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Nomenclature

A : Coefficient d’ échange en ébullition nucléée (W m? K™)
a: Le pastransversal (mm)

B : Coefficient d’ échange convectif (W m? K™)

b: Le pas longitudinal (mm)

Cp, : Capacité thermique de la phase liquide (Jkg™ K™)
Cp, : Capacité thermique de la phase vapeur (Jkg' K™)
Cpar:  Lacapacité thermique de I'air (KIKg™? K™

c : I'espacement entre ailettes.(mm)

de : Lediametre extérieur de tube (mm)

d. : Diametre intérieur (mm)

E : Facteur de correction

E.,: Facteur de correction de coefficient d’ échange convectif
E.,: Facteur de correction en ébullition nucléée

E,F,H : Parametresde Friedel

€.:€,:€, L’ épaisseur cuivre et de givre et d'ailette respectivement (mm)
F,F, : Facteursd amélioration de coefficient d’ échange convectif
f : Coefficient de perte de charge du au frottement

f, : Coefficient de frottement de la phase liquide

f, : Coefficient de frottement de la phase vapeur

: Coefficient d’ échange convectif intérieur (W m? K™
h,, : Coefficient d’ échange en ébullition nucléée. (W m?> K™
h,, : Coefficient d échange convectif (W m? K™

h, : Coefficient o échange de la phase liquide (W m K™)

=

: Coefficient d’ échange de la phase vapeur (W m? K™)

=

__; Coefficient d’ échange de la partie de la paroi mouillé (W m? K™)

h,,, - Coefficient d'apparent de transfert de chaleur coté air entrant compte de la presence
d'ailette (W m2K™)

h,.,h,: L enthalpie d'entrer et sortie de I air dans I’ évaporateur (kJkg)

h, : Hauteur du film liquide (mm)
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G : Déhit massique (Kg/ s)
Gva: ledébit volumétrique de I'air (m%/s
Gro2: le débit massique du fluide frigorigéne (Kg/s)

g : Accélération de la pesanteur (9.81nVs?)

L : Longueur de tube (m)

M : Lamasse molaire (g/mol)

m, : Lavitesse massique de I"air (Kg/s)

NUT : Nombre d’ unité de transfert (nombre adimensionnel)
no. Le nombre d' ailettes par métre de longueur du tube.
P, : Pression de saturation (Pa)

pr : Laréduction de pression (sans unité)

P

 « . Lapression critique (Pa)

G: Leflux de chaleur appliqué (W/m?)

R : Lasomme des résistances thermiques.

S,S, : Facteurs de suppression d’ ébullition nucléée.

S, : Surface extérieur total par métre de longueur de tube (m?/m)
S,,: Surface intérieur (m?)

Sa: Surface d' ailette par métre de longueur de tube (m*m)

Shette: Surface extérieure nette des tubes ()

S,: Surface extérieure lisse des tubes par métre de longueur (.m?/m)
S, . Lasurface frontale (m?)

S, : Lasurface étroite entre les tubes et les ailettes (m?)

T, : Température de saturation (°C)

Teit: Température critique. (°C)

T

o Tos TEMpérature entré et sortie de I air (°C)

Tma : température moyenne de I'air. (°C)

Tp: Température 4 paroi (°C)

U : Coefficient global de transfert thermique (W mK™)
V : Vitesse moyenne du fluide (n/s)

V., : Lavitesse étroite de I'air entre es tube et les ailettes (m/s)
v, : Vitesse frontale de I air ala sortie, comprise entre 3 et 5 (M/s).

X : Letitre vapeur (%)



W : Efficacité de I’ échangeur (nombre adimensionnel)

J, - Conductivité thermique de la phase liquide (W m™ K™)
A, : Conductivité thermique de la phase vapeur (W m™*K™)
A4, - Conductivité thermique de I'air (W/m.k)

A Ag, A4 - LES CONductivités thermiques, cuivre et de givre et d' ailette respectivement

(W m' K™

p, - Lamasse volumique de phase liquide (Kg/m®)
p, - Lamasse volumique de phase vapeur (Kg/m?)
pair: La masse volumique de I’ air (Kg/m®).

4, - Viscosité de la phase liquide (Kg/ms)

u, - Viscosité de la phase vapeur (Kg/ms)

U, - Laviscosité dynamique de Iair atm. (Pas)
Ah : Lachaleur latente de fluide (L/V) (Jkg™)
AT, : Différence de température de saturation (°C)

AP, : Différence de pression de saturation (Pa)

ATLM : Ladifférence de températures logarithmique moyenne (°C).
o L’ épaisseur de film liquide (mm)

o : Tension superficielle (N - m™)

0., : L’angle d’ assechement

¢’ : Facteur diphasique de Friedel

@, @ : Rapport des surfaces nettes rapportées a la surface totale et des surfaces des ailettes
rapportées a la surface totale (sans unité)

1, - Rendement globale de la surface d' ailette (%)

n, . Rendement d' ailette (%)

& : Coefficient de dép6t d’ humidité

& Coefficient de perte de charge

¢ Taux devide
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Nombre de Reynolds
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Nombre de Reynolds de la phase liquide
Nombre de Prandt|

Nombre de Prandtl de la phase liquide
Nombre de Nusselt

Nombre de Froude

0,5
] (ﬂj Paramétre de Martinelli
H,
Nombre d' Ebullition
0,5
—J Nombre Convectif

Nombre de Weber

Xl



LES INDICES

a: alette
app: apparent
C; cuivre

cv: ébhullition convective

crit :  Critique
dp: diphasique
e: extérieur

ea: entredel’ar

en: ébullition nucléée
h: huile

i: intérieur

global

givre

Q@

liquide

mo : mouillé
sortie de I'air
saturation
paroi
total

vapeur
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| ntroduction générale.

L’ échange de chaleur entre deux fluides a température différentes et séparés par une paroi
solide intervient dans des tres nombreuses réalisations industrielles. Le dispositif utilisé pour
effectuer cet échange s appelle I'échangeur de chaleur, on le rencontre tres fréguemment
dans les procédés chimiques mais il intervient aussi dans les systémes de conditionnement

d air, dans les engins spéciaux, dans I’ usine de production d énergie, €etc.

Actuellement, presque toute I’ énergie thermique produite ou recueillie transite au moins une
fois par un échangeur thermique. Cet appareil est destiné également a des usages
extrémement divers malgré une fonction générale de base identique qui est le transfert de
chaleur du fluide chaud au fluide froid. Cette diversité des applications a entrainé un
foisonnement des formes géométriques des échangeurs (tubulaires, a plaques, a ailettes, etc.).
La réalisation des échangeurs se heurte a des difficultés du calcul dues a la complexité des
formes géométriques et des écoulements, la corrosion et I’encrassement et les pertes de
performances qui en découlent, etc.

Le présent travail est destiné a éudier la performance d’un évaporateur particulier ; celui
équipant les climatiseurs ENIEM 2CV. Et, nous avons essayé de déterminer I’ influence de la
température extérieure et la vitesse de I’ air sur la performance de I’ évaporateur. Pour ce faire,
nous avons réalise une éude expérimentale et une modélisation basée sur des formules
empiriques existantes et pour laquelle nous avons élaboré un programme de calcul afin de
faciliter I é&ude paramétrique envisageée.

Le mémoire comporte quatre chapitres et trois annexes, en plus d’ une introduction générale
et d une conclusion. Au premier chapitre, nous allons donner des définitions concernent
I’évaporateur et sont réle dans une installation frigorifique et sa classification ainsi la
conception du phénomene de I'ébullition convective pour les géométries horizontale et
verticale.

Le deuxieme chapitre présente les différentes méthodes du calcul thermique et hydraulique
ou nous allons utilisé des corrélations permettent de calculer les coefficients d'échange
intérieur et extérieur ainsi que le coefficient d'échange global et les pertes de charges pour les
deux cotée (fluide frigorigene et I air).

L e troisieme chapitre comporte deux parties :

- La premiére partie est la partie modélisation ou nous avons sélectionné quatre corrélations
permettant de calculer le coefficient d'échange intérieur au cours de changement de phase,

alors que, pour le coefficient extérieur, nous avons utilisé la méthode de SCHMIDT.



Un organigramme permettant d éaborer le programme de calcul utilisé dans ce travail est
également présenté dans cette partie.

- La deuxiéme partie est la partie expérimentale, ou nous allons présenter le banc d’essai et
les résultats des mesures obtenues.

Le dernier chapitre est consacré a la présentation des résultats expérimentaux et ceux de la
smulation ains qu’'une comparaison entre eux, notamment, concernant I'évolution de la
température de paroi et la température sortie de I'air en fonction de la température de I'air a

I"entrée de I’ évaporateur.



CHAPITRE -1-

CHAPITRE.1

ETUDE DU PHENOMENE
D’EVAPORATION

Dans ce chapitre, nous nous intéressons a la définition et la description d’'un type particulier des
échangeurs de chaleur : I’ évaporateurs; et a son role dans une installation frigorifique et enfin au
phénoméne de transfert de chaleur en ébullition convective dans un tube.



CHAPITRE -1-

1.1. Echange thermique dans |’ évaporateur [1], [2].

L’ évaporateur est un échangeur da chaleur dans lequel circule d'un coté le fluide frigorigéne
provenant du détendeur, de I'autre coté le fluide extérieur (en général, I'air ou I’ eau). A basse pression,
la température d’ équilibre du liquide et de la vapeur du fluide frigorigene est faible ; en conségquence,
ce dernier entre en ébullition dans I’ évaporateur en absorbant la chaleur fournie par le fluide extérieur.
Latempérature d’ évaporation doit donc rester inférieure a latempérature de fluide extérieur.

L’ évaporateur est rempli par un mélange de liquide / vapeur. Ce mélange est d autant plus riche en
vapeur que I’on s éloigne du point d’ entrer de I’ évaporateur. En effet, le titre de vapeur (dont la valeur
x al'injection de I’ évaporateur dépend de la nature de fluide frigorigéne et de la température de la et
pression en aval de détendeur) voit sa valeur augmenter pendant la progression de mélange liquide/

vapeur dans |’ évaporateur pour devenir égale al’ unité a la sortie de ce dernier (voir figure 1.1).

Sortie de I’ évaporateur (x=1)

< Entrer de I évaporateur(x=0)

Figure 1.1 : Evolution du titre de vapeur a I’ intérieur de I’ évaporateur.

1.2. Evolution detempérature dans un évaporateur. [3]

A l'intérieur de I'évaporateur, le fluide frigorigene est vaporisé essentiellement dans la zone de
vaporisation. |l pénétre généralement avec un titre massique de vapeur compris entre 15 et 30 % dans
le cas d’un évaporateur a détente directe.

La surface d’'échange est essentiellement utilisée pour vaporiser la phase liquide. Pour les fluides
purs, la vaporisation s effectue, dans le cas ou les pertes de pression sont négligeables, a température
congtante jusqu'a I’ obtention d’ un titre de vapeur proche al’ unité.

Dans la zone dite de surchauffe qui suit la zone d'évaporation, |’écoulement est constitué
essentiellement d’un débit de vapeur. L’échange thermique qui intervient dans cette zone permet

I élévation de température de la vapeur jusgu'a latempérature de consigne régulée.



CHAPITRE -1-

Les chutes de pression jouent un réle essentiel dans les performances de I’ évaporateur ; en effet, les
pertes de pression dans la zone d’ évaporation se traduisent pour les fluides purs par la diminution de
température de saturation en sortie de I’ évaporateur.

Quand on utilise des mélanges zéotropiques de deux ou plusieurs réfrigérants, le profil de la
température pendant I'évaporation (fonctionnement de I’ évaporateur) est différent de celui de la
température pendant I'évaporation d un fluide pur.

Les réfrigérants purs sévaporent a une température qui dépend uniquement de la pression a l'intérieur

de I'évaporateur.

L’ emplacement d’un évaporateur dans une installation frigorifique est représenté sur la figure 1.2.

Cothpresseur

ﬁ‘/ri-

— || o

—

P

Evaporateur

- - Condenseur

Deétendeur /

Figure 1.2 : L’emplacement d'un évaporateur dans une installation frigorifique.

1.3. Classification des évaporateurs[1]
Suivant le but qui leur est assigné, les évaporateurs peuvent classer en:
- évaporateur refroidisseur de liquide.
- évaporateur refroidisseur de gaz.
- évaporateur refroidisseur fabrique la glace.
- évaporateurs refroidisseurs spéciaux.
- évaporateur refroidisseur pour accumulation de froid, etc.
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1.4. Ebullition convective

1.4.1. Introduction : [4], [5], [6], [ 7]

L’ébullition convective est largement utiliste pour assurer le refroidissement d'ambiances. En
ébullition convective, les échanges thermiques dépendent d'une part, du phénomeéne de convection
forcée et, d' autre part, du processus d’ ébullition nucléée a partir d’ une paroi suffisasmment chauffée.
Dans le premier cas, I'échange de chaleur est essentiellement déterminer par la différence de
température entre la paroi et celle du fluide et les propriétés thermo physiques du fluide (les forces
visqueuses, la pression). Dans le cas d'un transfert de chaleur en ébullition, par contre, divers
mécanismes doivent étre pris en compte : la distribution des vitesses des deux phases (liquide et
vapeur) en présence, forces de tension interfaciales et I'échange de quantité de mouvement entre les

deux phases.

1.4.2. Ecoulements avec changement de phase : Configurations d’ écoulement [4], [5]

Lorsgu’un liquide s'écoule en convection forcée, au voisinage d’ une paroi chauffée et que les
conditions imposées permettent d’ obtenir un changement de phase liquide/vapeur, on dit qu’il s agit
d ébullition convective. La répartition des phases differe notablement de par le degré de
fractionnement des deux phases. Différentes grandeurs permettent de préciser les proportions de
chaque phase ainsi que les caractéristiques de I’ écoulement.

En écoulement diphasique, les deux phases en présence peuvent adopter différents régimes
d’écoulement ou configurations d’écoulement. Les principaux paramétres physiques qui conditionnent
ces configurations d écoulement sont la tension superficielle et la gravité, qui pour un tube horizontal
atendance a créer une stratification des phases.

Nous nous intéressons ici au cas des tubes lisses verticaux et horizontaux. Les figures 1.3 et 1.4
montrent I'évolution des différentes configurations d'écoulement dans ces géométries. Ces régimes ne

sont pas tous systématiquement observés.

1.4.2.1. Ebullition en convection forcéeal’intérieur d’un tube vertical :

Les différentes configurations, pour un écoulement liquide/vapeur ascendant dans un tube vertical
chauffé uniformément, sont représentées sur lafigure 1.3. On considére que le liquide pénetre a la base
du tube a I' état de liquide sous-refroidi. Ces différentes configurations évoluent avec le titre de la
vapeur, et dépendent de la densité du flux thermique imposé. En effet, I’ augmentation de cette derniere

conduit ala formation de vapeur de plus en plus prés de I entrée du tube.
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Les configurations observables sont les suivantes :

- écoulement a bulles
- écoulement a poches et bouchons :

- écoulement annulaire :

- écoulement vapeur avec gouttelettes (disperse) :

Configurations Transferts
Températures titre —y "f““'“rml' tiﬂ"llilIFﬂl
Vapeur Convecticn
surchauffes foroée vapeur
-
s, Muide
- xm]
;l' 1
" Ecoulement Region
i disperss defigiente en liguide
Assechement
. Comvection foroée
Ecouslzment annulaire diphasique & travers
aver entrainement Hilom liuid
de goutielsties Lirw TS TiCpuncie:
4 Ewaporation
fuids —_—
Epoulemsnt
anmnulaire
Ecoulement
a bouchans
=t & poches Ebullition nucléss
saharée
- Eccul=memnt
"! s i bulles
GHY Ebullition nucléés
soLs-saturés
OnE v
Ecoulzment
- ligquide Convetion forcés
" fuide J | liquride

Figure 1.3 Configurations d'écoulement al’intérieur d’un tube vertical.

[4]
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1.4.2.2-Ebullition en convection forcée al’intérieur d’un tube horizontal : [4], [5]
Les différentes configurations pour un écoulement liquide/vapeur dans un tube horizontal chauffé
uniformément dépendent du débit du fluide a I’ entrée du tube. Elles sont représentées sur la figure 1.4.
On observe des configurations relativement proches de celles des tubes verticaux. Cependant, en
ébullition nucléée, les bulles émises sur toute la périphérie du tube montent jusqu’ a la partie supérieure
du tube du fait de I’ action de la gravité et se rassemblent pour former des poches de vapeur séparées
par des bouchons de liquide. Ainsi, la longueur du tube sur laquelle existe I’ écoulement a bulles est
relativement courte. Lorsgue le titre augmente, il apparait un écoulement annulaire dissymétrique avec
un film de liquide fin dans la partie supérieure et plus épais a la base du tube. Le film de liquide dans
la partie supérieure disparait le premier laissant place a un écoulement stretifié souvent avec présence
de gouttelettes au sein du noyau de I’ écoulement
Dans un tube d'un évaporateur se succédent un ensemble de régimes distincts d’écoulement
diphasique comme le représente la figure 1.4. Cette évolution des régimes d’ écoulement est associée a
une évolution des mécanismes de transfert :
- Les régimes d’ écoulement de type Bouchon, annulaire et dispersé sont associés a un mécanisme

d’ ébullition convective

- Dans les régimes d’ écoulement de type a bulle et gtratifié, on peut observer une prépondérance de

I’ ébullition nucléée.

YT D D TR I;
Y PP R Wi SO LU
Ecculemar Ecoularmant Phease

. Ecaularment '
Liquids oohes e wvapsar anradlairs -
H 4 bulles I:I-:-I bcaschiore de | (aveo strabfication) Tpertes
liquids

Vapeur

Figure 1.4 : Configurations d'écoulement a I’ intérieur d’' un tube horizontal. [4]
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CHAPITRE 2

CALCUL THERMIQUE ET HYDRAULIQUE
D'UN EVAPORATEUR

La conception et le dimensionnement d’ un échangeur de chaleur- évaporateur ou condenseur-
sont déterminées par un certain nombre de propriétés thermodynamiques et thermocinétiques
(Titre de vapeur, température de saturation, densité de flux thermique, etc.) et la procédure de
calcul nécessite I’ utilisation de corrélations pour les calculs thermiques et hydrauliques.

Dans ce chapitre, nous allons présenté les différents méhodes de dimensionnement d'un
échangeur de chaleur et nous donnerons les principaux modéles utilisés pour le calcul des
coefficients de transfert de chaleur et ceux utilisés pour le calcul des pertes de charges des deux

cotés (Air et fluide frigorigene).
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2.1- Dimensionnement d’ évaporateur.

L’ évaporateur est le composant de I'ingallation qui permet de transmettre le froid (ou plutét d absorber
lachdeur) au circuit arefroidir. L’ évaporateur e, engénéral, aeau ou aair.

Dans un évgporateur, tout le liquide admis est vaporisé et le fluide frigorigéne sort de I’ évaporateur aune
température |égérement supérieure a satempérature de vaporisation (donc surchauffé).

Lafigure 2.1 illugtre les varigtions de température du fluide frigorigene et de I'air le long de la surface
d échange balayée[2]. Il exise deux zones dans |’ évaporateur :
e Zonea: zoned évaporation du fluide ala presson (Po) et latempérature (To).

e Zoneb: zonede surchauffe du fluide ala presson (Po) et latempérature de surchauffe (Tgy).

T(C)
tea t
tsa —>
Tsch
TO =/
Zone—& Zone—b- -
S()

Figure2.1. : Evolution destempératures du fluide frigorigene e de |’ air dans|'évaporateur

2.2- Méthode de calcul.

Pour la simulation de I’ évaporateur, on doit passer par deux étapes de calcul :
a. calcul thermique :

- Coefficient d' échange global U.

- Les deux coefficients d' échanges intérieur et extérieur h,, ; h,,

int ?

- Lestempératures de sorties des fluides et latempérature de la paroi

b. calcul hydraulique :
- calcul des pertes de charge des deux cotés « fluide frigorigéne et Air ».

