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ERRATA
a)Les expressions correctes des équations 1.124, 1.128, 2.46, 2.50, et 2.53 sont:

Eq 1.124, p.57 : (PSEG). = q K3 dy Rec 08 +q-1 K4 dy3 Re 28

Eq 1128, p. 57 (qopeato = (%_ 4 Re3:6)0,5

246 .p.80:9C _ 9%C
Eq p at‘Dan’«

Eq2.50,p.81:y . [1-(Y/5)] %()% -D
Eq2.53,p.81: kKL= (k/D) (v 2/ 913

2c
Y2

b) p. 179 : au lieu de a=y=1/2 et B=y=0 ,_lfre a=y=1/2 et f=0=0

c) p. 182 : au lieu de a=y=1/2 et B=y=0, lire a=y=1/2 et f=0=0

d) p. 183 : au lieu de (45 < X.<0,60, lire 0,45< X4 < 0,60
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RESUME

Nous présentons dans cette thése 1'Analyse Exergétique, Entropique et
Economique de la Revalorisation des Effluents Thermiques Industriels a 1'aide de
systémes de Thermotransformateurs et de Frigo-Pompes a2 Absorption et de Pompes
Hybrides & Absorption-Compression.

Dans la Partie 1 nous développons l'analyse entropique et exergétique des
processus de transfert de chaleur et de matitre caractéristiques de la séparation et du
mélangeage d'un mélange binaire, ayant pour but de définir les conditions optimales de
tels systémes, qui sont les principaux éléments des machines a absorption. Nous
présentons une méthode graphique d'élaboration des bilans d'exergie et de calcul des
pertes exergétiques lors d'une séparation/mélangeage d'un mélange binaire. Sont
présentés les diagrammes exergie-concentration et exergie-enthalpie pour les couples
H30 -LiBr et NH3 - H30.

Nous identifions les conditions optimales de minimisation de la génération
d'entropie dans un échangeur de chaleur, par rapport au flux d'entropie transféré d'un
fluide a l'autre, ainsi que nous analysons I'importance relative de chaque source de
génération d'entropie lors d'une absorption/désorption. .

Dans la Partie 2 nous présentons de nouvelles configurations de structures de
promoteurs de turbulence pour des films ruisselants qui provoquent un mélangeage
transversal du film en assurant les conditions de mouillabilité film-paroi et ayant des
bonnes performances thermiques et des faibles cofits de fabrication.

L'évaluation du comportement de ces structures est faite a partir de la comparaison
de leurs coefficients de transfert de chaleur et de la production spécifique globale
d'entropie avec un tube lisse ayant la méme géométrie et sous les mémes conditions
d'opération.

Dans la Partie 3 nous présentons de nouvelles structures et des nouveaux types de
thermotransformateurs et frigo pompes pour la révalorisation des effluents thermiques
industriels. Ce sont deux systémes a absorption pure et deux systémes hybrides : &
absorption-compression mécanique et absorption-éjecto-compression.

Nous développons une méthode d'analyse exergo-économique de ces systémes
basée sur les concepts de rendement exergétique, saut thermique et coiit de production de
la chaleur ou du froid produit. Nous utilisons une fonction de valeur techno-économique
qui caractérise la performance combinée thermique et économique des systémes.

Nous présentons la série de logiciels PACA-DESIGN congue pour faire le
dimensionnement et l'optimisation des syst¢mes de thermotransformateurs et frigo-
pompes qui utilisent le couple H20- LiBr. Ces systémes sont des systémes & absorption
pure, hybride absorption-compression mécanique, hybride absorption-éjecto-
compression, hybride compression-absorption et & compression pure (compression
mécanique de vapeur d'ean).

Les performances de ces systtmes sont comparées dans des conditions
d'opération industrielles, ayant des températures de rejet thermique de 60°C 2 90°C,
températures de procédé de 130°C a 180°C (pour les thermotransformateurs) et 7°C a
12 °C (pour les frigo-pompes), et pour des puissances thermiques de 0,1 MW a 5,0 MW,
Nous identifions les syst¢mes les plus performants pour chaque type de condition
d'opération.



ABSTRACT

This Doctoral Thesis presents the Exergetic Entropic and Economic Analysis of the
Upgrading of Industrial Waste Heat by means of Pure Absorption and Hybrid
Absorption-Compression Heat Transformers and Refrigeration Systems.

In the First Part we present the entropic and the exergetic analysis of the heat and
mass transfer in separation and mixing processes of a binary mixture. This analysis aims
to identify the optimum operating conditions of the separator and the mixer of absorption
machines. We present a graphic method for developing exergy balances and calculating
exergy losses of separation/mixing of binary mixtures. We show exergy-concentration
and exergy-enthalpy diagrams for the pairs HyO-LiBr and NH3-H,0.

We identify the optimum conditions to minimize the specific entropy generation in a
heat exchanger and we analyse the relative weight of each irreversibility source during the
separation/mixing of a binary mixture.

_In the Second Part we describe new types of turbulence promoteurs for falling fims
that induce a transversal mixing effect in the film to assure good wetting conditions for
low Reynolds numbers, good heat transfer coefficients and low fabrication costs.

The performance evaluation of these structures is done by comparing their heat
transfer coefficients and global specific entropy production with the behavior of a smooth
tube with the same geometry and under the same operating conditions.

In the Third Part new types and new structures of heat transformers and
refrigeration systems for upgrading industrial waste heat are described. There are two
pure absorpiton systems and two hybrid systems : absorption-compression and
absorption-ejecto-compression.

We develop a method for doing the exergo-economic analysis of these systems
based on the concepts of exergetic efficiency, temperature difference (waste heat-process)
and the cost of the produced heat/refrigeration effect. We utilize a function of technical
economic value that characterises the thermal and economic performance of the systems.

We present the family of simulation programs called PACA-DESIGN developped
to calculate, simulate the behavior and optimize the heat transformers and refrigeration
systems that utilise the HoO-LiBr pair. They are a pure absorption, an hybrid absorption-
compression, an hybrid absorption-ejecto-compression, an hybrid compression
absorption and a pure compression (mechanical vapor-recompression).

