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H
Avec :

Soit un coefficient moyen d’ échange défini par :

1

k (g

Oou

Re :M=4ﬂ=f%53

h(v_fj@ ard?

[1-18]

X

Moo 34

[1-19]

[1-20]

Re : est le nombre de Reynolds atteint dans le film au pied de la paroi.

[-2-3 Cas d'un tube lisse horizontal :

Nous allons détailler la théorie de Nusselt pour le cas d' un tube lisse horizontal .

PAROI

VAPEUR
Satrée

Film Liquide

y
¢

Figure 7 : Condensation autour d’un tube cylindrique horizontal

12
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Pour le tube lisse horizontal, I’ équation de mouvement devient :

d_zu__(pl _pv) ; _
Y gsin(p) [1-21]

Lavitesselocale al’ abscisse ¢ S écrit comme suit :

u= % gsn(co)(y.a(co)—y{j [1-22]

Nusselt détermine le débit local de condensét traversant une section de film al’ abscisse ¢

en intégrant le débit a chaque point sur I’ épaisseur du film (on prend lamoitié du tube) :

m, = jP|Udy= IM M@151ir1(¢))(y-5(¢>)—Lde [1-23]
0 0 H 2

Apres intégration on obtient les résultats suivants :

_ 9n(a - p)sinle) 5°(e) [1-24]

—5%p) [1-25]

 _0 [1-26]

|a solution devient comme suit :

T-T, =2 (T-T 12
" 5((0)( w) [1-27]
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liquide
Par oi h,
Vapeur
% m, +dm,

figure 8 : Bilan thermique sur une couche de condensét

lafigure 8 exprime le bilan thermique sur une couche de condensét, la chaleur traversant le film

par conduction est égale ala chaleur de la condensation de la vapeur par I interface liquide-

vapeur.
oT K D . dm
ki— =—=(Tu-T,)==h,—>= 1-28
A, o) =2, 29
L _ 2 _ go, (,0| _pv) 3 gp,(p. _pv) ; i 3 )
=T <y 982 o) AR goi) L 45) | 29
on pose:
,_9"e) [1-30]
C
ol : ¢, - (T -T,)0 [1-31]

L 29p, (pl - pv)h.fg

on obtient |" équation différentielle suivante :
z.cosp)+ EEs;in((p) =1 [1-32]
4de

La solution de cette équation donne I’ épaisseur locale du film de condensét :

4

1 |(4,. 3

5((0) = ClT|:(§ J.S| n3((0)d(0J + C] [I '33]
sin®(p)

La constante d’ intégration est définie par une condition aux limites, Nusselt fait I’ hypothése que

I’ épaisseur du film de condensét au sommet du tube est finie et trouve gque cette constante est

nulle.

Le coefficient de transfert local est donnéepar:  h(p) = L [1-34]
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En intégrant numériquement le coefficient de transfert local sur la circonférence du tube pour

trouver le coefficient d’ échange moyen pour un tube lisse de diamétre D.

1
_ —p )h k)4
h_072 9o (o - p.) K [1-35]
(T ~T,)D
Le nombre de Nusselt est donné par :
Nu = hD [1-36]
2
Le nombre de Nusselt moyen est donné par I’ expression :
- 1 1
— - p,)h, D° | 2
Nuo 0,725 9202 —2JNgD* )¢ _ 0.725(@j4 [1-37]
k(T = T,) Ja

Si la condensation se produit sur N tubes horizontaux disposés de sorte que le condensat formé
sur un tube s’ écoul e directement sur e tube qui se trouve au dessous, la conductance moyenne par
unité de surface pour ce systeme peut étre évaluée en remplacant dans I’ équation 1-35 le diametre

D par (ND). Cette méthode donne en général des résultats approchés car une certaine quantité de

turbulence est inévitable dans un systéme de ce genre.

Une éude qui est en meilleur accord avec les données expérimentales a été faite par CHEN [1] il
suggere que puisque le liquide est sous-refroidi, une condensation supplémentaire se produit sur la
couche liquide située entre les tubes. En supposant que tout le sous refroidissement est utilisé pour

cette condensation supplémentaire, I’ é&tude de CHEN aboutit al’ équation :

a1
_ Co(T, —T) (1|l 92001 = 2 KN ]
h, = 0.728{1+ 0.2 - (N 1)]{ NDA T T | [1-38]

Qui est en bon accord avec les résultat expérimentaux que

l:(N —1)M] <2

hy

L es propriétés physiques du film dans les équations [1-16 jusgu’'a 11-22 peuvent étre rapportées a
latempérature moyenne arithmétique entre latempérature de la paroi et de celle de la vapeur.

Dans ce cas les équations de NUSSEL T sont satisfaisantes pour calculer la conductance par unité
de surface relative a des vapeurs qui se condensent. L es données expérimental es sont en accord
avec lathéorie de NUSSELT quand les conditions physiques sont conformes aux hypotheses faites
dans |’ étude du phénomene. Des écarts alathéorie de NUSSEL T apparaissent lorsque

I’ écoulement du condensat devient turbulent, lorsque la vitesse de la vapeur est trés élevée ou
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lorsqu’on e de rendre la surface non mouillable. Tous ces facteurs tendent a augmenter la
conductance par unité de surface, et ¢’ est pourquoi lathéorie de NUSSELT donne toujours des

résultats approchés.

[-2-4 Cas d'un tube lisse incliné :
Hassan et Jacob [3] ont étudiés analytiquement la condensation en film autour d’un tube incliné en

utilisant la théorie de Nusselt et ont trouvés que le coefficient de transfert moyen pour un tube

infiniment long est proportionnel a (cos(a))% ou a est I'angle d'inclinaison entre le tube et
I” horizontale.

Pour calculer I’ épaisseur du film liquide et e coefficient d’ échange ainsi que le nombre de Nusselt
il suffit de rendre les équations du tube cylindrique horizontal et de remplacer g par gcos(a).

L’ épaisseur local du film liquide est donnée par :

4

5(p) = 01+Kg fs n;’((p)dgoJ " c:l [1-39]

sin®(p)
ou:
2gcos(a)a (p — £, )Ny
et |’ expression du coefficient d’ échange moyen est :
1
_ co —p, ) k2
h 2072 g da)pl(pl pv) fgk1 [|_41]
#(Te =T, )D
Le nombre de Nusselt est donné par :
Nu = hD [1-42]
2k
Le nombre de Nusselt moyen s exprime alors par | expression :
1
— co - p, ), D)4
NUs 20.725(9 sla)p (o - p,) fg J [1-43]
H k1 (th _Tw)

Hassan et Jacob [3] ont trouvés que pour un tube de longueur finie, le coefficient d échange
moyen tend vers un maximum pour un angle optimal (figure 9), pour un tube infiniment long
I’angle optimum est de 0° (tube horizontal), et pour un tube de longueur finie I’ optimum est plus
grand que zéro. Mossad [5b] a trouvé un résultat analogue pour le cas d’'un tube de section

eliptique.
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r : rayon de tube

s}
v}

]

] i)

i [ﬂTdo
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Figure 9a:I’effet del’inclinaison de tube sur le coefficient d’échange ther mique (tube cylindrique)

De: diamétre équivalent
L2 du tube

11

e=0.6
GriRe=1

0,7F

Figure 9b : I’ effet de I’ inclinaison de tube sur |e coefficient d’ échange thermique (tube €elliptique)
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I-3 Variation du coefficient de transfert avec le régime d’écoulement
Pour une condensation en film sur une plague. On remarque que le film de condensat reste

laminaire tant que le nombre de Reynolds reste inférieurs a 1800, bien que avant cette valeur, la
surface du film soit marquée par une ondulation due a la tension superficielle et qui tend a
augmenter |égérement le coefficient de transfert.

Lorsque le régime devient turbulent, les échanges de chaleur a I'intérieur du film sont
considérablement accrus. On retient en générale, comme formule de base, la relation donnée par
"KIRKBRIDE" .

1

hoo (V2 '3
Nu, = k—y - = 0.007 Re®* [1-44]
L9

Cette relation n’ est valable que pour la zone turbulente du film, elle devra donc éventuellement

étre compl étée par laformule de Nusselt pour la zone laminaire.

h Dz

1Ry
8 r

B >
osf P

e, Valeurs _recommandées ////

g —
03F Kirkbride -
-
02} e o
—
R

01 (EERER AR R A 1 G | [ B N R O 0 A 1 E..

102 2 3 4587 10° 2 3 4587 10° 2 34567 10°

Figure 10 : Evolution du nombre de Nusselt en fonction du nombre de Reynolds [1].

I-4 Variation du coefficient de transfert avec la vitesse de la vapeur
Ladistribution de la vapeur au sein du condenseur doit étre considérée avec soin, en effet,

toute perte de charge et donc de pression entraine une chute de température de la vapeur saturée,
et par conséquent une diminution du transfert de chaleur. D’ un autre point de vue, la vitesse de la
vapeur donne naissance a un cisaillement ala surface libre du film de condensét, ce qui en facilite
la variation d épaisseur, celle-ci étant alors diminuée ou augmentée selon que I’ effort s exerce
vers le bas ou vers le haut. Cette influence n’est toutefois sensible que pour des vitesses assez

importantes (de I’ ordre de 100 m/s) ou lorsque la condensation se produit al’intérieur des tubes.
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I-5 Effet de la présence d’un gaz non condensable
La présence d'un gaz non condensable, méme a I'état de traces, peut diminuer

considérablement les valeurs du coefficient d’ échange obtenues pour une vapeur pure immobile.
En effet, le gaz non condensable, entrainé vers la paroi par le mouvement de la vapeur, tend as'y
accumuler, offrant ainsi un obstacle au transfert de la vapeur sur le film de condensét.La pression
de vapeur P, diminue donc au voisinage du film, ce qui provoque une diminution locae de la

température de saturation T« €t du coefficient de transfert de chaleur.

fim de
=g cordental
o

p totale
vOpeur

parot
froude

®

. p non condensable

i g . masse d incondensable
005 o1 masse Llotole

Y

Figurell : effetsdelaprésence d’ un gaz non condensable [38]

I.6 Synthése Bibliographique

I-6-1 Recherche bibliographique (condensation d'une vapeur pure)
Dans le cas de la condensation en convection forcée autour d'un tube, le probléme est plus

compliqué a cause de la variation des contraintes visqueuses et de la pression le long de la section
du tube en plus de la possihilité que la couche limite se détache en un point de la section du tube.
Dans une étude de I'éat de I'art sur le phénomene de condensation, Rose [4] établit que les effets
du terme d'inertie dans I'équation de quantité de mouvement et les effets du terme de convection
de I'équation d'énergie peuvent étre négligées dans la majorité des cas et que les effets de la
tensions superficielle du ala courbure du film liquide peuvent avoir une certaine influence dans le
cas de tubes de faibles diametres.

Dhir et al [5] ont présenté une solution du probléme de la condensation en film en utilisant la
technique de similarité (solution affine). Ils ont pu montré que, pour un nombre de Prandtl Pr>1
(tels que I'eau et les fluides frigorigénes), les termes dinertie dans I'équation de quantité de
mouvement peuvent étre négliges.

Karabulut Ercan Ataer [6] ont éudié numériquement la condensation en film d'une vapeur pure

sécoulant de haut en bas sur un tube horizontal en tenant compte du gradient de pression externe

19



Chapitre | Recherche bibliographique sur la condensation en film

des forces dinertie et de convection dans les éguations de quantité de mouvement et d'énergie
respectivement. La méthode numérique qu'il présentent leur a permis en autre d'étudier I'effet du
décollement du film liquide par un calcul simultané des champ de d'écoulement du condensat et de
lavapeur avec des conditions interfaciales compatibles.

Mosaad [7a] aétudié I'effet de I'inclinaison sur la condensation en film d'une vapeur pure autour
d'un tube cylindrique infiniment long. |l Sest intéressé a I'effet de la gravité et de la vitesse
d'écoulement de la vapeur sur le coefficient local de transfert de chaleur représente par le nombre
de Nusselt. Mosaad [7b] a éendu ensuite I’ é&ude de la condensation en film d’une vapeur pure
autour d'un tube de section dliptique et a montré que cette forme de section était mieux
performante d’ un point de vue thermique qu’ une section cylindrique.

Memory et al [8] ont étudié la condensation en film laminaire d'une vapeur pure sécoulant autour
d'un tube de section elliptique dont la grand axe de I'dlipse éant horizontal. Deux modes de
transfert de chaleur a savoir la convection libre et la convection forcée ont été considérées. Pour la
mode de convection naturelle leur modéle était basé sur la théorie de Nusselt tandis que pour le
mode de convection forcée, Ils ont résolu les équations de quantité de mouvement et d'énergie
dans les deux phases liquide et vapeur en utilisant |'approche de couche limite. Pour le mode de
convection naturelle, leur modée prévoit une amélioration de 11% du coefficient de transfert de
chaleur par rapport a un tube cylindrigue alors que pour la convection forcée un augmentation de
16% a été observée par rapport a tube cylindrique pour une méme perte de pression.