10
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Ces calculs sont basés sur certaines données :
* Lestempératures d entrée des deux fluides (fluide frigorigéne et air).
* Les débits des deux fluides.
* Lagéométrie de I échangeur
Tous ces calculs seront effectués sur la base de certaines hypothéses qui sont :
- Lerégime de fonctionnement est suppose permanant.
- Lasection de passage est constante.
- Les propriétés des fluides sont en fonction de la température et de la
pression.
- L’air est monophasique.
- Lefluide frigorigene est diphasique.

Le dimensionnement d'un échangeur de chaleur peut se faire de deux manieres :
- Laméthode ATLM (les détails de cette méthode ont été rassemblés dans I’ Annexe 1).
- Laméthode NUT —¢
Les deux méthodes permettent d’ aboutir aux mémes résultats, cependant la seconde connait une

plus grande utilisation dans la pratique.

La méthode NUT-¢ et utilisée lors de la détermination de la puissance thermique échangée et
des températures de sortie des fluides a partir des températures d’'entrée et de la surface
d échange. Cette démarche correspond a la simulation du fonctionnement, apres sélection, d’ un

échangeur existant.

2.2.1- Calcul thermique:

2.2.1.1- Efficacité et nombre d’unitédetransfert NUT-¢

a. Introduction :

Il est simple et commode d’utiliser la méthode (DTLM) lorsque les températures d entrée des
fluides sont connues et que leurs températures de sortie sont imposées ou facilement accessible
apartir des bilans d’ énergie[8], [9], [10], [11]. Dans ce cas, nous avons :

¢ = rnccpc (Tce - Tcs) (2' 1)

11
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¢=-0,Cp, (T~ Te) (2-2)
.

ce!

T.: Températures d'entrée et de sortie du fluide chaud.
T, T,: Températures d'entrée et de sortie du fluide froid
m.Cp, : Débit calorifique du fluide chaud.

m, Cp, : Débit calorifique du fluide froid.

Cependant, lorsgue seules les températures d entées des fluides sont connues et que I’emploi
de laméthode ATLM exige de procéder a un calcul par itération, qui peut dans certains cas se
relever fastidieux, il est préférable d'utiliser une approche proposée par CHILTON et
COLBURN (1935) et développée par KAYS et LONDON (1951) et désignée sous le nom de
“METHODE DU NOMBRE D’UNITE DE TRANSFERT “ abrégéeen « NUT » [11].

b- La méthode du nombred’unitédetransfert :

On appelle nombre d'unité de transfert noté NUT, le rapport adimensionnel us :
C

min

La méhode NUT est typiquement utilisée pour I'analyse des échanges de chaleur. Et elle
repose sur la définition de flux de chaleur maximum et de I'efficacité d'échangeur

- Leflux thermique maximum : Le flux thermique maximum transférable par un échangeur
est atteint dans un échangeur infiniment long et un écoulement contre courant. Dans une telle
configuration, 1'un des fluides subit le changement de température le plus élevé.

L’ expression du flux de chaleur transféré, dans un échangeur de chaleur, peut étre déterminée
en écrivant le flux de chaleur perdu par le fluide chaud et le flux de chaleur gagné par le fluide
froid pendant leur traversée de I'échangeur [9], [10], [11]. Nous avons :

¢ =M Cp.(Tee — Tis)
¢ = —m; Cpy (Tfs _Tfe)

On distingue deux cas différents :

* mCp, < mCp;

L'écart de température est atteint par le fluide chaud car |dT,|> ‘de ‘

12
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Et le flux de chaleur maximum est donné par :
¢max = ”LCpc (Tec _Tef ) (2_3)

* mCp, < mCp,
Dans ce cas, le fluide froid subit le plus grand écart de température par ce que‘de ‘ > |ch| . Et,

le flux de chaleur maximum est donné par :
B =M Cpy (T~ T ) (2.4)
En général, le flux de chaleur maximal est donné par larelation suivante :
e = (I0CP) 1y (T =T ) (25)
- L'efficacité del'échangeur ¢:
L’ efficacité d’'échange de chaleur est définie comme le rapport entre I'échange de chaleur

effectif et I’échange maximum [9], [11], [12], [13]

_ grée
~ gmax

£ (2.6)

Ainsi, I efficacité peut s exprimer en fonction des caractéristiques physiques spécifiques aux
fluides et de la configuration d'écoulement des fluides.

Selon lecas m,Cp, <m.Cp,ou m,Cp, >m.Cp,., cette efficacité prendra différentes formes

[9], [11] :
\ (rhcp)min = mccpc (rth)min: mfcpf
(Tec _Tef ) (Tec _Tef )

13
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Pour une configuration des écoulements a co-courants et contre courants, I’ efficacité est :

co-courant contre courants
~ 1-e NUT (1+CR) ~ 1-e NUT (1-C,)
- - —NUT (1-C,)
1+C, 1-C.e

L’intérét de ces expressions réside dans le fait que si;¢, T, T, sont connues I'échange

thermique réel peut ére calculé sans difficulté a partir de I’expression [9], [11] :

¢ = g(r'nCp)mm (Tec _Tef ) (27)
Sachant que :

C :% AVGC, Cmin:(rncp)

r

Cmax = (rTCp) max

min?
max

C.iniCrax - LS débits minimal et maximal du fluide.

Pour pouvoir utiliser cette relation, il est indispensable de connaitre
- lasurface d échange.
- Lestempératures d’ entrée et de sortie des deux fluides.
- Lesdébits des deux fluides.
- L’écoulement des fluides.
- Le coefficient global d’échange U (calculé a partir des coefficients d’échanges locauix

intérieur et extérieur).

2.2.1.2- Calcul des coefficients d’ échanges chaleur :

2.2.1.2.1- Coefficient d’échange de chaleur global U :

Le coefficient d'échange global représente la "force " avec laquelle la puissance est transmise
de laparoi au fluide ; ce coefficient peut ére petit ce que signifie que la chaleur est transmise
d'une fagon non performante, et la température de la paroi doit ére augmenté pour compensee
cette faiblesse. De méme, ce coefficient peut prendre des valeurs importantes ce qui conduit a

14
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un transfert trés efficace. Ce coefficient est directement affecté par les propriétés physiques des

phases du fluide (des parametres opératoires) tel que : le titre de vapeur et la vitesse massique

Le flux de chaleur peut S écrire comme suit [14], [15] :

q=U S (ts, —t;) (2-8)

Avec: U= (2-9)

g : Leflux dechaleur échangé (W)

U: Coefficient global detransfert thermique (Wm?K™)

h, : Coefficient d échange convectif intérieur (WmK™)

S;: Surface extérieure totale par métre de longueur du tube (m?/m)
S,.: Surfaceintérieure (nf)

n,: Rendement global de la surface d'ailette (%)

R: Lasomme desrésistances (Km?#W). Elle est donnée par

Ceuivre Egivre
R=DUR) =+~ 4 R e (2-10)
cuivre givre

€.:€, : L'épaisseur de cuivre et de givre respectivement (mm)
Aewi Aq ¢ Les conductivités thermigues de cuivre et de givre respectivement (Wm™*K™)

h,, : Le coefficient apparent de transfert thermique cote air en tenant compte de la présence

desailette{ \ZVK} Il est donné par [14], [15] :
m°.

hao = Nec |y + 7.6, | (Cas sans dépot de givre) (2-11)

15
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h, = ;59[ 2 +’7a¢t] (avec dépbt de givre) (2-12)

¢, 4. : Rapports des surfaces nettes rapportées a la surface totale et des surfaces des ailettes

rapportées a la surface totale.
n,:  Rendement d ailette (%)

C = (hea - hsa )[Cpair (Tea _Tsa )]71 (2' 13)

h..;h,: L’ enthalpie d' entrée et de sortie de I'air dans I’ évaporateur (kJkg)

T.: T, : Températures d’ entrée et de sortie de I'air (°C)

Cpar:  Lacapacité thermique de I'air (kJkg™ K™)

- Calcul de I'efficacité de I'ailette: Pour une ailette droite avec une section transversale

constante, I’ efficacité est donnée par larelation suivante [8], [12], [14], [15] :

_ tanh(mL)

o (2-14)

a

n,: Rendement d ailette (%)

AVec : L:(pTOle

¢ = (C-1) (1+ 0,35 Ln C)

(1-7,)S,
S

orsm (3o

05
m= 2h,,
A e

a ~a

779 =1-

a: Le pastransversal (mm)
b Le paslongitudinal (mm)

16
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C :L’espacement entre ailettes (mm)

de : Le diametre extérieur du tube (mm)

e, : L' épaisseur d ailette (mm)

A, Laconductivité thermique d' ailette (W m™ K™)

2.2.1.2.2 — Calcul du coefficient d’ échange de chaleur coté fluide frigorigéne.

Dans un tube lisse, lors de I’ évaporation d’'un fluide a I’ intérieur d’un tube, les échanges de
chaleur sont gouvernés par deux mécanismes principaux : [6]

- I"ébullition nucléée caractérisée par la formation des bulles de vapeur

- la convection forcée en double phase, la principale résistance thermique se situant dans le
film liquide tapissant la paroi du tube (écoulement annulaire).

Les parametres qui influent sur les mécanismes d échange sont :

Letitre de vapeur.

Ladensité de flux thermique.

La vitesse massique.
Le diamétre de tube.
Les propriétés thermodynamiques et thermocinétiques.

L’évaluation du coefficient de transfert coté fluide frigorigéne nécessite I'utilisation de
corrélations qui integrent les nombreux paramétres influents. En effet, pour tenir compte de la
succession des mécanismes distincts de transferts de chaleur, le coefficient d’'échange est
souvent exprimé sous une forme ou apparait la contribution de deux termes associés

respectivement al’ ébullition nucléée et al’ ébullition convective.

Il existe quatre groupes de modéle qui sont [4], [5] :
-A- Modéle de superposition

- B -Modéle asymptotique

- C- Modéle d'intensification

- D -Modéle basé sur la configuration d’ écoulement

A- Modéle de superposition :
A .1- Corrélation de GUNGER et WINTERTON (1986) [4], [5], [16], [17] :

17
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h

n

. =S, + Fh (2-15)

h.. : Le coefficient d’ échange intérieur
h : Le coefficient d' échange de la phase liquide. Il est calculé & partir de la corrélation de

DITTUS et BOELTER (1930). Cette derniére est donnée par :

] 038
h = o,oz:%(wj pro* (2-16)
i H

Pf| — /’ll Cp|

Nombre de Prandtl de la phase liquide

d. : Diamétreintérieur (mm)

X : Letitre vapeur (%)

4, - Viscosité de la phase liquide (kg/ms)

J,  Conductivité thermique de la phase liquide (W m™ K™

Cp, Capacitéthermique de la phase liquide (Jkg™ K™)

h,, : Le coefficient d échange en ébullition nucléée. |1 est calculé a partir de la corrélation de
COOPER (1985)

h,, = 55pr °*(-0,4343In pr ) ** M ©5¢°¢

pr = P (2-17)

pcrit

P, : Lapression critique (Pa)
P, : Pression de saturation (Pa)
M : Lamasse molaire (g/mol)

g : Ladensitédu flux appliqué (W/mp)

Les deux facteurs d amélioration F et de suppression S sont donnés par :

0,86
F =1+ 24000Bo™* + J,37(ij

At
S=(1+115x10° Re™")* 18
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(2-18)

Avec
Re = Mid=xd, Nombre de Reynolds de la phase liquide
Hi
Bo=—4_ Nombre d Ebullition
h,m
1 0,9 0,5
o = (ij (&J (ﬂj Paramétre de Martinelli
X IOI luv

d. : Diamétreintérieur (mm)

A, : Conductivité thermique de la phase vapeur (W m* K™)
Cp, : Capacité thermique de la phase liquide (Jkg™ K™)

. Capacité thermique de la phase vapeur (Jkg™ K™)

p, - Lamasse volumique de phase liquide (kg/m°)

p, . Lamasse volumique de phase vapeur (kg/m®)

4, - Viscosité de la phase liquide (kg/ms)

u, - Viscosité de la phase vapeur (kg/ms)

q: Leflux de chaleur appliqué (W/m?)

Lachaleur latente du fluide (w)

X:  Letitre de vapeur (%)
A.2- Nouvelle corrélation de GUNGER et WINTERTON (1987), (pour un tube horizontal)
[41, [3], [16], [17] :

Pour améliorer leur corrélation, les auteurs ont multiplié les deux facteurs F et S par deux

autresfacteurs F, et S, de telle sorte que::

h. =S,h,, + F,h (2-19)

19



CHAPITRE -2

Avec:
h.. : Le coefficient d’ échange intérieur
h : Le coefficient d’ échange de la phase liquide qui est calculé a partir de la corrélation (2-16)
h,, : Le coefficient d’ échange en ébullition nucléée qui est calculé a partir de corréation (2-17)
F,=F*F
$=9%S (2-20)

0,86
F =1+ 24000Bo** + J,37[i]
Xt

S=(1+115x10° R J*

(2-21)

F, = Fr, @20

Pour  Fr, <0,05
S = (Fr,)*
m? -
Fr, = 5 Nombre de Froude de la phase liquide
gd;
p, - Lamasse volumique de la phase liquide (kg/m®)
d. : Diamétre intérieur (mm)
g : Accélération de la pesanteur (9.81 m/s?)
F..S, : Nouveaux facteurs de corrections et de suppression respectivement
A .3- Corrélation de Young et Al (1989) [4], [5], [16], [17] :
Elle est donnée par
h, =S, +Fh (2-22)

h, Coefficient d’ échange de la phase liquide, calculé a partir de la corréation (2.16).

h,, Coefficient d’échange de I'ébullition nucléée, calculé a partir de la corrélation de

STEPHEN et al (1980) :

1 . b 0,745 0;581
h, = 207—'(q—dJ (&j pros® (2-23)
by \ 4T P
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Avec:
2 0,5
b, = 0,01465[—"J . (2-24)
glo - p.)
2 0,5
b, =0,01465 [ g J : Diamétre de détachement
g(pl Py )
T, : Température de saturation (°C)

o . L’épaisseur du film (mm)

o: Tension superficielle (Nm™)
Le facteur de suppression de I’ ébullition nucléée S est donné par

S={40487,°%Bo** pour z, <1

S=2-01y.2*Bo**pourl< y, <5 (2-25)
1 0,85
Et, le facteur de correction Fest donnépar: F = 2,37[0,29+ —J (2-26)
yo
1 0,9 0,5
o= (ij (&J [ﬂ] Paramétre de Martinelli
X IOI /uv
Bo= 1 Nombre d Ebullition
h,m

B - Modéle d’intensification - Corrélation de SHAH (1982) [4], [5], [16], [17] :
Le modéle d'intensification considére que le coefficient de transfert en ébullition convective est
une augmentation du coefficient de transfert en convection forcée en phase liquide.

L’ expression générale de ce type de relation est :

h, = Eh (2-27)

h : et le coefficient de transfert de chaleur convectif de la phase liquide. Il est calculé a partir

de la corréation (2-16).
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Le facteur E est donné en fonction du nombre d'ébullition Bo, du nombre convectif Co et le

nombre de FroudeFr, .
Bo= i Nombre d'ébullition
h,m
m2
Fr, = 5 Nombre de Froude de la phase liquide
gd, p,
1 0,8 0,5
Co= (;Xj (&J Nombre Convectif
X P

Le coefficient d'augmentation E représente le maximum des deux coefficients d'ébullition et

convectif E =max(E,;E,) [4].

Le coefficient d'échange convectif E_, est donné par [4] :

E,, =1.8C;%° (2-28)

Et, le coefficient d'ébullition E,, est donné en fonction du nombre convectif C, :

E,, = £(C,) (2-29)

- Pour C, >1—C,>0.310" = E_, = 230B,°
—C,<0.310"* = E,_, =1+46B,*°

-Si 0.1<C, <1— E_, = mB* exp(2.74C, - 0.1)

- Pour C, <0.1— E_, = mBY® exp(2.74C, —0.15)

AVeEC:

B, >11.10", m=14.7
B, <1110 , m=1543
m: Le débit massique (kg/s)

C- Modéle Asymptotique -Corrélation de BIRENT et YOKOZAKI (1994) [18] :
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Dans ces modeéles, le coefficient d’ échange est exprimé comme une harmonique de degré n des
coefficients d’ échange caractérisant I ébullition nucléée et I ébullition convective :

Ny = (A%° + B2 (2-30)

Le coefficient A est le coefficient déchange en ébullition nucléée, calculé a partir de la
corrélation (2.16).
Le coefficient B est donné par la formule suivante :

0,85
B = 2,838Fr 0-2(0,29+i] :Fr <0,25

At (2-31)

0,85
B =215h (0,29+i] :Fr >0,25
Xt

Le coefficient d'échange h de la phase liquide est toujours calculé a partir de larelation

(2-16).
AVec :
1-x\>° o°
X = (—j (&J (ﬂ] Paramétre de Martinelli
X pl luv
mZ
Fr = 1 Nombre de Froude
aa; o,

D -Modée basé sur la configuration d’écoulement et la corrélation de KATTAN et AL
(1998) :

La détermination du coefficient de transfert de chaleur passe par I'étude des configurations des
écoulements. Généralement, I'ensemble de ces configurations n'est pas observé et on se limite a
quatre types principaux : écoulements stratifié, stratifié a vagues, annulaire et dispersé.

Les différents régimes peuvent étre déerminés de maniére graphique sur des cartes
d’ écoulement.

Cartesd'écoulements

Une carte d'écoulement, comme son nom l'indique, est une représentation graphique
bidimensionnelle des domaines dexistence des différents régimes. Les systémes de
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coordonnées qui la définissent sont choisis parmi les variables de I'écoulement diphasique. Ces

derniers sont différents selon les auteurs, et il n'existe pas de consensus sur le meilleur systéeme.

Les paramétres qui sont souvent employés sont ceux utilisés par I'expérimentateur pour
controler I'écoulement, & savoir les vitesses superficielles du liquide et du gaz, etc. Les
frontieres entre les différents régimes n'ont jamais été bien définies et les zones de transition

sont relativement éendues, d'ou le caractére subjectif de ces cartes d'écoulement

- Parmi ces cartes nous avons la carte d’ écoulement suivante (Thome — EI Hajal 2002) pour le
fluide frigorigéne R22, permet d’évaluer les différents régimes d’ écoulements en fonction de

titre de vapeur.

Two-phase Mow pattern map (R22,

Nk
oo\
-\
SeHE .II'I.. Frvtraend rroar

G [kg/m’s]
§

m E S //-(
— L.
Srratified- wawvy

T4 -

p=—
| —| a 10 ) a0 T =0 ) 70 an 20 100

vapor gualityi%]

Figure 2.2 : Carte d écoulement pour le R22 (Thome —EI Hajal 2002) [23].

Le coefficient d'échange convectif intérieur peut ére caculé a partir de la corrélation de
KATTAN et al (1998) [16], [17], [19].

Cette corréation donne de fagon évidente la contribution des trois phases du fluide : la phase

liquide, le mélange liquide/vapeur et la phase de vapeur et ceci est une différence importante
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avec les autres modéles qui donne seulement la contribution des deux premieres phases. Nous
avons

eash/ap + (27[ - eas )hmo
o (2-32)

hint =

h,, : est le coefficient d' échange de la phase vapeur. I est donne par laformule de DITTUS et

BOELTER:

Vv

08 0.4
mxd | (Cp,u, | A
=0,02 ' vey — 2-33
h/ap 3( e, j ( A j CIi ( )

d. : Diamétreintérieur (mm).

4, - Viscosité de la phase vapeur (kg/ms).

X:  Letitre de vapeur (%).

A, :  Conductivité thermique de la phase vapeur (W m™ K™).
Cp, : Capacité thermique de la phase vapeur (Jkg™ K™).

m: Vitesse massique (Kg/m®’s.