The performances of these systems are compared for the following industrial
operating conditions : waste heat temperature 60°C to 90°C ; process temperature 130°C
to 180°C (heat transformers) and 7°C to 12°C (refrigeration systems) ; heating power :
0,1 MW to 5,0 MW. For each operating conditions we identify the most performant
system.,
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INTRODUCTION GENERALE

L'utilisation rationnelle et efficace de 'énergie dans les procédés industriels est
une contrainte de plus en plus vitale pour tous les types de sociétés industrialisées ou en
voie d'industrialisation, soit pour des raisons écologiques (disponibilité des matiéres
premiéres, pollution), soit pour des raisons économiques (coiit de fabrication,
amélioration de la performance des biens produits).

Dans plusieurs secteurs industriels importants comme le pétroleo-chimique,
I'alimentaire, textile, du papier et pate a papier les besoins d'énergie sous la forme de
chaleur, pour des niveaux de températures jusqu'a 200°C, représentent une partie
importante du total de I'énergie consommée par ces secteurs. En général, dans ces mémes
secteurs industriels on y trouve des effluents thermiques ayant des températures entre
60°C et 100°C qui normalement sont refroidis avant d'étre rejetés dans l'environnement.

Dans ce contexte la revalorisation des chaleurs résiduaires en chaleur utile pour
des procédés & 150°C - 200°CV, ainsi que pour la production de "fraicheur" & 5°C - 10°C,
(comme pour les besoins de réfrigération des industries alimentaires) est un enjeu
d'importance mondiale.

Etant donne que & partir des processus de séparation et mélangeage existant dans
les cycles dits d'absorption nous pouvons provoquer les transferts d'énergie nécessaires
pour remonter le niveau thermique d'une source de chaleur, soit pour fournir de la
chaleur & un procédé, soit pour produire un effet de réfrigération, nous nous occuperons
dans cette thése du défi de la revalorisation des effluents thermiques industriels, en ayant
pour objectif central la conception de machines & absorption et absorption-compression
capables de réaliser ces transferts de chaleur avec des performances thermodynamiques et
économiques susceptibles de viabiliser leur utilisation dans les procédés industriels.

Pour bien comprendre les conditions dans lesquelles les processus de transfert de
chaleur et matiére se déroulent lors d'une absorption/désorption, dans la Partie 1 nous
commengons par une analyse exergétique et entropique de ces processus.

Ainsi, nous établissons les bases thermodynamiques, a partir du Second Principe
de la Thermodynamique, qui permettent d'évaluer et d'optimiser la performance des
échangeurs de chaleur et matiere (absorbeur, évaporateur, désorbeur et condenseur) des
systémes de pompes & chaleur et thermotransformateurs qui opérent selon le cycle
d'absorption. Nous emploierons ici I'analyse exergétique et 'analyse entropique de fagon
complémentaire, pour identifier les sources d'irréversibilités et 1'évaluation de la
performance des processus et des échangeurs. Nous proposons une méthode graphique
d'analyse exergétique de la séparation/mélangeage qui permet la visualisation et
comparaison des phénoménes présents lors de la réalisation de ces processus.

Nous présentons des diagrammes exergétiques pour les couples H20 - LiBr et
NHj - H30, utilisés dans les recherches de I'équipe ESVE et trés répandus dans le
domaine des pompes a chaleur et frigo-pompes a absorption, ol sont montrés des
exemples de processus de séparation et absorption.

Sont définies les conditions qui minimisent la création d'entropie et le cofit
opératoire dans un échangeur de chaleur par rapport au flux de chaleur transféré. Ainsi
que nous comparons l'importance de l'effet de changement de composition d'une
solution, vis & vis des effets thermique (transfert de chaleur) et mécanique (perte de
charge) dans la génération d'entropie d'un processus d'absorption/désorption.

Dans la Partie 2 de cette thése nous présentons les résultats expérimentaux avec
des structures de promoteurs de turbulence développées pour améliorer les conditions de



transfert dans les échangeurs du type film ruisselant, employés dans nos systémes &
absorption.

Ces promoteurs de turbulence ont été développés 2 partir d'une étude de 'effet
des vagues sur les transferts dans les films ruisselants.

Les objectifs de ces promoteurs sont de minimiser la génération d'entropie lors de
I'écoulement du film et d'avoir des structures avec de faibles cofits de fabrication.

Les performances thermiques de ces structures, en termes de coefficient de
transfert de chaleur et de la génération d'entropie, sont comparés avec les résultats
obtenus pour un tube lisse, pour identifier les structures les moins irréversibles.

Dans la Partie 3 sont présentés des nouvelles structures et nouveaux types de
thermotransformateurs et frigo-pompes pour la révalorisation des chaleurs résiduaires.
Nous présentons quatre types de systémes, soit deux 4 absorption pure et deux hybrides
a absorption-compression mécanique et absorption-éjecto-compression.

Nous développons aussi une méthode d'analyse exergo-économique de ces
systémes basée, sur les concepts de rendement exergétiques, saut thermique et cofit de
production de la chaleur ou du froid produit. Nous introduisions le concept d'une
fonction de valeur technico-économique qui caractérise la performance combinée
thermique et économique des systémes analysés.

Ensuite nous analysons le comportement des systémes présentés dans des
conditions industrielles d'opération ayant des températures de rejet de 60°C - 90°C,
températures de procédé de 130°C - 180°C (pour les thermotransformateurs) et de 7°C -
12°C (pour les frigo pompes) et des puissances de 0,1 MW & 5,0 MW,

Pour chaque condition d'opération et pour chaque type de systéme, nous
identifions la configuration optimale du syst¢me (températures, compositions) a partir du
calcul de 1a fonction de valeur technico-économique (sa maximisation). Les systemes de
thermotransformateurs optimums sont ensuite comparés entre eux et avec deux types de
systémes classiques : la recompression mécanique de vapeur et le systéme hybride
compression-absorption. Les systémes de frigo-pompes optimums sont comparés avec
un systeme a réfrigération 2 compression qui emploie le R-22.

L'analyse et la comparaison thermodynamique, technique et économique de tous
ces systemes est faite avec 'aide d'une famille de logiciels appelée PACA-DESIGN qui
permet de réaliser le dimensionnement et l'optimisation de tous les systémes : &
absorption pure, & compression pure, 2 absorption-compression-mécanique, 2
compression-éjecto-compression et a compression-absorption, développés dans cette
thése. Ces systémes utilisent le couple H20-LiBr pour les systémes a absorption et
absorption-compression et l'eau pour les systémes & recompression mécanique de
vapeur.