Rose [9] aété le premier, par rapport aux études antérieures, a montrer que le gradient de pression
externe a pour effet d'augmenter le coefficient de transfert de chaleur. Il aaussi montré que pour la
partie inférieur du tube cylindrique, lorsgue les contraintes visqueuses et le gradient de pression
externe agissent en sens contraire, le calcul de I'épaisseur du film liquide n'est plus possible a
cause du décollement du condensat de la surface externe du tube (phénoméne similaire au
décollement de la couche limite).

Renken et Mueller [10] ont conduit une étude expérimental e du phénomeéne de condensation le
long d'une plaque couverte avec une mince couche poreuse, dans laquelleils ont pu observer une
amélioration du coefficient de transfert de chaleur de I'ordre de 200% par rapport a une plaque
plane lisse. Une assez bonne concordance a été observée lors de la confrontation de ces résultats
expérimentaux avec un modéle mathématique simple établis par ces mémes auteurs.

WANG et al [11] proposent une nouvelle méthode pour améiorer le transfert de chaleur en
condensation. Cela consiste en un tube vertical muni d'ailettes au sommet desquelles est placée
une fine couche poreuse d'épaisseur 0.lmm. Ces auteurs ont testé ce nouveau design

comparativement a différents type de tube (tube lisse, tube muni d'ailettes...etc). Ces auteurs ont
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constaté une nette amélioration du transfert de chaleur par rapport a un tube lisse, quils ont

attribué au double effet de |'ail ette et de la couche poreuse.

I-6-2 Recherche bibliographique (condensation en milieu poreux)

La recherche bibliographique arévélé que I’ é&tude du phénomeéne de condensation dans un milieu
poreux est assez récente.

Cheng [12] a présenté une étude du phénomeéne de condensation en film le long d’un diedre et
d'un cbne dans un milieux poreux rempli d’'une vapeur saturée. En utilisant |’ approximation de
couche limite et en considérant un régime Darcien, il a pu obtenir une solution anaytique pour le
profil de vitesse et de température du condensét liquide ainsi que le nombre de Nusselt en fonction
du nombre de Rayleigh et du nombre de Jacob.

Kumari et Nath [13] ont résolu numériquement le modéle mathématique proposé par Cheng
[12] , pour une géométrie conique.

Udell [14] a été le premier a tenir compte de la tension superficielle dans la modélisation en
étudiant les caloducs.

Kaviany [15] a proposé une résolution analytique sous forme d’ un développement en série pour le
cas non Darcien et a défini un paramétre adimensionnel fonction du nombre de Darcy et du
nombre de Rayleigh, qui délimite les deux régimes d’ écoulement Darcien et non Darcien .

Chung et al [16] ont développé une modele plus précis qui prédit la présence d une couche
diphasique entrelefilm liquide et la couche de vapeur.

Al Nimr et Alkam [17] ont développé une solution analytique pour de trés faibles perméabilités,
qui ne tient pas des effets inertiels. I1s ont éendu leur étude au cas ou les effets inertiels ne sont
pas négligeables, pour trouver un systéme non linéaire qu’ils n’ont pas résolu.

Ce qu'il faut retenir de ses travaux c'est I'amélioration du transfert de chaleur du fait de
I”incorporation d'un milieu poreux pour des conditions fixées de la perméabilité et de la
conductivité thermique du milieu poreux.

Char et al. [18] ont étudié numériquement la condensation en film d'une vapeur pure le long d'une
plaque plane immergée dans un milieu poreux en tenant compte de I'effet de la conduction de la
plague plane. Ils ont conclu que la conduction de la paroi a une influence notable sur la
condensation en film du fait de la réduction du coefficient de transfert de chaleur et de la
température de la paroi comparativement au cas d'une plague plane isotherme.

Mosaad [19] a conduit une étude théorique de I'interaction thermo-fluide de deux régions séparées
par une paroi imperméable. Une région poreuse saturé par un fluide au repos soumise a la

convection naturelle et de I'autre coté une région fluide ot une vapeur pure se condense en film le
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long de la paroi. Son étude a permis de trouver un paramétre d'interaction sans dimension F qui
gouverne I'échange thermique a travers la paroi imperméable. Lorsque ce paramétre tend vers
zéro, la solution sapproche de celle du probléme de la convection naturelle d'un fluide le long
d'une paroi immergée dans un milieu poreux infini, tandis que lorsque ce paramétre F tend vers
I'infini, la solution tend vers celle de la condensation en film d'une vapeur pure le long d'une
plaque plane (théorie de Nusselt).

I-6-3 Techniques d'amélioration du transfert de chaleur lors de la condensation

Les techniques damélioration du coefficient de transfert de chaleur peuvent étre classée en deux
groupes : les méthodes actives et |es méthodes passives. Parmi |es méthodes actives, hous pouvons
citer la méthode electrohydrodynamique (EHD) qui consiste a faire passer un champ éectrique a
travers le fluide. Dans le cas de la condensation on montre gu'avec cette méthode, on peut amincir
I'épaisseur du film liquide et par la suite améliorer le transfert de chaleur [20]. Al-Ahmadi and
Al-Dadah [20] présentent une synthése bibliographique des corrélations disponibles dans la
littérature et proposent une nouvelle corrélation pour évaluer le coefficient de transfert chaleur
pour les systemes tubulaires utilisant la technique EHD.

Al-Dadaha and Karayiannis [21] présentent une autre synthese bibliographique des méthodes
passives utilisées pour améliorer |e transfert de chaleur lors de la condensation.

Renken et al [22,23] ont proposé une alternative a ses méthodes en utilisant une matrice poreuse,
en effet ces auteurs ont montré que I'insertion d'une couche poreuse sur une plague plane le long
de laguelle une vapeur pure se condense permet d'améliorer le coefficient de transfert de chaleur.
Asbik et al [24] ont éendu les travaux de Renken et al. au cas d'une convection forcée en
proposant une solution analytique au modele généralisé de Darcy Brinkman Forchheimer.

Plumb et al. [25] ont essayé d'étudier expérimentalement le phénoméne de la condensation en
film d'une vapeur pure dans un lit fixe poreux. Dans leurs travaux expérimentaux ils ont observe,
sous certaines conditions, |'existence d'une région diphasique entre la région vapeur et la région
liquide. Ils ont pu aussi faire une estimation de I'épaisseur du film liquide pour trois différents
matériaux poreux.

Renken et al. [26] ont présenté une simulation numérique pour I'étude de la condensation en film
d'une vapeur pure le long d'une plaque immergé dans milieu poreux infini. Leurs résultats
numeériques montrent I'influence des différents parametres sans dimension physiques tels que le
nombre de Darcy et le nombre de Rayleigh sur le coefficient de transfert de chaleur. Ils ont pu

noter atravers leurs résultats une nette amélioration du transfert de chaleur.
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Renken et al [27] ont dével oppé une simulation numérique basé sur le modele généralisé DBF en
incorporant dans I'éguation d'énergie de la couche poreuse I'effet de la dispersion thermique. Ils
ont trouve que la dispersion thermique de par I'effet de mélange qu'ele entraine, une nette
amélioration de I'efficacité thermique par rapport au modéles sans dispersion thermique. Le taux
de transfert de chaleur saméliore beaucoup et ceci devient beaucoup plus intense lorsque le
nombre de Reynolds augmente.

Asbik et al. [28] récemment ont étendu les travaux de Renken et al. [27] en développant une
solution analytique au méme probléme que celui considéré par Renken et al. [27]

Cette solution est base e sur le modéle généralise DBF. |Is ont confirmé les résultats de Renken et
a [27] et montré que le modéle généralisé permet d'obtenir des taux de transfert de chaleur plus
intense que le model e DB en contradiction avec les résultats de Renken et al. [27] qui ont noté

une faible différence entre les deux modéles.

[-7Conclusion :

Nous pensons que I'effet de I'insertion d'un dépét poreux en plus de la forme elliptique de la
section du tube permet d'améliorer davantage le coefficient de transfert de chaleur lors de la
condensation ce qui a pour effet de réduire les colt de fabrication des condenseurs a tubes, c'est ce

qui amotivé la présente étude.
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CHAPITRE Il GENERALITES SUR LESMILIEUX POREUX

Chapitre 2
Geénéralités sur les milieux poreux

Introduction :

Les notions fondamentales caractérisant les milieux poreux sont étudiés dans ce chapitre. En premier temps
on s'intéresse aux définitions relatives a |’ aspect géométrique ensuite aux propriétés thermo-physiques des milieux

poreux. Et aussi les différents modéles d’ écoulements des fluides a travers les milieux poreux.

|- Caractéristiques géeomeétriques des milieux poreux :

[-1 Définition :
un milieu poreux est une matrice solide qui comporte des vides (pores).

/ Solide \

o J

Figure I1. 1: Structure Typique d’un milieu poreux.

Il se présente généralement sous les deux formes :
» Milieux poreux consolidés dans lequel |a phase solide est formée de grains soudés entre

eux. tels que lesroches calcaires, les grés, le bois, le céramique, etc...(figurell.2)

Figurell.2: Milieu poreux consolidé.



Chapitre 2 Généralités sur les milieux poreux

e Milieux poreux non consolidé dans lequel la phase solide est formée de grains non
soudés entre eux. comme le gravier, les grains, un dép6t de billes...etc (figurel 1.3)

Figurell.3: Milieu poreux non consolidé.

Un milieux poreux peut étre formé par :

e Une poudre frittée : cuisson préliminaire des matieres premiéeres (en métallurgie et
en verrerie).

e Lecompactage de grains solides.

e L’empilement des particules.

e L’ assemblage de mousse ou de tissus.

MIAUSSE ER

\ en acigr inaxpdable polyuréthane

empilement de fbres

Figure 11.4: Exemples de quelques milieux poreux

Des exemples de milieux poreux naturels sont : le sable, le grés, les roches calcaires et le bois
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1.2 Notion de volume élémentaire représentatif (V.E.R) :

Par analogie avec la notion de particule fluide, on définit pour les milieux poreux un volume

élémentaire représentatif (VER) contenant un grand nombre de cavités.

ot

Domaine
de validité

Variations
macroscopiques

Variations
microscopiques

v

Figurel .5: Définition du Volume Elémentair e Représentatif
Sur lequel sont moyennées les différentes grandeurs

Les dimensions caractéristiques du volume seront grandes par rapport a I’ échelle de la
taille des pores mais petites par rapport a |I'’encombrement de la matrice solide. La figurell-6

illustre un volume élémentaire représentatif atravers un domaine d’ écoulement.

Solide
Pore de diamétre moyen d

Matrice poreuse o . 3 .
Echelle macroscopique Volumeelementalrg repr@gntaﬂf (VER)
Echelle microscopique

Figurell.6: Volume éémentaire représentatif (V.E.R).
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I-3 porosité (e) :
laporosité est |e rapport entre le volume occupé par les pores (les vides) et le volume total de la
matrice solide.

Notation :
Vpores
E=——" [11-1
\/total
V__ . :volumedes pores

pores

V,

o - VOlUMetotal delamatrice poreus

dans la matrice solide, chaque vide peut étre connecté a plusieurs autres pores (pores
interconnectés),ou connecté seulement a un seul pore (poresisolés), lafraction du volume des
pores interconnectés,connectés et non connectés est appelée porosité totale. Par contre la fraction
des seuls pores interconnectés est appel ée porosité effective. Le fluide s' écoule seulement atravers

les pores interconnectés.

£=298%

Figurell.7 : Quelques exemples de porosités

Pour les milieux poreux non consolidés, la porosité effective et la porosité totale sont égales. par
contre pour les milieux poreux consolidés, la différence entre elles peut étre significative.

Pour un milieu poreux homogeéne et isotrope, la porosité de surface (qui est lafraction del’aire du
vide al’aire totale d’ une section droite) est égale ala porosité totale.

Pour les matrices rigides, la porosité ne change pas en présence d’' un gradient de pression.

Cependant, pour les matrices déformables, e varie avec le gradient de pression ; |’ étendue de

variation de la porosité (avec le gradient de pression) dépend des propriétés structurales et des
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déformations élastiques de la matrice poreuse. On areporté dans le tableau 1-1 les porosité
moyennes de certaines substances mesurées par Scheidgger (1974)[27]. Ces mesures ont été
élaborées par utilisation de plusieurs techniques. Le tableau 1-2 donne certaines de ces techniques,
leur principe, la quantité mesurée et la porosité obtenue (totale ou effective). Certaines mesures

donnent des porosités totales et d' autres des porosités effectives.

