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RESUME Symbole Signification SI-Unité
Pour une classification des phénoménes de Ahv chaleur d'evaporation J/kg
transfert thermique ou peut partager le sy R

domaine post-dryout en trois: le flux dis- cp : gazziéseuzalorlflque J/kg K
perse”, l'ébullition en pellicule et 1'é&bul- p d

lition de transition. Une &tude de la lit- 9, accélération de la pe- m/s?
térature, en particulier des quatre der- santeur

niéres années montre que dans le flux dis-
persé, grace 4 de nouveaux modéles de cal-
culation bien fondés théoriquement et d& un
grand nombre de résultats slirs de mesures “ coefficient d'ensemble W/m? K
une prévision exacte des coefficients de ov de transfert thermique
transfert thermique est possible.

(4 coefficient de transfert W/m?K
thermique

@ masse volumique kg/m?
Les équations de calculation pour 1'é&bulli- 7 viscosité dynamique kg/ms
tion en pellicule reposent encore souvent P .
sur des hypothéses trés simplifiées sur . A conductivité thermique W/m K
les mécanismes du courant dans la pelli- W Groeneveld Delorme -
cule de vapeur et sur l'interaction vapeur- paramétre

liguide 4 la limite des phases. En particu- . Ces s . 2
lier pour 1'ébullition en pellicule, dans v viscosité cinématique m* /s
des liquides surfondus, on a besoin de me- 5 diamétre de goutte m
sures de l'ébullition de transition devrai- €

(6

c teneur en vapeur -
ent &tre examinés de plus prés. u p

tension superficielle N/m
NOMENCLATURE Nu Nombre de Nusselt
Symbole Signification SI-Unité Re Nombre de Reynolds
A surface de coupe m? Pr Nombre de Prandtl
D diamétre m Y paramétre de Miropolski
L longueur m Ga Nombre de Galilei
T température K
AT différence de température K Indices
p périmétre m v vapeur
Nd nombre de bulles - L liquide
% titre massique _ w gg inggigiavec la température
i densité de flux masse kg/m’s £ en rapport avec Ty ¥ Tgar
g densité de flux 2
thermique W/m? a actuel
P pression N/m? e équilibre
v volume spécifique m® /kg TOT total
z coordonnée spatiale m hom homogéne
w vitesse m/s Do dryout
W, vitesse de dépot des m/s or critique

gouttes
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d goutte

c surface de coupe

m moyenne

b -noyau du courant vapeur-liquide
SAT sature”

T tube

TB 1'ébullition de transition

NB 1'ébullition avec bulles

1. INTRODUCTION

Le transfert thermique au cours de 1'ébul-
litien peut d'une maniére simplifiée &tre
partagé en deux demaines d'une part, celui
od le liquide en ébullition humecte la pa-
roi chauffante, d'autre part celui oud le
contact direct entre le liquide et la paroi
n'est plus possible pour des raisons thermo-
dynamiques ou hydrodynamiques. La transi-
tion d'un domaine 3 l'autre est marquée par
une densité critique du courant thermique
qui dépend des conditions du flux et des
différentes proprietés thermodynamigues du
liquide bouillant. Lorsque la teneur en
vapeur est basse on passe d'une ébullition
avec bulles & une ébullition avec pellicule.
Lorsque la teneur en vapeur est élevée, la
pellicule de liquide qui n'est plus que
mince sur la paroi est détruite par les
forces du flux et par 1l'ébullition & la sur-
face. Ensuite, le transfert thermique sui-
vant passe directement de la paroi dans le
courant de vapeur qui est surchauffé et ain-
si fait s'@vaporer lentement les gouttes

de liquide qu'il contenait encore. On nom-
me ce processus de transfert thermique, re-
froidissement vaporisé (spray-cooling) ou
bien transfert thermique dans la région
pauvre en liquide. Entre les domaines de
transfert thermique avec une paroi humide
ou complétement sé&he se trouve une région
de transition que 1l'on appelle é&bullition
de transition et dans laquelle apparait en-
core une humidification momentanée et lo-
cale. Les différents domaines de transfert
thermique sont 1liés d'une mahiére schéma-
tique dans la figure 1 4 1'aide de la cour-
be d'ébullition - courbe de Nukijama - &

la densité de courant thermique de la sur-
face de chauffe et de la différence de tem-
pérature entre la paroi et le liguide en
ébullition.

Le transfert thermique au-de la densité cri-
tique de courant thermique de la surface de
chauffe sera ici désigné& par transfert ther-
mique "post-dryout". La connaissance du
transfert thermique post-dryout a une grande
importance depuis dé&ja longtemps pour la
calculation des chaudiéres a courant forcé.
Au cours des derniéres années des considéra-
tions de sécurité technique des réacteurs
nucléaires ont rendu particuliérement ur-
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Fig. 1: Courbe quantitative d'ébullition
en convection forcée

gente la recherche approfondié des condi-
tions de ce transfert thermique. En cas
d'accident de perte du réfrigérant, la ré-
frigération d'urgence du core est assurée
dans un premier temps, court, mais impor-
tant pour 1l'intégrité du core du réacteur,
par le transfert thermique post-dryout.

on trouve d'autres domaines d'application
dans la technique des basses températures
avec des liquides cryogénes et é&galement
dans la déformation sans copeau des mé-
taux.

Les travaux de recherche, intensifs et nom-
breux, sur la réfrigération d'urgence des
réacteurs nucléaires ont, au cours des der-
niéres années, fait augmenter de telle sor-
te la littérature sur le transfert thermi-
que post-dryout, qu'il est encore & peine
possible d'en donner une représentation
compléte dans une seule étude. C'est pour- |
quoi la vue d'ensemble de 1l'état des con-
naissance doit se limiter pour 1l'essentiel
aux travaux les plus nouveaux qui aident

d la compréhension de ces mécanismes de
transfert thermigque. Comme les résultats
des recherches publiés avant 1975 ont été
décrits et commentés de maniére critique
dans une &tude trés compétente et compléte
de Collier /1/ publiée au début de 1977,

il apparalt raisonable de limiter cette
vue d'ensemble de la littérature.

Le transfert thermique post-dryout peut
se produire d'aprés différents mécanismes
fluiddynamiques et thermodynamiques et
1'on doit distinguer entre

spray cooling ou flux dispersé
ébullition en pellicule
ébullition de transition

Pendant que le refroidissement vaporisé
n'apparait que dans le convection forcée,
1'ébullition en pellicule peut se trouver
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aussi bien dans les conditions de convec-
tion libre (pool boiling) gque de convection
forcée (flow boiling). Finalement, il est
encore intéressant de connaitre les condi-
tions dans lesquelles une réhumidification
de la paroi se produit. La discussion sui-
vante des mécanismes de transfert thermi-
gue post-dryout sera ordonnée selon ces
phénoménes.

2. TRANSFERT THERMIQUE PAR FLUX DISPERSE

Le transfert thermique par flux dispersé se
développe, comme le montre la figure 2, &
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Fig. 2: Domaines de transfert thermique
dans des chaudiéres au courant forcé

partir d'un courant annulaire au cours du-
quel la pellicule de liquide qui existait

au début sur la paroi disparait par manque
d'approvisionnement et par é&vaporation. Par
la forte diminution du coefficient de trans-
fert thermique au cours du passage de 1'ébul-
lition de surface au transfert thermique
post-dryout, la température de la paroi
chauffante augmente fortement. La chaleur

de la paroi est alors transmise directement

d la vapeur et non plus, ou du moins dans

une trés petite mesure, 4 des gouttes de li-
quide humectant briévement, qui se trouvent
encore dans le courant de vapeur venant des
régions d'ébullition avec bulles et d'ébul-
lition de surface situées en amont. La va-
peur est surchauffée a la paroi et peut, sui-
vant les conditions fluiddynamiques et
thermodynamiques de ces gouttes de liquide,
s'évaporer partiellement ou méme complétement
lorsque la longeur du courant est suffisante.

