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Introduction

L'hélium, bon fluide caloriporteur, est largement utilisé depuis les années 60
comme réfrigérant dans les circuits de refroidissement des systémes supraconducteurs, et
principalement dans des chaines d'aimants de grands accélérateurs de particules
(C.E.R.N., «DESY», etc.) et de la fusion contrdlée («Tore supra»).

La détermination des propriétés hydrodynamiques et thermiques de I'hélium
est essentielle pour la conception de ces dispositifs de réfrigération. L'utilisation de
I'hélium a deux phases & 4,2 K sous la pression atmosphérique est 'une des voies
possibles par l'intérét de la réserve thermostatique qu'elle représente. Elle conduit a
I'étude des caractéristiques des écoulements d'hélium & deux phases.

De trés nombreuses études sur les écoulements & deux phases eau-air et eau-
vapeur ont été effectuées pour la réfrigération et la sécurité des centrales nucléaires. On
trouve pour ces écoulements des visualisations trés complétes dés les années 70. Elles
font ressortir la grande diversité des répartitions géométriques des écoulements a deux
phases. Ces études largement reprises dans plusieurs ouvrages de synthése (G. F. He-
witt, D. N, Roberts, 1969, D. Butterworth, G. F. Hewitt, 1977, A. E. Bergles et al.,
- 1981) permettent de considérer le domaine comme bien connu pour ces fluides. En effet,
les cartes d'écoulements, les pertes de charge et les conditions de transfert thermique sont
maintenant bien établies pour ces fluides et calculables.

Par contre, peu d'études concernent I'hélium qui, jusqu'a une époque
récente, était utilisé dans des systémes de petite taille ne justifiant pas ou ne permettant
pas d'entreprendre des travaux d'ampleur nécessaire 4 la connaissance des écoulements
d'hélium «diphasique». D'autre part, la grande différence de propriétés thermophysiques
entre les mélanges eau-air, eau-vapeur et 'hélium liquide-vapeur interdit toute approche -
comparative,

On trouve dans la littérature récente quelques travaux sur les écoulements
d'hélium a deux phases que I'on citera dans la premiere partie. Ils concernent un aspect
particulier du probleme : étude des coefficients d'échange thermique en écoulements
verticaux sans corrélation possible avec la géométrie de 1'écoulement (A. Khalil, 1982,
V. V. Klimenko, 1982, 1985, 1988) , étude des pertes de charge (A. Khalil, 1982,
H. Katheder, M. Siisser, 1991), etc.

La taille des projets actuels (C.E.R.N., «Aleph», «Delphi», «DESY», «Tore
suprax, etc.) justifie une étude approfondie et compléte des propriétés de réfrigération des
écoulements d'hélium diphasique et de leur géométrie associ€e.

On présente ici les résultats de I'étude expérimentale d'écoulements
horizontaux d'hélium dans des conduits de diametre 0,010 m, pour des débits compris
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entre 1,5.10-3 kg/s et 6,0.103 kg/s, au voisinage de la pression atmosphérique. On
obtient une grande diversité de géométries d'écoulements & deux phases : écoulements
annulaires stratifiés a interface ondulée (vagues et dépot par ces derniéres d'un film en
paroi intermittent), annulaires intermittents (fortes vagues qui heurtent par intermittence la
paroi supérieure du conduit, laissant ainsi un film en paroi) et a dispersion de goutteleites
dans la vapeur. L'originalité de cette étude est de pouvoir comparer la visualisation des
écoulements, les échanges thermiques locaux qui caractérisent les mécanismes de
transfert avec chaque phase et les échanges thermiques moyens que l'on peut associer aux
cas pratiques.

Aprés un premier chapitre d'introduction générale, on présente dans le
chapitre II les différentes géométries d'écoulements horizontaux d'hélium diphasique qui
ont été visualis€es (E. Sauvage-Boutar, C. Meuris, J. Poivilliers, M.-X. Francois,
1988). On y associe quelques concepts de modélisation concernant la dynamique de ces
écoulements. On effectue ensuite une analyse (bibliographique) des mécanismes de
transfert thermique qui seront rencontrés dans la présente étude, a savoir la convection
forcée, I'ébullition nucléée, le couplage de ces deux mécanismes et le phénomeéne
d'asséchement en paroi (dryour). On insiste en particulier sur le caractére non établi du
transfert thermique dans les écoulements, sur les critéres et grandeurs associés aux
mécanismes d'ébullition.

Dans le chapitre III, on présente le dispositif expérimental utilisé. On expose
la méthode d'obtention des écoulements d'hélium diphasique et de mesure de leurs
caractéristiques dynamiques. On décrit ensuite la méthode de mesure du coefficient
d'échange thermique, c'est-d-dire des températures de paroi, et on effectue une simulation
numérique sur les «cellules-tests».

Le chapitre IV est consacré a la présentation de l'ensemble des résultats
expérimentaux et de leur proposition d'interprétation. Dans un premier temps, on décrit la
méthode choisie pour l'analyse thermique, tant avec une cellule en acier inoxydable de
longueur 0,15 m qu'avec des cellules en cuivre de longueurs 0,15 met 7 m.

On étudie d'abord les échanges thermiques locaux dans un conduit en acier
inoxydable. L'étude permet de dégager successivement : |

— l'existence d'une ébullition nucléée en écoulement sous-refroidi ou
saturant qui est «retardée» dans les écoulements par rapport au bain en raison de la
présence d'une fine couche limite thermique ;

— la qualification des régimes d'établissement de la couche limite
thermique avec les valeurs particuliéres obtenues pour les présents écoulements ;

— l'intervention des différents mécanismes d'échange décrits au
chapitre II selon les types d'écoulements de réfrigération considérés ;
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— la participation enthalpique de la phase gazeuse et le temps de
relaxation du phénomeéne thermique associé ;

— l'influence sur les processus d'échange de la rupture locale d'un
film liquide en paroi et de la présence de «micro-gouttes» en suspension dans la phase
gazeuse.

Ces résultats sont ensuite analysés en terme de coefficient de transfert
thermique et étudiés en fonction des parameétres d'écoulement que sont le débit, le titre
massique, l'effet d'établissement. Ils apportent des informations tout a fait nouvelles sur
les performances réfrigérantes des écoulements d'hélium diphasique.

La deuxiéme partie du chapitre est consacrée aux cellules en cuivre, On
reprend la méme méthodologie avec cette fois I'important effet de moyenne di 4 la grande
conductivité thermique du cuivre. Les résultats confirment ceux obtenus avec la cellule en
acier inoxydable et permettent de définir trois types d'échange thermique :

— I'ébullition nucléée dans la phase liquide, I'évaporation du film
intermittent en paroi en alternance avec la convection forcée dans le gaz «humide» (gaz
chargé de micro-gouttes), dans les écoulements annulaires stratifi€és ou annulaires
intermittents ;

— I'ébullition nucléée dans la phase liquide et la convection forcée dans
le gaz «humide» en écoulements stratifiés a faibles vagues ;

— la convection forcée dans le gaz chargé de gouttelettes en
écoulements dispersés.

Cette seconde étude met aussi en évidence une crise d'ébullition généralisée
trés différente de celle observée avec la cellule en acier inoxydable.

Cette theése présentant un caractére industriel, on propose une application qui
utilise les propriétés de I'hélium. La présente étude est limitée aux écoulements d'hélium
diphasique sous la pression atmosphérique en circuit ouvert. Elle conduit 4 envisager une
boucle de circulation avec une pompe a hélium liquide. Dans ces conditions, outre la
diminution de la consommation d'hélium, l'exploration des écoulements diphasiques aux
basses pressions est envisageable. On peut ainsi étre amené & étudier d'autres géométries
d'écoulements. Le prototype d'une pompe destinée au transfert d'un débit volumique
d'hélium compris entre 3.10% m3/s et 55.106 m3/s est mis au point.




PREMIERE PARTIE

ETUDE THEORIQUE






CHAPITRE PREMIER

INTRODUCTION DU SUJET






19

1.1. — Hiétorique de la Cryogénie et des applications qui
utilisent 1'hélium

La Cryogénie est la production des basses températures, c'est-a-dire des
températures inférieures a la température du point de solidification de l'eau. Les basses
températures peuvent étre repérées par rapport & quelques températures typiques :

Tableau I. — Quelques températures typiques (mesurées sous la pression atmosphérique)

Référence Température (K) Température (°C)
Corps humain 310 37
Ambiance 293 20
Point triple de l'eau 273 0
Oxygene liquide 90 -183
Azote liquide 77 -196
Hélium liquide 4 -269
Z&ro absolu 0 -273

La Cryogénie apparait lors de la liquéfaction de l'oxygéne qui est obtenue par
L. Cailletet et R. Pictet en 1877. C'est le premier gaz de I'air ambiant qui est liquéfié.
Prés de vingt ans plus tard, en 1895, C. Linde met au point des liquéfacteurs d'air. De
son cbté, J. Dewar parvient a liquéfier I'hydrogeéne en 1898. Dix ans plus tard,
H. Kamerlingh Onnes liquéfie I'hélium. Et en 1911, il découvre la propriéié de
supraconductivité du mercure  trés basse température.

Les années 30 voient I'important développement des fréons comme agents
réfrigérants. Cest aussi & cette époque que l'on découvre la superfluidité de I'hélium,

De nos jours, les composants de l'air tels que l'azote et l'oxygéne sont
largement utilisés a l'état liquide pour la conservation des aliments, l'argon pour les
applications en métallurgie.

La liquéfaction des gaz naturels permet de transporter plus aisément ces
sources d'énergie en grandes quantités. Leur exploitation a favorisé une meilleure
compréhension des propriétés des matériaux i basse température.

Depuis 1960, les fluides cryogéniques tels que I'hydrogéne et 'oxygeéne
liquides sont utilisés comme carburants ou comburants dans les engins spatiaux qui sont
ainsi allégés.

Les applications médicales sont quant & elles de plus en plus
nombreuses : conservation d'organes, diagnostics médicaux par résonance magnétique
nucléaire, etc.

De nombreuses applications de la Cryogénie au domaine militaire se sont

développées ces dernitres années : détecteurs extrémement petits et ultrasensibles de
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l'énergie électromagnétique de moteurs et de générateurs & propulsion, effets quantiques
dans des supraconducteurs qui permettent de détecter des champs magnétiques de faible
bruit, cavités supraconductrices qui sont utilisées comme filtres ou stabilisateurs de
fréquences.

Certains métaux et alliages deviennent supraconducteurs a trés basse
température. Ils peuvent constituer des éléments de circuits €lectroniques pour des
applications militaires ou civiles. On développe ainsi des circuits de détection de faible
fréquence et de petite taille.

La Physique des hautes énergies et des particules élémentaires profite du
développement des supraconducteurs depuis les années 70. Des aimants
supraconducteurs sont développés. Ainsi, les chaines d'aimants remplacent les aimants
«classiques» individuels. On utilise alors de longs circuits de réfrigération, le plus
souvent & 'hélium liquide.

La production d'énergie par la fusion de noyaux légers tels que le deutérium
ou le tritium est maintenant relativement bien maitrisée. L'exploitation de ce mode de
production d'énergie nécessite 'utilisation d'aimants supraconducteurs, donc le recours

aux circuits de refroidissement, notamment & I'hélium liquide.
1.2. — Intéréts des études de 1'hélium diphasique a 4,2 K

De tous les fluides cryogéniques, 'hélium présente le comportement qui est le
plus proche d'un fluide idéal. Ceci est principalement dii & son faible potentiel
intermoléculaire. Ainsi, I'nélium a le point critique le plus bas : T, =35,2 K,
Per = 2,23 bar.

L'hélium a 1'état liquide est exceptionnel dans la mesure ou il peut exister
sous deux états différents : IAélium liquide normal ou «hélium I» dont les caractéristiques
sont celles des fluides classiques et I'hélium superfluide ou «hélium II» dont les
propriétés sont explicables par la mécanique quantique (voir figure 1).
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p (atm)

100 £
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- liguide
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1
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Figure 1. — Diagramme de phases p(7) de 'hélium He*
(S. W. Van Sciver!, 1986)

La faible viscosité et la bonne chaleur spécifique de 1'hélium liquide normal et
de 'hélium gazeux leur conférent respectivement des propriétés de transport et de
diffusion de la chaleur particuliéerement intéressantes. Le nombre de Prandtl est proche de
l'unité au voisinage de la pression atmosphérique ; la viscosité dynamique qui est un
paramétre de transport de la matiere et la diffusivité thermique sont alors du méme ordre
de grandeur. Ceci assure un bon transport de I'énergie. L'hélium liquide normal seul ou
en équilibre avec la phase gazeuse constitue donc un excellent fluide caloriporteur. On
utilise donc généralement I'hélium liquide normal seul dans un état «supercritique»
(pression de Y'ordre de plusieurs dizaines de bars) ou I'hélium «diphasique» (liquide et
vapeur saturants) a une température saturante voisine de 4,2 K sous la pression

atmosphérique.

1 Voir référence bibliographique n° 1 en fin d'ouvrage.






CHAPITRE I

SYNTHESE THEORIQUE ET BIBLIOGRAPHIQUE






25

2.1. — Caractéristiques des écoulements diphasiques
2.1.1. — Configurations des écoulements diphasiques
a. — Configurations d'écoulements

On considére ici les écoulements «diphasiques» liquide-vapeur a un seul
composant et «monodimensionnels» ; la direction de l'écoulement pouvant etre
horizontale, verticale ascendante ou verticale descendante. La circulation se fait dans un
conduit cylindrique.

La connaissance de la répartition spatiale et temporelle des phases liquide et
gazeuse dans I'écoulement, que l'on appelle configuration, constitue une premicre
description de I'écoulement. Chaque configuration d'écoulement correspond 2 une
distribution géométrique donnée. C'est la visualisation des écoulements qui a rével€ les
différentes géométries.

On présente ici les configurations les plus couramment observées. On s'est
plus particuliérement intéressé aux écoulements horizontaux pour lesquels l'effet de
gravité fait apparaitre des écoulements asymétriques par rapport aux écoulements
verticaux ; on observe ainsi des écoulements a stratification des deux phases.

G. E. Alves? (1954) propose le premier une classification des €coulements
diphasiques horizontaux «eau-air» en conduits cylindriques :

— «écoulement a bulles» : écoulement dans lequel les bulles se
déplacent dans la partie supérieure du tube 2 la méme vitesse que le liquide. Ce type
d'écoulement correspond 2 de trés grands débits massiques du liquide et a de es faibles
titres massiques de vapeur

Figure 2. — Ecoulement horizontal 4 bulles
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— «écoulement stratifié a interface lisse» ; écoulement caractérisé par

une stratification nette entre les deux phases

Figure 3. — Ecoulement horizontal stratifié a interface lisse

— «écoulement stratifié & vagues» : écoulement dans lequel le
glissement de la phase gazeuse par rapport a la phase liquide provoque une déformation

de l'interface

Figure 4. — Ecoulement horizontal stratifié & vagues

-— «écoulement & poches de vapeur» (ou «écoulement intermit-
tent») : alternance de poches de vapeur et de liquide dans la partie supéricure du tube

Figure 5. — Ecoulement horizontal & poches de vapeur

— «écoulement A bouchons liquides» (ou écoulement intermit-
tent) : écoulement dans lequel le liquide vient heurter la partie supérieure du tube,
empéchant ainsi la circulation de la vapeur

Figure 6. — Ecoulement horizontal & bouchons liquides
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—— «écoulement annulaire» : écoulement qui comporte un film liquide

en paroi

Figure 7. — Ecoulement horizontal annulaire

— «é&coulement annulaire dispersé» : écoulement 2 film liquide en paroi

et & dispersion de gouttelettes au centre

Figure 8. — Ecoulement horizontal annulaire dispersé

— «écoulement 3 dispersion de gouttelettes» : le liquide forme un

brouillard dans la vapeur

—-

Figure 9. — Ecoulement horizontal a dispersion de gouttelettes

On peut par exemple observer ces configurations d'écoulements lorsque 'on
augmente progressivement le titre massique de vapeur (fraction massique de vapeur) a
débit massique constant. Pour les faibles débits, on peut passer de I'écoulement & bulles,
a I'écoulement & poches de vapeur, puis A I'écoulement stratifié€ lisse, et enfin a
I'écoulement stratifié a4 vagues. Pour des débits plus élevés, on peut passer de
I'écoulement intermittent, a 1'écoulement annulaire, puis & 'écoulement dispersé. Pour
simplifier, on représente ces deux cas de figure sur un méme schéma (voir figure 10).
Les configurations d'écoulements dépendent donc du débit et du titre massiques.
I'écoulement peut &tre créé dans des conditions de plus ou moins bonne stabilité et
perturber en particulier l'interface liquide-vapeur dans les écoulements stratifiés. Ceci
peut expliquer les différences entre les conditions d'obtention des configurations

présentées par différents auteurs (voir paragraphe c).
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: écoulement de liquide sous-refroidi

: écoulement sous-refroidi a ébullition nucléée locale
: écoulement saturant & bulles

: écoulement intermittent a poches de vapeur

: écoulement stratifié a interface lisse

: écoulement stratifié A vagues

: écoulement intermittent 2 bouchons liquides

: écoulement annulaire

¢coulement annulaire dispersé

écoulement dispersé

: écoulement de vapeur «surchauffée»

RS QUED QW

Figure 10. — Configurations d'écoulements diphasiques horizontaux
a débit constant et  titre massique croissant

Les écoulements horizontaux sont souvent comparés aux €coulements
verticaux ascendants plut6t que descendants, car ces derniers ne font pas intervenir la
gravité et sont donc de configurations symétriques. G. F. Hewitt, D. N. Roberts?® (1969)
ont particuliérement étudi€ les écoulements d'eau verticaux ascendants. Ils proposent la

classification suivante ol les configurations sont semblables & celles des écoulements
horizontaux :

Figure 11. — Ecoulement vertical a bulles
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Figure 12. — Ecoulement vertical 3 poches de vapeur

Figure 14. — Ecoulement vertical annulaire

Figure 15. — Ecoulement vertical annulaire dispersé

Figure 16. — Ecoulement vertical a brouillard
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b. — Parameétres d'écoulements

Les parameétres d'un écoulement diphasique couramment utilisés sont la
vitesse, les débits massique et volumique, les fractions massique et volumique des deux
phases. Ces parameétres sont définis de la fagcon suivante lorsque l'on considére un
écoulement «monodimensionnel» (les grandeurs dépendent seulement du temps et d'une

variable d'espace prise selon 1'axe de I'écoulement) :

— débit massique de l'écoulement diphasique : m;

— débits massiques respectifs des phases liquide et gazeu-
se :ny = PiViSretm, = p,V,S, ol =y + iy, ; pret p, sont les masses volumiques
des phases liquide et gazeuse respectivement ; Vet V), leurs vitesses moyennes dans le
conduit ; S; et S, les aires qu'elles occupent ;

— débit massique par unité d'aire de la section de I'écoulement ou

vitesse massique : G m% ot § =5, + S, est l'aire de 1a section du conduit ;

— vitesses massiques respectives des phases liquide et gazeu-

se : G1=@S’-ct('}v=rg——ly—avecG'=G;+Gv;

— débit volumique de 'écoulement diphasique : Q;
— débits volumiques respectifs des phases liquide et gazeu-

se : O="et O,=avec Q=0+ 0y;
pPi Pv
— titres massiques (ou fractions massiques) respectifs des phases

Hetx="2;
m m

liquide et gazeuse : 1 -x =
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— taux volumique de la phase liquide : 1 - = %L et taux volumique de

la phase gazeuse (ou «fraction de vide») : o =5,

S 2
— titres volumiques respectifs des phases liquide et gazeu-

Ql Qv
se 1 1-f=%etf=="—;
Q Q

— vitesses moyennes respectives des phases liquide et gazeuse dans la

my _ (1-x)m _ G, m.y, _&_
piSt pdl-a)S pll- ) puSy P’

— vitesses «superficielles» ou «apparentes» respectives des phases

etV, =

direction de I'écoulement ; V; =

liquide et gazeuse qui sont définies par rapport au débit volumi-

. =%=ﬂ=@=mw———(l-xﬁ t =Q}=-£‘LV—=@=&'i
W= =08t TS TS o o

¢. — Cartes d'écoulements

Les configurations d'écoulements horizontaux et verticaux sont généralement
présentées sous forme de cartes de classification a deux coordonnées. Selon les auteurs,
les coordonnées sont différentes. Aussi, toutes les cartes ne sont pas facilement
comparables entre elles et ne sont vérifiées que par un certain nombre d'expériences. I
semble que l'on ne puisse pas préconiser une carte plus qu'une autre.

La carte la plus souvent utilisée est celle de G. F. Hewitt, D. N. Roberts?
(1969) qui est donnée pour l'eau, mais qui peut s'€tendre a d'autres fluides sous réserve

de vérification expérimentale. Elle s'applique aux écoulements verticaux ascendants. Elle

comporte en abscisse l'accélération «apparente» de la phase liquide py j i et en ordonnée

celle de la phase gazeuse p, j, % (voir figure 17).
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Figure 17. — Configurations des écoulements verticaux ascendants,
cas de l'eau ( G. F. Hewitt, D. N. Roberts3, 1969)

H. K. Zust, W. B. Bald* proposent en 1981 une carte plus facilement
exploitable puisqu'elle exprime la vitesse massique G en fonction du titre massique x
(voir figure 18). Elle correspond & un écoulement vertical ascendant d'hélium.
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Figure 18. — Configurations des écoulements verticaux ascendants,
cas de I'hélium (H. K. Zust, W. B. Bald4, 1981)

Historiquement, O. Baker> (1954) propose le premier un diagramme des
gcoulements horizontaux qui s'applique plutdt aux hydrocarbures. Il représente la
variation de la vitesse apparente de la phase liquide j; en fonction de celle de 1a phase
gazeuse j, (vitesses qui n'ont pas de sens physique, mais qui sont calculables a partir de
la détermination de Gy et G,,, voir figure 19). J. M. Mandhane, G. A. Gregory, K. Aziz6
(1974) retrouvent un diagramme qui se superpose bien au précédent dans le cas d'un

systéme eau-air.
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- . cCas <huile-air. (O. Baker3, 1954)

Figure 19. — Cartes de configurations d'écoulements horizontaux

Une étude théorique est faite par Y. Taitel, A. E. Dukler’ en 1976. ils
obtiennent des frontieres entre les différents types d'écoulements qui sont proches de
celles obtenues par J. M. Mandhane, G. A. Gregory, K. Aziz® (1974) dans le cas d'un
¢coulement horizontal eau-air (voir figure 20).
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annulaire
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: théorie pour un écoulement horizontal (Y. Taitel,

A. E. Dukler’, 1976)

: expériences pour un écoulement horizontal .eau-air.
(J. M. Mandhane, G. A. Gregory, K. Aziz6, 1974)

Figure 20. — Cartes de configurations d'écoulements
horizontaux expérimentales et théoriques

Plus récemment, E. Sauvage-Boutar, C. Meuris, J. Poivilliers, M.-
X. Frangois® (1988) visnalisent les différentes configurations d'un g€coulement
horizontal d'hélium (voir figure 21). Leurs observations ne s'accordent pas bien avec
celles obtenues par J. M. Mandhane, G. A. Gregory, K. Aziz® (1974) dans le cas de
l'eau et avec les courbes de transition proposées par la théorie de Y. Taitel, A. E. Dukler’
(1976). Toutefois, les résultats ne se contredisent pas.
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| écoulement stratifié lisse
0,1 .
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0 0,2 0,4 0,6 0,8 1,0
titre massique de vapeur x

résultats expérimentaux de E. Sauvage-Boutar er al. :
a : écoulement intermittent
o : écoulement annulaire ou annulaire dispersé
» : écoulement dispersé
— : théorie de Y. Taitel, A. E. Dukler

Figure 21. — Comparaison des configurations d'écoulements
horizontaux d'hélium diphasique obtenues par
E. Sauvage-Boutar, C. Meuris, J. Poiviiliers, M.-X. Frangois® (1988)
et de la théorie de Y. Taitel, A. E. Dukler’ (1976)

Les configurations d'écoulements diphasiques sont en général observées dans
le cas de l'eau, d'huiles et de réfrigérants. Pour les fluides cryogéniques tels que l'azote
et I'hélium, on n'observe qu'exceptionnellement I'écoulement 2 bulles et 'écoulement a
poches de vapeur (D. Steiner?, 1986, pour l'azote, D. Steiner?, 1986, H. Ogata,
S. Satol0, 1974, E. Sauvage-Boutar, C. Meuris, J. Poivilliers, M.-X. Frangois?, 1988,
. pour 'hélium, n'observent pas ces configurations d'écoulements). En effet, I'écoulement
a bulles nécessite une vitesse de la phase liquide trés élevée que l'on ne rencontre que trés
rarement dans la pratique ( supérieure & 1 200 kg.s'l.mZ environ dans le cas de
I'hélium). Le faible rapport p;/ p, des fluides cryogéniques (p;/ p, =7,4 pour
I'hélium a 4,224 K et sous 1 atm) empéche la formation de poches de vapeur dans les
écoulements d'hélium diphasique. On observe généralement ces configurations pour un

écoulement & deux composants (eau-air, huile-air, etc., voir annexe A).
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2.1.2. — Concepts de modélisation des écoulements diphasiques

L'observation des écoulements diphasiques montre qu'ils sont, soit a
structure homogéne, soit & phases séparées, soit encore a structure intermédiaire. On
adopte souvent des modgles simples, afin de simplifier les équations qui régissent les
écoulements et de prévoir taux volumique de vapeur et pertes de pression. Il s'agit du
modele dit «<homogéne» et du modele dit «& phases séparées». En les présentant, on
introduit des notions de modélisation simples qui seront utilisées ultérieurement dans la

présente érude.
a. — Modele homogéne

La théorie de l'écoulement homogéne consiste & considérer le mélange des
deux composants comme un «pseudo-fluide» aux propriétés moyennes qui obéit aux
équations d'un écoulement a un composant. Les propri€té€s moyennes sont Ia vitesse, les
propriétés thermodynamiques (la température, la masse volumique) et la propriété de
transport (la viscosité).

Les différences de vitesse, de température, de propriétés thermophysiques
entre les deux phases entrainent des échanges mutuels de quantité de mouvement, de
masse et de chaleur. Si ces processus sont trés rapides par rapport & la vitesse
d'écoulement, particuliérement quand une phase est dispersée dans l'autre, on peut
supposer qu'il y a équilibre thermodynamique du mélange ; les valeurs moyennes des
propriétés sont alors égales 2 celles de chaque phase et on a un écoulement homogéne en
équilibre. C'est le cas des écoulements 2 bulles et des gcoulements a dispersion de
gouttelettes. Dans ces conditions, on peut appliquer les lois d'un écoulement
«monophasique».

Dans le présent travail, on se limite & un écoulement «monodimensionnel»
dans un conduit horizontal. On suppose que le fluide se comporte comme un mélange
homogene dont la masse volumique et la vitesse sont constantes dans tout le conduit.

Ainsi, la masse volumique moyenne peut s'exprimer en fonction de la
[fraction volumique de vapeur ¢ par .

pr=(1-a)p+op, (L
ou en fonction du fitre massique x par :

1 . 4-9  x )

Ph Pt Pv

Quant aux vitesses massiques des deux phases, elles sont €gales :
) . VS
G = (1-2)G =£’i§-i= ovil-a)  (3a)
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et
G, = xG = p,V,« (3.b)
On définit ainsi une vitesse homogéne :
: G _ G
v, = G = bt = Oy (4)
’ Pn  Pn Ph

et le débit massique est :
m=ppVpS (5)

Ainsi, le taux volumique de vapeur se déduit de I'égalité des formules 3.a et

pV(l-a) pYa

3.b: G= a5 - , SO1t ;
o= 1 = L 6)

Vi X p Xopi

en introduisant le parameétre de glissement g = %
{

Pour un écoulement homogéne, V, =V, donc :

1
o=—"""-—" (N
1+ ]-;x&

X pl
Quant i la viscosité homogéne, elle peut €tre estimée de différentes fagons
selon le type de fluide et d'écoulement :
— Hp = ou Uy =H, (8.2)
pour des écoulements dispersés de titres massiques x voisins de zéro ou un

respectivement ;
1 - 1-x ; x (8.b)
Hh Hi Hy
—up = (1- D + xphy (8.c) (A. Cicchitti eral.ll, 1960)

—ttp= -xP2 e xP2 4, (8.d) (A. E. Dukler, R. G. Cle-
pi Pv
veland!?, 1964)

En général, I'accord entre le modéle homogene appliqué au taux volumique
de vapeur « et les résultats expérimentaux n'est pas trés bon ; il se limite aux écoulements
fortement dispersés (Y. Taitel, A. E, Dukler?, 1976).

Pour un écoulement diphasique sous une pression proche de la pression
critique (pour I'hélium, p,, = 2,23 bar), la perte de charge vérifie le modele homogéne
quel que soit la configuration d'€coulement (V. E. Keilin, E. Y. Klimenko,
I. A. Kovalev!13, 1969, etc.). Pour des écoulements d'hélium diphasique de vitesse
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massique comprise entre 32 kg.s-t.m-2 et 104 kg.s'1.m-2 et pour une pression relative

p*= pi = (,6, on propose en général pour la perte de charge par unit€ de longueur :
cr

A 2
)

L
ott Ay =0,0054 + 0,396 4Re, 03 est le coefficient de frottement empirique ;
_pVid . : , :
Rep = m le nombre de Reynolds homogéne ; d le diaméire interne du conduit et
k

Hup = (1- X[ + Xy,

Application numérique & I'hélium : on considere un écoulement d'hélium diphasique dans
un conduit de diameétre intérieur 0,010 m, sous la pression atmosphérique. Pour un
écoulement 2 phases séparées (stratifié A vagues) de débit ra= 2.10-3 kg/s et de titre

massique x = 0,8 (voir expériences chapitre III), on a : (ALﬂ) =0,25.103 bar/m. Pour
1
un écoulement homogene ( dispersion de gouttelettes) de débit 1 = 6.10-3 kg/s et de titre

massique x = 0,95, on a : (ALﬂ) = 2,15.10"3 bar/m. Les présentes mesures confirment
2

les ordres de grandeur des pertes de charge précédentes. On constate que ces derniéres
sont trés faibles dans les écoulements d'hélium diphasique.

b. — Modgle A phases séparées

Lorsque les phases ont des propriétés et des vitesses différentes, chacune
d'elles doit étre considérée indépendamment. Ainsi, on établit les €quations de
conservation pour chaque phase ol 'on décrit leur interaction avec la paroi. On y associe
les équations d'interaction entre les deux phases. La contrainte de frottement étant
inconnue 2 l'interface, on ne peut pas écrire immédiatement les équations d'interaction &
l'interface. Il est nécessaire de faire un certain nombre d'hypothéses pour calculer les
pertes de charge et le taux volumique de vapeur.

Le plus simple est de considérer le systtme des deux phases ot, suivant le
point considéré, les propriétés thermophysiques et la vitesse 4 associer a I'écoulement
sont celles d'une phase ou de l'autre. Les hypotheéses sont donc les suivantes
(G. F. Hewitt, N. S. Hall-Taylor!4, 1970) :

— les deux phases s'écoulent séparément dans le conduit, le liquide
occupant l'aire (1-@)$ et le gaz l'aire oS (o représente la fraction volumique moyenne de

gaz a travers le conduit) ;
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— dans chaque région, la masse volumique et la viscosité sont
supposées constantes et égales & celles de la phase considérée. La vitesse est supposée
constante dans cette région (en réalité, le profil de vitesse est trés pointu méme en
écoulement turbulent ; cette hypothése est toutefois presque universellement acceptée) ;

— la contrainte de frottement pariétal T, est supposée constante quelle

que soit la phase en contact avec la paroi et a l'interface liquide-vapeur ;

h

zone diphasique
(épaisse)

écoulement du liquide

Figure 22. — Profil de vitesse en écoulement diphasique (C. Suzanneld, 1977)

Les vitesses massiques des phases liquide et gazeuse sont données
respectivement par les formules 3.a et 3.b.

Les deux phases s'écoulent généralement avec des vitesses différentes (les
vitesses sont égales dans le cas particulier de I'écoulement stratifié a interface lisse ot les

vitesses sont relativement faibles) ; la vapeur s'€coulant plus vite que le liquide. Le taux

1
Vyl-xPv
Vi X py

A titre d'exemple, on donne une expression du taux volumique de vapeur o

volumique de vapeur est donné par la formule 6: @ =
1+

et donc du glissement g. S. M. Zivilé (1964) considére un écoulement horizontal
annulaire eau-air. Il suppose les vitesses des deux composants suffisamment faibles pour
que les contraintes de frottement et le glissement soient négligeables. 1l applique alors a
I'écoulement diphasique «libre» (qui ne regoit pas de travail) et adiabatique le principe de
Saint-Venant. Le taux volumique de vapeur « doit alors minimiser la variation d'énergie
{qui se réduit a 'énergie cinétique compte tenu des hypotheses faites). Ceci conduit aux

expressions suivantes de oet g :

_ 1
o = 1’
1-x o 1/3
“T“‘)

Pi
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et de la formule 6, on déduit :

3
= _p_’)l (11)

Vi oy

Application numérique a I'hélium : on considére un écoulement d'hélium diphasique sous
la pression atmosphérique dans un conduit de diamétre intérieur 0,010 m. Pour un
écoulement A phases séparées (stratifié A vagues) de débit m = 2.10-3 kg/s et de titre
massique x =0,8, on a & = 0,89 et g = 1,95. On reviendra sur ces résultats dans le
chapitre IL

¢. — Modeles d'écoulements et échanges thermiques

Les considérations précédentes conduisent a appliquer au taux volumique de
vapeur ¢ et au glissement g le modele homogene pour les écoulements dispersés a bulles
ou i gouttelettes, le modele & phases séparées pour les autres configurations. Quant a la
perte de chargé, le modele homogeéne convient dans tous les cas.

Dans la pratique, et en particulier pour les écoulements d'hélium diphasique,
les deux phases ont un mouvement relatif permanent. On mesure par conséquent des
grandeurs physiques qui fluctuent dans I'espace et dans le temps. On considére donc
dans le présent travail des grandeurs «moyennées» dans le temps et pouvant €tre €valuées
localement ou moyennées dans l'espace. On est ainsi amené a considérer deux types de
coefficients d'échange thermique : des coefficients locaux associés a chaque phase et
moyennés dans le temps qui sont lié€s 3 des taux de mouillage moyennés dans le temps ;

des coefficients moyennés dans l'espace et le temps qui sont & associer aux calculs

pratiques.
2.2. — Echanges thermiques dans les écoulements diphasiques
2.2.1. — Echanges thermiques par convection forcée

L'étude de la dynamique des fluides et des transferts thermiques dans les
écoulements qui regoivent de la chaleur est nécessaire & la maitrise d'installations qui sont
fondées sur des transports de fluides et sur des circuits de condensation ou de
vaporisation. On est ainsi trés souvent amené 4 étudier les écoulements & deux phases qui
sont largement utilisés. On propose ici de présenter les mécanismes de transfert thermigue

qui interviennent dans ces écoulements : la convection forcée et 1'ébullition nucléée.
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Dans ce paragraphe, on s'intéresse a 'écoulement turbulent d'hélium li

en régime de convection forcée. Pour simplifier 1'€tude, on suppose que le fluide est &
propriétés thermophysiques constantes.

Lorsque l'on chauffe un écoulement, le régime thermique n'est pas établi. On
s'intéresse donc ici aux régimes thermiques établi et non établi.

a. — Régime thermique établi

En régime thermiquement établi, .. Prandtl estime en 1910 que les équations
de vitesse et de température sont identiques si les diffusivités moléculaires de quantité de
mouvement &, et de chaleur & sont égales. Cette approximation est applicable pour des
nombres de Prandt! voisins de I'unité (sous 1 atm et a 4, 224K, Pr;=0,804 et Pr, = 1,15
pour I'hélium liquide et gazeux respectivement).

Elle est développée par T. Von Karman en 1939. L'analogie faite entre le
transport par la quantité de mouvement et celui par 'énergie est appelée analogie de

Reynolds et se formule comme suit.

On écrit que g = qp(l I);) /lzg— picp T et T= Tp{l - I%) = ,u%—;/ - puv'
(L. S. Tongl’, 1965) ol q est la densité de flux de chaleur ; qp la densité de flux de
chaleur a la paroi ; Tla contrainte de frottement ; (- la contrainte de frottement a la paroi ;
v la distance @ la paroi ; R le rayon interne du tube ; T la composante moyenne de la
température ; T' sa composante fluctuante fonction du temps ; V la composante moyenne
de la vitesse axiale ; u' et v’ les composantes fluctuantes des vitesses radiale et axiale
respectivement.

Par analogie des profils de vitesse et de température (C'est-a-dire de v' et T,

on peut écrire en introduisant les diffusivités moléculajres E,CtE:

L aul 12

q oT
e == (] + B 13
picy, (a; r)y (13)

LS

ot aq; =

est la diffusivité thermique.
PiCp;

Les résultats expérimentaux de T. Von Karman (1939) sont en accord avec
l'analogie de Reynolds pour des fluides ayant un nombre de Prand:l voisin de un (donc

pour ;ﬂ =gy ). T. Von Karman fait I'hypothése supplémentaire que le nombre de Prandtl
i
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turbulent est égal & un (Pr, = i—”‘ = 1), afin d'accorder les distributions des températures
!

calculées et mesurées. Les formules 12 et 13 sont alors telles que €= g, = &,

. : Vv )
On rend sans dimension la cote y pary* = Y , la température moyenne

Hil pr

c, V(T -T
Picp Vs Tp - T) et la vitesse axiale moyenne V(v =V +v)par V" = V

TparTt = —
P dp Vy

T I} o -~
dans les formules 12 et 13 ot Vy= 4/ Bﬂ est la vitesse de frottement et T, la température
!

moyenne & la paroi. On reprend alors la distribution des vitesses (B. Gebhart!8, 1971) et
on obtient une distribution des températures de profil semblable :
T+=Pry* pourQ< y+<5 (14.a)
+
TH= S[Prl + l.n(l + Pr{y—s—- 1))] pour 5 < y*+ <30 (14.b)
+
Tt= 53|Pr;+In{l1 + 5P} + 0,5 In%] pour y* 230 (14.c)

Ce profil de température sert 4 calculer un coefficient d'échange thermique

défini par rapport A une température de référence caractéristique du profil.
b. — Régime thermique transitoire

On considére maintenant 1'établissement d'un régime thermique en régime
dynamique préalablement établi. Soit donc une brusque variation de la température de
paroi 2 la cote axiale z nulle. Si on suppose en outre que Pr, = 1 et que l'on néglige la
couche limite dynamique (pour un nombre de Reynolds Re trés grand, soit supérieur 4
1 000 000), le coefficient d'échange thermique par convection forcée défini par

(aT)
Al Y
h = 9y =0 est donné par G. Ribaud, E. Brun!? (1942) :

TP = Tm
h(z) = picp V x 0,038 4 Re-0v25[1 + O,Iexp(~2,7§Re'0*25) + ] (15)
ou A(z) est le coefficient déterminé & la cote axiale z ; T, la température de mélange de
l'écoulement associée 2 la composante de température moyenne T V' 1a vitesse moyenne
Vd
il pr

associée a la composante de vitesse moyenne V et Re = le nombre de Reynolds de

I'écoulement.
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Le coefficient h(z) décroit pour atteindre la valeur limite
picp,V x 0,038 4 Re"™23. La distance L, pour laquelle cette valeur est atteinte 2 1 % prés

est donnée par :
L& = 0,85Re%%5g (16)

Application numérique a I'hélium : pour un écoulement d'hélium liquide saturant a
4,224 K, dans un tube de diameétre 0,010 m, L, vaut 0,133 m a 0,188 m lorsque le débit

massique est compris entre 1,5.10-3 kg/s et 6,0.10-3 kg/s.

c. — Coefficient d'échange thermique par convection forcée

La convection forcée est caractérisée par le nombre de Nusselt Nu. Dans les

tubes cylindriques, il est «construit» avec le diametre d du tube :

Nu=—h_ 17)
A/ d

oll 4 est la conductance thermique entre le fluide et la paroi et A1/ d la conductance
fhermique du fluide en écoulement dans le tube de diamétre d.

Le long du tube chauffé, comme le profil de température s'€tablit, la couche
limite thermique s'épaissit (voir figure 23). Le transfert thermique diminue pour atteindre
une valeur asymptotique en régime établi.

De nombreuses études récentes conduisent & considérer un nombre de
Nusselt local Nu,qui atteint une valeur asymptotique pour z /d =40 a 60
(B. Gebhart!8, 1971 et J. Taine, J.-P. Petit20, 1989).

J. Taine, J.-P. Petit?0 (1989) proposent en régime trangitoire :

N%=M=Nudh(l+6d—z"-)pour20s 24;<60 (18)
!
ol Nug, = 0,023(Rey, \*8(Pr)'/? ; d est le diamétre  hydraulique du conduit ;

piVdy

Rey, = et les propriétés thermophysiques du fluide sont considérées a la

température de mélange T,,,.
Ils considérent alors que, lorsque le régime est €tabli, les corrélations de
Dittus-Boelter et de Colburn sont applicables pour L / d, = 60 :
Nig; = Nug, = 0,023(Re;, -¥Pr)0% ; corrélation de Dinus-Boelter (1930)  (19)
Nu, = Nug, = 0,023(Re; dﬁ)ﬂ's(Pr;)”3 . corrélation de Colburn  (1933) (20)

Ainsi, pour un écoulement aux profils de vitesse et de température établis,

c'est-a-dire loin de l'entrée du tube (z / d 2 60), on utilise généralement la corrélation de

Dirtus-Boelter qui s'applique 2 tous les fluides ayant un nombre de Prand:! compris entre




45

0,7 et 160 et pour un échange thermique 2 relativement faibles écarts de température
T, - Ty, Dans le cas des fluides & propriétés dépendant de la température, la corrélation
de Colburn convient bien pour de faibles différences de température. Elle s'applique pour
des nombres de Prandtl compris entre 0,7 et 160 et pour des nombres de Reynolds
supérieurs A 10 000. Les propriétés du fluide sont alors considérées a la rempérature dite

Tm+T q
de film Tsp = Peoth= '
eﬁm film 3 e Tp'Tfilm

Application numérique & I'hélium : pour un écoulement d'hélium saturant a 4,224 K,
dans un conduit de diamétre 0,010 m, de débit massique égal & 3.10-3 kg/s, on déduit
des formules 19 et 20 respectivement h(z = 60d,) = 480 W.m2.K-! et
h(z = 60d,) = 490 W.m-2.K-L. '

Les corrélations précédentes sont bien vérifiées pour tous les fluides
(A. E. Bergles, W. M. Rohsenow?!, 1962 pour l'eau ; J. A. Clark?2, 1968 pour
I'hélium, etc.).

Figure 23. — Profil de température en régime transitoire
2.2.2, — Echanges thermiques par ébullition nucléée

On expose ici les mécanismes de transfert thermique dans I'hélium en
ébullition ; & savoir les caractéristiques générales de l'équilibre liquide-vapeur qui
expliquent l'équilibre des bulles dans le liquide, les mécanismes de nucléations homogeéne
et hétérogéne, les mécanismes d'évaporation & une interface liquide-vapeur.

Pour comprendre les conditions de formation de bulles en écoulement sous-
refroidi ou saturant, il est nécessaire d'introduire quelques notions et équations. Elles
aideront & mieux aborder les processus d'échange thermique dans les €écoulements
d'hélium diphasique.
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a. — Mécanismes de I'ébullition
a.l.— Equilibre liquide-vapeur

Un état d'€quilibre stable entre les phases liquide et gazeuse est défini par la
connaissance de deux variables d'état : l'une pouvant &tre la pression p ou la
température T, I'autre le volume spécifique v (volume massique).

Sur le diagramme général (p, v, T) de la figure 24, on considére la courbe
(p, v) puisqu'on étudie I'ébullition dans un liquide 2 la température saturante T,

vapeur

p;h

isothermes . o
point critique

courbe de saturation

Psar

Figure 24. — Diagramme (p, v, T) d'un corps pur

Sur le diagramme d’Andrews (voir figure 25), 3 température constante, le
liquide existe seul et est dans un état d'équilibre stable de A 3 B. De B 4 C, les phases
liquide et gazeuse coexistent et de C a D, la vapeur existe seule et est en gquilibre stable.
Entre B et C, la pression et 1a température dites saturantes p,,, et T, respectivement sont

constantes. Une variation d'enthalpie A pression et température saturantes y fait évoluer le
volume spécifique du mélange liquide-vapeur, faisant ainsi varier le titre massique de

chaque phase.
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Poa .
point critique

lquide \ /&

vapeur séche
C

pSﬂf T

s = constante

liquide et vapeur

, saturants
L ey e

— e - ——— e  —m -

st
<
=

Figure 25. — Diagramme d'Andrews (p, v)

Si on réduit la pression qui est imposée au liquide & température constante le
long de la ligne figurative AB, on peut atteindre le point B’ sans avoir formation de bulles
(de méme si on augmente la pression de la vapeur de D a C, il peut ne pas se former de
gouttelettes). La courbe BB’ (CC") qui peut ainsi étre suivie en détendant le liquide (en
comprimant la vapeur) correspond 2 un liquide qui présente un «retard & la vaporisation»
(2 une vapeur qui présente un «retard 4 la condensation») ; ce liquide (cette vapeur) est en
équilibre métastable. En effet, une petite variation de son énergie peut le faire passer a un
état stable liquide ou gazeux. La température T, au point B’ qui est supérieure a la
température saturante T;a, de la nouvelle pression P, donne lieu 2 un liquide surchauffé
(en équilibre métastable). Dans le liquide (la vapeur) en équilibre métastable, il peut
exister des bulles (des gouttelettes) qui constituent alors un état d'équilibre instable. Clest
'agitation thermique a I'échelle microscopiqﬁe qui provoque leur implosion ou leur
grossissement.

En outre, on rappelle quelques équations connues qui serviront dans des
développements ultérieurs.

A P'équilibre liquide-vapeur, toute évolution du systéme (liquide et vapeur)

est conduite A température et pression constantes. Dans une évolution du systéme a
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volume constant, la variation du potentiel thermodynamique @ équivaut au travail des
forces de pression qui agissent sur ce dernier (-pdv). Ainsi, la variation du potentiel
thermodynamique est nulle :
dd = Odm; + Oydmy = (B - B Ym =0 @21

ou dm;, et dm,, sont respectivement les variations de masse des phases liquide et gazeuse
par unité de masse du systéme ; @, et D, les potentiels thermodynamiques massiques
respectifs des phases liquide et gazeuse 4 pression p et & température T.

Ainsi, les potentiels thermodynamiques des phases liquide et gazeuse sont
égaux a l'équilibre : @, = @,.

Pour une évolution infinitésimale autour de l'équilibre (T AT +dT etp a
p +dp), on peut €crire que d@; = d@, soit par définition du potentiel thermo-
dynamique : v;dp - §;,dT = v, dp - 5, dT ou s; ets, sont les entropies massiques
respectives des phases liquide et gazeuse. Ainsi, au voisinage de la courbe de saturation
PsaiTq) qui est donnée sur la figure 24, on a :

T 7]
YRR Y e = -8y +Vy 5o 22.a
z : aT sal aT sar ( )
QU ENncore : a )
Pl _Sv- & =L(Tsar / Tsar
R e R e R

ob L(T,,) est la chaleur latente de vaporisation qui est fonction de la température
saturante T ..
Loin au-dessous du poinr critiqgue (on se trouve en général au voisinage de

1 atm), on fait l'approximation suivante :
(Qg) = L(Tj'a!) ~ L(Tsat)psar (23)
T fsar  Tsarvy rTmr2

en assimilant la vapeur an «gaz parfait».