Matériau Porosité

Sable 0.37-0.5
Brique 0.12-0.34
Terre (Argile) 0.43-0.54
Poudre d' ardoise noire 0.57-0.66
Poudre de silice 0.37-0.49
Graindesilice 0.65
Charbon 0.02-0.12
Cuir 0.56-0.59
Filtre de cigarettes 0.17-0.49
Empilement de sphéres 0.36-0.43
Fibre de verre 0.88-0.93
Béton 0.02-0.07
Poudre de cuivre 0.09-0.34
Calcaire (dolomite) 0.04-0.1

Tableau I1.1: Porosité de quelques matériaux (Scheidegger 1974)

La détermination de cette grandeur (porosité) est souvent difficile. Plusieurs techniques ont été
élaborées a cet effet et sont basées sur la mesure de deux (02) de ces trois (03) paramétres
géométriques du milieu considéré (V4, Vset V,).Avec :
Ve Vi- Vy [11.2]

Ou:

Vs: Volume de lamatrice solide [m?]

V: Volumetotal du milieu poreux [m?]

V. : Volume des vides (pores) [m?]

Sur le tableau 1.2 sont regroupées quelques techniques utilisées ainsi que les parametres

mesurés.
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Volume mesuré Méthode de mesure

« Poussée d’Archimeéde dans le mercure: le mercure liquide non

mouillant ne pénétre pas sans pression dans les milieux poreux communs. On

obtient alors une mesure trés précise du volume total par cette méthode.
Volume total (Vi) «  Mesure directe de I'échantillon au comparateur : cette méthode ne

convient que pour les éprouvettes de formes trés réguliéres.

Volume des vides =  Prise de fluide mouillant par saturation totale des vides: on obtient
(pores) (Vy) directement le volume des vides par la différence de poids sec et saturé.

= Compressibilité d’'un gaz parfait: on trace le diagramme pression-
volume injecté dans une enceinte d’abord vide puis contenant I’ échantillon.
Par différence on calcule le volume du solide dont on néglige la

compressihilité.

Volumedela «=Poussée d’ Archiméde dans un fluide mouillant saturant totalement le
R\/a;rlce solide Corps poreux : on mesure directement le volume de la phase solide par la
S,

différence entrele poids sec et le poids immergé.
«~Meure de la masse volumique du solide : apres le broyage fin du milieu
poreux.

«Calcul de la masse volumique du solide: par analyse quantitative des
minéraux le constituant.

Tableau I1.2 : Quelquestechniques de mesuredelaporosité (&)
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1.3.1. Notion de porosité variable
En général, les vides (pores) ne sont pas uniformes dans leur distribution et forme atravers
lamatrice poreuse. Cette non uniformité peut avoir un role significatif sur I’ écoulement et le

transfert de chaleur prés des frontieres (paroi solide ou surface libre) [27].

En effet, quand la frontiére voisine est une surface solide, les porosités adjacentes a cette surface
solide sont élevées, il en résulte alors une réduction de larésistance al’ écoulement ; par
conséquent, la vitesse locale dans cette partie augmente. Cet effet donne lieu ace que |’ on appelle :

« effet channeling » [27].

C’ est dans ce sens que des recherches ont été conduites par de nombreux chercheurs pour

essayer d élaborer des lois décrivant la variation de la porosité.

Des expériences [28] ont montré que la porosité (prés des parois solides) varie d’ une
mani ére oscillatoire en fonction de la distance a partir de ces parois solides. Elle est proche de
I’ unité prés des parois solides et varie sur une distance de cinqg fois le diamétre des particules

solides a partir de ses parois[29].

En introduisant la notion de volume éémentaire représentatif, et vu que les équations du
mouvement dans les milieux poreux sont moyennées a travers des volumes éémentaires, la
plupart des chercheurs suggerent I’ utilisation d’ une loi de variation de la porosité en exponentielle

[30-32]

Il est & noter que récemment, I utilisation de la notion de porosité variable a été mise en

cause par quelques chercheurs. Les critiques présentées sont relatives a la dimension du volume
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élémentaire représentatif puisque la porosité varie prés des parois solides seulement (C'est-a-dire
gue la variation de la porosité est confinée sur une distance qui est de cinq fois le diamétre des
pores), on ne peut donc en principe, appliquer la notion de volume éémentaire représentatif a ce
probléme (les dimensions du volume éémentaire représentatif sont trop larges devant le diametre
moyen des pores ou des particules). En effet au dessus d’ une échelle équivalente alataille du pore,
la porosité devient binaire O ou 1)et il n’est plus correct de traiter le systéme avec I’ approche de

milieu continu .

1.3.2.Modeles de variation de la porosité :

A. modele sinusoidal :

Expérience de BENATI et BROSILOW (1962) :

Figure11-8: fraction moyenne et locale de |’ aire du vide (par Benati et Brosilow)

BENATI et BROSILOW ont pris un cylindre dans lequel ils ont versé des particules solides de
forme sphérique. Ils ont rempli les interstices entre ces particules par un liquide de résine. Apres

solidification de la résine, le cylindre est usiné. L’ usinage est effectué en plusieurs étapes. Pour

chaque étape, le diametre du cylindre est réduit d une distance d de I’ ordre de % (d éant le

diametre des particules solides). Aprées chaque opération, e poids et le diamétre du cylindre sont
notés. Par la suite, les densités obtenues pour chaque échantillon sont utilisées pour déterminer la

fraction du vide local.
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Les auteurs ont présenté leurs résultats expérimentaux sous forme d'un rapport surfacique de

I"aire du vide al’aire totale(Af At) , Ces résultats sont illustrés par la figure 1-8. 1l est a noter

que y représente la distance a partir de la paroi du cylindre. Les tirets horizontaux sur la courbe

représentent les valeurs de d.

Laquantité moyenne(Af / At) utilisée en ordonnée dans|a figure 1-8 est donnée par :

—=—J'—dy [11.3]

Cefut Martin [27] qui a approximé leurs résultats sous forme d’ un rapport surfacique :

Pour y = R, R étant |le rayon des particules solides :

2
AL_AT 1—ifj(l—1j [11.4]
A A AR
Poury >R:
AL AT AT AT e~ Yy Lo L(l—lj [11.5]
A AL At AL 4R 4) 10810\ R
Avec:
A 039 o« A o3
At|, At|

Af : surfaceduvide.
At :surface totale.

P. Cheng et A.Chowdhury [33], en sinspirant des résultats des expériences de Benati et

Brosilow, ont approximé la variation de la porosité comme suit :
Poury =dp/2:

£ = Enin + (1= £, N(2y/dp) 1" [11.6]
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Pour y > dp/2 :
=g, +(g, - gm)Exp(MJCO{IE(Zy/dp —1)) [11.7]
avec .

y :distance a partir des parois solides.
emin =023 eg ;:0.4

2/3  pour (D/dp)—>
I =
0.876 pour  (D/dp)=20.3

D et dp sont respectivement les diamétres du tube et des particules solides.

B. modéle exponentiel :
Comme on I'a déja souligné, ce sont les égquations du mouvement moyennées a travers les

volumes élémentaires qui ont amené certains chercheurs a opter pour le modéle exponentiel.

Pour le casd un cylindre, lavariation de la porosité s exprime par [31,34] :

g:g{u C, exp(— Nl(ro _rm [11.8]
dp

ro étant le rayon du cylindre et r la coordonnée radiale.

Pour le cas d’'un canal plan, elle s'exprime par [31,34] :

ool

N3 et C; sont des constantes empiriques.
dp est le diamétre des particul es solides.
y est ladistances a partir des parois solides.

La constante N; a été prise égale a deux dans certaines analyses [31,34] ; cependant, des travaux on
indiqué que cette valeur est trop petite [32,35] et suggerent des valeurs pour N;=5 ou 6, C;=1.4 et
e=0.4.
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1.4.la perméabilité K :
C'est un parametre qui traduit I’ aptitude de la matrice solide a laisser passer le fluide sous un

gradient de pression.
La perméabilité est une caractéristigue du milieu poreux, elle dépend de la forme et de la
dimension des grains, de la connectivité des pores et de la porosité.

Elle est donnée par laloi expérimentale de Darcy :
__#Y [11.10]
dp
&

Ou: K : perméabilité exprimée en Darcy ouen[m?] (1 Darcy = 9.87x10 ®nR)

u : viscosite dynamique du fluide [kg/m s]

Up : vitesse Darcienne [m/s]

(?j : Gradient de pression dans le sens de |’ écoulement [Pa/m]
X

Dans le tableau 11.3 sont représentées les perméabilités de certains matériaux.

M atériaux Perméabilité
Ardoise (poudre) 4910%----1.210"
Grés 5107%----310"?
Sable 2.10%----1.8107%°
Brique 4.810™----2.210"
Sol 2910814101

Poudre de silice
Cuir

Filtre de cigarettes
Fibre de verre
Béton bitumineux
Poudre de cuivre
Calcaire (dolomite)
Terre

Sable

Cheveux artificiels
Plague deliége
Fils atisser

1.310%----5110%
9.510%----1.210%
1.110°
24101----51 101
10823101
3.310%----1510°
2.105----4510%
2910814101
2.101----1.810°

8310 °_—1210°°
3310 °_—15107°
3810 °—110°®

Tableau I1.3 : Perméabilités de quel ques matériaux

Différents modéles ont été utilisés pour évaluer la perméabilité tels que les modéles
capillaires et le modele du rayon hydraulique. Ainsi, Carman et Kozeny ont recommandé une
formulation mathématique développée a partir d'un modele capillaire formé de conduites
paralléles, dont I’ expression s écrit sous laforme suivante :

g3 d?

= 00T [11.11]
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Ou:
d : dimension caractéristique des pores [m]
C : coefficient de Kozeny appelé "parametre de forme" (3.6<C<b5)
- dans le cas de grains sphériques entasses C = 4.84

- danslecasdefibres:

2
62.3( , |2 _ 2.5} (1-£)+107.4
1-¢
C= _

16£°(1-¢)

- Rumpf et Gupte ont proposé :

2
C=¢>° % Pour des particul es sphériques entassées.

D’autres chercheurs ont utilisé une formule analogue a celle de Carman-Kozeny pour un milieu formé de
billes:

2 3
K :ﬁ [11.12]

Ou A est une constante qui varie comme indique le tableau

Auteurs Année Coefficient A
P.C. Carman et J. Kozeny 1937 180
S. Ergun 1952 150
W. Robsenow et J.P. Harnett 1973 175
R. Fand et col 1986 182
R. Fand et col 1989 215

Tableau I1.4: Quelques valeurs de A utilisées par certains auteurs.

1.5. Tortuosité (r)

La tortuosité est le rapport entre la longueur moyenne (L) du chemin parcouru par une
particule fluide, entre deux points de la matrice solide et la longueur (L) en ligne droite entre
ces deux points:
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r="" [11.13]

Elle est utilisée comme facteur de correction du gradient de pression.

VP odifiée Z;VP

m

4 )
2 VAN

AN
AN TN

/\/\/\/\/
g /

Figurell.9: Schémaexplicatif de lanotion de tortuosité.

1.6. viscosité dynamique effective Hes:
Elle a été introduite par Brinkman (1947-1948) afin d obtenir une expression pour la

perméabilité. 11 a étendu la force de Stokes obtenu pour une sphére placée dans un domaine
infini, a une sphére mais cette foi-ci entourée d'autres sphéres. Les effets des sphéres
avoisinantes sont alors pris en considération. En combinant |I'écoulement de Stokes avec

I’ écoulement de Darcy :

€p=—§\7+yeﬁv2\7 [11.14]

Ou s représente laviscosité effective.

Il aprisle rapport entre la viscosité effective et la viscosité de fluide égal aun

et _q
y7,
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1.7. Conductivité thermique effective (k)

Elle est définie comme étant la conductivité thermique du milieu poreux, du fait de la complexité de la structure

de ce milieu, sa conductivité thermique (kEﬂ ) dépend de la porosité (&) et de conductivités thermiques des phases

solide ( K ) etfluide (K ).

Différents modéles basés sur | anal ogie électrique, ont été proposes. Nous pouvons citer :

a. Modéde série

Dans ce modéle leflux de chaleur qui traverse successivement les phases solide et fluide aune
. : . o 1 . . -
résistance thermique dd au milieu poreux (EJ , dorselle est égale ala somme des résistances

thermiques dans chacune des phases.

1 e  1-e [11.15]

kerff kf ks

Ky : conductivité thermique effective [W/m K]
k. : conductivité thermique de la phase solide [W/m K]

k,: conductivité thermique de la phase fluide [W/m K]

& : porosité

- )

Figurell.10: Modéle en série de conductivité thermique effective keff .

37



Chapitre 2 Généralités sur les milieux poreux

b. ModdleParallée

Dans ce modéle le flux de chaleur traverse les deux phases (fluide et solide) en méme

temps. La conductivité effective (k) est aors égale a la somme pondérée des taux

d’ occupation d’ espace des conductivités phasiques.

kyp =&-K; +{1-2)-k,

[11.16]

.
SesEsssssssssssEssssssmnnns .
.

‘e

.