Pour 1'appréciation de la température de va-
peur dans la région de post-dryout on peut
partir de deux considérations extrémes:d'une
part l'hypothése d'un équilibre thermodyna-
mique total entre la vapeur et les gouttes
de liquide, ce qui signifié que la vapeur
redonne aussitdt sa surchauffe d 1'évapora-
tion des gouttes; d'autre part 1'hypothése
d'un déséquilibre thermodynamique total,
pour lequel on suppose qui 1l'échange de cha-
leur entre vapeur et gouttes est extr@mement

petit. Pour le calcul de la température

de la paroi on peut tout d'abord supposer
1l'existence d'un courant gazeux momophasi-
que 4 la limite et 1l'on obtient ensuite
deux corbes extrémes pour des températures
possibles de la paroi, c'est d& dire comme
le montre un example dans la figure 3 des
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Fig. 3: Des températures de la paroi cal-
culées avec et sons considération
du d'éséquilibre thermodynamique

valeurs é&levées pour le déséquilibre
thermodynamique et des températures plus
basses dans 1l'hypothése d'un équilibre
thermodynamique. Dans la figure 3, on trou-
ve, en comparaison, des mesures de tempé-
ratures de la paroi de Hein /2/, qui semb-
lent justifier pour les conditions fluid-
dynamiques et thermodynamiques choisies ici,
1'hypothése d'un déséquilibre thermodynami-
que total. Ce résultat de Hein est en ac-
cord avec les observations de Bailey /3/,
qui constatait que, pour des petites vi-
tesses (M < 700 kg/s), méme pour des pres-
sions é&levées, 1'évaporation des gouttes
peutétre négligée. Lorsque la vitesse de

la vapeur, et par conséquent aussi la vi-
tesse relative entre les gouttes et la va-
peur, augmente, le transfert de chaleur s'
améliore entre les phase et les rapports
tendent d un équilibre thermodynamique.

La température de la vapeur n'est pas con-
stante au dessus de la coupe transversale,
et les gouttes qui parviennent 4 la limite
surchauffée, proche de la paroi, sans humec-
ter la paroi, s'évaporeront plutdt que les
gouttes du noyau de vapeur moins surchauf-
fé. Finalement, on doit tenir compte, pour
des températures élevées de la paroi, du
rayonnement de chaleur a4 la vapeur et aux
gouttes. Cela produit les effets suivants

et mécanismes possibles de transfert thermi-
que de la paroi au fluide:

a) transfert thermique de la paroi aux
gouttes de liquide qui arrivent a 1la
limite thermique, sans toutefois humec-
ter la paroi: nommé "dry collisions".
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b) transfert thermique de la paroi aux gout-
tes, gui humecte la paroi briévement:
nommé "wet collisions".

c) transfert thermique convectif de la paroi
d la vapeur.

d) transfert thermique convectif de la va-
peur aux gouttes que se trouvent dans le
noyau de vapeur.

e) transfert thermique de rayonnement de 1la
paroi aux gouttes de liquide.

f) transfert thermique de rayonnement de la
paroi & la vapeur.

Une humidification bréve de la paroi par
les gouttes de liquide d'une énergie ciné-
tique assez &levée ne se produit que pour
une surchauffe modérée de la paroi. Iloeje
/4/ estime que, comme le montre la figure 4,

——F ——

hot” wall

Ibubbles liquid left
behind

Dispersed flow heat transfer process

iquid
vapouwr bubbles liquid left behind
hot walt

Idealized bubble geometry at end of bubble growth -square array

Processus de transfert thermique
par flux dispersé /4/

Fig. 4:

d la surface de contact des gouttes, des
bulles de vapeur se forment, qui partagent
le liquide en plus petites gouttes, qui en-
suite par l'effet d'expansion de la vapeur
qui s'est formée sont dispersées. Il reste
alors sur la paroi une mince pellicule de
liguide, gqui ensuite s'évapore.

2.1 Expériences avec flux dispersé

Au cours des dernié€res années on a surtout
mesuré 1'échange de chaleur dans les condi-
tions de flux dispersé en rapport avec des
études du refroidissement d'urgence des ré-
acteurs 4 haute pression et des réacteurs

d eau bouillante. Le tableau 1 donne un
choix de telles séries d'expériences et de
leurs conditions expérimentelles. Un compte-
rendu plus complet se trouve chez /5/. Ces
mesures furent effectuées sur des faisceaux
de tuyaux chauffés é&lectriquement au para-
vant pendant 1'immersion. D'autres expérien-
ce /6,7,8/ recherchent le transfert de cha-
leur pendant la perte du refrigérant, c'est
4 dire, la phase de blowdown, pendant lequel

non seulement les conditions du flux se mo-
difient trés rapidement, mais encore, une
rapide diminution de la pression, et par
suite, une évaporation de détente se pro-
duit. A cause de la forte orientation dans
le sens d'une application au refroidisse-
ment d'urgence du core, et d cause des para-
métres d'influence locaux et temporaires
difficiles 4 définir, il n'est pas facile
de retenir de ces résultats expérimentaux
des énoncés fondamentaux sur le transfert
thermique par refroidissement vaporisé,
quoique des comparaisons de mesures dans
des conditions sans aucun doute constantes
et clairement définés ont montré que les
transitions temporaires des données de la
réfrigération d'urgence influencent &

peine 1'échange thermique.

En dehors de 1l'application spécifique an
réacteur nucléaire, on peut partager les
activités expérimentelles en deux groupes:

- la recherche des résultats permettant
les calculations d'appareils thermiques
comme la chaudiére Benson et d'évapora-
teurs de réfrigérant qui 1la plupart du
temps ont lieu sous hautes pressions
/2,3,10-13/.

- des mesures pour une meilleure compré-
hension du mécanisme d'échange thermi-
gue pour la constitution de modéles de
calculation théoriquement mieux fondés
et d'équation d'échange thermique /14-
16/

Plummer /15/, qui fit des expériences fon-
damentales avec 1l'azote, démontra claire-
ment, comme le montre la figure 5, extraite

o ° Bup e 293
Nitrogen ® 236
t © 258
th = 2577 kg/m’s © 268
3 o -
z °o ¢ © 29
g ¢ e28, o 264
ot th =1763 kg/m’s «R  + 275
g o e T e L Jaag
ﬁ are *° D= ©259
og" D= 282 82mmeo 262
S8mm 296 +2n
2 4206 17mmx 272
= 949 kg/m’s
1 L 1 1 i 1