Nous allons donc analyser toute une famille de systémes, en allant d'un systéme 2
absorption pure jusqu'un systtme & compression pure, en passant par les possibles
systeémes hybrides et en identifiant, pour chaque condition d'opération, les syst¢mes les
plus performants.

Ainsi dans cette thése, nous partons de l'analyse exergétique et entropique des
processus de transfert de chaleur et matiére, qui nous fournissent les bases
thermodynamiques pour le développement des séparateurs et mélangeurs, nous
développons des promoteurs de turbulence qui minimisent les irréversibilités des
échanges et peuvent étre fabriqués avec des faibles cofits, et nous proposons des
nouveaux systémes de thermotransformateurs et frigo-pompes pour la révalorisation des
chaleurs résiduaires industrielles.
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NOMENCLATURE

SYMBOLES LATINS

A

AA

o

r-q N w Qo o

8

=

: Aire d'une surface (m2) ; affinité chimique (J.mol-1)
: Défini par I'équation 1.59 (kJ/kg-!)

: Concentration (mol.m-3)

: Exergie (J)

: Exergie spécifique (J.kg-1) |

: Force extérieure spécifique (N.kg-1)

: Energie libre de Gibbs (kJ.kg'1)

: Accélération gravitationelle (m.s-2)

: Enthalpie (J)

: Enthalpie spécifique (J.kg 1) ; coefficient de transfert de chaleur

(W.m-2.K-1)

: Flux d'entropie (J.K-1.m-2)

: Conductivité thermique ( W.m-1.K-1)
: Constante

: Longueur (m)

: Débit massique (kg.s'1)

: Masse moléculaire (kg/mol)

: Nombre de moles de l'espece i

: Pression (Pa)

: Périmétre (m)

: Nombre de Prandtl

: Chaleur (J) ; flux de chaleur (W)



AR
Re

€

<

: flux de chaleur spécifique (W.kg'1) ; flux de chaleur par unité de surface

(W.m2)

: Constante (J.mol-1.K-1)

: Défini par l'équation 1.61 (kJ.kg-1)
: Nombre de Reynolds

: Entropie (J.K-1)

: Entropie spécifique (J.kg-1.K-1) ; taux local de production d'entropie

(J.m2K-D

: Température (K,°C)

: Temps (s)

: Energie interne (J)

: Energie interne spécifique (J.kg'1)

: Volume (m3)

: vitesse (m.s-1), valeur

: Travail (J), puissance (W)

: Travail/puissance spécifique (J.m2,W.m2)
: Concentration massique (kg.kg-!mel)

: défini par I'équation 1.40



SYMBOLES GRECS

5,A : Variation

Y : Coefficient d'activité

€ : Efficacité exergétique

TNex : Rendement exergétique

0 : Facteur de Carnot

Hi : Potentiel chimique de l'espéce i (J.mol'1)
w : Viscosité dynamique (kg.m"1.s-1)
v : Viscosité cinématique (m2.s-1)

Vi : Coefficient stoechiométrique

P : masse spécifique (kg.m-3)

c : Source d'entropie (J.K-1.m"3)

) : Fonction dissipation (s-2)

INDICES SUPERIEUR

- : Vecteur

—_— : Moyenne

! : Fluide froid

INDICES INFERIEURS

a : Alimentation, absorbeur

abs : Absorbeur

Ao : Condition de référence pour la substance A
ab : Absorption

ap : Absorbeur c6té caloporteur



b : Bouilleur

be : Bouilleur entrée

bs : bouilleur sortie

Bo : Condition de référence pour la substance B
c : Chimique, condenseur, concentrée, caloporteur
ce : Condenseur entrée

cs : Condenseur sortie

cd : Condenseur

calo : Caloporteur

cc : Changement de composition‘

ct : Changement de température ; créée thermique
cm : Créée mécanique

det : Détruite

de " : Désorbeur

d : Diluée, dissipée

e : Echange, évaporateur, entrée

env : Environnement

ech : Echangeur

éc : Evaporateur coté caloporteur

éco : Economique

év : Evaporateur

f : Film, fluide

fp : Fluide-paroi

glob : Globale

i : Irréversible

ir : irréversible

M,m : Mélange, mécanique

mel : Mélangeur



min : Minimum

Mo : Condition de référence pour le mélange M

o : Référence exergétique, environnement

opt : Optimum

op : Opératoire

P : Pauvre, procédé, paroi

Pe : Procédé entrée

ps : Procédé sortie

pf : Paroi-fluide

q : Chaleur

r : Riche, rejet

) (2 : Rejet entrée

TS : Rejet sortie

st : Entropie totale

s : Transfert de chaleur et diffusion, sortie, solution, solvant
sys : Systéme

sep : Séparation, séparateur

sp : solution-paroi

t : Thermique

tot : Totale

\ : Vapeur

Vs : Dans la solution

ABREVIATIONS

PSET : Production spécifique d'entropie d'origine thermique
PSEM : Production spécifique d'entropie d'origine mécanique
PSEG : Production spécifique d'entropie globale

CPET : Cofit spécifique de production d'entropie thermique
CPEM : Cofit spécifique de production d'entropie mécanique
CPEG : Coiit spécifique de production d'entropie globale
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1.1. - INTRODUCTION

Nous développerons dans cette Partie 'analyse entropique et exergétique des
processus de transfert de chaleur et de matiére, ayant pour objectif 1'établissement des
bases thermodynamiques pour évaluer et optimiser la performance des échangeurs de
chaleur et matiére tels que les séparateurs et mélangeurs des systémes de pompes a
chaleur et thermotransformateurs qui opérent selon le cycle d'absorption.

C'est seulement 2 partir de l'optique du Deuxiéme Principe de la Thermodynamique
que nous pouvons mesurer la qualité des transferts d'énergie. Dire qu'une turbine est plus
performante qu'une autre, selon le Deuxiéme Principe, revient a dire qu'elle fournit plus
de travail pour un méme rapport de pressions entrée-sortie. Dire qu'un échangeur de
chaleur est plus performant qu'un autre équivaut & dire qu'il peut augmenter la température
du fluide froid a une valeur plus élevée pour un méme débit massique.