Il s'agit de 1'équation de Clausius-Clapeyron simplifiée que l'on associe a
I'équilibre liquide-vapeur.

Application numérique & ['hélium : pour I'hélium a T, = 4,224 K, 1—1;"— ~ (,135.
v

L'approximation dans I'équation de Clausius-Clapeyron est correcte a 15 % prés.
a.2.— Formation d'une bulle
Pour qu'une bulle se forme dans le liquide {ou une gouttelette dans la

vapeur), les molécules de vapeur doivent exercer une force sur l'interface liquide-vapeur

qu'elles développent.
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Les molécules de vapeur étant en partie en contact avec la surface (voir
figure 26), la résultante des forces intermoléculaires n'est pas nulle et vient s'opposer a

la force de pression qu'exerce la vapeur sur l'interface.

b1

N J, P, LN p liquide
N
fo- N
- vapeur
\
VAT T T

L WA A
i i
Figure 26. — Formation d'une bulle dans le liquide

Pour une bulle sphérique de rayon d'équilibre r*, la différence de pression
entre le liquide et la vapeur est donnée par la loi de Laplace (voir annexe B) :
po-pi=2¢ Q4
ol p; et p,, sont les pressions dans le liquide et la bulle respectivement et o la tension

superficielle a l'interface liquide-vapeur.
Cette relation représente la relation d'équilibre entre le hqu1dc sous la pression

p; et & la température saturante T, et une bulle sous p, =p; + 2—? et & la température
r _

saturante T, = T,,(p,)-

Dans le cas d'une interface liquide-vapeur plane, la température de la vapeur
T, est égale & celle du liquide 7 = Ty, et sa pression p, est égale a celle du liquide
P1= PsarlTsar)

Dans le cas d'une interface sphérique, la pression dans la bulle p, est
* différente de la pression du liquide p; = pg,(T,,) en vertu des forces en action. En outre,
la température T, dans la bulle n'est pas €gale a T) = Ty afin d'assurer 'équilibre
thermodynamique enire les phases liquide et vapeur. Ainsi, la courbe de saturation
1T a0 est différente selon que l'interface est plane ou sphérique (voir figure 27).
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Figure 27. — Courbes de saturation pour des interfaces plane et sphérique

1l est intéressant de déterminer la température 7, d'une bulle en équilibre dans
le liquide saturant et de la relier au rayon critigue (rayon d'équilibre) r*.

Si p., est la pression qui correspond & la pression de vapeur saturante  la
temperature T, pour une interface plane, la relation entre les pressions de vapeur saturante
D.. €t p, est (voir annexe B) :

Pv = DoXP|

M_) (25)
r*RT,

Le terme (2ovM)/ (r*RTv) €tant petit devant l'unité (par exemple pour
I'hélium & T, = 4,224 K et sous p,, = | atm, 20vM)/(r*RT,) = 1,82.10-10/ r*) et

PeaVy = ﬁTTV , on peut écrire :

ZOV[M) 20v;
s =pdl -2 s ]
P pw{ r*RT, pm( DoVl

(26)

Comme p, - p;= 29, on a:
r Zg{w
Pm'P1=(Pm‘Pv)+(PV‘P!)*r* vv"'l) (27)

S1 on considére que les bulles ont un diamétre de l'ordre de grandeur de
I'épaisseur de liquide surchauffé dans lequel elles se forment (en réalité, les bulles ont un
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diameétre supériéur lorsqu'elles se détachent, voir chapitre 1II), une bulle d'hélium a un
rayon critique r* de l'ordre de grandeur de quelques micrométres (voir annexe C). Ainsi
dans le cas de I'hélium, pour p_ =1 am, T, = 4,224 Ket r* = 106 m, on a
Do - pr = 200 N/m2 = 2.10-3 bar.

Entre les deux états infiniment proches (p;, Ty,) et (.., T,), on peut alors

appliquer la relation de Clausius-Clapeyron :
P - Py = L(Tsa!)
Tv - Tsat Tsa.r (Vv - vl)

que l'on peut encore écrire en utilisant la formule 27 :

Tsar) _20|{vi - qvvz - Vlz)
(T - Toap 2 = 20{[5) 1o, - v = 2GR25) 8.y

Comme v;2 est trés inférieur A v,2, on peut simplifier (I'approximation est de

(28.a)

l'ordre de 2 % dans le cas de 'hélium & Ty, = 4,224 K) : (T, - Tgqr (;”‘) zz—g V.
sat r

On en déduit la relation entre la «surchauffe relative» de la bulle provoquée
par le gradient thermique imposé et le rayon d'équilibre de la bulle 7* (on verra ci-apres
comment cette relation s'explique d'un point de vue thermique) :

Tv - tsat 2'O-VV (29)
Tsat Lr*
On donne 2 titre d'exemple quelques surchauffes relatives et les rayons

critiques associés pour différents fluides :

Tableau II. — Quelques surchauffes relatives et rayons critiques d'une bulle

Fluide DI (atm) Ts_ar (K) r* (m) T,-Ty, (K)
Hélium 1 4,224 10-6 2,4.10-3
Azote 1 77,347 0,6.10-3 2,3.10-3
Eau 1 373,15 10-2 3,3.10-3

La surchauffe est donc trés petite dans le cas de I'hélium, si on suppose que
les rayons critiques sont de l'ordre de grandeur de quelques micrometres. Si elle est
faible, elle favorise I'existence de bulles microscopiques dans le liquide. Pour un méme
flux de chaleur imposé en paroi, il peut exister des bulles d'hélium beaucoup plus petites
que celles d'azote ou d'eau.

D'un point de vue thermique, pour qu'une bulle de rayon r se forme, sa

température 7T, doit excéder la température saturante T ,, de

v

2ov,T RT.. 2

Quand le flux de chaleur 4 la paroi augmente, la température de la surface finit
par excéder T, et la bulle commence a se former. Quand elle grossit, son rayon passe
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par un minimum r* qui équivaut & une enthaipie libre AG(r*) maximale. II s'agit du rayon
d'équilibre de la bulle. La surchauffe AT, est alors maximale (voir figure 28).

r¥ AT,

*
r b2

1
AR

-D

Figure 28. — Formation d'une bulle

La «nucléation» (formation d'une bulle) est influencée par le gradient de
température & proximité de la paroi chauffée. On considére donc la couche limite
thermique (confondue avec I'épaisseur de liquide surchauffé) dans laquelle on suppose la
formation des bulles. Y.-Y. Hsu, R. W. Graham?3 (1986) proposent comme critére de
«nucléation» que la température du liquide au sommet de la bulle en formation T{y=r)

2
doit excéder la température d'équilibre de la bulle telle que Ty = r) = Ty, + ‘g_‘;’f T—EJM
!

ol r est le rayon courant de 1a bulle.
Dans la couche limite thermique d'épaisseur é'f oil se forme la bulle, le

gradient thermique est pratiquement linéaire car elle est le siége de la conduction. Ainsi,

Trest donné par T)p - TAy) = 4 5y q est la densité de flux de chaleur imposée.
{

Quand la densité de flux de chaleur g croit, la courbe T{y) se rapproche de la
courbe T,(r) = T,(y) (voir figure 29). Si la ligne qui représente le profil de la température
du liquide dans la couche limite croise celle de la bulle en équilibre, une bulle de rayon r*

20 R Tsa12
pr® LM

nucléation» correspond au point de tangence entre les deux courbes. La température de

se forme. Ty = r*) est alors égal & T,(r*) = Tsa + . Le premier «site de

paroi correspondante est Tpgy (température de démarrage de I'ébullition nucléée). S'il

n'existe pas de bulle au rayon r* (s'il n'existe pas de site activé sur la paroi chauffée), il
faut continuer de chauffer et des bulles de rayons r,,;, et #mgx peuvent se former.
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TT7 77 777 7777777 77T 7 [ g7 7777777777 Tr777777T7 7 p
sat DEN

Figure 29. — Apparition de I'ébullition

Sur une paroi donnée, il existe des sites de nucléation potentiels. Lorsqu'on
la chauffe, un champ de température s'établit en régime statique ou de convection forcée
(on considére ici le cas du régime statique 4 proximité de la paroi). Des bulles de rayon
fonction de la surchauffe imposée se forment. Quelle est la relation entre le rayon et la
surchauffe (ou le flux de chaleur imposé) ?

aTy(r) - 2URTsat2 - . 20T savy
or LMpyr** Lr*?

Au rayon r*, on peut écrire que agf(y ) -

ct Tf(y=r*) =Tv(r*). Ol'(m) = - idonc@i@&i:i'
ay y = r¥ ;\,[ Lf*2 /1!
Quand on dépose la densité de flux de chaleur ¢, on impose une surchauffe

AT, 3 laquelle est associé le rayon r* A partir duquel les bulles peuvent exister et grossir.
Ce rayon critique s'exprime en fonction de la densité de flux de chaleur imposée par la
relation suivante :
e (20Tm,11)°'5 (30)
qLpy
La «surchauffe en paroi» correspondanté AT =T, - Ty, est celle qui est

nécessaire 4 l'apparition de la bulle de rayon r*. Elle peut s'écrire sous la forme

#*
suivante : AT =T, - Ty, = (T, - T,(r®) + (T,(r¥) - Ty = grf + 20T 50y [ densité

/ Lrr
T =ﬂ:+20TSafvv :£+q?'_*.

de flux de chaleur correspondante g est déduite de A "
Al Lr A Ay
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L
Ainsi, on peut écrire que g = MAT _ AAT ( qL.py

0,5
S ) , donc la surchauffe en paroi
2r 2 20T sy

0,5
s'exprime en fonction de g par AT = (M) :

L/l[pv
La «surchauffe en paroi» qui correspond au démarrage de I'ébullition nucléée

est notée AT = ATppy et s'exprime par :
ATpay = (M)O’S (31)
LAp,

Ainsi, pour une certaine densité de flux de chaleur imposée (ou une certaine
surchauffe en paroi imposée), les premiéres bulles qui peuvent apparaitre ont un rayon
critique r* donné par la formule 30. Si on continue de chauffer, les bulles de rayon r*
grossissent et il peut se former des bulles de rayon r,,;, ou r,,,, (voir figure 29).

On donne quelques exemples de surchauffes en paroi au démarrage de

I'ébullition nucléée et les rayons critiques r* associés :

Tableau III. — Quelques surchauffes en paroi et rayons critiques associés

Fluide g (W/m?) r* (m) ATp gy (K)

Hélium 1 600 0,2.10-% 0,022
Arzote 1 000 14,3.10-6 0,209
Ean 1000 148,8.10-6 0,437

Pour la méme densité de flux de chaleur imposée ¢, les premiéres bulles
d'hélium qui peuvent a priori se former sont beaucoup plus petites que celles d'azote ou

d'eau.
b, — Mécanismes de la nucléation
b.1.— Nucléation homogéne

On vient de voir que pour former une bulle dans un liquide, il faut le
surchauffer d'une quantité fonction de sa pression et de sa température locales saturantes
et qu'il existe alors un rayon critique d'équilibre de la bulle dans le liquide.

D'un point de vue de la théorie cinétique des liquides purs, lorsque l'on
chauffe le liquide pur, il se crée une agitation thermique des molécules du liquide

métastable et il existe une probabilité finie d'obtenir un certain nombre de molécules de
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vapeur. Ce processus de formation de vapeur dans un liguide pur est appelé «nucléation
homogene».
La loi de répartition des molécules entre divers états d'énergie £ obéit a une

loi statistique de Boltzmann :
N _oEI (32)
0

ol E est le «niveau» d'énergie totale de chacune des N molécules ; kT 'énergie cinétique
d'agitation thermique (k = 1,380 662.10-23 J/K est la constante de Boltzmann) ; N, le
nombre total de molécules par unité de volume et N le nombre de molécules d'énergie E
parmi les N, molécules.

L'enthalpie libre de formation d'une bulle de rayon r étant AG(r) et I'énergie
cinétique d'agitation thermique dans la bulle étant égale & kT, le nombre de bulles de
rayon r dans une population de molécules N,, par unité de volume est donné par :

N(r) = g-AG(r)/ kT, (33)

o
avec N(r) : nombre de bulles de rayon r par unité de volume et AG(r) : enthalpie libre de

formation d'une bulle de rayon r égale au travail de toutes les forces qui s'exercent sur la
bulle en formation, i savoir le travail de formation de l'interface sphérique liquide-vapeur

plus le travail d & la variation de pression : AG(r) = - d§ + V dp. Puisque p, - p1 = 2—*—
r

AG(r) = -4nr20'+%7rr3(pv -p) = —41tr2cr(1 “32%) (I'énergie acquise par la bulle est
r

-AG(r)).
L'enthalpie libre maximale correspond & r = r* (a I'état d'équilibre, la

variation de AG(r) est nulle) et vaut AG(r*) = %ncrr*z. Si la bulle a un rayon inférieur

ar*, elle implose. Si elle a un rayon supérieur, elle grossit spontanément (voir
figure 30).

Application numérigue : on peut évaluer la proportion de bulles de rayon r* dans une

. o _ NG st __ 1
population N, a T, = 4,224 K et sous p, = 1 atm : NS e-aGr ) kT, = NN =

pour des bulles de rayon r* = 10-6 m.

Ainsi, le phénoméne de nucléation homogeéne est négligeable dans le cas de
I'nélium (et pour la plupart des fluides) par rapport a la «nucléation hétérogene» que I'on
présente ci-apres.
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¥ \ >7
Figure 30. — Enthalpie libre de formation d'une bulle
b.2. — Nucléation hétérogéne

Des cavités dans les surfaces irréguliéres du contenant du liquide ou des
corps étrangers tels que des gaz «incondensables» peuvent constituer des sites de
nucléation. La formation de vapeur & partir de sites préexistants constitue la «nucléation
hét€rogene». Elle correspond aux cas pratiques.

La différence entre les surchauffes calculées précédemment et les surchauffes
mesurées dans la pratique a conduit 4 étudier l'influence de 1'état de la surface chauffée et
l'existence de corps étrangers dans le liquide.

b.2.a.— Ebullition sur une surface solide

S. G. Bankoff?* (1957) constate que I'ébullition se fait en général & partir de
. cavités remplies de gaz, car il est évidemment plus difficile d'«initialiser» une nucléation 3
partir de cavités remplies de liquide.

Il considére la formation d'une bulle & partir d'une cavité remplie de gaz.
Cette bulle se développe sur la surface chauffée avec un angle de contact 8 {voir
figure 31).

Tl montre que l'enthalpie libre AG(r*) de la bulle en équilibre peut étre réduite
et doit donc €tre multipli€e par un facteur réducteur @(6). Le travail nécessaire 3 la
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formation d'un embryon de la forme d'un secteur sphérique est ainsi

2 +2cos 0 + cos G(Sin 6)2
4

est déterminé par S. G. Bankoff24 (1957) en faisant les hypoth&ses suivantes :
— si le liquide mouille parfaitement la surface (6= 0%),1il n'y a pas de

W= [%—nr-’”(pv -+ 4nr20]<p(9) ol le facteur réducteur ¢(6) =

réduction de l'enthalpie libre de formation d'une bulle, donc ¢ égale un (cas des fluides
cryogéniques pour lesquels 8 est expérimentalement proche de 0°, voir ci-apres) ;
—- si I'angle de contact 8 égale nt (surface plane), ¢ égale zéro;

— si I'angle de contact 6 égale %, @ égale 0,5.

Dans la pratique, @ est compris entre 0° et 90° donc ¢ entre 0,5 et 1. La
réduction correspondante d'enthalpie libre n'est pas appréciable compte tenu des mres
faibles surchauffes observées en nucléation homogene.

——— —— — _ . _bulleen formation

paci = T T 7 T T T

Figure 31. — Contact liquide-solide

Actuellement, on considére en général que la nucléation se fait a partir d'une
cavité conique d'angle d'ouverture B contenant initialement du gaz (voir figure 32). On
multiplie I'enthalpie libre par un facteur F(f3, 6) qui est ssmblable a celui introduit une
premiére fois par S. G. Bankoff24 (1957).

Sur la figure 32.a, pour que la bulle en formation continue de grossir, il fant
augmenter la température du gaz au-dela de la température saturante pour atteindre la
surchauffe d'équilibre qui correspond au rayon de courbure de l'interface. Quand
I'embryon grossit, ce rayon passe par un minimum qui correspond a l'enthalpie libre
maximale et qui-est atteint lorsque 1'angle de contact avec la surface 6 est établi. En outre,
la dimension de la cavité détermine la surchauffe nécessaire 4 la formation de la bulle dans
le site, donc impose le rayon critique r*. Pour une cavité conique de rayon a la base r, et
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un angle de coﬁtact @ (voir figure 33), I'équilibre liquide-vapeur est obtenu pour la

surpression py - p; = 2—? ol r* =r*(r., ) (pour 8 =90°, r* =r,),
r

Sur la figure 32.b, la surface étant plane, F(3, 6) et donc AG(r*) sont nuls.

Dans le cas de la figure 32.c, AG(r*) est négatif (puits de potentiel), ce qui
signifie que la pression de la vapeur est inférieure i celle du liquide statique. Ainsi, la
vapeur peut exister dans la cavité en contact avec du liquide «sous-refroidi» (liquide dont
la température est inférieure & la température saturante). Ceci explique le phénoméne
d'ébullition en liquide sous-refroidi que l'on étudiera dans le chapitre V.

Des bulles peuvent apparaitre sans surchauffe 3 la température saturante dans
le cas 32.b et un peu au-dessous dans le cas 32.c.

32.c

Figure 32. — Contacts entre liguide et cavités
\5/

Figure 33. — Nucléation dans une cavité conique

b.2.b. — Ebullition dans un gaz incondensable

La présence d'un gaz incondensable (gaz inerte) dans le liquide (il n'existe
pas de gaz incondensables dans 'hélium He#, sauf I'hélium He® en quantité négligeable
— moins d'une partie par million —) nécessite la prise en compte de la pression partielle
du gaz incondensable p, avec celle de la vapeur dans les relations d'éguilibres mécanique

et thermodynamique entre les phases liquide et gazeuse.
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Ainsi, A I'équilibre liquide-vapeur, la pression partielle de la vapeur dans la
bulle p, est donnée par :
v+ pg)-pi=22 (4

Par suite, la relation d'égalité des potentiels thermodynamiques @; = &,

2. y2
s'éerit : (Ty - Tog g‘“’) =[27‘E (%L + 1)- pg} (vy - v)) =%Q(v"—v~w~—-) - pg{vy - Vi), soit
sat i v

Ts
en supposant /2 << w2 (T, - Tsar)é(T—m) =l§vv - pg(vy - vi).
salt r

Ainsi, la surchauffe relative d'une (bulle en présence d'un gaz inerte est :
Tv - TSG: — 20‘\)1’ - vv - vl) (35)
Tsat Lr* Ps L

Elle est inférieure i celle (voir formule 29) que l'on aurait en l'absence de gaz

incondensables. La présence d'un gaz incondensable réduit donc la surchauffe nécessaire
a la formation d'une bulle. Elle provoque prématurément la nucléation.

b.2.c. — Ebullition dans I'hélium

C. Y. Han, P. Griffith?® (1965) étudient de fagon détaillée le phénomeéne
d'€bullition nucléée qu'ils décomposent en trois processus : I'«initiation» de la bulle, sa
croissance, son décrochement de la paroi. Ces processus sont étudi€s en général
séparément et il n'existe pas de relation généralisée sur I'€bullition nucléée dans un fluide
et sur une surface solide donnés. Les relations qu'ils proposent servent souvent &
approfondir les phénomeénes observés dans la pratique.

W. B. Bald?6 (1973) applique leurs résultats 2 la croissance d'une bulle d'un
fluide cryogénique (azote, hélium, hydrogéne, oxygéne). Suivant I'angle d'ouverture de
la cavité B et l'angle de contact 8, la croissance est différente. Les expériences de
W. B. Bald montrent que, pour les fluides cryogéniques, @ est inférieur & 10°.
L'interface liquide-vapeur se développe alors sous une forme conigue. L'équation du
mouvement gouverne le mouvement de la surface de la bulle. Quand les effets de la
" tension superficielle et de l'inertie deviennent assez petits, les forces de gravité sont
suffisantes pour déformer le cOne en une «queue» cylindrique (voir figure 34). La bulle
présente alors une queue quelle que soit la forme de la cavité (expériences de C. Y. Han,
P. Griffith?5 en 1965 pour l'eau, de W. B. Bald26 en 1973 pour les fluides
cryogéniques). La bulle croit rapidement & travers la couche de liquide surchauffé dont
I'épaisseur est constamment de l'ordre de grandeur de la hauteur de la queue. La
croissance est controlée par le transfert de chaleur a travers cette derniére. L'équation de
transfert de la chaleur gouverne alors le mouvement de la surface de la bulle. La queue
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peut se fracturer lorsque la bulle se détache en aspirant une portion de liquide. Pour les
fluides cryogéniques, W. B. Bald observe que la bulle entraine derriére elle une couche
de liquide surchauffé d'épaisseur égale & deux fois le diamétre de la bulle 2 son

décrochement.

0<9<125-

Figure 34. — Croissance d'une bulle selon la forme de la cavité

Application numérique : dans le cas de I'hélium, W. B. Bald estime que 6 vaut au plus

10°. On a alors ¢(6) = 0,999 8 = 1. Ainsi, la nucléation hétérogéne est bien meilleure que
la nucléation homogéne dans le cas des fluides cryogéniques. C'est probablement la
présence de cavités dans la paroi qui favorise le plus la nucléation. Ce phénomene est

malheureusement difficilement quantifiable.
¢. — Mécanismes d'€vaporation & une interface liquide-vapeur
¢.l. — Introduction

Dans les écoulements diphasiques 2 fin film liquide en paroi dits écoulements
annulaires, il apparait un mode de vaporisation autre que celui de I'€bullition nucléée ; il
s'agit de I'évaporation a l'interface liquide-vapeur.

Il est intéressant de comparer I'échange thermique & l'interface & ceux par
¢bullition nucléée dans le liquide et par convection forcée dans la vapeur.

On effectue une premiere approche a l'état statique. On considére le cas idéal
d'un film liquide «pariétal» (de paroi) d'épaisseur 5f dont l'interface plane avec le coeur

gazeux est en évaporation constante sous l'effet d'un apport constant de chaleur sur la
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paroi (voir figure 35). La chaleur est déposée du coté du film liquide sewl. On néglige en
outre le glissement d'une phase par rapport a l'autre.

T 0

-l
"

-+ V@APpCUr

- T film

—— P

liquide

T’ 77 w—_ paroi chauffée

Figure 335. — Evaporation 2 l'interface liquide-vapeur

Le film liquide s'évapore et le cceur gazeux se condense a l'interface. La
différence de température entre la paroi et le centre du cceur gazeux peut étre divisée en
trois gradients de température :

— la différence de température dans le film AT,=T, - T}, qui est due a
la conduction et 4 la convection dans le film liquide ; elle est fonction de 1'épaisseur Sﬁ de
la conductivité thermique Aret de la vitesse moyenne Vedu film ;-

— la différence de température dans le cceur gazeux AT, =T, - T qui
est du méme type que ATy,

— la différence de température 4 l'interface AT; =7, - T, qui apparait
lorsqu'il existe une évaporation nette (AT; > 0) ou une condensation nette (AT;<0) a
l'interface.

Evaluons les conductances thermiques correspondantes.

c.2. — Conductance thermique a l'interface liquide-vapeur

D'un point de vue de la théorie cinétique, lorsque Y'on chauffe le film, on crée
un flux de molécules du liquide vers la vapeur supérieur au flux de molécules de la
vapeur vers le liquide ; il y a évaporation a l'interface. On parle d'évaporation nette car le
bilan des flux dans le sens de 'évaporation est positif. Si ce bilan est négatif, on parle de
condensation nette.

La densité de flux massique de molécules d'une phase vers l'autre est j = pC
ol p est 1a masse volumique des molécules et C leur vitesse quadratique moyenne. La
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théorie cinétique des gaz montre que : C =(3RT / MP° oi m est 1a masse d'une
molécule et M 1a masse molaire du corps considéré (voir annexe D).

On a ainsi j = % 15[ L pour la vapeur assimilée 2 un gaz parfait.

En tenant compte du coefficient de répartition des vitesses o = % (voir

T
annexe D), on obtient :

A l'interface, entre le liquide a la température T}, et sous la pression pyetla
vapeur a la température T, et sous la pression py, (voir figure 36), le flux net
d’évaporation est :

j=it-7 (37)
ou le flux de condensation j- pour la vape‘ur est donné par la relation
précédente : j” = p,, M / (2nRT, ) et le flux d'évaporation j*+ pour le liquide surchauffé
est assimilé au flux de la vapeur qui serait 4 la température T ;; et sous la pression

Py jt=py VM (2rRTy,).

vapeur (pv,v T_v;)

«vapeur» @y, Ti)

bquide @t T

P i Tl,'
Figure 36. — Schématisation de l'interface

En tenant compte de I'état de la surface interfaciale (forme et température), de
la distribution de vitesse des molécules & proximité de l'interface et en supposant
I'existence de faibles taux d'évaporation (donc de faibles vitesses des molécules de
liquide), on déduit le flux net d'évaporation corrigé (voir développement dans

a M Py DPv;
j=4 S 01,[(1 + Uy, E}VT:;: _—Tv;- (38)

ol o, est appel€ le coefficient d'accommodation et u; 1a vitesse relative des molécules de

I'annexe D) :

liquide rapportée 2 la vitesse caractéristique moléculaire (voir annexe D).
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RTy

En utilisant l'expression de u; (voir annexe D) et en posant py; = Py i

pour le liquide surchauffé assimilé a un gaz parfait & Ty, et p;,, on obtient :

]'x M Oy Py _ ‘pvi .i_-’i&:(zco) M Py _ pvi (39)
21R VT, '/va 2 2- 0,/ 2nR VT, JTVI

On définit alors un coefficient de transfert thermique interfacial h; tel que :
m=e @0
i
oll g, est la densité de flux de chaleur qui contribue au flux net d'évaporation et qui est
égale a L(T) = J.

Si on considére les variations a l'interface Ap; =p; -p, et AT, =T, - T,

infiniment petites pour de faibles flux nets d'évaporation et si on applique la relation de
Clausius-Clapeyron, h; s'écrit

h.=L(Tu)xj:( 20, ) [ {L(TIE)Z_PV,L(TIL-)} an
: AT; 2-0, ZERT&. Tgl.vli 2T11-

Application numérique : prenons comme exemple un film d'hélium liquide surchauffé tel
que T, =4224 Ketp;=1am: h =100 MW.m-2K-1 avec 6, = 1 pour une interface

chaude favorable a I'évaporation.
¢.3.— Conductance thermique du film liquide

Pour un film liquide supposé statique, seul le transfert thermique par
conduction intervient. La conductance thermique du film heest telle que :

= @)
Of

Application numérique : 4= 200 W.m-2.K-! pour un film liquide & T, = 4,224 K dont
I'épaisseur est de ['ordre de grandeur de celle des films observés dans des écoulements
annulaires d'hélium (voir chapitre TV ; cette épaisseur correspond & l'ordre de grandeur de
I'épaisseur du film lors de I'évaporation), soit 10-4 m.

c4.— Conductances thermiques des vapeurs séche et humide

Si on suppose que la vapeur est en mouvement, la conductance thermique de
la vapeur saturante «séche» h, est donnée par la corrélation de Dittus-Boelter

hy = 0,023(Rev)0'8(Prv)0’4d&"— (43)

v
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ou dy est le diamétre hydraulique associé a I'écoulement de vapeur.

Application nuymérique : pour la vapeur séche 4 4,224 K et dhv = 0,01 m,
h, =360 W.m2.K-! 4 970 W.m-2.K-! pour des débits massiques compris entre
1,5.10-3 kg/s et 5,0.10-3 kg/s.

Pour la vapeur saturante «humide» (chargée de gouttelettes en suspension), le
coefficient d'échange thermique est pratiquement le méme quel que soit la densité des
gouttelettes et vaut environ dix fois & vingt fois celui en vapeur saturante séche (résultats

obtenus dans le cas de 'eau). Ainsi, pour la vapeur saturante humide d'hélium, on peut
prévoir une conductance thermique A, =3 000 W.m2.K-! 4 10 000 W.m2.K-L.

c5. — Conclusions

Compte tenn de toutes les hypothéses faites précédemment, la conductance
thermique 4; est wés élevée comparée aux conductances thermiques du film liquide et de
la vapeur humide. Ainsi, le gradient thermique interfacial qui est associé an processus
d'évaporation du film liquide est trés faible devant celui qui est lié au transfert thermique
dans le film liquide (dans I'exemple numérique choisi, il est 500 000 fois plus faible).
Pour un écoulement a film liquide pariétal que 'on chauffe en paroi, le transfert
thermique est donc gouverné par la conductance thermique du film.

Dans la pratique, le film liquide est en mouvement permanent et les vitesses
des molécules a l'interface ne sont donc pas faibles ; 'expression de j et donc celle de A
sont plus complexes. La conductance A; reste probablement du méme ordre de grandeur.

Dans un écoulement annulaire, I'échange thermique se fait en premier lieu par
ébullition nucléée dans le liquide. Cette ébullition nucléée contribue 2 I'évaporation
«interfaciale», donc 4 la diminution de la fraction massique de liquide. Ainsi, le film
liquide s'amincit et sa conductance thermique hyaugmente. Quand le film s'affine, seules
des bulles de plus petit rayon peuvent se former, donc 'ébullition se raréfie. En outre, la
résistance thermique du film ne représente plus une barriére thermique suffisante pour
que la chaleur injectée serve préférentiellement a 1'ébullition plutdt qu'a la conduction. La
chaleur est alors essentiellement transférée par conduction dans Ie film : I'évaporation
remplace I'ébullition. On parle de transition de I'ébullition nucléée a I'ébullition en film
(on y reviendra dans le chapitre IV), Ensuite, le film s'évapore totalement.



65

2.2.3. — Ebullition nucléée en convection forcée

On considére dans ce paragraphe la dynamique d'une bulle en convection
forcée. On distingue trois régions d'échanges thermiques :

— trés prés de la paroi, il y a conduction thermique dans le liquide a
travers une couche d'épaisseur 6f localement et périodiquement perturbée par les bulles
(la conduction thermique est négligeable dans la vapeur d'une bulle car A,<< A, et le
temps de contact paroi-vapeur est trés inférieur an temps de contact paroi-liquide) ;

— au niveau des bulles en formation, il y a une convection induite par
la croissance et par le décrochement des bulles (y compris par I'aspiration a l'arriere des
bulles). On observe expérimentalement que les phénomenes sont les mémes en bain et en
circulation (W, B. Bald?® l'observe en 1973 pour les fluides cryogéniques). Ils sont
malheureusement difficiles 4 quantifier ; |

— lorsque les bulles sont détachées, elles montent en grossissant
légerement. A ce niveau, la chaleur est échangée par vaporisation dans les bulles et dans
une moindre mesure par diffusion turbulente due 2 la convection forcée dans I'écoulement
et A la convection probablement trés faible créée par I'ascension des bulles.

La convection forcée de I'écoulement intervient par conséquent lorsque la
bulle se décroche. On expose ici le processus de décrochement d'une bulle dans un
écoulement en régime turbulent, Cette étude est présentée par N. Koumoutsos,
R. Moissis, A. Spyridonos?? en 1968 dans le cas de l'eau.

Dans la couche limite thermique, une bulle croit par conduction thermique a
l'interface liquide-vapeur qui entraine une évaporation a l'intérieur de la bulle (voir
figure 37). En bain, la bulle croit jusqu'a ce que la force de poussée qui augmente avec le
volume de la bulle devienne supérieure i la force de tension superficielle ; la bulle se
détache alors. En circulation forcée, il faut tenir compte du frottement du liquide sur la
bulle.

Les forces qui agissent sur une bulle en croissance dans un liquide en
écoulement sont donc principalement :

— la force de poussée F; ;

— la force de tension superficielle F;

— la force de frottement ,E‘}

A proximité de la paroi ou se forme la bulle, on peut négliger la vitesse
relative de 'écoulement par rapport a la bulle, donc la force d'inertie.

On suppose aussi que :

— 1la force de frottement agit principalement dans la direction de

I'écoulement (les composantes de frottement qui peuvent exister dans la direction normale
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a 'écoulement en raison du mouvement autour de la bulle sont négligées). On note Vi la

vitesse axiale moyenne du fluide par rapport 2 la bulle que I'on suppose uniforme sur
toute la hauteur de la bulle ;
— la bulle est sphérique avec une queue conique qui la relie 2 la surface
avec un angle de contact 6 (voir figure 38).
En résumé, la bulle croit dans la couche limite thermique par évaporation a
I'interface (voir figure 37) ; elle est alors soumise 2 la force de tension superficielle
essentiellement (la force de poussée est encore faible), ce qui lui assure sa forme
sphérique. Elle continue de grossir au-dessus de la couche thermique par évaporation
travers la queue ; elle est alors soumise a la force de poussée (la force de tension
superficielle est devenue trés faible), d'olt sa forme hémisphérique. L'existence d'une
couche limite dynamique doit alors avoir un effet sur le décrochement de la bulle et la
force de frottement qui commence 3 intervenir favorise probablement son entrainement au

sein de 'écoulement (voir figure 38).

liquide  (p), Ty,

condensation

isotherme
T,>T.,
«— liquide chaud

convection
- liquide surchauffé

///////////////ev/aﬁoéaflo%//// paroi chauffée

Figure 37. — Mécanisme d'évaporation dans la bulle (C. Y. Han, P. Griffith25, 1965,
E. Hahne, U. Griguli?8, 1977)

Figure 38. — Décrochement d'une bulle en circulation forcée

La hauteur de la queue de la bulle est de l'ordre de grandeur de 1'épaisseur de
la couche limite thermique, soit quelques micrométres. Le rayon de la bulle & son
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décrochement fd est de 'ordre de 10-4 m (voir observations des écoulements d'hélium
dans le chapitre III).
Les forces agissantes sont données en valeur absolue par (voir figure 38) :

— Fg=cog(pr- pu)Vp = co8lp: - pv)%l + 0039)2(2 - cosB] selon la

direction verticale ol V), est le volume «courant» de la bulle ; c, la différence de volume
entre une bulle sphérique de rayon courant r et une bulle non sphérique de rayon
moyen r

— Fy=c¢,02mr sinf x sin@ selon la direction horizontale ol ¢ est une

fonction du périmétre et de la surface de la bulle (queue comprise) ;
— Fy= Cf%p;VszS b= Cf %pgvsz X [(n -Or? + (rsin@ x YCOS 9)] selon
la direction horizontale ot S, est la surface d'action de la force de frottement sur la bulle ;

2r PvVb

crune fonction du nombre de Reynolds de la buile Rep, = (V, est la vitesse de la

v

bulle), de la vitesse du fluide et de ses propriétés thermophysiques.

Application numérique : pour I'hélium & T, = 4,224 K, r = 106 m, 6= 10° et
Vg =0,30 m/s (pour un débit massique égal a 3.10-3 kgfs), F, = 4.10°15 N,
Fg=2.10-11 N et Fr=2.10-11 N pour ¢, ¢, et cp égaux a un. II est donc possible que,
dans le cas des écoulements d'hélium, l'influence de la force de frottement sur le
développement d'une bulle ne soit pas négligeable. Cette influence est difficilement
mesurable dans la pratique.

L'équilibre des forces implique que le rayon de la bulle diminue quand la
vitesse relative du fluide V, augmente. Ainsi, en €bullition nucléée en convection forcée,
les bulles qui se détachent sont probablement plus petites qu'en ébullition nucléée en
bain. Ceci est notamment observé pour I'hélium par W. B. Bald?6 en 1973.

2.2.4, — Echanges thermiques dans les écoulements a deux phases

L.a maitrise des installations pratiques qui utilisent les transports de fluides,
les circuits de vaporisation et de condensation nécessite I'é¢tude des mécanismes de
transfert thermique dans les écoulements «complexes». On propose ici une étude des
mécanismes de transfert thermique dans un écoulement diphasique en convection forcée

dans un tube vertical ou horizontal uniformément chauffé (les écoulements diphasiques
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verticaux sont beaucoup plus étudiés que les écoulements horizontaux en raison de leur
symétrie de révolution autour de l'axe de circulation). On décrit les modes de transfert
thermique et les corrélations du coefficient d'échange thermique qui leur sont associées.

a. -— Apparition de I'ébullition nucléée en écoulement sous-refroidi ou saturant

On étudie dans ce paragraphe les conditions d'apparition des premiéres bulles
dans un écoulement de liquide sous-refroidi ou saturant.

La prévision du taux volumique de vapeur en écoulement sous-refroidi est
importante car la vapeur affecte la stabilité thermodynamique de I'écoulement sous-
refroidi (et donc par exemple la réponse transitoire d'un réacteur). Elle a aussi un effet sur
l'apparition des instabilités en écoulement diphasique (oscillations du débit observées par
P. Saha, N, Zuber?? en 1974 dans le cas de l'eau et des fréons, et par B. A. Hands30
en 1975 dans le cas de I'hélium),

Considérons un gcoulement initialement sous-refroidi dans un tube vertical ou
horizontal uniformément chauffé.

Tant que le liquide «s'échauffe» pour atteindre la température saturante T, et
que la température de paroi T, est inférieure & la température nécessaire & la nucléation, on
aun écoulement & phase liquide seule et un mode de transfert thermique par convection
forcée dans la phase liquide.

En un certain point, la surchauffe de la paroi AT = T, - T, est telle que des
sites de nucléation apparaissent ; la formation des bulles se fait dans un écoulement
liquide de température moyenne Ty inférieure & T,,, (il s'agit de la température de mélange
du liquide T, voir paragraphe 2.2.1). On a alors un écoulement sous-refroidi a bulles et
le mécanisme de transfert thermique est appelé ébullition nucléée en écoulement sous-
refroidi. Dans cette région (région B sur la figure 39), la température de paroi T, demeure
constante (car le flux de chaleur contribue a la nucléation) et est de quelques degrés
supérieure & T, tandis que la température moyenne du fluide tend vers T,

Etudions les différents modes de transfert thermique qui interviennent dans
les régions A et B de la figure 39.

a.l.—Région de convection forcée en liquide seul

Dans les régions A et By du tube ou la température moyenne du fluide tend

vers la température saturante Ty, on a Ty(z) = TAz) + AT ou AT = hi est la surchauffe
lo

en paroi due & I'échange thermique dans I'écoulement ; i'_}(z) la température moyenne (ou
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de mélange) du fluide a la cote z ; T)(2) la température de la paroi interne du tube & la cote
zet by_le coefficient d'échange thermique par convection forcée en liquide seul.

Pour un écoulement turbulent, le coefficient d'échange thermique par
convection forcée en écoulement monophasique /; est habituellement bien approché par
I'équation de Dittus-Boelter qui est donnée par la formule 19 (bien vérifiée
expérimentalement pour tout fluide ; J. A. Clark?? la vérifie en 1968 pour les fluides
cryogéniques et on la vérifie aussi dans la présente €tude pour I'hélium — voir
chapitre IV —).

j’ ‘E' '!' go \iuoc‘ls olooooi oq Olo i (a]e] o‘l‘,I
hélium | ° 00 0705 "o %% 002:>°E’
— !ﬂn 000 oo o DO.,O,,:,°°?:°% c:.?“ ?: Oo"olb O

R B IS B T

1 1
\pE i IEQW
c T,
Ty I AT Ty |
: 1
|
Ty

g = constante
m = constante

Figure 39. — Schématisation de l'apparition de I'ébullition nucléée
a.2.— Région d'ébullition nucléée partielle

A partir du point ¢ de la figure 39, 'échange thermique se fait par ébullition
nucléée en écoulement liquide sous-refroidi ou saturant. Pour un sous-refroidissement a
'entrée AT sref; = Tsar - ’f}i (qui est nul pour I'écoulement saturant) et un débit donnés, la
température «pariétale» T, évolue comme présenté sur la figure 40 quand ¢ augmente
progressivement.

La section abc représente la région de convection forcée en écoulement

monophasique présentée précédemment, la section cde correspond 2 la région d'ébullition
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nucléée partielle (€bullition nucléée et convection forcée dans le liquide) et la section ef a
larégion d'ébullition nucléée totalement développée (ébullition nucléée seule).

G’A région A région B
ébullition ébullition
, . | nucléée| nucléée (en bain)
absence d'ébullition partielle | totalement développée
(ENP) (ENT)

convection forcée
en écoulement
’ monophasique

51 A A e /
. ébullition

hy = congtante g T nucléée
(en bain)

4, 10T ' >T,
Ty Tyat Tpey T,(d)Tent

Figure 40. — Schématisation de 1'ébullition nucléée partielle

Comme ¢ augmente, T, suit 1a courbe abcd’ de convection forcée (la courbe
correspond & g =y _AT) jusqu'a ce que les premiéres bulles se forment. Une surchauffe

est nécessaire A l'obtention de la premigre bulle pour un flux donné (démarrage de
I'ébullition nucléée : DEN) d'ol la chute de température de d’en d (voir figure 40). Il y a
alors superposition de I'ébullition nucléée & la convection forcée ; c'est la région
d'ébullition nucléée partielle (ENP) qui correspond a la juxtaposition des courbes cd’ et
c'd’e en une seule courbe cde.

1l est intéressant de connaftre la surchauffe de paroi ATy qui correspond a
l'apparition de la premiére bulle compte tenu d'un flux de chaleur imposé qpgy. On
revient pour cela a I'étude de la surchauffe du liquide nécessaire a la formation d'une
bulle en bain (voir paragraphe 2.2.2).
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On applique a V'apparition de I'ébullition en écoulement sous-refroidi ou
saturant les relations obtenues pour l'apparition de 1'ébullition en bain (P. Saha,
N. Zuber?® montrent expérimentalement en 1974 que la surchauffe en paroi qui
correspond 2 l'apparition de la premigre bulle est indépendante du sous-refroidissement
du liquide, la présente étude conduit & la méme conclusion — voir chapitre IV —).

La surchauffe qui est nécessaire a 'apparition de I'ébullition est donnée par la

0,5
formule 31 : ATppy = (%@‘ﬂ.) .
LAp,

Dans le cas particulier simple ol il n'y a pas de sous-refroidissement, le flux
d'apparition de I'ébullition qui est donné par gfgy = h;o(Tp - T})‘bﬂv devient :
o _ 80Tl P
DN =—"_——
Lkipv

Pour des flux inférieurs & gigy, le liquide doit étre surchauffé avant que la

LY

vapeur soit générée a la surface, c'est-a-dire qu'il s'agit de la limite inférieure du flux
d'ébullition en deca de laquelle il n'y a pas d'ébullition.

Applications numériques : on effectue un calcul dans les cas de I'hélium, I'azote et 'eau,
On calcule le flux d'apparition de I'ébullition en I'absence de sous-refroidissement
(AT, = 0). Pour un écoulement d'hélium dans un tube de diametre interne 0,01 m, a
Tr=4224 K, sous p; = 1 atm, h; = 840 W.m"2.K-! pour /i = 6.10-3 kg/s, donc
i He) = 0,4 W/m2. Pour un méme écoulement d'azote 4 77,347 K et sous 1 atm, on a
gBpv(N2) = 7 W/m2, Ainsi, gfg{N2) est environ dix fois plus grand que gfp{He) dans
les mémes conditions. Il est donc évident que les bulles d'hélium se forment beaucoup
plus «tbt» que celles d'azote pour des conditions d'écoulement voisines. Dans le cas d'un
écoulement d'eau 2 373,15 K et sous 1 atm, g3gp{H20) = 230 W/m2, Ainsi, ¢jp{H0)
est approximativement mille fois plus grand que gfgp(He). Ces calculs montrent que
'ébullition nucléée est un phénomeéne beaucoup plus sensible dans le cas de I'hélium que
dans celui des autres fluides cryogéniques ou non cryogéniques.

Dans la région d'ébullition nucléée partielle, seulement quelques sites sont
activés, de teile sorte qu'une partie du flux g est transférée entre les sites par les
processus de convection forcée en phase liquide. Comme la température de surface
augmente, le nombre de sites activés croit, donc l'aire correspondant au transfert par

convection forcée diminue. A un certain moment, tous les sites de la surface sont activés ;
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I'ébullition est totalement développée et la composante du transfert convectif est devenue
négligeable.

La convection dépend de la vitesse et du sous-refroidissement du fluide
contrairement 4 I'ébullition (voir paragraphe 2.2.3 et résultats du chapitre IV). Ainsi, les
deux phénomeénes ont lieu en paraliéle et ¢ peut donc se mettre sous la forme
q = qgy t dopg 00 gy est la densité de flux de chaleur transférée par ébullition nucléée
et Geyy la densité de flux de chaleur transférée par convection forcée dans la phase
liguide. Considérons le cas d'une vitesse d'écoulement et d'un sous-refroidissement &
'entrée constants. A flux décroissant, partant du point £ de la figure 40, on suit la courbe
fedch. En ébullition en bain a la saturation (4 vitesse et sous-refroidissement nuls), la
composante gq-py st nulle et on suit la courbe fed’c’d’ (la courbe fed'c'd’ est déduite de
I'ébullition en bain qui est relativement bien connue ; la courbe équivalente dans le cas de
T'ébullition en circulation forcée est probablement un peu différente quoique le
phénomene ait lieu en paroi). La différence entre les deux courbes représente donc la
composante de convection forcée. Par exemple pour T}, = T,(c"), gy correspond & ¢"¢’
et gopy, & ¢'c. On peut imaginer I'allure des flux en fonction de la température de paroi

(voir figure 41),

q A |

hlo (Tsar N T;)

-
Tpen Teve™ T,

5
—
[3N]
It
e
b:‘i
8
A

o [=]
? [ e ° 9 950005000,
: 0 © 0 09% 9 n g af

m = constante

Figure 41. — Allure des densités de flux de convection forcée et d'ébullition nucléée
(J. G. Collier3t, 1981)
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Le flux q¢py, est donné par qcrr = h[o('Tp - TTf) Le flux ggy est généralement
pris €gal au flux d'ébullition nucléée en bain qgyp qui est mieux connu que le flux
d'ébullition nucléée en circulation.

Le coefficient de transfert thermique correspondant & gy peut étre obtenu a
partir du nombre de Nusselt Nu. Par analogie avec les relations pour la convection forcée
en écoulement monophasique, on considére que Nu est proportionnel & Re®'Pr® ou e, et
5 sont des caractéristiques de I'écoulement considéré.