1 PRI | 1

G o5 %18 22 25 30

Equilibrium quality % —o

X vers %X_ calculé pour de 1l'a-

zote pour différents flux massi-
ques /15/

Fig. 5:

de ses travaux, l'influence du débit massi-
que, c'est 4 dire de la vitesse de la va-
peur, sur le déséquilibre thermodynamique
entre gouttes d'eau et vapeur. Il examina
aussi, au cours des ces expériences, 1l'in-
fluence de la paroli et ne constata aucun
effet du matériel sur 1'échange thermique.
I1 put cependant constater que, plus on
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Bundle Pressure {nitial max Iniet coolant | Flooding rate Remarks
Refi G try rod surface temperature
temperature
psia (bar) *F(*C) *F(°C) in./s {mm/s)
PWR-FLECHT | 7x7and 10x10 Subcooling = Flow blockages
(55) bundles 15-90 800 -2200 16-189 Qa6 -18 also simulated
d=0422(10.7} (1-62) |(430-1200) {9~105) {15 - 457}
1=12(366) constant and
Simulates variable in
PWR bundle two steps
BWR-FLECHT | 7x7 bundle Teansient Tests include
(s8) d=0570 (14.5) 15 -300 1300 - 2150 0.63-6.05 steady - state
L x12{366) {1-207) } {700 -1180) (16-153) reflooding and
simulates (38) constant combined
BWR/S bundle bottom-retlood -
atm ing end spray
cooling tests
SECHY | 37 -rad atm 1330-2509 [ Y00-158 Q%-36
and {square { 720-1376) (38-70) (23 - 92)
{62) pitch)
d=058{17)
T =075 {190)
=3 (0915)
Chatk River 18 -rod atm 300 - 1200 40,160 1 -8 Bundle inver-
Nat*1 Lab, CANDU-type {150 -650} {5,71) (25 -~ 228) sion and
Thompson cluster forced -re-
(57} d=0775(137) flcoding
p=0.805-0815 tests
(204 -207)
L t =63(192)
FIAT SORIN, | 21 rods atm Transient -Tests tnclude
Campanlle {square pitch) 1470 - 1800 0.2.0.4.0.6 steady -state
and Pozzi d=0.386 (9.8) 1800 -1000) {5.10.15} refloading
{59) p=0.507 (12.9) experiments.
13.89 (L184) Conditions
for 2300°F
maximum clad~
ding limit
IS searched
SIEMENS AG, | 340 rods 15 -87 930 -1470 77-148 1.2 -5.1 Hected bun-
Riedle and {square pitch} (1-6) (S60-800) {25~ 65} {30-130} dle is parallet
Winkier d=0423 (1075} with downcomer
(60) 129.5{2.900) bottom and con-
Simulates bined top-and
Siemens PWR bottom -refload-
bundle ing tests:
Investigated
effect of dis-
charge line
restriction.
. Transient Tests
td. X ndly ati
e et |dx0o701e5) ™ I%o0-1280 59-131 1.06-45 include
at {61} p=0.738(19.75) {315-693) {15-251 {27-115) steady -state
| #12 {366) Steady -state tests: reflooding
simulates DWR/S 86-194 tests
. bundle {30 - 90)
Grenoble, 5x5 15-87 570 -1650 Subcooling 17 Very littte
Andreoni 4=042(107) (1-6) (300 - 800} 36-144 (25-180) data presented
et al (56} p=0563(143) £20-80)
{ =118 (36)
. . .
Tab. 1: "Bottom-reflooding" expériences avec

tube paquets

surface était rugueuse et souillée, plus

on observait une réhumidification, et aussi,
plus 1'échange thermique, comme on le con-
naft dans le courant monophasique, s'élé-

vait légérement.

Cela conduirait trop loin et ne donnerait
en aucun cas un tableau complet des phéno-
ménes d'échanges thermiques, si on voulait
discuter tous les résultats en détail, ne
serait ce que des travaux les plus récents.
Représentant pour le développement cara-
teristique des températures de la paroi, en
cas de dépassement de la charge critique
des surfaces de chauffe et dans le domaine
post-dryout, se trouvent dans la figure 6
quelques séries de mesures de Ueda /11/ qui
furent effectuées avec le réfrigérant R-113.
Les coefficients d'échange thermique se
laissent facilement et immédiatement calcu-
ler en divisant le flux thermique donné par
la différence de température de la paroi
(voir figure 6) et de la température de sa-

turation du fluide.

22
p= 305 bar dw Wiem?
> e 0.1
b el 493,
421412
‘E 160L —362
s 364
ol -294
&b = = 286
4 232 o/
20- 233203, 0,
§ 100k . 176-10*
linng f
8o+ Ts
3 L
o 1000 500 mm 2000

Distance along the tube from inlet of heating section z —

o decreasing heat flux
e increasing heat flux

paroi mesurés /11/

Fig. 6: Profils de la température de la



2.2 Modéles de calculation

Une comparaison systématique des résultats
des mesures et une calculation sérieuse des
évaporateurs ne peut avoir lieu qu'd 1l'aide
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de corrélations qui couvrent un domaine aus-

si vaste que possible de paramétres fluid-
dynamiques et thermodynamiques et aussi dé-
crivent uniformément différents fluides,
quides cryogénes, réfrigérants, et eau.
Dans la littérature, on trouve différents
types de corrélations:

- des corrélations purement empiriques -

la plupart déjd auciennes - qui sont ba-
sées sur les lois de l'échange thermigque
monophasique.

l'équation de Dittus-Boelter - supposent
un équilibre thermodynamique, mais con-
tiennent des corrections de la teneur en
liquide dans le courant.

des corrélations qui tiennent compte des
déviations de l'équilibre thermodynamique
et essaient de décrire de maniére empi-

li-

rique la véritable teneur en vapeur. Elles

sont également tirées d'équations & puis-
sances pour le courant gazeux monopha-
sique.

des modéles a demi-théoriques, qui cher-
chent 3 saisir les procédés individuels
de transfert fluiddynamique et thermody-
namique, comme ils furent décrits briéve-
ment comme introduction du paragraphe 2.

Les corrélations nommées tout d'abord ne
seront pas traitées ici, on en trouve un
choix dans le tableau 2. Les modéles empi-
riques donnent des prévisions trés diffé-
rentes et ne parmettent pas, comme le mon-
tre un exemple /26/ dans la figure 7, de

v,
9.%0 | rh=4069 glcm’s
4 =517 W/em? Max disequilibrium//
a0} o7 s e Marinelli -Sabato, .~
Groeneveld =
. S 1 =
Z~“"Dougali-
600} Rohsenow
Miropolsky
——5¢" "Equilibrium Heinemann
500} ~~"  "Dougall-Rohsenow mod.
Dougall - Forslund
400 Experimental
300
[ 1 1 ] L 1 2
08 Q9 0 1 [V [K] W,
q

Fig. 7: Comparaison entre des dates expéri-

mentelles de post-dryout et des cor-

rélations dans 1l'hypothése d' égqui-
libre thermodynamique - voir liste
de reférences /26/

calculer sfirement la température réelle de
la paroi. Deux de ces corrélations empiri-
ques seront expliquées ici briévement com-

me exemple. Elles furent choisies parce
que l'administration responsable pour les
autorisations les a recommandées pour la
calculation de 1l'échange thermique pen=-
dant le refroidissement d'urgence des ré-
acteurs nucléaires.

La corrélation de Groeneveld a la forme:

NosafRefio o Pgv

Y=1-01[& 1% e

La constante a et les exponents b,c et d
se trouvent dans le tableau 3 pur les géo-
métries respectives du canal de refroidis-
sement. L'équation 1 est une modification
de l'équation comme de Dittus-Boelter et
ne tient pas compte du déséquilibre thermo
dynamique. L'influence de l'évaporation
des gouttes sur la vitesse de courant du
fluide est prise en compte par un facteur
de correction pour le nombre de Reynolds,
dépendent de la teneur en vapeur.

La corrélation de Dougall-Rohsenow:
MrorD .. o, 1% . o4
Nu=0.023[—%°l:-’-—-(x’(l-)'<)-gf)] P,

est batie de fagou complétement analogue,
elle ne se distingue de 1l'équation de Groe-
neveld, pour l'essentiel, que par le fait
que chez Groeneveld le nombre de Prandtl
est relatif & la température de la vapeur
sur la paroi, et chez Dougall-Rohsenow,
il est relatif a la température de satu-
ration de la vapeur.