Donc, I'utilisation des concepts comme entropie et exergie est fondamentale pour
pouvoir bien connaitre le comportement thermodynamique des systémes énergétiques,
ainsi que les optimiser. Nous les utiliserons d'une fagon complémentaire, en fonction des
besoins spécifiques de notre analyse : identification des sources d'irréversibilités,
représentation graphique d'un procédé, évaluation de sa performance, etc.

Ainsi nous commencerons par identifier les sources de production d'entropie a partir
des bilans de mati¢re, énergie et entropie. Nous introduirons alors le bilan d'exergie, qui
sera analysé en détail pour les processus de séparation et mélangeage.

Nous proposerons ensuite trois types de diagrammes exergétiques pour représenter
les processus de transfert de chaleur et matiere, et nous discuterons la définition de 1'état
de référence pour le calcul de l'exergie d'un mélange binaire. Seront présentés des
exemples de diagrammes exergétiques pour les couples HyO-LiBr et NH3-H30, ainsi que
I'analyse de quelques processus sur ces diagrammes.

Avec ces €léments nous définirons les conditions pour évaluer la performance
exergétique des séparateurs et mélangeurs des systémes de pompes a chaleur et
thermotransformateurs qui opérent selon le cycle d'absorption.

Finalement nous ferons l'analyse entropique des échangeurs de chaleur avec le but
d'identifier les conditions d'opération qui minimisent la production d'entropie et le cofit
opératoire, ainsi que l'analyse entropique d'un échangeur de chaleur et matiére
(séparateur/mélangeur) ayant pour objectif 1'identification de l'importance de chaque
source d'irréversibilité sur la production globale d'entropie lors d'un processus
d'absorption/désorption.
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1.2. - PRINCIPES FONDAMENTAUX
1.2.1 - Principe de I'Augmentation de I'Entropie

Le Deuxi¢me Principe de la thermodynamique a introduit le concept de "non
conservation" dans l'analyse des processus de transformation de I'énergie.

Le concept d'évolution qui est classique dans l'analyse de plusieurs phénomenes de
la nature, comme par exemple la séquence naissance-développement-mort caractéristique
des €tres vivants, est encore aujourd'hui utilisée de fagon restrictive par les ingénieurs.
On est plutdt attaché aux concepts de conservation. Ainsi on utilise les lois de conservation
de la matitre, de I'énergie, les bilans financiers, etc.

- Clest au travers de la fonction d'état entropie (8), qui signifie en grec évolution (1),
que l'on peut analyser les transformations irréversibles des processus de la nature,

Considérons un syst¢me fermé (qui n'échange pas de matit¢re avec le monde
extérieur) schématis€ sur la Figure 1.1, & température T qui fournit une quantité de chaleur

8Q & I'environnement a To

6Q

ENVIRONNEMENT T,

Figure 1.1 - Echange de Chaleur avec I'Environnement

La variation d'entropie du systme est :

dssysziér‘g— (L.1)

La variation d'entropie de l'environnement est :

dS ey =2 (1.2)

et la variation tqtalc d'entropie, systéme + environnement, c'est-a-dire la variation
d'entropie de 1'Univers est :
12



Ti
(@St = ASsys + dSeny 2 o2 (1- 1) (1.3)

Donc la variation totale d'entropie de 1'Univers est positive ou, pour des processus
réversibles, elle est nulle. Ainsi c'est & travers du concept de processus réversible que
nous pouvons parler de conservation d'entropie. Par contre le fait que l'entropie de
I'Univers est toujours croissante, montre la direction d'évolution des processus. On peut
donc parler de "passé"” et de "présent”.

Pour un systéme isolé,qui n'a pas d'interactions avec l'environnement, I'équation
1.3 devient:

dSsys2 O (1.4)

Ceci montre que l'entropie d'un systéme fermé ne peut varier que pour deux raisons
: par suite d'un apport/réduction d'entropie venant de l'environnement 2 travers un
échange de chaleur (dSe), ou bien par suite d'une production d'entropie au sein du
systéme a cause des processus irréversibles (dS;). Donc on peut écrire :

dSsys = dSe + dSi (1.5)

avec
dSc=§-,19- (1.6)

Nous constatons donc que pour tous les systémes le terme dS; est toujours positif et
que ce terme 13 peut étre utilisé comme une propriété susceptible de mesurer le temps
écoulé lors d'un processus subi par le systéme, car la création d'entropie est, ainsi comme
le temps, toujours croissante (1.2) et c'est elle qui caractérise 'évolution irréversible d'un
systeme. Donc on pourrait €tablir une échelle de temps entropique comme proposé par
Prigogine (1).

L'analyse entropique des systémes ouverts requiert la considération des flux de
matiére a travers le systéme. Ainsi le bilan entropique devient :

ASsys =3 243 Se- 3 S5+ AS; 1.7
[ s

Dans ce cas la variation d'entropie du systéme est aussi influencée par les flux de
matiére qui traversent le syst¢éme. C'est le cas typique des processus industriels et
biologiques (3).

Une derniére remarque sur le principe d'augmentation d'entropie consiste a dire que
l'accroissement de 'entropie d'un systéme provoque toujours une augmentation de son
désordre. Ainsi quand on passe de I'eau congelée a la vapeur d'eau on passe par des états
thermodynamiques qui ont des entropies croissantes et cela s'explique par le degré
d'agitation moléculaire de chaque phase. De méme la polymérisation et les liaisons
croisées de macromolécules accroissent 'ordre de la structure moléculaire et diminuent
I'entropie (3).

1.2.2 - Les sources d'irréversibilités
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Nous allons identifier les processus qui sont a l'origine de la création irréversible
d'entropie.