¢ 1 Taux devide.

h., Et le coefficient d’ échange de la partie mouillée de la paroi. |1 est donné par [16], [17] :

hy = (2 +h )" (2-34)

Avec
h,, : Le coefficient d’ échange en ébullition nucléée. I1 est donné par laformule (2.17).
h : Le coefficient d'échange de la phase liquide, donné par la formule DITTUS et

BOELTER [19] :

h —0013d 4MA-x)5 ) (Coipn | A (2-35)
(1-e)y 4 4

o . L’épaisseur de film (mm)
4, - Viscosité de la phase liquide (kg/ms)
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Cp, : Capacité thermique de la phase liquide (Jkg™ K™)
J,  Conductivité thermique de la phase liquide (W m™ K™)
m: Vitesse massique (kg/m’s)

¢ . Letaux devide. Il est calculé par larelation suivante [4], [19], [23] :

¢ = i{(u 012(1- x))(i A Xj L 1180 xNgola - p)"" | (2-36)

Py Py P mp®

g : Accélération de la pesanteur (9.81 m/s?)
L’ épaisseur de film liquide & est donnée par [16] :

S= 7 (1_ X)

“2er-0,) (50

0. L’angle d’ assechement

- Calcul del’angle d’assechement 4, .

L’angle d’assechement 6, est donné en fonction de : la vitesse massiquem, le titre de vapeur x

et I'angle de stratification 6, pour chague régime d’ écoulement.

1. Ecoulement stratifié

Dans cerégime, I'angle d’assechement 6, est égal al’angle de stratification 6

stra

0, : L angle de stratification :

Has = estrat = 2[7[ - COS_l (2‘9 _1)] (2_38) |

& stratified

N

¢ . ed letaux de vide donné par (2-36).

Bary = 9 stratified
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2. Ecoulement stratifié a vagues:

L’angled,, varie de I'angle de stratification 6, jusqu'a 0. Pour un écoulement annulaire, il est

donné par |’ expression :

0 =0y - 1) (2-39)
(rnmax - rnmin)

m.. . est la vitesse massique qui correspond a la transition du régime stratifié a vague au
régime annulaire ou intermittent.
m... . est la vitesse massique qui correspond a la transition du régime stratifié au régime

stratifié a vague.

Les valeurs de la vitesse maximale et minimale m_,, et m,,, sont fonction du titre de vapeur x

(X<x max)

Lavitesse maximale est donnée par [19], [20], [23] :

16A39d 72 Fr 2\
; vadi o) Py Gl
My = 1+ 1-X — +50
[ﬂ'zxz(l— (2hy —1)2)0’5 { 25|Iﬁ ( ) (WEl ]J

2
q q
Gl=64 64,8 — :
G(q rit J " 8(c]crit J (2 40)

G2= 18,8( 4 J+l023

c1crit

QCrit = 0,131,0\(,)'5Ah[g(p| — Py )0]0sz
G1 G2 : sont des nombres adimensionnels

o . Tension superficielle donnée en fonction de la température de saturation et de la

température critique par larelation suivante :

T 11/9
o= 00( _Ti::tj (2-41)
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avec o, = 61.23.10° (N/m)

Lavitesse minimale est donnée par [19], [20], [23] :

- (5121%\ Rop, (o = Pt g}

%% (1-X)

o Tension superficielle (N m™)

hy : Hauteur du film liquide (mm)

g : Accélération de la pesanteur (9.81 m/s?)

d.,: Ladensitédu flux de chaleur critique (W/nr)
q: Leflux de chaleur appliqué (W/nr)

Ah : Lachaleur latente de fluide (Jkg™)

d. : Diamétreintérieur (mm).

p, - Lamasse volumique de phase liquide (kg/m®)
p, . Lamasse volumique de phase vapeur (kg/m®)
4, - Viscosité de la phase liquide (kg/ms)

T,: Latempérature de saturation du fluide frigorigéne (°C)

T, : Latempérature critique de fluide frigorigene (°C)

Lahauteur du film liquide h, est donnée par [20]

A =A-A (2-43)

(2-42)
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L’ angle occupé par la phase liquide (partie de la paroi mouillée)

A: La surface interne totale du tube (m?)

A, A, : Lessurfaces internes du tube occupées par le fluide et la vapeur respectivement (n?)

Fr :  Nombre de Froude
We :  Nombre de Weber

A,; A : Lesrapports de surfaces adimensionnelles.

3. Ecoulement annulaire ou intermittent :

Dans ce régime, I'angle d’assechement 6, est nul.

-0 (2-44)

4. Ecoulement avec assechement partial (disper s€)

AX>X Nous avons :

max ?

(X = Xrnax )

0,=0_ +(2r-0,,)
as max ( T stra) (1_ Xmax)

X - COrrespond al’état de transition du régime annulaire au régime disperse.

(2-45)

6 .. : L'angle d assechement maximal. Il est donné en fonction du titre de vapeur x ., < x=1

0. =2z(x=1)
Ou bien
emax = f(X: Xmax)
m —200
Orax = Ograt ( mere) . )
(mmax(xmax) - rnmin)

0, : L angle de stratification.

(2-46)

M xman - L@ Vitesse maximale du fluide correspond au titre de vapeur maximum [20], [23]
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N 0,5

: 7600Agd, p, o, ( Fr

rnmax(x max) — [ A\/ J e [_j J (2'47)
|

X2 f We

f : Le coefficient de perte de charge calculé par :

f = (1,138+ 7] n(L_B (2-48)
15A

2.2.1.2.3- Calcul du coefficient detransfert de chaleur externe cétéair h,, [14], [15] :

Il est calculé d’ apréslarelation :

(2-49)

- Calcul du nombre de Nusselt Nu :
Il est calculé selon la méthode de SCHMIDT (pour une disposition en quiconque) : il est
calculer en utilisant lesrelations [21] :

-0,375
Nu = 0,23R2*% [%J pro® (2-50)
0
Avec Sr=Si + Shee [MP/ M) (2-51)
_ d.’ R
Sa=2ng@ab—n ) (m?/ m) Avec: ng=
4 e, +C

Surface extérieure totale par métre de longueur du tube (m?%/m)

: Surface intérieure (m°)
Le pas transversal (mm)

Le pas longitudinal (mm)

S :

Snett
Sa:  Surface d'ailette par métre de longueur du tube (m*m)
a

b
No Le nombre d’ ailettes par métre de longueur du tube.
C:

L’ espacement entre ailettes (mm).
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e,. L’épaisseur d'ailette (mm).
Et S =T de (1- No. €3)

Sheite : Surface extérieure nette des tubes (surface des tubes substituée de celle au contact avec

les ailettes).

Enfin So=m de [M?/m]

So:  Surface extérieure lisse des tubes par métre de longueur (m?/m)

On définit également les quantites D, = S;‘e , @ :%

Ou @ ,,®, : Rapports de la surface nette et de celle des ail ettes rapportees ala surface totale.

- Calcul du nombre de Reynolds externe:

Re,, = Vear GePr (2-52)
Hair

etr

m‘o

etr

Gva: Ledébit volumétrique de Iair [m*/s]
par:  Lamasse volumique de I air (kg/m®).

\V Lavitesse étroite de I’ air entre les tubes et les ailettes.

S, : Lasurface éroite entre les tubes et les ailettes [m?]. Elle est calculée a partir
de:
S, =S, {1—($j +[ G J ( —$ﬂ (2-53)
a e, +C a
2 . G
Sr.  lasurface frontale (M”). Elle est donnée par : S, =—%2&
Vf
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v, Vitessefrontale del’air alasortie, comprise entre 2.5 et 5 [m/g].

¢

- Calcul du nombre de Prandtl Pr :

pre:%ji

air

i, - Laviscosité dynamique de I'air alatempérature moyenne ty. [Pas]

A Conductivité thermique de I'air [W/mK(]

air *

Cpar:  Lacapacité thermique de Iair (kJ kg™ K™)

2.2.1.3. Calcul destempératuresde paroi et de sortiesdel’air et du fluide[12] :

Elles sont données par :

hFLUIDE 'Tsat + I'-IA Tma

a- Température dela paroi Tp=
hFLUIDE + hajr

b- Températurede sortiede I'air T, =T, - (T, -T,)

c- Températurede sortiedefluide T, =T, +5(Tec —Tef)

2 2.2 —Calcul hydraulique

(2-54)

(2-55)

(2-56)

(2-66)

Nous allons donné, dans ce qui suit, les expressions des relations permettant le calcul des

pertes de charges des deux coOtés : fluide frigorigéne et air.

2.2.2.1- Les pertesde charge coté fluide frigorigene.

Le calcul des pertes de charges dans un tube devient compliqué lorsque le fluide subit un

changement d’ état physique « cas de I ébullition dans les tubes de I évaporateur ».

La chute de pression (pertes de charges), dans un tube droit pour un écoulement biphasé, est la

somme de trois termes qui sont : les pertes statiques (AP s), les pertes dues aux frottements sur
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les parois ( AP+) et les pertes dynamiques (AP ). S'il existe des pertes dus a des courbures ou
des coudes, on doit les ajouter aux pertes dynamiques. [4], [5], [22], [23].
Larelation globale est :

AP tor= AP+ APs+ AP (2-57)

222.1.1- Lespertesduesapresson gatique[4], [22], [23]
Elles sont calculées a partir de :

AP, = g(ep, +(1-¢)p, )sind (2-58)
Ou
g : Accélération de la pesanteur (9.81 m/s?)
p, - Lamasse volumique de phase liquide (kg/m®)
p, - Lamasse volumique de phase vapeur (kg/ m)

¢ Taux devide

Lavaeurde AP, est généradement nul (pour untube horizontd).

22212 Lespertesduesal accéération [4], [22], [23] :
Elle et calculée d’ gpres:

AP, =m{ S el }

p  pll-¢) (2-59)

¢ . Letaux devide. |l est calculé par larelation (2.36).
o : Tension superficielle. Elle est calculée a partir de larelation (2.41).

2.2.2.1.3. Lespertesduesaux frottements

On digtingue deux modéles pour caculer les pertes de charge dues aux frottements et nous dlons citer ici
les corréaions les plusimportantes.
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a- Modele homogéne: Dans le modéle homogene, les deux phases sont considérées comme un
seul fluide ayant une vitesse unique et dont les propriétés moyennes doivent étre déterminées
correctement. L’ écoulement est traité par analogie avec un fluide monophasique. Le terme de

chute de pression due aux frottements s exprime comme suit [4] :

)
AP, =2f ™
pd

~ 0,079
" Re 025 (2-60)

m(l— x)d.
H

Ap; : Le terme de chute de pression due aux frottements.

f : Le coefficient de perte de charge.

Re, : Nombre de Reynolds de la phase liquide.

b- Modéle a phases séparées [4] : L’ écoulement est considéré comme composé de deux
phases s écoulant séparément et avec des vitesses différentes. Et, nous allons citer ici les
méthodes les plus connues pour calculer la chute de pression relative au frottement.

b.1- Friedel [4], [23] ;

Pour cette méthode, nous avons :
m?
AP, =2f ¢? ——

324FH \*°
¢ = (E + Wj

(1-x)* + xz(”'—ij (2-61)
ot

0, 78 )O 24

E

=X

EZ—TT—J %)

Ap; : Le terme de chute de pression due aux frottements
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f,; f, . Les coefficients de pertes de charge due aux frottements des deux phases liquide et

vapeur respectivement.
E,F,H : Parametres de Friedel

¢7 : Facteur diphasique de Friedel
b.2- Mé&hode de M uller —Steinhoger et Heck [23] :

Dans cette méthode, nous avons :

1

AP, =F(1-X)® + AP x*
F=AR +2(AP, — AR)x

AR =4f(d£j£2(3pj

2 -
APV=4fV(£j[G J (2-62)
d; \ 2o,
; 0.079
| T Re%%
|
f 0.079
v Re0.25

%

Ap; : Le terme de chute de pression due aux frottements
AR ; AP, : Les termes de chute de pression due aux frottements des deux phase: liquide et

vapeur.
f,; f, . Les coefficients des pertes de charge du aux frottements des deux phases: liquide et

vapeur.
Re, ;Re, : Nombres de Reynolds des deux phases : liquide et vapeur.
x : Titre de vapeur (%)

F : Lasomme des pertes de charges.

2.2.2.1.4. Perte de charge due aux coudes[6] :
La chute de pression qui résulte d’un obstacle particulier, tels que les coudes et les collecteurs,

est donnée par :
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S S
Avec £=0.95.8n° (gj +2.05 sin’ (gj

Dans le cas ou 6 = 180°
=3

Et AP =gpv2

2.2.2.2. La pertede charge coté Air (pertesexternes) [14]. [15] :
La perte de charge c6té air est donnée par laformule de DARCY :

AP - 4f V2D,
¢ 20L

(2.64)
Dy . diametre hydraulique.
Ve: vitesse moyenne de I’ air.

f : Coefficient de frottement donné dans différents cas par les corrélations suivantes :

- Faisceau quinconce :
Le coefficient de frottement est donné en fonction du nombre de Re (hydraulique) et du pas
longitudinal rapporté au diamétre hydraulique :

Si P <4, nous avons::
f =135Reh** R, % (2.68)

Avec:
Reh : le nombre de Reynolds calculé a partir du diamétre hydraulique.
PLn @ le pas longitudinal rapporté au diamétre hydraulique.

Si PLy>4, nous avons::

f = (150Reh™ +1.8Reh™®?) P ,°® (2.69)
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Valable pour [400(Reh(100.000]

Le diamétre hydraulique est calculé selon la géométrie de notre évaporateur par :

_ 4c((a” +b*)-d,)
" 2c+4/(@% +b%)-d,)

D

2.3- Configuration d’écoulement étudiée:

(2.70)

(2.71)

La configuration de I’écoulement étudié ou le fluide extérieur est I'air qui arrive avec une

vitesse v, sur la paroi des tubes qui sont arrangés en quiconque (voir figure 2.3). Et, a

I’intérieur des tubes, le fluide frigorigéne s écoule avec vitesse v;. Cette configuration permet

d obtenir un bon échange de chaleur avec un minimum de surface d’ échange.

sy S
O

Figure 2.3 : Laconfiguration d’ écoulement étudiée.
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CHAPITRE 3.

MODELISATION DE L’ EVAPORATUR
ET DISPOSITIF EXPERIMENTAL

Ce chapitre comporte deux parties.

Dans la premiéere partie, on trouve les différentes étapes du calcul thermique et hydraulique. Nous
donnerons toutes les corréations utilisées pour le dimensionnement de I’ évaporateur ains que les
relations permettant de déterminer |’ influence des paramétres extérieurs sur son comportement. Nous
trouverons également dans cette partie I’ organigramme de calcul.

La deuxieme partie, de ce chapitre, concerne le dispositif expérimental et les mesures de températures
et de vitesses effectuées sur I’ évaporateur séectionné pour notre travail. Notons que I’ évaporateur
utilisé, dans ce travail, est un évaporateur a ailettes équipant les climatiseurs ENIEM 2CV.
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3.1. LAMODELISATION D'UN EVAPORATEUR.

3.1.1- Laprocéduredecalcul :

Nous allons présenter dans cette partie, sous forme d’organigramme, la procédure de calcul pour les
guatre méthodes sélectionnées pour cetravail. Ces méthodes sont :

Méthode de Kattan et a (modéle basé sur la configuration d’ écoulement)

Méthode de Gunger et Winterton (modéle de Superposition)
Méthode de Birent et Y okozaki (modéle Asymptotique)
Méthode de Bettis tirée de Dituus et Boelter

Nous résumerons toutes les relations utilisées dans le calcul thermique et hydraulique de I’ évaporateur
sélectionné pour notre étude. Et, nous terminerons avec la présentation de I'organigramme du
programme de calcul élaboré dans ce travail. En effet, comme nous I’ avons souligné au début, notre
objectif est, en partie, I'élaboration d’un programme de calcul des échangeurs de chaleur type
évaporateurs a ailettes
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Plan de lamodélisation

l

La procédure de calcul

Calcul hydraulique

Calcul du coefficient d’ échange cotéair hext :

Méhode de SCHMIDT

Calcul thermique

A

Calcul le coefficient d’ échange coté
fluide frigorigéne

Méthode de Bettis tirée de
Dituus et Boelter

Méthode de Birent et
Y okozaki (moddle

Asvmntotionie)

Méthode de Gunger et
Winterton
(Modéale S inernngi tion)

Méthode de Kattan et a
Modéle basé sur la

confioniration d éconiill ement

0.625 033 SF o
h,, = 0.45(Re)°*(Pr)>®| =
(Re)™(Pr) {So]

air

d

h,, = 0.023 (Re)®*(Pr)** ( Xll_sz

o~

Py = (AZ’S +B*® )1/2’5

hint = SZhen + I:Zhl

0Ny +(27 -0, )N,
hlnl = 272.

Y

' Calcul du coefficient d’échange global (U).

A
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- Calcul de NUT = éJ_A

min
- Calcul de ¢

- Cacul de la puissance échangée-

Qech = ‘C’Cmin (Tec _Tef )

- Perte de charge statique.
- Perte de charge dynamique
- Perte de chargedue au frottement.

L

Calcul des températures de sorties de deux fluides

(coté Air)

Les pertes de charges externes

Les pertes de charges internes
(coté fluide frigorigéne)

Calcul de latempérature de paroi.
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3.1.2- Relations utilisées pour le calcul thermique et hydraulique :
3.1.2.1- Calcul thermique:
Nous avons opté dans notre calcul pour la méthode NUT- ¢ . Cette méthode est basée sur les données
suivantes :
e Lestempératures d’ entrées des fluides
e Lesdébitsdesfluides
L’ objectif visé est la détermination des températures de sorties des fluides

» Calcul du coefficient detransfert de chaleur cotéfluidefrigorigéne h .

Pour déterminer I'échange thermique, au cours de I’ ébullition (changement de phase), il est nécessaire
de préciser les domaines des différents régimes d'écoulements et, comme nous |’avons souligné
auparavant, il existe quatre méthodes principales pour éudier ce type d’ échange de chaleur. Rappelons
également que, dans ces conditions, le coefficient d' échange intérieur est une contribution de deux
coefficients : celui de I’ ébullition nucléée et celui de I ébullition convective de la phase liquide.

Dans ce qui suit, nous alons résumer toutes les corrélations des quatre méthodes qui ont été
sélectionnées pour ce travail ainsi que toutes les relations utilisées pour les calcul des différents

parametres.

a- Modée basé sur la configuration d’écoulement :
Pour ce modéle, nous avons utilisé la corréation de kattan et al (1998) donnée par larelation (2.32) :

 O,hg, +(21 -6, )h,,
int 272_

h,, : Le coefficient d’échange de la phase vapeur. 11 est donné par la formule de Dittus et Boelter :

3 0,8 0,4
h\/ap — 0’02{ rnXdi J (va:uv J ﬁ
gu, A d,

v 1

h., : Le coefficient d’ échange de la phase mouillée donneé par :

hrnoi = (h; + hI3 )1/3
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h,, : Le coefficient d’ échange en ébullition nucléée. Il est donné par la formule de Cooper (1985)

h,, = 55pr (- 0,4343In pr) *®M 0°q%¢

P
pr =
pcrit

h : Lecoefficient d’ échange de la phase liquide. 1l est donné par la formule suivante :

) 0,69 04
h =o,0133(—4m(1_ X)aj (—Cp' ”'] %

(1_ 5)ﬂ| A

o : est|'épaisseur defilm liquide donnée par :
d(1-x)
2(27-6,,)

L’angle d’assechement 6, est donné en fonction de la vitesse massique m, du titre de vapeur X et de
I'angle de stratification 6, dans chague régime d’ écoulement. Nous avons ainsi :
% Ecoulement gtretifié : Dans ce régime I’angle d’ assechement 6. est égal al’angle de
sratification &, :

0

as

= Oy =47 - cos ™ (2¢ - 1))

< Ecoulement stratifié avagues: L'angled,, varie de I'angle de stratification 6, jusqu'aO.
Pour un écoulement annulaire, il est donné par I'expression :
G0y ()
(Mo = M)
m,.. : C est lavitesse massique qui correspond a latransition du régime stratifié a vague au régime
annulaire ou intermittent (kg/mges).