(2)

Condie et Bengtson /17/ out donné derniére-
ment d'aprés une analyse de régression de
4600 points de mesure, la corrélation em-

pirique
04593 2,2598 10,6249 + 0,2043 In(i-k}) P
= Q- lv 'Prv.-w 'Rev |
Cov 00,8095 o(x+1 )295& (3)
Rv,-D —=English Engineering Units
qui montre les points de mesure sous ja-—
cents avec une erreur moyenne - 18 %. Des

équations de régression plus anciennes,
basées sur un matériel de calcul plus ou
moins important, se trouvent chez Groene-
veld /18/, Mattson /19/ et Slaughterbeck
/20/. On a trés tdt fait des propositions
et les premiers essais pour tenir compte
du déséquilibre thermodynamique existant
dans le courant réel. On mentionnera ici
les travaux de Laverty et Rohsenow /21/
et de Cumo et Brevi /22/.

Visiblement stimulé par le besoin urgent
dans la pratique, soit pour la conception
de réacteurs nucléaires refroidis d 1l'eaun
soit pour des chaudiéres chauffées avec
des matiéres fossiles, on a développé au
cours des quatre derniéres années une sé-
rie de nouveaux modéles de déséquilibre
qui cherchent & enregistrer la véritable

teneur en vapeur d'une maniére purement
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Equations and references Range of applicability :

Comments
(ref. see reference list in /1/) |p [bor] m[;'?—] X geometry
Miropotski{1963) : er=0023- —Re 8y 40 ..
o v (,v e 570 [700..2000 [006..10 | tubes
Dougall-Rehsenow: & =0023- "V Re%B.p %4
1963) a» <35 [1660..3650| <05 tubes
( (l-x)»x)

Groeneveld 1959):cr =327 10’ "" RS PRy By 34 515 1700...5300 | 0...09 tubes and  {y con Miropolski (1963)

annulus

Gloenev:ld(197l) Regressmnsqnugse 68... . tubes and| Coetficents and exponents
N\IM-(RGV-(iop—ﬂ-R))) ey h'“' 2]5 700...5300 {0,i.. 08 | annuli see ref./20/present paper
Bishop (1964} : /58/ 165 ... 1350..3400 | 01 1
a=0,0193-R8‘-Prw(ﬂ)°'m‘ (gLu-eire™ | 215 .10 | tubes
w:fgf-gd;:r‘:ensl Nus005-{Reg (14 ¢ Lo fu Prw}-‘ X M in kg/m?s.
196 140... : tubes
156;57/ " ,(‘000) (,___'.r 220 750...4100 { 0,1..10

Cumo, Brevi /54/ Two-step model:
(1969} « =89-10° /\v Re™.P w(_ig‘:‘)mu 50 }500..3000 |04 ...10 tubes includes droplet-wall lh:at—f
ransfer

Polomik * (19611961967 : /43/
Nu136-10 0 Re}®52 o 0153 P47 0, 0, P88 55... 1000...2450| 04 ... 0,7

Coefficients and exponents

100 annuli obtained from least error
Nu=00039- (Re,: (% o v/g,-(1-201)%° analysis using high pressure
Nu=0023- R0 2P 350459497 g (g1 data

§ 140 ..
Lee(1970):‘l’w-‘l's"=1,915[ﬁ] 180 [1000-4000 {0,3..0,75 | tubes
m

/53/ *%J5
= 0108 jon should
Tongtsd: tusgoos| &5 pr®  >138 | >700 | >01 tubes | ai iow quantity subeooted
170/ vv ’ conditions
Polomik(1967) ; 48/ . 40... 7002700 | 02— 1 2 rod
Nu=000115 (Re 108 pr03 (- -3 | 100 700~ 210 | bundles
SAT
Collier (1972): /79/
q —D—o—z-a- 559 (w7 " tubes and °
(%) 389 ) 69 >1000 [ O35..10 | onnuii Ty =Tor < 200 °C
m 1,284 - 0,00312- i
Bishop (1965) :/65/
? $ 2
= YW (30 3Y 095 .
N °-°55[ g, e ""T ’552‘5 1350..3400 | 01 1.0 | tubes
. 0,34 269
('&") '?‘“ 'L—fﬁ-

Tab. 2: Post-dryout corrélations - voir liste de références /1/
empirique, ou 4 décrire les mécanismes de du traitement empirique ou plutdt théori-
transfert thermique de la paroi et entre que du probléme), on trouve les modéles
les phases. Une vue d'ensemble compléte de calculation de Iloeje (1974) /4/, Plum-
sur de tels modéles empiriques et semi-em- mer (1974) /15/, Groeneveld et Delorme
piriques se trouve chez Chen et autres /28/, (1976) /23/, Ganic et Rohsenow (1976) /14/,
qui proposent un propre procéde’de calcul Beattie (1977) /24/, Hein (1977) /2/, Saha
complet sur la détermination des coeffi- et Dix (1977) /25/, Marinelli et Sabatto
cients de transfert thermique et de tempé- (1977) /26/ , varma (1978) /27/.

rature de la paroi.

Les modéles semi-théoriques ont en commun
Par ordre chronologique (sans tenir compte de diviser le courant thermique de la pa -
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Groeneveld
Geometry a b c d
Tubes 1.09 x 103[0.989)1.41 |~ 1.15
Annuli 5.20 x 10-2/0.688(1.26{~ 1.06
Tubes and annuli{3.27 x 10-3}0.901{1.32|~ 1.50
Tab. 3: Constantes et exponents dans le

corrélation (1) de Groeneveld pour
différentes géométries.
roi § (z)

4(2)=q.  +q

gc uc (TR ¥ (4)
en courants partiels.

transfert thermique convectif de la
paroi 4 la vapeur

9y < transfert thermique convectif aux
" gouttes de liquide (sans contact avec
la paroi)

a4 w transfert thermigue par contact des
" gouttes avec la paroi

qv p rayonnement thermique de la paroi &
14

la vapeur

9 r rayonnement thermique de la paroi aux
'" gouttes

Les parties de rayonnement peuvent étre
tennes pour négligeables et le contact des
gouttes avec la paroi est seulement 4 prend-
re en compte lors du passage a 1l'ébulli-
tion de transition.

Des modéles phénoménologiques donnent des
corrections empiriques pour la variation
de la véritable teneur en vapeur, calculée
d'aprés 1l'hypothése de 1l'équilibre thermo-
dynamique. Groeneveld et Delorme /23/ adap-
térent aux domnées du déséquilibre les mo-
déles empiriques d'équilibre, connus dans
la littérature, par l'introduction de 1la
véritable teneur en vapeur et de la tempé-
rature réelle de la vapeur T et décri-
virent ainsi le flux thermiqué®par convec-

~

tion de la paroi d la vapeur.

q.tofc.cmv. - Af m‘ror'D[' S e b c[ Q]g (5)
Tw =Ty "D @ LY *a* QL A-X)j -Prije+f L

Ils trouvent la température de la vapeur
T, , par une étude de paramétre
14
hyo=he
—‘E'h—"-" flXe ,".'xnorRemmoni
v

P chm L] (6)
"°5oh, ' D

et ils utilisent finalement pour 1'enthal-

pie de surchauffe (hV a hv e) la corré-
lation empirique !
h!il:_'.‘_vls.—ex (-tqnq;)
ah, P (7)

ol ¥ estintroduit par le nombre de Rey-
nolds dans 1l'hypothése d'un courant homo-
géne

Repom = [ I.°'°[x.+-in x.ﬂ (8)
v
dans la forme
$=q,-Pr Rebom[%%’] I b % (9)

Les valeurs des coefficients et exponents
dans l'équation 9 sont réunies dans le ta-
bleau 4.

Range of Data for Correlation

Coefficient Value
j Geometry Tubes
| 0.342803 | 1 o (hars) 41 - 205
a 0.061278 .
2 f(g/cms) 27 - 515
b, 1.257597 | | 5
(W/cm®) 15 - 270
) -tasm | |9
2 ie 0.10 - 1.50
b, 0.965221 | | # o, 400 - 85
| 1.235840 No of points 1402
%2 - 0.655306 RMS error on 6.82
o 0.439400 | | 1.(2) .