Considérons donc un systéme composé par k substances différentes. Son énergie
interne (U) peut étre prise comme (4) :

U = U (§,V,ny,n3,...,nx) (1.8)
et donc
ou ou k au
dU =(Z)V,ni dS + C)S,nidV + 3 ()8, V,njdn; (1.9)
oS oV i=1 onj

Les deux premigres dérivées partielles, évaluées pour des conditions de composition
constante, donnent :

Gvai=T | (1.10)
U

Qi = - 1.11
S i =P (L.11)

Et pour la troisi¢tme nous avons la définition du potentiel chimique pj comme
proposé par W. Gibbs :

ouU
Hi= ("’;_’)S,V,nj (1.12)
i

Ainsi I'€quation 1.9 devient :

dU =TdS - pdV + ¥ pidn; (1.13)
1
Cette équation peut €tre écrite en utilisant la variation d'enthalpie (dH). Ainsi la
variation d'entropie s'écrit :

dH V 1
dS=—T—°-’T-dp-:f§i:uidni (1.19)

Revenons maintenant au bilan d'entropie (eq. 1.7) et écrivons-le pour une région de

volume V délimité par une surface d'aire A placée dans un champs de vitesse 7 Donc

dSy _dS, , ds;

da - T d (1.15)
avec

ds -

‘af= - JA Jst- E.Z (1.16)
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dS, JdeV (1.17)

T . . . .
ol jg est le flux total d'entropie & travers A et ¢ est la source d'entropie (5).
Le flux total d'entropie est composé des termes dus aux flux d'entropie associés aux
flux de matiére, au transfert de chaleur et aux effets de diffusion :

= o
Jst=psVv +Js (1.18)

oll :1_: englobe les flux résultants du transfert de chaleur et de la diffusion.

Ainsi le bilan d'entropie sous la forme différentielle est :

d -
-p—ld-{-s-':-v‘.]sl‘*.o (1.19)

La variation d'entropie est donc explicitée en termes de température, pression, masse
spécifique et composition avec 1'aide de 1'équation (1.13) avec des grandeurs intensives :

ds _du d(l/P) Yu dc,
l

Ta=a*P (1.20)
Ainsi en considérant les références (5,6,7) :

- le bilan de matiére différentiel est :

d -

'El%":'pV.v (1.21)

- le bilan barycentrique du constituant i, en supposant que le systéme soit le si¢ge de
réactions chimiques est :

..-)
P %% =- V(pi vj) + L vjj.m; (1.22)

ol vjj.mj est la masse du constituant i produite dans la réaction j, par unité de volume et
de temps ;

- le bilan d'énergie spécifique
- - -
pdt—-V.q Sp (V.Y + o+ (pi vi). Fi (1.23)
avec:

q =-kVT

¢ = fonction de dissipation visqueuse (pour un fluide newtonian)
15



Fj = force extérieure agissant sur le constituant i

I'équation 1.20 devient donc :

d 1 —» k - 1 -
PE%""V'T[q -iglui Pivl-75 q.VT

1 k
‘T2 Pivi T.VED - Fil +t o+ szAJ (1.24)
1::
avee
n
Aj=- 3 Viji= affinité chimique (1.25)
1=

r = nombre de réactions chimiques
n = nombre de constituants qui participent & la réaction j

En comparant 'équation 1.24 avec 1.18 et 1.19 nous avons :
2_1=- -
s =gla - Zupi(pi vl (1.26)

et la source d'entropie est donnée par :

1 1
'I-_'z( TZ(P:VxVPh) TE 8i (Ple VT)+T ¢+szJAJ

(1.27)

Ainsi les sources d'entropie sont provoquées par le transfert thermique, la diffusion,
le couplage transfert thermique-diffusion, la dissipation d'énergie mécanique et les
réactions chimiques. En bref nous pourrions synthétiser en disant que la production
irréversible d'entropie résulte de la non-uniformité des paramétres intensifs, de la
dissipation d'énergie mécanique et de la présence de réactions chimiques (5).

1.2.3 - Le Bilan d'’Exergie

Considérons un systéme ouvert qui subit des interactions du type travail et chaleur
avec son voisinage, comme montré sur la Figure 1.2.
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Figure 1.2. Représentation du Systéme Ouvert.

Le bilan d'énergie pour le systéme s'écrit (avec W>O pour le travail réalis€ par le
syst¢me et Q>0 pour la chaleur regue par le systéme et les flux positifs pour les sections
de sortie) :

n m r t
%Qj - );‘.Wi = Ellei - ZHei (1.28)

oil les termes relatifs aux autres formes d'énergie (cinétique potentielle etc) ont été négligés
ainsi que le processus se déroule en régime permanent. On suppose qu'il y a : n échanges
de chaleur, m interactions de travail, t flux d'entrée et r de sortie.

Le bilan d'entropie avec les mémes hypothéses que citées auparavant devient :
n g T t
P> T+ ASje = ,Elssi - ,ZISei (1.29)
1= 1=

i=

En multipliant 1'équation 1.29 par -T, (température de I'environnement) et en
l'additionnant 2 1.28 nous obtenons :

b o 1 T t n T m
THsi- YHei- To( ISsi- TSse) = T[Qi(1-7D] - TWi- ToASir (1.30)
i=1 i=1 1 1 i=1 1 =]

i= i=

L'équation 1.30 est le bilan d'exergie appliqué au systéme ouvert considéré et est
formée par les composants suivants :
T t
S Exgi - }_‘,}E‘,xei = (exergie associée au transfert de chaleur) + (exergie pure =
i=1 i=
travail) - (exergie détruite)

Rappelons que I'exergie associée 2 la matiere est définie comme :
17



Ex = H-Ho-To (S-So) (1.30bis)

et correspond au travail réversible que cette quantité de matiére produirait si elle subissait
des interactions avec l'environnement & To, en partant de son état thermodynamique
originel et en allant jusqu'a I'équilibre complet avec l'environnement, c'est-a-dire, en
atteignant I'équilibre thermique, mécanique et chimique avec l'environnement.

Soulignons que l'exergie est une propriété thermodynamique qui est fonction de
deux états : celui de la matitre a I'état considéré et celui de I'environnement.

Comme dans la bibliographie dédiée & I'analyse exergétique, il y a différentes fagons

d'appeler les formes d'exergie [Kotas (6), Szargut (7), Le Goff (8)]. Nous proposons les
nomenclatures suivants :

L'exergie thermique est le travail réversible qu'on pourrait obtenir, avec une quantité
de chaleur Q, si I'on disposait d'une machine thermique opérant entre la température T (de
la source de chaleur) et T,

L'exergie chimique est le travail réversible qu'on pourrait obtenir & partir d'un
processus de mélangeage de constituants initialement séparés & Ty, Po, ce mélangeage
pouvant éventuellement donner lieu & une réaction chimique. Donc :

- exergie d'origine thermique (Exq) = exergie associée 2 un transfert de chaleur

- exergie d'origine chimique (Ex¢) = exergie associée aux variations de I'énergie

libre de Gibbs avec la composition (le potentiel chimique p) caractéristique des réactions
chimiques et des processus de séparation et mélangeage.