—3 ) 62205
Mo =| — ]2'6A"gdiplpv2 |1+ 4 (- X)Gl(ﬂj +50
z7°x°(1-(2h, -D°)~ 25h, We ),

m... - Cest lavitesse massique qui correspond alatransition du régime strtifié au régime stratifié a

vague (kg/mes)
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1
i = | D1212A Ap, (o =p)mg |
m 732 (1-X)

% Ecoulement annulaire ou intermittent : Dans ce régime I’ angle d’ assechement 6, est nul
6,=0

+«+ Ecoulement a assechement partial (dispersé):

a X > Xmax -

(X=X )

(1_ Xinax )

X . COrrespond al’ état de transition de régime annulaire au régime disperse

Has = emax + (27[ - Hstrat)

0. .. - L’ angle d’ assechement maximal :
(mmax(x max) 250)

(7
(mmax(x max) mmin)

max earat

La vitesse massique de fluide a titre de vapeur maximum :

_ 0,5
_ 7600A7gd, p, p, [ﬂj
Mg xr?f We) |

b- Modéle de superposition
Nous avons utilise la corrélation de Gunger et Winterton (1987) :

hint = SZhen + I:Zhl
Avec
h,, : Le coefficient d’ échange de la phase vapeur. || est donné par la formule de Dittus et Boelter
h,, : Le coefficient d’ échange en ébullition nucléée. 1l est donné par la formule de Cooper.

Les facteurs de correction et de suppression F,et S, repectivement sont donnés par :

F,=F,*F
S,=5*S
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0,86
F =1+ 24000Bo** + J,37[i]
Xt

S=(1+115x10° R J*
Avec

Fl — FrI(O,l—ZFrl)
Pour  Fr, <0,05

S =(Fr)*

c- Modéle Asymptotique
Nous avons utilisé la corrélation de BIRENT et YOKOZAKI (1994) [18]

i = (A2'5 +B?° )1/2'5

Le coefficient A est le coefficient d'échange en ébullition nucléée calculé par la corrélation (2.16).
Le coefficient B est donné par la formule suivante :

0,85
B = 2,838Fr °-2(0,29+i] :Fr <0,25

Xt
1 0,85
B =215h (0,29+—] :Fr >0,25
Xt

Le coefficient d'échange h de laphase liquide est toujours calculé a partir de (2.16)

d- Lacorréation de (BETTIS) tiréede (DITTUSBOELTER) [19].
Elle est donnée par larelation :

Nu, = 0.023(Re)®® Pr®* ( 1 )

123
X

Avec X, letitre de vapeur.

Calcul de coefficient d’ échange interne. Il est donné par larelation :

hi nt N;il
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> Calcul du coefficient detransfert de chaleur externecotéair h,, :

_ Nu Zair
d

€q

I est calculé d’ apres larelation : N

- Calcul du nombre de Nusselt Nu : 11 est calculé selon la méthode de SCHMIDT (pour une disposition
en quiconque) en utilisant larelation [24] :

-0,375
Nu = 0,23R}*® (sij po®

0

- Calcul du nombrede Reynolds externe: Re,, = Ver Geair AP
/uair
C ajr/uajr
- Calcul du nombrede Prandtl Pr : Pr = —pﬂ

air
» Calcul du coefficient d’échange global U
Nous avons utilisé pour le calcul du coefficient global d’ échange larelation :
1

He R

R : étant |la somme des résistances thermiques.

U=

h,.. : Coefficient apparent de transfert de chaleur coté air en tenant compte de la présence d' ailette (W m™

app :
K™, Il est donné par :
happ = ghextt l¢g + 77a¢L J

» Calcul du nombred’'unitésthermique NUT : NUT =CL:J—S
C.. =(mCp)..
AVGC min ( p)mln
Cmax = (rnc;p)max
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1— e—NUT(l—C,) C.
> Calcul del’efficacitédel’échangeur : ¢ = 1 C oWac) avec C, :C—m‘”

r max

» Calcul delapuissance: q:g(nﬁp)mm('l'ef ~Tea)

» Calcul delatempératurede paroi et destempératures de sorties desfluides.

hFLUIDE 'Tsat + hA Tma

1- Latempératurede laparoi T, : Tp=

hFLUIDE + hajr
. . T, +T
2- Latempérature moyennedel'air T, : T, =—2 5 =

3- Latempératurede sortiede fluide Ty : Ty =Ty +g(T —Tef)

4- Latempératurede sortiede I'air T, @ Ty =T, —g(Tec -Ty )

3.1.2.2- Calcul hydraulique «Pertes de char ge».

La chute de pression (pertes de charges), dans un tube droit pour un écoulement biphasé, est la
somme des trois termes qui sont : les pertes statiques ( AP ), les pertes dues aux frottements sur les
parois (APy) et les pertes dynamiques (AP a). S'il existe des pertes dus a des courbures ou des
coudes, on doit les gjouter aux pertes dynamiques :

AP tor= AP¢+ AP+ APa

« Pertedechargescotéfluidefrigorigéne (pertesinternes).

A- Lespertesduesaux pressonsstatiques: AP, = g(sp, +(1-¢)p, )sind

Lavaeurde AP, estgeneraement nul (tube horizontal).

B- Lespertesdues aux acodérations (dynamiques): AP, = m{

]

C- Lespertes de charges due aux coudes : La chute de pression, qui résulte d’un obstacle particulier tels

2
que les coudes et les collecteurs, est donnee par : Ap. = 5('0 \2/ j

D- Lespertesduesaux frottements (modéeséparé) : Pour calculer les pertes de charges dues aux
frottements, on utilise la méthode de M uller —Steinhoger Et Heck :
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1
(%j = F1-x)%+Bx
dz ),

« Pertesdechargescotéair (pertesexternes):

4tV .2.D,

Laperte de charge coté air est donnée par laformule de DARCY AP, = 2qL

f : Coefficient de frottement.

- Faisceau quinconce :
Le coefficient de frottement est donné en fonction du nombre de R, (hydraulique) et du pas

longitudinal rapporté au diametre hydraulique :

= SiP <4, nousavons: f =13.5Re, >°.P,, ¥

" Si PLy-4, nousavons: f = (150Re, "+1.8Re, **).P,,**

Valable pour [400(Re, (100.000]

Le diamétre hydraulique est calculé selon la géométrie de notre évaporateur par :

5 _ 4c(y/(az+02)-d,)
" 2c+./(a2+b2)—-d,))

3.1.3. L’ organigrammede calcul. :

Dans ce travail, nous avons élaboré un programme de calcul qui permet de calculer :
- lecoefficient d'échange intérieur.
- lecoefficient d'échange extérieur.
- lecoefficient d'échange global.
- latempérature de la paroi.
- latempérature de sortie de fluide.
- les pertes de charges coté fluide frigorigene et coté air.

Il est composé d’un programme principal et de plusieurs sous-programmes.
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A. L’organigramme de programme principal :

Oul

Introduction des données géométriques et thermo - physiques

P

Initialisation de latempérature de sortiede |’ air TsO

Calcul delatempérature: (Tma) Tma= Tea+Tsa0

Calcul les coefficients intérieur et extérieur

Calcul du coefficient d’ échange global (U)=f ( hint , hext)
UA
Cmin
Calcul de & =f (NUT, Cmin, Cmax)

Cacul deNUT, NUT =

A
Calcul de la puissance échangée

Quur = &* Cmin(Teair —Tef)

y

Calcul latempérature de sortiedel’air : Tsair

T, =T —e(T.—T4)

\

y

Tpr =

Calcul latempérature de la paroi Tpr
Pagice Tsar + NaTa

hy +h,

L’ évaporateur ne fonction pas

l

Calcul latempérature de sortie de fluide frigorigéne : Tsf
T =Ty + g(Tec —Tu )

'

Calcul des pertes de charges coté intérieur (fluide frigorigene) et Extérieur (coté air).
AP int = APa + AP t APf
AP 1= AP i + AP o

A

A

Stockages

des résultats
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B. Sous programmes.

- Sousprogramme: coefficient d’échange thermiqueintérieur :

» Méthode de Kattan et al (Modél e basé sur la configuration d’ écoul ement)

Calcul le coefficient intérieur hint
Méthode de Kattan et a
(Modéle basé sur la configuration d' écoul ement)

A 4

Calcul du nombrede Re,

v T~~——"

R.hors domaine - Stop

\4

0Ny +(27 -0, )N,
hinl = 2

|

v
Calcul le coefficient d' échange de la phase
vapeur, corrélation de Dittus et Boelter :

N = 0,023% Re °° Pro*

\%

\4
Calcul |e coefficient mouiller

h = (n% + )"
y

Calcul le coefficient d’ échange convectif de la phase liquide a
partir de corrélation de Dittus et Boelter

. 0,69 0.4
h =o,0133£—4m(1_ X)gj (Cp' al j A

(1-&) A4 o

A 4

Calcul le coefficient d’ échange en ébullition nucléée
A partir de corrélation de Cooper :

hy, =55pr °**(~0,4343In pr ) **M *°¢>*

—
pnrit

A\ 4
Calcul le coefficient d’ échange intérieur hint

Y

RETOUR
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» Méthode de Gunger et Winterton (Modd e Superposition)

NON

Calcul le coefficient intérieur hint
Méthode de Gunger et Winterton
(Modé e Superposition)

|

Calcul du nombrede Re,

R. 10.000 Oul

A 4

R.hors domaine - Stop

\/ v

+ F,h,

A 4

Calcul le coefficient d' échange de la phase
liquide, corrélation de Dittus et Boelter :

. 0.8
h = 0,0ZSi (m(l_x)d'j pr|0’4
i K

l

Calcul le coefficient d’ échange en ébullition nucléée
A partir de corrélation de Cooper :

hy, = 55pr °*(~0,4343In pr ) ** M ©5¢°¢

pr = L
pnrit

A 4

Calcul |e coefficient d’ échange intérieur h int

\ 4

RETOUR
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» Meéthode de Birent et Y okozaki (Modéle Asymptotique)

NON

Calcul le coefficient intérieur hint
Méthode de Birent et Y okozaki
(Modé e Asymptatique)

v

Calcul du nombrede Re,

v

/\

!

R.hors domaine - Stop

R.> 10.000 Oul
\ 4

Calcul le coefficient d' échange de la phase
liquide, corrélation de Dittus et Boelter :

. 0,8
A=h = o,ozsj%(mj Pr0-4

Lh

A 4

Calcul le coefficient d’ échange en ébullition nucléée,
corrélation suivante:

0,85
B= 2,838Fr°'2(0,29+ 1 ]
Xt

Y

Calcul le coefficient d’ échange intérieur h int

> Méhode de Bettistirée de Dittus et Boelter

NON

\ 4

RETOUR

Calcul le coefficient intérieur hint
Méthode de Bettis tirée de Dituus et Bodlter

Calcul du nombrede Re,

R.> 10.000 Oul

\ 4

R.hors domaine - Stop

T~~——" y

52
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A 4

Calcul le coefficient d’ échange intérieur hint

Y

RETOUR
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Sous programme : coefficient d’ échange thermique extérieur

Calcul |e coefficient extérieur

v

Calcul de lasurface étroite (Setr)
Calcul de lasurface des ail ettes ( Sa)
Calcul de lasurface extérieur nette (Snette)

Oul

Oul
1

pld ) 0.05 (2ptd +1)°°

Calcul du pas transversal basé sur le diamétre extérieur (ptd) ptd — 2
de
Calcul du pas longitudinal basé sur le diametre extérieur (pld) pld = b
e
A 4
- CPqi Hai
Calcul du nombre de prandt : py = —air~air_
;i’air
A
V,. .d.p,
Calcul du nombre de Reynolds : Re,,, = Yer HePair
Hair
NON

NON

Nusselt d’ apres Formule 1
Nu=0.3(Re)0A625(&/S))-0375 Prou33

Nussdlt

d aprés Formule 2

NU=O45 (Re)OAGZS(&/S))-OA375 Prou33

d

eq

Calcul du (het) hext = Nu Aair

Calcul del'efficacite d'ailette (ny) 77, =

tanh(mL)
mlL

Calcul de coef d' échange thermique
(happ)  Ngp=hext [Dg+na O]

Y

RETOUR
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Sous programme de type fonction (pair)

Viscosité dynamique del’air (pgi)

Les entrées Tma, P,
1

/}\ NON

< 273K <Tma<673K

T |

a=1,33333. 10 ®p,—2,87133. 10" STOP
b= -1,45555. 10 **P, + 6,611955. 10°
c= 4,6666. 10 P, + 1,15333.10°

Hair = aTBma+ bT ma+ c

l

Retour au programme principal

Sous programme de type fonction (pair)

Masse volumique del’air (par)

A 4
Les entrées Tma, P,

Z=1-P,1110°(35-Tm)?

v
pair= 34849105 . Pa/ (Tma Z)

Retour au programme principal
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Sous programme de type fonction (Cpair)

Chaleur massiquedel’air ( Coar )

v

Lesentrées Tra

. NON
< 27315K>T,<600K
\ 4
T sTop
a=-0,2973.10°; b= 0,07442. 10
c=0,33189  ; d=1046,94

]

Cpair = aTma3+ b Tma2 +C Tma+ e

Retour au programme principal

Sous programme de type fonction (Aair)

Conductivité thermique de |’ air (Aair)

l

Les entrées Ta, Pa

A

<<  67315K>T,»>180K _—= NON

== ]

a= 4,722, 10 ° P,— 342822 10® STOP
b= -5,16667. 10 2 P, + 9,86567. 10°
c=1,69533. 10° P, - 3,0333.10"

>"air = aTma2+ bTma+ c

!

Retour au programme principal

55



CHAPIRE -3-

3.2. DISPOSITIF EXPERIMENTAL

Les objectifsvisés al’aide du dispositif expérimenta sont la détermination de :

- L’influence de la température d'entrée de l'air sur latempérature de la paroi (tubes de I’ évaporateur.

- L'influence de la vitesse de I'air sur I'échange de chaleur.

3.2.1- Présentation du banc expérimental.

Le banc expérimental est composeé d’ une machine frigorifique & compression mécanique de vapeur

de type mono - éagé et d' une batterie de chauffage électrique reliée a |’ évaporateur. Cette batterie

permet d’ augmenter latempérature de I'air al’ entrée de I’ évaporateur.

Figure3.1: Banc d' essai

3.2.2-Lescaractéristiques de la machinefrigorifique « Climatiseur type ENIEM 2 CV ».

a- Lescaractéristiquesde |’ évaporateur sont les suivantes:

Diamétre intérieur des tubes
Diamétre extérieur des tubes
Epaisseur des ailettes
Longueur (un trongon de tube)
Largeur

Espacement entre les ailettes,
Pas longitudinal

Pas transversal

Nombre des ailettes

Nombre de rangées

Nombre de passes

Nombre de tubes

dine=8.4mm
Oext = 9.4 mm
€:=0.4mm
L =560 mm
| =86 mm

e, ou (C) = 4mm
b=25mm
a=25mm
na= 254
nr=4

np = 26
ntub = 52
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b- Composants de la machine frigorifique
-Ventilateur.

- Moto compresseur hermétique.

- Condenseur a circulation forcée.
-Ventilateur soufflant.

- Déendeur

- Thermostat

3.2.3- Lescaractérigtiques de la batterie de chauffage électrique a courant transversal.

La batterie de chauffage se compose d'un caisson isolé a I’ intérieur avec de I’aluminium. Ce dernier
joue le réle d’ une membrane pour protéger le chéassis et assurer I'isolation thermique.

Les résistances chauffantes se trouvent a I’intérieur du caisson. Elles sont maintenues aux parois du
caisson par des supports. Ces résistances permettent de simuler des températures de différentes
valeurs.

Lors du passage de I air atravers les différentes rangées (groupement) de résistances. Latempérature
de ce dernier augmente sous I’ effet de la chaleur dégagée par effet de Joule par les résistances

électriques.

3.2.4- Les appareilsde mesure.

Les appareils de mesure utilisés sont les suivants:
a- Thermocouple.

b- Anémomeétre thermique: les anémomeétres utilisent des couples thermoélectrique dont |'un
chauffé ala force électromotrice.
c- Thermomeétre & Infrarouge avec pointeur laser : Les appareils de mesure a infrarouge offrent
d importants avantages pour les applications qui ne pourraient étre solutionnées a I'aide de
thermomeétre courant (conventionnels). Leur performance optiques et leurs multiples fonctions en
font desoutils professionnels. |ls sont précis, rapides et simple a manipuler.
Globalement, ils sont utilisés dans les cas suivants :
- atres haute température, la ou I utilisation des thermocouples devient difficile.
- pour des surfaces de faible conductivité thermique et des corps a faible capacité thermique.
- pour des pieces en mouvement, inaccessible ou conductrices de I’ électricité avec de grande vitesse
de réponse (<19).

- pour des objets ou on désire éviter des mesures de contact.
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Fonctionnement desthermometresa infrarouge.

Le systéme optique d’ un thermométre a infrarouge intercepte I’ énergie rayonnée par une zone (Spot)
de mesure circulaire et la concentre sur un détecteur. On utilise comme lentille un matériau a fort
indice de transmission. L’ énergie recue sur le détecteur est amplifiée électroniqguement et convertie
(transformée) en un signal électrique. La résolution optique se déduit du rapport entre la distance de
mesure (celle-ci doit étre toujours plus petite que I'objet a mesurer ou que le point de mesure
concerné, plus la résolution optique est grande, plus il est possible de mesurer de petits spots a de

grandes distances).

Analyse du cycle avec différentestempératuresdel’air al’entrée (en amont) del’ évaporateur.

- Aprés avoir vérifier I'alimentation électrique du groupe frigorifique et de I’ échangeur, on met en
marche I’ ensemble puis on contréle I’ état des résistances branchées.

- On note la valeur des pressions haute et basse suivant I’ indication des manometres.

Les mesures se font en deux phases comme sulit :

- Mesure des températures d' entées et de sorties : pour cela, on met I’ extrémité du thermocouple qui
contient une sonde au milieu de I’ évaporateur, puis on note la valeur aprés un instant.

- Mesure des températures de parois: on vise avec le thermométre a infrarouge a pointeur laser le
tube tout en maintenant |’ appareil dans la position adéguate. On tire puis on note la valeur indiquée.
On répete I’ opération sur toute la longueur du tube de I’ évaporateur.

Une fois les températures le long du tube de I’ évaporateur relevées ; on alimente d’ autres résistances
pour obtenir d’ autres températures d’ entrées de I’ air et on recommence I’ opération.

3.2.5-Résultats des essais (mesures)

1% cas: La batterie fonctionne avec une résistance de 600 W
- Pour I'air - tea (température d’entrée d’air) =30 + 1°C
- Tsa (température de sortie d'air)=13 + 1°C
- Pour le R22 - pression aspiration Pe, = 4.1 bar
- pression refoulement P.= 14.8 bar

2°™ cas: La batterie fonctionne avec deux résistances de 600 W (3* 600=1200W) :
- Pour I'air - tea (température d’ entrée d'air) =35+ 1°C
- Tsa (température de sortie d'air)=14 + 1°C
- Pour le R22 - pression aspiration Pe, = 4.8 bar
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- pression refoulement P.= 15.8 bar

3" cas : La batterie fonctionne avec un rang de 3 résistances (600*3 = 1800 W) :
- Pour I'air - tea (température d’entrée d’air) =43 + 1°C
- Tsa (température de sortie d’air)= 15 + 1°C
- Pour le R22 - pression aspiration Pe, = 5.0 bar
- pression refoulement P.= 17.0 bar

4°™ cas : La batterie fonctionne avec une seule résistance (principale) de 1875 W
- Pour I'air - tea (température d’entrée d’air) =51 + 1°C
- Tsa (température de sortie d'air)=18 + 1°C
- Pour le R22 - pression aspiration Pe, = 5.2 bar
- pression refoulement P.= 17.5 bar

5% cas : La batterie fonctionne avec unerésistance principale et deux résistance de (600 W)
(2*600+1875 =3075 W) :
- Pour I'air - tea (température d’entrée d’air) = 60 + 1°C
- Tsa (température de sortie d'air)= 19+ 1°C
- Pour le R22 - pression aspiration Py = 5. 4 bars
- pression refoulement P.= 18.5 bar
6" cas: La batterie fonctionne avec une résistance principale et trois résistances de (600 W)
(3*600 +1875 = 3675 W)
- Pour I'air - tea (température d’entrée d’air) = 70 + 1°C
- Tsa (température de sortie dair)= 21+ 1°C
- Pour le R22 - pression aspiration Pe, = 6.2 bar
- pression refoulement P.= 21 bar
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COMPARAISON ENTRE LES RESULTATS
EXPERIMENTAUX ET CEUX ISSUS DE L& MODELISATION

Dans ce chapitre, nous avons comparé les résultats obtenus a I’aide du programme de calcul
élaboreée dans ce travail, et concernant I’ évaluation des températures de sortie d'air et de la paroi
en fonction de la température d’entrée de I'air, aux résultats expérimentaux obtenus a |’ aide du
dispositif expérimental utilisé a cet effet. La comparaison concerne les résultats obtenus pour le
coefficient d’échange global a I'aide des quatre méthodes sélectionnées: le modéle de

superposition, le modéle asymptotique, la corrélation de BETTIS et le modele basé sur la
configuration d' écoulement
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4.1- Résultats de moddisation.