Tab. 4: Groeneveld et Delorme /23/ corré-
lation de déséquilibre vapeur
qualité - table des coefficients -

L'équation représente bien, en particulier
pour des pressions élevées (70-215 bar),
les températures de la paroi qu'on peut
attendre dans une chaudiére, comme le mon-
tre un exemple dans la figure 8. Dans cet-
te figure se trouve en comparaison aussi
le résultat d'un calcul pour un équilibre
thermodynamique supposé& entre liquide et
vapeur. La figure 9 montre l'influence de
la pression, du débit massique de la te-
neur en vapeur et du flux thermique sur

le degré du déséquilibre thermodynamique,
comme l'équation de Groeneveld/Delorme le
prévoit.

D'une nature plus empirique est 1l'équation
de Marinelli et Sabatto /26/ qui repose
sur 1'idée que la limite thermique de la
vapeur en aval du point de dryout peut
étre traitée dans une premiére approche
comme le courant d'entrée dans un tuyou.

fﬂ . 0,8

mmr) Pr/“)\ (v *(VL-VL)X (10)

%= 105g" (22,17

Le but de leur travail était une corréla-
tion simple pour l'usage pratique. La fonc-
tion de correction f(mTOT/q) tient compte
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Fig. 8: Variation de la température de
la paroi avec titre massique
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. 9: Effets paramétriques sur 1l'équation
de déséquilibre thermique de Groe-
neveld-Delorme /23/

de l'évaporation des gouttes au moyen du
profil de vitesse de la vapeur. Le nombre
de Reynolds dans l'équation 10 n'est pas
obtenu comme d'habitude par le diamétre hy-
drolique mais par la distance au point de
dryout. Une série de modéles considére aus-
si un contact bref des gouttes comme un
phénoméne non négligeable ce qui élargit
leur validité dans le domaine de 1'ébulli-
tion de transition.
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Plummer /15/ suppose dans le cas du désé-
quilibre thermodynamique qu'il existe une
relation linéaire entre la teneur réelle
en vapeur %X_ et la teneur en vapeur d' équi-
libre %
e

(XQ-XDO) = X (%, -xno) (11)
X, est alors une constante de corrélation
et x la teneur en vapeur au point de dry-
out. 8onsidérant le contact des gouttes
avec la paroi, il en arrive ensuite 4 deux

courants partiels, celui de la vapeur et
celui des gouttes.

a=a,, [T, 1] + oy e T T

Dans -l1'équation pour le transfert thermi-
que convectif a la vapeur le glissement
entre les phases est exprimé par la teneur
volumétrique locale en vapeur et le profil
de température & proximité de la paroi par
le changement de viscosité. De plus, 1l'équa-
tion tient compte de la formation d'une
couche limite le long du courant en aval

du point de dryout.

. . 0§
Ay_[ﬁw_"ﬁ ?p?.’l 1,03( )0'7
Dl [,+001D’ (13)
Le transfert thermique de la paroi aux
gouttes de liquide dépend, d'aprés Plum-
mer, surtout de la teneur volumétrique lo-

cale en vapeur £ et de la pellicule de li-
quide formée au contact de la paroi.

(12)

wy=0023

A 2
aw‘,:ﬁﬂ (1-¢) exp(--L—i) (14)

Pour résoudre les équations (12-14) Plum-
mer a besoin d'informations sur la tempé-
rature réelle en vapeur T , la teneur
volumétrique locale en vapéur & , l'épais-
seur de la pellicule de liquide é; et la
constante de corrélation X, . Plummer tire
ces valeurs d'un bilan d'énergie, d'une
corrélation pour le glissement qui donne
des résultats de glissement trés élevés,
ainsi que de 1'hypothése que 1l'épaisseur
de la pellicule humidifiante est propor-
tionelle d& l'épaisseur de la pellicule au
point dryout aux parts de liquide.

Ganic et Rohsenow /14/ supposent égale-
ment qu'un dépdt bref de gouttes se forme
et ils partagent le flux thermique de la
paroi en trois courants partiels.

(15)

Le flux thermique d la vapeur est exprimé
dans la corrélation monophasique bien con-
nue.

4,=0023 F-Re Pri(T, -Taw) (16)



Les nombres de Reynolds et de Prandtl y
sont liés au pur courant de vapeur. La part
de rayonnement peut &tre calculée a l'aide
des équations bien connues dans la littéra-
ture. On doit y tenir compte du coefficient
d'absorption de la vapeur et du liquide,
ainsi que du facteur de l'angle de visibi-
liteé entre la paroi et les gouttes. On part
de 1l'hypothése que le flux thermique de la
paroi aux gouttes est proportionnel au pro-
duit du dépbdt des gouttes N et du transfert
thermique Q,d chague goutte.

G,= NQg = w,(1-¢)-g8h, f exp(1-(%’-;)2) amn

Ce produit peut &tre exprimé par la vites-
se de dépdt des gouttes w_ et par en fac-
teur cumulatif de dépdt a8s gouttes f qui
sont fonction de la vitesse de la vapeur
et du diamétre des gouttes. Pour la dia-
métre maximal des gouttes, Ganic et Rohse-
now se servent du nombre critique de We-
ber et en tirent, en tenant considération
du spectre des gouttes, un diamétre moyen
et un diamétre le plus vraisemblable des
gouttes. Le cours des gouttes dans la va-
peur et ainsi le facteur de dépdt f sont
fonction du spectre des gouttes et des
conditions de courant dans la vapeur, dont
Ganic et Rohsenow tiennent compte en s'ap-
puyant sur l'analogie de Reynolds sur le
facteur de perte de pression du courant de
vapeur. Le procédé de calcul, comme le
montre dans la figure 10 un exemple de me-

o

Wim3

L

t
X
-]
:

2}

| Fluid: Nitrogen
10" Material: Copper
=241 kg/mis
%= 041

TWUEE RN ¥
102 5 o 2

2
| Fluid: Nitrogen o
10°}-Materiat: Copper
thz 242 kg/mis
AT
102 510 2

" i A PR
5 104K s 10}

Ty Tot—

Fig. 10: Flux thermique vs surchauffe de
paroi pour un courant d'azote /14/

sure avec de l'azote, traduit bien la sur-
chauffe de la paroi et conserve aussi sa
validité dans le domaine de 1'é&bullition
de transition d cause de son modéle de dé-
pdt de gouttes. Sa formulation physique

fondamentale ne le limite pas 4 1l'azote,
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mais permet &galement de calculer le flux
thermique dans des réfrigérants et dans
1l'eau.

Saha et Dix /25/ supposent aussi 4 l'ori-
gine un partage du flux thermique de la
paroi en trois (&q. 15), mais aprés une
longue discussion sur les différentes in-
fluences sur 1l'humidification de la paroi,
ils arrivent 4 la conclusion que celle-ci,
aprés une courte distance en aval du point
dryout, n'a que peu d'influence sur 1l'en-
semble de 1l'échange thermique et ainsi

sur la température de la paroi. Cette con-
statation est confirmée par les mesures
les plus récentes de Roko et autres /45/,
qui, comme le montre la figure 18, consta-
térent derniére le point dryout une ébulli-
tion de transition et ainsi un dépdt plus
élevé des gouttes sur une distance de seu-
lement 5 & 20 cm. Avec le périmétre chauf-
fé P, , la coupe du noyau de la vapeur A
et 1la chaleur d'évaporation ahv on obtien
ensuite la quantité de vapeur produite &
partir des gouttes d'aprés l'équation 18
sur la convection de la chaleur de la va-
peur aux gouttes.

m = q!d' Ph
Y A:h,

A partir du bilan d'énergie,

c']“ﬁ‘ 8z =N Aaz(red) a, (T, -Ty)

(18)

(19)
de l'hypothése gue le nombre des gouttes
par unité de volume est proportionel &
teneur volumétrigue locale en vapeur
inversement proportionnel & la troisié-
potence du diamétre moyen des gouttes.