18



1.3.- ANALYSE ENTROPIQUE ET EXERGETIQUE DES PROCESSUS DE
SEPARATION ET MELANGEAGE

1.3.1 - Entropie et Exergie d'un Mélange
Considérons deux corps purs A et B initialement & P et T qui sont mélangés. Le

rlnglange binaire résultant, sera représenté par M, sur les diagrammes h-x et s-x de la figure

ht 44
" A
A
AH,, M B | .- aSu M
i
| |
H > 1
. Xu | Xm
Figure 1.3 - Mélangeage Isobare et Isotherme de Deux Corps Purs.
Les bilans d'énergie et d'entropie du processus fournissent :
hm = xaha + xghp + AHM (1.31)
SM = XASA + XBSB + ASM (1.32)
avec
AHpy = gMm (chaleur transférée durant le mélangeage par unité de masse de M)
Asm =3+ Sy = 2N 4 ASy (1.33)
T T
et
ASir = -R [xaln (YAXA) + xBln (YBXB)] (1.34)
Donc sp peut €tre écrite comme :
AHpm
SM =XASA + XBSB + 7 - R [xaln (yaxa) + xgIn (yBxB)] (1.35)
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AHpm et AS) sont appelées respectivement, enthalpie et entropie d'excés et dans
ASMmil y a les effets de transfert de chaleur et de changement de composition.

La Figure 1.4 schématise un tel processus de mélangeage.

Q
o gl &8 [Co

Q Exc = AHm-Jo ° ©

Q Q To ASm o

ETAT FINAL MELANGE avec ETAT INITIAL DISSOCIE
INTERACTION des PARTICULES et SEPARE

Figure 1.4 - Le Processus de Mélangeage.

Occupons nous maintenant du bilan d'exergie. Il fournit :

AHpy - To (AHM/T - R [xaln (YaxA) + xBln (Y8xB)]

= AHM (1 - To/T) - Exdet (1.36)
Donc:
Exget = - ToR [xaln (Yaxa) + xpln (YsxB)] (1.37)

Pour un mélange idéal nous avons :
AHp = O (e point M est sur la droite AB du diagramme h-x).
ASM =R [xalnxa + xglnxg]

c'est-a-dire ya=v8 = 1.

Nous constatons aisément que dans les conditions idéales d'un mélangeage (T, P
constantes pour les composants et le mélange résultant) l'irréversibilité du processus a
pour origine le changement de composition. Nous pouvons aussi associer au mélangeage
une quantité d'exergie qui est, en effet, I'exergie d'origine chimique :

Ex; = AHM - To ASpm (1.38)

1.3.2 - Bilan d'Exergie de la Séparation/Mélangeage
20



une phase appauvrie en A.

avec

La Figure 1.5 montre le schéma d'un séparateur qui traite un mélange binaire d'un
corps A trés volatil et d'un corps B peu volatil, et qui produit une phase enrichie en A et

Le bouilleur regoit le flux de chaleur Qp d'un fluide caloporteur qui entre & Tpe et
sort A Ths, Le condenseur céde un flux Qc & un autre fluide qui entre a Tee et sort & Tcs.

MELANGE .
d'ALTMENTATION
(a)

i

PHASE PAUVRE (p) 'PHASE RICHE (r)

Figure 1.5 - La Séparation d'un Mélange Binaire

Le bilan d'exergie de cette opération par unité de masse du mélange d'alimentation et
en négligeant les pertes de charge dans les échangeurs s'écrit :

qb Bb - qc Oc = yexy + (1-Y) exp - €xa + Exget (1.39)

~Mr _Xa-Xp
y ma Xr-Xp

éb= 1- Toffb
8. =1- To/T,

T, =Tbe-Tbs
b = in The
(Tbs)

. =Tes-Tee
T Indss
1n(zS)
(*

(1.40)

(1.41)
(1.42)

(1.43)

(1.44)

Appelons exergie spécifique de séparation, (Aex) sep, la grandeur :

(ACX)sep = yeXr + (1 - y) cxP - CXa

(1.45)

Ce terme est formé comme analysé auparavant, de deux parties :
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- une composante due 2 1a différence de composition entre les phases entrante et
sortante

- une composante due 2 la différence de température des phases entrante et sortante.

Appelons la premitre composante l'exergie spécifique de changement de
composition isotherme, Aexcc, et exergie spécifique de changement de température, Aex.
Ainsi Aexgep peut étre écrite comme :

(ACX)sep = (ACX)cc + (ACX)c[ (1.46)

Cette expression apparait clairement sur un diagramme oi I'exergie spécifique (en kJ
par kg de mélange) est portée en fonction de la composition pour une opération de
séparation isobare (Figure 1.6).

Les points (P) (R) (A) représentent respectivement les phases pauvre, riche et
mélange d'alimentation.

Les points (P') et (R'") représentent les phases pauvre et riche supposées ramenées a
la température T, de 'alimentation.

L'exergie de changement de composition isotherme est :

(AGX)CC = yeXp' + (l‘y) CXr' - €Xa (1.47)

L'exergie de changement de température est :

(AeX)ct = (1 - y) (CXP' - CXp) + (CXr' - er) (1.48)

Ex (kJ/kg)
A

Figure 1.6 Diagramme exergie-composition
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Aexgep peut €tre représentée en termes des enthalpies et entropies des trois mélanges

(Aex)sep =[y he+ (1 - y) hp - hal - To [y sy + (1 - y) sp - sal (1.49)

Ainsi nous avons deux nouvelles grandeurs, & savoir, l'enthalpie de séparation,
(Ah)gep, et I'entropie de séparation, (As)sep, définies comme suit :

(Ah)sep=y he+(1-y)hp-hy (1.50)

(As)sep=y sr+(1-y) sr-5, (1.51)
donc :

(ACX)sep = (Ah)sep -To (AS)sep . a (1.52)

Considérons deux cas particuliers :

a) P et R sont des corps purs, A est un mélange idéal et P, R et A sont aux mémes p
et T. Ainsi :

(Ah)sep=0 et (As)sep ="ASMm

Pour cette condition nous trouvons le travail minimal de séparation isotherme 2 To :
(Aex)sep = Wmim = - R To [x3 In xa + (1 - x3) In (1 - x3)]

b) P et R sont des corps purs et la séparation est adiabatique.