4.1.1- Evolution destempératures en fonction delatempérature d’entréedel’air :
a. Températuredelaparoi Tp :

La température de la paroi traduit a chague instant le niveau d'échange, €elle est fortement
influencée par les différentes caractéristiques de chaussée (la nature et I’ épaisseur de la paroi) e,
dautre part, par I'environnement (la température de I'air). Les figures ci-dessous représentent les
alures de la variation de la température de la paroi en fonction de la température d'entrée de l'air
obtenue a I’ aide de trois méthodes différentes. Ces courbes montrent que cette variation est linéaire,
c'est-a-dire que l'augmentation de la température de I'air entraine une augmentation linéaire de la
température de la paroi

22

m  Résulatat de modélisation - Méthode de Kattan et al
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Figure 4.1 Variation de latempérature de la paroi en fonction de latempérature d’ entrée de | air
« Méthode de Kattan et a »
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m  Résulatat de modélisation - Birent et Yokozaki
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Température de la paroi (°C)

Température d'entrer de I'air (°C)

Figure 4.2 : Variation de latempérature de la paroi en fonction de latempérature d entrée de I’ air
« Méthode de Birent et yokozaki »

m  Résulatat de modélisation -Méthode de Gunger et Winterton
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Figure 4.3 : Variation de latempérature de la paroi en fonction de latempérature d’ entrée de I’ air
« Méthode de Gunger et Winterton »
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b. Températurede sortiedel’air Tsa:

La figure (4.4) représente la variation de la température de sortie d’air en fonction de la
température d’ entrée de I’ air et la également I’ allure de la courbe est une fonction linéaire.

m  Résultat modélisation
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Figure 4.4 Evolution de température de sortie de I’ air T sa en fonction de température

d' entréedel’air Tea

4.1.2- Evaluation de coefficient d’ échange global en fonction dela vitesse del’ air.

Lafigure (4.5) montre I’ influence de la vitesse de I’ air sur le coefficient d’ échange global U pour
différentes valeurs de latempérature de I’air &I’ entrée. En effet, la relation utilisée pour le calcul du
coefficient d’échange U est une somme de plusieurs termes; parmi ces derniers, nous avons le

coefficient apparent qui contient le coefficient d'échange extérieurh,,. Ce dernier dépend du

nombre de Reynolds qui lui méme dépend la vitesse de I’air. Ainsi, I’augmentation de la vitesse de
I’air implique I’augmentation de I’ effet convectif ce que conduit a I'accroissement du coefficient
d échange global U.

Le coefficient d’échange global U dépend également du coefficient d’ échange intérieur b, . Et,
ce dernier dépend de la vitesse massique du fluide frigorigene, ceci signifie que I'augmentation de la
vitesse massique du fluide frigorigéne entraine une augmentation du coefficient d échange

intérieur h,, , € par conséquence |’ accroissement du coefficient d’échange global.
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Figure 4.5 : Variation de coefficient d’ échange global (U) en fonction de la vitesse de | air

4.1.3- Evolution des pertesde charges:
a- Evolution des pertes de charges externe en fonction delavitessedel’air :
Lafigure (4.6) montre I’ évolution des pertes de charges coté air (externe) sur un plage de vitesse
d entrer de I’air de 3 a5.5 m/s. Et, comme on peut le voir, les pertes de charges externes augmentent
de facon presque linéaire avec la vitesse de I'air a I’entrée. Les pertes de charges externes ont é&é
calculées suivant laformule de DARCY .

—=— Résultat de modélisation |

3,04 -

2,5__ /
2,0—- /
15 /

1,0

pertes de charges coté Air(m)

T T T T T T T T
3,0 3,5 4,0 4,5 5,0 55

vitesse de l'air (nV/s)

Figure 4.6 : Evolution des pertes de charges externes en fonction de la vitesse de | air.
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b- Evolution des pertes de chargesinternesen fonction de débit massique du fluide frigorigene.

Les pertes de pression interne jouent un réle tres important dans les performances de
I’ évaporateur. En effet, dans la zone d’ évaporation, les pertes de pression conduisent a la diminution
de la température de saturation en sortie d évaporateur. Dans tous les cas, cette variation de
température associée aux pertes de pression impligue, pour une puissance thermique échangée et une
pression d’ aspiration constante, un accroissement de la surface d’ échange ainstaller.

La figure (4.7) montre I’ évolution des pertes de pression internes « coté fluide frigorigene » en
fonction de la variation du débit massique du fluide frigorigéne. L’ allure de la courbe sur cette figure
montre que I" augmentation des pertes de charge est liée a I’ augmentation de débit massique du fluide
frigorigene.

Pour ce calcul, nous avons pris en compte I’ensemble des pertes de chargesa I'intérieur des
tubes de I’ évaporateur : les pertes par frottements ainsi que les pertes dues aux coudes.

—a— Résulatat de modélisation

254

204

/
o

o,'oo ' 0,'05 ' o,llo ' 0,'15 ' 0,'20 ' o,'25 ' o,'30
debit massique de fluide frigorigene (Kg/s)

pertes de charges coté fluide frigorifique(m)

Figure 4.7 : Evolution des pertes de charges interne en fonction de débit massique du fluide

frigorigene.
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4.2- Résultats expérimentaux.
4.2.1- Evolution destempératures:

a- Température delaparoi en fonction delongueur.

—a— teair =70c° , tsair =21¢°
_______ —e— teair =60c° , tsair =19¢°

teair =51c° , tsair =18c°
—w— teair =35¢° , tsair =14c¢°
*—0—0—0

teair =30c° , tsair =13c°
—u / —<¢— teair =43c° , tsair =15¢°
l—l—l—l—l—l—l—l/ 4—4—<4—4«
/
\ /.7.
{ \e—0—0—0—0—0—0—0 yV—Vv—v—Vv

C <<
v—V

v—v—v—v—v—v—v—v/

Température de la paroi Tp(°c)
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2 3 45 6 7 8 9 10 11 12 13 14 15 16 17
longueur de tube L(m)

Figure 4.8 : Evolution de latempérature de la paroi Tp en fonction de la longueur du tube L

La figure (4.8) montre la variation de la température de la paroi en fonction de la longueur du
tube et, comme on peut le voir, les allures (les courbes) ont toutes la méme forme sur toute la plage
destempératuresde I’air al’ entrée.

On peut voir également que, pour une température d entrée de I'air donnée, la courbe de la
température de la paroi du tube peut ére scindée en trois parties :

- Région 1 : comprise entre [0 m - 0.56 m] correspondant a la phase de fin de détente. On observe une
diminution de latempérature jusqu’ a celle d’entrée du fluide frigorigene dans I évaporateur.
-Région 2 : comprise entre [0.56 m — 8.96 m] représente la phase de vaporisation. Le fluide frigorigene
subit un changement de phase (liquide/vapeur) a une température et une pression constantes.

La partie d’' évaporation ou il existe le changement de phase caractérise par exemple: tp =9 °C,
(tp la température de la paroi) et to = - 5°C (to la température d’ évaporation qui correspond a une
pression d’ évaporation égale a 4.1 bar mesurée expérimentalement).
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- Région 3: comprise entre [8.96 m- 17.92 m]. Cette partie est caractérisée par une surchauffe du
fluide frigorigene. On constate une augmentation considérable de latempérature de la paroi (pour Tp =
9°C, nous avons un écart de température AT surchauffe = 5° C).

Cette écart est nécessaire pour :
* Une augmentation de la production de froid et donc de la performance de la machine
* Eviter les colts de liquide a I’ aspiration.

b- Températuredesortiedel’air en fonction delatempératured’entrédel’air.

Nous nous sommes également intéressé a I’ évolution de la température de sortie de I’air en

fonction de celle &I’ entrée. Le résultat des mesures est reporté sur lafigure 4.9.

m  Résultat expérimental

18 ]

16

14+

Température de sortie de I'air Tsa(°C)

=
N

T T T T T T T T
30 40 50 60 70
Température d'entrée de I'air Tea(°C)

Figure 4.9 : Evolution latempérature de sortie de I’ air de Tsair en fonction de la température d’ entré
de I'air Teair

La Figure (4.9) représente la variation de température de sortie d’air en fonction de température
d entre d' air et, comme on peut le voir la variation est linéaire du type y= A x +B.
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c- Températuredelaparoi en fonction delatempératured’entrédel’air.

20 - ] m  Résultat experimrntal ‘

184

164

144

124 ]

10

Température de la paroi Tp(°C)

T T T T T T T T T
30 40 50 60 70

Température d'entrer de l'air Tea (°C)

Figure 4.10 : Evaluation de Tp en fonction de Teair

La Figure (4.10) représente la variation de température de la paroi en fonction de température
d entrée d'air et la courbe est similaire ala courbe du figure 4.9 (ligne droit) : linéaire et croissante.

Leserreurssur lesmesures:

- Incertitude provenant des instruments de mesure.

Pour les mesures que nous avons effectuées, I’ incertitude des appareils de mesure est :
» lethermocouple : I'incertitude de mesure est égale AT =1°C.

> lethermometre ainfrarouge : I’ incertitude de mesure est égale AT = (1 a2) °C

> ladifficulté d' utilisé le thermométre ainfrarouge (visé et lire)
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4-3- Comparaison desrésultats.

4.3.1- Températuredelaparoi Tp :

= Résultats Expérimentaux
e Méthode de KATTAN et al

Méthode de GUNGER et WINTERTON
28— v Méthode de BIRENT et YOKOZAKI

Température de la Paroi (°C)
5
1

Température d'Entrée d'air (°C)

Figure 4.11 Comparaison des résultats de modélisation et expérimentaux concernant la température

de paroi — pour les trois méthodes.

Lafigure (4.11) précédent représente une comparaison entre les résultas de modélisation obtenus
al’aide d’un programme élaboré a partir des trois méthodes (Méthode de Kattan et al, Méthode de

Gunger et Winterton et Méthode de Birent et Yokozaki) et les résultas expérimentaux concernant la
température de la paroi,

Cette comparaison nous a permis de conclure ce qui suit :

- La comparaison, des résultats obtenus par la méthode de Kattan et al et les résultats
expérimentaux donne :

Un écart minimal entre les deux courbes égale aA Tmin= 9 °C, €t un écart maximal de A T~ 12.3
°C et I'erreur moyenne est de ATmoy= (A Tmax-A Tmin)*(LYA Tmax)= 0.2682 (26.82%)

- La comparaison, des résultats obtenus par la méthode de Gunger et Winterton et les résultats
expérimentaux, donne :

Un écart minimal entre les deux courbes de A Trin= 9 °C et un écart maximal de A T~ 16.48 °C
et I'erreur moyenne est de ATmovy= (A Tmax-A Tmin)*(LA Trax)= 0.4538 (45.38%)
- La comparaison des résultats obtenus par la méthode de Birent et Yokozaki et les résultats
expérimentaux, donne :
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Un écart minimal entre les deux courbes de A Tmin= 9 °C, €t un écart maximal de A Trmax~ 20.17 °C
et I'erreur moyenneest de A T mov= (A Tmax-A Trin)*(LJ/A Tmax)= 0.5537 (55.37%).

On peut voir, ainsi que, pour toutes les corrélations utilisées, I'écart entre les résultats
expérimentaux et ceux issus de la modélisation reste assez élevé et que les meilleurs résultats sont
obtenus a I’ aide la méthode de Kattan et al.

Les écarts sont dus a plusieurs facteurs. D’un coté, les résultats des mesures sone entachés
d erreurs et, d autre part, dans les calculs de modélisations plusieurs hypothéses simplificatrices ont
été utilisées.

4.3.2- Températurede sortiedel’air Tsa:

m  Résultat experimental
26 — ® Résultat modélisation

24 4
22—-
20
18

16

Température de sortir de l'air(°C)

14

12 T T T

Température d'entrer de l'air(°C)

Figure 4.12 Comparaison des résultats de modélisation et expérimentaux concernant la température

de sortie de I’ air

La figure (4.12) montre la comparaison entre les résultats de modeélisation et les résultats
expérimentaux concernant la température de sortie de l'air. Dans cette figure, la courbe de
modélisation est Iégérement au dessus de la courbe d’ expérimentale. En plus, lorsgue latempérature

del’air al’entrée augmente, I’ écart diminue.
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4.3.3- Coefficient d'échange global U :
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tea = 30(°C)
—=— modeéle basé sur la configuration d'écoulement (kattan et al)
—e— modeéele de superposition (gunger et winterton)
modeéle Asymptotique ( Birent et Yokozaki )
—w— la corrélation de (BETTIS) tirée de (DITTUS-BOELTER)

Figure 4.13 Comparaison de coefficient d’échange global U avec quatre méthodes.

Les deux premiers modeles donnent une contribution de deux coefficients d échange, le

coefficient d’échange convectif de la phase liquide h, multiplié a un facteur de correction F, et le
coefficient d’échange en ébullition nucléé h, qui lui méme multiplié a un facteur de suppression S.

Ces deux méthodes donnent des résultats moins importants que la méthode de KATTAN et AL.

Pour la méthode BETTIStirée de DITTUS-BOELTER, Le coefficient d’ échange intérieur varié en
fonction de titre de vapeur cette méthode donne la contribution de la phase liquide unique, ce qui

conduit a des mauvais résultats concernant le coefficient d'échange global.

Le modele basé sur les configurations d’écoulement (Méhode de KATTAN et Al) prend en
considération quatre catégories d’écoulements dominants qui sont le régime dtratifié, stratifié a
vague, annulaire et dispersé, cette méhode donne des résultats plus proches aux résultats
expérimentaux que les autres modeles. La transition de régime a I’autre est caractérisee par des
parametres qui controlé ce passage

Sachant que le passage de régime stratifie au régime stratifie a vague caractérise par deux vitesse
d écoulement maximale et minimale .et une angle de stratification qui apparait sous I’influence des
forces de gravité cette angle est nul au régime annulaire par contre au régime dispersé est maximale
et correspond le maximum de titre de vapeur.
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Le modele basé sur les configurations d’écoulement donne meilleurs résultats concernent le
coefficient d'échange global et mettre en évidence la contribution de trois phases : la phase liquide,

la phase de nucléation et la phase vapeur.
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Conclusion générale:

Le présent travail avait pour objectif de contribuer & améliorer les connaissances des écoul ements et
de transfert de chaleur des fluides purs a changement de phase liquide -vapeur par I'utilisation d' un
échangeur de chaleur type évaporateur d’'un climatiseur modéle 2CV ENIEME.

L’analyse des données de la littérature concernant la thermo physique de ces fluides dans les
échangeurs montre des lacunes importantes en terme de méthode prédictive pour les calculs des
coefficients de transfert de chaleur et des pertes de pression.

Il est claire que la diversité des parametres thermo physiques peut induire une large variété de
régime d' écoulement ; par ailleurs les mécanismes de transfert thermique restent complexes puisqu’ils
intégrants des mécanismes convectifs entre les phases de fluide et entre le fluide chargé et |a paroi, mais
également par conduction au sein méme de la paroi, |’absence de méhode générale est partiellement
compenseé par I’ existence de la corréations qui restent d’ une portée limitée.

Les mécanismes de transfert de chaleur entre les milieux intérieur et extérieur ont é&é modélisés en
régime permanent. Et les résultats obtenus nous permis d'identifier les paramétres prépondérants
pendant le transfert thermique entre les milieux intérieur et extérieur et d’ expliquer le réle joué par le
changement de phase dans|’amélioration des échanges.

Ainsi ces résultats mettrent en évidence la superposition de deux effets sur I’amélioration de
coefficient d’échange globale: I'un est lié aux effets convectifs et I’autre aux changements de phase
liquide — vapeur.

Une boucle expérimentale dont I’ @aboration a connu diverses essais qui permis d éudier le comportement
thermique d'un fluide en circulation, lefluide étudier est R22, I'air extérieur c'est le fluide caloporteur, le banc
d’essais est un climatiseur monobloc avec évaporateur a ailette, en tubes arrangés en quinconce cette dispositif
permisd’'amdliorer I’ échange thermique.

Al’heure actuelle, les modéles utilisés sont :

- Le modé e de superposition des contributions d’ ébullition nucléée et d’ ébullition convective.

-Le modéle d'intensification des échanges qui permet d'obtenir le coefficient d’échange diphasique a
partir du coefficient d’ échange monophasique du liquide.

- Le modél e asymptotique d’ ordre (n).

- le modé e basé sur les configurations d’ écoulement.

On a conclu que le dernier modéle basé sur les configurations d’ écoulement offre des performances
supérieures aux autres modéles, en compar aison avec les résultats expérimentaux.
Donc on peut dire que le modéle mieux adapté pour les calculs thermiques c'est le modéle basé sur la

configuration d'écoulement méthode de Kattan et al.
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Annexe -1- les méthodes de calcul

Annexe 1.
MéthodesDTLM et NTU

1. Différence de températur e logarithmique moyenne
La valeur locale de la puissance thermique éémentaire 5Q échangée au travers d’un élément de
surface dS est donnée par larelation :

éQ =U (I—l _Tz)dS
Ou:
U est le coefficient d’ échange global,
T1 et T, sont les températures des deux fluides de part et d’ autre de la paroi.

Pour une surface d’échange donnée, S, la puissance échangée s obtient en intégrant la relation
précédente :

Sy
Q = JU (rl _Tz)ds

L’intégration ne peut s effectuer que pas a pas dans la mesure ou la différence de température varie.
Néanmoins, I’intégration s effectue simplement si :

- on définit une température caractéristique moyenne.

- onsuppose que le coefficient U est constant le long de I’ échangeur.

Pour définir une température caractéristique moyenne, considérons un échangeur, en régime
permanent, dans lequel, du cété fluide frigorigene latempérature est constante dans tout I’ échangeur
(C'est le cas pour un changement d’ état d’ un fluide pur) et le débit du fluide secondaire est constant.

Et, on considére le cas d’ un évaporateur a contre-courant.

Sur I'élément dx, le fluide secondaire se refroidit de dT ; en négligeant les pertes de charge, il
échange, avec le fluide frigorigene, la puissance :

R = ric,dT
Par ailleurs, pour cet élément dx, la surface déchange entre fluide secondaire et le fluide
frigorigéne est dS et le coefficient d’échange est U, la puissance échangée est également donnée
par RN =U(T-T,)dS
Ou T est la température variable du fluide secondaire et Ty est la température constante du fluide
frigorigene.