- 1-¢
Nd- n.ai

la
et
me

(20)

ainsi que de la considération de 1'équa-
tion empirique de Drake /29/, on peut dé-
finir la quantité de gouttes évaporée et
par suite le déséquilibre thermodynamique.
Pour cela, on s'est encore servi d'un fac-
teur de correction pour l'efficacité de
1'échange thermique de la vapeur aux gout-
tes, qui dépend de 1l'éloignement du point
dryout.

Historiquement, Iloeje et autres /4/ furent
les premiers qui proposérent de partager

le transfert thermigue au cours du refroi-
dissement vaporisé& dans le domaine post-
dryout en plusieurs courants partiels de
chaleur, suivant 1l'équation 15, ce qui en-
suite fut utilisé& sous différentes formes
dans les modéles de calculation discutés
plus haut. L'équation d'Iloeje et autres

se laisse représenter sous la forme

. 2 ~ .]!
q=c Rv-u-gl CQLTsAT](l-ix-)WE fexp[_%.%n] *“"

p-ah, (21)

exl-elt-expf- S A2t rarytngte -1 aTy o

+0023¢ %&-Regf: Pro &T,,,
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ol
RV = constante de gaz universel
P = pression du systéme
)v = conductivité thermique de la vapeur
€ = teneur en vapeur
¢, = capacité calorifique spécifique
k = hauteur de rugosité
ATWV = Tw - Tv = surchauffe dg la paroi
comparaison a la vapeur
signifient.

2]
2k[ATw/“ exp( ATwnn _A%!”] (22)

Au cours de l'utilisation de ces modéles

de courants partiels de chaleur, que 1l'on
nomme dans la littérature modéles pluripha-
siques, se pose toujours la question de sa-
voir quelle part gquantitative ont les cou-
rants partiels de chaleur (&g. 15) sous les
différentes conditions fluiddynamiques et
thermodynamiques. Iloeje et autres é&valué-
rent avec leur modéle ces parties et on con-
state dans la figure 11 que c'est seulement

18, “KJ’I th= 407"(9/"‘\ S X 10'/0, 'I-,70'I-
W/m® "\ "§ Drop contact heat transter
% Drop over wall heat transfer
I 1 \ %, Wall to buk vapour heat transfer
& "
2%
3)
/ ho’lo
0 Y 1
wall superheat —o»
Fig. 11: Changement des composants de 1l'en-—

semble de flux thermique avec titre
massique /4/

pour des petites surchauffes de la paroi que
le contact des gouttes se charge presque
exclusivement du refroidissement de la pa-
roi. L'évaporation de la limite de couche
des gouttes est, en grande partie, fonction
de la concentration des gouttes et devient,
pour une teneur en vapeur supérieure 4 50 §%,
négligeable, de telle sorte qu'on peut ici
calculer exclusivement avec le refroidisse-
ment par vapeur surchauffée.

Un r8le essentiel dans les modéles discutés
joue la prévision du spectre des gouttes,
pour laquelle on utilise, la plupart du

du temps, le nombre critique de Weber et
parfois une fonction statistique de la ré-
partition. De nouvelles mesures, publiées
ces derniers temps par Ueda /11/ et Lang-
ner /30/, qul les ont effectuées non avec
de l'eau mais avec les refrigérants R-113
et R-12, peuvent &tre utilisées pour exa-
miner les hypothéses théoriques. Ueda exa-
mina le spectre des gouttes dans le domaine
post-dryout et trouva, comme le montre la
figure 12, des spectres de gouttes entre

My & N
kg/h um
e 147 0842 255 410

4100 0898 344 158

d

distribution An/N

60
droplet diameter d —»

 B— "
40 50 70um 80

Fig. 12: Repartition des diamétre de gout-
tes /11/

0,01 et 0,06 mm de diamétre. Langner par
contre exécuta ses mesures en amount du
point dryout, c'est & dire dans un courant
annulaire humidifiant, et y constata des
diamétres de gouttes beaucoup plus grands
entre 0.1 et 0.9 mm.

3. EBULLITION EN PELLICULE

Les phénoménes de transfert de chaleur sont
fondamentalement différents pour 1'ébulli-

tion en pellicule et sous les condltlons du
refroidissement vaporisé. Bien qu'il y ait

suffisamment de liquide, il se forme apreés

le dépassement de la charge critique de 1la

surface de chauffe, comme le montre la fi-

gure 13, entre la paroi chauffante et le

13: Représanta-
tion schématique des
conditions post CHF

llqulde, une pellicule de vapeur dont se
détachent des bulles qui sont emportées
par le liquide. Le processus de transfert
de chaleur se laisse beaucoup plus facile-
ment décrire, si l'on suppose, en simpli-
fiant, que la vapeur coule de maniére la-



minaire dans la pellicule et qu'elle a, a
la limite des phases, une tension d'impul-
sion négligeable. On suppose é&galement que
les écarts des colonnes de bulles, qui se
détachent de la pellicule, obéissent, se-
lon leur orientation, 4 1'instabilité de
Taylor ou de Helmholtz. On en arrive en-
suite pour le transfert thermique aux
théories bien connues de Bromley ou Beren-
son. Ces modéles de transfert thermique
sont analogues aux équations sur la conden-
sation de la pellicule, qui reposent sur

la théorie de la surface de l'eau de Nus-
selt. On se reportera pour une vue d'en-
semble compléte de ces modéles de calcula-
tion aux travaux de Hsu /31/ et de Bress-
ler /32/.

En supposant un courant turbulent dans la
pellicule de vapeur, on peut, d'aprés Wal-
lis et Collier /33/, pour l'orientation
verticale s'appuyer sur les lois de la con-
vection melangée et 1'on obtient ensuite

le coefficient de transfert thermique com-
me fonction du nombre de Reynolds en rela-
tion avec l'épaisseur de la pellicule de
vapeur, du nombre modifié de Grashof (pour
lequel la différence de masse volumique
entre la vapeur et le liquide donne 1l'ex-
pression de la poussée verticale), et du
nombre de Prandtl. Suryanarayana et Merte
/34/ ont développé, sur la base de la théo-
rie des couches de limites turbulentes, une
analyse pour 1'é&bullition en pellicule sur
des surfaces chauffées verticales, qui
prend aussi égard 34 l'effet d'oscillation
entre les phases par un facteur d'augmen-
tation, qui tient compte de 1l'amélioration
du transport thermique, par suite de 1'on-
dulatlon de la limite de phase, par rapport
4 une limite de phase plate. Un résumé et
une courte description de ces modéles plus
anciens se trouvent chez Collier /1/. C'est
pourquoi les discussions se limiteront ici
aux théories plus nouvelles.

S'appuyant sur l'équation de Bromley, Hsu
/35/ a donné la corrélation

a =1456- 10° exp(-376- 10° ATsr) +
rkv gv(QL'Qv)g Ahv (23)
-.-.’0 SZL Tlv(Tv o 5‘1’) LT ]
dans laquelle autrement que Bromley , il u-

tilise comme longueur caractéristique la
longueur d'onde de la limite des phases LT

0,5
4
L,-Zn[g &'gv] (24)

calculée d'aprés l'instabilité de Taylor et
il tient compte de l'influence de la pres-
sion par une fonction empirique additive.
Pour l'orientation verticale et les condi-
tions d'immersion au cours du refroidisse-
ment d'urgence du core, Leonard et autres
/36/ n'utilisent pas 1l'instabilité de Tay-
lor mais celle de Helmholtz pour la calcu-
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lation de la longueur caractéristique L

r

qu'ils utilisent dans 1l'équation de Brom-

ley

Kutateladze /37/ introduit le nombre de
Galilei pour la calculation du transfert
thermique par é&bullition en pellicule

Br (1 81)702
Nu:A[chgLPrV(kv ) )].;
e [1*)\,,;2]

La constante A augmente selon la géometrie
de 0,5 & 0.707.