Donc

(Ah)sep = 0 et (Aex)sep = - To (As)sep comme montré sur la Figure 1.7
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L4
P
A p)sep
M R
0 XM

Figure 1.7 - L'Entropie de Séparation

Le raisonnement qui vient d'étre développé peut étre utilisé dans son intégrité
pour les processus de mélangeage.

1.3.3 - Représentation Graphique des Bilans d'Exergie et des Pertes d'Exergie

1.3.3.1 - Introduction

Nous allons décrire ensuite trois types de représentation graphique des bilans
d'exergie pour les processus de séparation/mélangeage des mélanges binaires, & savoir :

une extension du diagramme : facteur de Carnot (6)-enthalpie, un diagramme exergie-
composition et un diagramme exergie-enthalpie.

L'importance de ces diagrammes est triple :
- servir comme source de données thermodynamiques,
- montrer I'évolution des processus de séparation/mélangeage

- permettre la réalisation des bilans d'exergie et l'identification des pertes
exergétiques.

1.3.3.2 - Le diagramme facteur de Carnot-enthalpie

Ce type de diagramme a €t€ utilisé pour la représentation de la création d'entropie et
1a destruction d'exergie dans les processus de transfert de chaleur par plusieurs auteurs

[Thring (9), Niida (10), Le Goff (8)].

La Figure 1.8 montre un tel diagramme ol le facteur de Camnot est porté en fonction
de la quantité de chaleur transférée. L'aire de la surface comprise sous la courbe allant de

03 a 67 est 'exergie fournie par le fluide chaud ainsi que I'aire de la surface comprise
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entre 03 et 84 est I'exergie regue par le fluide froid. L'exergie détruite est donnée par l'aire
de la surface comprise entre les deux courbes.

11 est clair que dans ce type de représentation on ne peut pas calculer les effets de
perte de charge n, si il y avait des changements de composition, la partie due 2 l'exergie

chimique, car le calcul de l'aire sous les courbes 6 - Q n'est fait que & partir des

températures :
dBx = (1 - 1) CpdT (1.53)

En outre, on n'évalue que l'exergie thermique.

~1_JTo
A0 =13

\.
Ex det ——>1©:

"'64

SN

n Q N

Figure 1.8 - Transfert d'exergie thermique entre un fluide chaud (8;—6,) et
un fluide froid (63—864)

Malgré ses limitations ce type de diagramme peut étre utilisé pour montrer d'une
fagon indirecte les exergies du changement de température et composition lors d'un
processus de s€paration, comme schématisé sur la Figure 1.9.
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. Figure 1.9 - Bilan d'’Exergie dans un Séparateur

L'exergie détruite & cause du gradient thermique 2 travers le bouilleur est représentée
par l'aire de la surface comprise entre la courbe du fluide chaud donneur Bpe By et la

température ;, de la surface liquide/vapeur en cours d'évaporation. De méme, l'exergie
détruite dans le gradient thermique 3 travers le condenseur est représentée par l'aire de la

surface comprise entre la courbe du fluide froid receveur 6 O¢s et 1a température 6; de la
surface liquide vapeur en cours de condensation.

L'aire complémentaire représente donc la diminution totale d'exergie thermique dans

le séparateur lui-méme donnée par le bilan d'exergie. Dans cette aire, on peut représenter 3
termes :

- la variation d'exergie due seulement 2 la différence de composition, Aexge

- la variation d'exergie due 2 la différence de température, Aexcy

- I'exergie détruite dans le processus irréversible de transfert simultané de chaleur et
matiére.

Ces trois termes sont calculés & partir des équations 1.47 et 1.48 et du bilan

d'exergie (eq. 1.39). Ce calcul requiert la connaissance des enthalpies et entropies de
chaque état du séparateur.
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Ainsi la détermination des effets simultanés de transfert de chaleur et de matiére n'est
pas faite & partir des données du diagramme, mais nécessite d'autres données (enthalpie et
entropie du mélange) pour faire son calcul. )

1.3.3.3 - Le diagramme exergie-concentration
Considérons un mélangeur qui opére avec deux films ruisselants qui se font

face, un de la solution absorbante et I'autre du solvant, comme montré sur la Figure 1.10,
ol sont données les grandeurs d'entrée et sortie du mélangeur.

M., Xc, he M;, hg
Tps . Tes

< \ | >
( ! z
1 ! ,'

Fe ] & VR]Ee

‘, MsaTs’ V(
\“ | 1

Tpe - . TCE
lMd:X(hhd

T4

Figure 1.10 - Schéma d'un Mélangeur & Film Ruisselant

Imaginons que nous disposons d'un diagramme exergie spécifique-concentration
pour le couple utilisé. Prenons l'isobare P sur laquelle se déroule le processus
d'absorption a l'interface du film de solution absorbante, comme illustré sur la Figure

111
ex d
v

Figure 1.11 - Diagramme Exergie-Concentration
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Les points S et V indiquent les états du solvant 2 l'entrée et 2 la sortie de
I'évaporateur. C et D représentent les états d'entrée et sortie de la solution. Remarquons
que nous supposons que le solvant est une substance pure, comme par exemple I'eau pour
le couple H2O-LiBr.

Le bilan d'exergie pour le mélangeur est :

M exc + Mg exs + Qe Bec = Mg exd + Qa Bap + (AExir)giob (1.54)

Pour I'évaporateur nous avons :

MS €xg + Qe éec = MS exy + (AExir)evap (1.55)

Pour l'absorbeur :

M_ exc + Mg exy = Mg exd + Qa 8ap + (AExir)abs (1.56)

Soulignons que dans ces équations nous négligeons la perte de charge dans les
¢échangeurs des caloporteurs de 1'évaporateur et de I'absorbeur. Ainsi (AExir)evap est due
aux gradients thermiques de I'évaporateur tandis que (AExjr)abs €nglobe les irréversibilités

dues au transfert simultané de chaleur et mati¢re (gradients thermiques, de concentration et
les deux effets couplés).