Les deux quantités étant égale, alors:
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dT _ uds
T-T, rc

e, dT =U (T -T,)dS

P

En Supposant que le coefficient U est constant tout le long de I’ échangeur, on peut intégrer la
relation précédente sut toute la longueur de I’ échangeur entre I’ entrée e (température Te du fluide
secondaire) et la sortie s (température Ts du fluide secondaire). Et, si To, U et rmc, sont des

TL-T, _Us
T,-T, rc

e

congtantes, I’ intégration donne simplement : L
p

S Ts
La puissance totale échangée est, par ailleurs, donnée par g= IéQ = ImcpdT =rmc, (T,-T,)
e T,

Lacombinaison de ces deux derniéres relations conduit

3 US(T,-T,)
LnLS T
Te _TO

Définissant la différence moyenne logarithmique de température (AT m) par

ATy = e

Lnsio

Te _TO

On obtient : g=USxAT,,

La différence moyenne logarithmique de température, AT,m, apparait comme une mesure d’ un écart
de température entre les deux fluides (frigorigéne et secondaire).
Le fluide secondaire peut étre aussi bien un liquide qu’un gaz comme I'air. Il est important de ne
pas oublier que ce calcul repose sur un certain nombre d’ hypotheses :

- température constante du cote fluide frigorigéne,

- coefficient d’ échange U constant,

- débit (plus exactement (rixc, ) du fluide secondaire constant,

- absence de pertes de charge.

Dans le cas ou le coefficient d’échange varie dans I’ échangeur, on peut éventuellement définir
plusieurs zones en supposant que le coefficient d’ échange est constant dans chacune des zones.

En plus, dans le cas ou I’ échangeur n’est pas un échangeur simple a co- ou contre-courant et/ou si
aucun des deux fluides n’est a température constante, on introduit un facteur correctif F donné dans
des abaques dans des ouvrages de thermique et on obtient

q=FUSXAT,
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En général le facteur F est inférieur & I'unité. |l est sélectionne en fonction de deux grandeurs

caractéristiques de I’ échangeur qui sont R et P[22], nous avons ainsi :

P ts—te o R (mcp), :Te—Ts
Te—te (mcp); ts—te
F = fonction { P, R, position de I’ écoulement}

Avec: T ett: lestempératures du premier et second fluide respectivement.

Pour pouvoir utiliser cette relation, il est indispensable de connaitre le coefficient global d’ échange
U. Or, ce coefficient est déterminé a partir des coefficients d’échange relatifs au transfert entre la
paroi et chacun des fluides circulant dans I’échangeur : fluide frigorigéne d'une part et fluide
secondaire d’ autre part.

Le déroulement du calcul de dimensionnement d’ un échangeur (évaluation de la surface d’ échange)
est le suivant :

Détermination de la température moyenne caractéristique a partir des températures entrée/sortie |

Calcul du AT, et du coefficient correctif F

Calcul de la puissance échangée :
q= Cl(Tel _Tsl) = iCz(-rsz _Te2)

Recherche de la surface :

- a
FUAT,

2. Laméhodede NUT " nombred'unité detransfert"

Pour un écoulement paralléle, nous avons :

T.-T C
In—s s _UAL B
Ty _Tfi Cf

cl

Ainsi, on peut calculer latempérature de sortie du fluide chaud par larelation suivante :

C
T =T, _C_f(Tfs _Tfe)

cs ce
Cc

En introduisant quelques simplifications, on obtient :
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Cf
Tce _Tfe +Tfe _Tfs _?(Tfs -T

. UA(, C;
Toe_Tfe Cf C
C\T.-T C
In|1—| 14— |l | _YAL, =
Cc Tce_Tce Cf C

Si on utilise la définition de I’ efficacité de I’ échangeur ¢ :

_ ¢ _ Cf (Tfs _Tfe) Tfs _Tfe _ C
&= = —> &
¢max Cmin (Tce - Tfe) Tee — Tfe Cf

ce

Ontiredonc I’ efficacité de I’ échangeur & pour un écoulement parallele:

C
1- exp{— VA [1+ fﬂ
Cf Cc
E =
1+ Cc Cmin
Cf Cf
Si, on pose C. ou C; égale a Cinet UA/Cin égale aNUT :
1- exp{— NUT(1+ Cm"‘ﬂ
Cmax
&= C
1+ min
[ CmBX ]
De la méme fagon, on peut déduire I’ efficacité de I’ échangeur en écoulement contre courant :
1- exp{— NUT(l— C”‘”‘ﬂ
Cmax
E =
1- Coin. exp — NUT 1——Cm‘”
Crax C

max

Ainsi, on peut déduire ¢ en fonction des températures des fluides :
; _ m,Cp, (T T
&= r'ncCpc (rce Tcs) Ou blen £=— f pf ( fs fe)
(rnCp)min (Toe - Tfe) (rncp)min (Toe - Tfe)

C.. =(mC .
NUT _ US min ( p)mm
min Cmax = (rnCp) max
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Propriétésthermo physiques desfluides.

1- Propriétésthermo physiquesdel’air sec.
- Masse volumique : La masse volumique de I'air sec en (kg/m?’), est donnée par la relation

suivant :

_ 384.2910° p,
TZ,

Pa

Avec

Pa : pression de I’air en (Pa).

Za: coefficient de compressibilité de I’air donné par :
Pour : 180 K <T <350 K :Za=1-10"2(T-350) ?pa
Pour: T>350K:Za=1

- Chaleur massique: La chaleur massique de I'air sec en (JkgK) est donnée pour une
température «T » allant de 275K & 600K, par larelation :

Ca=aT’+b.T?+cT+d
Avec :
a=-0,02973x 10°
b = 0,07442 x 10
c =-0,033189
d = 1046,94

- Viscosité dynamique : la viscosité dynamique de I’ air sec est enKa.s), elle est donnée pour
une température «T» allant de 0 & 400 (°C), avec une incertitude relative maximale de 0,8%,

par larelation :

Ha=aT?+b.T+c
Avec :
a=1,33333x 108 p,-2,87133x 10
b= - 1,45555 x 10 p, + 6,61955 x 10°®
Cc = 4,66667 x 10™2 .p, + 1,15333 x 10°
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- Conductivité thermique : La conductivité thermique de I'air sec et en (W/m .K), est
donnée pour une température allant de 180 K, a 673.15 K, avec une incertitude relative
maximale de 1 %, par larelation
Ma=aT?+b. T+c

Avec

a=4,72222 x 10™, p,—3,42822 x 10°®

b =-5,16667 x 102 p, + 9,86567 x 10

c=1,69533x 10°. p,—3,00333x 10

L esdonnées mécaniques et thermo physiquesdel’air :

Pair Teair Tsair pair Cpair Sir Gair Vair
\ (atm) (°O) (°O) | (kgim’) | (Jkg°C) (n¥) (kg/s) | (m/s)
Air 1 30 13 1,23 1,0056 0,05 0.17475 3.0
2- Propriétés thermo physiques pour lefluide frigorigéne R22.
Propriétésthermo physiques de R22:
lls sont tirés d’ apres, le Manuel « Table et diagrammes pour I’ industrie du froid »
Propriétés thermo physique, I’ édition de I1F (institut international du froid) 2001.
La puissance frigorifique est donnée par la formule suivante :
q=G,.cp, At, =Gr,, LV,
Avec:
Ga =Va Sfr pa
Fluide R22
\ P Tsat pI . Pv . -Ah _ Cpi va *]!_VEI)'G . 56-6
(bar) | (7o) | (kg/m) | (ki) | (itka) | (ka*e) | Gkg) | Do | Pag
R22 4 -5 1298 | 18.070 | 209320 | 1159 | 7225 222 16,6
\ Pcirt Tcrit M My c M G \Y
(bar) ) | (wmk) | (w/mk) | (N/m) | (ggmol) | (kals) | (mVs)
R22 49.8 96.1 | 0.0982 | 0,00927 | 0.0063 | 86.84 | 0.0154 | 0.1982 /
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g=Ga.cp, At, =Gr,, Lv,,,

Avec: Ga=Va S, p,=(3).(0.005). (1, 23) =0, 169 (Kg/s)

Gr, - Gacp, At, _ (0169).(1.005).(30—-13) - 0, 0154 (Kg/s)
Lv,,, 209.32
Gry=p Vi S DOU V= Sle” = 0169 > =0.21m/s).
p£S (1298)(x /4)(0.0084)
Lavitesse du fluide R22 Viz2 = 0.21 (m/s)
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1- 1% Programme: Modele basé sur la configuration d' écoulement

external cpair,ctair,vdair,xmvair

integer na,nr,nt

double precision hext,Ree,Pre,nue

common/geom/xdi,xde,xea,na,xpl,xpt,nr,nt,x!,xpa,xecu,pi
realctiR22,ctvR22,cplR22,cpvR22,xmvIR22,xmvvR22,vdIR22,vdvR22,tsatR22,tcrtR22,teR22,
pcrtR22,pR22,xmR22,1r22,snett,s0,9,st,sa,efg, efa,ts0,tea, xma,pa,ctg,ctcu
realhint,h4,h3,h2,h1,hv,hl,hmo,RevR22,RelR22,tetast 1,tetast tetamo, tetas,temx,xd,q,vm,xh,sv,
sl,svp,qert,gl,g2,f,dpfl,dpfll,dpf12,dpv,dpl,dpf2,dpfR22,xF,ft1,ft2,ts tv,vIR22,vwR22

real xplh,xdh,Reeh,vetr,fe,dpa,phil,phig,hum,hea,hsa,happ,m,I,n0

|***********************donn@ géométrlque kkhkhkkkhhkkkhhkkhhhkkhhhkhkhhkhkhhkkhkhhkhkhkkkk%x

dataxdi/0.0084/,xde/0.0094/,xpal0.004/,xeal/0.0004/,nal 254/ ,xpl/0.025/,xpt/0.025/,nr/4/,nt/52/,x
1/0.56/,xecu/0.001/,ctal/180.0/,xeg/0.0015/,ctcu/384.0/,teR22/10.0/,tea/30.0/,ctg/0.326/
,CtvR22/0.00927/,ctIR22/0.0982/,pR22/4/ tcrtR22/96.1/
datavdvR22/18.09/,pcrtR22/49.8/,mxR22/86.48/,0/600.0/,|1R22/209320.0/,pa/ 1.0/,xmal0.17475/
190/0.06123/ tsatR22/-5/,xmR22/0.01426/

data cplR22/1159/,cpvR22/722.5/,xmvIR22/0.000222/,xmvvR22/0.0000116/,vdIR22/1298.0/

!***************************Calcul Ies wrfac% d'éChang$**********************
pi=3.1415926

Icalcul de surface exterieur lisse par métre de tube 0!

SO=pi* xde

Icalcul de surface inteieur par métre de tube si!

Si=pi* xdi

Icalcul de suface de d'ailette par métre de tube sal

n0=1./(xeat+xpa)

sa=2.* n0* (xpt* xpl-pi* xde* * 2/4)

Icalcul de surface nette par métre de tube snett!

snett=pi* xde* (1.-n0* xea)

Icalcul de surface total par metre de tube st!

St=sat+sneft

1 1 *kkkk*%
kkhkhkkkhhkkkhhkkhhhkkhhhkhkhkkhkhhkkhkikkkx*k programmeprlnCIDal kkhkhkkkhkhkkhhhkkhkhkkhkhhkkkikkk*k

va=3.
do i=1,6,1
tsa0=25.

100 hsa=(tsa0+273.15)* cpsair(tsa)
hea=(teat+273.15)* cpeair(tea)

Icalcul latempérature moyen de I’ air tma
tma=(teat+tsa0)/2.

Icalcul latempérature de paroi approximative
tp=(tmattsatR22)/2.

Icalcul le coefficient d'échange extérieur hext !
hum=(hea-hsa)/(cpair(tma)* (tea-tsa0))
pld=xpl/xde
ptd=xpt/xde
a=0.5*(2*ptd+1)**0.5
if (pld>a)then
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vetr=val(1-((xde/xpl)+(xeal(xeatxpa))* (1-(xde/xpl))))
Ree=xde* vetr/vdair(tma,pa)

if(Ree>2300)then

Pre=xmvair(tma,pa)* cpair(tma)/ctair(tma,pa)

nue=0.45* Ree** (0.625)* (st/90)* * (-0.735)* Pre* * (0.33)

else

write(* ,*)'hors domaine'

end if

hext=nue* ctair(tma,pa)/xde

write(*,*)'hext=",hext

psi=1.28* (xpt/xde)* ((xpt/xpl-0.2)**(0.5))

phi=(psi-1)* (1+0.35* ALOG(psi))

|=phi* xde/2

m=(2* hext/(ctal* xea))** (0.5)

efa=TANH(m*I)/(m*I)

phil=sa/st

phig=snett/st

happ=hum* hext* (phig+efa* phil)

write(*,*)'happ=",happ

end if

Icalcul le coefficient d'échange intérieur hint!

x=0.24

RelR22=((xmR22/si* vdIR22)* (1-x)* xdi)/xmvIR22

write(* ,*)'RelR22=",RelR22

if (RelR22>10000)then

ts=ts0* (1-(tsatR22/tcrtR22))

x=0.3

tv=(x/vdvR22)* ((1+0.12* (1-x)* ((x/vdvR22)+(1-x)/vdIR22))+((1.18* (1-x)* (9.81*ts*
(vdvR22- vdIR22))** (1/4))/((xmR22/si)* vdIR22* * (0.5))))**(-1)
tetast1= 2* (pi-(1/cos (2*tv-1)))

xd=pi*xdi* (1-tv)/(2* (2* pi-tetast1))

RelR22=4* (xmR22/si* vdIR22)* (1-x)* xd/((1-tv)* xmvIR22)
PrIR22=cplR22* xmvIR22/ctIR22

hl=0.0133* (ctIR22/xdi)* RelR22** (0.69)* PrIR22** (0.4)
pr=pR22/pcrtR22

hen=55* pr** (0.12)* (-0.4343*log(pr))* * (-0.55)* mxR22** (-0.5)* g** (0.62)
hmo=((hen)** (3)+hl**(3))**1./3

RevR22=(xmR22/si)* (x)* xdi/(tv* xmvvR22)
PrvR22=cpvR22* xmvvR22/ctvR22

hv=0.023* (ctvR22/xdi)* RevR22* * (0.8)* PrvR22** (0.4)
hl=(tetast1* hv+(2* pi-tetast1)* hmo)/2* pi

x=0.48

tv=(x/vdvR22)* ((1+0.12* (1-x)* (x/vdvR22)+(1-x)/vdIR22))+((1.18* (1-x)*
(9.81*ts* (vdvR22-vdIR22))* * (1/4))/((xmR22/si)* vdIR22* * (0.5))))** (-1)
tetast= 2* (pi-(1/cos(2*tv-1)))

vM=XmR22/si

tetamo=2* pi-tetast1

xh=(xdi/2)* (1-cos(tetamo/2))

d=s*(1-tv)

sv=si-sl

svp=sv/xdi**2
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dp=9/xdi**2

gert=0.131*vdvR22** (0.5)* IR22* (9.81* (vdIR22-vdvR22)*ts)** (0.25)

g1=646* (g/gcrt)** (2)+64.8* (g/qcrt)

g2=18.8*(g/qcrt)+1.023

vmmax=((16* svp* * (3)* 9.81* xdi* vdIR22* vdvR22/pi* * (2)* x* * (2)* (1-(2* xh-1)** (2))** (0.5))
*((pi** (2)/25*xh** (2))* (1-x)** (g1)* (t5/9.81* xdi** (2)* vdIR22)* * (g2) +1))** (0.5)+50

vmmin=((51212* slp* svp** (2)* vdvR22* (vdIR22-vdvR22)* xmvIR22* 9.81)

I(p**(3)*x**(2)* (1-x)))**(0.33)

tetas=tetast* (vmmax-vm)/(vmmax-vmmin)

xd=pi* xdi* (1-tv)/(2* (2* pi-tetas))

RelR22=4* (xmR22/si)* (1-x)* xd/((1-tv)*xmvIR22)

PrIR22=cplR22* xmvIR22/ctIR22

hl=0.0133* (ctIR22/xdi)* RelR22* * (0.69)* PrIR22** (0.4)

pr=pR22/pcrtR22

hen=55* pr** (0.12)* (-0.4343*log(pr))* * (-0.55)* mxR22** (-0.5)* g** (0.62)

hmo=((hen)** (3)+hl**(3))**1./3

RevR22=(xmR22/si)* (x)* xdi/(tv* xmvvR22)

PrvR22=cpvR22* xmvvR22/ctvR22

hv=0.023* (ctvR22/xdi)* RevR22** (0.8)* PrvR22** (0.4)

h2=(tetast* hv+(2* pi-tetas)* hmo)/2* pi

xd=pi* xdi* (1-tv)/(2* (2* pi))

RelR22=4* (xmR22/si* vdIR22)* (1-x)* xd/((1-tv)* xmvIR22)

PrIR22=cplR22* xmvIR22/ctIR22

hl=0.0133* (ctIR22/xdi)* RelR22* * (0.69)* PrIR22** (0.4)

pr=pR22/pcrtR22

hen=55* pr** (0.12)* (-0.4343*log(pr))* * (-0.55)* mxR22** (-0.5)* g** (0.62)

hmo=((hen)** (3)+hl**(3))**1./3

h3=hmo

x=0.9

xmax=0.83

tv=(x/vdvR22)* ((1+0.12* (1-x)* ((x/vdvR22)+(1-x)/vdIR22))+((1.18* (1x)* (9.81*ts* (vdvR22-
vdIR22))** (1/4))/((xmR22/si)* vdIR22** (0.5))))** (-1)

tetast= 2* (pi-(1/cos(2*tv-1)))

d=si*(1-tv)

sv=si-sl

svp=sv/xdi**2

dp=9/xdi**2

f=(1.138+2*log(pi/1.5*slp))**(-2)
vmmax=((7680* svp* * (2)* 9.81* xdi* vdIR22* vdvR22/x* * (2)* pi* * (2)* f)* (t5/9.81* xdi* * (2)* vdI
R22))**(0.5)

vmmin=((51212* slp* svp** (2)* vdvR22* (vdIR22-vdvR22)* xmvIR22* 9.81)

I(p**(3)*x**(2)* (1-x)))**(0.33)

temx=(tetast* (vmmax-250))/(vmmax-vmmin)

tetas=temx+((2* pi-tetast)* (x-xmax)/(1-xmax))

xd=pi* xdi* (1-tv)/(2* (2* pi-tetast))

RelR22=4* (xmR22/si* vdIR22)* (1-x)* xd/((1-tv)* xmvIR22)

PrIR22=cplR22* xmvIR22/ctIR22

hl=0.0133* (ctIR22/xdi)* RelR22* * (0.69)* PrIR22** (0.4)

pr=pR22/pcrtR22

hen=55* pr**(0.12)* (-0.4343*log(pr))* * (-0.55)* mxR22** (-0.5)* g** (0.62)

hmo=((hen)** (3)+hl**(3))**1./3
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RevR22=(xmR22/si)* (x)* xdi/(tv* xmvvR22)
PrvR22=cpvR22* xmvvR22/ctvR22

hv=0.023* (ctvR22/xdi)* RevR22* * (0.8)* PrvR22** (0.4)
h4=(tetast* hv+(2* pi-tetast)* hmo)/2* pi
hint=h1+h2+h3+h4

write(*,*)'hint=",hint

else

write(*,*)'hors domaine'

end if
Icalcul de | efficacite global efg!

efg=1.-((1.-efa)* salst)
Icalcul du coeff.global d echange xkg!

xkg=1./((1./(efg* happ))+(xecu/ctcu)+(xeg/ctg)+(st/si)* (1./hint))
write(*,*)'xkg=",xkg
Icalcul la valeur de c!

c=xkg*st* nt
I calcul de NUT et I'efficacité d'échangeur efe!

cmin= xma* cpair(tma)

cmax= XxmR22* cplR22

if (xma*cpair(tma)< xmR22* cplR22)then

Iwrite(* ,*)'cmin=",xma* cpair(tma) ,’cmax=', xmR22* cpIR22
else

Iwrite(*,*)' cmax=",xma* cpair(tma) ,'cmin=', xmR22* cp|R22
end if

gmax=cmin* (tea-teR22)