It s'agit alors de choisir une longueur caractéristique pour Re et Nu. Le
phénomene étudi€ ayant lieu a P'échelle de I'ébullition, le diamétre d'une bulle a son
décrochement est généralement pris comme longueur caractéristique. Lors du
décrochement, on compare les forces de tension superficielle et de poussée (on néglige la
force de frottement & ce niveau) donc O et g(p; - p,). On introduit ainsi le nombre de

Laplace b qui est de l'ordre de grandeur du diamétre de la bulle au décrochement et qui

résulte de I'équilibre entre les forces Fy = 270' mriet Fo =g (p:- pv}‘g—nr'j pour une bulle

sphérique de rayon r : b = [_(—wgwwﬂo’s.

glpi- Py

Le nombre de Nusselt est alors défini par Nu = henb ol on considére les
Ay

propriétés du liquide puisque le phénomene thermique a lieu dans le liquide en contact

avec la surface chauffée. Le nombre de Reynolds est «construit» avec b et avec la vitesse

PU[b
Hi

En considérant le nombre de Nusselt Nu de la forme ¢ ,Re®'Pr®2, on peut

superficielle du liquide j; : Re =

hENbRe'IPr'l _ henb L Ay
A Ay GEND HCp,

flux de chaleur qui contribue & l'ébullition nucléée, donc au flux de chaleur de

écrire = coRe® " 1Pre2- 1 oh ggy = Lpyj; correspond au

vaporisation de la phase liquide. Comme qgy = hgnyAT = hpn(T, - TH, on a

coRe® " 1Prea-1 = L que I'on met sous la forme CLRe'mPr'".
cp AT sf

On é&crit souvent la relation sous la forme suivante ;

CPIAT |: [e] 'S]m' ‘ulcpl ¥ 45
“f Luz\g(pz—pv)) Ay @
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oit la constante ¢ représente l'influence sur la nucléation du contact solide-fluide. Elle
dépend en particulier du fait que le fluide est en convection naturelle ou forcée. Elle est
aussi fonction du matériau qui constitue la paroi et de son état de surface.

Cette relation permet d'en déduire gy, les exposants m et n étant déterminés
empiriquement pour le fluide considéré. Elle représente le rapport de I'enthalpie acquise
par le liquide chauffé a I'enthalpie de vaporisation. Ce rapport est fonction du flux imposé
g comparé a la chaleur latente de vaporisation L, du rapport de la force de tension
superficielle a la force de poussée et des propriétés thermophysiques du fluide.

V. E. Keilin er al.32 (1975) obtiennent pour I'hélium en convection forcée

Cp !AT
L

dans un tube verrical en cuivre de diamétre intérieur 2 mm : =c19%4p 05 pour

cp AT ‘
1,1 atm < p < 1,4 atm et pf = 29 %3p -3 pour p = 1,5 atm oi les coefficients ¢,

et ¢, tiennent compte des caractéristiques thermophysiques du fluide et des conditions
d'écoulement (l'influence de la pression est généralement exprimée de fagon implicite
dans les propriéiés du fluide).

Le coefficient d'échange thermique s'obtient finalement & partir de la relation :
h=_4 _9CFL T 9EN (46)

AT AT

b. - Ebullition nucléée totalement développée

Considérons maintenant la région d'ébullition nucléée totalement développée
(ENT). Elle correspond i la région ef sur la figure 40. Elle peut débuter en écoulement
sous-refroidi ou saturant (voir résultats au chapitre IV).

La nucl€ation en paroi atteint sa limite supérieure au point e (tous les sites de
nucléation sont activés). Du point ¢ au point f, on passe progressivement de Ia présence
de bulles pres de la paroi a la présence de bulles dans tout I'écoulement ; la température
moyenne de 1'écoulement atteint alors la température saturante (voir figure 39). Dans
toute cette région, la température pariétale demeure constante puisque tous les sites de
nucléation sont actifs.

La densité de flux de chaleur g (qui est maintenant égale 2 Grn) est:

L’llpv
g OTs‘ar (Tp - Tsat)l (47)

Le point e se détermine par extrapolation entre les courbes abcd’ et b'c'd’f, 1a

JENT =

région ef étant lin€aire puisque 1'échange thermique y est constant.
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En l'absence de sous-refroidissement, on peut ainsi tracer la courbe bcdef
pour par exemple un débit massique s = 6.10-3 kg/s. On obtient la courbe de la
figure 42,

;
q (W/m?) / '
A o
// 4
convection forcé
/7 seegavection foreée
/s "
f ébullition nucléée
gy + 0,02 ¢ €t e presque con onduse ¢Wmcnt développée
Apen[ T T T T TTTTTTTTR A ébullition nucléée
" H partielle
/
. I
convection forcée / | :
hy, = 840 W.mr2.K"! J/ I
[
, I
< I
/Tl ébullition nucléée
; I en bain
// H
, [
e I
- i
o I
= H >
Tow=4224K Tpey TEnT 7, (K)

m=6.103kg/s ; AT, = 0K ¢°ppy = 0,4 W/m2;
Tpey =Tog + 044107 K ; Ty =1, +0,46.103 K

Figure 42. — Courbe de la densité de flux de chaleur ¢
en fonction de la température de paroi T,

On peut conclure que la région d'ébullition nucléée partielle est négligeable.

On peut donc supposer que, lorsque la premiére bulle apparait, on passe directement de la

région de convection forcée en phase liquide seule a la région d'ébullition nucléée

 totalement développée. L'étude précédente résulte de considérations sur I'ébullition

nucléée en bain. Pour des écoulements, il est probable que les résultats soient différents.

On verra dans le chapitre I'V que la figure 42 n'est pas vérifiée expérimentalement dans le
cas de I'hélium.
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c. — Titre massique et taux volumique de vapeur

11 est important de déterminer la fagon dont on choisit le titre massique de
vapeur x = 0 et la fraction volumique o= 0.

Pour de forts degrés de sous-refroidissement, la vapeur est générée en bulles
discrétes qui grossissent et «collapsent» (explosent) prés de la paroi ; la fraction
volumique a essenticllement un effet local dans cette région.

Pour de faibles degrés de sous-refroidissement, les bulles se détachent de la
paroti et se condensent lentement comme elles se¢ déplacent a travers le liquide faiblement
sous-refroidi (P. Saha, N. Zuber??, 1974).

A la saturation, les bulles sont plus grosses et réparties dans tout le liquide
(voir figure 43).

Dans la région ace, on ne saurait parler de mouvement de bulles donc de débit

massique de vapeur. Ainsi, le titre massique «réel» x'(z) = —% = 0. Dans la région eghi,
m

il existe un débit de vapeur donc un titre massique «réel» x'(z) qui croit avec la cote z.
En termes de calculs thermodynamiques, le titre massique de vapeur
H(z) - Hi{T sat)
L
ghi, car il «participe» alors & l'enthalpie (le titre réel x'(z) n'est pas nul). Tl est égal & zéro
lorsque la température moyenne du fluide atteint T, (I'enthalpie de mélange est alors

«thermodynamique» correspond a x(z) = . On le considére dans la région

€gale a I'enthalpie du liquide & la température saturante).

2
i

On considére x(z) (courbe g"h"i" sur la figure 43) pour le titre massique de
vapeur et a(z) (courbe g'A"l") pour la fraction volumique de vapeur.

x(z) = 0 et afz) = 0 (la fraction volumique «thermodynamique» a(z) n'a pas
de sens physique ; elle est donnée en fonction du titre x par une relation de
«modélisation» de la configuration de I'€coulement, G. F. Hewitt, N. S. Hall-
Taylor!4, 1970) au point g ol la température moyenne du fluide est égale a 1a température
saturante d'un point de vue thermodynamique. En réalité, la température moyenne du
fluide est inférieure & T, puisqu'il existe des bulles seulement & proximité de la paroi. Le
ceeur de I'écoulement est sous-refroidi et le liquide est «surchauffé» a proximité de la
paroi. De la vapeur est générée dans ce liquide. Il faut augmenter un peu la température
pour obtenir au point / une enthalpie moyenne égale & celle du liquide saturant. Dans ce
cas, la fraction « égale a, dans toute la section de I'écoulement, alors qu'du point g,

« égale o, en certains points seulement.
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Il faut toutefois dire que les phénoménes qui sont décrits dans la région
aceghi sont trés petits comparés 4 la région «globale» d'ébullition nucléée cf de la
figure 40.
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Figure 43. — Titre massique et fraction volumique de vapeur (J. G. Collier3!, 1981)
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d. — Ebullition nucléée et ébullition en film

Lorsque I'on considére un écoulement initialement sous-refroidi vertical ou
horizontal et uniformément chauffé, on passe successivement le long du tube de
I'ébullition en écoulement sous-refroidi A I'ébullition & la saturation (voir figures 44 et
45).

vapeur seche ‘ convection forcée
écoulement 2 dispersion §
de gouttelettes
7 1| - [&oulement annulaire | convection forcée
assechement > dispersé a deux phases
e USREISC
£l écoulement annulaire
cocur 'o-: ___________________________ }‘ ébullition 2 1
liquide .o : - ullition a fa
2‘1 D “.f-‘.‘ écoulement intermittent saturation
¥ 2 CM AT
X =0 -{p - B ---écoulement & bulles---{ < 11ition en sous-
\"\ """"""" 3 N I refroidi
| — . . .
[ T liquide seul convection forcée
A
7,7 AR

Figure 44. — Régions de transfert thermique
en écoulement vertical chauffé

écoulement 4 faible débit écoulement 2 fort débit
Kcoulement écoulement écoulement écoulement écoulement écoulement
i stratifié stratifié intermittent annulaire annulaire
bulles lisse avagues dispersé
e.g. o —
.‘i.'.';“ggou—:—-——-m-::—;——- —. . \{ "..?.g°££3°9_______\ gugooggo%:oe&g; o
[ LR R T et e T e - L T perr

Figure 45. — Régions de transfert thermique en écoulement horizontal chauffé

Quand le titre x augmente de la région C 2 la région G sur la figure 44, un
certain point est atteint o le processus d'ébullition est remplacé par le processus
d'évaporation . La transition a lieu en écoulement annulaire (région E). C'est pour cette
raison que l'on parle aussi d'ébullition en film dans cette région. Le film pariétal est
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suffisamment fin pour que la chaleur soit transférée par conduction dans le film jusqu'a
l'interface film liquide-cceur gazeux ol a lieu I'évaporation. La nucléation finit par
disparaitre. L'échange thermique se fait essentiellement par convection forcée ; on parle

alors aussi de région de convection forcée a deux phases.
e. — Analyse bibliographique sur les coefficients d'échange thermique

Le coefficient d'échange thermique en écoulement diphasique dépend de la
dynamique de I'écoulement (débit et titre massiques) qui influent probablement surtout
sur l'échange par convection forcée, de la thermique de I'écoulement (flux de chaleur et
surchauffe locale) et des propriétés du fluide et de la paroi qui influent en particulier sur
T'échange par ébullition nucléée.

Ainsi, on obtient différents coefficients suivant la configuration de
1'écoulement (caractérisée par G, x et ¢), son orientation (généralement verticale ou
horizontale), le matériau qui constitue la paroi (propriétés thermophysiques, état de
surface) et le fluide lui-méme (propriétés thermophysiques, pression de saturation).

Les résultats sur l'échange thermique par ébullition nucléée en circulation
forcée sont trés diversifiés ; les corrélations du coefficient d'échange sont donc trés
variées. On essaie ci-aprés de présenter les meilleures formulations du coefficient
d'échange pour les écoulements verticaux et horizontaux de fluides cryogéniques.
Cependant, leurs conditions d'obtention ne sont pas bien connues ; on ne peut pas
effectuer une comparaison correcte avec les présents résultats. Ces corrélations permettent
toutefois de retrouver les ordres de grandeur des coefficients d'échange thermique

obtenus dans les présents travaux.

e.l.— Corrélations du coefficient d'échange thermique dans un écoulement
vertical cryogénique

V. V. Klimenko, A. V. Grigor'ev, A. M. Sudarchikov3? proposent en 1985
une corrélation fondée sur les résultats d'écoulements verticaux ascendants et horizontaux
de fluides cryogéniques (azote, hélium, néon).

Le coefficient de transfert thermique dans la région d'ébullition nucléée
(région & échange thermique par ébullition nucléée prépondérant) est hpy estimé par
lissage des résultats :

0,15

l >

Nugy = hi—Nb =7.4. lO'3Re*O-GPr;O'%F"KPOJ(l—p) (48)
! !
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N pigb s D
ol Rex = est le nombre de Reynolds modifié ; K, = ——————— une constante de
HiLp, ’ Aoglpr- p))

pression et lp la conductivité thermique de la paroi.
Le coefficient de transfert thermique dans la région de convection forcée a

deux phases (région a échange thermique par convection forcée prépondérant) est hqp

donné par :

0'2 0,09
Nucp = PCEO. cRemU-ﬁPr:m(&) (ﬁ'ﬂ) (49)

At Pil Ay
en appliquant un «mode¢le homogene» au mélange des deux phases qui convient dans
. Vb :
cette région de nombre de Reynolds de mélange Re,, = Ptum ouV,= pg 1+x g—l— - 1”
{ ! v ]

est la vitesse de mélange et ¢ une caractéristique du fluide et de la paroi chauffée
(V. V.Klimenko, A. V. Grigor'ev, A. M. Sudarchikov33 proposent ¢ = 0,087).
La relation de transition de I'ébullition nucléée & la convection forcée d deux

phases est donnée par :
Nu = Nugy pour Ny < 1,6.10%

50
Nu = Nucr pour N; > 1,6.104 50y

p 3 (re. {pi /3 _ .
ou N, = Bo*(p—) = (R_emx,o_) est le nombre de transition dans lequel on introduit le
! * v
=
Py

Toutefois, pour les écoulements verticaux ascendants, si le nombre de Froude

nombre d'ébullition modifié (modified boiling number) Box = %Q {1 +X

de mélange Fr,, = Y est relativement faible (forces d'inertie et de gravité relativement

Yed
proches), I'ébullition nucléée demeure plus longtemps puisque le film reste assez épais
(dans des tubes suffisamment gros). V. V. Klimenko, A. V. Grigor'ev,
A. M. Sudarchikov33 observent ceci pour Fr,, < 10. Dans ce cas, Nu = Nugy quelle que
soit la valeur de V,. _

On doit 1'étude la plus récente et la plus compléte sur 1'échange thermique
dans un écoulement diphasique vertical ascendant de fluide cryogénique (hélium, azote,
argon, hydrogéne, néon) ou de fluide «classique» (eau, réfrigérants) a D. Steiner?
(19806).

Il constate que le coefficient d'échange en écoulement diphasique vertical
dépend, outre les parametres introduits par V. V. Klimenko, A. V. Grigor'ev,
A. M. Sudarchikov33, de la rugosité de la paroi R, et de la pression saturante du
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fluide p. Il ne tient pas compte de l'influence de la conductivité thermique de la paroi qui
est introduite par V. V. Klimenko, A. V. Grigor'ev, A. M. Sudarchikov33. 1l se trouve
que ces derniers ne distinguent pas la conductivité thermique de la rugosité pari€ale. Il est
probable que la nucléation ne soit pas influencée par la conductivité de la paroi, mais plus
probablement par sa rugosité. Le résultat de V. V. Klimenko, A. V. Grigor'ev,
A. M. Sudarchikov33 doit donc s'interpréter par  proportionnel 4 R ,0.15 ou R .09
(selon la région d'échange), relation qui s'accorde avec celle de D. Steiner” donnée ci-
apres.

D. Steiner® propose une corrélation intéressante déduite d'un lissage de
résultats expérimentaux donnés par différents auteurs (C. Johannes, J. Mollard®4, 1972,
H. Ogata, S. Satol?, 1974, V. E. Keilin er al.32, 1975, D. Steiner®, 1986, etc.). Il met

en évidence l'influence de ¢, x, d, p et R,,. Il propose h =ﬁ = (g + hep P
avec
hin = ho,3{c ap '0'13'100'48;[1,66,0*0'45 i —1 }0*3’7}(42)0'4(-‘3?—)0'13} 51)
do 1 _p*7 d RPo
her = hi, {[(1 -5+ 1,9x°-5(g—1)0,35 > + h% 1+ 8(1-x)07 ﬂ)g,m}-z,o}-”ﬁ (52)
v o v

ol ¢y = 0,35M0.24 est le coefficient du fluide qui fait intervenir sa masse molaire M
(cp = 0,57 pour I'hélium, cp = 0,81 pour l'azote) ; p* = p/p,, ; les valeurs de référence
sont déduites des mesures de D. Steiner? par une méthode de lissage : d, = 0,01 m,
R, =10°%m, g,=1 000 W/m? pour I'hélium et ¢, =10 000 W/m2 pour l'azote,
hos =5 050 W.m-2.K-! pour I'hélium et 2p3 =7 370 W.m-2.K-! pour l'azote
(hg 3 est le coefficient d'échange par ébullition nucléée en bain mesuré pour d, R, , 4,

A[N W, A’VN W

o . _ (E/8)Re - 1 D00)Pr
—ihyy=——" o N

et p*, = 03); by, = s ,
1+12,7(5/8) " (Pr2B - 1)

Re = Qﬂd pr=H% ¢=(1,82logo(Re) - 1,642
A

Les expériences (C. Johannes, J. Mollard®4, 1972, H. Ogata, S. SatolC,
1974, V. E. Keilin et al.32, 1975, D. Steiner?, 1986, etc.) montrent que /gy ne varie
pratiquement pas lorsque la vitesse augmente. Il est donc indépendant de x et de G en
écoulement vertical ascendant.

D. Steiner? propose une relation pour sy plus complexe que celles qui sont
généralement proposées par les expérimentateurs. heop en écoulement diphasique est
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rapporté au coefficient d'échange en liquide monophasique hy, et est fonction des

proportions relatives (donc des vitesses) de chaque phase.

Il n'existe pas de résultats intéressants sur le coefficient d'échange en
€coulement vertical descendant. On peut simplement penser qu'il est moins bon qu'en
écoulement vertical ascendant car le liquide s'y maintient moins bien en paroi.

La gravité a un effet sur I'échange thermique dans un écoulement vertical. En
particulier pour les écoulements annulaires ascendants, la gravité tend & maintenir le film
en paroi donc 2 influer sur I'échange thermique. V. V. Klimenko, M. V. Fyodorov,
Y. A. Fomichyov35 (1989) effectuent des mesures dans le cas d'écoulements verticaux
ascendants d'azote. Ils constatent que & est dépendant de l'orientation de 1'écoulement
donc de la gravité.

e.2. — Corrélations du coefficient d'échange thermique dans un écoulement
horizontal cryogénique

Les écoulements diphasiques horizontaux sont trés peu étudiés. Aussi, on
connait peu de relations concernant 1'échange thermique.

Un écoulement horizontal qui mouille toute la paroi n'existe que pour certains
debits et titres massiques. La surface mouillée diminue le long du tube lorsqu'il est
chauffé. Pour des flux de chaleur élevés, le film liquide en paroi (qui apparait i partir
d'un titre massique de vapeur relativement grand) peut s'assécher au haut du tube, puis
en bas. Il existe donc, contrairement aux écoulements verticaux, une distribution
«périphérique» de 1'échange gui n'est pas uniforme. Les expérimentateurs mesurent
généralement un coefficient moyen sur une paroi bonne conductrice de la chaleur (en
cuivre généralement) ou un coefficient Jocal sur une paroi mauvaise conductrice (en acier
inoxydable le plus souvent) qu'ils associent & I'écoulement diphasique.

D. Steiner, E. U. Schlunder?¢ (1977) effectuent une étude du coefficient
d'échange local dans les écoulements diphasiques horizontaux d'azote, d'hélium,
d'hydrogene, etc. D. Steiner” la détaille en 1986 dans le cas de P'azote.

11 effectue une premiere approche par des mesures pour I'hélium, l'azote et
I'hydrogene dans des tubes horizontaux en cuivre (d = 0,014 m). It propose des relations
déduites du lissage des résultats. Le coefficient d'échange thermique moyen est donné par

h= (hEN3 + hcp3)1/3 avec :

' (" d.0.5( R, .13f 10,2 03
o= s o e G
EN= 703 F(‘Ior v (d) Ry, G l-p - X (53)
V0,37 2.2 h 0,67 -2,0\‘0-5
her = hif|(1 - x +1,2x0,4(&) +ﬁ(1+81—x0’7&) 54
“ IO{|( ) Py hlo, ( . Pv f 4)
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oll ¢p~ 0,71M0.07 (cp~ 0,78 pour Yhélium et ¢z~ 1,59 pour l'azote) ;

*6l,5
m(p*) = 0,7 - 0,18.10%387" ; n(p*) = 1,68p*** + ﬁ; : 4o = 1 000 W/m2 pour
_p !
I'hélium et g, = 10 000 W/m2 pour l'azote ; hgs = h(p”", =0,3) =5 050 W.m-2.K-!
pour I'hélium et Ay =7 370 W.m-2.K-! pour V'azote ; g gy, =23 200p™04(1 - p)
exprimé en W/m2 ;d, =001 m ; R, =106 m; Go = 100 kg.s'l.m-2 ;

AN ]
Nu,, ANu, ol Vi = (&7 8NRe 015000)Pr
1+ 12,7(£/ 8) (Pr¥? - 1)

. e
o T! Vo = d ,Re=%,Pr= P-;

A
£ = (1,82logio(Re) - 1,64)2

En écoulement horizontal, il faut aussi tenir compte de I'effet d'un mouillage
partiel de la surface interne du tube. D. Steiner? (1986) étudie cet effet dans le cas d'un
écoulement horizontal d'azote dont la vitesse massique est comprise entre 40 kg.s-l.m-2
et 450 kg.s'1.m-2 et le titre massique de vapeur entre z€ro et un. Les configurations
d'écoulements observées sont stratifiées, intermittentes ou annulaires.

Pour essayer de comprendre comment est transporté le liquide & la surface et
comment cette derniére est mouillée pour un tube en position horizontale, D. Steiner?
mesure la «température pariétale» en plusieurs points sur le pourtour du tube (en cuivre)
avec des thermocouples «fer-constantan».

La figure 46 qui concerne des écoulements intermittents ou annulaires montre
l'asséchement du haut de la surface pariétale lorsque le flux est relativement €levé
(g ~ 35 000 W/m?2) et ceci d'autant plus que le titre massique x, (titre massique & l'entrée
de la section chauffante) est grand. Le gradient de température pariétale tangentiel
(gradient thermique dans la paroi selon la périphérie du tube) est faible pour x, = 0,10 et
est relativement €élevé pour x,=0,70 4 x, = 0,85. On peut ainsi associer & la
configuration de 1'écoulement la distribution de température pari€tale en fonction de la
cote angulaire 6.

Sur les figures 46.b et 46.d (x, = 0,11 et x, = 0,12 respectivement),
I'écoulement est intermittent et T, est presque uniforme selon la cote angulaire 6.

Sur les figures 46.a et 46.c (x, = 0,69 et x, = 0,85 respectivement),
I'écoulement est annulaire. On constate que la température pariétale est plus élevée au haut
du tube, donc le film pariétal y est probablement inexistant (I'échange thermique se fait
par convection forcée a deux phases et non plus par €bullition nucléée). L'effet de la

gravité est donc relativement prononcé. On reviendra sur ce phénomene au chapitre IV.
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T, (K)110 T, (K110
~— //’—
105 E—— 105 . E——
00050 130 270 360 %9 90 180 290 a0
8 (%) 8 (%)
2. —G =121 kg.s'lm=2; b.— G =121 kg.stm?2;
x,=0,69: p*=0,269 ; x,=0,11;p* = 0,269 ;
q =34814 W/m2; q=734814 W/m?;
¢coulement annulaire écoulement intermittent
T7,(K)
T (K P
» (K110 110

105>«\_///_ 105 —

- __..—-"
00555180 270 360 10690 180 270 360
0 (°) 0 (®
c.—G =220kg.slm?2; d. — G =220kg.sl.m?2;
x,=0,85; p*=0,466; x,=0,12; p* =0,466 ;
q =37 602 W/m2; g =37 602 W/mZ;
¢coulement annulaire écoulement intermittent

Figure 46. — Distribution de la température de paroi interne en fonction de
'angle 8 (8 = 0° en haut, 0 = 180° en bas, D. Steiner?, 1986)

V. V. Klimenko, M. V. Fyodorov, Y. A, Fomichyov33 (1989) obtiennent
des résultats semblables pour un écoulement horizontal d'azote dans un tube en acier
inoxydable (diamétre interne 4; = 0,014 1 m, diameétre externe d,=0,016 1 m). La
figure 47 qui correspond & un écoulement annulaire montre que la surchauffe en paroi
AT =T, - T, augmente progressivement (donc / diminue) quand on se déplace du bas
du tube vers le haut. Ceci est dii au fait que le film liquide pariétal est plus fin au haut du
tube a cause de la gravité (lI'échange thermique s'y fait alors probablement par
évaporation dans le film et non plus par ébullition nucléée). Par contre,
V. V. Klimenko, M. V. Fyodorov, Y. A. Fomichyov3? (1989) constatent que, pour
des débits trés élevés (G = 600 kg.s'l.m2), T, - Ty, devient indépendant de l'angle 6.

L'orientation de 'écoulement n'a plus d'influence car 'écoulement est plus homogénéisé

v
Fr,, = —Z est approximativement supérieur i 20).
(T Ved pp pé )
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Sur la figure 48 qui correspond a un écoulement stratifi€, on observe le méme
phénoméne avec T, - T, constant sur une certaine plage autour de 6 =0°; cette plage
correspond A un contact paroi-vapeur permanent {avec éventuellement projection de
gouttelettes sur la paroi).

En outre, V. V. Klimenko, M. V. Fyodorov, Y. A. Fomichyov3> (1989)
constatent que pour les fluides cryogéniques le coefficient d'échange moyenné sur la
périphérie du tube horizontal est meilleur que le coefficient en écoulement vertical. L'effet
de projection de vagues sur la paroi haute en écoulement horizontal et le plus long
maintien du film sur Ia paroi basse par effet gravitationnel peuvent peut-étre expliquer en
partie ce phénomeéne. Ceci semble étre d'autant plus vrai dans la région d'influence de la
gravité (Fr,, < 20).

AT (K) AT (K)

36700
22000

12900
q (W/m?)
5900

: o ] o 100
0 180 360 ‘ 0° 180°  360°
. p=30bar; , p=30bar;
G =200 kg.s'l.mr2; G=200kg.slm?;
x, = 0,025 x, =0,100
Figure 47. - Différences de surchauffe Figure 48. — Différences de surchauffe

sur le pourtour du tube pour un écoulement  sur le pourtour du tube pour un écoulement
annulaire (V. V. Klimenko, M. V. Fyodorov, stratifié (V. V. Klimenko, M. V. Fyedorov,
Y. A. Fomichyov5, 1989) Y. A. Fomichyov?, 1989)
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f. — Analyse bibliographique sur les crises d'ébullition

J.1.— Notions générales

Pour bien comprendre les phénomeénes que 'on appelle «crises d'ébullitions»
et qui correspondent au passage d'un échange prépondérant avec le liquide 4 un échange
prépondérant avec la vapeur, on présente qualitativement la variation progressive du
coefficient d'échange le long du tube quand le liquide se vaporise progressivement.

q

On représente sur la figure 49 le coefficient & = - en fonction du titre
p Af

massique x, lorsque g et s sont constants.
A

asséchement

EetE
CetD
B
A
GetH
\.__T—-—"—"'
- | gaz
écoulement sous-refroidi écoulement saturé dsurchaoffé»
: )x
x=0 x=1

Figure 49. — Variation du coefficient d'échange thermique avec le titre massique

Dans la région A (qui correspond 2 la région A de la figure 44) de transfert
thermique par convection forcée en phase liquide seule, les températures T, et Ty
croissent régulierement. L'écart de température T, - Ts qui reste pratiquement constant
correspond 4 un coefficient d'échange par convection forcée en écoulement

monophasique. Il est fonction des propriétés thermophysiques du fluide, de sa
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température et de la dynamique de I'écoulement. Il augmente donc faiblement avec la
température 7.

En ébullition nucléée en sous-refroidi (région B), la température Ty continue
de croitre pour se rapprocher de T, et la température T, se stabilise ; les premires bulles
apparaissent.

En ébullition nucléée  la saturation (régions C et D), T, - T¢qui estégal 2
T, - Tsq teste constant donc A aussi. La densité de flux de chaleur g contribue a la
formation permanente et constante de bulles.

Dans les régions E et F, deux phénomeénes peuvent se produire selon le type
d'écoulement et le flux de chaleur imposg :

— pour les écoulements annulaires, le film pariétal s'affine, sa
résistance thermique diminue, donc le transfert thermique par convection forcée a deux
phases devient peu & peu prépondérant ; le phénomene d'évaporation s'ajoute a celui
d'ébullition qu'il finit par remplacer complétement. Dans un premier temps, le coefficient
h croit régulierement. Puis, le film s'évapore complétement entrainant une chute brutale
de A ; c'est la crise dite de seconde espéce et que l'on appelle aussi dryout ;

— pour les écoulements non annulaires (3 titres de vapeur plus
faibles), un fort flux de chaleur peut provoquer une importante ébullition en paroi de telle
sorte que les bulles forment une «barriére» de vapeur. I.'échange thermique se fait alors
essentiellement par convection dans la vapeur ; 4 chute au voisinage du coefficient
d’échange par convection forcée dans la vapeur. On parle de crise de premiére espéce ou
de burnout.

Pour plus de précision, on considére sur la figure 50 la courbe A(x) pour
différentes valeurs de q.

Pour les courbes (1) et (2), en amont du «décrochement», il y a ébullition
nucléée -et évaporation & linterface film liquide-ceeur gazeux. Le mécanisme
d'évaporation remplace petit & petit celui d'ébullition nucléée. Le décrochement
correspond alors & un asséchement du film (dryout) en région dite de liquide déficitaire.
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Figure 50. -—— Variation du coefficient d'échange thermique a flux de chaleur croissant

La courbe (3) montre que le transfert thermique se détériore fortement avant
que la région de convection forcée & deux phases commence et que I'ébullition nucléée
disparaisse. Cette transition est en apparence similaire au phénomene d'asséchement qui a
lieu pour des titres x plus élevés et des flux de chaleur ¢ plus faibles. Il s'agit de
I'«abandon de I'ébullition nucléée» (AEN) ou du burnout.

Pour les courbes (4) & (6), l'abandon de 1'ébullition nucléée apparait en
écoulement saturant de faible titre ou sous-refroidi.

Ces différents modes de crise sont présentés de fagon détaillée ci-aprés.

La figure 51 résume les différents modes de transfert thermique présentés
précédemment en fonction de la température de mélange du fluide 7‘}, du titre massique x

et de la densité de flux de chaleur imposée g.
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/// i

ébullition en film

en sous-refroidi /

ébullition /

en film
‘7satu17i71

région
de liquide

‘
>
& convection forcée
dans la vapeur
«échauffée»

Figure 51. — Courbe (T, x, g) pour I'¢ébullition en circulation forcée

q

convection
forcée dans
le liquide
sous-refroidi

f.2.— Abandon de I'ébullition nucléée

La crise d'ébullition peut apparaitre en bain comme en circulation. Seule la
crise de premiére espéce a lieu en bain,

En écoulement diphasique, différents phénoménes peuvent provoquer une
crise de premiére espéce. Au moins trois mécanismes responsables de cette crise
d'ébullition peuvent €tre rapportés :

— «coalescence» de bulles et recouvrement gazeux ;
— développement d'une poche de vapeur sous une bulle ;
— asséchement d'un film liquide qui surmonte une bulle cylindrique en

écoulement & poches de vapeur.
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L'excursion de température correspondante peut étre locale ou étendue a une
certaine surface.

On présente succinctement les trois mécanismes de crise précédents (Y.-
Y. Hsu, R. W. Graham?23, 1986 et G. F. Hewitt37, 1978) qui ont lieu en écoulement
sous-refroidi ou saturant de faible titre.

f2.a.— Coalescence de bulles en paroi et recouvrement gazeux

L. S. Tong, J. D. Young3® (1974) et A. E. Bergles3? (1977) étudient ce
mécanisme. Ils observent une couche limite de bulles qui se construit sur la surface
fortement chauffée et qui isole partiellement le liquide de la surface (voir figure 52).
Quatre hypothé&ses sont faites :

— la couche limite provoque la stagnation et la «coalescence» des
bulles prés de la paroi, d'oti la formation d'une couche de vapeur (S. S. Kutateladze,
A. 1 Leontiev4?, 1967) ;

— la séparation paroi-liquide par 1a couche limite de bulles provoque
une augmentation de la zone de liquide stagnant qui atteint une surchauffe critique pour
laquelle une couche gazeuse se forme (L. S. Tong?l, 1968) ;

— la condensation de la vapeur est limitée par le transport axial des
bulles et conduit & une accumulation de vapeur a la surface (W. Hebel,
W. Detavernier??, 1977) ;

— quand le taux de vapeur A partir d'un centre générateur de bulles
atteint son maximum (les bulles successives se touchent), alors une augmentation du taux
de génération de vapeur en forme de bulles est impossible ; I'ébullition en film (la
conduction thermique dans le film gazeux qui contribue a 1'évaporation a l'interface)
apparait (G. F. Hewitt et al.%3, 1963).

écoulement du liquide

>

cpeReeSSS——

Figure 52. — Coalescence de bulles et recouvrement gazeux
pour un flux critigue en écoulement sous-refroidi
ou saturant de faible titre
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f2.b.— Développement d’une poche de vapeur sous une bulle

Quand une bulle croft, une évaporation en micro-couche apparait souvent
sous la bulle croissante (voir figure 37) et crée un disque de surface «séche» qui est
«remouillé» par le liquide quand la bulle se détache. On suggere, qu'aux flux relativement
€levés, cet asséchement croit rapidement en température pendant la croissance de la bulle.
Aussi, il n'y a pas «remouillage» quand la bulle part et la surface asséchée continue de
s'échauffer et de s'étendre pour provoquer la crise.

f.2.c.— Phénoméne critique associé a la formation de bouchons de vapeur

A. E. Bergles, R. F. Lopina, M. P. Fiori** (1967) observent le flux critique
en écoulement sous-refroidi et constatent que la crise a lieu lors de la formation de
bouchons de vapeur (voir figure 53). lls supposent que la crise apparait quand se forme
une micro-couche sous les grands volumes de vapeur qui bloquent l'accés du liquide
sous-refroidi 4 la surface. Des bulles peuvent ainsi se former entre bouchon et paroi et y
stagner.

\/""
f f !

(a) (b) (©

Figure 53. — Phénomene critique dii & une poche de vapeur
en écoulement sous-refroidi ou saturant de faible titre

f.3.— Asséchement a la paroi

Ce phénomene de crise de seconde espéce apparait dans les écoulements
intermittents ou annulaires a film liquide pariétal (voir résultats au chapitre IV).

Lorsque le titre massique augmente le long du tube, la température pariétale
augmente brutalement quelque part. Ce phénomeéne est appelé déficit en liquide ; 1a paroi
devient «séche» (elle est en contact avec la vapeur).
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G. F. Hewitt er al.*3 (1965) montrent dans le cas de l'eau que, lorsque le flux
ou la longueur d'écoulement chauffé augmente, le film liquide a un débit décroissant
jusqu'a ce qu'il atteigne une épaisseur nulle comme le point de «décrochement»
approche. L'assechement du film correspond en général aux régimes i forts titres
(annulaires ou annulaires dispersés).

Des mod¢les sont proposés pour corréler 'asséchement. Tous sont fondés
sur I'hypothése que le changement en débit du film correspond 2 un équilibre net entre le
taux de diffusion de gouttelettes, le taux d'entrainement du liquide et le taux
d'évaporation : 1 9y =44 o~ Tz - T, OU myest le débit du film liquide ; 9 le taux

d oz L % P L
d'évaporation ; T, le taux de diffusion de gourtelettes (ces dernigres viennent «collapser»
a l'interface film-cceur gazeux «humide» qui est a la température saturante) ; 7, le raux
d'entrainement du liquide dii 4 sa pulvérisation ; T, le taux d'entrainement du liquide dii
la contrainte de frottement pariétal (A T, = 4,224 K et pour &= 4.10-6 m, 1a contrainte
due au poids du film est Tpp = pfgé}: 0,005 N/m?2 ; elle est trés inférieure A la contrainte

7, =~ 0,12 N/m? — voir annexe C —). Le rdle de %est généralement prépondérant (voir

chapitre V).
Dans tous ces modeles se posent différents problémes :

— la diffusion de gouttelettes dépend de la turbulence de I'écoulement,
de la distribution en taille des gouttelettes (les expériences montrent que les gouttelettes
sont généralement plus grandes que les bulles nucléées), de l'accélération de
I'écoulement ;

— la fraction de liquide dispersée dans le cceur de 'écoulement dépend
du type d'écoulement qu'il soit adiabatique ou non ; le dép6t de gouttelettes sur le film en
dépend donc ;

— l'entrainement du liquide est fonction de la vitesse relative du ceeur
par rapport au film, de I'épaisseur du film et de la tension superficielle.

Il n'existe pas de résultats quantitatifs sur les mécanismes de crise présentés
ci-dessus.

Tout comme les coefficients d'échange thermique, la crise d'ébullition est
surtout étudiée en €coulement vertical.

V. L. Deev et al45 (1979), V. L. Romanov et al.#6 (1981) et M. S. Sohal4?
(1985) étudient la crise en écoulement vertical d'hélium diphasique. 1is mettent en
évidence les crises de premicre et de seconde espéces.

Si le titre massique x est faible ou «négatif» (écoulement a bulles ou
intermittent), un film liquide qui est dii & I'agitation des bulles se déplace prés de la paroi




93

(section AB de la figure 54). Il se transforme en film gazeux par coalescence des
nombreuses bulles. Cette transition a lieu pour une densité de flux de chaleur critique q,
d'autant plus faible que le titre massique x est élevé.

Si x est plus grand (écoulement annulaire ou intermittent annulaire), on
observe la crise de seconde espéce (section BCD de la figure 54). La section BC
indépendante de g, correspond au transfert de masse entre le cceur de 1'écoulement
annulaire et le film liquide pariétal. Dans ce cas, il n'y a pas ou peu de projection de
gouttelettes sur le film ; ce dernier s'évapore instantanément et la température pariétale
croit brutalement. Dans la région CD, les gouttelettes du cceur de I'écoulement annulaire
dispersé ou a brouillard se déposent sur le film s'il existe ou sur la paroi. It suffit d'un
flux de chaleur critique ¢, faible pour que le taux de dépdt de gouttelettes soit compensé

par le taux d'évaporation.

dcA

x=0
p = constante
(G = constante

Figure 54. — Densité de flux de chaleur critique
en fonction du titre massique

Dans ce chapitre, on effectue une synthése sur les propriétés connues des
écoulements diphasiques.

On présente d'abord leurs géométries qui font apparaitre une grande diversité
dans la répartition spatiale et temporelle des deux phases dans 1'écoulement. Les
géométries associées a I'écoulement d'hélium diphasique ne peuvent pas €tre comparées a
celles des fluides classiques, en raison des différences de propriétés thermophysiques.
On y associe des modeles d'écoulement simples qui permettent de calculer les parametres
des écoulements i deux phases. En particulier, les conditions d'interface liguide-vapeur
sont mal connues et nécessitent le recours & un certain nombre d'hypothéses

simplificatrices.
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On présente ensuite les mécanismes d'échange thermique qui interviennent
dans les écoulements diphasiques chauffés, c'est-a-dire la convection forcée et 1'ébullition
nucléée. On expose plus particuliérement les critéres et grandeurs associés a ces
mécanismes. On présente les rares résultats expérimentaux sur le couplage entre la
convection forcée et 1'ébullition nucléée dans un écoulement d'hélium bouillant. Enfin, on
rappelle les notions essentielles et les meilleures formulations de I'échange thermique
dans les écoulements diphasiques verticaux et horizontaux. On présente le cas particulier

des écoulements de fluides cryogéniques.
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3.1. — Présentation du dispositif expérimental
3.1.1. — Appareillage cryogénique

Le dispositif expérimental est constitué d'un cryostat sous vide enterré (voir
figure 55). Il comporte une enceinte & vide externe (1), un écran refroidi a l'azote
liquide (2) et enfin un écran refroidi a I'hélium gazeux (3). Ces derniers entourent
l'enceinte interne du cryostat (4) qui est elle-méme sous vide.

A l'intérieur du cryostat, le circuit d'hélium est ouvert entre un réservoir
donneur pressurisé placé a l'entrée ((1) de la figure 56) et un gros réservoir de
récupération de I'hélium gazeux 2 la sortie (& partir duquel 'hélium est reliquéfié, voir
annexe E pour plus de détails).

Le circuit cryogénique comporte un séparateur de phases (la phase gazeuse
est créée dans la ligne de transfert non parfaitement isolante) qui envoie le gaz «froid»
(température de l'ordre de 4,2 K 4 5,5 K) dans 1'écran d'hélium et la phase liquide dans
le circuit expérimental ((2) sur la figure 56). Cette derniére passe dans un échangeur (3)
afin d'obtenir un écoulement d'hélium liquide pur (c'est-2-dire légeérement sous-refroidi)
de température connue. On obtient cet écoulement en abaissant par pompage la pression
(donc la température) d'un bain d'hélium contenu dans un réservoir de 150 litres (4) au-
dessous de la pression ambiante.

Tout écoulement diphasique est sujet & oscillations du débit et de la pression.
Aussi, la ligne de transfert A I'entrée, le séparateur de phases et I'échangeur constituent
pour l'écoulement des modificateurs de densité donc des éléments perturbateurs. Un filtre
dit de Poiseuille (5) permet d'amortir les fluctuations du débit et de la pression en amont
en laminant 'écoulement. Il crée en fait une perte de charge grande par rapport aux
fluctuations de pression.

Le circuit comporte ensuite un serpentin a neuf spires de diametre moyen
750 mm qui se situe autour du col du réservoir de 150 litres. Il est constitué d'un tube en
cuivre de diameétres interne 10 mm et externe 12 mm. Il comporte :

— un tube de Venturi (6) qui est calculé et fabriqué pour cette
expérience, c'est-a-dire pour des débits d'hélium liquide au voisinage de 4,2 K compris
entre 103 kg/s et 7.10-3 kg/s ;

— une vanne «froide» (7) (qui fonctionne a la température de I'hélium
liquide) qui est asservie au tube de Venturi et qui permet ainsi de régler le débit sur la
perte de charge du tube de Venturi

-— une section expérimentale (8) de mesure du coefficient d'échange
thermique sur laquelle on reviendra plus loin ;
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— un tube de visualisation en verre (9) (soudure cuivre-pyrex obtenue
par une jonction en «kovar» — Ni, Co, Fe — dont le coefficient linéaire de dilatation est
proche de celui du verre) ;

— un vaporisateur (10) dans lequel I'hélium est vaporisé par ébullition
nucléée avant de passer dans le circuit de récupération de 'hélium.

platine niveau du sol

—— .
————= écrans horizontaux

/

écran support de
I'écran d'hélium
circuits d'azote

7

|_circuit d'hélium
N

e—— enceinte i vide (1)
(v 870)

[~ écran d'azote (2)

écran d'hélium (3)
(H=2118, ¢ 850)

cryostat sous vide (4)

fond du cryostat

échelle : 0,05

Figure 55. — Schéma du cryostat
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Técran d'azote (77 K) ,@\

visualisation (9)
] {"yanne (7 )
séparate[ir de phases (2) . |- — EL—-B p
pompage \ vaporisateurp
: tube de Venturi(6) (10)
1éservolr ¢ ¥ section
donneur expérimentale
pressurisé il (8)
3 tre (5
€] 2 iltre (5) b
q : €purateur
d'hélium

¢cran 4 hélium (25 K)

B. P. : basse pression
H. P. : haute pression
LHe : hélium liquide

Figure 56. — Schéma du circuit cryogénique
3.1.2. — Appareillage métrologique

La mafitrise et la connaissance des €coulements diphasiques nécessitent des

mesures de pressions et de températures en différents points (voir annexe E).
a. — Mesures de pressions

Elles se font par capillaires de diametre 1 mm. Les capteurs de pression &
jauges piézo-€électriques ou A membrane permettent de mesurer les pressions absolues de
'écoulement avec une précision de 0,1 % a4 0,2 % et la pression relative dans le fube de
Venturi (donc le débit moyen) avec une précision de 2,2 % 4 0,1 % pour des débits de
10-3 kgfs 4 7.10°3 kg/s.

b. — Mesures de températures

Pour des mesures de températures dans la gamme de 10 K a 300 K, on utilise
généralement des résitances de platine ; c'est le cas de I'écran périphérique a l'azote
(thermometre TT70 sur le schéma de l'annexe E), des écrans horizontaux refroidis a
l'azote (TT71) et de celui refroidi par conduction avec I'écran périphérique a I'hélium
(TT72).
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La caractéristique des résistances de platine est présentée sur la figure 1 de
I'annexe F. Leur précision est % g—‘;i ~ 107 K1 entre 10 K et 300 K.

Au voisinage de 30 K, on utilise aussi des résistances d'alliages dites
«CLTS» (Ni, Mn). Leur caractéristique est présentée en annexe G. Leur précision est de
'ordre de 10-3 K-1 au voisinage de 30 K. On les utilise pour mesurer la température de
I'écran a hélium qui est comprise entre 25 K et 35 K.

Au voisinage de 4 K, pour mesurer la température de 1'écoulement d'hélium
diphasique, on emploie des résistances de carbone dites «Allen-Bradley» (voir
caractéristique en annexe H) dont la sensibilité a 4 K est d'environ 10-! K1,

Les résistances de carbone varient dans le temps aprés avoir subi des
contraintes mécaniques et thermiques (voir paragraphe 3.3). Il est donc nécessaire de
«réétalonner» les capteurs de température a chaque expérience. Aussi, des bulbes a
tension de vapeur d'hélium (thermomeétres TT42 et TT46, voir annexe E) permettent de
mesurer précisément la température de I'écoulement entre 3,5 K et 4,5 K.

3.1.3. — Bilan thermique du dispositif expérimental

I1 existe des apports thermiques le long du circuit expérimental qu'il est
important d'évaluer. Le systéme expérimental est schématisé sur la figure 57 ou
Qh représente l'apport thermique sur la partie du circuit & 'amont de l'échangeur,
le l'apport thermique sur la partie a l'aval, O, I'apport par le réservoir de 150 litres,
Oy, l'apport par rayonnement du hublot de visualisation, O, I'apport par rayonnement de
l'écran 4 hélium et Qcx I'apport par chauffage (occasionnel) de 'écoulement.

On peut présenter les différents apports thermiques comme suit :

— consommation propre du réservoir de 150 litres

En l'absence de la ligne de transfert et d'une circulation d'hélium, la
consommation du réservoir Oy est négligeable ;

— apport thermique sur la ligne expérimentale 3 'amont de I'échangeur

Si on arréte la circulation d'hélium dans 1'écran, il passe entiérement dans
I'échangeur. La consommation du réservoir de 150 litres est alors de l'ordre de grandeur
de celle de la ligne (moins la consommation propre du réservoir) car le rendement de
I'échangeur est égal 4 un (la température 2 la sortie de 'échangeur T41 est égale a celle du
bain d'hélium contenu dans le réservoir — on suppose cette derniére uniforme dans tout
le bain car pour I'hélium 4 4,2 K, on a 0,012 bar/m et la hauteur maximale du bain est

égale 4 0,25 m —). La puissance thermique apportée par la ligne a l'amont Q;l est
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mesurée égale & 3 W. Pour compenser cet apport thermique, on condense {'écoulement
en pompant dans le réservoir de 150 litres ;
— apport thermique sur la ligne expérimentale a I'aval de 'échangeur

Pour compenser l'apport thermique le sur la ligne & l'aval, on poursuit le
pompage pour atteindre la saturation en bout de circuit en 7748 (on passe d'un
écoulement saturant i titre massique de vapeur non nul en 7740 4 un écoulement sous-
refroidi en TT41 de telle sorte qu'il soit saturant & titre massique nul en 7748). La chaleur
extraite au fluide correspond 2 la variation d'enthalpie que I'on évalue en 7741, On
obtient Oy, = ricp AT41 = 50.103 W quel que soit le débit compris entre 1,5.10-3 kg/s et
6,0.10-3 kg/s ou c,, représente la chaleur spécifique massique & pression constante du

liquide et AT41 1a variation de la température 741 associ€e a la variation d'enthalpie.