Figurell.11: Modée en paralléle de conductivité thermique effective ke.

c. Modéele de M axwell

2c +(3- zg)ts

eff f

= [11.17]
Ki (2—8)+8:§S

f

Ce modéle est développé dans le cas des sphéres solides lachés aléatoirement dans un

milieu continu et lorsgue la porosité est importante.

d. Modéle de Zehner et schlunder

K

o _q
Ky

1

21~ 5)}/2

a-o) .

kS
K

|

i

kK
_[ﬂﬂ
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AVeC .

A dépend de laforme des particules solides

(Particule sphériques A=1.25 ; cylindres creux ou pleins A= 2.5; particules quelconque
A=1.4)

e. Modele Hadley

2
k
ef g + k—s(l— &) 2 ks @-e)+(@+2s)°
keff kf kf kf
k—:(l—ao) " +a, " [11.19]
f 1- (1~ f0)+k—sg(l— fo) (2—g)ki+1—g

f f

Avec f,=0.8+0.1¢

a,=a,(¢)

Log a,= -4.898 ¢ ; pour 0< ¢ <0.0827

Log a,=-0.405 -3.154( ¢ — 0.0827) : pour 0.0827 < ¢ <0.248
Log a,=-1.084-6.778( ¢ — 0.0827) : pour 0.248 < &£ <0.580

2-Modeles d’écoulement dans les milieux poreux [27,29]

Les principes de conservation de quantité de mouvement, d’énergie ainsi que la masse ne peuvent étre mis en
application dans I’ étude des écoulements dans les milieux poreux, a cause de la complexité géométrique des pores,
gu’ apres passage a |’ échelle macroscopique qui permet de faire une équivalence entre un milieu réel désordonné et un
milieu continu. Plusieurs modéles ont été établis dont celui de Darcy (1856) qui néglige les effets inertiels et de
viscosité et d autres qui les prennent en considération et qui sont des extensions du model de Darcy.

2.1. Modéle de Darcy

Pour des faible vitesses de filtration, H. Darcy (1856) a mis en évidence une loi liant |e gradient de pression et la

vitesse de filtration ala perméabilité et ala viscosité dynamique.
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Elle s écrit :

dp _ u
=Ly 11.20
dx K ° (.20

ou:
dp

d_ : Gradient de pression [Pa/ m]
X

Up : vitesse defiltration déduite du débit massique [m/ g
p : viscosité dynamique du fluide [kg / m.g]

K : perméabilité de la matrice poreuse [

On peut noter que la vitesse a I'intérieur des pores peut étre trés
supérieure a la vitesse de filtration puisqu’ elle est multipliée par un facteur
le.

1.1.1 Limites de validité de la loi de Darcy
Laloi Darcy traduit la proportionnalité entre la vitesse d’ écoulement du fluide et le gradient de

pression moteur. L’ écoulement est d’'autant plus aisé que le fluide est moins visqueux et que le
milieu poreux est plus perméable pour des vitesses d’ écoulement importantes on peut s attendre a
des écarts non linéaire du fait del’inertiedu fluide.

Pour caractériser la nature de I’ écoulement et déterminer les limites de validité de laloi de Darcy
on adéfini pour les milieux poreux un nombre sans dimension analogue au nombre de Reynolds.

Pour un milieu poreux constitué d'un lit de billes en distribution étroit en diamétre on utilise:

Y7

Re

p

Ou w:Vitesse defiltration
dp : diametre de paroi
Il est généralement montré expérimentalement que la loi Darcy est valable s le nombre de
Reynolds en milieu poreux est inférieur a une limite comprise entre 1 et 10.
Par exemple pour I'écoulement d’un fluide dans un milieu poreux constitué d’ un empilement de

billes de 100 xm de diametre le nombre Re resteinferieur a1 pour des vitesses inférieuresa:

1cm/s pour |I’eau a 20°C.

50 cm/s pour I'air a20°C.
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2.2. Modele de Darcy — Forchheimer (1901)
Ne tenant pas compte des effets inertiels a |’ échelle du pore la loi de Darcy n’est plus applicable

pour les écoulements a grandes vitesses. Staneck et Szekely ont formulé une équation vectorielle,

tenant comte de ces effets, sous laforme:

vp:%\7+pc\\7\\7 [11.21]

Cette équation est une généralisation de I'équation établie par Forchheimer (1901) pour un

écoulement unidirectionnel

dP H 2
— = —W + pCW [1.22
v ” p [11.22]
W : Vitesse axiale
c: coefficient inertiel
Ergun a proposé d’ utiliser
1.75(1-¢
¢, 17%-0)
g7d,

Joseph , Nield et Papanicolaou 1982 ont utilisé :

EF
C, :W
Ou F et le coefficient de Forchheimer
Ward 1964 a trouvé expérimentalement, pour une large variété de milieu poreux, que F est trés
proche de 0.55
Beavers , Sparrow et Rodenz ont proposé , dans le cas d'un matériau formé de billes , une

expression de F delaforme:

d
F=0.55 (1— 5.5—SJ
D

d, : diamétre des billes (spheres)

De: diamétre équivalent du lit occupé par la matrice poreuse

2.3. Modéle de Darcy - Brinkman
En 1947 Brinkman a établit une équation de la quantité de mouvement en combinant |’ équation de

Darcy et celle de Navier — Stokes pour tenir compte des effets pariétaux Elle est delaforme:
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%P:—%\hyew [11.23]

Ou:
1AV : sont les forces de viscosité causées par les frottements du fluide avec les parois dans un
milieu poreux
U, > estla Viscosité effective (kg/ms)
Lanotion de viscosité effective a éé introduite afin d’ exprimer la continuité entre la région poreuse
et larégion fluide (cas d' une conduite partiellement poreuse).
Brinkman (1947) a supposé que la viscosité effective était égale alaviscosité du fluide.
En (1972) Lundrgren a montré que la viscosité effective dépend de la viscosité du fluide et de la

porosité du milieu poreux . Pour les faibles concentrations de particules Lundgren confirme

I’ hypothése de Brinkman

2.4. Modeéle Général ou Modéle de Darcy-Brinkman-Forchheimer
Pour tenir compte de tous les effets cités auparavant, Vafai et Tien (1980, 1981, 1990) ont introduit un

modeéle général appelé modéle de Darcy — Brinkman — Forchheimer Sous sa forme vectorielle, ce modéle s écrit :

Y 5o = 5 U Fe 51 =
— 4+ pVVWVW =-VP+ 1 VN -2V - p——NV + pF 11.24
PP He - p\/EM PF, [11.24]

V' estune guantité moyenne a travers un volume élémentaire.
Ce modéle d’ écoulement est relatif & un fluide Newtonien uniquement
Définition des différents termes:

) p—+pV VV :Forcesinertielles macroscopiques

) VP : gradient de pression
0 Uy V2V : terme visqueux de Brinkman
o] 1\7 : terme de Darcy
K
Feiso o ) )
o —p W’V \ : forces inertielles microscopiques
) o, F : forces de volume
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3-Transfert de chaleur dans les milieux poreux [27,29]
Ladescription du transfert de chaleur dans les milieux poreux, par I’ approche macroscopique

peut présenter une différence par rapport au transfert réel. De ce fait, la notion d’ équilibre local
est introduite. Cette derniere a été largement étudiée.
e Carbonell et Whitaker (1984) ont posé des conditions d’ équilibre thermique sur la mesure
du temps et de la longueur.
e Bennacerallah (1994) et Kaviany (1995) ont étudié la condition d équilibre et ont trouvé
qu’'elle est satisfaite en régime instationnaire.
e Chang et a. (1990) ont trouvé que |’ éguation d’ énergie macroscopique peut étre obtenue
par prise de moyenne de I'équation d énergie dans chague phase et dans un volume

élémentaire. Elle se présente sous laforme suivante :
aT i 2-
(pCP)eE+(pCP)fVVT=keﬁVT [11.25]

Avec (pCP)e = g(pCP)f + (1_8)(:0013)5
Ou:
p : Masse volumique du fluide considéré [kg /m?]
(Cp) ¢ : capacité caorifique effective [kCal/kg °C]
(Cp) ¢ : capacité calorifique du fluide [kCal/kg °C]
¢ : Porosité du milieu poreux

keﬂ : conductivité thermique effective [kCal/h m °C].

N.B : cette équation décrivant le transfert de chaleur dans un milieu poreux a été obtenu en supposant les hypothéses
suivantes

* |es termes de dissipation visqueux sont négligeables (hypothése justifiée si la vitesse de filtration reste relativement
faible et si les fluides saturants ne sont pas trop visgueux.

* |es caractéristiques thermiques des phases solide et fluides sont supposées constantes et donc indépendantes de la
température

* Pas de sourceinternes (la source de la chaleur).

Conclusion :

Ce chapitre nous a permis de mettre en évidence les différents paramétres pertinents dans |’ étude de I’ écoulement et du

transfert de chaleur dans un milieu poreux.
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CHAPITRE 11
FORMULATION MATHMATIQUE

[11.1. Introduction :

Dans ce chapitre nous alons formuler mathématiquement le probleme de I'effet de la couche poreuse sur le
transfert de chaleur lors de la condensation d'une vapeur pure autour d’un tube eliptique incliné.
Pour ce faire nous allons poser |es éguations dynamiques et thermiques régissant I’ écoulement dans les deux milieux

fluide et poreux ainsi que les conditions aux limites. Des hypothéses sont introduites afin de simplifier le probléme

[11.2. Domaine d’étude :

Lafigure (111-1) représente le phénomeéne de condensation, d’une vapeur qui S écoule autour d’un cylindre

imperméable incliné d’un angle a et couvert d’ une couche poreuse.

L"horizontale

Figurelll-1: Domaine physique

Afin de mieux cerner le probléme nous alons décomposer le probléme tridimensionnel en deux problémes
bidimensionnels de telle maniére a avoir un probléme de condensation autour d’ une conduite elliptique et d’un autre

coté I’ écoulement lelong d’une conduite elliptique incliné.
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L"horizontal

a . unecoupe longitudinale

Couche vapeur

gcos(a) Uscos(a)

Couche liquide

Couche poreuse

b :une coupetransversale

Figurelll-2: Domaine d’ éude

111.3. Equations gouvernantes :

[11.3-1 Etude dynamique :

1 Principe de conservation de masse

¢ Région poreuse
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CHAPITRE Il FORMULATION MATHEMATIQUE

10p . (o
———+divipV =0 -1
2L . vfv) -1
¢ Région fluide
a—p+div(p\7):0 [111-2]
ot
2. Principe de conservation de quantité de mouvement

¢ Région poreuse

D’ apres le modél e de Darcy-Brikman-Frochheimer, on a:

p(ov o , He . pCelv|
= —+vdiv(Vv)|=-V f, - v VNV - ——V 11-3
5(8t+ ()j p+pv K +/ueff \/K_ [ ]
¢ Région fluide
D’ apres |’ éguation de Navier stokes, on a:
ov . - 5
IO(W-}- v div (v)j: -V P + pf, + u,V 2V [111-4]
[11.3. 2 Etude thermique :
1.Principe de conservation |’ énergie
¢ Région poreuse
[5(,00p)F + (1—5)(pcp)s]a—T+ (pcp)\7€T = g(Keff vT )+ eSy +(L-¢)S, [111-5]

ot

AVEC :
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CHAPITRE Il FORMULATION MATHEMATIQUE

[g(pcp ), +@-e)pc, )S]% . Lavariation de I’ énergie en fonction du temps

§(Keff §T) : Lavariation del’ énergie par conduction
(pcp)\_ﬁT : Lavariation de |’ énergie par convection

&S. +(1-¢)S, : Lagénération de chaleur

o Région fluide
DT =- DP ——
C,.—=Vg+—+ +pVF +S -6
(oo, ) 5=V ar oo+ b+ p [11-6
Avec:

5& : Terme de diffusion.

%‘:’ : Terme de compression (Travail).

L@, : Terme de dissipation visgueuse.

p\7E : Terme de travaux des forces de volume.

S: Terme de génération de chaleur.

l1l.4. Hypotheses simplificatrices :

L’ étude est menée sous certaines hypothéses qui sont énumérées comme suit :

La vapeur est pure isotherme loin de la conduite et elle s'écoule avec une vitesse
constanteU , .

L’ épaisseur du film liquide est faible devant la circonférence de la conduite elliptique.
L’ écoulent est bidimensionnel, stationnaire et laminaire.
Lerégime est établie.
Lemilieu poreux est isotrope et homogene.
Lefilm liquide et le milieu poreux, sont en équilibre thermique.

L es effets microscopiques d’ inerties sont négligeables.
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CHAPITRE Il FORMULATION MATHEMATIQUE

Le terme de convection dans I’éguation d énergie ainsi que le terme d'inertie dans
I’ équation de quantité de mouvement du film liquide sont négligeables.

Toute la couche poreuse est imbibée par le film liquide (d >H).
Changement de coordonnée @ —> 0 .