H

o“ahd - 4%
gv( 8- gv)s'gs')‘av '(Tw "TSAT)Z

Ly=16.2 (25)

X ovle -0/)ah, q
(T Tsxr)D

(26)

as= 062[

(27)

Les recherches les plus récentes de Groene-
veld /38/ s'occupent, comme Leonard, des
donnés specifiquement nucléaires du trans-
fert de chaleur par 1'ébullition en pelli-
cule, pendant l'immersion au cours du re-
froidissement d'urgence. La figure 14, ti-

12501 w—aerh = 1554 kg/mis
Wir*C -
%m- N il U”’ !”HHH Mh
{1
E‘ 00 | NJAUJ/
i 250 S = \\\\\\\\\\\"\\\
DA Eromley(rh 1075 kg/m?s)
Ol = ;

550 ‘c 600
surface temperature ¥ —»

500

Fig. 14: Coefficients de transfert ther-
mique de 1'ébullition de transi=-
tion vs température de la paroi

rée du travail de Groeneveld /38/, montre
que l'égquation de Bromley représente une
enveloppante inférieure des résultats trés
divergents des mesures et que 1l'équation
de Hsu traduit en moyenne les valeurs as-
sez exactement. La grande divergence des
valeurs mesurées ne s'explique en aucun
cas par une technique de mesure insuffi-
sante au cours des expériences: pour les
données spécifiques des essa® d'immersion
de refroidissement d'urgence un nombre de
parametres non directement 1nfluen¢ables
dans 1l'expérience, jouent un rdle qui peut
modifier d'une maniére considérable le
coefficient du transfert de chaleur. Ceci
est valable pour tous les essais d'immer-
sion et c'est pourquoi il convient d'&tre
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prudent pour l'evaluation de telles expé-
riences.

Les essais de Rao /39/ avaient pour but un
autre domaine d'application, celui du re-
froidissement de piéces de metal trés chau-
des pendant les procédés de fabrication. Il
décrit les résultats de mesures du coeffi-
cient de transfert thermique entre les
gouttes de liquide non humidifiantes d'un
mélange d'eau-éthanol et CCl, et une paroi
lisse. Il détermina le pourcéntage d'éva-
poration des gouttes et définit, a partir
de ses mesures, l'épaisseur de la couche

de liquide qui se forme 4 partir des gout-
tes au dessus de la pellicule de vapeur,
ainsi que les coefficients de transfert
thermique. Ces derniers sont, 4' apres ses
mesures, indépendants de la masse origi-
naire des gouttes et du progrés du proces-
sus d'é&vaporation.

Comparés avec la littérature sur le refroi-
dissement vaporisé&, les résultats disponib-
les des mesures de 1'ébullition en pellicu-
le sont beaucoup moins nombreux et d'une
exactitude bien moindre. La raison pour le
mangue de résultats experlmentaux d'une
haute exactitude est aussi bien & chercher
dans le fait que les expériences doivent
avoir lieu avec des températures de par01
extrémement é&levées, que dans le fait qu'
elles ne peuvent &tre exécutées que dans
des conditions de transition, c'est a dire
pendant le refroidissement d'un corps métal-
lique brfilant dans un bain liquide.

Lorsque le llqulde est surfondu, on ne pos-
séde que trés peu d'informations sure le
transfert thermique au cours de 1'ébullition
en pellicule. L'échange de matiére et 4d'im-
pulsion & la limite des phases se modifie
ici considérablement par rapport aux condi-
tions de saturation, parce que, par l'effet
de condensation de la vapeur sur le liquide
surfondu, se forment en direction de la pa-
roi des forces d'accélération qui augmentent
considérablement la turbulence de la pelll-
cule de vapeur et peuvent méme conduire a
une humldlflcatlon temporaire. Lauer /40/

a mesuré 1'échange thermique au cours de
1'ébullition en pellicule surfondue avec des
corps d'essais cyllndrlques et spherlques

et a essayé de representer ses résultats de
mesure par une équation empirique. La flgure
15 montre qu'une surfusion de liquide amé-
liore considérablement le transfert thefrmi-
que au cours de 1l'ébullition en pellicule.

Le transfert thermique au cours de 1'ébulli-
tion en pellicule, avec un liquide en satu-

ration ou en surfusion est d'une importance

considérable pour différents domaines 4°' ap-

plication, en particulier pour la prévision

de tensions thermiques dans des morceaux

p=10bar
n V=5-15¢cm/s
10 |1, = 200-300°C
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Fig. 15: Comparaison de différents modé-
les de transfert thermique pour

1'ébullition en pellicule /40/

métalliques brulants, chaques brusquement
par un liquide. C'est pourquoi apparais-
sent ici particuliérement urgentes des ex-
périence soigneusement projetées, d'une
bonne reproducité et se servant d'une
technique de mesure d'avantgarde.

4. EBULLITION DE TRANSITION

Lorsque la charge critique des surfaces de
chauffe est dépassée et avant la formation
de 1'ébullition en pellicule ou du refroi-
dlssement vaporisé, on observe parf01s un
mécanisme de transfert thermique qui pro-
duit un coefficient de transfert thermique
en dlmlnutlon, lorsque la différence de
température entre paroi et fluide devient
toujours plus grande (fig. 1) et qui ne
demeure pas stable, lorsque les essais ont
lieu avec une charge imposée des surfaces
chauffantes, par exemple, par un échauffe-
ment de Joule de la paroi chauffante com-
me résistance electrlque, parce que la
moindre perturbation méne a& une &bullition
avec bulles on en pellicule. Des résultats
stables ne seraient possibles qu'avec des
températures contrdlées de 1la paroi, ob-
tenues par chauffage avec un fluide chauf-
fant, ce qui n'est pas réalisable, par
exemple, avec l'eau & cause des hautes den-
sités de courant thermique nécessaires.
C'est pourqu01 Stephan /41/ a indiqué un
pProcédé de chauffage hybride au cours du-
quel une partie de la chaleur est amenée
par un chauffage électrique direct et le
reste 4 1'aide d'un fluide chauffant. Par
une manpulation appropriée des deux cou-
rants thermiques, on peut obtenir de maniére
stable chaqgue état dans 1'é&bullition de
transition. Une vue d'ensemble compléte de
la littérature dans le domaine de 1'é&bulli-
tion de transition se trouve dans le tra-
vail de Groeneveld et Fung /42/, qui ont
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rassemblé les recherches expérimentelles

et théoriques disponibles jusqu'd 1'année
1975 et les ont comparées de maniére cri-
tique. C'est pourquoi on ne donnera pas ici
une représentation compléte de ce domaine.
Groeneveld et Fung définissent 1'é&bulli-
tion de transition comme une combinaison
d'ébullition avec bulles instable. Cette
derniére joue un rSle essentiel, pour le
transfert thermique de la paroi. Ceci sig-
nifiégque les influences connues des para-
métres au cours de 1l'ébullition avec bul-
les sont valables aussi pour 1'ébullition
de transition. D'aprés les recherches

de Groeneveld et Fung, les corrélations
données pour l'ébullition de transition

ne sont valables que dans des domaines limi-
tés et méme 14 avec une inexactitude con-
sidérable (fig. 16 et 17). Bien entendu
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Fig. 16: Comparaison des corrélations pour
1'ébullition de transition et des
mesures de Plummer /42/
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Fig. 17: Comparaison des corrélations pour
1'ébullition de transition et des
mesures de Peterson

les corrélations discutées dans le para-
graphe 2.2 sont aussi valables pour 1'ébul-
lition de transition dans la mesure ou
elles incluent une humidification de la
paroi par des gouttes.