) B.P.
0, O )
PDA4 3{3 : b3
3 y—— R ORE o [
1 ',:"-: D
H-&_i PAR chauffage 148
e parateur e
bidon pyases ﬁ capieur de s /
donneur 140 litces filtre O . taux volumique . noricateur
. 0, .
Q_l 740 41 épurateur 2 Qe
1 ang D
écran d'hélium (25 K)

B. P. : basse pression
H. P.: haute pression
LHe : hélium liquide

Figure 57. — Qualification thermique du systéme expérimental

On détermine les sources de chaleur qui peuvent justifier les apports
| thermiques précédents (voir figure 57).
Les contributions  la puissance Oy sont :

— Q1 =3 W pour la ligne de transfert. Ceci équivaut & 0,4 W/m. Cette
consommation est importante comparée a celle de 0,1 W/m des lignes «classiques». Ceci
est dfi au fait que la ligne comporte une vanne de réglage du débit et qu'elle a une
structure complexe («raccord Johnston» et clapet & ressort dissipateurs d'énergie) ;

— Qe = 0,5.10°® W pour I'écran i hélium qui rayonne 2 30 K
environ. En effet, I'écran rayonne Q, = £,0(30 K)4S, = 1,6.10 W ol ¢, = 0,006 est
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'émissivité thermique du cuivre A 30 K ; 0 = 5,670 32.10% W.m-2.K4 la constante de
Stéfan-Boltzmann ; S, = 5,7 m? la surface de I'écran. La fraction absorbée par la ligne

est %ﬁ x 85, x 0,02 = 0,5.10°% W pour un coefficient d'absorption du cuivre 3 4,2 K
-4

égal 3 0,02 et §;; = 942.10 m? la surface de la ligne. On suppose que l'écoulement
absorbe totalement ce rayonnement.

Ainsi, la mesure de Qi = 3 W est en accord avec Q; + th.

Les contributions & la puissance 0y, sont :

— Qr=37.103 W pour le hublot de visualisation de diamétre 0,1 m et

4 300 K assimilé au «corps noir». L'énergie reque par la partie de circuit éclairée (tube en
pyrex et jonctions en cuivre) est égale A £,0(300 K)*SwFre = 0,17 W ol g, =1 est
I'émissivité thermique du hublot assimilé au «corps noir» ; S, = 78,5.10-4 m?2 la surface
du hubloret Fy, = 0,047 le facteur de forme entre le hublot et la portion de circuit
éclairée. La fraction absorbée par le tube de visualisation en pyrex de longueur 0,06 m,
de coefficient d'absorption égal 2 0,9 4 4,2 K et les raccords en cuivre de longueur
0,02 m chacun, de coefficient d'absorption égal 2 0,02 2 4,2 K est O, = 37.103 W ;

e Qg = 5.10-° W pour I'écran d'hélium.

On mesure Oy, = 50.103 W, ceci vérifie Oy, =~ O + Oey,

La ligne & l'aval sur laquelle est insérée la section expérimentale recoit une
quantité de chaleur négligeable pour l'écoulement, soit environ 50.10-3 W sur 30 m (soit
0,05 W/m2). Ceci conduit & une erreur sur l'évaluation du titre massique de I'écoulement
et de la densité de flux de chaleur déposée pour la mesure du coefficient d'échange
thermique d'au plus 0,5 %. Ce bilan thermique permet de maitriser 'installation et
d'envisager des mesures fines telles que celles du coefficient d'échange thermique.

3.2. — Obtention d'un écoulement d'hélium diphasique et
mesure de ses caractéristiques

3.2.1. — Procédure expérimentale
a. — Mise en route du dispositif
Lorsque le dispositif est sous un vide de V'ordre de 10°7 bar, on estime que
I'on peut mettre en circulation 'azote liquide dans 1'écran périphérique (température

réglée a 77,3 K), puis on refroidit I'écran d'hélium (circulation forcée dans l'écran seul,

voir annexe E). Avec un débit d'hélium gazeux de 0,2 m3/h, on maintient la température
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de I'écran entre 20 K et 25 K. Le vide du cryostat chute alors a 10-10 bar environ par
«Cryopompage». '

On remplit ensuite le réservoir d'échange de 150 litres, puis on effectue la
mise en circulation par pressurisation progressive du bidon donneur. On augmente
parallelement la puissance de chauffage dans le vaporisateur qui se situe en fin de circuit.
Compte tenu de la présence d'éléments A pertes de charge tels que le filtre de Poiseuille et
la vanne de régulation du débit, il est nécessaire de pressuriser le bidon de 1,080 bar a
1,700 bar pour établir des débits massiques compris entre 1,5.10-3 kg/s et 6,0.10-3 kg/s.
La pression absolue dans la section expérimentale (de longueur 7,23 m et & 12,25 m
apres la sortie de la vanne de régulation FCV44) est alors comprise entre 1,015 bar et
1,100 bar environ. On étudie ainsi des écoulements d'hélium diphasique sous une

pression voisine de la pression atmosphérique.

b. — Obtention d'un débit massique

La pression du bidon donneur est maintenue par une régulation automatique.
La vanne asservie au fube de Venturi assure un débit massique stable a mieux que
0,03.10-3 kg/s. De la mesure des pertes de charge dans le tube de Venturi, on déduit le
débit massique m de la courbe d'étalonnage du tube de Venturi. Compte tenu de la
précision de cet étalonnage et des instabilités du débit, le débit m est donné avec une
précision de 0,1 % a 15 % pour i1 = 6,0.10-3 kg/s a i = 1,5.10 kg/s (0,1 % 222 %
pour I'étalonnage donc pour le débit moyen et 0,03 % a 13 % pour les instabilités). Cette
plage de débit est imposée par les limites du dispositif expérimental. Qn étudie donc ici
des écoulements d'hélium de débit compris entre 1,5.10-3 kg/s et 6.0.10-3 kg/s.

¢. — Obtention d'un titre massique de vapeur

Pour obtenir une fraction massique de vapeur, & débit massique donné, on
chauffe l'écoulement 1,934 m avant la section expérimentale (longueur intermédiaire de
tranquillisation de 1'écoulement L,, = 193,4d) avec une résistance chauffante X40 de
100 Q qui est brasée sur 10 m de circuit en cuivre. Le titre «thermodynamique» de
I'écoulement (voir paragraphe 2.2.4) se déduit d'une relation de conservation de
I'énergie :

-9
xX= T (55)

ot O est la quantité de chaleur déposée par unité de temps.
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La difficulté de déterminer x vient du probléme d'évaluation du ritre massique
thermodynamique nul.

Pour obtenir le «zéro thermodynamique» au niveau de la section
expérimentale, on pompe progressivement dans le réservoir d'échange jusqu'a obtenir un
écoulement sous-refroidi de 0,050 K 2 0,250 K par rapport A la température saturante.
Entre l'entrée et la sortie de la section expérimentale, ¢'est-a-dire entre 7714 et TT47
(voir annexe E), tous les thermométres atteignent le méme palier de sous-refroidissement
(avec un décalage temporel dii au temps de «transit» de l'effet thermique dans
I'écoulement ; la vitesse de l'écoulement est comprise entre 0,147 m/s et 0,587 m/s a
4,0 K pour m = 1,5.10-3 kg/s A 6,0.103 kg/s). En effet, les apports de chaleur sont
supprimés au niveau de la section expérimentale par la mise en place d'un écran local
«froid» (de température comprise entre 6 K et 8 K) et les pertes de charge sont
négligeables sur 7,23 m de section expérimentale (Ap/L = 0,3.10-3 bar/m pour I'hélium
liquide 4 4,224 K, sous 1 atm et de débit moyen égal A 5.10-3 kg/s).

Avec la résistance chauffante X40, on chauffe 1égérement I'écoulement afin
de passer du sous-refroidissement a la saturation. On obtient ainsi le point zéro (x =0,
o = 0) a puissance P40 croissante et décroissante (sans effet d'hystérésis). Ce point
correspond a l'atteinte du palier de saturation par les thermométres de la section
expérimentale (voir comportement du thermometre 7747 en annexe I). La température
moyenne de I'€écoulement égale la température saturante (températures réelle et de mélange
sont confondues, voir figure 43 au paragraphe 2.2.4).

Lorsque l'on est sur le point d'atteindre le «zéro thermodynamique», les
bulles qui commencent & apparaitre dans l'écoulement sous-refroidi créent un
«brouillard» de plus en plus épais. Puis, elles forment une «coalescence». En ce point,
on observe dans le tube de visualisation un début de stratification liquide-vapeur au haut
du tube (voir figure 58) ; le «zéro thermodynamique» est atteint. Le taux volumique
moyen de vapeur n'est pius nul. Un capteur de taux volumique de vapeur décrit plus loin
atteste ce phénomene ; son signal présente brutalement d'importantes fluctuations liées a
l'apparition de la stratification (voir annexe I).

e e
) <=
COg O o fF i ST -

Figure 58. — Apparition d'une stratification au «point zéro»
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On dispose ainsi de trois critéres de détermination du zéro ; les thermométres
de mesure de la température de l'écoulement, la cellule de visualisation et le capteur de
taux volumique de vapeur. Les thermométres constituent évidemment le moyen le plus
précis de détermination du zéro ; avec une précision de 3 mK sur le palier de saturation, le
zéro est déterminé a 0,3 % pres. L'appréciation du zéro sur la cellule de visualisation est
de 1 %. Il en est de méme du capteur de taux de vapeur.

A partir du point zéro qui correspond a une certaine puissance déposée P40,

on peut créer un titre massique x quelconque compris entre zéro et

un : x= PA0G) - P4(_)(z =0, x=0) . Ce titre est alors donné avec une précisionde | %
m

4 3 % (erreur sur la puissance déposée : | % et erreur sur le débit moyen : 0,1 % 422 %
pour 6,0.10-3 kg/s & 1,5.10-3 kg/s).

3.2.2, — Mesure du taux volumique de vapeur
a.— Analyse bibliographique

Le taux volumique de vapeur est une caractéristique fondamentale des
¢coulements diphasiques. Il est nécessaire de le connaitre pour calculer les vitesses
moyennes de chaque phase.

Sa mesure peut s'effectuer par : 'absorption de lumiere, l'atténuation ou la
dispersion des rayons X, Y et neutroniques, et également les capteurs capacitifs
(J. M. Delhaye, R. Séméria, J. C. Flamand*8, 1973 et J. M. Delhaye49, 1974). La
méthode capacitive présente un double avantage par rapport aux deux autres méthodes, a
savoir le temps de réponse et le moindre coiit. Elle est fondée sur la différence entre les
permittivités électrigues des phases liquide et gazeuse. Elle présente toutefois
I'inconvénient de perturber 'écoulement, ce qui la rend dans le cas présent plus
qualitative que quantitative.

H. Auracher, J. Daubert>® (1985) étudient en détail un capteur capacitif a
plusieurs capacités planes parall¢les. Pour un écoulement diphasique de réfrigérant
«R 114», ils mettent en évidence la difficulté d'obtenir un champ é€lectrique homogeéne
donc une trés bonne mesure du taux de vapeur. Il est d'autre part difficile de mesurer les
fluctuations caractéristiques des configurations d'écoulement ; ceci dépend de la
géométrie du condensateur (suivant que les électrodes sont dans la méme direction que les
fluctuations ou non). On retrouve ces problémes avec le capteur capacitif utilisé dans la
présente étude.



108

b. — Capteur capacitif annulaire

Pour la présente expérience, un capteur capacitif 4 électrodes pratiquement
annulaires est congu et étudi€. En €coulement horizontal, par nature asymétrique, ce
capteur modifie de fagon non négligeable le champ de vitesse des phases. Il reste
cependant utile a 'étude des deux extrémités de la caractéristique a(x) (pour x 2 0 et

x £ 1) et & son approximation dans la région intermédiaire.
b.l1.— Principe de la mesure

La mesure est fondée sur la différence de permirttivités électriques des deux
phases d'hélium (4 4,224 K et sous 1 atm, &,=1,046 92 et &, = 1,006 26). La faible

. . e E - 8 ~ - .
différence relative de permittivités (Mztl % a 4,224 K) nécessite un capteur
g

capacitif tres sensible. On congoit un capteur annulaire constitué d'une électrode externe
cylindrique (diameétre interne 0,030 m) en acier inoxydable qui sert de potentiel de
référence (masse €lectrique) et d'une électrode interne en forme de cylindre creux en
cuivre (diametre externe 0,014 m, longueur 0,140 m) qui repose sur un tube plein en
fibre de verre époxyde aux extrémités profilées (afin d'alléger la structure et de perturber
le moins possible I'écoulement sur le profil d'entrée, voir figure 59). L'électrode centrale
est maintenue par des espaceurs isolants en verre époxyde. La prise de mesure se fait par
un fil en contact avec un point de l'électrode centrale (voir annexe J). Elle est isolée de
I'électrode externe par un passage en céramique (résistance d'isolement supérieure a

20 MQ, donc bien supérieure i —b— ~ 1 ~0,25 MQ oi1 C, est la
Ca® 120 pF x 27 x 5.10° Hz

capacité du capteur fonction du taux volumique de vapeur o et o la pulsation imposée par
le systeme de mesure). Le capteur est isolé électriquement du circuit expérimental par un
joint au « kapton» (isolant électrique utilisé en Cryogénie) placé A chaque extrémité, Il est
' raccordé sur le circuit expérimental de diamétre interne 0,010 m par des sections
profilées. La section de passage de I'écoulement est presque conservée dans le capteur.
Toutefois, sa géométric peut induire une modification de la confi gurati'on de
'écoulement, par exemple par «fragmentation» de l'écoulement.

La mesure se fait par un pont capacitif. La tension d'équilibre du pont est
alors une fonction affine de la différence AC = Cy, - C, entre la capacité du capteur C,,
mesurée pour un taux « et une capacité de référence C,. La capacité & mesurer C,, étant

tres faible, on doit limiter au mieux les capacités parasites. L'électrode externe est mise i
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la masse par un cible coaxial dont la gaine externe sert de garde. L'électrode interne est
reli€e au pont capacitif par un cible «triaxial» qui comporte le point de mesure au centre,
une garde autour que le circuit électronique met au méme potentiel que le fil de mesure
(on élimine ainsi les capacités parasites de ligne) et une garde sur l'extérieur.

La capacité C, et la tension d'alimentation du pont ¢ €tant connues, la tension
d'équilibrage du pont permet d'en déduire la capacité C,,. Cette tension est donnée par la

_-mmc"cae.

loi des mailles 1 V = CoiC

e Blectrode extérieure

garde

||| |FN<—cable «triaxial»

cible coaxial ———-—§—+ l I

_). — i — —— — - - ' —_—- - - B - [P PR A
écoulement

électrode centrale

L =140 mm
Rl =14 mm
Ry =15 mm
o (angle d'entrée) = 8°
B (angle de sortie) = 14°

Figure 59. — Schématisation du capteur capacitif annulaire
b.2.— Etalonnage en bain d'hélium

La capacité¢ C d'un condensateur cylindrique de rayons R, et R, et de

longueur L est déduite du théoréme de Gauss :
C=2me (56

2
Ry
ou £ est la permittivité électrigue du milieu relative au vide.

Dans le cas de I'hélium et pour le capteur annulaire tel que K| = 0,014 m,
Ry =0,015m, L =0,140 m, la capacité est C, = 118,0 pF dans le liquide pur saturant et
Cy = 113,4 pF dans la vapeur saturante séche. Le capteur est donc peu sensible dans

I'hélium. Un étalonnage précis en bain est nécessaire. Pour cela, on effectue un
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¢talonnage en positions verticale et horizontale dans un bain d'hélium 2 niveau variable
(donc a taux volumique e variable de zéro & un). Les résultats montrent que le capteur
n'est pas influencé par la position et que la capacité varie linairement en fonction du taux
volumique de vapeur ¢. Ainsi, le taux volumique de vapeur s'obtient par une simple
relation de proportionnalité avec la tension mesurée V. Quant au «zéro», il est

systématiquement calibré au cours des expériences.
b.3. — Résultats et interprétation

b.3.a. — Mesure du taux volumique de vapeur des écoulements d'hélium
diphasique

Sur le présent circuit expérimental, on place le capteur de taux de vapeur en
position horizontale en fin de circuit (voir annexe E). On établit des débits massiques
d'hélium diphasique compris entre 1,5.10-3 kg/s et 6,0.10-3 kg/s. Pour chaque débit, on
fait varier le titre massique de zéro a un par pas de 0,05. On en déduit ainsi une
caractéristique o(x) pour chaque débit (voir figure 60). Le taux volumique de vapeur &
est obtenu & partir de la connaissance de la tension d'équilibrage du pont pour o nul V, et

vV,
Vl'vo Vl'Vo

de la pente de la caractéristique V, - V par: a = ou V, représente la

tension d'€quilibrage du pont pour = 1.
On compare les caractéristiques o(x) obtenues avec les caractéristiques des

modeles d'écoulement homogéne et A phases séparées.

I
1 +1l-x ,o_v'
X pl
Pour des débits de I'ordre de 5.103 kg/s 4 6.10-3 kg/s et des titres massiques
de vapeur supérieurs a 0,50, I'écoulement est dispersé. On a alors une relation entre o et

Pour le modéle homogéne, on a (formule 7) : ¢ =

x proche de celle du modele homogene (voir figure 60). On retrouve ainsi I'hypothése du
modeéle homogéne associé aux écoulements dispersés que l'on présente au
paragraphe 2.1.2.

Pour le modéle @ phases séparées ou les deux phases sont supposées se

I

1+1;xp_vg

rop

déplacer avec un glisécment g,on a(formule 6) : o =
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Pour des débits compris entre 2,5.10-3 kg/s et 6,0.10°3 kg/s et des

configurations d'écoulements autres que dispersées (c'est-a-dire stratifi€es & fortes

vagues, voir paragraphe 3.2.3), les résultats donnent une relation a(x) semblable a la

précédente (voir figure 60).

taux volumique de vapeur o

1,0

0,9

0.8

0,7

0,6

0,5

0,4
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0,1

0,0

modele homogene

L L S A B ) L
00 01 02 03 04 05 06 07 08 09 10

titre massique de vapeur x

+++« : modéle homogeéne avec p,,, = 1,100 bar

++++ :modele  phase séparées avec g = 3,5 et p,, = 1,015 bar
oocoo :m=1,5.103kg/s, poy = 1,015 bar

oooo A= 2,0.10° kgfs, p, = 1,030 bar

aaaa H1=33103 kgfs, poa = 1,055 bar

eeee :m=4,0.107 kg/s, pr = 1,065 bar

mmmm i =50.107 kg/s, pyge= 1,075 bar

aaaa 7= 6,0.1073 kgfs, poy = 1,100 bar

Figure 60. — Courbes o(x) obtenues avec le capteur capacitif
de taux volumique de vapeur
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Malgré le caractére qualitatif des résultats, on peut estimer le glissement entre
les deux phases (noté g"). On peut par ailleurs comparer cette mesure a l'observation de
I'€coulement 0,70 m en amont. L'évaluation visuelle du niveau moyen d'hélium liquide
en €coulement stratifié a vagues est délicate ; elle permet d'évaluer le taux volumique o &
environ 10 % pres. On constate alors que la mesure du capteur est comprise dans la
plage d'évaluation visuelle. Ainsi, le capteur est précis & mieux que 10 % (l'erreur

- AV . 20mV _ R
«propre» du capteur est Ax 7oV T 800my 2,5% car V) -V, =800 mV quel

que soit le débit). Les perturbations introduites par le capteur que sont le glissement et la
modification de la configuration dans l'espace annulaire sont inconnues, mais entrainent
une erreur d'au plus 7,5 %.

Pour poursuivre 1'étude, on considere les résultats obtenus avec le capteur
comme corrects. On peut alors évaluer, A partir de la figure 60, le glissement dans les
écoulements stratifi€s & vagues plus ou moins fortes (dits intermittents, voir
paragraphe 3.2.3) de débit massique compris entre 2,5.10-3 kg/s et 6,0.10-3 kg/s. On
obtient g" = 3,0 £ 0,5. Visuellement, on évalue le glissement, noté g”, pour un
écoulement stratifié & petites vagues : g'* = 3,00 £ 0,35,

Ainsi, les écoulements horizontaux stratifiés d'hélium diphasique présentent
un glissement relativement élevé. Quels que soient le débit compris entre 2,5.10- kg/s et
6,0.10-3 kg/s et le titre massique tels que I'écoulement est stratifié a interface plus ou
moins ondulée (voir paragraphe 3.2.3), le glissement réel g vaut approximativement
trois. Il est comparable & celui proposé par S. M. Zivil6 en 1964 (soit ¢ = 1,95 pour un
débit de 2,5.10-3 kg/s et un titre massique de vapeur de 0,8, voir paragraphe 2.1.2).

Pour les écoulements stratifiés A faibles vagues qui correspondent & des débits
massiques compris entre 1,5.10-3 kg/s et 2,5.10° kg/s, le glissement mesuré avec le
capteur g’ varie de dix a trois, lorsque le titre massique de vapeur croit de zéro A un (voir
figure 60). Si le capteur capacitif permet d'obtenir le glissement avec une bonne précision
dans le cas des écoulements dispersés ou intermittents, il semble perturber la mesure en
écoulement stratifi€ a faibles vagues. Dans ce cas, il est possible que le champ de vitesse
des deux phases soit modifié lorsque I'écoulement arrive dans le passage annulaire.

Afin de s'affranchir de l'erreur sur la mesure de « due & la géométrie du
capteur, on envisage de mettre au point un capteur capacitif a électrode interne filiforme
(fil en acier inoxydable de diametre 0,002 m). Ce capteur a l'inconvénient d'avoir une
capacité tres faible (quelques picofarads) au regard de laquelle les «effets de bord» et les
fluctuations du systéme de mesure ne sont plus négligeables. Il ne peut donc pas étre
utilis€ au voisinage de x =0 et x = 1 ol sa sensibilité est par construction trés mauvaise.
Aussi, il ne permet pas d'étudier comme le capteur annulaire la présence de bulles en
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écoulement sous-refroidi (x < 0) et la présence de gouttelettes dans la vapeur pour x =1
(voir paragraphe suivant).

La capacité du capteur filiforme est égale & 5,0 pF dans I'hélium liquide
saturant a 4,224 K. La variation de capacité entre 100 % de liquide et 100 % de vapeur
AC = (Cy - C, est alors seulement de 0,2 pF ; variation difficilement appréciable dans la
pratique. Il sembie difficile de concilier capacité mesurable et condensateur non
perturbateur de 1'écoulement. Une autre méthode de mesure est 4 envisager.

b.3.b.— Présence de bulles en écoulement sous-refroidi et de gouttelettes dans
la vapeur de titre massique égal @ un

— Présence de bulles en écoulement sous-refroidi

Le capteur annulaire a par contre l'avantage de pouvoir mettre en évidence
deux phénomenes dont il est question dans le paragraphe 2.2.4, & savoir la formation de
bulles en €coulement sous-refroidi et l'existence de gouttelettes dans la vapeur de titre
x =1

Le phénomene d'ébullition nucléée en écoulement sous-refroidi correspond a
la formation de bulles en paroi qui éclatent lorsqu'elles se rapprochent du centre de
I'écoulement ou qu'elles y sont entrainées. Lorsque I'écoulement est faiblement sous-
refroidi, les bulles, nombreuses, sont entrainées par I'écoulement turbulent jusqu'au tube
de visualisation oll on peut les voir avant qu'elles n'éclatent. On observe alors un
«brouillard» de bulles dans la partie haute du tube. Au fur et & mesure que l'on se
rapproche de la saturation, le brouillard s'épaissit et finit par remplir tout le tube. Ce
phénomeéne est immédiatement suivi de la formation d'une stratification au haut du tube,
avec toutefois persistance d'un léger brouillard (voir figure 61); Le «point zéro» est
atteint. Le diamétre des bulles est alors de l'ordre de 0,2 mm. On reviendra sur le

mécanisme d'apparition de 1'ébullition nucléée en écoulement sous-refroidi dans le

0 o
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Figure 61. — Ebullition nucléée en écoulement sous-refroidi
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— Présence de gouttelettes dans la vapeur de titre massique égal & un

Lorsque l'on dépose la chaleur nécessaire a l'obtention du titre
thermodynamique x = 1, on constate qu'il subsiste quelques gouttelettes au centre de
I'écoulement de vapeur saturante. Le titre massique réel est donc inférieur 4 un. Pour une
puissance qui donne un titre thermodynamique égal a 1,02, on observe le passage d'un
groupe de gouttelettes toutes les dix secondes environ ; la température moyenne de
I'écoulement oscille entre la température saturante T, et une température de vapeur
«€chauffée» T, = T, + 7 mK (la température de la vapeur est supérieure 2 la température
saturante sauf au centre, donc des gouttelettes peuvent subsister dans le cceur de
I'écoulement). Pour une puissance supérieure telle que x est égal a 1,04, on n'observe
plus de gouttelettes et la température de I'écoulement ¢roft fortement. On s'assure ainsi
d'une bonne maitrise de l'installation. La longueur de tranquillisation disponible
(L,, = 1,934 m) est presque suffisante pour permettre l'obtention de 1'équilibre

thermodynamique de l'écoulement a deux phases.
3.2.3. — Synthése sur les écoulements diphasiques obtenus
a. — Configurations d'écoulements observées

Pour des débits établis entre 1,5.10-3 kg/s et 6,0.103 kg/s, des titres
massiques et des taux volumiques de vapeur compris entre zéro et un, on observe trois
grands groupes de configurations d'écoulement : les écoulements stratifiés a faibles
vagues pour les faibles débits et les forts titres massiques de vapeur ; les écoulements a
dispersion de gouttelettes dans la vapeur pour les débits les plus forts et des titres
massiques de vapeur supérieurs a 0,5 et les écoulements annulaires dans la région
intermédiaire (voir carte d'écoulements en annexe K et photographies en annexe L).

Les écoulements annulaires sont stratifi€s 4 moyennes vagues ou stratifiés &
fortes vagues. Dans le premier cas, les vagues touchent rarement et de fagon fugitive la
paroi supérieure du conduit, de telle sorte que ce phénomeéne n'est pas visible a I'eeil nu.
Dans le second cas, les vagues sont beaucoup plus fortes et on peut les voir heurter la
paroi supérieure par intermittence (avec une fréquence de l'ordre de 2 Hz). Dans tous les
cas, les vagues laissent derriére elles un film liquide en paroi. Pour cette raison, les
€coulements sont dits annulaires.

En résumé, lorsque le débit augmente ou le titre massique de vapeur diminue,
I'amplitude des vagues et leur fréquence en écoulement initialement stratifié A faibles
vagues augmentent (voir photographie 1 en annexe L). Les vagues heurtent régulidrement
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(toutes les demi-secondes environ) la paroi supérieure du conduit (voir photographie 2).
Elles y déposent un fin film liquide (voir photographies 3 et 4) qui glisse vers le bas du
tube sous l'effet de la gravité, disparait, puis est renouvelé par la vague suivante. On peut
ainsi observer un film intermittent en paroi (observations sur un film de vitesse «rapide»
égale a 800 images par seconde). Pour des débits et des titres massiques plus élevés,
I'écoulement prend la forme d'un écoulement gazeux a dispersion de gouttelettes (voir
photographie 5).

On constate sur I'annexe K que 1'on observe les mémes types d'écoulements
horizontaux que E. Sauvage-Boutar, C. Meuris, J. Poivilliers, M.-X. Frangois® en 1988
et que A. I. Alexeyev, Y. P. Filippov, L. S. Mamedov3! en 1991 pour des conduits de
diameétre du méme ordre de grandeur. Il faut toutefois souligner le caractére subjectif de la
classification des configurations d'écoulements d'hélium diphasique, car il n'existe pas
de transitions proprement dites ; on passe progressivement d'une configuration a une
autre. Deux parameétres indépendants sont nécessaires pour caractériser les configurations
d'écoulements & deux phases (Y. Taitel, A. E. Dukler’, 1976) ; on opte ici pour les
paramétres G et X.

Comme D. Steiner® (1986) le constate pour I'azote et J. G. Collier3! (1981)
pour les fréons A 1'état subcritique (pression légérement inférieure  la pression critique),
on n'observe pas d'écoulement & bulles ; les bulles viennent tout de suite former des
coalescences au haut du tube, d'olt I'observation deés le départ d'un écoulement stratifié.
Bien que I'on soit proche du point critique (p* = (0,45), la vitesse de la phase liquide doit
étre relativement élevée pour permettre aux phases de former un écoulement homogéne 4
bulles (soit environ 1,50 m/s donc G = 190 kg.s-1.m-2, voir paragraphe 2.1.1 et
annexe A).

D'autre part, on obtient des écoulements stratifiés & vagues et pas
d'écoulements stratifiés lisses. En fait, les écoulements stratifiés lisses ne peuvent
apparaitre que pour des vitesses massiques relativement faibles (de l'ordre de quelques
kg.s-t.m-2, voir annexe A). On peut les obtenir avec les écoulements eau-air pour
lesquels on maitrise le débit de chaque phase. Dans le cas de I'hélium, la vitesse de la
phase gazeuse est un peu supérieure a celle de la phase liquide dé&s l'apparition de
I'écoulement stratifié (voir paragraphe 3.2.2), donc l'interface est nécessairement
perturbée.

b. — Pertes de charge dans les écoulements observés
D'autre part, on mesure la pression dynamique en différents points le long du

circuit expérimental. On en déduit les pertes de charge par unité de longueur pour chaque
débit et chaque titre massique avec une précision de 0,2 %.
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Le modéle homogéne proposé par H. Katheder, M. Siisser52 (1991) pour les

pertes de charge ne convient pas trés bien car Afp n'est pas proportionnel A 2 et diminue

faiblement avec le titre massique x. Ils proposent pour des écoulements d'hélium

L ) . Ap m? 1 s
diphasique semblables aux présents écoulements : -L—hmAhmE ol
Ph
- 4 03) o, =— 1 e = 4m__ dm _
An = 0,005 4 + 0,396 4Re,03), p,, P Rep== = T T o
Pv Pt
(89 / Lbnes

Les présentes mesures donnent = 3,52 75 pour mt = 6,0.10-3 kg/s a

(ap/ L),
m=1,5.103 kgs.

Un modéle a deux phases du type de celui proposé par V. E. Keilin,
E. Y. Klimenko, I. A. Kovalev!? (1969) ne convient pas du tout aux écoulements

d'hélium diphasique. En effet, (—ég—lé—)ﬂ“i =30 & 75 lorsque rh varie de 6,0.10-3 kg/s a
(807 L)

1,5.10-3 kg/s (od (Ap / L)dp représente les pertes de charge du modéle a deux phases
proposé par V. E. Keilin, E. Y. Klimenko, I. A. Kovalev).

Les pertes de charge, tout en étant différentes de celles calculées dans le cas
d'un écoulement homogéne, s'en rapprochent assez bien pour les écoulements fortement
turbulents considérés. On peut associer aux présents écoulements un modéle homogéne
du point de vue des pertes de charge.

3.2.4. — Instabilités dans les écoulements d'hélium diphasique

Le circuit expérimental présente des parties montantes ¢t descendantes. Il ne
peut donc pas éviter I'apparition d'instabilités au regard des perturbations inévitables dues
au réservoir d'alimentation et au vaporisateur.

L'analyse de ces phénoménes n'est pas aisée. On prend simplement des
précautions d'«isolement» du circuit expérimental d'un point de vue dynarmique :

— isolement & I'amont de la section expérimentale par un filtre de
Poiseuille qui atténue fortement les oscillations de pression ;

— isolement & l'aval par une vaporisation en bain de l'écoulement
liquide résiduel qui évite de créer des instabilités de pression.
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En cours d'expérience, on évite également les perturbations thermiques :
— & l'amont, en effectuant les opérations de sous-refroidissement a
faible vitesse ;
— a l'aval, en déposant dans le vaporisateur la puissance juste

nécessaire & la vaporisation du liquide résiduel.
3.3. — Mesure des coefficients d'échange thermique

Le transfert de chaleur de la paroi chauffée & I'écoulement d'hélium
diphasique peut étre caractérisé par les températures de la paroi et du {luide en regard.
L'objectif est de mettre au point un dispositif qui permette la mesure de températures
pariétales dans le vide en s'affranchissant des flux thermiques parasites qui sont

‘susceptibles de perturber la mesure. En outre, la géométrie du dispositif de mesure doit

donner la possibilité de mesurer ponctuellement la température de paroi, afin d'étudier
localement les processus d'échange thermique.
On expose ici la méthode de mesure adoptée et les raisons qui y ont conduit.

On la qualifie de fagon théorique et expérimentale.
3.3.1. — Objectifs
a. — Mesure ponctuelle et décalée

La répartition spatiale et temporelle des deux phases d'un écoulement
diphasique étant non homogene, il est intéressant de pouvoir caractériser les échanges
thermiques locaux associés aux différentes configurations d'écoulement. Ainsi, on se
propose de mesurer la température pariétale en cing «points» sur le pourtour d'un conduit
en acier inoxydable (diamétre intérieur 10.10-3 m et épaisseur 0,5.10-3 m).
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tube en acier inoxydable
(611 x0,5)

écoulement d'hélium
diphasique

pour des raisons de symétrie de I'écoulement horizontal
par rapport & l'axe vertical centré 00",
on déduit des mesures de températures en 2, 3 et 5
les températures en 2', 3' et 5' respectivement

Figure 62. — Position des thermomeétres sur le pourtour du tube

Dans les cas pratiques, les conduits sont généralement en cuivre. On étudiera
donc dans un second temps le coefficient d'échange thermique «moyen» (dans une
section) avec un conduit en guivre (voir paragraphe 3.3.3).

Le dispositif de mesure présenté ci-apres est utilisé pour les deux études.

La mesure «ponctuelle» de la température en différents endroits sur la
périphérie du tube en acier inoxydable conduit & décaler les thermométres plus ou moins
encombrants. Ainsi, on place la sonde de mesure dans un support en cuivre dont on
applique U'extrémité pointue sur la surface du tube (voir figure 63).

Positionner de fagon mécanique le support du thermométre sur le tube est
inadéquat. Les rétreints a froid rendent incertain le contact sur le tube et impossible la
connaissance de sa position exacte. En outre, le mécanisme de maintien du support peut
véhiculer des flux thermiques parasites.

Le brasage de l'extrémité pointue du support est adopté (voir figure 64). Le
contact est siir et solide. Sa position sur la surface du conduit est connue.
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quatre fils de mesure

en culvre téflonng

alne en cuivre

] =
% 2,5 T sonde {‘ A
20 /
colle
sonde gainée sonde
v pointe d'angle d'ouverture 60°
échelle : 3
Figure 63. — Ensemble de mesure
cuivre
60°
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Figure 64. — Contact entre le support de mesure et le tube

b. — Température & mesurer

0,1

Pour la gamme de températures explorée (4 K & 20 K pour des «surchauffes

en paroi» par rapport a la température saturante de 'écoulement de 0 K a 15 K) et pour la
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précision sur la mesure de température qui est escomptée (mieux que 0,01 K), on choisit
des thermometres & résistance de carbone du type «Allen-Bradley». La caractéristique
résistance-température R(T) de ce type de thermometre & résistance est présentée en

annexe H.
3.3.2. — Présentation du dispositif de mesure
a. — Mise en ceuvre

Le principe de la mesure est fondé€ sur la variation sensible de la résistance de
la sonde en fonction de la température au voisinage de 4 K. On mesure la tension aux
bornes de la sonde donc sa résistance et on déduit de sa caractéristique R(T) la
température mesuree.

La caractéristique R(T) d'une sonde dépend de sa structure. Ainsi, un
changement de cette dernicre dii 4 l'action de contraintes mécaniques ou thermiques
modifie la courbe R(T). Il est indispensable de bien évaluer l'effet de ces contraintes, afin
de connaitre la caractéristique R(7T) au moment ou 1'on entame des mesures.

Pour assurer un bon contact solide (donc aussi thermique) entre la résistance
et son support qui est a la température 3 mesurer, on la colle dans un trou au méme
diametre que le support. La colle joue le rble de contact solide intermédiaire entre la sonde
et le support en cuivre. La colle en se polymérisant exerce des contraintes mécaniques sur
1a sonde auxquelles s'ajoutent celles provoquées par le rétreint a froid de la colle et du
support en cuivre. La caractéristique R(T) de la sonde est ainsi modifiée, et ceci de fagon
imprévisible (voir annexe M). Il s'agit donc d'étalonner la sonde, c'est-a-dire de
déterminer sa caractéristique R(T), aprés collage.

Le banc d’'étalonnage comporte des tubes en cuivre de longueur 7.10-3 m et
de diamétre intérieur 2,7.10-3 m qui sont destinés A recevoir les résistances a étalonner
(voir annexe N). Le support en cuivre ne peut pas étre réduit a de telles dimensions pour
des raisons de fragilit€ et au risque de mal refroidir la sonde. Aussi, on choisit de coller la
sonde dans une gaine en cuivre de longueur 7.10-3 m et de diamétre externe 2,5.103 m.
Le diametre interne est ajusté en fonction du diameétre de la sonde (généralement
1,6.103 m), afin de créer un jeu de 0,1.10-3 m sur le rayon pour insérer la colle (un jeu
plus faible ne permet pas de faire adhérer la colle sur toute la surface de la résistance, un
jeu plus important accroit les risques d'infiltration d'impuretés ou de bulles d'air dans la
colle). La colle utilisée est la «stycast 2 850 FT». Cette colle présente la particularité de ne
pas se fissurer lors du passage de 300 K 4 4 K contrairement 3 la plupart des colles et de
conserver ses propriété€s d'adhérence et de collage aux trés basses températures. Elle est
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constituée de résine époxyde chargée avec un métal ; la conductivit€ thermique a 4 K est
de 0,06 W.m-1.K-! (voir annexe O). Les contraintes mécaniques exercées par la colle et
la gaine en cuivre sur la sonde permettent d'obtenir une structure stabilisée de la
résistance gainée donc une courbe d'étalonnage R(T) donnée.

L'expérience (R. R. Conte’3, 1970) montre que les contraintes thermiques
exercées sur une résistance au cours d'une vingtaine de cycles entre 300 K et 4 K
permettent d'aboutir & une structure stable de la résistance ; on dit que l'on «cycle»
thermiquement la résistance. La sonde gainée est donc cyclée, puis on procede a son
étalonnage. La sonde gainée et étalonnée est ensuite collée dans le support en cuivre. Le
collage entre deux matériaux identiques (en cuivre) limite les contraintes mécaniques qui
peuvent s'exercer sur la résistance (et ceci d'autant plus que I'épaisseur de colle de
0,1.10-3 m est faible par rapport au diamétre de l'étui égal & 2,5.103 m), puisque leurs
rétreints de 300 K i 4 K s'annulent mutuellement (le rétreint de la colle est négligeable
compte tenu de sa faible épaisseur et de son faible coefficient linéaire de rétreint égal a
29.10-6 K1 A 4K).

Enfin, on risque de modifier la caractéristique R(T) par un fort apport de
chaleur lors du brasage du support sur le tube. La température locale de la brasure est de
l'ordre de 700 °C et la colle cesse d'étre rigide a partir de 150 °C ; la caractéristique R(T)
change donc aprés la nouvelle polymérisation de la colle. Par conséquent, on commence
par braser le support en cuivre sur le tube, puis on colle la sonde préalablement gainée et
étalonnée dans son support. On est alors assuré qu'elle posséde toujours la méme
caractéristique R(T).

Le diameétre du support (7,9.103 m) est imposé par les dimensions de 1'étui
d'étalonnage de la sonde (longueur 7.10-3 m). Ce support est constitué de cuivre de type
«cufay» (cuivre raffiné par une méthode électrolytique, contenant de l'oxygene et de
pourcentage massique de cuivre garanti supérieur & 99,90 %, voir figure 63).

L'évidement dans la masse du support sert & la mise en place sur le tube.

Pour maintenir la pointe en un endroit précis de la surface et pour faire couler
plus facilement la brasure le long de la pointe, on effectue un marquage sur la surface du
tube. La pointe d'angle d'ouverture 60° est introduite dans la marque du pointeau d'angle
9(° et est brasée. La brasure qui coule dans l'interstice entre le tube et la pointe de mesure
assure par conséquent un contact siir et reproductible (voir figure 64).

Un filetage effectué dans la partie supérieure du support est destiné & la
«thermalisation» des fils de mesure de la résistance (deux fils d'alimentation et deux fils
de mesure de 1a tension). La sonde est nécessairement & une température intermédiaire a
celles du support et des fils de mesure. En collant soigneusement les fils sur le support,




122

on est certain que la sonde se trouve a la méme température que les fils et le support,
c'est-a-dire A la température a mesurer (voir figure 64).

On effectue une seconde thermalisation des fils autour du conduit, & proximité
de la pointe du support qui est a la température & mesurer. On évite ainsi les transferts
thermiques par conduction dans les fils de mesure qui auraient pour effet de refroidir ou
de réchauffer la sonde. Les fils sont ensuite thermalisés & 4 K puis & 77 K, afin
d'empécher I'apport de chaleur par conduction depuis la température ambiante.

b. — Conditions de mesure

Le principe de la mesure avec la sonde de carbone est une mesure & quatre
fils. Le fil en cuivre que comporte la sonde 4 chaque extrémité est dédoublé avec du fil en
‘cuivre téflonné et renforcé i I'émail (diamétre 0,14.10-3 m). Ce fil fin réduit les flux
thermiques transférés par conduction. Les deux fils d'alimentation de la sonde d'une part
et ceux de mesure de la tension aux bornes de la résistance d'autre part sont torsadés deux
4 deux pour limiter les tensions extemes parasites,

Le courant d'alimentation de la sonde a une intensité de 10 pA afin de limiter
la puissance dissipée par effet Joule dans la sonde (environ 10-7 W) qui fausserait la
mesure en échauffant trop la résistance et afin d'obtenir une tension mesurable aux bornes
du thermometre (au voisinage de 4 K, la résistance est approximativement égale &
1 000 €2, la tension est alors de 1'ordre de quelques dizaines de millivolts et permet de

détecter quelques centieémes de kelvin).

3.3.3. — Conditions de détermination du coefficient d'échange thermique
compte tenu du dispositif de mesure

Deux types de matériau sont utilisés pour les tubes de circulation de I'hélium
diphasique ; l'acier inoxydable mauvais conducteur thermique afin d'étudier I'échange
thermique en différents points sur le pourtour du tube et le cuivre bon conducteur
thermique afin d'évaluer un coefficient d'échange moyen a associer aux applications
pratiques. La méthode de mesure de température ne pose pas de probléme dans le cas du
cuivre que ['on chauffe avec une résistance pour créer le flux de mesure du coefficient
d'échange. Par contre dans le cas de l'acier inoxydable, le flux de chaleur imposé 2
'écoulement pour permettre la détermination du coefficient d'échange est produit par
dissipation par effet Joule dans le tube. Quelle est I'influence de ce mode de chauffage sur
le dispositif de mesure de la température ?
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a. — Circulation du courant dans le tube et le support de la sonde
a.l.— Problémes posés

La dissipation volumique de chaleur dans la paroi est-elle uniforme ? En effet,
la présence de pointes en cuivre en certains endroits du tube risque de provoquer des
déviations des lignes de courant. Ainsi, localement au niveau des prises de mesure, on
peut avoir une dissipation volumique de chaleur particuliére fonction de la géométrie de la
pointe dans la paroi. Il s'agit donc de s'assurer que les excursions des lignes de courant
dans le support en cuivre sont suffisamment faibles pour ne pas modifier la distribution
volumique de la chaleur. D'autre part, des lignes de courant ne doivent pas passer dans la
sonde. Un échauffement supplémentaire de la résistance fausserait la mesure.

Un calcul approché des excursions des lignes de courant dans le support est

effectué et confirmé par un calcul numérique.
a.2.— Calcul approché des excursions des lignes de courant dans le support

Pour déterminer les lignes de courant au niveau des pointes, il faut comparer
la résistance d'un élément de paroi tout en acier inoxydable avec la résistance équivalente
du méme élément constitué d'une pointe brasée dans l'acier inoxydable.

Entre 4 K et 20 K, on considére les résistivités électriques suivantes
p; = 55.10-8 Q.m pour l'acier inoxydable (voir paragraphe 4.1), p, = 1,8.10-10 Q.m
pour le cuivre (de type «cu/fa;» et tel que p(273 K) / p(4 K) = 100) et p, = 6.10-8 Q.m
pour la brasure. Par conséquent, la résistance d'un élément de paroi d'épaisseur €gale a
0,25.10-3 m, de largeur et de longueur égales & 0,5.10-3 m est de I'ordre de 2,2.103 Q.
Celle de 1'élément équivalent qui comporte la pointe de profondeur 0,25.10-3 m (voir
figure 64) est du méme ordre de grandeur puisqu'elle vaut 1,8.10-3 Q.

Il est possible qu'il y ait un petit passage préférentiel du courant dans
I'épaisseur de 1a paroi qui comporte la pointe. Donc, si l'introduction dans la paroi d'une
pointe en cuivre ne perturbe pas notablement les lignes de courant, il existe toutefois un
trés faible courant de fuire dans le support. Le calcul de l'intensité de ce courant est
complexe, puisqu'il fait intervenir les résistances longitudinale et radiale dans le support.
Il faut recourir au calcul numérique.



124

a.3.— Calcul numérique des excursions des lignes de courant dans le support

L'étude numérique consiste a considérer un €lément de la paroi d'épaisseur
0,5.10-3 m qui comporte une pointe de mesure. On choisit un élément de paroi de
longueur 7,2.10-3 m et de largeur 2.10-3 m, afin d'avoir un maillage suffisant pour
effectuer des calculs corrects. On effectue les calculs sur la moitié du support par rapport
au plan Pyxy en raison de la symétrie des lignes de courant (voir figure 65). Il est d'autre
part évident que le potentiel est constant dans le plan Pyz (face n° 1 sur la figure 65).
Ceci revient a considérer seulement le quart du support délimité par les plans P P,P4 et
PP,yP,.

7,2 mm o
T, acier inoxydable

R :: 0,p mm

AY P N face n° 1

brasure

Tcuivre

Figure 65, — Elément considéré pour le calcul numérique des lignes de courant

On recherche ainsi les équipotentielles dans la paroi et le support en posant
comme conditions que le potentiel est fixe sur la face n° 1 (on prend comme potentiel de
référence le potentiel nul : ¥V, =0 V) et qu'il arrive par la face n° 2 une densité de courant
donnée j (approximativement de 0,18.10¢ A/m2 pour une densité de flux de chaleur sur la
face n° 3 de 20 W/m? et de 3,40.105 A/m2 pour 8 500 W/m?),

Pour une trés faible densité de courant j = 0,18.10°% A/m2, 1'échauffement
dans la paroi est trés faible (il est de l'ordre de grandeur de l'échauffement entre
I'écoulement et la paroi interne, c'est-a-dire quelques dizaines de millikelvins, voir
paragraphe 4.2). Les caractéristiques des matériaux sont alors considérées a la
température de I'écoulement, soit 3 4 K. Pour j =3,40.10% A/m2, la température de la
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paroi interne est de l'ordre de 1 K & 10 X (voir paragraphe 4.2). L'échauffement dans la
paroi est de quelques degrés, donc on peut considérer les caractéristiques des matérianx a
20 K au plus.