On peut faire le changement de variable des coordonnées,
Y4

X

Figurelll-3: Changement de coordonnée

La conduite elliptique est placée horizontalement ou I’axe maeur est aignée
verticalement , deux expression pour ladistanceradial (r) , I’éément curviligne d’ abscisse dx ,
et lerayon curvilignedel’ellipse R( 6 ) .

Nous utilisons le systeme de coordonnée cartésienne ( X1, Y1) ou le centre se coincide
avec le centre de I’ élipse, ensuite nous faisons une transformation aux coordonnée paramétrique

I"angle (0).

X,=rsn(p)=bsn (6)
Y, =rcos(p)= acos (9)

larelation entre (),(6) : tg (p )= e tg (0)
s |I’excentricité e=1 onaura p = 0
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CHAPITRE Il FORMULATION MATHEMATIQUE

Dans le systeme de coordonnée cartésienne le rayon r est donné par I’ expression :

r=+/XZ2+Y? = ayfcos 2(6)+ e*sin ?(9)

L’ éément curviligne de |’ abscisse dx :

dx =4/dX 2 + dY,2 = ay/sin2(6)+ e’ cos 2(0) d @

et finalement lerayon curvilignedel’ ellipse est :

R(6)= %(Sin 2(0)+ e? cos 2(9))%

S De . . N
lerayon équivalent R = - : aun rayon de cylindre ayant la méme surface externe

bPe_a L/sin 2(0)+e*cos?(0) do
2 g

l11.5. Equations gouvernantes :
En introduisant les hypotheses simplificatrices, les équations gouvernantes

deviennent :

e Equation de continuité

Laméme équation regit les deux milieux :

ou oW
= 4220 I1-
OX 0z [H1-7]

e Equation de quantité de mouvement pour I’ écoulement autour dela conduite:

i)  Région poreuse

o°U P oP
W—Z_%U p+g(p| —pv)f(go)COS(Ot)—&:o [111-8]

Hoest

i) Région fluide
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CHAPITRE Il FORMULATION MATHEMATIQUE

#y a;’ +9(p —pv)f(q))cos(a)—%:O [11-9]
vec = 1(9) = ——310)
Avee: fle)=10) Jsin?(0)+ €? cos*(6)

. Equation de guantité de mouvement pour |’ écoulement le long de la conduite:

i) Région poreuse

O°WP . oP
- WP +glp - p,)dn(a)-—-=0 111-10
H ot oy? K g(P| pv) (a P [ |
ii) Région fluide
oW’ . oP
h oy +9(p = pJsin(a)-=-=0 [111-11]

e Equation d’énerqie

Compte tenu des hypothéses citées ci-dessus, les équations d’ énergie régissant les deux

régions poreux fluide s écrivent :

i) Région poreuse:

2P
883'2 =0 [111-12]
ii) Région fluide:
20 f
aa; =0 [111-13]

L’expression du gradient de pression :

Loin de la surface du tube, I’ écoulement de la vapeur peut étre supposeé potentiel et de ce

fait le gradient de pression du al’ écoulement est donnée par :
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CHAPITRE Il FORMULATION MATHEMATIQUE

dPe oUe
= _pvue
dx oX
sin(9)
Avec: Ue=U,_ (1+e)cos(a
\/sm 0)+€ cos’(0)

le gradient de pression du alatension superficiel est donnée par :

dPc d 1
= 0O —— —_—
dx dx ( R «9)}

Par conséquent |e gradient de pression total est :

dP oUe d 1
P IR +Gd_x(R(9)]
d( 1 ) o 0R(O)
d_x(R(H)j_Rz(e) oX
:Eg( |_pv)FB(09)
avec . Bo:g(p|_/3v %
2 R? dr(9)
F(Q)_gRZ(G) dx
F(H)— R* drR()_ et - e?)sn (20) j\/9n2(9)+e cosz(e)de}
3R%(6) dx 72(sin 2(6)+ e? cos 2(0))

l1l.6. Equation donnant I'épaisseur du film liquide :

1 .Tube elliptigue sans une couche poreuse :
i. Bilan demasse:
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CHAPITRE Il FORMULATION MATHEMATIQUE

o, .
oz

m+%dx

Figurelll- 4 : Bilan de masse
m,dz + m,dx+ m,dxdz=m,, , dz+m,,,,dx [111-14]

5 5

Avec: m, = J-plu "dy m, = Ip,Wfdy
0 0

Oou
m,,m, :débit (kg/s)
Et:
m, : débit de lavapeur qui se condense par unité de surface (kg/s.nm?)

D’ou
d d
n=— / pU"'dy+— [oW' 11-15
m de’D' y dz(3|.pI d -9
ii. Bilan d'énergie:

.m, h,dz+m,h,dx +m,h,dxdz =m,, h,.,dz+m, h dx+k|ﬂ dxdz

X+dx " Tx+dx Z+Az " "z+dz

y=0
16]

Avec:

oT . . .
k,—| : Flux de chaleur par unité de surface qui traverse la paroi

y=0
Et:
hy = hliq =h

h,—h =hy =h,+0.68c, (T, -T)
hy, = chaeur latente de condensation.
L’ équation [I11-16] devient :
oT

d|? , dle .
k oyl :&DMU fhfgdyi|+ E{Ip.wfhfgdy} [11-17]
y=0 0 0
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CHAPITRE Il FORMULATION MATHEMATIQUE

2 .Tube eliptique couvert avec une couche poreuse
i. Bilan demasse:

Figurelll-5: Bilan de masse

mPdz+m) dz+ mPdx +m)dx+m, dxdz = mP  dz+rm/  dz+m?P  dx+m) ,dx

[111-18]

H H
Avec: m " = J.plU Pdy mP = Iplwpdy

0 0

f Y f Y

m. = IpIU "dy m, = Ip,Wfdy
H H

D’ou
d " d’ d " d
n=—|pUPdy+— |[pU " dy+— [pWPdy+— [pW' 111-19
m, dx 6|.,D| y dx Jpl y dz 6|.pl y dz JP| dy [ ]

ii. Bilan d’énergie:

mPhPdz+ m! hdz+mPhPdx+m h'dx+ AxAzm h, = m? , hP  dz

X+AX " "X+AX

+m!  h' dz+mP, h? dx+m'  h! dx+keﬁ£ Axaz  UM-

X+AX " X+AX Z+AZ" "2+Az Z+AZ" "Z+Az
y=0
20]

Finalement I’ équation [111-20] devient :
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CHAPITRE Il
oT d|" . y .
k,— =— UPh, dy+ |pUPh. dy |+
off 2y B dXL'.'OI gAY Jﬂ g y}

d[" o -
E[ Iplwphfgdy+ I,0|thfng} [11-21]
0 H

[11.7. Condition aux limites :

e Laparoi
TP =T,
UuP=0 [11-22]
WP =0
e L’interface poreux—fluide
ur=U"’
WP =W’
et
[ aupj _[ anJ
Hest oy y:H— H oy .
owP [ oW’ [111-23]
),
et:
TP =T

oTP [, oT’
[ke“WlH _(K oy }yH

e L’interfacefluide—vapeur :

oy M
f .
Et (aw ) =M we-w,) [111-24]
ay y=5 /ul
Et
T =T



CHAPITRE Il FORMULATION MATHEMATIQUE

On néglige lavitessed'interface U,, ,\WW, devant Ue,We respectivement.

avec: 4n(0) |

Ue=U_(1+e)cosla
- ) /\/sm (6)+ € cos?(6) [111-25]

We=U_sin(a)

Calcul de la masse condensée :

oTP
oy

iy, = K

y=0
dou ;
kgt OT"

[111-26]
hfg ay

111.8. MISE SOUS FORME ADIMENSIONNELLE :

La mise sous forme adimensionnelle des éguations gouvernantes, en utilisant les grandeurs de
références appropriées, permet de généraliser et de simplifier I’ éude et de faire apparaitre les
nombres adimensionnels qui régissent I’ écoulement.

On pose :

n= % pour 0 <y < H pour larégion poreuse.

pour H <y < & pour larégion fluide.

[11.8.1. LES EQUATIONS ADIMENSIONNELLES :
Apres lamise sous forme adimensionnelle, |es équations gouvernantes devient :

[11.8.1.1.Equation de quantité mouvement :

o Equation de guantité de mouvement pour |’ écoulement autour dela conduite :

= région poreuse:

= p x 2 x 2
0%U H *p+ Da H
on® Ru Ru

;A(H,a):O [11-27]
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CHAPITRE Il FORMULATION MATHEMATIQUE

= région liquide:

* f
2 *2 *
88U2 +DaA Al6,a)=0 [111-28]
n

A(e,a) = (F'z—;cos(a){ f (€)+g Féf)} + p Re(1+ e)cos?(a ) f (6’)82(9)

_ sin(0)
fe) Jsin?(6)+ e cos?(0)

e Eguation de quantité de mouvement pour |’ écoulement le long du conduite :

= région poreuse:

* P * 2 * 2
W H P DaH !
-——W + Bla)=0 )
o2 Ru RU ( ) [111-29]
= région liquide:
x f ,
2 * *
0 V\i +DaA B(a)=0 [111-30]
on
avec
B(a)z%sm(a)

[11.8.1.2.Equation d’energie :

= région poreuse:

=0 [111-31]
= région liquide:

.
2-2:0 [111-32]
n
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[11.8.2.Condition aux limites :

i ou 0A

pour x =0 —=0 , —=0

oX 0 X
pour z =0 u=0 ,W=0 ,A=0 [111-33]
alaparoi :n=0 u=0 ,wW=0 ,T=0

al'interface liquide-poreux : n=1

* * o] *
U* P U f R, A oU CAY
- ’ | on on
* * P * f
~ P < f R, A oW oW
W =W , - = [111-34]
H on on
* * P x f
« P . f Rc A OT oT
-T . =
H 07 on
e al’interface liquide-vapeur : n =2
owp _Ra 2 *(We—Wm‘j
ol P HiReA
X . [111-35]
Ul R A (fe-u)
on P H+ ReA

Onnéglige Uis devant Ue et Wis devant We |’ éguation devient :

56U RJa A °
= ; —U e
onl . P HiReA
oW|  _Rda Ao 1138
| . P HiRa
T-1
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lion de laconduite: n—> 8

Ue=(+e)f(p)=(1+¢) = :2'(”9(‘;10;3((;)2 0 [111-37

We=sin()

Calcul de la masse condensée :

«p
. RiJa 0T
m = - [111-38]
Pr </Da H 97
)

111.8.3 . EQUATION DU FILM LIQUIDE :

Aprés|’introduction des nombres adimensionnels I’ équation de I’ épaisseur du film liquide
devient :

- « 1 * P « 2 % f
RcJaka_T :Hj‘au* d77+i* AIU dn |+
PrDbaH 97 0 ox ox\ i
= [111-39]
1 2 & f
aw ( jW dnJ
0 @z 1

[11.9. Calcul du nombre de Nusselt :

Le nombre de Nusselt est une expression adimensionnelle du coefficient d’ échange. 1l permet de

traduire les échanges de chaleur au niveau de la paroi.
Le nombre de Nusselt est donné par I’ expression :

NU. = h.De

Ty

[111-40]

h : coefficient d’ échange de chaleur local par convection déduit en combinant le flux conductif et
le flux convectif au niveau de I’ interface paroi-milieu poreux.

D’ou
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FORMULATION MATHEMATIQUE

d ou:

K, S h(T, -T,) [111-41]
oy y=0
Nu :&D—%g
’ kl (Tsat _Tw) ay y=0
Ny, = e 0T [111-42]
JDaH 97

n=0

111.10. Conclusion :

Dans ce chapitre nous présentons une formulation mathématique du phénomene de condensation

sur une conduite de section elliptique couvert par une mince couche poreuse. En appliquant un

bilan global d’énergie au film liquide nous avons trouvé une relation entre |’ épaisseur du film

liquide et les champs dynamiques et thermiques au sein du film liquide. Ensuite on aintroduit les

nombres adimensionnels afin de généraliser I éude.

Le prochain chapitre sera consacré alarésolution des équations différentielles.
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CHAPITRE IV RESOLUTION ANALYTIQUE ET NUMERIQUE

CHAPITRE IV
RESOLUTION NUMERIQUE

V.1 Introduction :
Dans ce chapitre nous allons résoudre les éguations gouvernantes

obtenues dans le chapitre précedent. La résolution des équations se fera par
la méthode analytique.

V.2 Résolution des équations gouver nantes (autour dela

conduite) :

|V.2.1 Equation de mouvement :
i. Région poreuse

* P x 2 x 2
2 H * p D H *
0 U2 2 U+ 22T A@,0)=0 [1V-1]
on Ru Ru

Avec :

AG.a)= (;—LCOS(a){ f (49)+§ FB(OQ)} + 5 Re(L+ €)cos? (o) f (e)afa_(xw

_ sin(9)
) \Jsin?(6)+ e? cos?(0)

C'est une équation différentielle de deuxieme degré a second membre

constant.