Comme exemple pour les corrélations
(10-15) qui se trouvent dans la littéra-
ture, one donnera ici 1l'équation de Tong

/43/
_ % ATorr 1400016 AT,

4=, - exp[—0,001 —a—&&[ﬁ’—] (28)

¥4

Elle fut développée spécialement pour les
phénoménes de refroidissement dans les ré-
acteurs d eau bouillante et & haute pres-
sion des centrales nucléaires.

Parmi les travaux les plus récents, publiés
aprés’ 1976, on nommera les recherches de
Dhir /44/ qui effectua des mesures, en
plongeant des boules de cuivre et d'argent
dans l'eau avec des surfusions jusqu'ad

60 K. On retiendra de ses résultats que le
coefficient de transfert thermique au cours
de 1'ébullition de transition se laisse
aussi représenter a4 1'aide du nombre de Ja-
kob.

Pour l'application pratique, 1l'é&bullition
de transition n'a pas la méme signification
que 1'ébullition en pellicule ou le trans-
fert thermique au cours du refroidissement
vaporisé, parce qu'on suppose la plupart

du temps de maniére conservative qu'au cours
du dépassement de la charge critique des
surfaces de chauffe, 1'ébullition avec bul-
les devient directement une &bullition en
pellicule. On surestime ainsi la tempéra-
ture de surface de chauffe. Cette maniére
d'agir est aussi souvent dans la pratique
justifiée, puisque les mesures de Roko /45/
dans la figure 18 montrent que, du moins

200 v
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L Tl | a02,0u | }qs
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Fig. 18: Longueur de transition vs vitesse
de masse en fonction de la pres-
sion du system /45/
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pour de hautes pressions, la longueur dans
le canal de courant sur lequel s'étend 1'é-
bullition de transition, n'est que petite
et diminue avec un flux massique croissant.
C'est pourquoi ce mécanisme d'ébullition

ne joue aucun rdSle pour la calculation de
chaudiéres chauffées avec des matiéres
fossiles.

Cependant, en corrélation avec des re-
cherches sur le refroidissement d'urgence
des réacteurs nucléaires, la compréhension
de 1'ébullition de transition est intéres-
sante et essentielle, parce gqu'on peut en
retirer des informations fondamentales pour
des modéles améliorés de réhumidification.

5. REHUMIDIFICATION

De méme que 1l'ébullition de transition, la
réhumidification est aussi d classer entre
le transfert thermique post-dryout et 1'é&-
bullition avec bulles. Elle est souvent
traitée dans la littérature de telle sorte
qu'on considére le refroidissement préalab-
le de la paroi brulante par un processus

de transfert thermique non humidifiant ainsi
que la conductivité thérmique longitudinale
dans un matériau solide du domaine post-
dryout jusque dans le domaine humidifié et
au'on fixe une température par exemple la
température de Leidenfrost, pour laquelle
une humidification durable peut se produire.

Dans la littérature, on trouve une série
d'expériences de date récente /46-50/, sur
la réhumidification de surfaces brfilantes,
La coincidence des résultats est cependant
limitée. Yu /50/ donne une vue d'ensemble
des méthodes de calculation pour la descrip-
tion des phé&noménes de réhumidification et
pour la prévision de pourcentages de ré&humi-
dification. Lee et autres /49/ ont examiné
1'influence de la surfusion du liquide

(fig. 19) et ont prouvé que la réhumidifi-
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Fig. 19: L'effet de la surfusion du réfrigé-

rant sur la vitesse de la réhumidi-
fication /49/

cation s'accélére avec l'augmentation de 1la
surfusion , ce que 1l'on peut expliquer de

maniére plausible, parce gque 1'échange
thermique dans les domaines de 1'ébulli-
tion en pellicule et de 1'ébullition en
transition est considérablement amélioré.
Ils furent les premiers 4 examiner 1'in-
fluence de l'orientation de la paroi a
humidifier. Leurs résultats montrent que
les pourcentages de réhumidification sont
plus petits de 20 4 30 % pour les surfaces
horizontales que pour les verticales.
Vraisemblablement ceci s'explique par 1le
fait que les surfaces verticales au dessus
du front de réhumidification sont mieux
refroidies préalablement par les effets

de poussée verticale.

Le transport thermique dans la partie
humidifiée, dans laquelle on trouve une
ébullition avec bulles est décisive pour
le transfert thermique par conductivité
longitudinale. En rapport avec cette ques-
tion, Jakob /51/ a examiné si les équa-
tions du transfert thermique par 1'ébulli-
tion stationnaire avec bulles peuvent

€tre utilisiées dans les conditions in-
stables de la réhumidification. Il con-
stata, peu aprés l1l'humidification, des
différences de température plus élevées
entre la paroi et le liquide bouillant et
en tira la conclusion que les coefficients
de transfert thermique é&taient plus petits.

On a encore peu de reponse a la question

de savoir, 4 partir de quelle surchauffe
maximale de la paroi au dessus de la tem-
pérature de saturation du liquide se pro-
duit la réhumidification. On se sert, par
exemple, ici de la température de la forma-
tion homogéne de germes ou de la tempéra-
ture de Leidenfrost.

Yao et autres /52/ confirment des observa-
tions antérieures, selon lesquelles les
températures de réhumidification dépendent
fortement de la consistance de la surface
- rugosité, fouling - et selon lesquelles
la réhumidification, pour des matériaux
thermiques stables, commence & partir de
températures essentiellement plus basses
que la température de formation homogéne
de germes que l'on avait souvent supposé

a cet effet.

6. NECESSITE DE FUTURES RECHERCHES

Au cours des derniéres années, des travaux
théoriques et expérimentels ont apporté

un progrés essentiel dans la compréhension
des phénoménes spécifiques de transfert
thermique post-dryout et permis une prévi-
sion plus exacte et plus slire du coefficient
de transfert thermique. Ceci est en parti-
culier valable pour le domaine du flux dis-
persé, pour lequel on dispose de modéles
théoriques et fondés sur des données physi-
ques. Les é&quations qu'on y emploie ont
cependant besoin d'information expérimen-
telle supplémentaire et d'une confirmation,
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en particulier du transfert thermique entre
gouttes et vapeur, des phé&noménes de cou -
rant dans la couche limite proche de la pa-
roi et des critéres d'humidification de 1la
paroi. Pour des pressions et des vitesses

de courant basses les coefficients de trans-
fert thermique ne sont pas encore assurés
expérimentellement, de telle sorte qu'on

a besoin dans ce domaine de mesures supplé-
mentaires.

Beaucoup moins fondées que pour le flux dis-
persé, sont les connaissance sous les con-
ditions de 1'é&bullition en pellicule. Ici,
non seulement les modéles de calculation
ont besoin d'un approfondissement théorique
supplémentaire, mais aussi les résultats
obtenus au cours des mesures se situent
dans un vaste évantail. Cela vaut, en par-
ticulier, pour 1'ébullition en pellicule
dans un liquide surfondu, au cours de la-
quelle des effets de condensation 4 la li-
mite des phases provoguent une violente
turbulence dans la pellicule de vapeur et
peuvent causer une bréve humidification de
la paroi, ce qui influence considérablement
le transfert thermique. Des recherches
systématiques seraient nécessaires pour une
meilleure compréhension des phénoménes com-
me fondement d'une prévision théorique
exacte des coefficients de transfert ther-
mique.

Dans le domaine de 1'&bullition de transi-
tion également, on a besoin de recherches
supplémentaires pour résondre la question
de savoir sous quelles conditions hydro- et
thermodynamiques une bréve et partielle
humidification se produit et quelle influ-
ence ces mécanismes d'humidification ont
sur le flux thermique.
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