On étudie donc les deux cas extrémes suivants :

— potentiel sur la face n® 1 : V,, = 0 V ; densité de courant sur la face
n° 2 :j=0,18.10% A/mZ ; résistivité électrique de l'acier inoxydable : p; = 55.108 Q.m ;
résistivité électrique du cuivre : p, = 1,8.10'19 Q.m et résistivité électrique de la
brasure : p, = 6.10%8 Q.m ;

— potentiel sur la face n° 1 ;: V, =0 V ; densité€ de courant sur la face
n®2:j=13,40.106 A/m2; p;, = 70.108 Q.m ; p, = 1,8.10:19 Q.m et p, = 10¥ Q..

Dans chacun des cas, on étudie l'influence de la géométrie de la pointe sur les
lignes de courant. On fait varier la profondeur de la pointe dans la paroi de 0,22.103 ma
0,28.10-3 m, puisqu'elle est évaluée a 0,25.103 m avec une tolérance de 0,03.10-3 m.
On mesure une épaisseur apparente de brasure égale & 0,1.10-3 m. Dans le cas ou 1a
brasure ne coulerait pas jusqu'au fond de la pointe, on fait varier son €paisseur de
0,05.103m 4 0,1.103 m.

Dans tous les cas, les équipotentielles dans la pointe varient en moyenne de
10-6 V 4 10-8 V par rapport au potentiel de référence entre la base et le sommet du support
(voir annexe P). Ainsi, la déviation des lignes de courant dans la pointe est négligeable.

Enfin, les puissances dissipées par effet Joule dans le support en cuivre P, et
dans la brasure P, sont négligeables par rapport 4 celle qui est dissipée dans la paroi en
acier inoxydable P;:P./P;=8.10%¢et P,/P;=103 pour j = 0,18.106 A/m2,
P./P;=7.10%¢t P,/ P;=2.10" pour j = 3,40.105 A/m2. Ainsi, la puissance déposée
sur la face interne de la paroi est identique 2 celle qu'on aurait avec une paroi sans pointe.
D'autre part, les variations effectuées sur les parametres de géométrie de la pointe de
mesure (profondeur de la pointe dans la paroi, épaisseur de la brasure) ne modifient pas
les résultats.

b. — Profils de température dans la paroi et le support

Il est indispensable de déterminer les isothermes dans la zone de mesure, afin
d'identifier la température relevée par la sonde.
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b.1.— Probiéme thermique

Les transferts de chaleur dans la paroi dans les directions radiale (selon le
rayon courant r du tube) et tangentielle (selon l'angle courant 6) dépendent de la

distribution tangentielle Tf(r,-, 9) de la température de l'écoulement a la paroi interne (de
rayon r;} et des coefficients d'échange locaux h(8) (voir figure 66). La distribution de la

puissance volumique dissipée dans la paroi en dépend aussi.

Figure 66. — Schématisation du probiéme thermique

On suppose que I'écoulement est conservé axialement donc qu'il n'existe pas
de conduction le long du tube selon I'axe Oz. Le probléme thermique consiste a résoudre
le systeme suivant :

Q{AB_T] LA, _1_8_[,1@?_} =_p
arl dr] T or r23g 36
enr=r;:- A{%ﬂ = h(B)(Tf(r;, 8) -Tp (ri, 9)) Voe[0,2r] (57)

49T _
enra—rg.—ﬁ{y]—ovee [0, 2x)

ou P est la puissance dissipée par unité de volume supposée uniforme (voir calculs ci-
dessus) ; T, (r 0) la température de la paroi interne d la cote angulaire Get r, le rayon

externe du conduit.
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1l nduction «tangentielle» est négligeable par rapport a la conduction

radiale, le probléme est simple. Le systeéme 57 est alors de la forme :

[,0T1  poT 131 or] .
BT'{;LBJ-F r ar+r2892‘89}*
xrdr 2. p2 :
%_T} _g= f.._,,zrgt_h PP - 1] = meolylri 0)- T, (i 6) - (59)
BT} ’

ar rzre

=0

La connaissance de la densité de flux de chaleur g, la mesure de
Ty (rg, 6) =T f(r;, 9) en l'absence de chauffage et celle de T, (r;, 6) en présence de ¢
permettent d'obtenir le coefficient local d’échange thermique h(0) par la relation :
h() = g (59)
Tp (r,-, 9) - Tg (r,', 9)

Si la conduction tangentielle n'est pas négligeable par rapport & la conduction
radiale, il faut résoudre le systéme complexe 57. Il est alors nécessaire d'avoir recours a

un calcul numérique.

Pour que les mesures avec la «cellule» en acier inoxydable soient validées, il
est nécessaire d'étudier l'effet de la conduction tangentielle dans la paroi sur les mesures
de températures. 11 est donc indispensable de calculer le flux de conduction tangentielle
dans la paroi, afin de juger d'un éventuel effet sur la température pariétale mesurée. On
effectue le calcul approché suivant.

Pour les écoulements stratifiés A faibles vagues, dans la zone de paroi tantdt
en contact avec le liquide, tantt avec la vapeur, il existe un flux de conduction
tangentielle pariétale optimal qui, pour une longueur de tube ¢ = 1 m, est donné

l th
I'épaisseur de la paroi) maximale (7

par : ¢ ") ol Tpmax représente la température pariétale moyenne (dans

max ESt €gale 4 la température de la phase gazeuse

«échauffée») ; T_“p la température pariétale moyenne minimale ('fp est égale & la

min min

température de la phase liquide, soit T.,) ; § =¢lr,-r)=0,0510"m2 et
Are-r)" o . | |
I = |25~ lalongueur d'atténuation thermique tangentielle dans le tube en acier

Hri [ rm)

inoxydable (avec r; =5.103m;r, =55103m;r,=(;+r.)/2=525103m;
A; =037 Wom-1.K-1 4 1,57 Wm'1.K-! entre 42 K et 15K ; & le coefficient
d'échange thermique local compris entre A; et h, -— coefficients respectifs d'échange avec
le liquide et la vapeur —). @ vaut au plus 12.10 W pour une température maximale de la
phase gazeuse de 6 K obtenue lorsque 1'on dépose une densité de flux de chaleur
maximale de 2.10* W/m? sur un écoulement de faible fraction volumique de vapeur (voir
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paragraphe 4.2.3) et une longueur d'atténuation égale dans ce cas A 10-3 m. On compare
alors ¢ au flux @ dissipé dans la paroi par unité de longueur.

2r;
& =Prlr2-r2)e = —%n(rﬁ2 -r2)e =6 W. Le flux ¢ représente 0,2 % du flux
Feo - Fj
injecté. La conduction tangentielle est négligeable ; elle ne perturbe pas les mesures de
températures pariétales. Ces derniéres peuvent étre associées a des échanges thermiques

«locaux».
b.2.— Forme des isothermes dans la paroi et le support

On définit une température de paroi au rayon r = r; et 4 la cote angulaire 6,
mais mesure-t-on la température aussi précisément ?

11 est certain que la pointe de mesure déforme les isothermes dans la paroi,
mais probablement dans une faibie proportion. En effet, la bonne conductivité thermique
du cuivre et de la brasure entre 4 K et 20 K (500 W.m-1.X-1 4 2 500 W.m-1.K-! pour le
cuivre et 300 W.m-1. K-1 3 1 200 W.m-L.X-! pour la brasure) doit entrainer une moyenne
de la température le long de la pointe. La température au niveau du thermométre est donc
vraisemblablement égale & la température de la paroi externe.

Un calcul numérique est effectué afin de déterminer la température au niveau
de la sonde. On reprend le modele utilisé pour déterminer les lignes de courant dans la
paroi (voir figure 65). |

Le calcul numérique des isothermes dans la paroi et le support est effectué
pour les densités de courant extrémes j = (,18.106 A/m2 et j = 3,40.106 A/m2. Les
conditions thermiques aux frontieres de 1'élément de référence sont un flux thermique nul
sur la face externe (face n° 4) et un coefficient d'échange en écoulement diphasique (pris
le plus faible possible) égal 2 1 000 W.m-2.K-! sur la face interne (face n° 3). On
considére donc deux cas :

— flux de chaleur nul sur {a face n° 4 ; coefficient d'échange sur la face
n° 3: h=1000 W.m-2K-1; potentiel nul sur la face n® 1 ; densité€ de courant sur la face
n®2 :j = 0,18.108 A/m2 ; conductivité thermique de l'acier
inoxydable : 4; = 0,35 W.m-L.K'! ; celle du cuivre : 4, = 500 W.m-1.K-1 et celle de
la brasure : 4, =300 WmlK-124K; '

— flux de chaleur nul sur la face n° 4 ; coefficient d'échange sur la face
n° 3 : £ =1000 W.m-2.K-1,; potentiel nul sur la face n° 1 ; densité de courant sur la face
n°2:j=3,40.106 A/m2;4; = 2,12 Wm-tLK-1; A, = 2 500 Wm-1.K-1
A, =1200 W.m-1.K-1 3 20 K.
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Les isothermes sont données par rapport a la température de référence égale a
la température de la paroi inteme. Les figures de I'annexe Q montrent que les isothermes
sont effectivement «écrasées» en raison de la présence de la pointe en cuivre bonne
conductrice de la chaleur.

Quelle que soit la géométrie de la pointe (on fait varier la profondeur de la
pointe dans la paroi et I'épaisseur de la brasure), la température est la méme dans tout le
support en cuivre et est égale a la température de la paroi externe.

La détermination du coefficient d'échange thermique s'obtient donc en
retranchant a I'écart de température T, (re, 9) -T9 (rg, 9) (T P (rg, 9) et T3 (re, 9) sont les
températures pariétales mesurées respectivement avec et sans chauffage) I'écart de
température T, (re, 9) -T, (r,—, 6) qui correspond au gradient thermique dans la paroi.

Pour un conduit en cuivre, la conductivité thermique de la paroi est telle que
la température est uniformisée tangentiellement et radialement. Le coefficient d'échange
thermique est alors donné par I'écart de température T, - T9 ou T, et T7 sont les

températures pariétales mesurées en une section avec et sans chauffage respectivement.
c. — Temps de réponse du dispositif de mesure

Il est important d'étudier le régime transitoire de refroidissement ou de
réchauffement du conduit et du systéme de mesure. On évalue ainsi leur temps de réponse
et on juge s'il est possible de mettre en évidence des variations de température lices 4 la
géoméirie des écoulements diphasiques (passage de vagues, de bouchons liquides, etc.).

On étudie le remps de réponse d'un conduit en acier inoxydable ou en cuivre
et de 'ensemble sonde-support de sonde. On se place dans le cas d'un refroidissement.

c.l. — Refroidissement du conduit
On considere le cas ot le systéme est refroidi par un écoulement de liquide

saturant en convection forcée 4 T; = 4,224 K et de faible débit égal 4 1.10-3 kg/s (cas de
refroidissement le moins bon). Le coefficient d'échange est alors A; =~ 200 W.m-2K-1.
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Le probléme thermique transitoire doit vérifier le systéme suivant (ol la

conduction tangentielle est inexistante en écoulement monophasique) :

d{,dT} ) oT aT _
§(l——)+ —-p -P

“altra Cogr =

T

-~a—;) « by (Ty- Ty 1))

ol (60)
T [

(EFL,;O

autemps t=0:T(r,0) =T,V re [r,r.)
Le profil de température dans la paroi en régime établi peut se mettre sous la
2
forme : T (r)=T; + a4, Prfy (L)Z + 2(r_e)21

hy 44 ¥ ¥ n(}%))
Le régime transitoire qui est tel que T((r, £} = T(r) - T(r, t) se calcule a partir
de la mérhode de Fourier (voir annexe R).
On en déduit le temps de réponse d'une portion de conduit de petite

longueur :
r=—L_ (61

ou B est la premiére solution du systéme associé au régime transitoire (voir annexe R) et

a la diffusivité thermique du matériau.
On obtient 7; ~ 103 s pour l'acier inoxydable et 7, = 0 s pour le cuivre.

¢.2. —Refroidissement de la sonde de mesure

II faut ajouter au temps de réponse du conduit, les temps de réponse de la
résistance de carbone et de la colle. Le support en cuivre se met presque instantanément &
la température pariétale du fait de sa grande diffusivité thermique (@, = 0,306 5 m?/s &
4,224 K). Le refroidissement de la sonde se fait alors radialement a travers la colle et
axialement par l'intermédiaire des fils en cuivre qui sont refroidis par la thermalisation sur
le support (voir figure 63).

On suppose pour l'instant que les temps de réponse de la sonde T,, et T, dans
les directions radiale et axiale respectivement sont trés différents. Dans ces conditions, on
peut découpler les deux modes de refroidissement :

— refroidissement dans la direction radiale ; le temps nécessaire 2
I'établissement de la température pariétale dans la sonde (carbone et céramique) collée est
T;, = 45 ms (voir annexe S) ;

— refroidissement dans la direction axiale : le temps nécessaire a
'établissement de la température pariétale dans la sonde est égal & la somme du temps de
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réponse du fil et de celui de la demi-longueur de sonde (par raison de symétrie). La

constante de temps du fil est 7y = 1 5= 3,3 ms o agest la diffusivité thermique du fil

T
a ”
de longueur [~ 0,1 m (voir annexe S). De la méme fagon, la constante de temps de la
s z (ls/ 2)2 » -3
«demi-sonde» est donnée par T, = = 14 ms ol [, = 3,68.10-° m est la longueur de
agn ,
la sonde. Ainsi 7y = 7+ 7, ~ 17 ms.
T,
T, = —3& donc la sonde est refroidie par les fils de mesure.

Le temps de réponse de I'ensemble de mesure est imposé par le temps de
réponse de la sonde refroidie par ses fils (il est trés supérieur a celui du tube qu'il soit en
acier inoxydable ou en cuivre). Ainsi, le temps de résolution de I'ensemble de mesure est
de l'ordre de 17 ms.

3.3.4. — Flux thermiques mis en jeu
a.— Probléme thermique posé

Quand on aborde le probléme de mesure de température, on doit rendre
négligeable tout apport thermique parasite afin de maintenir le thermometre adiabatique.
Pour la présente expérience dans le vide, les apports thermiques parasites
sont les suivants :
— conduction thermique dans les gaz résiduels ;
— convection thermique dans les gaz résiduels ;
— rayonnement thermique du milieu environnant ;
— conduction «solide» et dissipation par effet Joule dans les fils de
mesure.
La pression résiduelle est imposée par les possibilités du systéme de pompage
et du dispositif expérimental (c'est-a-dire du cryostat) : p, = 10- bar.
On considére un environnement 3 environ 25 K créé par la présence d'un
écran & hélium gazeux (voir paragraphe 3.1).
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b. — Conduction dans le vide

Il s'agit de calculer le flux thermique de conduction Q, entre le support du
thermometre & T, (température pariétale mesurée) et un écran local (qhi entoure la
«cellule» en cuivre ou celle en acier inoxydable) a4 T,, =750 = 6 K 4 8§ K (voir
annexe E).

Le flux @, correspond a la conduction moléculaire, car la pression résiduelle
p, est tres faible, donc le libre parcours moyen des molécules Lp (LP =8ma9%m,
R. R. Conte’3, 1970) est trés supérieur aux dimensions du systéme expérimental (1 m
2 m).

1l peut s'écrire (R. R. Conte33, 1970) :

+1 0,5
oll §; = 5.104 m? est la surface du support du thermometre ; Sy, = 345.104 m? la

Q.= SSC

surface d'un écran local qui recouvre la cellule de mesure considérée ; y(y= 1,67 pour
I'hélium gazeux a 25 K et sous p,) le rapport de la chaleur spécifique & pression constante
& celle & volume constant ; p, = 10-% bar ; T, = 25 K la température du milieu
environnant ; Ty, =~ 8 K la température de l'écran local ; T, =~ 4 K la température

pariétale prise minimale afin de se trouver dans le cas d'un flux maximal ;

$(Tp) {(Tec) 1x0,9

1x(1-0,9) 1 5.10%m?
345,10 m?

£= -
ST + LT - ST 09+
oc
cient d'accommodation entre les deux surfaces.
Ainsi, Q, = 2.106 W. Q_ est effectivement négligeable car p, est trés faible et

=(),998 le coeffi-

I'écart de température entre le support de sonde et 1'écran local est petit.
¢.— Convection dans le vide

Il s'agit du transfert thermique par convection naturelle gazeuse entre la paroi
«chaude» de I'écran et la paroi «froide» du support de sonde. En fait, ce transfert
n'intervient plus dans le cas de la conduction moléculaire puisque les molécules ne
réagissent plus qu'avec les parois. Le flux de chaleur correspondant est négligeable
(W. H. MacAdams?4, 1964). Si on suppose que le gaz résiduel se réduit & 1'hélium
gazeux assimilé au gaz parfait,on a @, = 105 W.
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d. — Rayonnement thermique

Pour isoler 'ensemble de mesure de l'écran & hélium gazeux a 25 K et du
hublot de visualisation qui rayonne 4 300 K, un écran local «froid» recouvre l'ensemble
des supports de sonde répartis sur la cellule de mesure considérée. Cet écran est en cuivre
recouvert d'une couche d'aluminium (émissivité voisine de 0,06 a 4 K pour I'aluminium
poli mécaniquement) et est refroidi par conduction avec un réservoir d'hélium liquide
(vaporisateur).

Le flux de rayonnement thermique est donné par O, = E.S, ol E| est
'éclairement du support par I'écran local et par le tube de circulation en cuivre ou en acier
inoxydable (on peut négliger le rayonnement entre deux supports compte tenu de leurs
petites dimensions et de leur position relative).

Que le conduit soit en cuivre ou en acier inoxydable, I'éclairement du support
de thermométre est de l'ordre de 10-3 W/mZ2. Le support de thermomeétre regoit donc
approximativement le flux de rayonnement Q, = 10-* W/m? x 5.104 m2 = 0,5.10-6 W.

e. — Conduction solide et dissipation par effet Joule dans les fils de mesure

La chaleur dissipée dans les fils de mesure est évacuée par conduction :
.2 .
AT\ __ P (63
ox\ox|  j¢2
avecT=T.enx=0etT=Trenx=1/ouT, et Trsont les températures aux extrémités du

fil chaude et froide respectivement ; x la cote considérée le long du fil ; / sa longueur entre
le point chaud et le point froid et i l'intensité de courant.
La chaleur & évacuer au niveau du point «froid» (& 1a cote /) est :

T 2
e A I CE

ot le premier terme correspond a la dissipation et le second a la conduction.
Pour un fil en cuivre, p =~ 10-19 Q.m entre 4 K et 20 K et croit jusqu'a

2
" environ 2.10-8 Q.m & 300 K. Ainsi %I—S—IS 1,3.10x [ {en m) ; la dissipation est

{
Ty
Pour que le thermomeétre soit a la température a mesurer T, on «thermalise»

T,
négligeable. O ~ %(Tc -T)=5 [ AdT.

le fil sur le support et, afin d'éviter la conduction entre cette «thermalisation» et la
prolongation du fil jusqu'a l'extérieur du cryostat, on effectue plusieurs
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thermalisations : une premiére a 7, sur le tube a proximit¢ du support de thermométre
(pour un tube en acier inoxydable, il peut exister des différences de température de paroi
selon la périphérie du tube qui entrainent un €cart de température entre support et tube),
une seconde 4 4 K et une troisiéme a 77 K.

Afin d'obtenir une thermalisation efficace, toute la surface externe du fil doit
étre refroidie par contact solide. Il est donc noyé dans la colle et placé dans une saignée
effectuée dans une plague de thermalisation en cuivre. Compte tenu des résistances de
contact mises en jeu (on considére I'association en série de la résistance de contact de
l'isolant du fil en téflon — épaisseur 0,02.10-3 m — et de celle de la colle — épaisseur
0,1.10-3 m — et on s'impose une surchauffe de fil maximale de 10-2 mK), on évalue les
longueurs de thermalisation nécessaires : 0,06 m pour la thermalisation sur le tube,
0,07 m pour celle a 4 K et 0,022 m pour celle a 77 K.

En résumé, dans ce chapitre, on présente le dispositif expérimental et la
métrologie associée. On donne la procédure expérimentale d'obtention d'écoulements
horizontaux d'hélium diphasique pour des débits massiques compris entre 1,5.10-3 kg/s
et 6,0.1073 kg/s et des titres massiques de vapeur compris entre zéro et un.

Une cellule de visualisation de I'écoulement permet de mettre en €évidence
trois types de configurations d'écoulements : stratifiées a faibles vagies pour les plus
petits débits compris entre 1,5.103 kg/s et 2,5.10-3 kg/s et des titres massiques de
vapeur compris entre 0,9 et 1,0 ; dispersées pour les plus forts débits compris entre
5,0.103 kg/s et 6,0.10°3 kg/s et des titres massiques de vapeur compris entre 0,5 et 1,0 ;
annulaires (film liquide en paroi intermittent) stratifies @ vagues (on ne voit pas & I'eeil nu
les vagues heurter la paroi supérieure du conduit) ou annulaires intermittentes (on voit
réguliérement les vagues heurter la paroi supérieure du conduit) pour des débits compris
entre 1,5.10-3 kg/s et 6,0.10-3 kg/s.

On expose enfin la méthode de mesure du coefficient d'échange thermique.




CHAPITRE 1V

EXPERIENCES ET INTERPRETATION
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4.1. — Caractérisation des expériences
4.1.1. — Conditions de mesure du coefficient d'échange thermique

Les «cellules» de mesure du coefficient d'échange thermique sont insérées
sur le circuit expérimental aprés une zone de création de I'écoulement diphasique (débit et
titre massiques) et une longueur de tranquillisation de I'écoulement (longueur disponible
L,, = 984,64 trés supérieure 4 la longueur nécessaire, voir paragraphe 3.2.2). La section
de visualisation de 1'écoulement se situe 1,30 m aprés la section de mesure (voir
annexe E).

Un bulbe & tension de vapeur d'hélium 7746 mesure la température moyenne
de I'écoulement (moyenne établie par le conduit en cuivre) et permet de «réétalonner» (en
liquide pur) a chaque expérience les résistances de carbone utilisées pour déterminer le
coefficient d'échange.

A la sortie de la cellule, une résistance de carbone 7747 permet de mesurer la
température moyenne de I'écoulement ; elle met ainsi en €vidence un échauffement de la
phase gazeuse sur lequel on reviendra au paragraphe 4.2 (échauffement déja observé
notamment par D. Steiner? en 1986 pour I'azote).

On effectue des mesures en écoulements stratifiés, annulaires et dispersés. On
fait varier le débit massique de 1,5.10-3 kg/s & 6,0.103 kg/s, le titre massique et le taux
volumique de vapeur de zéro a un. La pression saturante de 1'écoulement avoisine la
pression atmosphérique ; elle est comprise entre 1,015 bar et 1,100 bar pour m compris
entre 1,5.10°3 kg/s et 6,0.10-3 kg/s. On fait varier la densité de flux de chaleur de
10 W/m?2 a 20 000 W/m2 environ (compte tenu des possibilités du dispositif
expérimental) ; cette plage permet d'étudier les échanges thermiques dans les régions
d'ébullition nucléée et de convection forcée a deux phases. En outre, on ne considére
qu'un diamétre interne de tube de 0,010 m pour des raisons de complexité de mise en
ceuvre.

La qualification de la méthode de mesure des coefficients d'échange est
indispensable. Elle doit étre faite dans un domaine connu. On effectue des mesures avec
les cellules employées en ébullition en bain d'hélium liquide saturant (pool boiling). Les
coefficients d'échange thermique sont alors relativement bien connus (I. A. Clark??,
1968).

Pour la cellule en acier inoxydable, on mesure les échauffements en paro1
dans les mémes conditions en inversant le sens du courant. L'obtention de résultats

identiques assure que le courant circule «correctement» dans le tube.
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On trace la courbe d'échauffement g(AT,) (AT, représente le gradient
thermique d'échange entre le fluide et la paroi interne chauffée) d'une sonde (placée sur la
génératrice au bas d'un tube de diamétre 0,010 m qui contient I'hélium statique) a flux
croissant, puis décroissant {voir figure 67).

On retrouve l'allure des courbes obtenues communément en bain qui mettent
en évidence l'effet d hystérésis du phénoméne d'ébullition nucléée en bain. On a bien une
courbe ¢(AT,) qui croit pratiquement exponentiellement pour un flux croissant et qui
décroit linéairement pour un flux décroissant. Ce phénomeéne correspond probablement &
l'activation de sites de nucléation (cavités initialement remplies de liquide) en phase
montante qui entrainent le maintien de gaz dans les cavités en phase descendante (voir
paragraphe 2.2.2), d'ou l'irréversibilité du processus d'échange. A ce phénoméne déja
observé dans les bains d'hélium se superpose ici I'effet du diamétre du tube sur le
développement des bulles.

q (W/m?)
A

1500 |~

1000 — ",-"f hENB =1500 W.m2K-!

500 —

I I B

0,0 0,5 L0 1,5 AT (K)

: série de mesures n° 1
+ . série de mesures n° 2
X :série de mesures n® 3

Figure 67. — Courbes d'échauffement d'un thermometre
en ébullition nucléée en bain



Pour trois séries de mesures, a flux croissant, les courbes se superposent a
12 mK prés. A flux décroissant, elles sont trés bien superposées, & ImK prés. On vérifie
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ainsi la reproductibilité des mesures.

A partir de ces courbes, on évalue le coefficient d'échange thermique par
ébullition nucléée en bain hgyp a flux croissant et décroissant (voir figure 67). Il est

comparable & celui obtenu par J. A. Clark?? en 1968 (voir figure 68), soit
hgng = 1 000 W.m-2.K-1 (déterminé au début de la courbe d'ébullition nucléée) en bain

d'hélium au voisinage de 1 atm. Si on retrouve des ordres de grandeur du coefficient

d'échange connus, l'interprétation de ia courbe précédente n'est pas évidente,

107
q (W/m?)
108
1°
¢
10°

10?

10

7 région d'ébullition
en film
L p=1atm
région d' ébullition
(1) nucléée
i \ p=0,5am
(2)
I | | | | | AT

102 1wt 10 10 10% 103 ot 108
(1) : M. D. Reeber>>, 1663
(2) : corrélation de S. S. Kutateladze36, 1963
(3) : P. C. Eastman, W. R, Datars>7, 1963
(4) : B. P. Breen, J. W. Westwater38, 1962 (d = 1,00.10Z m)
(5) : B. P. Breen, J. W. Westwater8, 1962 (d = 0,10.102 m)
(6) : B. P. Breen, J, W. Westwater38, 1962 (d = 0,04.10"2 m)
(7) : T. H. K. Frederking39, 1959 (d = 0,510.10-2 m)
(8) : T. H. K. Frederking>%, 1959 (d = 0,312.10"* m)
(9) : T. H. K. Frederking, 1959 (d = 0,215,102 m)
(10) : T. H. K. Frederking>9, 1959 (d = 0,130. 102 m)
(11) : T. H. K. Frederking>9, 1959 (d = 0,055. 102 m)

Figure 68. — Résultats expérimentaux sur I'ébullition nucléée

en bain (J. A. Clark?2, 1968)



140

On peut adopter le mode de mesure de température pariétale. 1.'erreur sur la
température absolue est comprise entre 2 mK et 3 mK (mesure confirmée par des bulbes a

tension de vapeur d'hélium placés sur le circuit).
4.1.2. — Expériences avec une cellule en acier inoxydable
a. — Mise en ceuvre

On utilise une cellule en acier inoxydable de type «304». L.es mesures se
limitent pour des raisons pratiques a une section chauffante de longueur 0,15 m. On crée
le flux de chaleur par dissipation par effer Joule dans le tube en acier inoxydable.
L'épaisseur du tube est de 0,5 mm afin de limiter la résistance électrique de la cellule donc
la tension et de rendre le plus faible possible le gradieﬁt thermique de paroi au regard de
celui entre la paroi interne et I'écoulement. On mesure localement la température pariétale
en cing points & la périphérie du tube, de telle sorte que l'angle de 45° entre deux
thermométres permette une bonne détermination de la «carte» des échanges thermiques
locaux. Afin de bien caractériser les échanges thermiques avec les deux phases, on met en
place trois sections de mesure aux cotes axiales z égales 4 0,01 m, 0,04 m et 0,14 m (voir
figure 69).

Des brides en acier a joint «kapton» (isolant électrique et thermique & tres
basses températures) sont placées & chaque extrémité de la cellule afin de Il'isoler
électriquement du circuit et d'éviter la conduction thermique longitudinale (la longueur
d'atténuation d'un effet thermique dans I'acier inoxydable est d'au plus 10> m a 4 K,
voir paragraphe 3.3.3).

Pour éviter 'apport de chaleur par les amenées de courant connectées entre le
milieu extérieur 4 300 K et le tube de circulation, on crée une circulation d'hélium gazeux
prélevé i la sortie du vaporisateur {voir annexe E). La «thermalisation» des amenées est
optimalisée (J. M. Lock®9, 1969) de telle sorte que la température a la base de I'amenée
est égale a 5 K, donc I'apport thermique est négligeable. '

Enfin, pour assurer une répartition uniforme de la puissance de chauffage,
I'amenée de courant est étamée sur un collier en cuivre qui est soudé a l'argent sur le

pourtour du tube (voir figure 69).
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section section section
de mesure n® 1 de mesure n® 2 de mesure n° 3
TrilaTrs Tr21aTT2s Tr3137735  bride isolante
I, T T, (joint «kapton»)
i i i
q TT1
N I
hélium diphasique| | o T
lql \_ N TT3 Mo
collier en cuivre ™N 45
N T4
tube en acier inoxydable
10 3010 #1105
50 L 100 .
180 .

Figure 69. — Cellule de mesure en acier inoxydable
b. — Caractérisation de l'acier inoxydable utilisé

Le coefficient d'échange thermique est donné par :

q
= ot 65
Tp; - Tsat ( )

ou la température de paroi interne T, se déduit de la mesure de la température de paroi

2riq re , of
externe T, par T, -Tp.:——’—{ £ el avec r; = 5.1013 m et
Pe ‘ ' 4/1,{?‘32 - r; ) n{r‘)

r,=35,5.10"3 m. 1l est donc nécessaire de bien connaitre la conductivité thermique de

l'acier inoxydable 4,, tout comme la résistivité électrique du tube p; pour déterminer g.
b.1.— Analyse de la composition chimique

Il existe un grand nombre d'aciers inoxydables aux nuances chimiques
différentes qui leur conférent des propriétés diverses. En particulier, de petites variantes
dans la composition chimique du matériau peuvent entrainer des modifications de la
structure cristalline et donc des propriétés physiques aux trés basses températures
(P. Puelbl, 1951).
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L'analyse chimique du tube montre qu'il s'agit d'un acier inoxydable de type
«304» de composition massique : 17,5 % Cr; 9,9 % Ni; 0,037 5% C; 0,043 % Cu ;
0,24 % Co ; 1,3 % Mn et 0,02 % Mo.

On confirme sa nature par une mesure de sa résistivité électrique et de sa
conductivité thermique dans un bain d'hélium compris entre 4,224 K et 20 K que l'on

compare aux données de la littérature (voir ci-aprés).
b.2. — Mesure de la résistivité électrique

On mesure le courant de chauffage de la cellule et la tension 4 ses bornes

lorsque la température du matériau varie entre 4,224 K et 20 K.
On en déduit une mesure de p; : p; = (55.10% £ 5.10-%) Q.m. Dans la
littérature, p; est de l'ordre de 50.10-8 Q.m 4 4,224 K (R. R. Conte33, 1970).

b.3.— Mesure de la conductivité thermique

La conductivité thermique de I'acier inoxydable utilisé a été mesurée a
4,224 K pour des échantillons plans (Y. S. Touloukian er al.52, 1970). L'incertitude des
mesures est relativement importante et conduit a un risque d'erreur élevé sur le gradient
thermique de parot AT, =T, - T, (voir annexe T). Il est nécessaire d'effectuer des
mesures sur un échantillon du tube utilisé. Le montage expérimental est présenté ci-aprés.
11 permet d'effectuer des mesures pour un échantillon dont la température est comprise
entre 3 K et 20 X (entre un bain d'hélium sous-refroidi et des vapeurs d'hélium &
température contrdlée). Les mesures s'accordent avec la caractéristique A,(T) proposée

par Y. S. Touloukian ez a/.52 (1970) pour F'acier inoxydable «304» (voir annexe T).



(1) : chauffage

(2) : échantillon

(3) : thermometre

(4) : support de l'échantillon

(5) : tige de pompage et de support de la cellule
(6) : sorties des mesures

Figure 70. — Dispositif expérimental de mesure de la conductivité thermique
d'un échantillon en acier inoxydable
(Laboratoire de Thermodynamique des fluides d'Orsay)
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4.1.3. — Expériences avec des cellules en cuivre
a. — Objectifs

La cellule en acier inoxydable permet de mesurer des coefficients d'échange
locaux, mais elle ne correspond pas aux applications industrielles.

Dans la pratique, les circuits de réfrigération sont généralement constitués de
tubes en cuivre de diamétre de 'ordre de quelques millimétres & quelques dizaines de
millimétres. Aussi, on met au point une cellule en cuivre de diamétre interne 0,010 m et
de grande longueur. A la différence de la cellule en acier inoxydable, la cellule en cuivre
impose une température de paroi uniforme dans une section, et de ce fait la densité de flux
de chaleur transférée est non uniforme. Les conséquences pratiques seront mises en
évidence dans le traitement des résultats (voir paragraphe 4.3). Cette cellule permet de
mesurer des coefficients moyens.

Les applications présentées ci-aprés utilisent de longs circuits de
refroidissement a T'hélium diphasique et conduisent au choix de cellules en cuivre de
grande longueur.

Au début des années 70, la Physique des hautes énergies entre dans 1'ére de
la supraconductivité, Le développement des aimants supraconducteurs conduit &
I'exploitation de systémes cryogéniques divers. Ainsi, des circuits de réfrigération &
fluides hypercritiques, diphasiques ou a liquides sous-refroidis sont développés. TIs sont
tels que la chaleur échangée est inférieure & 1 W/m.

D'autre part, on utilise aujourd’hui un mode de production d'énergie
nucléaire autre que la fission : la fusion de noyaux légers (deutérium, tritium, etc.). Dans
les installations, des circuits de refroidissement & I'hélium permettent d'évacuer des
densités de flux de chaleur extrémement faibles, soit quelques W/m2.

Compte tenu des applications citées ci-dessus, on peut envisager la
conception d'une cellule de grande longueur qui regoive des flux de chaleur permanents
relativement faibles, soit quelques W/m? a quelques dizaines de W/m?2. On peut ainsi
* étudier la fagon dont I'écoulement d'hélium diphasique refroidit des aimants.

b. — Mise en ceuvre

On peut donc étudier le cas pratique des échanges thermiques le long d'une
grande section chauffée. Les circuits de réfrigération qui mesurent plusieurs centaines,
voire plusieurs milliers de métres incitent a considérer une cellule expérimentale la plus
longue possible. On dispose de 11,4 m entre le chauffage de création du titre massique et
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la cellule de visualisation. On peut conserver 1,8 m de longueur de tranquillisation de
I'écoulement, La longueur de circuit disponible peut alors comporter une grande cellule
de longueur 7 m pour l'étude du coefficient d'’échange (pratique) et une petite cellule de
longueur 0,15 m pour comparer le coetficient moyen au coetficient local donné par la
cellule en acier inoxydable (voir figure 71).

chauffage de création du titre x ande  pelite

tranquillisation  5° cellule  observation | |
hélium 1 1 cellule . gﬁlgﬂﬂr&n acier, hélium
.~ S ! | encuivre. { | e S
L=10m L,=180m 7m 0,15m 0,15m &
A AN, AVAA AAA
X404 X41A X41B X41C X41D

Figure 71. — Schématisation des cellules de mesure en cuivre

Afin d'érudier le coefficient d'échange selon la longueur, on répartit
régulierement des thermometres le long des cellules A, B et C (voir figure 72). Ces
thermometres sont identiques a ceux de la cellule en acier inoxydable. Ils sont placés sur
la génératrice supérieure du tube entre les spires de la résistance chauffante pour la
cellule C (résistance de «manganin» bobinée en spires jointives autour du tube et collée)
et du ¢dté opposé a la résistance pour les cellules A et B (deux résistances de longueur
3,50 m sont brasées sur la génératrice inférieure du conduit - afin de limiter les tensions
de chauffage, on chauffe la cellule de longueur 7 m en deux parties A et B —). Cette
répartition des thermométres permet en particulier d'étudier 1'évolution avec la longueur
(donc avec le titre massique de vapeur) du coefficient d'échange en écoulement
monophasique ou diphasique.

TT1A TI9A TT1B TT4B Tic 1mc

hélium e
) ] Ahglzum

o

1313051420450 510 535 570 70 50 525 700 700 700 875 10 145 10
260 340

manchon  cojjyle A cellule B cellule C
d'isolement

thermique

Figure 72, — Schématisation des prises de température
sur les cellules en cuivie A, Bet C
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Les apports par conduction thermique dans les fils de la résistance chauffante
X41C sont évacués par une circulation d'hélium gazeux (voir annexe E). Les cibles de
raccordement des résistances X41A et X418 sont sans dissipation.

Les pertes par conduction longitudinale aux extrémités de chaque cellule sont
évitées en intercalant des «ponts thermiques» constitués d'un manchon en acier
inoxydable de longueur 10 mm (longueur d'atténuation thermique de l'acier inoxy-
dable : 0,25 mm 2 4,224 K et (,6 mm & 15 K). Est ainsi isolée de la petite cellule C la
grande cellule AB de longueur 7 m.

4.2, — Caractérisation des échanges thermiques dans les
écoulements d'hélium diphasique

Dans ce paragraphe, on travaille avec une cellule en acier inoxydable, donc 2
densité de flux de chaleur constante. On peut mettre en €vidence les processus d'échange
thermique avec la phase liquide d'une part, et avec la phase gazeuse d'autre part.

Ceci revient a étudier les transferts thermiques par €bullition nucléée en
circulation forcée dans le liquide et par convection forcée dans la vapeur, Le premier
mode d'échange thermique permet notamment d'étudier 'apparition de 1'ébullition
nucléée dans un écoulement initialement sous-refroidi ou saturant. Le second met en
évidence deux comportements importants caractéristiques des écoulements diphasiques
chauffés ; I'échauffement de la phase gazeuse et l'existence d'une vapeur échauffée
«chargée» de «micro-gouttes» {on parlera de «gaz humide»).

L'étude des processus de transfert thermique dans chaque phase conduit & la
caractérisation simultanée de la géométrie spatiale et temporelle des écoulements

diphasiques et de leurs propriétés d'échange thermique.
4.2.1. — Ecoulement initialement monophasique sous-refroidi

Dans un premier temps, on étudie les échanges thermiques en écoulement
monophasique d'hélium liquide sous-refroidi. On cherche a vérifier la relation de Dittus-
Boelter (1930) qui caractérise 1'échange thermique par convection forcée en écoulement 2
une phase. Cette relation est bien vérifiée pour la plupart des fluides ; J. A. Clark??
(1968) la confirme dans le cas d'un écoulement d'hélium sous-refroidi sous la pression
atmosphérique. En outre, les échanges thermiques étant relativement bien connus en

écoulement monophasique, on peut qualtfier le dispositif métrologique utilisé.
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a. — Procédure expérimentale

Afin d'étudier le coefficient d'échange thermique par convection forcée en
liquide seul k;_, on «sous-refroidit» assez fortement 'écoulement en pompant dans le
réservoir de 150 litres (voir annexe E). On abaisse la pression dans le réservoir de
0,200 bar a 0,250 bar par rapport 4 la pression ambiante. L'échangeur entre le réservoir
et le circuit expérimental étant parfait et les apports thermiques sur le circuit négligeables
(voir paragraphes 3.1.3 et 3.3.4), la température de l'écoulement est abaissée de
0,200 K a 0,250 K & partir d'environ 4,2 K (dans cette région de saturation, une
variation de la pression saturante de 103 bar correspond a une variation de la température
saturante de 10-3 K). La température saturante T, est alors de l'ordre de 3,95 K a
4,05 K.

Pour des débits massiques compris entre 1,5.10-3 kg/s et 6,0.10-3 kg/s, on
fait varier la densité de flux de chaleur sur la cellule en acier inoxydable D dans une petite
gamme — 0 W/m?2 4 200 W/m? environ — afin d'éviter 'apparition de 1'ébullition
nucléée.

On effectue des mesures avec la cellule de longueur 0,15 m aux cotes z égales
20,01 m, 0,04 m et 0,14 m. Pour des raisons de mise en ceuvre, on ne peut pas mesurer
le coefficient d'échange thermique pour des cotes plus élevées avec ce type de cellule. On
compléte donc les mesures avec les deux cellules juxtaposées A et B de longueur totale
7 m.

L'application d'un flux de chaleur sur le premier tiers de la cellule en acier
inoxydable (I, = 0,05 m) permet d'évaluer la température moyenne de ['écoulement a
la cote z = 0,14 m ol la paroi n'est pas chauffée. Les écoulements €tant fortement
turbulents, le profil de température est presque plat dans toute la section du conduit. En
outre, le profil de température est établi a la cote z = 0,14 m (voir paragraphe 2.2.1). On
peut ainsi considérer que la température mesurée en paroi correspond 2 la température
moyenne de 1'écoulement qui est égale 4 la température moyenne en sortie de cellule Tfs
en vertu de la conservation de 'enthalpie. On en déduit la température moyenne de

I'écoulement en toute section de la cellule T{z) par un simple bilan d'énergie. On définit
alors le coefficient d'échange thermique A, (z) par rapport a cette

q

température : by () = ———.
b T Ty, - TH2)
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b. — Coefficient d'échange thermique en écoulement d'hélium sous-refroidi
b.l1.— Régime transitoire en convection forcée

Les mesures avec la cellule en acier inoxydable montrent que les cing
thermomeétres placés sur le pourtour du tube en une section donnée relévent la méme
température. On présente donc seulement les mesures obtenues avec les thermométres
TT14, TT24 et TT34 qui sont placés au bas du tube (voir figure 69). D'autre part, on
donne les résultats de la «grande cellule» seulement (L., = 0,15 m), ceux de la «petite
cellule» (L., = 0,05 m) sont identiques. On présente sur la figure 73 les courbes

d’échauffement g{AT,) = q{Tpi - ’I‘H}) aux lieux des trois thermometres pour un débit

m = 5,0.10-3 kg/s et un sous-refroidissement 2 l'entrée ATgref, = Togr - Tfe fixé. On met
en évidence une loi linéaire entre g et AT, ; il s'agit de la région d'échange par convection
forcée.

Lorsque l'on parcourt la cellule en acier inoxydable de 7714 a 7734 {voir
figure 73) ou les cellules en cuivre de TT1A 4 TT4B (voir figure 74), on constate que le
coefficient d'échange thermique diminue. Il décroit vers une valeur asymptotique quand
la couche limite thermique se développe (voir paragraphe 2.2.1).

On détermine le coefficient ; au niveau des différents thermométres. On
représente alors son évolution en fonction de la cote axiale z et on la compare avec le
coefficient d'échange «courant» en régime transitoire proposé par J. Taine, J.-P. Petit20
en 1989 (voir paragraphe 2.2.1 et figure 75 établie pour i = 4,0.10-3 kg/s). La
corrélation de Taine-Petit est bien vérifiée.
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débit massique : m = 5,0.103 kg/s
sous-refroidissement initial : AT, = 0,225 K
cellule de longueur chauffante 0,15 m

Figure 73. — Courbes d'échauffement des thermometres de la cellule en
acier inoxydable dans la région de convection forcée en liquide sous-refroidi
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débit massique : m = 5,0.10-3 kg/s
sous-tefroidissement initial : AT, » =0,225 K
cellule de longueur chauffante 7 m

Figure 74. — Courbes d'échauffement des thermomeétres
des cellules en cuivre juxtaposées A et B
dans la région de convection forcée en liquide sous-refroidi
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Figure 75, — Coefficient d'échange thermique par convection forcée
en écoulement d'hélium sous-refroidi en fonction de la cote axiale

b.2.— Régime érabli en convection forcée
La figure 75 montre que ; (z) tend vers une valeur asymptotique de I'ordre

de grandeur du coefficient de Dittus-Boelter h P® = 0,023(R er P §(pr)04 %—l calculé pour

Ty=Ty, ott Ty, est la température moyenne a l'entrée de la cellule. Cette asymptote est

atteinte pour z = 1 m = 1004 ; on trouve une longueur d'établissement du régime de



152

convection forcée un peu plus élevée que celle proposée par J. Taine, J.-P. Petit?0 en
1989 (L, = 60d). Lorsque le débit massique varie de 1,5.10-3 kg/s & 6,0.10-3 kg/s, la

longueur d'établissement reste du méme ordre de grandeur ; elle varie entre

approximativement 90d et 110d4. On définit ainsi une longueur d'établissement de
I'échange par convection forcée en écoulement d'hélium monophasigue : L,, = 1004.

4.2.2. — Régime I : apparition de I'ébuilition nucléée dans les

écoulements d'hélium

Le passage de la région de convection forcée a celle d'ébullition nucléée (qui
est associée a la formation des premieres bulles) lorsque l'on continue de chauffer
I'écoulement n'a pas été trés étudié jusqu'a ce jour. Il peut avoir lieu a partir d'un
écoulement de liquide sous-refroidi ou saturant.

La formation d'une fraction volumique de vapeur en écoulement sous-refroidi
entraine une instabilité thermodynamique de I'écoulement (voir paragraphe ¢ ci-aprés) et
peut avoir un effet sur le déclenchement d'instabilités hydrodynamiques dans
I'écoulement & deux phases. La prévision de 'apparition des premieres bulles est donc

essentielle.

a. — Caractéristiques générales de la transition de la convection forcée a I'ébullition

nucléée

Lorsque I'on chauffe I'écoulement initialement sous-refroidi ou de liquide pur
saturant, 1l existe un point pour lequel I'échauffement en paroi T, - T, est tel qu'une
premiére bulle peut commencer & se former. L'échange thermique se fait a la fois par
convection forcée et par ébullition nucléée ; on parle d'ébullition nucléée partielle (voir
paragraphe 2.2.2 et figure 76). Dans cette région, tous les sites de nucl€ation en paroi ne
sont pas encore activés. L'échange thermique & proximité de la paroi se fait donc par
ébullition nucléée et par convection forcée. Au fur et & mesure que l'on augmente g, le
nombre de sites de nucléation actifs croit. La surface chauffée finit par étre recouverte de
bulles. L'échange thermique en paroi ne se fait plus que par ébullition nucléée (voir

figure 77) ; on se trouve dans la région d'ébullition nucléée totalement développée.
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Figure 76. — Ebullition nucléée partielle
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Figure 77. — Ebullition nucléée totalement développée

On peut ainsi observer sur les courbes d'échautfement de la figure 78 une
variation brutale du coefficient d'échange thermique pour une certaine valeur de la densité
de flux de chaleur ¢ lorsque 'ébullition nucléée apparait. On distingue trois régions
principales : la Tégion de convection forcée étudiée précédemment, les régions d'ébullition

nucléée partielle et d'ébullition nucléée totalement développée.
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(1) : courbe d'échauffement du thermometre 771C (z = 0,01 m)

(2) : courbe d'échauffement du thermomeétre T72C (z = 0,14 m)

(3) : corrélation de Dittus-Boelter ﬁ?fe =4,060 K

(4) : courbe d'ébullition nucléée en bain d'hélium (J. A. Clark?2, 1968)

débit massique m = 5,0.103 kg/s ; sous-refroidissement initial AT, =0,225K;
cellule de longueur chauffante 0,15 m

Figure 78. — Courbes d'échauffement des thermometres de la petite cellule
en cuivre dans la région d'apparition de I'ébullition nucléée
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b. — Ebullition nucléée particlle et ébullition nucléée totalement développée

b.1.— Ebullition nucléée partielle

Si on étudie par exemple la courbe (2) de la figure 78 et qu'on essaie de la
représenter comme sur la figure 42, on détermine facilement le point d'apparition de
I'ébullition nucléée ¢ qui correspond 2 un changement de pente de la courbe (voir
figure 79). Au phénoméne de convection forcée s'ajoute celui d'ébullition nucléée.