La solution analytique de cette équation différentielle [I'V-1] est donnée par

I"expression :

* P * P * P
U =U (solution particuliére) + U (solution homogéne)

= solution homogéne
* p x 2

2 * P * p
U __H g o= (hom ogéne )—Clch[

on? Ru

H n |+ C,sh H n
~Ru ? ~Ru
= solution particuliere
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) *
U (particuliére) = C* = DaA(a,0)
aors:
ljp—CCh Ln +CShL77 +Da:°\(a9) V-2
N Vru AN RE

Ou C; et C, sont des constantes a déterminer En utilisant les conditions
limites données par [I11- 33] et [111-34]

Finalement :
H
* s —17
* p ;A\( H RU * «x( H
U =DaAla,0)1-ch nill+ - Uin—DaAla,0)1-ch —77} [1V-3]
VRu H t (\/Ru
sh ———
VvRu
U int : Lavitesse al’interface poreux—fluide.
ii. Région fluide
21y f .
6U2 + DaA? A(e,0)=0 [1V-4]
Ou encore:
* f 2
2 * *
0 U2 =-DaA Al6,a) [1V-5]
on
Lasolution finale seradelaforme:
« f * 2 %
U =-DaaA A@,a)?+Cu +C, [1V-6]

ki, et k; & déterminer & partir des conditions aux limites[111-34] et [111-35] :
Finalement |’ équation [1V-6] devient :
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*

x f x 2 * 2 *
0 - _paa A(a,e{"__zni}ma A 0Yp-1)+Um (VT
2 2 P Wi ReA

*

iii. Déermination dela vitesse del’interface couche poreuse-film liquide U it

D’ apréslaconditions[I11-34] lavitesse al’interface Uit seradonné par :

* o H RcJa H 1
Uin: = Da A Aa, 8 )tgh + tgh f(p)— _
5 (2.0 )g {ﬁ} T [ﬁ] )=

: o)L n ‘ _
+ Da A(a,@{tgh[ﬁjsh[ﬁ}rlch[ﬁn [1v-§]

Si on remplace la vitesse de I'interface (U int ) dans les équations de vitesse de deux milieux [IV-3] et [IV-7],

on aura

e Lavitessedanslarégion poreuse

. sh in .
* P *( H RU * *( )[ H
U =DaA,0)1-ch + - DaA Ala, 0 tghl —
«/Ruf7 H J vRu
sh T [1V-9]
RcJa H 1 . H H
+ tgh flo)—= —+DaAla,0) tgh — |sh —
PrvRu | JRu (*")mm Alen ) toh o= Y 7o

e Lavitessedanslarégion fluide
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x f x 2 * 2 X
U =-DaA A(a,@{n——2n+§J+RCJa - A —f(0)n -1)+
2 2 P H+RoA
. H RcJa H 1
Da A A(a, 6 )tgh + tgh flp)— - [1V-10]
(.0} [\/Ru} Pr +/Ru [\/Ru} ( )H+RcA

* A ;
+ Da A, 6 tgh(JRu ]m[\/RuJ+10h(ﬁJ

V.3 Résolution des équations gouver nantes (le long de la conduite) :
1V.3.1 Equation de mouvement :

i. Région poreuse

* P x 2 x 2
o°W  H ° DaH !
-—W + Bler)=0 ;
on®  Ru Ru (@) V-]

C'’ est une équation différentielle de deuxiéme degré a second membre constant,

La solution analytique de cette équation différentielle [IV-11] est
donnée par I’ expression :

* P H H *
W =Cch —n |+C,sh —n |+ DaBl«a IV-12
oty i |+ s e () [1v-12]

Ou C; et C, sont des constantes a déterminer en utilisant les conditions
limites données par [I11-33] et [I11-34]

Finalement :
W' - Da é(a{l— Ch[\/% UD + y Wi - Da é(a{l— ch[%}]] [1V-13]
W
Avec
B(er) = %Sin(a)
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Wi : Lavitesse al’ interface poreux—fluide.

Région fluide
x f
0*W

2

* 2 %
+DaA B(x)=0 [1V-14]

Lasolution finale seradelaforme:

x f

W =—%DaA2 B(a)y? + kpp +k, [1V-15]
ky et ko adéterminer a partir des conditions aux limites[111-35] et [I11-36]

Finalement I’ équation [ V-15] devient :

« f * 2 % 2 3
W =-DaA B(a)[”?—277+—j+

ReJa A —sin(a )(n —1)+V(M [1V-16]

2 P HiReA

i, Détermination de la vitesse de I’ interface couche por euse-film liquide Wi

D’ apréslaconditions [111-35] lavitesse al’interface Wi seradonné par :

RcJa

N N H |-*| . 1
Wiri=DaAB h h -
1 a A B(a)tg (ﬁj-i- Prﬁtg [ﬁ]sm(a)HJrRCA
| e ;
Da B(« ) tgh| —— |sh| —— |+1-ch| —— [1V-17]

Si on remplace lavitesse de I’ interface ( Wi, ) dans les égquations de vitesse de deux milieux
[IV-13] et [IV-16] on aura:

e Lavitessedanslarégion poreuse

. Sh[ﬁﬁ”} .
Wp:Daé(a{l—ch[ H ]]+ * [DaAB(*a)tgh[ H ]+

Jr R JRu
shl ——
)

Reda Ho| 1 : H H
Prﬁtgh[ﬁ}sm(a)m+ DaB(a)[tgh[ﬁ}sh[ﬁ}H

[1V-18]

e Lavitessedanslarégion fluide
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sin(a Yy - 1)+
P Wi ReA

VRu | Pr+/Ru VRu H+RoA (V-9

* L[ n ;
+ Da B(a ) tgh [H}h{«/m ]+1 Ch[ﬁ}

x f * 2 % 2 X
W =-DaA B(a{%—2n+gj+RCJa = A

|V-4. Equation d’ énergie:
i. Région poreuse:

D’aprés [I11-30] on &

22T [1V-20]

Aprésintégration, on aura:

«p
T =cn+c,

Ou : C; et C, sont des constantes a déterminer a partir des conditions aux limites(l11-33) et (111-34) :

Le profil de température dans cette région sera:

* p *
T =Twmn [1V-21]

Avec :

Tin : Latempérature al’interface (poreuse - fluide)

ii. Région fluide
D’aprés [I11-30] ona

2
0 T2 =0 [1V-22]
on
Aprésintégration, on aura:
* f
T =cpn+c, [1V-23]

Ou : C; et C, sont des constantes a déterminer a partir des conditions aux limites
[111-34] etI11-35] :
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Par conséquent, e profil de température dans cette région sera:
* f * *
T =(l—Tint]7]+2Tim—l [IV-24]

iii. Détermination delatempératuredel’interface (Tint\J

D’apreslacondition [I11-34] latempérature al’interface (Timj sera donnée par I’ expression :

T = — M [1V-25]
H + Rc A
= Calcul dela masse condensée:
_ ke 0T
hfg ay y=0
dou :

* P *
k(T =T, 0T RoJa Tin
m: * = *
h,vDaH 7| — Prvba y

=

enremplace T par savaleur on aura:
RcJa 1

m: * *
Prvba yy rea

IV.5. Equation del’ épaisseur du film liquide:

- x 1 . « 2 % f

ReJa 2T . Iau dn + ( IU dnj+
al

Pr Da H 0 OX 6x 1 [1V-28]

« 1 N x 2 x f
H J‘5W* d77+i*(A IW dl]j
0 02 0z 1

En remplacant (IV- 9), (1V-10), (1V-18)et(IV-19) dans |’ équation de I’ épaisseur du film (1V-28),
apres I'intégration et |’ introduction des nombres adimensionnelles |’ équation de film liquide prend

laforme suivant :
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* * 2 * 3 * 4 * * 2 * 3 8;
l:[a0+a1A+a2A +a,A +a,A J+[ﬂo+ﬂlA+ﬂ2A + B, A J—
0 X

D * *2 *3 ag
= Yo+ Aty A+ A | —
2L ov

C’ est une équation différentielle non linéaire dont I'inconnueest : A=6-H .
(ag 0,0y, 05,0, 00, Brs Bos Bar V0. 10 V20 V3 )» SONt des coefficients dépendant des caractéristiques de

la couche poreuse et des nombres adimensionnels de Prandth (Pr), Reynolds (Re), Grashof (Gr),
Jacob (Ja) et Darcy (Da).
Avec:

2 ’ * : *
ol T:2)| VI -va LI | VR
RdJa 5y 7 Rv

TP Da’? o A(q,a)
RcJa ox

aol-
g Sh[ﬁ}_”
ch ﬁ
ch[lngl
(1+ e)ReDacos() a (9 )

: 0 X

ch

7
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PrDazaA(e a)l H
= - H-+Rv sh) —— | [Rc +
T Raa . VRV
* f -1
PrDaZaA(e,a)
RcJa 0 x ]
JL -1
/Ry Pr Da’ 6A(9 a) H
+
Ja \/RV
LA
2 . *
Ry P Da A18A(¢9*,a)H
RcJa o x

+ Re Da (1+ e)cos («a )afag(e)Th \/FFLV

* ch(HJ_l |
PrDa’ o A(.a) ﬁ (RCJF\/_HTh[?N

a, = —
ReJa ox | H
~/Rv

Ry PrDa’ 8A(6’,a)A

Ja N '

a. = Prba’ o A0, a) ﬂ+ﬁRcTh H
*  Rca a; 3 JRv

N _1prpa’ 6:0\((9,05)
4 — A *
3 Rdda 5,
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Ao
VRv -Rc

ch[
(1+ e)ReDacos() f (9) . - .
ch H H+ RcA
JRv
PrDa’

Rv A, o )H
RJa A(Ga) A+

H
(1+e)ReDacos(«) f (Qﬁh[ﬁ}

ch{lﬁljl
PrDa? * VRv PrDa? * . H
- AG.a)—— 2 1 2JRy A(6.c)H Th
pi=—1 (0.a) y + - (0.a) [ﬁ}
ch| —
JRv
2 i
RvP3% h(6,0)A + (1+e)Re Dacos(a) f (0) 1-Th| —~— | R
Ja VRV JH 4 ReA
PrDa? " . H
- A(0.a) H+2VRVRCTh | ———
P2= (a)[ i ¢ [«/RVU
+(1+e)Re Da COS((Z)f(&) *—RC _
2 H+RcA
PrDa? *
ﬂ3: A(@,a)

Ja
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H H
ch — |-1 ch —— -1
PI’ DaZ * A/ RU V Ru RC
= (a) —ReDasin(a) . _ _
Reda o H o H H+ RcA
v Ru vRu
PrDa? ", .~ . H
+Ru Bla)H A + ReDasin(a JTh —
~cla (@)H A ()T =
H
ch — |-1 )
PrDa? * VRu SR H
= Rc———— + 24/ RURCcTh —— |+ RcRu
chl
JRu
+ReDasin(er) 1-Th| -1 | R
VRU JH 4 ReA
2 x * i
v, =P8 B} H+2JRuReTh —1— | |- RePa g Re
ReJa VRu 2 H+ RCA
_Prbal o R
73 Reda

La méthode numérique de Runge Kutta d ordre 4 a été choisie pour la résolution de cette équation.
Lapremiére valeur pour le départ de I’ algorithme de Runge Kutta est calculée par la méthode de

Newton

Le coefficient de transfert de chaleur représenté par le nombre de Nusselt local est calculé

comme suit
: Rc
Ny === N = R
+
JDaH Wyﬂ

Le nombre de Nusselt moyen est donnée par :
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T]'Nugded*z
00

Nu_ 6 =2x-

moy

Ot

_[a\/si n?(@)+ €* cos’(9)dod 7
0

V.5 Conclusion :
La résolution des équations différentielles du second degré du champ du vitesse et du champ de
température dans les deux zones (couche poreuse et film liquide) a été faite analytiquement, tandis

que pour calculer I'épaisseur du film liquide ainsi que le coefficient d échange thermique nous

avons fait appel a des méthodes de résolution numérique. (Runge Kutta d’ ordre 4 et la méthode des

trapézes).
L es résultats obtenus seront représentés et interprétés dans le prochain chapitre.
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CHAPITRE V
RESULTATSET INTERPRETATIONS

INTRODUCTION :

*

Dans ce chapitre nous allons mettre en évidence I’influence de I’ épaisseur de la couche poreuse H , ains que sa
perméabilité représentée par le nombre de Darcy (Da) et sa conductivité thermique qui est représentée par le rapport (Rc)
sur I"évolution de I’ épaisseur du film liquide et du nombre de Nusselt. Nous étudions aussi I’influence de I excentricité (e)

de la section du tube et I'inclinaison (a) du tube par rapport a I’horizontal en considérant trois différents modes de

. Gr
convection selon lavaleur du rapport F = F
(S

V.1 Validation du modele :

Sur la figure 1, nous avons comparé les résultats, concernant I'épaisseur du film de condensat, donnés par notre modéle
pour le cas d'un tube lisse (sans couche poreuse) avec ceux de Mosaad [7b] pour deux cas différents, celui d'un tube
cylindrique (e=1) et celui d'un tube de section eliptique (e=0.6). Les trois modes de convection (Convection libre, mixte et
forcée) ont été considérés. Nous observons d'apreés cette figure une assez bonne concordance entre les deux modéles surtout
pour le cas du cylindre pour le cas de la convection libre (F=10) et |le cas de la convection mixte (F=1). Dans le cas de la
convection forcée (F=0.1), la différence peut étre attribuée au fait que le modéle de Maosaad ne prend pas en compte I'effet

du gradient de pression externe.
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19 . : . :
—e—e=1.
—o—e=0.6
—— e=1 (Mosaad)
- e=0.6 (Mosaad)
N O
10)\ *°’°"ifi°7529?9fg‘/’g' B
€ e _
:ofgilzaiozgi‘a’/’e".’/l—' -
o0 '
—o—0
14 _ _
0 <Wofg;qja:k=g;8?°f’9,/
— O
00T
. : . : . : . : . : .
0 30 60 90 120 150 180

Figure 1 comparaison avec le modéle de M osaad [5b]

V.2 Influence de I'épaisseur de la couche poreuse H'

Lesfigures (2,3,4,5), représentent I’ influence de I’ épaisseur de la couche

poreuse sur |’ épaisseur locale du film liquide et sur le coefficient local de

transfert de chaleur représenté par le nombre de Nusselt local. Les résultats

sont obtenus pour les parameétres suivants :

Nombre de Darcy constant (Da=10"° et Da=10"°)

Une excentricité constante (e=1, cas du tube cylindrique)

L e tube est placé horizontalement (a=0)

Mode de convection libre (F=10)

Rapport de conductivités (Rc=5).