NUT=c /cmin

Cr= cmin/cmax
efe=(1-exp(-NUT*(1-cr)))/(1-cr*exp(-NUT*(1-cr)))
write(* ,*)'efe=",efe

I calcul la puissance réel gr!

gr=efe* gmax

lva=vat+0.5

IXmR22=xmR22+0.05

lend do

Icalcul de latempérature.de paroi!
tpr=((194.16*tsatR22)+(220.145*tma))/(194.16+220.145)
if (abs(tpr-tp)>0.05) then

write(* ,*)'tpr="tp

if (tp>tsatR22)then

Icalcul latepérature de sorite de fluide frigorigéne tsR22!
ItsR22=teR22+ efe* (tea- teR22)

Iwrite(* ,*)'tsR22="tsR22

Icalcul latepérature de sorite de I'air tsal

tsa=tea-efe* (tea-teR22)

write(* ,*)'tsa=",tsa

if(abs(tsa-tsa0)<0.05)then

tsa0=tsa

goto 100

endif

end if
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write(* ,*)'évaporateur ne fonction pas
endif
Icalcul les pertes de charge interieurs!
Icalcul les pertes de charge dynamique dpm!
x=0.24
ts=ts0* (1-(tsatR22/tcrtR22))
tv=(x/vdvR22)* ((1+0.12* (1-x)* ((x/vdvR22)+(1-x)/vdIR22))+((1.18* (1-x)* (9.81*ts
*(vdvR22-vdIR22))** (1/4))/((xmR22/si)* vdIR22** (0.5))))** (-1)
dpf11=(xmR22/si)** (2)* ((x** (2)/(vdvR22* tv))+((1-x)** (2)/(vdIR22* (1-tV))))
Ipertes de pression due au coude dpm?2!
VIR22=xmR22/(si* vdIR22)
dpf12=(3/2)* vIR22** (2)*vdIR22/9.81
dpf1l=dpfll+dpfl2
Icalucl les de charges due aus frottement dpft!
RelR22=((xmR22/si)* (1-x)* xdi)/(xmvIR22)
ft1=(0.079)/(RelR22** (0.25))
dpl=4*ft1* (xI/xdi)* (xmR22/si)** (2)/(2* vdIR22))
WR22=xmR22/(si* vdvR22)
RevR22=(vvR22* vdvR22* (x)* xdi)/(xmvvR22)
ft2=0.079/(RevR22**(0.25))
dpv=4*ft2* (xI/xdi)* (xmR22/si)** (2)/(2* vdvR22))
XF=dpl+2* (dpv-dpl)* x
dpf2=xF* (1-x)** (1/3)+dpv* x** (2)
Icalcul les perte total !
dpfR22= dpf1 + dpf2
write(* ,*)'dpfR22=",dpfR22
Icalcul les pertes de charges extérieurs !
xdh=2* nt* (sgrt(xpt* * 2+xpl** 2)-xde)* xpa/ ((sgrt(xpt* * 2+xpl* * 2)-xde)+xpa)
xplh=xpl/xdh
vetr=val(1-(xde/xpl))* (1+xea/ (xeat+xpa))
Reeh=xplh* vetr/vdair(tma,pa)
if (Reeh>400)then
if(Reeh<100000)then
if(xplh>=4)then
fe=(150/Reeh+1.8* reeh** (-0.2))* xplh** (0.35)
else
fe=(13.5*reeh**(-0.3))* xplh**(-0.42)
endif
end if
endif
dpa=4*fe* (va** 2)/(2*9.81)* (0.1/xdh)
write(*,*)'dpa=',dpa
va=vat+0.5
XmR22=xmR22+0.05
continue
end do
end
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kkhkhkkkhhkkkhhkkhhkkhkhkkhkhkkkikkhkk*%x LeSSOUSprOgrammeS kkhkhkkkhhkkkhhkkhkhhkkhkhkkhkhkkkikkk*k

I***%*gous programme : calcul de la conductivité thermique de I air pour :-90<tma<400 *** |

function  ctair(tma,pa)

real ctair,tma,patabs,ab,c

tabs=tma+273.15

if((tabs>180).and.(tabs<673.15)) then

a=4.72222e-15* pa-3.42822e-8

b=-5.16667e-12* pa +9.86567e-5

¢=1.69533e-9* pa-3.0333e-4

ctair=a*tabs** (2)+b* tabst+c

else

write(* ,*)'temp.hors domaine d utilisation pour ctair',tma
sop

endif

return

end

[xxskkkdkkxkxkk  gous programme : calcul la capacité thermique atma)  ****xx %k ks |
function cpair(tma)

real cpair,tma,tabs,ab,c,d

tabs=tma+273.15

a=-0.02973e-5

b=0.07442e-2

c=-0.33189

d=1046.94

if((tabs>275).and.(tabs<600))then

cpair=a*tabs** (3)+b* tabs** (2)+c* tabs+d

else

write(* ,*)'temp.hors domaine d utilisation pour cpsair',tma

endif

return

end

[Rxxskkkdkkkkxkkx  gous programme : calcul la capacité thermique atsal)  ****x**xx* |

function cpsair(tsa0)
real cpsair,tsa0,tabs,ab,c,d
tabs=tsa0+273.15
a=-0.02973e-5
b=0.07442e-2
c=-0.33189
d=1046.94
if((tabs>275).and.(tabs<600))then
cpsair=a*tabs** (3)+b* tabs* * (2)+c* tabs+d
else
write(* ,*)'temp.hors domaine d utilisation pour cpsair',tsa0
endif
return
end
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[k ks kkokkok ok kokokxok ko Sous programme : caleul la capacité thermique a (teg) ****x % xx x|
function cpeair(tea)

real cpeair,teatabsab,c,d

tabs=teat+273.15
a=-0.02973e-5
b=0.07442e-2
c=-0.33189
d=1046.94

if((tabs>275).and.(tabs<600))then

cpeair=a*tabs* * (3)+b* tabs** (2)+c* tabs+d

else

write(* ,*)'temp.hors domaine d utilisation pour cpeair',tea
endif
return

end

| F*x%k %% %% % gous programme : calcul de la masse volumique de I air pour:-90<tma<1000°C

function xmvair(tma,pa)
real xmvair,tma,pa,tabs,z
tabs=tma+273.15
if((tabs>180.).and.(tabs<350.)) then
z=1.-1.e-7*pa*1l.e-5*(tabs-350.)** 2
else
if((tabs>=350.).and.(tabs<=1300.))then
z=1
else
write(* ,*)'temp.hors domaine d utilisation pour xmvair',tma
stop
endif
endif
xmvair=348.29e-5* paltabs* z
return
end

I ***** Sous programme : calcul de laviscosité dynamique de I’ air pour:0<tma<400°C *****|

function vdair(tma,pa)

real vdair,tma,patabs,a,b,c
tabs=tma+273.15

if((tabs>273.15).and. (tabs<673.15))then
8=1.33333e-18*pa-2.87133e-11
b=-1.45555e-15* pa+6.61955e-8
Cc=4.66667e-13* pa+1.15333e-6
vdair=a*tabs** (2)+b* tabs+c

else

write(* ,*)'temp.hors domaine d utilisation pour vdair',tma
stop

endif

return

end
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2- 2°™ pProgramme:: Modéle asymptotique

external cpair,ctair,vdair,xmvair

integer na,nr,nt

double precision hext,Ree,Pre,nue

common/geom/xdi,xde,xea,na,xpl,xpt,nr,nt,x!,xpa,xecu,pi
realctiR22,cplR22,xmvIR22,xmvvR22,vdIR22,vdvR22 tsatR22 tcrtR22,teR22,pcrtR22,pR22,x
mR22,snett,s0,5,st,sa,efg,efa,ts0,tea,xma,pa,ctg,ctcu

real hint,RelR22,PrIR22,Frl,xtt,q,hl,dpf1,dpf11,dpf12,dpv,dpl,dpf2,dpfR22,xF,ft1,ft2,tstv

real xplh,xdh,Reeh,vetr,fe,dpa,phil,phig,hum,hea,hsa,happ,m,|,n0,pr,A,B

| Rk e R R ok b S e e e e e R R R donn@géomét”que kkhkhkkkhhkkkhhkkhhhkkhkhkkhkhkkkhkkhkk*%x

dataxdi/0.0084/,xde/0.0094/,xpal0.004/,xeal/0.0004/,nal 254/ ,xpl/0.025/,xpt/0.025/,nr/4/,nt/52/,x
1/0.56/,xecu/0.001/,ctal/180.0/,xeg/0.0015/,ctcu/384.0/,teR22/10.0/,teal30.0/,ctg/0.326/,ctIR22/
0.09830/,pR22/4/ tcrtR22/96.1/
datapcrtR22/49.8/,mxR22/86.48/,0q/600.0/,pal1.0/,xma/0.17475/,t50/0.06123/ ,tsat R22/-
5/,xmR22/0.01426/

data cplR22/1158/,xmvIR22/0.000222/,xmvvR22/0.0000116/,vdIR22/1298.4/,vdvR22/18.098/

!*********************** Ca|CU| I% wrfa:es d'échanges khkkkkkkkhkhkhkhkhkhkhkhkhkkkkk
pi=3.1415926
Icalcul de surface exterieur lisse par métre de tube 0!
O=pi* xde
Icalcul de surface inteieur par métre de tube si!
Si=pi* xdi
Icalcul de suface de d'ailette par métre de tube sal
n0=1./(xea+xpa)
sa=2.* n0* (xpt* xpl-pi* xde* * 2/4)
Icalcul de surface nette par métre de tube snett!
snett=pi* xde* (1.-n0* xea)
Icalcul de surface total par metre de tube st!
St=sat+sneft

!*************************** programmeprlnCIDale kkhkhkkkhhkkkhkhkkhkhkkhkhkkhkkhkkkk*%x

va=3.

do i=1,6,1

tsa0=25.

100 hsa=(tsa0+273.15)* cpsair(tsa0)
hea=(teat+273.15)* cpeair(tea)

Icalcul latempérature moyen de I'air tma
tma=(teat+tsa0)/2.

Icalcul latempérature de paroi approximative
tp=(tmattsatR22)/2.

I calcul le doefficient d'échange extérieur hext !
hum=(hea-hsa)/(cpair(tma)* (tea-tsa0))
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pld=xpl/xde

ptd=xpt/xde

a=0.5*(2*ptd+1)**0.5

if (pld>a)then
vetr=val(1-((xde/xpl)+(xeal/(xeat+xpa))* (1-(xde/xpl))))
Ree=xde* vetr/vdair(tma,pa)

if(Ree>2300)then

Pre=xmvair(tma,pa)* cpair(tma)/ctair(tma,pa)
nue=0.45* Ree** (0.625)* (st/s0)** (-0.735)* Pre** (0.33)
else

write(*,*)'hors domaine'

end if

hext=nue* ctair(tma,pa)/xde

write(*,*)'hext=",hext

psi=1.28* (xpt/xde)* ((xpt/xpl-0.2)**(0.5))
phi=(psi-1)* (1+0.35* ALOG(psi))

|=phi* xde/2

m=(2* hext/(ctal* xea))**(0.5)

efa=TANH(m* 1)/(m*1)

write(* ,*)'efa=",efa

phil=sa/st

phig=snett/st

happ=hum* hext* (phig+efa* phil)
write(*,*)'happ=",happ

end if

Icalcul le coefficient d'échange intérieur hint!
x=0.24

RelR22=((xmR22/si* vdIR22)* (1-x)* xdi)/xmvIR22
if (RelR22>10000)then

PriIR22=xmvIR22* cp|R22/ctIR22

hl=0.023* (ctIR22/xdi)* RelR22** (0.8)* PrIR22** (0.4)
xtt=((1-x)/x)** (0.9)* (vdIR22/vdvR22)** (0.5)* (xmvIR22/xmvvR22)
Fri=((xmR22** (2))/(9.81* xdi* vdIR22** (2)))

if (Fr1>0.25)then

B=2.838*Frl** (0.2)* (0.29+(1/xtt))** (0.85)

else

B=2.15*hl*(0.29+(1/xtt))**(0.85)

end if

else

write (*,*)'hors domaine'

end if

pr=pR22/pcrtR22

A=55* pr+*(0.22)* (-0.4343* log(pr))* * (-0.55)* mxR22* * (-0.5)* g* * (0.67)

hint =(A**(2.5)+B**(2.5))**(0.4)

write(*,*)'hint=",hint

Icalcul de | efficacite global efg!

efg=1.-((1.-efa)* sa/st)

Icalcul du coeff.global d echange xkg!

xkg=1./((1./(efg* happ))+(xecu/ctcu)+(xeg/ctg)+(st/si)* (1./hint))
write(* ,*)'xkg=",xkg

Icalcul la valeur de c!
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c=xkg* st*nt
Icalcul de NUT et I'efficacité d'échangeur efe!
cmin= xma*cpair(tma)
cmax= xmR22* cplR22
if( xma* cpair(tma)< xmR22* cplR22)then
Iwrite(*,*)'cmin=",xma* cpair(tma) ,'cmax="', xmR22* cpIR22
else
Iwrite(*,*)" cmax=",xma* cpair(tma) ,'cmin=', xmR22* cplR22
end if
gmax=cmin* (tea-teR22)
NUT=c /cmin
Cr= cmin/cmax
efe=(1-exp(-NUT* (1-cr)))/(1-cr*exp(-NUT*(1-cr)))
Icalcul la puissance réel qr!
gr=efe* gmax
Icalcul de latempérature.de paroi!
tpr=((194.16*tsatR22)+(220.145*tma))/(194.16+220.145)
if (abs(tpr-tp)>0.05) then
write(* ,*)'tp=",tpr
if (tp>tsatR22)then
Icalcul latepérature de sorite de fluide frigorigene tsR22!
tsR22=teR22+ efe* (tea-teR22)
write(* ,*)'tsR22="tsR22
Icalcul latepérature de sorite de l'air tsal
tsa—tea-efe* (tea-teR22)
write(* ,*)'tsa=",tsa
if(abs(tsa-tsa0)<0.05)then
tsa0=tsa
goto 100
endif
end if
else
write(* ,*)'évaporateur ne fonction pas
endif
Icalcul les pertes de charge interieurs!
Icalcul les pertes de charge dynamique dpm!
x=0.24
ts=ts0* (1-(tsatR22/tcrtR22))
tv=(x/vdvR22)* ((1+0.12* (1-x)* ((x/vdvR22)+(1-x)/vdIR22))+((1.18* (1-x)* (9.81*ts
*(vdvR22-vdIR22))** (1/4))/((xmR22/si)* vdIR22** (0.5))))** (-1)
dpf11=(xmR22/si)** (2)* ((x** (2)/(vdvR22* tv))+((1-x)** (2)/(vdIR22* (1-tV))))
Ipertes de pression due au coude dpm?2!
VIR22=xmR22/(si* vdIR22)
dpf12=(3/2)* vIR22** (2)* vdIR22/9.81
dpf1l=dpfll+dpfl2
Icalucl les de charges due aus frottement dpft!
RelR22=((xmR22/si)* (1-x)* xdi)/(xmvIR22)
ft1=(0.079)/(RelR22** (0.25))
dpl=4*ft1* (xI/xdi)* (xmR22/si)** (2)/(2* vdIR22))
WR22=xmR22/(si* vdvR22)
RevR22=(vvR22* vdvR22* (x)* xdi)/(xmvvR22)
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ft2=0.079/(RevR22**(0.25))

dpv=4*ft2* (xI/xdi)* ((xmR22/si)** (2)/(2* vdvR22))
XF=dpl+2* (dpv-dpl)* x

dpf2=xF* (1-x)** (1/3)+dpv* x** (2)

Icalcul les perte total !

dpfR22= dpf1 + dpf2

write(*,*)'dpfR22=",dpfR22

Icalcul les pertes de charges extérieurs !
xdh=2* nt* (sgrt(xpt* * 2+xpl** 2)-xde)* xpa/ ((sgrt(xpt* * 2+xpl* * 2)-xde)+xpa)
xplh=xpl/xdh

vetr=val(1-(xde/xpl))* (1+xeal (xeatxpa))
Reeh=xplh* vetr/vdair(tma,pa)

if (Reeh>400)then

if(Reeh<100000)then

if(xplh>=4)then

fe=(150/Reeh+1.8* reeh** (-0.2))* xplh** (0.35)
else

fe=(13.5*reeh**(-0.3))* xplh**(-0.42)
endif

end if

endif

dpa=4*fe* (va** 2)/(2*9.81)* (0.1/xdh)
write(*,*)'dpa=',dpa

va=vat+0.5

XmR22=xmR22+0.05

continue

end do

end

kkhkhkkkhkkkhkhkkhkhhkkhkhkkhkhkkhkkikkk*k

kkhkhkkkhhkkkhkhkkhkhkkhkhkkkkk*k L%%usprogrammes

I***%*5ous programme : calcul de la conductivité thermique de I air pour :-90<tma<400 *** |

function ctair(tma,pa)
real ctair,tma,patabs,ab,c
tabs=tma+273.15
if((tabs>180).and.(tabs<673.15)) then
a=4.72222e-15* pa-3.42822e-8
b=-5.16667e-12* pa +9.86567e-5
¢=1.69533e-9* pa-3.0333e-4
ctair=a*tabs** (2)+b* tabst+c
else
write(* ,*)'temp.hors domaine d utilisation pour ctair',tma
sop
endif
return
end
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Frkkkkkkkkkkkkkx gous programme : calcul la capacité thermique atma) ***xxxkkkkkkokokx |

function cpair(tma)
real cpair,tma,tabs,ab,c,d
tabs=tma+273.15
a=-0.02973e-5
b=0.07442e-2
c=-0.33189
d=1046.94
if((tabs>275).and.(tabs<600))then
cpair=a*tabs** (3)+b* tabs** (2) +c* tabs+d
else
write(*,*)'temp.hors domaine d utilisation pour cpsair',tma
endif
return
end

[Hxxkkkkk k% gous programme : calcul la capacité thermique atsaQ) ****x** |

function cpsair(tsa0)
real cpsair,tsa0,tabs,ab,c,d
tabs=tsa0+273.15
a=-0.02973e-5
b=0.07442e-2
c=-0.33189
d=1046.94
if((tabs>275).and.(tabs<600))then
cpsair=a*tabs** (3)+b* tabs* * (2)+c* tabstd
else
write(*,*)'temp.hors domaine d utilisation pour cpsair',tsa0
endif
return
end

[Hxxkkkkkx % Sous programme : calcul la capacité thermique a (teg) ******* |

function cpeair(tea)
real cpeair,teatabsab,c,d
tabs=teat+273.15
a=-0.02973e-5
b=0.07442e-2
c=-0.33189
d=1046.94
if((tabs>275).and.(tabs<600))then
cpeair=a*tabs* * (3)+b* tabs** (2)+c* tabs+d
else
write(* ,*)'temp.hors domaine d utilisation pour cpeair',tea
endif
return
end
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| F*x%kx%x%* gous programme : calcul de la masse volumique de I air pour:-90<tma<1000°C

function xmvair(tma,pa)

real xmvair,tma,pa,tabs,z
tabs=tma+273.15
if((tabs>180.).and.(tabs<350.)) then
z=1.-1.e-7*pa*1l.e-5*(tabs-350.)** 2
else
if((tabs>=350.).and.(tabs<=1300.))then
z=1

else

write(* ,*)'temp.hors domaine d utilisation pour xmvair',tma
stop

endif

endif
xmvair=348.29e-5* paltabs* z

return

end

I ***** Sous programme : calcul de laviscosité dynamique de I’air pour:0<tma<400°C *****

function vdair(tma,pa)

real vdair,tma,patabs,ab,c
tabs=tma+273.15

if((tabs>273.15).and. (tabs<673.15))then
8=1.33333e-18*pa-2.87133e-11
b=-1.45555e-15* pa+6.61955e-8
Cc=4.66667e-13* pa+1.15333e-6
vdair=a*tabs** (2)+b* tabs+c

else

write(* ,*)'temp.hors domaine d utilisation pour vdair',tma
stop

endif

return

end
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3-3°"™ programme: Modéle de superposition

external cpair,ctair,vdair,xmvair

integer na,nr,nt

double precision hext,Ree,Pre,nue
common/geom/xdi,xde,xea,na,xpl,xpt,nr,nt,x!,xpa,xecu,pi
realtiR22,cplR22,xmvIR22,xmvvR22,vdIR22,vdvR22 tsatR22 tcrtR22,teR22,pcrtR22,pR22
XMR22,IR22,snett,s0,9,st,5a,efg,efa,t0,tea,xma, pa,ctg,ctcu

real int,RelR22,PrIR22,Frl,Bo,xtt,q,f,dpf1,dpf11,dpf12,dpv,dpl,dpf2,dpfR22,xF,ft1,ft2 tstv
real xplh,xdh,Reeh,vetr,fe,dpa,phil,phig,hum,hea,hsa,happ,m,I,n0

|***********************donn@ géometrlque kkhkhkkkhhkkhhkkhhhkkhhhkhkhhkhkhhkhkhhkkhkkkk%x

dataxdi/0.0084/,xde/0.0094/,xpal0.004/,xeal0.0004/,nal 254/ ,xpl/0.025/,xpt/0.025/,nr/4/ ,nt/5
2/,x1/0.56/,xecu/0.001/,ctal/180.0/,xeg/0.0015/,ctcu/384.0/ ,teR22/10.0/ ,teal 30.0/,ctg/0.326/
data ctlR22/0.09830/,pR22/4./ tcrtR22/96.1/,
pcrtR22/49.8/,mxR22/86.48/,0/600.0/,1R22/209320.0/,pa/ 1.0/,xmal0.17475/,t50/0.06123/ ts
atR22/-5/,xmR22/0.01426/
datacplR22/1158/,xmvIR22/0.000222/,xmvvR22/0.00001196/,vdIR22/1298.4/ ,vdvR22/18.
098/

!***************************Calcul Ies wrfaC% d'éChang$********************
pi=3.1415926

Icalcul de surface exterieur lisse par métre de tube 0!