Au point ¢, la premiére bulle d'hélium apparait pour un échauffement en paroi

T, . -T,, de l'ordre de 0,2 K. Ainsi, la surchauffe d'apparition de la premiére bulle

pi sat
ATppy est trés supérieure a celle proposée par la théorie de Y.-Y. Hsu,
R. W. Graham??® en 1986 (voir paragraphe 2.2.2). Cette théorie restrictive ne tient pas
compte en particulier de l'état de la surface chauffée qui a un rdle primordial sur la
nucléation, puisqu'elle impose les sites de nucléation. Les premiéres bulles qui peuvent
se former 2 la paroi considérée sont certainement d'un diametre tel qu'elles nécessitent
une densité de flux de chaleur plus grande (un gradient thermique en paroi plus €leve)
pour se développer (voir figure 29). Dans la pratique, lorsque I'on atteint le point ¢, les
premiéres bulles sont détectées par le capteur de taux de vapeur (situé 2,10 m apres la
cellule en acier inoxydable} sous la forme de fluctuations du taux volumique de vapeur o
et sont visibles dans le tube d'observation (situé 1,30 m aprés la cellule) ; les bulles
observées ont un diameétre de l'ordre de 0,2 mm. Le diamétre des premiéres bulles doit
étre du méme ordre de grandeur. Aussi, les relations qui sont données dans le

paragraphe 2.2.2 sont 4 utiliser avec beaucoup de précautions.
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Figure 79. — Apparition de I'ébullition nucléée
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La convection forcée a un effet sur l'«initialisation» de la nucléation : plus le
débit de l'écoulement est élevé, c'est-a-dire plus l'effet convectif est important, plus la
nucléation est «retardée». En effet, plus le débit de 1'écoulement est fort, plus la couche
limite thermique est mince. Ainsi, pour le méme flux de chaleur déposé¢, I'écart de
température linéaire dans la couche limite est plus faible, donc la nucléation est moins
développée (elle se limite dans un premier temps & la formation de petites bulles, voir
figure 80). Ainsi, on constate que la région d'ébullition nucléée partielle correspond a des
plages de densité de flux de chaleur g et d'échauffement AT, d'autant plus importants que
le débit massique est élevé (voir figure 81).

En outre, on remarque que le coefficient d'échange thermique dans la région
d'ébullition nucléée totalement développée augmente avec le débit. Dans cette région, la
convection forcée intervient dans la couche limite dynamique (voir développement au
paragraphe 4.2).

La figure 82 montre que la valeur du sous-refroidissement initial de
'écoulement n'a pas d'influence sur l'apparition de la premiere bulle. Les mémes

conditions de température sont nécessaires a sa formation.

v
S
S

(a) A (b)

liguide
surchauffé

Figure 80. — Influence du débit sur la formation des bulles
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Figure 82. — Influence du sous-refroidissement initial
sur I'apparition de I'ébullition nucléée
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b.2. - Ebullition nucléée totalement développée

Tous les sites de nucléation qui peuvent étre activés le sont. On a alors une
grande quantité de bulles qui se forment en paroi et qui «collapsent» éventuellement au
sein de 'écoulement, s'il est encore sous-refroidi. L'échange thermique & proximit€ de la
paroi reste inchangé lorsque ¢ augmente. La région d'ébullition nucléée totalement
développée est caractérisée par un coefficient d'échange thermique constant qui n'est
autre que le coefficient d'échange par ébullition nucléée en circulation forcée. La
transition & cette région est donc donnée par le point e de démarrage de la partie linéaire de
la courbe g(AT,) (voir figure 79).

L'échaufferment qui correspond 2 la transition a I'€bullition nucléée totalement
développée est beaucoup plus important que celui prévu par la théorie de Y.-Y. Hsu,
R. W. Graham?3 en 1986 (voir paragraphe 2.2.2) pour les mémes raisons que celles

données précédemment pour le démarrage de I'ébullition nucléée.

c. — Titre massique et taux volumique de vapeur lors de 'apparition de I'ébullition

nucléee

Lorsque l'on chauffe progressivement un écoulement initialement sous-
refroidi, on visualise en méme temps 'écoulement 1,30 m a l'aval et on mesure le taux
volumique de vapeur 0,80 m aprés la section d'observation. On constate ainsi que les
premigres bulles visibles sont les premiéres bulles qui se forment. Elles correspondent
aux plus petites bulles qui peuvent se former dans la présente expérience (environ
0,2 mm de diametre). Elles sont observées au haut du tube ot elles sont «portées» par le
liquide. Leur diamétre augmente trés faiblement (de quelques centiémes de millimétre)
avec ¢, alors que leur nombre croit rapidement. Elles forment un brouillard dans tout le
tube assez tot dans la région d'ébullition nucléée totalement développée. Ce brouillard
s'épaissit surtout au haut du tube pour former une stratification liquide-vapeur a trés
faible proportion de vapeur, La température moyenne de 'écoulement T atteint alors la
température saturante (voir figure 83).

Si on considére initialement un écoulement de liquide pur saturant, on
observe évidemment dés que I'on chauffe un brouillard épais de bulles au haut du tube
qui- se transforme pratiquement aussitdt en une stratification ltquide-vapeur.

Lorsque T atteint T, le taux volumique de vapeur vaut approximativement

0,02, donc le titre massique est de 'ordre de 0,01 (voir figure 60).
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dans un écoulement initialement sous-refroidi
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Entre l'apparition de la premiére bulle au point ¢ et 'obtention de la saturation
au point A, lorsque o augmente, l'amplitude de ses fluctuations <oz augmente aussi. Elle
est lide a l'augmentation du nombre de bulles dans I'écoulement. Elle devient
particuliérement importante lorsque l'on obtient la stratification et que des vagues
apparaissent ; la répartition spatiale des deux phases correspond probablement a un état
d'écoulement plus «instable».

4,2.3. — Ecoulements diphasiques développés

On étudie dans ce paragraphe les différents mécanismes de transfert
thermique dans les écoulements d'hélium diphasique. La présente étude des échanges
thermiques locaux avec chacune des phases doit permettre de mieux connaitre la
géométrie spatiale et temporelle des écoulements diphasiques et les mécanismes

d'échange thermique associés.
a. — Généralités

On mesure les échauffements en paroi aux trois sections de la cellule de
longueur 0,15 m (section n° 1 4 0,01 m de l'entrée de la cellule, section n® 2 4 0,04 m et
section n° 3 a 0,14 m). On s'intéresse plus particuliérement aux thermometres de la
section n° 3, puisque la couche limite thermique y est pratiquement développée (L, vaut
0,13 m 40,19 m pour 1 = 1,5.103 kg/s 4 6,0. 10-3 kg/s), donc l'échange thermique vy est
plus significatif.

La qualité de I'échange thermique est influencé par le débit massique m, le
titre massique i l'entrée de la cellule x, ou le titre massique «courant» x(z) , la densité de
flux de chaleur déposée g et la géométrie de 'écoulement.

On distingue sur les courbes d'échauffement g(AT,) deux régions principales
d'échange thermique, l'une avant une crise d'ébullition locale : la région d'ébullition
nucléée notée régime II, l'autre aprés : la région de convection forcée @ deux phases ou
régime III (voir figures 84 et 85). Pour chacune de ces régions, on étudie les échanges
thermiques avec la phase liguide (en paroi constamment mouillée au bas du tube) et avec

la phase gazeuse (au haut du tube).
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Figure 84.a. — Courbes d'échauffement des thermométres
des sections n° 1 et 3 pour m = 6,0.10-3 kg/s et x, = 0 — régimes I et HII
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Figure 84.b. — Courbes d'échauffement des thermometres

des sections n°s 1 et 3 pour m = 6,0.10-3 kg/s et x, = 0 — régime II
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Figure 84.c. — Courbes d'échauffement des thermometres
des sections nos 1 et 3 pour m = 6,0.103 kg/s et x, = 0 — régime III
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Figure 84.d. — Courbes d'échauffement des thermométres
des sections n°s 1 et 3 pour m = 6,0.10-3 kg/s et x, = 0,90
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Figure 85.a. — Courbes d'échauffement des thermometres
des sections nos 1 et 3 pour i = 2,0.10- kg/s et x, = 0,11



densité de flux de chaleur g (W/m?2)

168

2,0.104 -
1,9.104 - sectionn®1 section n®3

1,8.10¢ - g7

1,7.104 - .. 7

1,6.104 - ‘ A

13,104 - Y a

1,4.104 - 7 &

1,3.10¢ g g 2,20 (EG)
1,2.104 ~ 0,99 (ESV) ¢ s

1,1.104 Y -

1,0.10¢4 v ooR

0,9.104 /
0,8.10#4
0,7.10#4
0,6.104
0,5.104

0,4.104
0,3.10#

secuonn 1 sectionn®3

BB

hyy (Ty =44 K) = 0,04.104 W 2.K 1

0,2.104
0,1.104
o df | | | 1 | ! |
0,0 0,5 1,0 1,5 2,0 2,5 3,0 3,5 4,0
échauffement AT, (K)
o TT11 e 1731
TT12 B 7732
TT15 A TT33
A TT13 ¢ 1734
¢ TT14 # 1735
" x(2)

EG : écoulement de gaz
ESV : écoulement stratifi¢€ & faibles vagues
cellule de longueur chauffante 0,15 m

Figure 85.b. — Courbes d'échauffement des thermométres
des sections n° 1 et 3 pour m = 2,0.10-3 kg/s et x, = 0,90
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Ces courbes sont typiques des échanges thermiques en écoulement
diphasique. On distingue sur la figure 84.a deux grands groupes de courbes. Le groupe
de gauche correspond 4 un trés bon échange thermique de coefficient constant et
supérieur 4 10* W.m-2K-1. Celui de droite équivaut & un échange de coefficient égal &
plusieurs milliers de W.m2.K-1, il est intermédiaire a I'échange précédent et a celui que
'on peut obtenir en vapeur saturante séche. On présuppose deux modes d'échange
thermique : 1'un avec la phase liquide en paroi constamment mouillée au bas du tube,
l'autre avec la phase gazeuse «chargée» de micro-gouttes en paroi dite «séche» au haut du
tube.

Sur les figures 84.a et 84.b, lorsque ¢ croit de 0 W/m? a 1,08.104 W/m?, le
titre massique courant au niveau de la section n® 1 varie de 0,00 4 0,03 (si on suppose que
toute la chaleur est convertie en chaleur latente de vaporisation ; on le vérifie dans le
paragraphe suivant pour 'exemple choisi). L'écoulement est alors de liquide pur saturant,
puis annulaire intermittent 2 faible taux volumique de vapeur (voir annexe K). Dans ces
conditions, la paroi interne est bien mouillée en tout point. L'échange thermique se fait
alors par ébullition nucléée en circulation forcée, d'oli les fortes pentes des courbes
q(AT,) associées aux thermométres 7711, TT12, TT13, TT14 et TT15. Pour la section
n° 3, x(z) varie environ de 0,00 i 0,40. L'écoulement est tour & tour : de liquide pur
saturant, annulaire intermittent, dispersé. On met alors en évidence deux types d'échange
au niveau de la section. Le comportement du thermométre au haut du tube TT31
correspond A un échange intermédiaire & celui de I'ébullition nucléée et & celui du gaz
humide ; la paroi y est tantdt en contact avec un film liquide apporté par des vagues
intermittentes, tantdt avec le gaz chargé de micro-gouttes en suspension. Au fur et &
mesure que la fraction volumique de liquide diminue, le film se fait de plus en plus rare et
on passe de 1'échange par ébullition nucléée a celui en gaz humide ; la courbe g(AT,) se
rapproche de la courbe ¢ = h, AT, (pour ¢ =~ 0,25.10* W/m?Z, voir figure 84.b).

Ailleurs, la paroi est bien mouillée en permanence ; les thermométres 7732, TT33, TT34
et TT35 indiquent un échange thermique par €bullition nucléée.

Pour des densités de flux de chaleur relativement élevées (supérieures a
qde; = 1,08.10% W/m2, densité de flux de chaleur critique) et cOté paroi en contact
prépondérant avec le liquide, on observe sur la figure 84.c deux types de changement de
pente. Pour les thermométres de la section n° 1, on met en évidence une brutale chute de
I'échange thermique (qui est plus importante au haut du tube). L'écoulement qui est alors
annulaire intermittent A faible taux de vapeur comporte un film liquide au haut du conduit
di au fréquent passage de vagues (fréquence de I'ordre de 2,5 Hz). Pour un flux de
chaleur élevé, le film ne se reforme pas (voir paragraphe 4.3.3). On passe de I'échange
par évaporation dans le film a celui par convection forcée & deux phases (convection
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forcée dans le gaz «chargé» de micro-gouttes). Compte tenu des effets de la gravité en
écoulement horizontal, le film s'affine surtout en haut et la «densité» de micro-gouttes
dans le gaz diminue avec l'altitude ; le mouillage de la paroi est moins important au haut
du tube. Ainsi, pour les thermometres TT11 et TT12, on observe un brutal
«décrochement» qui correspond probablement 2 la vaporisation totale du film et a son non
renouvellement, Juste avant le décrochement, le coefficient d'échange est de 'ordre de
grandeur du coefficient d'échange par conduction dans le film % = 0,5.104 W.m2.K-!
pour 5f= 4 ium (voir annexe C). Pour les thermomeétres TT13, ;Tlél et TT135, on passe
progressivement d'un régime d'échange a l'autre ; on peut penser que les bulles de plus
en plus nombreuses a la paroi forment des «coalescences» en raison de la gravité. Ce
phénomene ne correspond pas & une crise d'ébullition de seconde espéce que l'on a
I'occasion d'observer dans les circuits de refroidissement en cuivre (voir paragraphe
2.2.4). I s'agit d'une crise d'ébullition locale que permet le caractére mauvais conducteur
de l'acier inoxydable. Elle n'a pas lieu dans la section n° 3 car I'écoulement est alors
dispersé (il n'existe pas de film en paroi). Le mode d'€change thermique y est inchangé.
Aprés la crise, I'échange se fait avec le gaz humide ; le coefficient d'échange est de
L'ordre de /g, (coefficient d'échange en gaz «chaud» humide). On observe les mémes
phénomenes sur la figure 85.a qui correspond aussi & un écoulement annulaire.

Sur la figure 84.d, lorsque ¢ croit de 0 W/m? & 1,65.104 W/m?2, x(z) varie de
0,90 a 0,94 dans la section n° 1 et de 0,90 a plus de 1,00 dans la section n° 3.
L'écoulement est donc dispersé. La crise d'ébullition ne peut pas avoir lieu. Lorsque la
densité de gouttelettes diminue avec 'augmentation de g, I'échange thermique passe de
I'échange en vapeur humide «échauffée» & celui en vapeur séche «échauffée». L'échange
est évidemment meilleur au bas du tube ol la densité de gouttelettes est la plus
importante. Un €change par ébullition nucléée peut s'y superposer lorsqu'il reste encore
un film liquide au bas du tube pour x(z) inférieur a 0,90 environ {observable sur la cellule
de visualisation) ; on observe ceci au niveau des thermometres TT13 et TT14. On
constate en outre que le coefficient d'échange avec le gaz diminue avec la longueur (de la
section n° 1 & la section n° 3) ; ce comportement est caractéristique du transfert thermique
par convection forcée. Enfin, quelle que soit la région d'échange, le coefficient de
transfert thermique est trés supérieur a celui d'échange par convection forcée dans le gaz
sec. L'échange présente certaines caractéristiques de 'échange en gaz humide : quelle
que soit Fhumidité du gaz (quelle que soit la fraction volumique de liquide), I'échange

thermique est le méme et vaut environ dix fois celui en gaz sec (cas de 'air humide).
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Sur la figure 85.b, on passe progressivement d'un écoulement stratifi€ a
faibles vagues a un écoulement de gaz dans la section n° 1 ; I'¥change thermique dans le
bas du tube évolue progressivement de ['échange par ébullition nucléée dans le liquide &
celui par convection forcée dans le gaz humide. Dans la section n® 3, I'écoulement est
toujours gazeux ; l'échange se fait par convection forcée en gaz humide, puis en gaz sec.

Dans les paragraphes suivants, on étudie plus en détails les échanges
thermiques associés aux différentes régions mises en évidence précédemment. On y
distingue essentiellement deux régimes d'échange thermique qui sont pour l'instant

schématisés comme suit :

Tableau IV. — Régimes d'échange thermique dans les écoulements diphasiques

Ecoulements Ecoulements Ecoulements
annulaires stratifiés a faibles dispersés
{voir figures 84.a et vagues (voir figure 84.d)
85.a) (voir figure 85.b)
Coté liquide : Coté liquide :
ébullition nucléée en | ébullition nucléée en
convection forcée convection forcée
Régime I Coté gaz : tantht Coté gaz : Coteé gaz :
(avant la crise) ¢vaporation du film | convection forcée et | convection forcée et
en paroi, tantdt évaporation de évaporation de
convection forcée et micro-gouttes gouttelettes en
évaporation de suspension
micro-gouttes
Coté hqude :
ébullition nucléée en
Régime 111 convection forcée Pas de crise Pas de crise
(apreés la crise) Coté gaz : donc poursuite du | donc poursuite du
convection forcée et régime II régime II
gvaporation de
micro-gouttes

L'étude du coefficient d'échange thermique en écoulement diphasique met en
évidence un échauffement non négligeable de la phase gazeuse. On présente les résultats
correspondants aux écoulements d'hélium étudi€s, avant de caractériser les échanges

thermiques avec chacune des phases.
b. — Echauffement de la phase gazeuse

Lorsque V'écoulement regoit de la chaleur, sa température moyenne en sortie
de cellule devient supérieure a T, (thermométre TT47, voir annexe E). Si on le chauffe
avec la petite cellule de Ibngueur 0,05 m, on peut mesurer la température de I'écoulement
en différents points de la section n° 3 avec les thermometres 7731 & TT35.
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Figure 86. — Température moyenne de I'écoulement en sortie de la
cellule en acier inoxydable en fonction de la densité de flux de chaleur
pourm =2,9.103kg/setx, =0
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Figure 87. — Température moyenne de l'écoulement en sortie de la
cellule en acier inoxydable en fonction de la densité de flux de chaleur
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Figure 88. — Température moyenne de 1'écoulement en sortie de la
cellule en acier inoxydable en fonction de la densité de flux de chaleur
pour m = 2,9.10-3 kg/s et x, = 0,93

Sur les figures 86 & 88, on distingue la phase liquide saturante et la phase de
* vapeur «échauffée» quel que soit le type d'écoulement. Pour les zones intermédiaires qui
sont tant6t en contact avec le liquide, tantdt avec le gaz, on note une température
intermédiaire.

Partant d'un titre massique nul & l'entrée (x, = 0), on échauffe immédiatement
la fraction de vapeur créée dans la cellule chauffante par vaporisation du liquide (voir
figure 86).

Plus le débit mn et le titre massique de vapeur x, sont élevés, moins le gaz

s'échauffe (voir figures 86 & 88). Pour un débit donné, lorsque le titre massique
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augmente, on peut observer successivement des écoulements annulaires, puis stratifiés a
faibles vagues ou bien des écoulements annulaires, puis dispersés. Pour un certain flux
de chaleur fonction du débit, les derniéres gouttelettes en écoulement stratifié ou dispersé
se vaporisent et le gaz s'échauffe brutalement (voir figure 88).

Tant qu'il existe une fraction de liquide, la chaleur supplémentaire déposée
sert & sa vaporisation et & un échauffement supplémentaire du gaz. La chaleur déposée du
cdté du liquide est transformée en chaleur d'ébullition nucléée qui contribue 2
l'augmentation du titre de vapeur & l'interface (la conductance thermique & I'interface A;
est trés grande, voir paragraphe 2.2.2). Du c6té de la phase gazeuse, la chaleur est
transférée tantdt au film pariétal et contribue 2 sa vaporisation, tantdt au gaz et contribue a
son échauffement. Seule l'existence d'un film pariétal intermittent peut expliquer
I'échauffement de la phase gazeuse.

Les mesures d'échauffement du gaz AT, confirment ceci (voir
tableaux V et VI). Elles permettent d'établir que dans tous les cas :

| AQ = AxmL + mgcpgATg ‘ (66)
ol AQ représente la quantité supplémentaire de chaleur déposée ; m, le débir massique du
gaz (g = xm) ; AT, sa variation de température correspondant a AQ (I'écoulement de

gaz étant fortement turbulent, on suppose que la température y est homogene).

Tableau V. — Echauffement de la vapeur pour un débit massique de 1,5.10- kg/s et un
titre massique 4 l'entrée de O

q 0,002 | 0,14 0,27 0,33 0,43 0,57 0,70
(104 W/mZ) 0,05
T, (K 4226 | 4.237 | 4,586 | 4,777 | 4,804 | 4,923 | 5,084
T47T(K) | 4,226 | 4,231 | 4,244 | 4,257 | 4273 | 4287 | 4315
q 0,87 1,01 1,12 1,20 1,33 1,43 1,67
(10* W/m?2)
T, K) 5,302 | 5,474 | 5,730 | 5,810 | 5,938 -] 6,146 | 6,274
T47(K) | 4,347 | 4,382 | 4,414 | 4424 | 4440 | 4,466 | 4,482

Tableau VI. — Echauffement de la vapeur pour un débit massique de 6,0.10-3 kg/s et un

titre massique a l'entrée de 0

q 0,00 a 0,43 0,62 1,00 1,20 1,40 1,65

(10* W/m?2) 0.20
1’"g (K) 4,310 4,374 4,454 4,750 4,857 4,996 5,110
T47 (K) 4,310 4,314 4,319 4,343 4351 4,370 4,380

On constate que 'échauffement du gaz est d'autant pius faible que le débit ou
le titre massique sont élevés. Pour un débit de l'ordre de 6.10-3 kg/s, il est négligeable
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(inférieur & 10 mK) si x, est supérieur & 0,5 environ. Pour une densité de flux de chaleur
de l'ordre de 2.104 W/m2, on peut obtenir, pour les débits considérés, des échauffements
maximaux de 2 K. Dans les circuits de réfrigération pour lesquels les densités de flux de
chaleur sont généralement de l'ordre de quelques dizaines de W/m?, I'échauffement de la
phase gazeuse est négligeable.

Ainsi, lorsque l'on chauffe un écoulement diphasique, sa température ne
demeure pas homogéne. La phase liquide se maintient & 1'équilibre de saturation en
assurant une ébullition. La phase gazeuse s'échauffe car le remps d'atténuation du
phénoméne thermique 1, est grand comparé au temps de passage de I'€coulement dans la
cellule chauffante. On mesure pour différents écoulements et flux de chaleur ¢, =552
t,, = 10's, alors que l'écoulement parcourt la cellule de longueur 0,15 m en 1 s au plus.
On observe les mémes échauffements avec les cellules en acier inoxydable et en cuivre de
longueur 0,15 m (& au plus 30 mK prés) ; il s'agit d'une caractéristique de I'écoulement
diphasique chauffé.

On est alors amené a évaluer des coefficients d'échange associés a un
écoulement en «déséquilibre thermique». On verra plus loin que la présence de micro-
gouttes en suspension dans le gaz chaud (présence assurée par un renouvellement
permanent par la phase liquide) assure toutefois un bon échange thermique,

Afin de pouvoir calculer le coefficient d'échange local avec le gaz

hg:Tq—T dans la section n® 3, on utilise la mesure automatique de la
pi~*8

température 747. Lorsque l'on chauffe I'écoulement, on crée comme on 1'a vu une
discontinuité de la température dans I'écoulement que «moyenne» en apparence la paroi
en cuivre bonne conductrice. On mesure ainsi une température moyenne apparente en
TT47. Compte tenu des longueurs d'atténuation thermique (0,75 m a 6 m selon le
débit), on suppose que l'écoulement est inchangé entre la sortie de cellule et 7747
distants de 0,063 m. Un simple bilan thermique en TT47 (donc en sortie de cellule)
permet d'écrire pour une bonne conductivité thermique du cuivre et en supposant un
échange 2 l'interface liquide-gaz négligeable : hs{T47 - T1) = hyso(T, - T47) ol
T,=T

sat > 1y €L hy sont les coefficients d'échange locaux associés au liquide et au gaz

respectivement ; §; et s, les surfaces d'échange qui correspondent aux aires de paroi
«mouillée» et «non mouillée» respectivement.
Pour l'unité de longueur d'écoulement, on a :
T4 1 + {1 - 6p)) = WOT1+ b1 - 60T, (67)
ol 8, représente la fraction de périmeétre mouilié (il s'agit d'un périmetre «moyenné»

temporellement puisque l'interface liquide-gaz n'est pas bien délimitée).
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Le titre massique et le taux volumique de vapeur au niveau de la section de
visualisation sont les mémes qu'au niveau de 7747. On peut ainsi associer 4 la mesure de
température moyenne 747 un taux local de vapeur donc une fraction locale de périmetre
mouillé 8,,. On évalue visuellement 8,, 4 10 % prés (les écoulements sont principalement
stratifiés avec des vagues plus ou moins amples. On ne peut pas déterminer 8, avec le
capteur capacitif qui n'est étalonné que pour les deux phases a la saturation). On peut
alors estimer la température du gaz T, au niveau de TT47 en supposant dans un premier
temps que Ay =h, 1 Ty = M. On en déduit alors les coefficients A; «construit»

1-6,
avec Ty, €t 2, «construit» avec T, des mesures de températures pariétales (voir
paragraphe suivant). On obtient une nouvelle valeur de 7, et par itérations successives on

aboutit 4 la valeur exacte de T, qui permet de calculer £,
¢. — Régime II : région d'ébullition nucléée

On étudie dans ce paragraphe les échanges thermiques dans la région dite
d'ébullition nucléée. Elle correspond aux flux de chaleur inférieurs au flux critique
(associé A la crise d'ébullition locale, voir figures 84 et 85). On s'intéresse & l'échange
thermique avec chaque phase, afin de déterminer les mécanismes d'échange thermique

existants.
c.l.— Echange thermique avec la phase liquide
¢.1.a. — Comportement vis-a-vis des différents paramétres

Afin d'évaluer le coefficient d'échange thermique avec la phase liquide dans
la région d'ébullition nucléée Ay, on considére des configurations d'écoulement
intermittentes pour lesquelies le titre massique x, est suffisamment faible (x, €gale 0,00 a
0,50) pour que le bas du tube soit constamment en contact avec le liquide. Ainsi, on
étudie 'échange avec le liquide seul. On ne fait pas intervenir linfluence du titre ; le
coefficient d'échange est fonction de ¢ du point de vue de 'échange par ébullition nucléée

prés de la paroi et du débit massique fotal m (parametres g et 7z indépendants). On mesure
alors la température de paroi externe T, dans la section n® 3 avec le thermométre 1734

placé au bas du tube et on en déduit Ay, L'ensemble des mesures correspondantes

permet d'établir par régression linéaire un certain nombre de relations intéressantes.
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Les mesures effectuées pour iz = 1,5.10-3 kg/s a 6,0.10-3 kg/s, x, = 0,00 2
0,50, g = 0 W/m2 2 q.; (densité de flux de chaleur critique) permettent d'établir les

relations données dans le tableau suivant :

Tableau VII. — Propriétés du coefficient d'échange thermique avec la phase liquide en
régime 11 '

est proportionnel 4 g%28
est proportionnel 4 m%.27

hlEN
hIEN

ol le coefficient d'échange thermique est donné avec une précision de 10 % 4 15 %.

Ainsi, le coefficient d'échange par ébullition nucléée croit avec le flux de
chaleur déposé. La couche de liquide surchauffé en paroi est de plus en plus chaude,
donc des bulles de plus en plus grosses se forment augmentant ainsi I'échange thermique.

En outre, on met en évidence 1'effet, quoique faible, du débit sur I'échange
par ébullition nuciéée. Lorsque le débit augmente, la couche limite thermique s'affine ;
I'ébullition doit étre moins importante. La convection forcée a donc sans doute pour effet
d'augmenter 1'échange thermique par l'intermédiaire de la couche limite dynamique. En
effet, si '«initialisation» et la croissance d'une bulle ont lieu dans la couche limite
thermique, son décrochement est probablement facilité par la présence de la couche limite
dynamique (voir figure 38). Il est alors possible que l'écoulement influence le
décrochement. En provoquant le détachement d'une bulle, il laisse la place & une nouvelle
nucléation possible au niveau de la cavité.

On étudie aussi I'évolution de kg, avec la longueur chauffante L ;. Des
mesures sont effectuées avec les thermometres 7714, TT24 et TT34 dans les trois
sections n° 1, 2 et 3 correspondant aux cotes de 0,01 m, 0,04 m et 0,14 m.
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EASV : écoulement annulaire stratifi€ & vagues
ESV : écoulement stratifié a faibles vagues

*

Figure 89. — Coefficient d'échange thermique avec la phase liquide
en régimes II et I en fonction de la cote axiale

Entre z =0 met z = 0,14 m, A, augmente (voir figure 89). L'ébullition
nucléée étant totalement développée en paroi, l'augmentation de kg, est due
probablement & I'épaississement de la couche limite thermique qui permet la formation de
bulles de plus en plus grosses et de plus en plus nombreuses @ la paroi. 11 s'agit d'un
effet d'entrée qui correspond probablement au démarrage de '€bullition nucléée.

c.1.b. — Valeur du coefficient d'échange thermique et comparaison avec

I'ébullition nucléée en bain

Pour 1 = 1,5.10-3 kg/s 2 6,0.10-3 kg/s, ¢ = 0 W/m2 & g, hp,; est compris

entre approximativement 0,4.10* W.m-2.K-! et 1,5.104 W.m-2.K-1 (voir figures 84.b,
84.d, 85.a et 85.b). '
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Si on compare I'échange par ébullition nucléée dans le liquide en circulation

forcée avec l'échange par ébullition nucléée en bain d'hélium liquide, on constate que
l'échange en circulation est de une & cinq fois plus important : 4, = 0,4.104 W.m-2.K-!
41,5104 W.m-2.K-1 et Aypyp = 0,3.104 W.m-2.K-! sous la pression atmosphérique
(J. A. Clark?Z, 1968). Ceci est probablement dii 4 I'effet convectif de l'écoulement.
L'effet de la densité de flux de chaleur g est moins important en circulation
qu'en bain : A, est proportionnel & ¢%2% et ;. , est proportionnel & ¢9.67
(J. A. Clark?22, 1968). Ceci est probablement dii 3 la finesse de la couche limite
thermique en écoulement turbulent (celie en bain est épaisse, puisque 1'échange par

convection naturelle est faible) qui limite la nucléation a de plus petites bulles qu'en bain.
¢.2. — Echange thermique avec la phase gazeuse
c.2.a.— Comportement vis-a-vis des différents paramétres
On mesure I'échange thermique au haut du tube avec le thermomeétre 7731
lorsque le titre massique de gaz est assez élevé pour qu'il n'y ait pas de vagues qui

déferlent au haut du tube ; x, égale 0,90 a 0,98. Ainsi, seuls interviennent les parametres
g et = m,. On obtient par régression linéaire des relations qui permettent de mieux

comprendre les mécanismes de transfert thermique avec le gaz «chargé» de micro-gouttes
(Ie coefficient A, est défini par rapport a la température T, et est donné & 15 % pres).

Tableau VIII. — Propriétés du coefficient d'échange thermique avec la phase gazeuse en
régime II

hg

thN

£ €St proportionnel & 71,081

est proportionnel & g-0:14

Ces résultats sont en accord avec la corrélation de Dittus-Boelter dans laquelle
le coefficient d'échange thermique par convection forcée est proportionnel 4 0-8, Ainsi,
coté gaz, la convection forcée joue un rdle dans l'échange thermique. Il s'agit de la
convection du gaz et des micro-gouttes en suspension qui se déplacent a la méme vitesse
— vitesse associée au débit massique de la phase gazeuse —. A ce mécanisme d'échange
s'ajoute celui de I'évaporation (et sans doute dans une moindre mesure de la convection)
des micro-gouttes. On constate que cet échange est pratiquement indépendant du flux de
chaleur. Lorsque ¢ augmente, les micro-gouttes se vaporisent et sont constamment
renouvelées par la phase liquide. L'humidité du gaz est donc invariable et l'échange
thermique demeure pratiquement constant. Le coefficient d'échange thermique est €gal au



181

coefficient d'échange par convection forcée dans la vapeur «échauffée» humide &,, qui
vaut environ dix fois le coefficient en vapeur échauffée seche hgo'

Entre z = 0 m et z = 0,14 m, le coefficient 4, demeure constant tant quily
a des micro-gouttes dans le gaz. Lorsque le gaz devient «sec», h, g, diminue comme tout

coefficient d'échange par convection forcée pour tendre lentement vers le coefficient £, .

On met ainsi en évidence une caractéristique intéressante des €coulements
d'hélium diphasique : l'exisience de micro-gouttes dans la vapeur échauffée. A
l'exception des écoulements stratifiés & vagues & trés faible proportion de liquide
(1 -x<0,1), le gaz est toujours «chargé» de micro-gouttes. Le mouvement des vagues
(fréquence = 2,5 Hz) et l'arrachement de fines micro-gouttes & l'interface par le gaz de
«grande» vitesse (glissement de l'ordre de trois pour les écoulements stratifiés a vagues)
induisent un «brouillard» de fines micro-gouttes dans le gaz. L'équilibre thermique de ces
micro-gouttes dans une vapeur échauffée est impossible. Seul le renouvellement
permanent du brouillard peut expliquer le maintien de micro-gouttes dans le gaz et donc
d'un bon échange thermique. Le transfert thermique dans le gaz est ainsi probablement
assuré par sa convection, par celle due 2 l'agitation des micro-gouttes et par leur
vaporisation. On explique ainsi la qualité de I'échange thermique avec le gaz pourtant
«chaud». On retrouve un processus d'échange semblable & celui qui existe dans l'air
humide : le coefficient d'échange est indépendant de la densité de micro-gouttes et vaut de
dix & vingt fois celui en air sec (voir ci-aprés). On constate effectivement que le
coefficient d'échange h,, est constant jusqu'a obtention d'un écoulement stratifi€ a
faibles vagues (x > 0,95 environ, voir figure 85.b) ; il n'existe plus de phase liquide
pour assurer l'alimentation en micro-gouttes. Il en va de méme pour un écoulement
dispersé a faible proportidn de gouttelettes (x > 0,98 environ, voir figure 84.d),
lorsqu'un film liquide au bas du tube n'existe plus.

¢.2.b. — Valeur du coefficient d'échange thermique et comparaison avec la

convection forcée seule

Pour /i = 1,5.103 kg/s 4 6,0.103 kg/s, ¢ = g, & 0 W/mZ, h, ., est compris
entre approximativement 0,1.104 W.m-2.K-1 et 1,0.10* W.m-2.K-! (voir figures 84.b,

84.d et 85).
Quel que soit I'écoulement, A, est environ dix fois supérieur au coefficient

de convection forcée dans le gaz saturant seul iy (hy = h, dans l'exemple de la
figure 84.d car I'échauffement du gaz est relativement faible — 10 mK environ —) qui
est compris entre 0,04.104 W.m-2K-! et 0,11.10* W.m-2.K-1 pour iz = 1,5.10-3 kg/s &
6,0.10-3 kg/s. Pour un débit donné, la densité de gouttelettes ou de micro-gouttes
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(suivant le type d'écoulement) semble étre indépendante des parametres d'écoulement,
pourvu qu'il existe une phase liquide au bas du tube pour alimenter la phase gazeuse en
gouttelettes ou en micro-gouttes.

Ainsi, quel que soit I'écoulement, pourvu que le titre massique soit inférieur &
0,98 en écoulement dispersé et & 0,95 en écoulement stratifié, les coefficients d'échange
thermique hIEN et h gpy Sont bons. Le transfert thermique est efficace dans tout

I'écoulement diphasique. On y reviendra plus précisément dans le paragraphe e ci-aprés.
d. — Régime I : région de convection forcée 4 deux phases

Comme le titre massique est relativement élevé, 1'échange thermique au haut
du tube ne se fait plus par convection forcée en «gaz humide» et par évaporation du film
liquide déposé en parot par les vagues (que l'€coulement soit stratifié a vagues ou
intermittent), mais seulement par convection forcée en «gaz humide». On observe dans le
tube de visualisation un écoulement dispersé ou un écoulement stratifié a vagues de faible
amplitude et & res faible densité de micro-gouttes.

Dans ce paragraphe, on étudie localement les échanges thermiques en région
dite de convection forcée a deux phases. On effectue la méme démarche que dans la

région d'ébullition nucléée.
d.l1.— Echange thermique avec la phase liquide
d.l.a. — Comportement vis-Q-vis des différents paramétres

On considére 1'échange thermique au niveau du thermometre 7734 pour

différents types d'écoulements et pour une densité de flux de chaleur supérieure a la
densité de flux critique g, qui correspond a l'apparition de la crise. On obtient les
relations suivantes pour le coetficient h;... Elles sont semblables a celles obtenues pour
hiyy» PUisque l'on considere dans les deux cas I'échange thermique avec 1a phase liquide.

Tableau IX. — Propriétés du coefficient d'échange thermique avec la phase liquide en
régime I

est proportionnel 4 g%21
est proportionnel a V.28

hlcp
hICF
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L'effet du flux de chaleur est du méme ordre de grandeur qu'en
régime II : ¢®2! au lieu de ¢%28. La petite différence au niveau de I'exposant est due

aux imprécisions de mesure ; l'exposant est donné 4 5 % pres (il en est de méme pour
tous les exposants associés a g et s ). Le coefficient A, . se comporte de la méme fagon

que Ie coefficient A, quand z augmente (voir figure 89) ; les coefficients Ay, et Ay

sont identiques par définition.

d.1.b. — Valeur du coefficient d'échange thermique et comparaison avec le

coefficient d'échange dans la région d'ébullition nucléée

Le coefficient Ay, est compris approximativement entre 1,0. 104 W.m-2 K-
et 1,7.104 W.m2.K-1 pour /i = 1,5.10-3 kg/s 4 6,0.10-3 kg/s, ¢ = g, 4 2.10* W/m?2. Il
est un peu supérieur & Ay, (kg égale 0,4.104 W.m2K-1a 1,5.104 W.m-2.X-1). Ceci
est dii au fait que #;., correspond a des densités de flux de chaleur ¢ plus grandes, donc

a une nucléation plus importante.
d.2. — Echange thermique avec la phase gazeuse
d.2.a. — Comportement vis-d-vis des différents paraméires

On étudie 1'échange thermique au haut du tube au niveau du thermometre
TT31 pour différents types d'écoulements et pour une densité de flux de chaleur
supérieure 2 la densité de flux critique. On obtient les relations suivantes

Tableau X. — Propriétés du coefficient d'échange thermique avec la phase gazeuse en
régime If[

thF

Ay €5t proportionnel 2 g-o44

est proportionnel & i 79

g

Du c6té de la paroi en contact avec la phase gazeuse, le transfert thermique se
fait en partie par convection forcée, d'ou le terme m®7% qui est en accord avec la
corrélation de Dittus-Boelter.

Quand g augmente, le «brouillard» est de moins en moins épais, donc
I'échange thermique se rapproche de I'échange thermique en gaz sec (voir figures 84.c,
84.d et 85.b). Cet effet est inexistant en régime II (h, ., proportionnel & q-0-14) car le

brouillard y est constamment «réalimenté». En régime III, I'€coulement dispersé ou a



184

faibles vagues ne dispose pas d'une phase liquide en partie inférieure du tube qui puisse
alimenter le brouillard.

d.2.b. — Valeur du coefficient d'échange thermique et comparaison avec le
coefficient d'échange en gaz humide

Le coefficient 4, est compris approximativement entre 0,05.10* W.m-2.K-1
et 0,80.10* W.m2.K-! pour 7z = 1,5.10- kg/s & 6,0.10- kg/s, ¢ = 2.10* W/mZ aq,,. Il

est du méme ordre de grandeur que le coefficient Ay, (7, égale 0,1.104 W.m-2K-14

1,0.10* W.m-2 K-1). Ainsi, pour un débit donné, tant que le brouillard existe dans le
gaz, quelle que soit sa densité, I'échange thermique demeure constant.

Le coefficient A, est environ dix fois supérieur au coefficient de convection

-forcée dans le gaz saturant s, . On met toujours en évidence I'échange en vapeur

échauffée humide.

En conclusion, les coefficients d'échange thermique avec les phases liquide et
gazeuse sont bons tant que le titre massique «courant» est inférieur & 0,98 environ (pour
un titre supérieur, la densité de gouttelettes ou de micro-gouttes commence A diminuer).
Ainsi, le transfert thermique est efficace dans tout écoulement diphasique. Les échanges
thermiques dans les €coulements 4 deux phases sont bien meilleurs que dans les
écoulements monophasiques de liquide ou de gaz.

Dans les écoulements dispersés ou stratifiés, I'échange en gaz humide est
aussi bien plus efficace que celui en écoulement monophasique. Tout écoulement

diphasique assure de bonnes conditions de transfert thermique.

e. — Taux temporel de mouillage et caractérisation de la géométrie des écoulements
diphasiques

Si on passe entre le bas et le haut du tube de la phase liquide a la phase

gazeuse plus ou moins chargée de micro-gouttes, les régions intermédiaires plus ou
moins fréquemment mouillées sont le siege d'un échange intermédiaire a A, et Ay (A, et

thN 8CF
permetire de mieux comprendre la géométrie spatiale de 1'écoulement diphasique. En
effet, localement & une cote angulaire du tube 8 (voir figure 90), le coefficient d'échange

h(8) est fonction de 4, hg et 7,,(6) ou 7,,(6) = fﬂ_(,.@. est le raux temporel local de

I
mouillage (t,(0) : temps de mouillage mesuré pendant le temps . Compte tenu de ia

ou Ay, et by ). L'étude de ces coefficients d'échange thermique locaux doit
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fréquence des mesures — 1/t = 2 Hz —, on met en €vidence un taux de mouillage assez

fortement «moyenné» dans le temps).
(TT31)

(TT34)
6=m

Figure 90. — Section de mesure de la cellule en acier inoxydable

On peut définir 7,,(8) par rapport au coefficient d'échange par ébullition
nucléée en circulation forcée dans la phase liquide k; (étudi€ dans les paragraphes
c.1 et d.1 précédents) et & celui par convection forcée dans le gaz humide A, (étudié dans
les paragraphes c.2 et d.2 précédents). Une définition de 7,(6) par rapport a A; et au
~ coefficient d'échange en gaz sec seul A, , afin d'étudier un «taux d'humidité» dans la

phase gazeuse, n'est pas possible compte tenu de la différence d'ordre de grandeur entre
hy et by (voir développement ci-dessous).

On considére les coefficients d'échange locaux A(6) en 6; = iﬁ- (¢ =01,

2, ..., 7) uniformes de part et d'autre du point de mesure §; entre 6, - % et 8, + % (voir

figure 90). Ainsi, on a :
g = (OTp(0) - Toar) = B{Tp 0= ) - Tuaftn(6) + T (8= 0) - Tef1 - 7u(6)) (68)
par définition de ,,(6) et ~(6) et pour une densité de flux de chaleur ¢ uniforme.

Les coefficients A, et h, étant du méme ordre de grandeur (voir
paragraphes ¢ et d précédents), c'est-d-dire que 7, (6) est pratiquement constant quel
que soit fet T, = T, (erreur relative sur 7,,(6) d'au plus 30 %), on peut écrire :

() = hiT(0) + 1 - Tu(6)) (69
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On en déduit 7,,(8) pour les différentes configurations d'écoulements et pour
chaque région d'échange thermique (voir tableau XI pour le régime II et tableau XII pour
le régime II). On exprime 7,,(6) en chaque point de mesure (en section n° 3 2
z =0,14 m) en fonction du type d'écoulement caractérisé par son débit m et son titre
massique x(z = 0,14 m). Afin de déterminer x(z = 0,14 m), on évalue dans le tube de
visualisation oz =0,14 m) (& 10 % prés) et on déduit x de la courbe a(x) (voir
figure 60) avec une précision de l'ordre de 20 %. Les coefficients d'échange /; et h, sont
donnés par les coefficients présentés précédemment aux paragraphes ¢ et d. 7,,(0) égale
zéro et 7,,(m) égale un par définition.

Tablean XI. — Répartition périphérique du taux temporel de mouillage en régime 11 pour
la section n® 3

m X, q xen Type T, T, T,
(10-3 kg/s) (104 W/m?)| section |d'€coule-| (8= 2nid)|(8= 5m/4)|(8= Tn/d)
n°3 ment en
section
n° 3

1,5 0,00 0,2 0,16 FAl* 1,000 1,000 1,000
1,5 0,00 0,5 0,47 EASV | 0,898 1,000 0,896
1,5 0,40 0,2 0,57 EASV | 0,745 0,766 0,742
1,5 0,60 0,2 0,78 EASV | 0,620 0,643 0,612
2,0 0,11 0,2 0,25 EAI 0,952 1,000 (0,848
2,0 0,90 0,2 0,95 ESV 0,103 0,636 0,063
3,3 0,00 0,2 0,13 EAI 1,000 1,000 1,000
3,3 0,22 0,2 0,36 EAI 0,580 0,931 0,564
3,3 0,46 0,2 0,60 EAI 0,395 0,884 0,192
3.3 0,98 0,2 1,12 EG 0,079 0,775 0,078
4,0 0,00 0,2 0,11 EAI 1,000 1,000 1,000
4,0 0,24 0,2 0,35 FEAI 0,564 0,781 0,389
6,0 0.00 0,5 0,14 EAI 1,000 1,000 1,000
6,0 0,22 0,2 0,25 EAI 1,000 1,000 0,942
6,0 0,50 0,2 0,53 ED 1,000 1,000 0,909
6,0 (0,90 0,2 1,04 EG 0,000 0,668 0,000

* FAI pour écoulement annulaire intermittent, EASV pour écoulement annulaire stratifié i
vagues, ED pour écoulement dispersé, EG pour écoulement de gaz échauffé, ESV pour
écoulement stratifié a faibles vagues
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Tableau XTI. — Répartition périphérique du taux temporel de mouillage en régime 111
pour la section n° 3

%) X, q xen Type T, T, T,
(10-3 kg/s) (104 W/m?2)| section {d'écoule-|(g=2m4)](8= 5m/4)| (6= Tn/4)
n®3 ment en
section
n® 3

1,5 0,00 1.4 0,97 ESV* 0,248 0,912 0,162
1,5 0,40 1,4 1,38 EG 0,108 0,684 0,102
1,5 0,60 1,4 1,57 EG 0,038 0,527 0,012
3,3 0,60 1,0 0,31 EAI 0,572 0,933 0,484
3,3 0,22 1,0 0,54 EAI 0,503 0,844 0,411
3.3 0,46 1,0 0,77 EASV 0,130 0,858 0,092
3,3 0,98 1,0 1,30 EG (0,000 0,702 0,000
4,0 0,00 1,0 0,22 FAl 0,698 0,807 0,671
4.0 0,24 1,0 0,47 EAl 0,482 0,672 0,237
5,0 0,32 1,0 0,52 EAI 0,421 0,845 0,396
5,0 0,98 1,1 1,22 EG 0,000 0,283 0,000
6,0 0,00 1,0 0,19 EAI 0,723 0,841 0,671
6,0 0,22 1,1 0,43 EAl 0,468 0,890 0,437
6,0 0,50 1,2 0,72 ED 0,411 0,861 0,000
6,0 0,90 1,0 1,10 EG 0,000 0,229 0,000

* FAI pour écoulement annulaire intermittent, FASV pour écoulement annulaire stratifié &
vagues, ED pour écoulement dispersé, EG pour écoulement de gaz échauffé, ESV pour
écoulement stratifi¢ a faibles vagues

7,,(0) = 0 correspond 2 la référence au gaz humide. Dans la réalit€, il existe
un taux temporel de mouillage non nul au haut du tube d{i & la présence de micro-gouttes
en suspension. La définition précédente du taux de mouillage n'est pas satisfaisante. Le
taux de mouillage étant défini par rapport au gaz humide, il donne une valeur fausse de
I'humidité locale. 11 est préférable de le définir par rapport au coetficient d'échange dans
la phase liquide. Comme ce dernier dépend du flux de chaleur imposé et dans une
moindre mesure du débit, il ne constitue pas une référence unique. Il permet toutefois
d'accéder pour un écoulement diphasique chauffé donné (m, x, &, g fixés) au taux
d'humidité local (humidité associée & la présence d'un film pariétal déposé par une vague
ou i la présence de micro-gouttes en suspension dans le gaz). Ainsi, on compare le
coefficient d'échange local au coefficient d'échange avec la phase liquide (voir figures 91
293). On représente a titre de comparaison le coefficient d'échange en gaz sec seul A, .