Sur lafigure (2 et 4), nous observons que I'augmentation de |'épaisseur de la couche poreuse entraine

une augmentation de I'épaisseur locale du film de condensat. Par ailleurs cette augmentation est plus
notable pour une perméabilité faible (Da=10"°). Nous remarquons aussi que le film liquide est plus
€pais avec la couche poreuse comparativement au tube lisse (H=0).

Sur les figures (3 et 5), nous observons que |'augmentation de |'épaisseur de la couche poreuse entraine
une augmentation du coefficient de transfert de chaleur local représenté par le nombre de Nusselt. Le
coefficient de transfert de chaleur local pour une épaisseur donnée est plus élevé que celui du tube lisse
en tout point de la section du tube.

En comparant les coefficient de transfert de chaleur moyen avec et sans présence de la couche poreuse

(figure 6), nous constatons que pour une perméabilité faible (Da=10°), I'existence d'une épaisseur
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optimale (H" =0.0016) pour laquelle le coefficient de transfert de chaleur est maximal pour les trois
modes de convection libre, mixte et forcée. Ce résultat est qualitativement en accord avec celui de
Renken et al.[20] (cas d'une plague plane) pour |e mode de convection naturelle. Une amélioration de 6
% et de 10%, par rapport au cas d'un tube lisse, est observée respectivement pour le mode de
convection libre et le mode de convection forcee.

Dans le cas d'une perméabilité assez éevée (Da=10"), I'amdioration du transfert de chaleur est
observée pour les trois modes de convection (figure 7) ; elle est plus notable pour le mode de
convection forcée et qui peut atteindre 90% pour une épaisseur H =0.005 . Pour le cas de perméabilité
élevée, nous n'observons pas d'épaisseur optimale pour laquelle le coefficient de transfert de chaleur

est maximal.

0,030

0,025

0,020

a:\ 0,015 4
~
(%e)
N
0,010 4
0,005+ E
Da=10"° e=1,Rc=5,F=10
0,000 . , . , . , . , . , . ,
0,0 0,5 1,0 1,5 2,0 2,5 3,0
0 (radian)

Figure2: Variation locale del'épaisseur du film liquide en fonction del'épaisseur dela couche
poreuse ( Da=107)
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Figure3: Variatigf)n locale du nombre de Nusselt en fonction de |'épaisseur dela couche poreuse
(Da=10")
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Figure4: Variation locale del'épaisseur du film liquide en fonction del'épaisseur dela couche
poreuse ( Da=10°)
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Figure5: Variaticgn locale du nombre de Nusselt en fonction de|'épaisseur de la couche poreuse
(Da=10")

/Nu,
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Figure 6: Variation du nombre de Nusselt Moyen en fonction de |'épaisseur de la couche poreuse
pour lestrois modes de convection
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V .2 Influence du nombre de Darcy (Da) :

L'effet du nombre de Darcy en maintenant la couche poreuse & une épaisseur constante (H =4.10°%) et
pour une excentricité constante (e=1, cas du tube cylindrique) est illustré sur les figures (7,8, 9, 10,
11,12,13) pour différents modes de convection.

Nous constatons que I'épaisseur du film liquide augmente de fagon monotone en fonction de la
position angulaire indépendamment de la perméabilité de la couche poreuse et du mode de convection
(libre, mixte ou forcée) (figures : 7,9,11). Lorsque |a perméabilité est assez devée (Da=10) le film de
condensat sécoule plus facilement dans la couche poreuse ce qui entraine une épaisseur du film plus
mince comparativement au cas ol la couche poreuse est trés peu perméable (Da=10°).

Pour une perméabilité donnée (Da=10" ou Da=10"), nous constatons que |'épaisseur du film liquide la
plus mince est obtenue pour le mode de convection forcée due a I'effet de la contrainte appliquée sur
I'interface liquide-vapeur (cas similaire sans la présence de la couche poreuse [5a, 5b]).

En effet lorsqu'on fait diminuer la perméabilité de la couche poreuse ( le nombre Da diminue) , celle ci
offre une résistance plus accrue a I'écoulement du condensat ce qui entraine une accumulation du
liquide et fait augmenter son épaisseur comme on le voit sur la figure 7a ol nous avons tracé le profil
de vitesse du film de condensat dans la couche poreuse et dans la région fluide pour la position
angulaire 6=90°. Cependant nous remarquons que la perméabilité de la couche poreuse n'a aucune
influence sur le profil de température (Cf. figure 8a) puisque les champs dynamique et thermique sont
découplés.

L'épaississement du film liquide lorsgue la perméabilité diminue fait augmenter la résistance
thermique du film liquide et comme le coefficient de transfert de chaleur local est inversement
proportionnel al’ épaisseur du film liquide, il s ensuit que le transfert de chaleur est amélioré lorsqu’ on
fait augmenter la perméabilité de la couche poreuse et ceci indépendamment du mode de convection
(cf. figures: 8,10,12).

En comparant les coefficients de transfert de chaleur moyen représenté par les nombres de Nusselt
moyens en fonction de la perméabilité de la couche poreuse (figure 13) pour le cas du cylindre et pour
une épaisseur de la couche poreuse constante, nous constatons une amélioration du transfert de chaleur
pour une perméabilité assez devée (Da=10"). Cette amélioration est plus notable lorsque le mode

convection est forcé.
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Figure 7: Variation locale del'épaisseur du film liquide pour différentsnombre de Darcy
(Mode de convection libre)
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Figure 7a: Profil devitesse du film liquide pour la position angulaire 6=90°

pour différents nombre de Darcy ( M ode de convection libre)
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Figure8: Variation locale du nombre de Nusselt local pour différents nombre de Darcy
( Mode de convection libre)
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Figure 8a: Profil detempérature du film liquide pour la position angulaire 6=90°
pour différents nombre de Darcy ( Mode de convection libre)
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Figure9: Variation locale del'épaisseur du film liquide pour différents nombre de Darcy
( M ode de convection mixte)
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Figure 10 : Variation locale du nombre de Nusselt local pour différentsnombre de Darcy
( Mode de convection mixte)
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Figure1l: Variation locale de|'épaisseur du film liquide pour différents nombre de Darcy
( Mode de convection for cée)
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Figure 12 : Variation locale du nombre de Nusselt local pour différentsnombre de Darcy
( M ode de convection for cée)
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Figure 13 : Variation du nombre de Nusselt moyen en fonction du nombre de Dar cy
pour lestrois modes de convection

V.3 Influence de I'’excentricité (e) :

L’ effet de |’ excentricité de la conduite eliptique sur I’ épaisseur du film liquide

ainsi que sur le coefficient de transfert thermique local représenté par le

nombre de Nusselt local est illustré sur les figures(14,15,16).

L’ épaisseur du film liquide est une fonction monotone en fonction de la position angulaire 6. Au

sommet du tube le film liquide s'amincit lorsqu’on fait diminuer I’ excentricité de la section du tube
(figure: 14). En effet lorsqu'on fait diminuer I'excentricité du tube le film de condensat s'écoule plus
facilement comme on le voit sur lafigure 14a qui montre le profil de vitesse du film de condensat dans
la couche poreuse et dans la région fluide pour la position angulaire 6=90°. Cependant I'excentricité n'a
aucune influence sur le profil de température (Cf. figure 15a) puisque les champs dynamique et
thermique sont découplés.

L'amincissement du film liquide lorsque I'excentricité diminue fait diminuer la résistance thermique du
film liquide et comme le coefficient de transfert de chaleur est inversement proportionnel al’ épaisseur
du film liquide, il s'ensuit que le transfert de chaleur est amélioré lorsqu’ on fait diminuer I’ excentricité
(figure :15).
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Pour le mode de convection libre (figure : 16), on peut remarquer qu’en diminuant |’ excentricité de la
conduite le transfert thermique augmente c'est-a-dire que le transfert de chaleur autour d’ une conduite
dliptique d excentricité faible est plus important qu’une conduite de section cylindrique. Pour une
perméabilité assez élevée (Da=10"), cette augmentation se fait proportionnellement & I'augmentation
de I'épaisseur de la couche poreuse. Pour une perméabilité faible (Da=10"®), nous observons I'existence
d'une épaisseur optimale de la couche poreuse (H° = 0.0016), indépendante de la valeur de

I'excentricité, et pour laquelle le coefficient de chaleur est maximal.
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0,000 . T . T . T . T . T . T .
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Figure 14 : Variation locale del'épaisseur du film liquide pour différentes
excentricités
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Figure 14a: Profil devitesse du film liquide pour la position angulaire 6=90°
pour différentes excentricités
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Figure 15 : Variation locale du nombre de Nusselt local pour différentes excentricités
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Figure 15a: Profil detempératuredu film liquide pour la position
angulaire 6=90° pour différentes excentricités

1,3
91,2
2
3
>
£
21,1
£
>
=z
1,0
F=10.,Rc=5
0,9 T T T T T T T T T T
-0,001 0,000 0,001 |0,002 0,003 0,004 0,005 0,006 0,007 0,008 0,009
(H/R)

Figure 16 : Variation du nombre de Nusselt moyen en fonction de I'épaisseur dela couche
poreuse pour différentes excentricités (M ode de convection libre)
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V.4 Influence de rapport de conductivité Rc

L’ effet de la conductivité thermique de la couche poreuse sur |’ épaisseur du film liquide ainsi que sur
le coefficient de transfert thermique local représenté par e nombre de Nusselt local est illustré sur les
figures(17,18,19,20). Les résultats sont obtenus pour un tube cylindrique horizontal couvert d’une
couche poreuse d’ épaisseur H/R=4*103

Sur la figure 17, nous observons que I'augmentation du rapport des conductivités thermiques entraine
une |égére augmentation de |'épaisseur locae du film de condensat. Comme le coefficient de transfert
de chaleur est inversement proportionnel a I'épaisseur du film, il sensuit gu'une augmentation de la
conductivité thermique de la couche poreuse entraine une augmentation du coefficient de transfert de
chaleur local représenté par |e nombre de Nusselt (cf. figure 18).

En comparant avec le cas d'un tube lisse (sans couche poreuse), nous observons sur la figure 19, que la
perméabilité de la couche poreuse a une grande influence sur I'augmentation du coefficient de transfert
de chaleur moyen. Par contre sur la figure 20, nous observons que |'excentricité du tube présente une
nette influence sur |'augmentation du nombre de Nusselt moyen.

Sur la figure 21 nous observons que I'améioration du transfert de chaleur est plus notable lorsque le

mode convection est forcé.