SO=pi* xde

Icalcul de surface inteieur par métre de tube si!

Si=pi* xdi

Icalcul de suface de d'ailette par métre de tube sal

n0=1./(xeatxpa)

sa=2.* n0* (xpt* xpl-pi* xde* * 2/4)

Icalcul de surface nette par métre de tube snett!

snett=pi* xde* (1.-n0* xea)

Icalcul de surface total par metre de tube st!

St=sat+sneft

!********************** progl'ammeprlnCIDal kkhkhkkkhhkkkhkhkkhkhkkhkhkkhkkhkkkk*%x

va=3.

do i=1,6,1

tsa0=13.

100 hsa=(tsa0+273.15)* cpsair(tsa0)
hea=(teat+273.15)* cpeair(tea)

Icalcul latempérature moyen de I'air tma
tma=(teat+tsa0)/2.

Icalcul latempérature de paroi approximative
tp=(tmattsatR22)/2.
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I calcul le doefficient d'échange extérieur hext !
hum=(hea-hsa)/(cpair(tma)* (tea-tsa0))

pld=xpl/xde

ptd=xpt/xde

a=0.5*(2*ptd+1)**0.5

if (pld>a)then
vetr=val(1-((xde/xpl)+(xeal/(xeat+xpa))* (1-(xde/xpl))))
Ree=xde* vetr/vdair(tma,pa)

if(Ree>2300)then

Pre=xmvair(tma,pa)* cpair(tma)/ctair(tma,pa)
nue=0.45* Ree** (0.625)* (st/s0)** (-0.735)* Pre** (0.33)
else

write(*,*)'hors domaine'

end if

hext=nue* ctair(tma,pa)/xde

write(*,*)'hext=",hext

psi=1.28* (xpt/xde)* ((xpt/xpl-0.2)**(0.5))
phi=(psi-1)* (1+0.35* ALOG(psi))

|=phi* xde/2

m=(2* hext/(ctal* xea))**(0.5)

efa=TANH(m* 1)/(m*1)

write(* ,*)'efa=",efa

phil=sa/st

phig=snett/st

happ=hum* hext* (phig+efa* phil)
write(*,*)'happ=",happ

end if

Icalcul le coefficient d'échange intérieur hint!
x=0.24

RelR22=((xmR22/si* vdIR22)* (1-x)* xdi)/xmvIR22
write(*,*)'RelR22="RelR22

if (RelR22>10000)then

PriIR22=cplR22* xmvIR22/ctIR22

hl=0.023* (ctIR22/xdi)* RelR22** (0.8)* PrIR22* * (0.4)
pr=pR22/pcrtR22

hen=55* pr**(0.12)* (-0.4343* log(pr))** (-0.55)* mxR22** (-0.5)* g* * (0.62)
Bo=qg*si/(IR22* xmR22* vdIR22)

xtt=((1-x)/x)** (0.9)* (vavR22/vdIR22)** (0.5)* (xmvIR22/xmvvR22)
Fr1=(0.3)**(2)/(9.81* xdi)

F=1+24000* Bo** (1.16)+1.37* (U/xtt)** (0.86)
S=(1+115* 10** (-8)* RelR22* * (1.17))**(-1)
F1=Frl**(0.1-2*Frl)

S1=Frl**(0.5)

if (Frl <0.05)then

F2=F1*F

S2=S1*S

else

F2=F

S2=S

end if

hint=S2* hen+F2* hl
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write(*,*)'hint=", hint

else

write(*,*) 'hors domaine'

endif

Icalcul de | efficacite global efg!
efg=1.-((1.-efa)* sa/st)

Icalcul du coeff.global d echange xkg!

xkg=1./((1./(efg* happ))+(xecu/ctcu)+(xeg/ctg)+(st/si)* (1./hint))

write(*,*)'xkg=",xkg
Icalcul lavaleur dec!
c=xkg* st*nt
Icalcul de NUT et I'efficacité d'échangeur efe!
cmin= xma*cpair(tma)
cmax= xmR22* cplR22
if(xma* cpair(tma)< xmR22* cplR22)then
Iwrite(*,*)'cmin=",xma* cpair(tma) ,'cmax="', xmR22* cpIR22
else
Iwrite(*,*)" cmax=",xma* cpair(tma) ,'cmin=', xmR22* cplR22
end if
gmax=cmin* (tea-teR22)
NUT=c /cmin
Cr= cmin/cmax
efe=(1-exp(-NUT* (1-cr)))/(1-cr*exp(-NUT* (1-cr)))
write(* ,*)'efe=",efe
I calcul la puissance réel qr!
gr=efe* gmax
Icalcul de latempérature.de paroi!
tpr=((194.16*tsatR22)+(320.145*tma))/(194.16+230.145)
if (abs(tpr-tp)>0.05) then
write(* ,*)'tp=",tpr
if (tp>tsatR22)then
Icalcul latepérature de sorite de fluide frigorigene tsR22!
tsR22=teR22+efe* (tea-teR22)
Iwrite(* ,*)'tsR22="tsR22
Icalcul latepérature de sorite de l'air tsal
tsa=tea-efe* (tea-teR22)
write(* ,*)'tsa="tsa
if(abs(tsa-tsa0)<0.05)then
tsa0=tsa
goto 100
endif
end if
else
write(*,*)'évaporateur ne fonction pas
endif
Icalcul les pertes de charge interieurs!

Icalcul les pertes de charge dynamique dpm!

x=0.24

ts=ts0* (1-(tsatR22/tcrtR22))

tv=(xIVAVR22)* ((1+0.12* (1-x)* (x/VdVR22)+(1-x)/vdIR22)) +((1.18* (1-x)* (9.81*ts

* (VAVR22-vdIR22))* * (1/4))/(xmR22/si)* vdIR22* * (0.5))))* * (-1)
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dpf11=(xmR22/si)** (2)* ((x** (2)/(vdvR22* tv))+((1-x)** (2)/(vdIR22* (1-tV))))
Ipertes de pression due au coude dpm?2!
VIR22=xmR22/(si* vdIR22)

dpf12=(3/2)* vIR22** (2)* vdIR22/9.81
dpf1l=dpfll+dpfl2

Icalucl les de charges due aus frottement dpft!
RelR22=((xmR22/si)* (1-x)* xdi)/(xmvIR22)
ft1=(0.079)/(RelR22** (0.25))

dpl=4*ft1* (xI/xdi)* (xmR22/si)** (2)/(2* vdIR22))
WR22=xmR22/(si* vdvR22)

RevR22=(vvR22* vdvR22* (x)* xdi)/(xmvvR22)
ft2=0.079/(RevR22**(0.25))

dpv=4*ft2* (xI/xdi)* (xmR22/si)** (2)/(2* vdvR22))
XF=dpl+2* (dpv-dpl)* x

dpf2=xF* (1-x)** (1/3)+dpv* x** (2)

Icalcul les perte total !

dpfR22= dpf1 + dpf2

write(* ,*)'dpfR22=",dpfR22

Icalcul les pertes de charges extérieurs !
xdh=2* nt* (sgrt(xpt* * 2+xpl** 2)-xde)* xpa/ ((sgrt(xpt* * 2+xpl* * 2)-xde)+xpa)
xplh=xpl/xdh

vetr=val(1-(xde/xpl))* (1+xeal(xeatxpa))
Reeh=xplh* vetr/vdair(tma,pa)

if (Reeh>400)then

if(Reeh<100000)then

if(xplh>=4)then

fe=(150/Reeh+1.8* reeh** (-0.2))* xplh** (0.35)
else

fe=(13.5*reeh**(-0.3))* xplh** (-0.42)
endif

end if

endif

dpa=4*fe* (va** 2)/(2*9.81)* (0.1/xdh)
write(*,*)'dpa=',dpa

va=vat+0.5

XmR22=xmR22+0.05

continue

end do

end

kkhkkkkhkkkhkkkikkk*k L%musprogrammes kkhkhkkkhkkkhhkkhkhhkkhkhhkkhkhkkhkikkk*k

I***%*5ous programme : calcul de la conductivité thermique de I air pour :-90<tma<400 *** |
function  ctair(tma,pa)
real ctair,tma,patabs,ab,c
tabs=tmat+273.15
if((tabs>180).and.(tabs<673.15)) then
a=4.72222e-15* pa-3.42822e-8
b=-5.16667e-12* pa +9.86567e-5
¢=1.69533e-9* pa-3.0333e-4
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ctair=a*tabs** (2)+b* tabst+c
else
write(* ,*)'temp.hors domaine d utilisation pour ctair',tma
stop
endif
return
end

[Hxxkkxkk k% gous programme : calcul la capacité thermique atma) *****x* |
function cpair(tma)

real cpair,tma,tabs,ab,c,d

tabs=tma+273.15

a=-0.02973e-5

b=0.07442e-2

c=-0.33189

d=1046.94

if((tabs>275).and.(tabs<600))then

cpair=a*tabs** (3)+b* tabs** (2) +c* tabs+d

else
write(* ,*)'temp.hors domaine d utilisation pour cpsair',tma
endif

return
end

[Hxxkkkkk k% gous programme : calcul la capacité thermique atsaQ) ****x** |

function cpsair(tsa0)
real cpsair,tsa0,tabs,ab,c,d
tabs=tsa0+273.15
a=-0.02973e-5
b=0.07442e-2
c=-0.33189
d=1046.94
if((tabs>275).and.(tabs<600))then
cpsair=a*tabs** (3)+b* tabs* * (2)+c* tabs+d
else
write(*,*)'temp.hors domaine d utilisation pour cpsair',tsa0
endif
return
end

Pk kdkkkokkokkxokkx ok x Sous programme : calcul la capacité thermique a (teg) ** > x*xx kx|

function cpeair(tea)

real cpeair,teatabsab,c,d
tabs=teat+273.15
a=-0.02973e-5
b=0.07442e-2

c=-0.33189

d=1046.94
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if((tabs>275).and.(tabs<600))then

cpeair=a*tabs* * (3)+b* tabs** (2) +c* tabs+d

else

write(* ,*)'temp.hors domaine d utilisation pour cpeair',tea
endif

return

end

| ***%x%* gous programme : calcul de la masse volumique de I’ air pour:-90<tma<1000°C****

function xmvair(tma,pa)
real xmvair,tma,pa,tabs,z
tabs=tma+273.15
if((tabs>180.).and.(tabs<350.)) then
z=1.-1.e-7*pa*1l.e-5*(tabs-350.)** 2
else
if((tabs>=350.).and.(tabs<=1300.))then
z=1
else
write(* ,*)'temp.hors domaine d utilisation pour xmvair',tma
stop
endif
endif
xmvair=348.29e-5* paltabs* z
return
end

I ***** Sous programme : calcul de laviscosité dynamique de I’ air pour:0<tma<400°C *****|

function vdair(tma,pa)

real vdair,tma,patabs,ab,c
tabs=tma+273.15

if((tabs>273.15).and. (tabs<673.15))then
8=1.33333e-18*pa-2.87133e-11
b=-1.45555e-15* pa+6.61955e-8
Cc=4.66667e-13* pa+1.15333e-6
vdair=a*tabs** (2)+b* tabs+c

else

write(* ,*)'temp.hors domaine d utilisation pour vdair',tma
stop

endif

return

end

99



LES REFERENCES BIBLIOGRAPHIQUES

1]: P.Rapin, P.Jacquard « Technologies des installations frigorifiques » ,8°™ édition, 2004
[1] ap q g g q

[2] :P.Rapin, P.Jacquard « Itinéraires du frigoriste Manuel d’ intervention, entretien- dépannage »,
édition RPF livres, 2004.

[3] : F.Meunier, P.Rivet « Froid industriel »,4*™é&dition, 2005.

[4] : LALLEMAND Monique. « Transferts en changement de phases, Ebullition convective », techni que de
I’ingénieur, traite Génie énergétique, volume BE 8236,1998.

[5]: YANNICK Mermonnel « Transfert de chaleur dans un mélange congtitué de fluide
frigorigéne et d'huile », (thése 13 Octobre 1999).

[6] : M. MONDOT «Optimisation de la conception et de la gestion des entrepbts frigorifique »
éditions PYC livres, 2002,

[7]: YUNUS A. CENGEL, «book heat transfer—boiling and condensation » 2™ edition, chapter 10,
2002,

[8]: M. FELA WRIGHT «Plate—fin and tube condenser performance and design for refrigerant R
410A air conditioner », (thése 2000).

[9]: THIJIS Poes, LISELLOTE werhoeven, GERT witvoet, JOHAN kunnen “heat exchangers and
boilers.

[10]: JBASTICK, transferts thermiques, partie 5, “introduction a I’ é&ude des échangeur de chaleur

[11]: JOHN. H lienhard -1V- JOHN. H lienhard —V- « A heat transfer text book » 3°" edition, 1-
3-2005,

[12] Greg F. Naterer « Heat Transfer in Single and Multiphase Systems » chapter 10- 2003

[13]: JEAN Castaing-lasvignottes « Technologie et principes de fonctionnement des échangeurs de
chaleur », université de peu et des pays de I’ adour ,2002

[14]: BOULAHLIB (MS), «contribution a I'éude des échangeurs de chaleur a ailettes
intégrales » ‘ THESE DE MAGISTER, Université de Constantine 1998.

[15] : BOULAHLIB (MYS)- cours TEC628 installation thermique industrielle
[16]: A. BEJAN. «Heat transfer hand book », boiling chapter 9-725, 2003,

[17]: Engineering data book 3, « boiling hesat transfer inside plain tube chapter 10»

100



[18]: OLIVIES lottin, PHILIPPE guillement, GEAN-MARC lebreton, « huiles synthétiques et
HFC, partie 2, comportement des échangeurs», Energie- Environnement- Economie et
Thermodynamique, Colloque France —-Roumain, Avril 2002

[19]: International conference on heat transfer fluid mechanics and thermodynamics 8-10 April
2002- KRUGER PARK, South Africa, « On recent advances in modeling of two phase flow and
heat transfer »

[20]:0.Zurcher, D. Favrat, JR.Thome « Development of diabatic tow-phase flow patten map for
horizontal flow boiling », international journal of heat and mass transfer 45,(2002), pp291-301

[21] SCHMIDT (th.E) la production calorifique des surfaces munies d' ailettes (annexe du bulletin
de I1F .annexe G-5 1945-1946.

[22]: MENG- ONN TAN « modeling of evaporation and condensation pressure-drop in micro-fin
tube » (these 2002)

[23]: Jesus MORENO QUIBEN « Experimental and analytical study of tow-phase pressure drops
during evaporation in horizontal tubes » (these 2005)

101



Résumé

Résumé

Nous préesentons dans ce travail une méthode de simulation et de calcul d'un échangeur
de chaleur (Air — fluide frigorigéne) ou on a étudié I’influence des paramétres extérieurs tel
que la température et de la vitesse de l'air sur la performance de I’échangeur de chaleur.
Cette étude est validé par des résultats expérimentaux ; en effet, nous avons utilisé un
échangeur de chaleur de type évaporateur d’un climatiseur modele ENIEM, 2CV.

A travers les différents chapitres de ce travail nous présenterons les résultats des mesures
expérimentales et ceux de modélisation afin de :

=, Mettre en evidence les différents effets de parametres exterieurs sur I'échange thermique

=9 Définir le choix des corrélations pour les calculs thermiques et hydrauliques

=¥ Déterminer I'influence de la configuration d'écoulement sur I'échange thermique

Pour notre simulation nous avons choisi un échangeur de chaleur avec les
caractéristiques suivantes : tubes horizontaux lisses avec ailettes arrangée en quinconces,
les fluides mis en service sont de I'air chaud a I’extérieur des tubes et le fluide frigorigéne
R22 a l'intérieur.

Pour le calcul thermique, nous avons utilisé des corrélations tirées de la littérature, trois
méthodes de trois modeéles différents sont utilisées pour calculer le coefficient d’échange
intérieur et par conséquence le coefficient d’échange global. Ces modeles sont : Le modéle
de superposition « méthode de Gunger e Winterton », le modéle Asymptotique
« méthode de Birent et Yokozaki » et le modéle basé sur la configuration d'écoulements
« méthode de Kattan et al » et, pour le coefficient extérieur, nous avons utilisé la méthode
de Schmidt. Concernent le calcul hydraulique, nous avons choisi la méthode de Muller —
Steinhoger Et Heck.

Divers appareils des mesures ont été utilisé dans la partie expérimentale pour mesurer la
température de paroi et la vitesse de I’air

Une comparaison a éte fait entre les résultats de simulation et ceux expérimentaux.

Mots clés : Simulation, échangeur de chaleur, modéle de configuration d’écoulement, local,

coefficient d'échange, cartes d'écoulements.
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Abstract

Abstract

We present in thiswork a method of simulation and calculation of a heat exchanger (air -
refrigerant) where we studied the influence of external parameters such as temperature and air
velocity on the performance heat exchanger, this study is validated by experimental results, we
used a heat exchanger type evaporator of an air conditioner model 2CV, ENIEM.

Through the different chapters of this work we present the results of those experimental
measurements and modeling to:

- To highlight the effects of various parameters on the external heat exchange

- Defining the choice of correlations for thermal and hydraulic calculations

- Determine the influence of flow pattern on heat transfer

For our smulation we chose a heat exchanger with the following characteristics: smooth
horizontal tubes with fins arranged in staggered rows, the fluids are put into service hot air and the
refrigerant R22, with inside tube was the refrigerant and outside air warm.

For thermal and hydraulic calculations, we used correlations in literature the model chosen for the
calculation of exchange coefficient is the local internal model of Kattan et al - based on the
configuration and flow coefficient for the outside method-Schmidt-chosen concern the losses we
have chosen the method of Muller-Steinhoger And Heck.

Various pieces of measures are used in the experimental part as heat gauge, thermocouple,
infrared thermometer with laser pointer to measure the wall temperature and air velocity
a comparison was made between simulation results and experimental ones, thus further

comparison concerning the global exchange coefficient with four different methods.

Keywords:

Simulation, heat exchanger model flow pattern, local exchange coefficient, flow maps.
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