Sur les figures 91 a 93, on a I'«impression» d'un mouillage important de
toute la paroi quel que soit le type d'écoulement. On met en évidence sur la figure 93 un

mouillage permanent et uniforme de toute la paroi en écoulement dispersé. On distingue
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sur les figures 91 et 92 une région constamment mouillée et une région mouillée par
intermittence en écoulement stratifi€ ou intermittent.

Sion compare les figures 91.b et 91.d qui sont associées a un flux de chaleur
différent donc & un taux volumique différent, le phénomeéne de stratification dans
l'écoulement horizontal s'accentue ; on met en évidence la diminution du taux de
mouillage avec l'aliitude. Pour tout type d'écoulement, il existe une stratification nette de
I'écoulement lorsque le taux volumique de vapeur devient supérieur a 0,60 environ. En
écoulement stratifié & vagues ou intermittent, elle est d'autant plus prononcée que la
fraction volumique de liquide est faible ; elle correspond & une diminution de l'amplitude
et de la fréquence des vagues, donc 4 une diminution du taux temporel de présence du
film liquide en paroi. Sur la figure 91.b, on distingue ainsi une région en contact
permanent avec la phase liquide au bas du tube, une région fréquemment mouillée par un
film et une région plus souvent en contact avec le gaz humide an haut du tube (ces
constatations s'accordent bien avec 'observation de 'écoulement en sortie de cellule).
Sur la figure 92.b, on observe une répartition semblable du mouillage. Le phénoméne est
moins prononcé car le mouillage par les vagues est plus fréquent en écoulement
intermittent qu'en écoulement stratifié ; on se rapproche d'un écoulement symétrique du
point de vue du mouillage (du type de I'écoulement annulaire). La figure 93.b est
associée a un écoulement dispersé dont 'alimentation en gouttelettes est assurée par la
présence d'un film liquide au bas du tube. Tout le gaz est alors trés chargé en
gouttelettes ; le mouillage est partout équivalent a celui d'un film liquide. On peut penser
que les trés nombreuses gouttelettes viennent constamment éclater en paroi assurant un
mouillage équivalent & celui d'un film (voir figure 92.b).

Pour tout écoulement, la paroi est partout suffisamment mouillée pour
permettre un transfert thermique efficace. Il existe ainsi une répartition spatiale et
temporelle de I'écoulement relativement Aomogeéne du point de vue du mouillage, donc du

point de vue des échanges thermiques. Cette caractéristique des écoulements horizontaux

d'hélium diphasique est probablement liée & leur hydrodynamique (différence de vitesse
entre les deux phases importante, donc forte agitation relative, voir paragraphe 3.2.3) et
au fait qu'ils sont proches du point critique.

Les mesures de taux de mouillage «moyenné» dans le temps ne rendent pas
compte de la véritable géométrie spatiale et temporelle des écoulements (que 1'on observe
dans la section de visualisation). En particulier, les résultats présentés sur les figures 91 a
93 ne permettent pas de distinguer la part du mouillage due a la présence d'un film
intermittent de celle due a4 la présence de micro-gouttes. Une €tude temporelle plus fine

des températures pariétales donc des échanges thermiques doit permettre d'y accéder.
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91.c. — Ecoulement stratifié 2 vagues ;  91.d. — Ecoulement stratifi¢ a vagues ;

m=1,5.102%kg/s ; x(z=0,14 m) = 0,97 ; m=1,510"3kgfs ; x(z=0,14 m)=0,97;
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Figure 91. — Répartition périphérique du taux temporel de mouillage
en écoulement stratifié€ & vagues
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o(z=0,14m)=055: g=0,2.10* W/m? o(z=0,14m)=0,55; g=0210*W/m?;
A= 1,10.10* W2 K1, hy = 0,08.10¢ W.m=K!
H = (n—6)r;
I
r;+ |
|
H=(m-0)r |
6 |
|
0,60 0,60 |
|
0,89 0.89 |
|
|
|
oL
. ) Vo 0 hgolh! 1
then 10* Wm™K h(e)/h;
92.c. — Ecoulement intermittent ; 92.d. — Ecoulement intermittent ;
m=40103kgfs; x(z=0,14m) = 047; m=40.103kg/s: x(z=0,14m) = 0,47;
oz = 0,14 m) = 0,65, ¢ = 1,0.10* W/m? oz =0,14m) =0,65 ; g = 1,0.10* W/m?;

hy=1,50.10° W.r2 K- ; h, =0,08.104 WK1

Figure 92. — Répartition périphérique du taux temporel de mouillage
en écoulement intermittent
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93.a. — Ecoulement dispersé ;
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93.b. — Ecoulement dispersé ;
= 6,0.10-3 kgfs ; x(z = 0,14 m) = 0,53 ;
oz = 0,14 m) = 0,80 ; ¢ = 0,2.10* W/m?;
h=123.104 W.m2K?1; hp= 0,11.104 W.m2.K1

0 hy/hy 1
h(8)h,

" 93.d, - Fcoulement dispersé ;

m=60107kg/s; (z=0,14m)=090; 15260103 ke/s; x(z=0,14m)=090;
af{z=0,14m) =095, ¢=12104 W/m? oz =0,14m)=095; g=1.2.10 W/m? ;

h=17410" Wm?2K!; h = 0,11.10* Wm2.K!

Figure 93. — Répartition périphérique du taux temporel de mouillage
en écoulement dispersé
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On peut résumer comme suit les processus d'échange thermique qui
interviennent dans les écoulements horizontaux d'hélium diphasique en fonction de leur
configuration :

Tableau XIII. — Processus d'échange thermique dans les écoulements
horizontaux d'hélium diphasique

Configuration FEcoulement Ecoulement Ecoulement stratifié
d'écoulement annulaire a dispersion a faibles vagues
(intermittent ou de gouttelettes
stratifié & vagues)
X 1,5sm<25
Parametres 0,00 < x < 0,90
d'écoulement ou
2,5<m<50 50sm<60 1,L5<m<25

(débit massique m 0.00 < x < 1,00 0,50 < x < 1,00 0,90 < x < 1,00

en 10-3 kg/s, ou
titre massique 0? O(()) i ’;’ 506’20
de vapeur x)
Coté liquide : ébul- Cété liquide : ébul-
lition nucléée ' lition nucléée
Coré gaz humide Gaz chargé de Coté gaz humide :
Processus (gaz et micro- gouttelettes : con- évaporation
d'échange thermique| gouttes) : tantdt vection forcée et | des micro-gouttes et
évaporation du film évaporation convection forcée
pariétal, tantot des gouttelettes
¢vaporation

des micro-gouttes et

convection forcée

4.2.4. — Caractéristiques de la crise d'ébullition dans les écoulements
diphasiques

4. — Mécanismes de la crise

Dans la premiére section de mesure de la cellule en acier inoxydable de
longueur 0,15 m, on observe une brutale montée de la température pariétale {en un temps
inférieur ou égal & la période de mesure de 30 ms) pour un faible apport supplémentaire
de chaleur (voir figures 84.a et 85.a).
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La crise est caractérisée par le décrochement quasi instantané d'un certain
nombre de thermométres (voir figures 84.c et 85.a). Il s'agit de ceux de la section n® 1 et
parmi ceux-ci ce sont d'abord ceux qui sont placés au haut du tube qui «décrochent»
(TT11, puis TT12 et enfin plus rarement T715). Avant la crise, I'écoulement annulaire
intermittent ou annulaire stratifié & vagues mouille réguliérement la paroi haute. Chaque
vague laisse derriére elle un film liquide qui glisse par gravit€ le long de la paroi. Ce film
un peu plus fin en haut y disparait par vaporisation. Avant que la vague suivante vienne
mouiller & son tour la paroi, le gaz en contact avec la paroi peut s'échauffer. A un certain
moment, Ia quantité de chaleur déposée est telle qu'elle «porte» la paroi & une température
qui empéche la formation d'un nouveau film par dépdt d'une nouvelle vague. On atteint la
crise,

On observe des «sauts» de température en paroi de l'ordre de 0,5 K a2 Ken
TT12 et de l'ordre de 5 K 27 K en TT11 pour des écoulements intermittents ou stratfiés
4 vagues. Le taux de mouillage et donc I'échange thermique diminuent avec l'altitude
(voir paragraphe 4.2.3) ; la transition de 'échange par évaporation du film & celui en gaz
humide est ainsi plus forte au haut du tube. La crise semble étre gouvernée par la
présence d'un film en écoulement intermittent ou stratifié a fortes vagues (x < 0,90) dont
les caractéristiques sont semble-t-il peu dépendantes de 1'écoulement (on le verra dans les
paragraphes b et ¢ suivants). Par exemple sur la figure 84.c, on n'observe pas de crise en
TT13, TT14 et TT15 on 1"échange par ébullition nucléée se poursuit. La crise est locale
et peut-étre associée a l'impossibilité pour le film de se reformer et aux micro-gouttes plus
rares en haut de «mouiller» la paroi. En section n° 3, on passe doucement de I'ébullition
nucléée A la convection dans le gaz humide lorsque I'écoulement devient dispersé (voir
sur la figure 84.a au niveau de TT31 4 g = 0,15.10* W/m? et de TT32 & ¢ = 1,15.10*
W/m2). Il n'y a pas de crise. De méme, sur la figure 84.d ol I'écoulement est dispersé,
on n'observe bien évidemment aucune crise. Chaque thermométre met en évidence
1'évolution de l'écoulement quand x augmente. Ainsi, on passe du gaz humide avec du
liquide stagnant au bas du tube au gaz a dispersion de gouttelettes «pure».

En résumé. la crise apparait dans les écoulements intermittents et siratifi€s a

vagues qui comportent un «film pariétal». Elle correspond 3 une région critique pour
laquelle lg film liquide ne parvient plus & mouiller la paroi.

La crise est locale en raison du caractére mauvais conducteur de l'acier

inoxydable. Elle apparait 1a ol le film ne peut pas se reformer en raison d'un
échauffement en paroi local trop important, donc d'abord dans la partie supérieure de

I'écoulement horizontal.
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Si on écrit que la variation du débit du film i, selon la cote axiale z
correspond a un équilibre entre les différents apports et pertes mis en jeu, on a :
om grddz
EMszv+rg0—T-rg,-rp-fe (70)

gnddz
L
du film ; 7, a l'effer de gravité ; 7, a l'entrainement par contrainte pariétale et T, a la

ol T, est le flux massique dil aux vagues ; Ty, Aux micro-gouttes ; a l'évaporation
pulvérisation du liquide entrainé par le gaz.

L'alimentation du film par les micro-gouttes est probablement négligeable par
rapport a celle par les vagues. En effet, e frottement des vagues intermittentes sur la paroi
induit dans leur sillage un film pariétal et la contribution des micro-gouttes qui viennent
collapser a la surface du film est apparemment trés faible ; on observe ces phénomenes
sur un film rapide (800 images par seconde). On peut donc supposer que 7,, est tres
inférieur 4 7,. On observe aussi que le film est trés fin (€paisseur de l'ordre du dixi¢me de
millimetre) et que sa vitesse semble &tre pratiquement nulle ; les effets de la pulvérisation
et du frottement peuvent par conséquent &tre négligés. Compte tenu de la faible épaisseur
du film et de la grande vitesse du gaz (glissement compris entre 1,5 et 3,5}, Tgr €5t

négligeable (voir calcul au paragraphe 2.2.4). On en déduit un bilan de masse

simple : %%idz =Ty - qnfdz qui tend a confirmer une alimentation du film par les

vagues. 1l s'agit ici d'une approximation qui s'accorde avec l'existence, constatée
visuellement, d'un film pariétal en écoulement intermittent ou stratifi€ a fortes vagues
(x < 0,90). On mangue toutefois d'informations sur la dynamique de I'écoulement pour

pouvoir exploiter I'équation précédente.
b. — Epaisseur typique de film liquide pariétal

Lorsque l'on chauffe l'écoulement et que le film n'est plus suffisamment
alimenté, il s'amincit. On passe alors progressivement de la conduction qui contribue a
'évaporation 2 la disparition totale du film. Compte tenu de la tres faible épaisseur du
film (voir calcul ci-aprés), il est probable qu'il soit le siege d'une évaporation seule (pas
d'ébullition nucléée) en régime [ et qu'a Ia transition du régime II au régime III le film se
vaporise totalement {asséchement en paroi). La traasition a donc lieu lorsque la
conductance thermique du film A devient a peu pres égale au coefficient d'échange
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thermique entre la paroi et le gaz humide A, .. A une cote angulaire @, si I'épaisseur du

film est 546 ), on a: k(0) = = h,_ (6).
A A 546 2EN

Application numérigue : considérons un écoulement intermittent représentatif tel que
m=4.103 kg/s, x, = 0,55, ¢ = q,; = 0,95.104 W/m? dans la section n° 1 ot a lieu la

crise. Juste avant la crise, on a au haut du tube A ., = 0,37.104 W.m-2.K-1 au niveau

At(Tp, = 7368 K)
3(6=0)

du thermométre TT11. Ainsi k{0 =0) = ={(,37.104 W.m2K-!

donc 6(6=0)= 4.106m =4 um.

Le film pariétal est donc extrémement fin. Son épaisseur lors de la crise est

dans tous les cas d'écoulements de quelques micrometres.
¢. — Densité de flux de chaleur critique

Pour la cellule chauffante de longueur 0,15 m, on obtient par exemple au

niveau de la section n® 1 les densités de flux de chaleur critiques présentées dans le
tableau XIV. On constate que la densité de flux de chaleur critique g, augmente un pen

avec 1 (de; est proportionnel a m® 1) car l'amplitude et la fréquence des vagues croissent
un peu avec le débit (1,5 Hz en écoulement stratifié 4 vagues & 2,5 Hz en €coulement
fortement intermittent) ; il faut donc imposer un flux de chaleur plus €élevé pour que la
crise apparaisse (voir figure 94). En outre, g, est peu influencé par une variation de x.
Les écoulements étant fortement turbulents, une variation de titre modifie peu le mouillage
de la paroi (voir figure 95).

Le comportement de I'échauffement en paroi AT, =T, - T, est en accord

avec celui de g, (AT, diminue quand le débit augmente). Si le débit croit, I'échange

thermique par convection forcée est meilleur donc le passage de 'ébullition nucléée a la
convection forcée est moins brutal. En outre, la paroi est mieux mouillée (film intermittent
plus fréquent). Par exemple, pour 2 = 1,5.10-3 kg/s et x, = 0, AT, croit de 10 K en
TT11, pour rir = 6,0.10-3 kg/s et x, = 0, AT, croit de 8 Ken TT11. La température de
paroi interne T}, peut ainsi atteindre un échauffement par rapport a T, compris entre 1| K

et 10 K pour les écoulements considérés.
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Tableau XIV. — Densité de flux de chaleur critique dans la section n° 1 selon le type

d'écoulement
m X, x q.. Type de
(1073 kg/s) (104 \;\;/mZ) l'éyg:)ule-
ment
2,0 0,00 0,03 0,68 EAT*
2,0 0,11 0,13 0,66 EAI
2,0 0,43 0,45 0,66 EASV
2,0 0,70 0,72 0,70 EASV
3,3 0,00 0,02 0,81 EAT
3,3 0,46 0,47 0,85 EAT
3,3 0,98 0,99 R ED
4,0 0,00 0,02 1,00 EAI
4,0 0,55 0,56 0,95 EAI
4,0 0,76 0,77 0,95 FAI
4,0 0,90 0,91 - ED
5,9 0,22 0,24 1,01 FAI
3,9 0,90 0,91 - ED

* EAI pour écoulement annulaire intermittent, FASV pour écoulement annulaire stratifié a
vagues, ED pour écoulement dispersé, ** absence de crise

0 1103 2103 3.103  4.103 5103  6.103
débit massique m (kg/s)

e : titre massique dans la sectionn® 1 :x=10,03
o : titre massique dans la sectionn® 1 :x =0,45

cellule en acier inoxydable de longueur chaunffante 0,15 m

Figure 94. — Variation de la densité de flux de chaleur critique
dans la section n° 1 en fonction du débit massigue
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¢ m=40.103kgss

A :m=60.103kg/s

/i écoulement dispersé ou stratifié A faibles vagues (pas de crise)
EAl . écoulement annulaire intermittent

EASV : écoulement annulaire stratifié & vagues

cellule en acier inoxydable de longueur chauffante 0,15 m

Figure 95. — Variation de la densité de flux de chaleur critique
dans la section n® 1 en fonction du titre massique de vapeur

4.3. — Mesure du coefficient d'échange thermique dans les
écoulements d'hélium diphasique :

L'étude effectuée avec la cellule en acier inoxydable permet de mieux
connaitre I'écoulement diphasique horizontal en chaque point de la paroi chauffée. Elle
correspond cependant & une configuration expérimentale non utilisée ; le cuivre étant
naturellement employé comme «stabilisant électrique» des supraconducteurs. Pour cette
raison, on effectue ici une étude avec des échangeurs en cuivre.

Les cellules en cuivre permettent de mesurer un coefficient d'échange (& une

cote axiale z donnée) «moyenné» par la paroi en cuivre. Il est associé€ & un échauffement
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en paroi uniforme AT =T, - T, égal au gradient thermique d'échange AT, =T, - T,
compte tenu de la bonne conductivité thermique de la paroi.

On étudie dans un premier temps les coefficients déchange thermique le long
d'une cellule de longueur 7 m qui simule les échangeurs, et dans un second temps le long
d'une cellule de longueur 0,15 m qui est & comparer avec celle en acier inoxydable. On
présente ensuite succinctement les caractéristiques et les conditions d'apparition de la
crise d'ébullition dans un circuit en cuivre. On applique les résultats précédents 4 un

calcul simple d'échangeur.
4.3.1. — Coefficient d'échange thermique

On étudie le coefficient d'échange thermique en fonction des parametres
d'écoulement, & savoir la densité de flux de chaleur g, le débit massique m, le titre
massique A l'entrée de la cellule chauffante x, ou le titre local x et la longueur de
chauffage «courante» z (z = 0,01 m & z = 7 m). Le débit iz varie de 1,5.103 kg/s &
6,0.10-3 kg/s, le titre x de zéro 4 un et la densité de flux de chaleur ¢ de 0 W/m? &
0,1.10* W/m2, La gamme de flux de chaleur est imposée par les limites du dispositif
expérimental ; elle couvre cependant largement la gamme d'utilisation des circuits de
réfrigération (on y considére en général des densités de flux de chaleur d'au plus
quelques dizaines de W/m?2).

Le long d'un échangeur, partant d'un écoulement de titre de vapeur nul ou
faible, 'écoulement peut étre, lorsque le titre augmente, tour a tour : annulaire, puis
stratifi€ A faibles vagues pour des débits compris entre 1,5.10- kg/fs et 2,5.10- kg/s ou
annulaire, puis dispersé pour des débits supérieurs. On constate alors sur les figures 96 a
98 que le coefficient d'échange thermique demeure constant et de 'ordre de grandeur du
coefficient d'échange par ébullition nucléée (voir paragraphe 4.2.3), tant que
l'écoulement comporte du liquide. Lorsque le gaz continue de s'échauffer & partir du titre
massique égal 4 un, I'échange évolue vers I'échange en gaz sec (voir figure 97). On
retrouve ici l'effet de bon mouillage de la paroi pour tout type d'écoulement ; ce mouillage
étant di soit & la phase liquide, soit & un film pariétal, soit encore a des micro-gouttes ou a
des gouttelettes en suspension dans le gaz.

Considérons plus en détail un cas typigue pour lequel I'écoulement est
d'abord annulaire en début de cellule, puis dispersé en fin de cellule (voir figures 96.a &
96.c). Si on étudie le début de la courbe 96.a qui correspond & de trés faibles flux
(inférieurs A 0,06.10# W/m?2), I'écoulement demeure diphasique entre l'entrée et la sortie
de cellule. On observe alors sur les figures 96.b et 96.c une dispersion de points qui peut
avoir plusieurs origines. Premi¢rement, une dégradation de la précision pour les faibles
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échauffements (I'erreur sur la densité de flux de chaleur est relativement faible
-— inférieure 4 5 % —, mais celle sur les faibles échauffements est de l'ordre de 10 %).
Deuxiémement, on se situe dans une région 2 faibles densités de flux de chaleur, donc a
ébullition nucléée «naissante» qui dépend de I'état local de la surface. Troisiemement, la
proportion de liquide varie selon 'axe de I'écoulement. Ainsi, on peut observer des
différences d'échauffement d'un thermomeétre a l'autre. Avec la cellule en acier
inoxydable, on constate qu'une variation de la proportion de liquide semble €tre sans effet
sur le transfert thermique. On peut donc tracer une courbe g(AT) «moyenne». On obtient
alors par régression linéaire la valeur du coefficient d'échange a 30 % prés environ. Dans
le cas de la figure 96, pour un débit massique de 5,0.103 kg/s, le coefficient d'échange
vaut 2,0.10¢ W.m-2.X-1 + 0,7.104 W.m-2.K-1, 1l est un peu supérieur aux coefficients
d'échange mesurés avec la cellule en acier inoxydable (voir paragraphe 4.2.3). Compte
tenu des forts coefficients d'échange mis en jeu, les longueurs d'atténuation thermique
angulaire dans la paroi en cuivre sont de 'ordre de 5 mm. Ainsi, la température de paroi
ne serait pas uniforme dans une section comme attendu. 11 est alors nécessaire d'effectuer
une correction sur le gradient thermique d'échange AT dont le calcul n'est pas simple.
Une premiére approche consiste & considérer un coefficient d'échange constant (ce qui
semble étre assez vrai compte tenu des résultats obtenus avec la cellule en acier
inoxydable). En assimilant la paroi en cuivre, entre la résistance chauffante sur la
génératrice inférieure et le thermométre sur la génératrice supérieure, a une «barre» isolée

du coté externe et refroidie par I'écoulement du c6té interne, on introduit une longueur

Ace

d'atténuation thermique /;; = (—h—-

L'échauffement au niveau du thermomaétre vaut alors, pour 2 = 2,0.104 W.m2.K"}, la

0,5
oll ¢ = 103 m représente 1'épaisseur de la paroi.

moitié de celui an niveau de la résistance chauffante. Ceci permet d'évaluer le coefficient
d'échange au pire & 1,0.104 W.m-2.K-1. Cette valeur est en accord avec les mesures
obtenues avec la cellule en acier inoxydable.

En outre, on peut mettre en évidence une faible augmentation du coefficient
d'échange avec le débit (voir figures 96 & 98 et tableau XV). On ne peut toutefois pas
établir une relation entre le coefficient d'échange et le débit.

Tableau XV. — Variation du coefficient d'échange thermique avec le débit massique

m (103 kg/s) A (10 Wm2 K1)
1,5 0,5
2,0 0,8
3,0 0,9
5,0 1,0
6,0 0,9
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0,12.104 —
0,10.10% :

0,08.10% &

h=0,08.104 Wm2K1=h,
écoulement de gaz

densité de flux de chaleur g (W/m?2)

h=1,010 Wm2K-! +0,3.104 W.m2K-!
écoulement annulaire intermittent, puis écoulement dispersé
i I { { ! [ | ]
0,0 1,0 2,0 3,0 4,0
échauffement AT (K)
o TT1A (z=0,018 m) TT84 (z = 2,838 m)

A

o TT2A (z=0,278 m) ¢ TT9A (z=3,408 m)

ATT3A(z=0,583m) = TT1B(z=4,053m)
+

¢ TTAA (z=0,923 m) TT2B (z=4,733m)
* TT5A (z = 1,343 m) TT3B (z = 5,433 m)
o TTOA(z=1,793m) » TT4B (z=6,133 m)
s TT7A (z=2,303 m)

cellule de longueur chauffante 7 m

Figure 96.a. — Courbes d'échauffernent des thermometres des cellules en cuivre
juxtaposées A et B pour m = 5,0.103 kg/s et x, = 0,34
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cellule de longueur chauffante 7 m
Figure 96.b. — Courbes d'échauffement des thermometres de la cellule en cuivre A

pour 7 = 5,0.10 kg/s et x, = 0,34 — région d'échange thermique
en écoulement A deux phases
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cellule de longueur chauffante 7 m
Figure 96.c. — Courbes d'échauffement des thermomeétres de la cellule en cuivre B

pour m = 5,0.103 kg/s et x, = 0,34 — région d'échange thermique
en écoulement a deux phases
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kh=0,9.104 W.m2X1 + 0,3.10* Wm2K-!
écoulement dispersé

| |

Kl=h

0,5 1,0

I
1,5

échauffement AT (K)

o TT1A (z=0,018 m)
o TT2A (z =0,278 m)
A TT3A(z=0,583 m)
© TT4A (z=0,923 m)
* TT5A (z=1,343 m)
o TT6A (z=1,793 m)
" TT74 (z=2,303 m)

A TT8A (z=12,838 m)
¢ TT94 (z = 3,408 m)
* TT1B (z=4,053 m)
= TT2B (z=4,733 m)
+ TT3B (z=5,433 m)
» TT4B (z=6,133 m)

cellule de longueur chauffante 7 m

-~ : x(z) = 1 au niveau du thermomeétre considéré

Figure 97. — Courbes d'échauffement des thermometres des cellules en cuivre
juxtaposées A et B pour m = 6,0.10- kg/s et x, = 0,90
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celluie de longueur chauffante 7 m

Figure 98.a. — Courbes d'échauffement des thermometres de la cellule en cuivre A
pour m =2,0.103 kg/s et x, = 0,10
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Figure 98.b. — Courbes d'échauffement des thermomeétres de la cellule en cuivre A
pour m = 2,0.103 kg/s et x, = 0,10 — région d'échange thermique
en écoulement A deux phases
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On effectue aussi des mesures de coefficient d'échange avec une petite cellule
en cuivre de longueur 0,15 m (cellule C, voir figures 71 et 72) a comparer a celles
obtenues avec la cellule en acier inoxydable de méme longueur.

Si on considére deux cas typiques d'écoulement, annulaire et dispersé (voir
figures 99.a et 99.b), on met en évidence, comme avec la cellule en acier inoxydable, une
chute brutale de 1'échange thermique en écoulement initialement annulaire. On passe du
régime dit d'ébullition nucléée (ébullition nucléée dans le liquide et évaporation du film

intermittent en alternance avec convection forcée en gaz humide) a un régime de
convection forcée en gaz sec (le coefficient est de l'ordre de grandeur de h, qui vaut

environ 0,03.104 W.m2.K-1 2 0,11.104 W.m-2X-! pour les débits considérés). I
semble que la crise d'ébullition corresponde a la formation d'un film gazeux pari¢tal (voir
développement au paragraphe 4.3.2). Méme pour une fraction de liquide importante, on
peut semble-t-il obtenir un écoulement & film gazeux en paroi et & ceeur «chargé» de
liquide (on observe effectivement dans ce cas, dans la section de visualisation située apres
la cellule chauffante, un écoulement 3 épais brouillard). Partant d'un écoulement stratifié a
faibles vagues de titre massique supérieur & 0,90 ou d'un écoulement dispersé, on a
constamment un échange en gaz humide ; il n'y a pas de crise, puisqu'il n'existe pas de
film liquide en paroi qui puisse la déclencher. Le régime «postcritique» est & transfert
thermique déficitaire, puisqu'il correspond a un échange avec le gaz sec médiocre au
regard de celui par ébullition nucléée. Il est donc nécessaire de I'éviter dans les circuits de
refroidissement. Toutefois, il semble apparaitre pour une densité de flux de chaleur de
l'ordre de 0,25.104 W/m2, densité bien supérieure 2 celles considérées dans les
échangeurs habituels.

Cependant, les coefficients mesurés avant la crise sur la figure 99.a et en tout
point sur la figure 99.b sont plus faibles que tout coefficient mesuré avec la cellule en
acier inoxydable ou avec la grande cellule en cuivre. On n'exclut pas I'éventualité d'un
artefact. En effet, la petite cellule en cuivre est chauffée au moyen d'une résistance
bobinée et collée autour du conduit. 11 est alors possible que la colle qui s'échauffe assez
fortement (jusqu'a 200 K environ pour une densité de flux de chaleur de 0,5.10* W/m2)
dérive une partie de la chaleur dans le support de sonde, provoquant un échauffement
supplémentaire de cette derniére. Les résultats obtenus avec cette cellule ne peuvent donc
pas étre exploités en terme de coefficient d'échange. On peut simplement retenir
l'apparition d'une crise de 'échange thermique pour les écoulements annulaires, lorsque
la densité de flux de chaleur déposée atteint environ 0,25.10* W/m?,
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Figure 99.a. — Courbes d'échauffement des thermometres
de la cellule en cuivre C pour m = 6,0.103 kg/s et x, = 0
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Figure 99.b. — Courbes d'échauffement des thermometres
de la cellule en cuivre C pour m = 6,0.103 kg/s et x, = 0,90
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4.3.2. — Crise d'ébullition

La prévision de la crise d'ébullition dans les écoulements d'hélium diphasique
est essentielle & la conception des circuits de réfrigération ; elle dott €tre évitée afin de ne
pas provoquer une chute brutale du transfert thermique (qui pourrait notamment «faire
transiter» des aimants supraconducteurs d'accélérateurs de particules).

Quel que soit le type d'écoulement, on observe une crise pour une densité de
flux de chaleur critique g, comprise environ entre 0,20.104 W/m? et 0,25.104 W/m2,
au lieu de 0,6.10* W/m?2 4 1,0.104 W/m? pour une cellule en acier inoxydable. Cette
crise d'ébullition semble correspondre a la formation d'un film gazeux en paroi compte
tenu de I'échange en gaz sec observé aprés le «décrochement» (voir figure 99.a).

On constate toutefois que, contrairement & la cellule en acier inoxydable, elle
apparait pour tout écoulement a g, = 0,25 104 W/m?2. Sans exclure, malgré toutes les
précautions prises et les vérifications faites, I'éventualité d'une erreur systématique de
mesure («point chaud» dii & une imperfection du mode de chauffage de la cellule en
cuivre qui induirait une erreur sur de, d'environ 4 %, ...), on tente de donner ici une
explication au phénoméne critique en s'appuyant sur les résultats obtenus avec la cellule
en acier inoxydable.

Juste avant la crise, I'écoulement est annulaire stratifié ou annulaire
intermittent avec une certaine proportion de gaz échauffé au haut du tube (méme pour un
écoulement de titre A I'entrée nul, il existe une fraction volumique de vapeur de 0,01 au
niveau de la section n° 1 qui est déja échauffée, voir figure 86). Ainsi, la paroi supérieure
échange tantdt avec le film liquide, tant6t avec le gaz. Dans la cellule en acier inoxydable,
lorsque la densité de flux de chaleur atteint environ 0,85.10* W/m?2, c6té liquide,
I'échange par ébullition nucléée se poursuit, cOté gaz, tour & tour, le film est vaporis€ et le
gaz s'échauffe. A un certain point, I'échauffement du gaz est tel que la paroi ne peut plus
étre mouillée (voir paragraphe 4.2.4) ; un échange «déficitaire» avec le gaz se maintient.
Dans le cas de I'acier inoxydable mauvais conducteur, le phénoméne demeure local. Dans
le cas du cuivre, on suppose que le processus de crise est semblable dans son
«initialisation». Un certain nombre d'observations incite a le croire ; 'écoulement est le
méme d'un point de vue hydraulique et I'échauffement de la phase gazeuse est identique
(voir paragraphe 4.2.3). Dans ce cas, I'échauffement en paroi associ€ a I'échauffement
local du gaz au haut du tube se propage par conduction thermique selon la périphérie du
tube. Ceci peut expliquer la présence d'un film pariétal gazeux dans la région
«postcritique». La densité de flux de chaleur critique g, est alors apparente. En effet, on
peut penser que, juste aprés l'apparition locale de I'échauffement, la chaleur déposée
converge plutdt vers le bas du tube. La densité de flux de chaleur réellement regue par le
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liquide est supérieure 2 g, = 0,25.104 W/m? et est probablement de l'ordre de
qc; = 0,85.104 W/m2 ; elle est due 3 un déficit de I'échange c6t€ gaz et & un excédent

coté liquide. Ce phénomene, s'il existe, est fransitoire. Des mesures en régime transitoire
auraient permis d'en étudicr le déclenchement et la propagation.

En outre, des mesures avec une petite cellule en cuivre doivent tre refaites,
Pour exclure tout doute concernant un échauffement «parasite» du thermomeétre par la
résistance de chauffage, cette cellule peut étre chauffée au moyen d'une résistance
«thermocoax» du type de celle utilisée avec la cellule en cuivre de longueur 7 m. Afin
d'assurer une température de paroi uniforme dans une section, cette résistance doit ére
bobinée et brasée sur le pourtour du conduit.

Généralement, les mesures de crise sont effectuées pour des €coulements
verticaux d'hélium diphasique. Elles montrent que la crise correspond & un asséchement
sur la totalité de la paroi et qu'elle a lieu pour tout type d'écoulement, sauf s'il est
dispersé. V. E. Keilin er al.32 (1975) proposent quelques résultats de flux critiques dans
le cas d'un écoulement vertical d'hélium dans un conduit en cuivre et de paramétres
d'écoulement équivalents a ceux de la présente étude :

Tableau XVI. — Comparaison des densités de flux de chaleur critiques obtenues dans la
présente étude avec celles données pour des écoulements verticaux d'hélium diphasique
par V. E. Keilin et al. 32 (1975)

G (kg.sLm?) X 40, (107 WmD)* | q,, (107 WmD)*
25 0,00 0,25 0,29
25 0,11 0,25 0,28
40 0,00 0,25 0,40
51 0,00 0,25 0,41
51 0,24 0,24 0,39

* g, pour densité de flux de chaleur critique en écoulement horizontal, g, pour densité
de flux de chaleur critique en écoulement vertical

On obdent les mémes ordres de grandeur pour le flux critique. Les processus
~ de crise en écoulements verticaux et horizontaux étant peut-&tre différents et la crise en
écoulements horizontaux observée dans de mauvaises conditions, on ne peut pas
effectuer une étude comparative.

Quel que soit 'écoulement, on observe des variations de 1'échauffement AT
de 'ordre de 2 K & 8 K (voir figure 99.a). La crise est associée a un échauffement de la
température de paroi interne par rapport a Ty, de 2 K 4 8 K. Quoique cet échauffement

soit peut-8tre faussé compte tenu d'un mode de chauffage imparfait, il est du méme ordre
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de grandeur que celui observé dans le cas d'une cellule en acier inoxydable (1 K 2 10K,
voir paragraphe 4.2.4).

4.3.3. — Application au calcul d'échangeurs

Le but est de prévoir le coefficient de transfert dans 1'échangeur. Les
conditions d'apparition de la crise peuvent quant a elles ire évitées, compte tenu des

faibles densités de flux de chaleur habituellement considérées {quelques dizaines de W/m?2
etq,, =~ 0,25.104 W/m?2).

Les conditions 2 l'entrée que sont G et x, permettent de connaitre la

configuration de I'écoulement initial (voir annexe K).
Compte tenu de la quantité de chaleur déposée O = g5.5 (5., représente la

surface chauffée), on peut évaluer le titre massique de vapeur en sortie

Q + xgmL
L + mcp AT

d'échangeur : x; = ol I'échauffement de la phase gazeuse AT, peut

tre évalué a partir des résultats donnés dans les tableaux V et VI (cet échauffement est
négligeable dans les échangeurs — inférieur & 50 mK — compte tenu des flux de chaleur
mis en jeu). La connaissance de G et x, permet de prévoir la configuration de
I'écoulement en sortie d'échangeur. Selon les types d'écoulements considérés entre
I'entrée et la sortie de 1'échangeur, on peut prévoir les conditions d'échange local en se
reportant aux résultats du paragraphe 4.2.3 et considérer pour tout €coulement un
coefficient d‘échange moyen de l'ordre de 0,8.104 W.m-2K-1 4 1,0.10* W.m2.K-1 pour
des vitesses massiques comprises entre 20 kg.s-1.m-2 et 75 kg.s-1.mZ (voir tableau XV).

Dans ce chapitre, on présente les résultats expérimentaux obtenus avec une
petite cellule en acier inoxydable de longueur 0,15 m et une grande cellule en cuivre de
longueur 7 m.

La cellule en acier inoxydable mauvaise conductrice de la chaleur permet de
mettre en évidence les échanges thermiques locaux avec chacune des phases. On peut
ainsi étudier en particulier :

— les conditions d'apparition de 1'ébullition nucléée en écoulement
initialement sous-refroidi ou de liquide pur saturant qui sont liées & l'existence d'une fine
couche limite thermique en écoulement ;

— l'échauffement de 1a phase gazeuse qui implique que le film pariétal

en écoulement annulaire est intermittent ;
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— les processus d'échange thermique qui interviennent dans les
écoulements a deux phases et les coefficients d'échange associ€s : I'ébullition nucléée en
circulation forcée dans la phase liquide ; I'évaporation du film liquide intermittent alternée
avec la convection forcée et 'évaporation de micro-gouttes en gaz chargé de micro-
gouttes dans la phase gazeuse ; la convection forcée et I'évaporation de gouttelettes en gaz
chargé de gouttelettes dans le gaz a dispersion de gouttelettes.

La grande cellule en cuivre de simulation d'échangeurs permet d'évaluer
l'ordre de grandeur du coefficient d'échange en écoulement d'hélium diphasique. On
constate que, quel que soit la configuration de l'écoulement, le transfert thermique est trés
bon et proche de celui mesuré en phase liquide et en phase gazeuse humide avec la cellule
en acier inoxydable. Le coefficient d'échange est alors de l'ordre de 1,0.10¢ W.m-2.K-
pour les écoulements considérés.
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6.1. — Essais de pivoteries aux trés basses températures

La conception de la pompe calculée au chapitre précédent nécessite un certain
nombre d'essais préalables. On doit mettre au point un moteur et une pivoterie aux tres
basses températures. On en présente les résultats ci-apres.

1l est souhaitable de trouver un moteur dont la propre pivoterie fonctionne aux
températures cryogéniques. On essaie toutefois différents types de pivoterie que l'on peut
étre amené 4 mettre en place sur l'axe du moteur.

Pendant plusieurs dizaines de minutes, on fait tourner les roulements et les
paliers suivants & 13 000 t/min dans un bain d'azote liquide :

——roulements a billes en acier inoxydable (non graissés) ;
— paliers cryogéniques lisses en acier inoxydable.

Les pivoteries précédentes fonctionnent avec succes a la température de
I'azote liquide. Elles ne sont pas détériorées et sont toujours opérationnelles a la
température ambiante.

On teste d'autre part deux sortes de roulements a billes «secs» (non graissés)
qui ont déja fait leurs preuves dans des applications spatiales. Ils sont constitués, pour les
premiers d'une cage et de billes en acier inoxydable qui sont traitées au bisulfure de
molybdéne (lubrifiant qui supporte les trs basses températures), et pour les seconds
d'une cage en éflon et de billes en acier inoxydable chargées au bisulfure de molybdéne.

Il est aussi possible d'utiliser des paliers magnétiques (dont 1'usure par
frottement est inexistante). Leur colit est relativement élevé et leur mise en ceuvre est peu
simple dans le cas présent. Ils sont généralement appliqués aux moteurs pas d pas.

Pour certaines applications pour lesquelles les moteurs tournent a relativement
faible vitesse (inférieure & quelques milliers de tours par minute), on utilise des paliers en
vespel (matiére plastique qui supporte bien les trés basses températures, qui est facile &
usiner, et dont le coefficient de rétreint est voisin de celui de l'acier inoxydable) chargé au
bisulfure de molybdéne.

On s'oriente donc vers un moteur «standard» a roulements a billes en acier

inoxydable non graissés.
6.2. — Essais de moteurs aux trés basses températures
Le premier travail de conception de la pompe consiste a rechercher un moteur

de petit diamétre (20 mm 2 30 mm) dont le prix d'achat et la mise en cuvre pour la

présente application cryogénique soient peu onéreux.
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On teste d'abord 4 12 000 t/min dans l'azote liquide un premier moteur a
paliers lisses en bronze fritté et A balais en alliage de cuivre et un second & roulements 3
billes (non graissés) et & balais en alliage de métaux précieux. Ces deux moteurs qui
possédent a priori les caractéristiques voulues présentent des problémes de réwreint au
niveau de leur pivoterie et de mauvais contact électrique aux températures cryogéniques.

On opte pour un troisi®éme moteur a courant continu, a roulements a billes en
acier inoxydable non graissés, & balais graphités (voir figure 100). Apres l'avoir fait
tourner sans probléme dans l'azote liquide pendant 85 heures, on s'assure du maintien de
I'état des balais, d'une bonne tenue électrique & froid et d'une durée de vie acceptable
pour la présente étude.

Pour une tension nominale de 32 V, le courant se stabilise & 18.10-3 A dans
l'azote liquide (courant & vide dans l'air : 35.10-3 A). La vitesse de rotation du moteur est
alors de I"ordre de 7 500 t/min. En montant la tension jusqu’a 40 V, on peut le faire
fonctionner & une vitesse optimale de 10 000 t/min environ. Les différents essais
montrent que 1’'intensité du courant d’alimentation et la vitesse de rotation sont stables.
Apres 85 heures de fonctionnement dans 1’azote, le moteur conserve ses caractéristiques
d’origine (vitesse nominale, couple de démarrage, etc.).

On peut retenir ce moteur sachant que I’on peut le faire tourner i
10 000 t/min pendant plus de 40 heures (durée minimale fixée au départ).

Afin d'en compléter I'étude, on effectue des essais dans ’hélium liquide en
adoptant des cycles de fonctionnement semblables aux précédents. Pour une tension de
32 V, la vitesse de rotation du moteur se maintient & 7 710 t/min et le courant a une
intensité de 120.10-3 A environ. La consommation du moteur est donc un peu plus
importante dans 'bélium : P = 3,8 W au lieu de 0,6 W dans I’azote.

Les caractéristiques du moteur peuvent étre résumées comme Suit :

1. — dans l'air
— puissance disponible : P =13 W
— couple de démarrage : C = 69 mNm
— courant 4 vide moyen : i = 18.103 A

2.— dans I’hélium liquide
— tension optimale : V=32V a40V
— courant en fonctionnement optimal : i = 110.10-3 A &

120.103 A
— vitesse de rotation maximale : N =7 710 t/min
— puissance de consommation : P, =3,5W 43,8 W.
On peut donc utiliser ce moteur pour effectuer des transferts d’hélium pendant

quelques dizaines d'’heures. Pour un emploi de plus de cent heures sur une boucle de
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réfrigération, il faut songer & un moteur plus «solide» (roulements en acier inoxydable
secs, moteur plus solide).

T
R
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'
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!

i
L)

a. — Vue de dessous b. — Vue de profil ¢. — Vue de dessus
échelle : 1

Figure 100. — Troisiéme moteur testé
(roulements en acier inoxydable, balais graphités)

6.3. — Conception et essais de 1a pompe

Compte tenu des caractéristiques du moteur précédent, on propose une
pompe de moindre encombrement (voir figure 101). On fixe sur I'arbre du moteur une
petite roue aux caractéristiques voisines de celles données au paragraphe 5.2 (pour des
raisons de difficulté d'usinage, les caractéristiques ne sont pas tout & fait celles prévues).
La roue en aluminium a les caractéristiques suivantes : poids 7.10-3 kg ; nombre d’au-
bes : 5 ; petit diamétre des aubes : 10 mm ; grand diamétre des aubes : 30 mm ; angle
d’entrée : 15° ; angle de sortie : 40° ; épaisseur des aubes : 3 mm ; largeur des
aubes : 1 mm ; roue fermée,

Pour cette premiére étude destinée a I'évaluation des caractéristiques de la
pompe, on ne prend aucune précaution pour limiter les fuites d'hélium.
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échelle : 1,5

Figure 101. — Schéma d'une premiére pompe

On effectue des cycles de rotation du moteur «chargé» dans un bain d’hélium
liquide. Pour une tension optimale de 32 V, le courant d’alimentation passe de
120.1073 A pour le moteur seul 4 180.10-3 A pour le moteur chargé. La consommation du
moteur est pratiquement inchangée puisqu’elle passe de 3,8 W 25,8 W (30 % 4 45 % de

la puissance disponible). La vitesse de rotation du moteur est toujours égale a
7 710 t/min.
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verticalement sur une petite boucle dans un bain d'hélium liquide de 100 litres et on
érudie les conditions de circulation en imposant diftérentes valeurs de pertes de charge au
moyen d'une vanne «froide» placée sur le circuit. On parvient ainsi & obtenir un débit
optimal de 'ordre de 30.10-3 kg/s en 'absence de pertes de charge. En outre, on effectue
des transferts entre deux réservoirs d'hélium ; on crée un débit maximal de l'ordre de

5.10-3 kg/s avec des pertes de charge voisines de 100 mbar.
6.4. — Applications industrielles

Ce prototype répond aux spécifications définies au départ. Il confirme

l'intérét d'une petite pompe pour les transferts simples entre deux réservoirs d'hélium
liquide.
‘ Une étude ultérieure consiste a évaluer I'importance des fuites et la quantité de
vapeur qui peut éventuellement se former dans la pompe en raison de la dissipation du
moteur. Pour étudier ce dernier phénomene, on peut installer le capteur capacitif de taux
volumique de vapeur en série avec la pompe, afin de détecter la présence éventuelle d'une
phase gazeuse.