0,01

3
) «— Rc=1
—e— Rc=2
Rc=3
—v— Rc=4
—* Re=5. H=2*10° e=1,F=10,Da=10"
1E-3 T T T T T T T T T T T T
0,0 0,5 1,0 15 2,0 2,5 3,0

(¢)

Figure 17 : Variation locale de|'épaisseur du film liquide pour différentsrapportsde
conductivitésthermiques
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Figure 18 : Variation locale du nombre de Nusselt local pour différentsrapportsde
conductivitésthermiques
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Figure 19 : Variation du nombre de Nusselt moyen en fonction du rapport de conductivités
thermiques pour différentes perméabilités (M ode de convection libre)
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Figure 20 : Variation du nombr e de Nusselt moyen en fonction du rapport de conductivités
thermiques pour différentes excentricités (M ode de convection libre)
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Figure 21 : Variation du nombre de Nusselt moyen en fonction du rapport de conductivités
thermiques pour différentes mode de convection.
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V.5 Influence de I’angle d’inclinaison
V.5.1.pour un tube de longueur infini

L’ effet del’inclinaison du tube sur |’ épaisseur locale du film liquide et sur le

nombre de Nusselt local est représenté sur les figures (22,23) , alors que la

figures (24) représente la variation du nombre de Nusselt moyen en fonction de

I”inclinaison de tube par rapport a un tube horizontal.

Sur la figure 22 nous observons, pour chagque angle d’inclinaison, que I’ épaisseur de film liquide est

une fonction monotone croissante de la position locale angulaire. Nous observons aussi que le film de
condensat devient de plus en plus épais lorsqu'on augmente I'angle dinclinaison, cela est due a
I'accumulation du condensat au bout du tube. Comme le coefficient de transfert de chaleur est
inversement proportionnel a I'épaisseur du film de condensat, il sensuit que le transfert de chaeur
diminue lorsgu'on fait augmenter I'inclinaison a cause de I'augmentation de la résistance thermique du
film liquide.

Pour un tube infiniment long, on peut dire que la position horizontale (angle d’'inclinaison : o = 0) est
la position optimal e pour laguelle on aura un meilleur transfert de chaleur.

Sur lafigure 24, nous observons que la variation du nombre de Darcy n'a pas
d'effet sur le transfert de chaleur lorsqu'on fait varier I'inclinaison du tube.
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(/R)
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0,000 T T T T T T T T T T T T T
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Figure 22 : Variation locale de I'épaisseur du film liquide pour différentesinclinaisons
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Figure 23 : Variation locale du nombre de Nusselt moyen pour différentesinclinaisons
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Figure 24 : Variation du nombre de Nusselt moyen en fonction del'inclinaison
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V.5.2 Influence de I'angle d’inclinaison pour un tube de longueur fini
Pour connaitre I’ effet de I'inclinaison a de tube, nous avons tracé le nombre de Nusselt moyen pour
différentes rapport D—(rapport de la longueur de tube par rapport a son diamétre équivalent) en
€

fonction de I'inclinaison a du tube, pour une excentricité, une perméabilité de I’ épaisseur de la couche
poreuse et un mode de convection donnés.

Afin de mieux apprécier les variations, nous avons représenté le rapport du nombre de Nusselt moyen
du tube par rapport au nombre de Nusselt moyen relatif a la position horizontale. Le résultat montre
gue pour une longueur fini donnée, il y auraun angle optimal pour lequel le nombre de Nusselt moyen
est maximal. On observe aussi que cet angle optimal diminue a chaque fois gu’on augmente la

longueur du tube par rapport a sont diamétre équivalent. Pour des conditions bien définies (Cf. figure
25), cet angle vaut 50° pour un rapport DL =2 et 25° pour un rapport DL =4,
e e

Cette augmentation dépend du mode de convection choisi, 10% pour le mode de convection libre a
13% pour le mode de convection forcée pour un nombre de Da=10"° et une épaisseur H =4x107 et une

excentricité de 0.6.

A partir d'un rapportDLe =40, on n'observe plus d'angle optimal et le coefficient de transfert de
chaleur moyen pour une inclinaison donnée devient inférieur par rapport a celui de la position
horizontale. On peut aussi dire gqu’ a partir de é =40 on peut assimiler le tube de longueur fini aun

tube infiniment long.
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Figure 25: Variation du nombre de Nusselt moyen en fonction del'inclinaison
(Mode de convection libre, tube de longueur finie)

1’2 T T T T T T T T T T T T T T
——m— —
11 /_/_/./- - = |/De=2. |
l/./.
T " . m mma
1,0 P = B S S
[ T
:d
Z 0,94 —
\>
o ~ L}
i 1 ] , A = L/De=6.
Z o8- Da=10",F=0.1,e=0.6,H=4*10",Rc=3 i
) . L/De=10.
N\
\\
0,7 RN -
\* L/De=20.
1 ° LiDe=40.
0’6 T T T T T T T T T T T T T T T T T
-10 0 10 20 30 40 50 60 70 80 90
o (degré)

Figure 26 : Variation du nombre de Nusselt moyen en fonction del'inclinaison
(M ode de convection for cée, tube de longueur finie)
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Conclusion générale

La présente étude a pour objet I'analyse de I’ effet de I'insertion d’ une couche poreuse sur le
transfert de chaleur lors de la condensation en film d’ une vapeur pure autour d’un tube incliné
de section elliptique.

A cet effet, un modéle mathématique, basé sur la théorie de Nusselt pour la couche fluide et
sur le modéle de Darcy Brinkman pour la couche poreuse, a été établi. Les champs dynamique
et thermique au sein de la couche fluide et de la couche poreuse ont été obtenus
analytiguement tandis que I'équation de I'épaisseur du film liquide a été résolue
numériquement par la méthode de Runge Kutta d’ ordre 4.

Les résultats portant principalement sur I’ épaisseur du film de condensat et sur le coefficient
de transfert de chaleur représenté par le nombre de Nusselt, montrent une dépendance de ces
parameétres par rapport aux nombres adimensionnelles de Darcy (Da), Grashof (Gr), Jacob
(Ja), issus de la formulation mathématique de notre probléme, par rapport a |’ épaisseur de la
couche poreuse H’

Ainsi nous avons pu noter I’amélioration du coefficient de transfert de chaleur par insertion
d’une fine couche poreuse de forte perméabilité lors de la condensation de la vapeur pure
autour de la surface externe d'un tube de forme elliptique. Les résultats montrent aussi
I’ existence d’ une épaisseur optimale au dela de laquelle le coefficient de transfert de chaleur
diminue pour les faibles perméabilités. Nous avons aussi pu observer qu’ un tube de longueur
finie, pour un rapport L/De donné et une inclinaison donnée, présente un meilleur coefficient
de transfert de chaleur qu’ un tube de longueur infinie.

Une continuité de ce travail, consiste a éudier et introduire |I'effet microscopique et
macroscopique d'inertie dans I'équation du champ dynamique ainsi que I'effet de la

dispersion thermique dans |’ équation de la chaleur.
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ANNEXE 1

0 0
Qx+dqu+dx - qux = (Qx + QX ]{qx + : j - qux

OX OX
oq 0Q 0Q, 04, . »
=Q,q, +Q, T dx + g, T dx + T D g2
Qe +Qx OX G OX OX OX Q0
0
=— dx
aX(qux)

M éthode Runge Kutta- M éhodes d’intégration numérique destrapézes

On peut écrire |’ équation donnant I’ épaisseur du film liquide sous laforme :

*

* x 2 ] * 4 * x 2 * 3 ag
l=|ag+to, A+a, A +a; A +a, A |+| o+ B A+, A + B, A |——
0 X
D * * 2 * 3 a;
t | Vo T VATV A+ A | —
2L 3
z
Equation différentielle du type:

dA

a5 f(A,¢)

AVec :

* * 2 * 3 x4 D * * 2 * 3 ag
oy —1+o, A+to, A +a; A +a, A +i Vot Vi A+ Y, A +y3A .

f(a¢)= o

(ﬂo 4, £+ﬂzf+ﬂ3f]

%+ Pour résoudre cette équation on utilise La méthode de Runge — Kutta (d' ordre 4) :

L’ algorithme de cette méthode est donné par :

At

o A=A, +E{ f(At)+ 2f[Zi+;,tH;J + 2f[Zi+;,tH;J + f(KHl,tm)]



Avec .

o Al=A+ 2t
2 2

o Zi+1=Ai+£f(Ki+l,t 1J
2 2 2 i+5

o A=A +At f[an,t 1}
2 i+5

% Pour le départ de L’ algorithme de Runge — Kutta on fait appel ala méthode de Newton.

L’ algorithme de Newton est le suivant :

f(x)=0
bosa
1) calcul de f(x,)et f'(x,)

f'(x, )estledérivé premier de f (x,)
2)calcul de x, = X, —M
f(%)
3)test deconvergence:

S |% —x,|<e alors x, estlasolutiondela fonction f(x)=0
Snonx, = x, retour al'itape 1

% Méthode de trapeze :
Pour le calcul del’intégral

X, =a
X, =b
avec _
|_|:b a
n
Xi :X|—1+H



ANNEXE 2

L a natur e des problemes de la condensation en film et de la convection naturelle

1.2 Description :
Le probléme de convection naturelle est représenté sous sa forme la plus simple sur la figure (1-a).

Sur cette figure, nous voyons une plague verticale isotherme qui refroidit le fluide en contact avec
ele. L' écoulement du fluide qui refroidit est dirigé vers le bas ; la figure serait inversée si la plaque

était plus chaude que le fluide adjacent aors le fluide s écoule vers |e haut.

[sat"d. vapor
T=T

satb

a: convection naturelle b : condensation en film

Figure 1: couchelimite de condensation et de convection

la figure (1-b) correspond au probléme de condensation en film sous sa forme la plus simple; une
plaque verticale isotherme refroidit une vapeur pure, cette derniére se condense et forme un film
liquide sur la plague.

Le film liquide formé est trés mince et il s écoule le long de la plague pour former une sorte de
couche limite, comme indiqué sue la figure (1b). Tandis que la convection naturelle peut porter le

fluide vers le haut ou vers le bas, |a condensation sous forme de film peut seulement faire écouler le



fluide versle bas. Latempérature danslefilms dévede T, surlaparoi a Ty, alasurfacelibre du

film.
Dans les deux problémes, mais plus particuliérement dans la condensation en film, la couche limite
de la convection naturelle et I’ épaisseur du film liquide sont supposées étre assez minces afin de

pouvoir utiliser I'approximation ou |I’hypothése de couche limite dans les equations de bilan de

quatité de mouvement et d’énergie. La couche de condensation O et la couche de convection o t
sont étroitement liées.
o et ¢, sont approximativement égaux quand le nombre de Prandtl Pr est del’ ordre de |’ unité.

Dansle casou Pr)l lacouche de condensation & peut excéder la couche de convection s, . Nous
traitons le cas pour lesquel 6 = 6, dans notre analyse.

1.3 Equations gouvernantes :
L’équation de mouvement pour la condensation en film laminaire et la convection naturelle

laminaire s écrit comme suite :

u8—u+va—u ——d—P+g+ a_2u (1)
P o) T ey

Dans les deux problemes le gradient de pression est le gradient de pression hydrostatique en dehors
de lacouche limite.

dP dP
convection naturelle condensation en film

L’ équation (1) devient :

ou  du o°u . .

u—+v— |= - +u— Condensation en film
p( ~ 8yj 9lo-py) 2.

ou ou d%u ,

U— +V— | = - + Convection naturelle
p[ ~ ayJ g(p-r.) v
Les conditions aux limites sont
u(y=0)=0 Pas de mouvement ala paroi pour les deux phénomenes.

La deuxieme condition aux limites pour le probleme de condensation en film est différente par

rapport au probléme de convection naturelle,



ou : : - S o
— =0 Condensation : contrainte de cisaillement nulle al’ interface liquide-vapeur

ayy:é‘

ul y=6 = 0  Convection naturelle : pas de mouvement du fluide en dehors de &,

Dans la convection naturelle: le terme générateur de mouvement est représenté par le terme

(,o—pV )g dans I’ équation d’ écoulement, la densité p change avec la température (approximation
de Boussinesqg), ains il est impossible de résoudre les équations d écoulement et d énergie
indépendamment |’ une par rapport al’ autre.

Dans |la condensation en film : la deuxiéme condition aux limites pour I’ équation de mouvement

implique I'épaisseur du film 6§  mais pour calculer |I'épaisseur 5 nous devons faire un bilan
énergétique sur le film pour découvrir combien la chaleur latente et ainsi combien a-t-il absorbé de

condensat, ce qui introduira (T, —T,, ) dans|’équation de mouvement.

1.4 Convection forcée et convection naturelle combinée :
Quand la convection forcée le long d’'une paroi verticale par exemple, se produit a une vitesse

relativement faible, mais a un taux de température relativement élevé, les changement résultants de
densité peuvent provoquer un processus superposée de convection (convection mixte). Nous savons
gue le nombre sans dimension de Grashoff Gr intervient dans la convection naturelle tandis que le
nombre de Reynolds Re intervient dans la convection forcée; on peut alors estimer |'importance
relative de la convection naturelle et de la convection forcée par le rapport suivant :

= Gr

Re?
Si F< 1 : écoulement en convection forcée.
Si F=1 : écoulement en convection mixte.

Si F> 1 : écoulement en convection libre ou naturelle.
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