On prévoit la mise au point d'une seconde pompe plus performante et de plus
longue durée de vie. Elle doit comporter un moteur plus siir sans balats, mais synchrone
(moteur magnétique sans balais) et &tre congue avec les jeux minimaux. Son
développement doit conduire a la définition de plus «grosses» pompes pour l'alimentation

de grands circuits de refroidissement.
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Conclusion

L'étude expérimentale du «pouvoir réfrigérant» des écoulements diphasiques
d'hélium présentée dans ce mémoire associe I'analyse locale et «moyennée» des échanges
thermiques & la définition spatiale de l'écoulement obtenue par visualisations
photographique et cinématographique. Elle permet de cerner quantitativement les
différents mécanismes de transfert et de transition entre ces mécanismes, et d'en proposer
une interprétation dans la plupart des cas.

Les dispositifs de mesure, capteurs et cellules-tests, ont autorisé une étude
fine des conditions d'existence de I'€bullition en écoulement sous-refroidi.

Pour des titres massiques positifs, on a montré, d'une fagon générale, que la
qualité de l'échange en écoulement diphasique reste excellente. Elle est due, pour les
débits et les titres de vapeur élevés, & la présence de gouttelettes en suspension dans la
phase gazeuse turbulente, pour les débits faibles ou moyens, a la présence de micro-
gouttes dans la phase gazeuse. Ces résultats apportent un éclairage nouveau sur ces
écoulements. La participation de la vapeur (de capacité calorifique non négligeable dans le
cas de I'hélium) a la réfrigération met en évidence le caracteére de déséquilibre
thermodynamique de l'écoulement de ce gaz «chaud» qui transporte un brouillard
«froid».

Les mécanismes dits de crise d'ébullition font ressortir des résultats presque
surprenants dans le cas du cuivre oil les flux critiques sont nettement moins €levés que
dans le cas de I'acier inoxydable. Ils soulignent I'effet de diffusion de crise engendré par
le matériau (le cuivre) de haute conductivité thermique comparée a I'échange solide-gaz.

L'ensemble des trés nombreux résultats (plus de 4 000 points de
fonctionnement) fait apparaitre des éléments non expliqués par manque d'informations —
par exemple temporelles qui permettent de situer les zones de déclenchement de la crise et
leur évolution, l'existence d'éventuelles hystérésis apres la crise —.

Par ailleurs, les propositions d'explication des processus d'échange a partir
d'un film liquide en paroi ou d'un gaz «humide» nécessiteraient d'€tre étayées par une
analyse temporelle des températures de paroi.

Enfin, la comparaison des résultats obtenus avec le cuivre et avec l'acier
inoxydable mérite d'étre davantage exploitée pour différentes configurations
expérimentales. Une étude des écoulements verticaux d'hélium diphasique qui débute au
laboratoire devrait enrichir la présente réflexion a ce sujet.

Une pompe sera congue 2 partir du présent prototype. Elle doit permettre la
circulation d'hélium diphasique sous basse pression ou d'hélium superfluide. On pourra

ainsi étudier l'influence de la pression de saturation sur les processus d'échange
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thermique. En outre, la substitution de I'hélium superfluide & 'hélium diphasique (aux
propriétés thermophysiques meilleures) tend a se développer actuellement. Une étude des
propriétés hydrodynamiques et thermiques de I'hélium superfluide s'avere intéressante.
Les méthodes de mesure utilisées dans les présents travaux y seront appliquées.
L'évaluation du coefficient d'échange thermique pourra étre complétée par une mesure

des pertes de charge et des vitesses des deux phases.
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Annexe A

Etude expérimentale des configurations d'écoulements
horizontaux d'hélium diphasique (A. I. Alexeyeyv,
Y. P. Filippov, 1. S. Mamedov31, 1991)

A. L. Alexeyev, Y. P. Filippov, 1. S. Mamedov>! (1991) rapportent leur
étude sur les configurations d'écoulements horizontaux d'hélium diphasique. Ils
considérent des écoulements dans un tube de diametre interne 0,007 9 m. Le circuit
comporte une longueur de tranquillisation, une zone de création du titre massique et une
section de mesure du taux volumique de vapeur.

Les écoulements observés sont des €coulements & bulles pour des vitesses
superficielles de liquide trés grandes (j; = 0,60 m/s & 1,20 m/s), des écoulements
stratifiés, des écoulements intermittents ol les vagues touchent le haut du tube sans qu'il
y ait formation de bouchons, des écoulements annulaires dispersés, des écoulements
dispersé€s (gouttelettes dans la vapeur) et des écoulements & brouillard (quand le liquide et
la vapeur sont mélangés de fagon homogene ; les vitesses superficielles j, et j, sont alors
trés grandes et sont de ['ordre de 1,50 m/s).

Hs présentent une carte d'écoulements expérimentale qui exprime j, en
fonction de j, (voir figure 1). Ils essaient de comprendre pourquoi l'écoulement 2
bouchons n'existe pas. Pour de grandes vagues, G. B. Wallis, J. E. Dobson®® (1973)
proposent un critére de transition de l'écoulement stratifié a I'écoulement @ bouchons
fonde sur l'instabilité des vagues :

Vy - Vi=K[(pi- py)gHy/py + Hpp>? (A.D)
ou g est l'accélération gravitationnelle ; H; et H, les hauteurs respectives de liquide et de

vapeur et K < 1 un facteur de perturbations. Y. Taitel, A. E. Dukler? (1976) proposent

d'utiliser Sv au lieu de H,/p, dans la formule A.1. Ainsi, ils obtiennent :

s,
ol
Vy-Vi=K|(o1- pog aSS” + a;’ (A2)
" am”

La frontiére est alors calculée pour K = 1 et correspond a la courbe (2) de la figure 1.
L'expérience montre que les écoulement stratifiés demeurent au-dela de la courbe (2)
(voir courbe (1) de la figure I). En réalité, lorsque l'on s'approche de la frontiére, des
gouttelettes sont entrainées dans la vapeur et des bulles sont capturées par le liquide, On

peut donc supposer que le transfert de masse et, par conséquent, le transfert de quantité



de mouvement diminuent la vitesse & l'interface. Ce phénomene a lieu dans I'hélium car
pyet p, sont relativement proches. I explique 'absence d'écoulement & bouchons.

A. 1. Alexeyev, Y. P. Filippov, [. S. Mamedov3! proposent une autre
condition pour le commencement du mélange de deux fluides en tube horizontal (pour les
mélanges de fréons de densités voisines et pour les mélanges eau-air sous forte
pression) :

(p1- pAVE > 14 (A3)
Vpgo
ot o est la tension superficielle et A, le facteur de frottement donné par la relation de
Blasius : Ay = 0,316(pVid/u)y %2 avec d le diamérre du conduit et p; la viscosité

dynamique du liquide (voir courbe (3) de la figure 1).
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Figure 1. — Premiére carte des configurations d'écoulements
d'hélium diphasique pour un tube de diamétre interne 0,007 9 m
et pour p = 140 kN/m?; 1 : fronti€res expérimentales

des configurations d'écoulements d'hélium diphasique ;

2 : limite de la stabilité des vagues a l'interface ({quation A.2) ;

3 : limite ol Ventrainement du liquide par la vapeur commence
(équation A.3); I : écoulement & bulles ; 1L : écoulement stratifié ;
TH : écoulement dispersé ; IV : écoulement a brouillard

Comme les débits augmentent pour atteindre la frontiére (courbe (2) de la
figure 1), le mélange des phases stratifiées commence. L'écoulement est alors plus ou
moins homoggne. Si le taux volumique de vapeur o est proche de zéro, I'écoulement est



a bulles. S'il est proche de un, il est & brouillard ou dispersé. Pour des valeurs
intermédiaires de ¢, il est annulaire dispersé (dans ce cas, il n'est pas parfaitement
homogeéne).

La transition de [I"écoulement stratifié d I'écoulement a bulles dépend des
forces de poussée et de transport (Y. Taitel, A. E. Dukler?, 1976). On a

2
g oo PViSi
)
de vitesse axiale du liquide ; S; la surface interfaciale ; F,la force de «transport» des

7 V2
et Fg = g{pr- py)§, ot vf = KI—ZAL est la moyenne du carré de la fluctuation

bulles dans le liquide et 7, 1a force de poussée qui tend 2 faire monter les bulles vers le
haut du tube. Ainsi, I'expression de G. B. Wallis et J. E. Dobson devient :

0,5
V,-Vi= — v (A4)
S gAl( - Bl—)

v
Ce critere permet de tracer la courbe de transition (2) de la figure 2. Toutefois, pour
o > 0,3 (courbe (2) de la figure 2 en pointillés), le critére est moins bon car il faudrait
tenir compte des fluctuations dans la vapeur.
La ransition de l'"écoulement stratifié a I'écoulement dispersé est donnée par
un critére semblable au précédent ou les roles du liquide et de la vapeur sont inversés. La

vapeur joue le tdle de la phase porteuse et on peut ainsi écrire que

2 -
vVv S ' 2 .
F,= P v2 et F,=g(p1- p,)S; avec v,2 =Y—"2%4—"~. La conditions de «mélange» &
partir de I'écoulement stratifié est alors :
V- V)= 451 (A5)
SigAy (I - ﬂ)
Py

Elle correspond a la courbe (3) de la figure 2. Elle est valable pour 0,95 € & < 1,00.
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Figure 2. — Seconde carte des configurations d'écoulements

pour un tube de diamétre interne 0,007 9 m et pour p = 140 kN/m?;
1 : frontiéres expérimentales des configurations d'écoulements
d'hélium diphasique ; 2 : équation A.4; 3 : équation A.5 ;

4 : limite des écoulements homogénéisés dans un tube

de diamétre interne 0,050 m ; 5 : données de E. Sauvage-Boutar,

C. Meuris, J. Poivilliers, M.-X. Frangois® (1988) pour les
écoulements dispersés ; I : écoulement a bulles ; I : écoulement
stratifié ; Il : écoulement dispersé ; IV : écoulement 4 brouillard



Annexe B
Notions sur la formation d'une bulle
Force de tension superficielle

Pour déformer une menbrane selon une ligne donnée, il est nécessaire
d'exercer une force f dans le plan de la membrane et dans une direction perpendiculaire &
la ligne au point considéré. Cette force est proportionnelle 4 la longueur / de la ligne. On

définit ainsi une tension dite superficielle G=-§. Elle est fonction de [a nature de la

membrane et de sa température. On l'exprime généralement en N/m.
Soit une surface élémentaire de rayons de courbure R; et R, qui délimite
deux milieux 1 et 2 et qui est supposée €tre & température uniforme T (voir figure 1).

Figure 1. — Forces de tension superficielle sur une surface

Le bilan des forces qui s'exercent sur I'€lément de surface dS =d/ d/” est le
suivant : .
dF + dF + p1dSaT + padSas =0 (B.1)
Par projection selon la normale 77 au milieu 1, on obtient :
dFday + dFdog + p1dS - p2dS=0 (B.2)



pour des angles infiniment petits der; et dory qui sont définis respectivement par les
rayons de courbure R; et Rj.

Par définition des forces de tension superficielle, on a
odldoy + odl'deg + pidS - prdS = odl dI /Ry + odl dI /Ry + prdl dI e padidl’ =0,
$0it encore :

Pz-P1=O'(§11-+}%2) (B.3)

Pour la surface sphérique d'une bulle de rayon critigue (rayon d'équilibre) r*,
1a différence de pression entre le liquide et la vapeur est donnée par la loi de Laplace :
p-pi=22  (B4)

r*

Pression d'équilibre d'une bulle

Soit une bulle sphérique en équilibre dans le liquide saturant  la température

T, =T, et sous la pression p; = pg,. La vapeur contenue dans cette bulle est a la

by
température T, et sous la pression p,,.
Soit p.,., et p, les pressions qui correspondent & la pression de la vapeur

saturante pour des interfaces plane et sphérique respectivement (voir figure 2).

Dsat
A
interface
poa """""""""""""""""""""""""""""""""""" p !
| y
'
e A v
i interface
i | sphérique
Py f-mmmmmmmmmmmmme e ;
|
’ >
Tsat TV T_;a.t

Figure 2. — Courbes de saturation pour des interfaces plane et sphérique



Si on considere I'évolution d'une masse de liquide donnée de l'état (p_, T,) &

I'état (p,, T,), la transformation est réversible et conduite & température constante. On

peut ainsi imaginer deux évolutions réversibles décrites a température constante. Dans ces

conditions, la variation d'énergie libre égale au travail total regu par le systéme est
identique :

— on considére une masse élémentaire de liquide dm qui passe d'un

bain & interface plane dans 1'état (p,,, T,) & une gouttelette dans l'état (p,, T,). Ainsi, le

rayon de la gouttelette augmente de dr tel que dm = p; 4nr2dr et la surface sphérique

augmente de dS = 8mrdr = 80rd2L = 2dM  Cetre augmentation de surface correspond 2
pidnr?  pr

la perte du travail de la tension superficielle dW; =-adS = 12—2'-?—"’— qui est égale 4 la
!

variation de I'énergie libre dF ;
-— on consideére comme autre «chemin» la vaporisation de la masse dm
sous la pression p, et a la température T, sa détente isotherme a T, puis sa

«recondensation» sous la pression p, et 4 la température T, Le travail requ par le systéme

VV(TV)
est celui des forces de pression dW, = L{T,)dm - {pdv)- L{T,)Xdm ot L(T,) est la
vl T0)

chaleur latente de vaporisation a la température T,. Si on assimile la vapeur au «gaz

viT.) pAT) Py 4
parfait», on a : dW, =- pdv = vdp =rdmT, %:M&m{}lg_v)
P M o
VN(TV) pﬂ*(Tv) . P

ou r est la constante massique des gaz parfaits ; R 1a constante molaire des gaz parfaits et
M la masse molaire de la vapeur.

Par égalité des travaux dW; et dW,, on a :- 20dm _ RdmT, p—"), SOt

pir M oa
Pvi__ 20M
ln(pm) DIRT,

Ainsi, pour une bulle de rayon critique r*, on peut écrire la relation entre les

pressions de la vapeur saturante p,, etp,,
p, = pwe(-Za wM)/ (r*RT.) (B.5)




Annexe C
Epaisseur du liquide surchauffé en paroi

On suppose généralement que I'épaisseur de liquide surchauffé a proximité de
la paroi est égale 2 celle de la sous-couche laminaire en €coulement turbulent. L'épaisseur
de la sous-couche laminaire est donnée par le profil de vitesse (B. Gebhart!8, 1971). En

écoulement turbulent, on a:
Siipi _ Spdpr
O = = (C.1)
7 /01 Vy

ot /p; est la viscosité cinématique du liquide ; 7, la contrainte de frottement en paroi et

T . \ :
Vi=4/ p—p la vitesse de frottement A la paroi.
!

: . , . d
La contrainte pariétale 7, est donnée par la relation 7, = (- a—i A dans un

1P )i _AP v?
d 2 4 8
coefficient de frottement A est donné par la relation de Colebrook (applicable a un

oit le

conduit cylindrique de diamétre 4 et d'axe z, soit par 7, = (A

2,5
écoulement turbulent et un tube rugueux) : Lo =087 k\{—kii + —L) (k/d est la

A 371 ReVa

rugosité relative du tube que I'on prend communément égale a 10-4 et Re le nombre de
Reyrolds).

Pour un écoulement d'hélium liquide de débit massique égal & 6.103 kg/s
dans un tube de diamétre interne égal 4 0,01 m, le nombre de Reynolds vaut environ
241 000 & 4,224 K et sous 1 atm. Ainsi 7, = 0,12 N/m?2,

L'épaisseur de liquide surchauffé est alors donnée par la relation suivante :

i

A
pi

5 = =4,09.109m =~ 4 pm (C.2)




Annexe D

Loi de distribution des vitesses de Maxwell et notions sur
I'évaporation nette a une interface liquide-vapeur

Loi de distribution des vitesses de Maxwell

Considérons un gaz pur en équilibre thermique dans une enveloppe solide &
température uniforme.

On admet que les mouvements et les chocs moléculaires ne modifient pas la
densité moléculaire du gaz, c'est-a-dire que cette densité reste en moyenne uniforme au
cours du temps dans tout le gaz.

On suppose en second lieu que, dans 'chaque élément de volume, les
molécules possedent des vitesses dont les directions sont réparties uniformément dans
tous les sens et dont les grandeurs sont elles-mémes distribuées suivant une loi
indépendante de la position de 1'élément choisi ; on parle d'état de chaos moléculaire.

Les hypotheéses précédentes permettent l'application des raisonnements de
probabilité. Elles conduisent a la connaissance de la loi de distribution des vitesses dans
'état d'équilibre thermique.

S'appuyant sur ces hypotheéses, J. C. Maxwell montre que, lorsque 1'état
d'équilibre thermique est atteint, les grandeurs des vitesses moléculaires se distribuent
suivant une loi qui n'est plus modifiée ultérieurement par les chocs.

Le nombre de molécules par unité de volume dont les vitesses ont des
composantes i, v, w comprises respectivement entre u et u +du, vetv +dv, w et
w + dw est alors donné par :

dn = nf(u, v, wydudvdw (D.1)
ou n représente la densité de molécules et fla fonction de distribution des vitesses qui est
donnée par la relation suivante :
fu, v, w)= aedl? P +wl)=gebc®  (D2)

ou ¢ est la vitesse d'une molécule.



W = oo
Y = oo

U= 400
Par définition de f, j fu, v, wydudvdw =1, donc

U= .00

W = -0

0,5
a= (Q-i- . On introduit généralement la constante Z telle que b = hm = 211;7 ol m est la
i

, i L 3. 3305
masse d'une molécule. Ainsi dn =n bL:a) g-am{u? + v2+ widydvdw |
T

Les probabilités pour que les composantes de vitesse d'une molécule soient

comprises entre uet u +du, vetv+dv,wetw+ dw sont indépendantes ; la probabilité
f(u, v, w)dudvdw est ainsi le produit de trois probabilités qui ne dépendent
respectivement que de u, v et w. Le nombre de molécules dont les vitesses sont

comprises entre ¢ et ¢ + dc est alors :
3. 3\0.5 3...3\0.5
dne = n |22 ehmeanc2de = dnn (B2} Tehme’c2de (D3)
3 3
T T
La valeur moyenne G d'une grandeur G attachée & une molécule est définie,

dans un élément de volume du gaz, par la moyenne arithmétique des valeurs que prend &
pour toutes les molécules de I'élément de volume.
La moyenne du carré de toutes les vitesses est ainsi :

+sa
—2,1_[ can= 3= BE (g

et on note cZ = C2 ol C est la vitesse dite quadratique moyenne d'une molécule (qui est
associée a I'énergie cinétique de la molécule).

La vitesse C n'est pas a confondre avec la vitesse moyenne proprement dite ¢
d'une molécule :

~_1 _ 2 _ AT . JRT _ NIy _202
7 "L C dne= =2 ﬁWfM mﬁ)— Ac @)

La vitesse la plus probable ¢, qui correspond au nombre de molécules dn,

maximal (%f_"- = 0) est donnée par :

i c0=1m%=\/ﬁ§=\/%c (D.6)

Cette vitesse est appelée vitesse caractéristique moléculaire.




Le nombre de molécules par unité de volume dont la composante de vitesse u

a1 : 0.5
paralléle & un axe Ox est comprise entre u et u + du estdn, =n (f%) e-hmutdy et la

densité de flux de molécules qui arrivent sur une surface unitaire de normale Ox est:

2Th

3

+oo
fm[ udn, =A== 2C < onC (D7)
0

oll o = L est appelé coefficient de répartition des vitesses.

Vor

Notions sur l'évaporation nette d une interface liquide-vapeur

On considere ici le cas idéal d'un film liquide «pariétal» d'épaisseur & dont
l'interface plane avec le ceeur gazeux est en évaporation constante sous l'effet d'un apport
constant de chaleur sur la paroi. La chaleur est déposée du c6té du film liquide seul. On
néglige en outre le glissement d'une phase par rapport a 'autre. Le film liquide s’ évapore
et le coeur gazeux se condense a l'interface. D'un point de vue de la théorie cinétique,
lorsque I'on chauffe le film, on crée un flux de molécules du liquide vers la vapeur
supérieur au flux de molécules de la vapeur vers le liquide ; il y a évaporation i
lI'interface. On parle d'évaporation nette car le bilan des flux dans le sens de ['évaporation
est positif.

La densité de flux massique de molécules d'une phase vers l'autre est j = pC

ot C =(3RT/M)°-3. On a ainsi | =% z’ﬁ—l pour la vapeur assimilée & un gaz parfait.

En tenant compte du coefficient de répartition des vitesses «= on

ont - i = o PM A [3RT M
t = a— 1/ 28L = —H
obtient ; j aRT N p TMRT

A l'interface entre le liquide 4 la température T, et sous la pression p;; et la

_1_
Ver '

vapeur a la température T, et sous la pression p,, le flux net d'évaporation est j =j* - j-
ol le flux de condensation de la vapeur j- est donné par la relation
précédente : j- = p, /M[2nRT,)) et le flux d'évaporation du liquide surchauffé j+ est
assimilé au flux de la vapeur qui serait a la température T) et sous la pression
Pyt jt=p AMA2RRTY) .

A l'équilibre liquide-vapeur (évaporation nette égale a zéro),

Y M
JF=j=P N5 g =AD.

Dans l'expression du flux net de molécules, on doit tenir compte de

l'absorptivité de la surface interfaciale. En effet, une fraction seulement des molécules de



liquide qui frappent I'interface se transforme en molécules de vapeur (respectivernent, une
fraction de molécules de vapeur se transforme en molécules de liquide) suivant la forme
de l'interface et sa température. On introduit donc un coefficient d'évaporation o, et un
coefficient de condensation o, (compris entre zéro et un) qui résultent d'arguments sur
'équilibre thermostatique de l'interface.

D'autre part, le flux net de molécules ne dépend pas seulement de l'état de la
surface interfaciale, mais aussi de la distribution de vitesse des molécules 4 proximité de
I'interface. On introduit ainsi un autre facteur I” qui résulte du mouvement net des

molécules de liquide a l'interface.
La vitesse d'une molécule de vapeur qui serait & Ty, p; a l'interface est

u, = -jlp, =i -j*Vp, et sa vitesse relative rapportée a la vitesse caractéristique
moléculaire est u,, = u,/Y2RT;/M. Les arguments de la théorie cinétique et de la
distribution de Maxwell montrent alors que I"est fonction de u, et qu'il est donné par la

relation : I{uy,) = e - u, YR{1 + erf(u,,)).

Pour le mouvement net des molécules de liquide & I'interface, la vitesse d'une
molécule de liquide (assimil€  une vapeur a Ty, py) est u; = -u, et sa vitesse relative est

= -u,. Onen déduit le facteur %) qui provient du mouvement net des molécules de
liquide (qu'il est intéressant d'associer au flux net d'évaporation) et qui se déduit du
facteur ITu, ) : Mug,) = I-u,) = et + u, YR(1 - erf(uy, ).

Le flux net d'évaporation corrigé est alors :

e o -«=1/—{M Pi_ o Py
1=1"-] Rul,—)o'ef O/ TR Hulr)o.e(Tt.)O.S UC(T .)0,5:\ (D.8)
i v;

Pour un flux net d'évaporation faible (c'est-a-dire pour de faibles taux
d'évaporation, don¢ pour de faibles vitesses relatives uy ), I (u,r) =]+ ugrﬁ et les

coefficients &, et . sont pratiquement égaux. On suggére alors I'expression suivante
e [ p

pourj:j =4/ 4 0‘01:(1 + uy, VT P Dy,

- oll o, = 0, = O, est appelé coefficient
2nR (T“)O,S (TVE)O.S}

d'accommodation.

s . RTy,
En utilisant 'expression de u; et en posant pj; = Py _MJL pour la «vapeur»

qui serait & T, py,, on obtient :

oA M Py Py J'God_( 20, )1{ M| _ Pl Pv;
j= O - +"= - (D.9)
27R LT h_)O,S (Tv,-)O’J 2 \2-0/Y2nR _(Tli)o’s (TVi)O,S




Annexe E

Schématisation du dispositif expérimental
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IV : cellule D en acier inoxydable (L = 0,15 m)

1 capteur de taux volumique



Annexe F

Caractéristiques de résistances
RIR- 715K

0.8
0.6
0,4

0,21~

0,0

| 1
0 100 200 300
T (K)

Figure 1. — Caractéristique d'une résistance de platine
(R. B. Scottt7, 1963)
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101

Figure 2. — Variation de la résistance en fonction de la température
pour des résistances de germanium, de platine et de carbone
(R. R. Conte?3, 1970)



Annexe G

Caractéristique R(T) d'une résistance «CLTS»

R (Q)A

280 - y
270 A /

260 A J

250 - ¥

240 - V%

230 - ¥
2251

220 - : bt ! !
0,0: 204 77,3 90,4 150,0 270,0

4,2
R(£2) = 0,237 T(K) + 219

T (K)




Annexe H

Caractéristique R(T) d'une résistance de carbone
«Allen-Bradley»

R A

1 { I 1 1 J i )_
1,0 1,8 4,2 10,0 33,0 77,0 273,0 T (K)




Annexe I

Obtention du «zéro thermodynamique»

Voppe = -14.103 V
—-

capa ~
P40=230W «—T47 =459 K
tension du capteur température moyenne
de taux de vapeur P40 =227 W — de I'écoulement
{1 mm correspond & 0,2.183 V) fi I
“ug€bulles dans tout le tube > enfin de circuit ;
PAG=221W (1 mm correspond 4 2.10- K)
PO=2,15W

PAO=205W —>

~— bulles dans la —>
moitié supérieure du tube

P40=200W
) = - 3
apparition des premiéres bullessw B Viapa = -9.5.16°V
dans le haut du tube %o
PAD=186W
""" by =39109V
s-:é' ¢ T47=4,56 K
Tvitesse d'acquisition : 5 mm/min S —— 5, Vmpa =72.103V

rm=49.103kg/s

P40 =0W — on augmente P40—

écoulement sous-refroidi —»

T47 =414 K

Figure 1. — Premiére séquence



palier de saturation

x =0 pour P40 = 2,56 W ——"’? <

début de stratification de
l'écoulement

Ti1 =4,60 K —>

température a l'entrée
de la cellule D
{(1mm correspond 4 2.10% K)

brouillard
- dans tout le liquide

5 mm/min

visibles

q
dans le haut du tube

. a-t-on atteint le palier
de saturation ?

T11=460 K"

Vegpa=-14.103V

Figure 2. -— Seconde séquence
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PA0=177TW
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T47=4,59 K
< et P40 =230 W

a nouveau P40



Annexe J

Capteur capacitif annulaire de taux volumique de vapeur

armature externe
3 la masse

armature inteme

prise de potentiel

-

joint «kapton» —/ partie utile {métallique)

de I'électrode interne (L = 140 mm)

il »

N
passage d'isolement
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échelle : 0,8



Annexe K

Carte expérimentale des écoulements horizontaux
d'hélium diphasique

In G (kg.s'l.m2)

!
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écoulement stratifié a vagues
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— théorie de Y. Taitel, A. E. Dukler’, 1976

présente étude :
» &coulement stratifié 2 faibles vagues
o écoulement annulaire stratifié A vagues
» écoulement annulaire intermittent
o écoulement a dispersion de gouttelettes






Annexe L

Photographies d'écoulements horizontaux d'hélium diphasique

Photographie 1. — Ecoulement stratifié & vagues (7 = 2,0 g/s, x, = 50 %, temps
d'exposition : 1/25 000 s, J. Poivilliers, centre d'études de Saclay, D.A.P.N.LA.,

S.T.C.M., février 1991)
a3

Photographie 2. -— Formation d'une vague en écoulement intermittent qui vient heurter la
paroi supérieure du conduit (72 = 2,0 gfs, x, = 10 %, temps d'exposition : 1/25 000 s,

J. Poivilliers, centre d'études de Saclay, D.AP.N.LA,, S.T.C.M., février 1991)
S




Photographie 3. — Passage d'une vague sur la paroi supérieure du conduit en
écoulement intermittent (7z = 5,0 g/s, x, = 20 %, temps d'exposition : 1/25 000 s,

I. Poivilliers, centre d'études de Saclay, D.A.P.N.LA,, S.T.CM.,, février 1991)

e a1

Photographie 4. — Dépot d'un fin film liquide pariétal apres le passage d'une vague en
écoulement intermittent (i = 4,0 g/fs, x, = 20 %, temps d'exposition : 1/25 000 s,
J. Poivilliers, centre d'études de Saclay, D.A.P.N.LLA., S.T.C.M., octobre 1990)

Photographie 5. — Ecoulement a dispersion de gouttelettes (2 = 5,0 g/s, x, =90 %,

temps d'exposition : 1/25 000 s, J. Poivilliers, centre d'études de Saclay, D.A.P.N.LA,
S.T.C.M., février 1991)

I




Annexe M
Courbes d'étalonnage d'une résistance de carbone
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O :étalonnage avant contraintes meécaniques

» : étalonnage aprés contraintes mécaniques



Annexe N

Etalonnage de résistances de carbone

moteur

vers le régulateur

de pression E: =

vers la pompe
a vide

tube en acier

cellule d'essais

inoxydable N N
— générateur de
gaz froid
< bain d'hélium
capteur pour le 1
réglage du A résistance
chauffage chauffante

Figure 1. — Vue d'ensemble du dispositif expérimental
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Figure 2. — Cellule d'essais



Annexe O

Caractéristique A(T) de la colle «stycast 2 850 FT»
(C. L. Tsai, H. Weinstock, W. C. Overton%8, 1978)
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Annexe P

Equipotentielles dans la zone de mesure

A B C D E F

:7,68.100V
:2,30.10°V
03,8410V
1 5,37.10° v
1691105V
:8,44.103V
19,9810V

QMmO we

profondeur de la pointe : 0,25.103 m
épaisseur de la brasure : 0,1.103 m
densité de courant : 0,18,106 A/m?

Figure 1. — Equipotentielles dans la paroi du conduit
pour une densité de courant de 0,18.106 A/m2
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:2,55.107V
:7,65.107V
0 1,27.10-6V
:1,78.100V
:2,29.10%V
:2,80.100V
03,3110V
profondeur de la pointe : 0,25.103 m

épaisseur de la brasure : 0,1.103 m
densité de courant : 0,18.106 A/m2

QmMmUakx >

Figure 2. — Equipotentielles dans le support de mesure
pour une densité de courant de 0,18.106 A/m?



0 1,07.105V
:3,22.105V
:5,36.10°5V
:7,51.10°V
:9,65.10°5V
0 1,18.104V
:1,39.104 VvV

QEmE=OO W™

profondeur de 1a pointe : 0,25.10-3 m
épaisseur de la brasure : 0,1.10-> m
densité de courant : 3,40.106 A/m?

Figure 3. — Equipotentielles dans la paroi du conduit
pour une densité de courant de 3,40.100 A/m?
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1 5,43.108V
1 1,63.107V
:2,72.107V
:3,80.107V
:4,89.107V
:5,97.107V
:7,06.107V
profondeur de la pointe : 0,25.103 m

épaisseur de la brasure : 0,1.105 m
densité de courant : 3,40.106 A/m?

QMmoo Ow»

Figure 4. — Equipotentielles dans le support de mesure
pour une densité de courant de 3,40.106 A/m?



Annexe Q

Isothermes dans la zone de mesure

G_F EDCBA

GFEDCBA

: 8,27.103 K
:9,44.103K
1 1,06.10-2K
:1,18.102K
: 1,30.102K
0 1,42,102K
:1,53.102K

ole-Ne Thwik o -l

profondeur de la pointe : 0,25.10-3 m
épaisseur de la brasure : 0,1.103 m
densité de courant : 0,18.106 A/m?

Figure 1. — Isothermes dans la paroi du conduit
pour une densité de courant de 0,18.106 A/m?2
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:1,57.102K
+1,57.102K
:1,57.102K
+1,57.102K
+1,57.102K
:1,57.102K
: 1,57.102K

QATmT O

profondeur de la pointe : 0,25.103 m
épaisseur de la brasure : 0,1.10° m
densité de courant : 0,18.108 A/m?

Figure 2. — Isothermes dans le support de mesure
pour une densité de courant de 0,18.106 A/m?
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:0477K
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: 0,752 K
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profondeur de 1a pointe : 0,25.10-3 m
¢paisseur de la brasure : 0,1.103 m
densité de courant : 3,40.106 A/m2

Figure 3. — Isothermes dans Ia paroi du conduit
pour une densité de courant de 3,40.106 A/m?




10,768 K
10,768 K
: 0,768 K
: 0,768 K
10,768 K
10,768 K
: 0,768 K

Q“nmt;qu:u»m

profondeur de la pointe : 0,25.103 m
épaisseur de la brasure : 0,1.103 m
densité de courant : 3,40.106 A/m2

Figure 4. — Isothermes dans le support de mesure
pour une densité de courant de 3,40.106 A/m?



Annexe R
Méthode de Fourier
Méthode de Fourier

La méthode de Fourier s'applique a la résolution de problémes de
refroidissement ou de réchauffement pour lesquels seule l'équation qui traduit la
condition initiale n'est pas homogene. Il s'agit d'une méthode de séparation des variables
d'espace et de temps qui conduit & des solutions sous forme d'un développement en série
de fonctions orthogonales.

L'application de cette méthode est particulierement intéressante dans le cas
d'un champ de température qui ne dépend que d'une variable d'espace.

Soit un champ de température T(r, ¢} solution du systéme suivant ;

aT

—aAT -—=0
ot
. . e . oT;
— condition aux fronti¢res intérieures : T; - T; = Rjg;; ot g = - /’Lia—’—;m
if
(R.1)
.. N iy oT
— condition aux frontiéres extérieures : - = = hT
n

— condition initiale :  T(r, 0) = T ;,,;,(r)
ou AT est le laplacien de T'; T; et T; les températures de deux «sous-milieux» voisins i et
J s Ry la résistance thermique de contact entre les sous-milieux i et ; g la densité de flux
de chaleur qui circule du sous-milieu i vers le sous-milieu j ; A; la conductivité thermique
du sous-milieu i ; #;; 1a normale a la surface intermédiaire aux sous-milieux { et j orientée
de i vers j ; & la conductance thermique entre le systdme et le milieu extérieur et T,,;(r) le
champ de température initial.

Pour résoudre ce systeme, on peut utiliser la méthode de Fourier. Le champ
de température transitoire T,(r, £) peut ainsi se mettre sous la forme : T(r, #) = @(r)yA?).

L'€quation de diffusion de la chaleur devient a(p”(r) yAr) + a?qo'(r) () = o(r) I,t/'(t). On peut

P 400 VO WO _ ey, 9 _
o) + r o0 = ok soit e =awet @ (r) + - we(r) =0 car les

fonctions ¢(r) et y(z) sont indépendantes. La fonction y(¢) devant décroitre quand ¢ croit,

encore écrire @

o est de la forme -ﬁz. Ainsi w() = Bt et o(r) = AJo(Br) + BY(fir) ot J, et Y, sont



respectivement les fonctions de Bessel de premiere et de seconde espéce d'ordre zéro
(voir ci-apres).

Le systéme précédent a une solution si son déterminant est nul. Ceci conduit &
la résolution d'une équation & une infinité de solutions B¢ (k = 1, 2, 3, ...}. On a ainsi

-Il(lak e)

kre)

Tifdr. 1= [Akjo(ﬁkr) + BkYo(ﬁkr)}C'a‘B*Zt = Ak{fo(ﬁkr) Yo (Ber) fe -apit, Or

T, (r, 1) ne vérifie pas la condition initiale, c'est T(r, 1} Z Ty (r,t) qui en est
k=1
solution. On déduit alors de la condition initiale les coefficients A, et By,

Fonctions de Bessel

Les équations différentielles linéaires du second ordre qui sont de la forme :

ooy}, 19y |
or ar) ror (ﬁ =0 R-2)

ont pour solution y = AJ,(Br) + BJ ,(Br)sine N ou y = AL(fr) + BYu(fr)sine IN

ouJ,(r) = Z (-1)~ 1 {5 +27 | avec Mn+p+ 1)..j e’rr T Pdr|est la
p=0 In+p + 1)p! -0

fonction de Bessel de premiére espéce d'ordre n; J ,(r) = (-1)4,(r) et ¥ ,(r) la fonction

de Bessel de seconde espéce d'ordre n telle que :

¥a(r) =y + LY - 12 (- Dl PN V%[m +p) - 600

sinelN et Yo(r)=%{(y+ MoVACEDY (-1)f’%¢(p)} o 4k = Z L et
2 .

y=0,577 215 7 représente la limite quand » tend vers +eo de [¢(n) - In(n)].




Annexe S

Temps de réponse 4 un phénomeéne thermique d'éléments
complexes

Le réchauffement d'un élément «monodimensionnel» se caractérise par un
€cart de température &x, r) par rapport au régime permanent. 6(x, t) est solution du

régime transitoire que l'on peut traduire par :

—AB- baT? =0 : équation de diffusion de la chaleur ;

- deux conditions aux frontieresenx=0etx =/
— une condition initiale 4 r = 0.

On montre que 6(x, ¢) est de la forme @)Y = P(x)e-%™ ol a = [% est la

diffusivité thermique du matériau (voir annexe R).

1.— Cas du mur infini

Figure 1. — Schématisation d'un mur infini

On a alors :
— @(x) = Acos(ux} + Bsin{ux);
— une condition aux frontiéres donne A ou B ou une relation A(B) ;

— l'autre condition aux frontiéres donne une équation  une infinité de

solutions u; : (Bl- - J—‘-—)tanu =1 +% avec B; = hil etB,. =
e if e A

et externe respectivement ;

hel les nombres de Biot interne




— 0,(x, ) = [Acos(ux) + Bysin(ugx)le-aw’t et 6(x, £) = Z Be(x, t)
k=1

est solution de la condition initiale et permet d'en déduire A donc By(Ag) (voir

annexe R).
Dans la pratique, u,2, 452, ... sont petits par rapport & 4,2 donc le temps de

réponse du mur approche :

2
i =—4— (S.1)
au
2.— Cas du cylindre infini
A, p,c
h h
e
R
Xy

\

Figure 2. — Schématisation d'un cylindre infini

On a dans ce cas :
— () =Al(ur) + BYo(ur) ;
— la condition en r = 0 donne B =0 car Y (0) tend vers l'infini ;
— la condition en r = R donne 'équation J,(4R) = 0 qui a une infinité
de solutions u R, usR, ...

Le temps de réponse du cylindre est alors :
2
Teylindre = R 2 (SZ)
auy

ol ;R = 2,40 est la premiére racine de J,,.
3.—Cas général

D'une maniére générale, le temps de réponse d'un systeme
«monodimensionnel» est de la forme :

[2
T=— b —— (8.3)
a u12(Bi’ BE)



4.—Cas de la sonde collée
Le temps de réponse de la sonde collée dans une gaine en cuivre (on néglige
I'épaisseur de colle entre la gaine et le support de sonde en cuivre) peut étre approché en

considérant la juxtaposition de «murs» suivante :

L

~—<colle (Ay, Peos €co)
< f s

y -« sonde (ls, Pss Cs)

Figure 3. — Schématisation de la sonde collée

Au voisinage de 4 K, on a les caractéristiques suivantes :
— pour la colle : diffusivité thermique a,., = 0,26.10-4 m2/s ;
conductivité thermique A, = 0,06 W.m-1.K-1 et épaisseur /., =0,000 1 m ;
— pour la sonde : a; = 0,24.104 m2/s ; A, = 0,014 Wm-1.K-1 et
[,=0,001 6 m;

— pour le cuivre : iy =2 =500 W.mLK? _ 51 104 w2 K1 ;

I, 0,0098m

A 300 Wom- LKL _ 4 21l _ 4.2
hy = A = 0007 5~ 6,7.10* W.m-2 K et a, = 3 065.10-% m%/s.

En raison de la grande diffusivité thermique du cuivre par rapport a celles de

la colle et de la sonde, &, et h, sont trés supérieurs & };ﬁ= 600 W.m-2.K! et

co

Ay =9 W.m2.K-L. Dans ces conditions, le temps de réponse de la sonde collée est :

I
12

S5.4)
a2 (

Ts =




ot u; est la premiére racine de I'équation tan{u}tan{nu) = %& avec = g—si‘;—".
5 O iy

2 2
Comme IEL est négligeable par rapport & I;—, I'équation précédente se réduit a
co 63

w'tany’ = s Ao o1 temps de réponse de la sonde collée est alors :
co Ag
_ 1
Ts=—— (8.5)
asit'y
ob u'tany’ = 68,57 donne u'y = 1,55 donc 7; ~ 45 ms.



Annexe T

Conductivité thermique en fonction de la température de

différents types d'aciers inoxydables
A (W.ml K1)

A

8.0 L.
6,0 —

50
40 -
30 |-

20 —

1,0
0,8

0.6
0,5

|

03 -

02

0,1 S I I I N B B illllii!lll>
1 2 3 4 56 810 20 30 40 5060 801OOT(K)

1 : acier inoxydable «AISI 303» (composition massique : 17 % Cr, 8 % Ni, 0,15 % C,
2 % Mn)

2 : acier inoxydable «AIST 347» (17 % Cr, 9 % Ni, 0,08 % C)

3 : acier inoxydable «austénitique 1 818» (18,9 % Cr, 7,9 % Ni,0,1 % C, 1 % Ti)

4 : acier inoxydable « KH18N9T» (17 % Cr, 8 % Ni, 0,14 % C, 2 % Mn)

5 1 acier inoxydable «AISI 304» (18 % Cr, 8 % Ni, 0,08 % C, 2 % Mn, 0,045 % P)




densité de flux de chaleur g (W/m?)

Annexe U

Courbes d'échauffement des thermometres de la cellule
en acier inoxydable de longueur 0,15 m

1,6.10% 5

1,4.104

1,2.104 -

1,0.104

N
0,8.104 o

0,6.104 {4

i
-~ &

0,4.104 - e
1 R lon
x F-
0,2.104 - s
| X

) L I L I I
0 5 10 15 20 25

échauffement AT, (K)

o TT11 e 7731
o TT12 m 7732
a TT13 A TT33
0 Tri4 ¢ TT34
a TT15 * TT35

cellule en acier inoxydable de longueur chauffante 0,15 m

Figure 1. — Courbes d'échauffement des thermometres
des sections n®s 1 et 3 pour 7 = 1,5.103 kg/s et x, = 0



densité de flux de chaleur ¢ (W/m2)
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échauffement AT, (K)
o TTi1 e 71731
o. TT12 m 1732
A TT13 A TT33
¢ TT14 ¢ TT34
o TT15 * TT35

cellule en acier inoxydable de longueur chauffante 0,15 m

Figure 2. — Courbes d'échauffement des thermometres
des sections n®s 1 et 3 pour m = 1,5.10-3 kg/s et x, = 0,40
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densité de flux de chaleur g (W/m2)
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€chauffement AT, (K)
o 1T1T11 e TT31
o TTi12 ® 7T32
A TT13 A TT33
¢ TT14 ¢ TT34
o TT15 * TT35

cellule en acier inoxydable de longueur chauffante 0,15 m

Figure 3. — Courbes d'échauffement des thermomeétres
des sections n°s 1 et 3 pour m = 1,5.10-3 kg/s et x, = 0,60




densité de flux de chaleur g (W/m?2)

0 I I T ’ 1 t I T T I T 3 I L I I 1 1 I 1 3 I T 1 I 1
0 3 6 9 1215 18 21 24

échauffement AT, (K)

o TT11 o T1T31
o 1712 m 7732
¢ TT13 A TT33
¢ TT14 A TT34
o TT15 * TT35

cellule en acier inoxydable de longueur chauffante 0,15 m

Figure 4. — Courbes d'échauffement des thermometres
des sections n°s 1 et 3 pour m = 3,3.103 kg/s et x, = 0,22
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échauffement AT, (K)

o IT11
o TTi12
A TT13
O TTi4
o TT15

cellule en acier inoxydable de longueur chauffante 0,15 m

Figure 5. — Courbes d'échauffement des thermometres
des sections n% 1 et 3 pour iz = 3,3.10-3 kg/s et x, = 0,67
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densité de flux de chaleur g (W/m?2)
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o TT12 s 7732
A TT13 A TT733
¢ 1TT14 ¢ TT34
o 7TT15 * TT35

cellule en acier inoxydable de longueur chauffante 0,15 m

Figure 6. — Courbes d'échauffernent des thermomeétres
des sections n°s 1 et 3 pour m = 3,3.103 kg/s et x, = 0,98
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o TT12 m 7732
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cellule en acier inoxydable de longueur chauffante 0,15 m

Figure 7. — Courbes d'échauffement des thermomaétres
des sections n°s 1 et 3 pour iz = 5,0.10-3 kg/s et x, = 0,32
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Figure 8. — Courbes d'échauffement des thermometres
des sections n° 1 et 3 pour m = 5,0.103 kg/s et x, = 0,78
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Glossaire des termes techniques

Coalescence : regroupement de bulles pour former une poche de vapeur

Collapser : exploser pour une bulle ou une gouttelette

Cryopompage : obtention d'une trés basse pression (proche de I'état de vide
absolu) par abaissement de la température dans le domaine des températures cryogéniques
D

Diphasique : & deux phases
E

Ebullition : passage d'un liquide & I'état gazeux, les deux phases étant a
'équilibre thermodynamique

M
Monodimensionnel : 4 une dimension
Monophasique ; & une phase
N
Nucléation : formation d'une bulle
P
Pariétal : de paroi
S

Site de nucléation ; bulle en formation sur une paroi solide

Sous-refroidi : dont la température est inférieure  la température saturante de la
pression imposée
T

Tranquillisation : établissement du régime dynamique d'un écoulement



Glossaire des mots étrangers

burnout : abandon de ['ébullition nucléée ou crise de premiére espéce.
dryout : asséchement & la paroi ou crise de seconde espéce.

in : dans.

modified boiling number : nombre d'ébuilition modifié.

pool boiling : ébullition en bain.
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Résumé : L'hélium est un bon fluide caloriporteur. L'étude des échanges
thermiques dans 1'hélium diphasique est trés intéressante. Pour chaque
configuration de 1'écoulement, c'est-a-dire pour chaque répartition spatiale
et temporelle des deux phases, on étudie le coefficient d'échange thermique.
On met au point une méthode de mesure ponctuelle de la température, afin
d'étudier les processus d'échange thermique avec chacune des phases. On
quantifie le coefficient de transfert thermique moyen pour chaque
configuration d'écoulement. On constate l'efficacité de I'échange.
Toutefois, on met en évidence un déficit brutal de 1'échange thermique
(crise d'ébullition) lorsqu'un film gazeux se forme en paroi. La
détermination de cette crise pour chaque écoulement est essentielle 3 la
prévision du risque de mauvais refroidissement dans les circuits de
réfrigération.

Abstract : Helium is a good heat-carrier fluid. The study of thermic
exchanges in two-phase helium is very interesting. For each flow pattern,
that is to say for each spatial and temporal distribution of both phases, we
study the coefficient of heat transfer. We settle a method to measure
punctually the temperature, so as to study the processes of thermic
exchange with each phase. We quantify the average coefficient of thermic
exchange for each flow pattern. We can notice that the exchange is very
efficient. Nevertheless, we point up a sudden deficit of thermic exchange
(ebullition crisis) when there is a formation of a gaseous film on the wall. It
is essential to determine this crisis for every flow so as to avoid any risk of
drop in the temperature into the cooling circuits.

Mots-clés : hélium, écoulement diphasique, transfert thermique

Key words : helium, two-phase flow, heat transfer
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