Regardons donc comment ces équations peuvent étre représentées sur le diagramme
ex - Xx. Commengons par I'évaporateur :

Xy~ €xg = VS

donc

75 = Qe Oec -&Exir)evap (1.57)
s

Supposons ensuite que notre processus d'absorption soit adiabatique et sans
irréversibilités. Dans ce cas la solution diluée serait caractérisée par le point A :

MC (2.9 + MS CXy

exA Mp (1.58)
Le segment AD est donc :

— é AEx:
(AA) = AD =exp - exp = Qa Oap -;\/I(D Exir)abs (1.59)

L'emploi d'une analyse analogue a celle qui vient d'étre utilisée pour I'absorbeur &
I'ensemble du mélangeur nous ameéne au point R :
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MS €xg + MC €Xxc

exy = Mp (1.60)
Le segment RD fournit :
(AR) = RD = exg - exp =222~ Qe 8ec | (AExingiob (1.61)

Mp Mp

Finalement le segment AR donne :

AR = exp-exg = QeBec - ﬁfxir)evap (1.62)

Nous constatons donc que a partir des mesures des segments AD, AR et RD (aussi

bien que VS), il est possible d'obtenir, avec l'aide d'un diagramme de Ponchon pour
calculer les chaleurs échangées, les composantes du bilan d'exergie ainsi que les
irréversibilités du processus de mélangeage.

Observons que durant I'absorption et la désorption isobares, il n'est pas possible de
faire la séparation entre les pertes dues aux gradients thermiques et de concentration car les
deux phénomenes sont couplés.

1.3.3.4 - Le diagramme exergie-enthalpie

Analysons maintenant un diagramme exergie-enthalpie comme illustré sur la Figure
1.12, avec les mémes processus que ceux décrits pour le diagramme exergie-
concentration. Tout d'abord remarquons que sur une isobare du diagramme ex - h nous
avons :

aex as
Yo =1 - To (— 1.63
(ah p = o (ah)P ( )

Ce terme peut étre considéré comme un type de facteur de Carnot d'un mélange
binaire et 1'analyse de son comportement peut €tre utile dans la détermination des
conditions optimales d'opération d'un mélangeur/séparateur. Ainsi pour un mélangeur

nous devons chercher la région oli (dex/dh)p, atteint ses valeurs maximales pour maximiser
'exergie fournie par l'absorbeur.
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Figure 1.12 - Diagramme Exergie-Enthalpie

Les équations 1.57, 1.59, 1.61 et 1.62 sont ici directement applicables avec le grand
avantage que le calcul des chaleurs échangées est fait aisément avec I'aide de 'axe des h :

Qe = Mg (hy - hg) (1.64)
Qa = Mche + Myhy - Mphp (1.65)

Soulignons donc la grande facilité d'emploi de ce diagramme qui réunit les
diagrammes ex-x et h-x, en rassemblant toutes les données importantes pour la réalisation
de I'analyse exergétique.

1.3.3.5 - La construction des diagrammes exergétiques et 1'état de référence

Pour construire les diagrammes ex-x et ex-h, il est nécessaire de définir un état de
référence pour pouvoir calculer la valeur de I'exergie associée 2 un état thermodynamique
quelconque par rapport & 1'état de référence choisi.

Le fait de travailler avec des solutions binaires qui subissent des processus de
changement de composition nous oblige 2 spécifier les conditions de I'équilibre chimique
dans les conditions de référence.

Comme nos systémes de pompes & chaleur travaillent en circuit fermé, c'est -a-dire
qu'il n'y a pas des pertes d'exergie sous forme de flux d'exergie qui sortent du systéme,
nous n'avons pas besoin d'établir les compositions standard des composants des
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mélanges qui sont en équilibre avec l'environnement comme fait par Szargut (7, 11, 12).
Donc nous allons proposer une méthode de calcul de l'exergie d'un mélange qui définie
I'état de référence a partir de Ty, po et des compositions d'équilibre du mélange a T et po,

Considérons donc un mélange dans 1'état Ty, pM, xM. Prenons comme
compositions de référence x=0 et x=1, c'est-a-dire que nous imaginons que le mélange M
subit d'abord une transformation 2 titre constant jusqu'a l'isotherme To, puis une
séparation isotherme compléte (x=0 et x=1) des deux composants et ensuite une
gansforlma;ion de chaque composant pour atteindre la pression po, comme montré sur la

igure 1.13.

ha

reference

Figure 1.13 - L'Exergie d'un Mélange Binaire

Nous pouvons associer & la séquence de processus décrite un processus de
séparation du mélange M qui entre dans le séparateur a xp, TM, pM et sort séparé
complétement & x=0, Ty, po et x=1, Ty, po, comme montré sur la Figure 1.14.

L'exergie de séparation du mélange M est, en effet, son exergie puisque les
composants A et B sortent en équilibre avec les conditions de référence. Donc le calcul de

Aexgep fournit exy :
exM = hM - [(I‘XM) hAo + xMhBo] - TQ [SM - (I-XM) SAo+ xMSBO] (1.66)
L'enthalpie et I'entropie de référence du mélange M sont définies comme suit :
hmo = (1-x)g) hao + X)4hBo (1.67)

SMo = (1-X)q) SAo + X)fSBo (1.68)

On constate aisément que dans le cas particulier du calcul de I'exergie d'un des deux
corps purs (xM=0 ou xp=1) nous trouvons :
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hMo = hao ou hMo = hBo
SMo = SAp OU SMo = SBo

Etudions maintenant le cas ol il existe un mélange en équilibre a po, To, cOmme
c'est le cas pour le couple NH3-H20. Appelons cette composition xo. Ainsi nous
admettons que les sorties du séparateur sont xo et la deuxieéme est & x=1 ou bien & x=0.
Remarquons que dans ce cas, en fonction de la composition de M on n'a pas une
deuxi®me sortie mais une deuxi¢me entrée, comme dans un mélangeur pour pouvoir avoir
une sortie  xo. La Figure 1.14 représente cette procédure de calcul de I'exergie.

e
/

e

To, po. X=0 X=1,To,po

-t M od
1 Tr P ) XM
et
To'po/xuo
1 X=1
TO ] PD' Io
Figure 1.14 - La Séparation/Mélangeage du Mélange M
Pour ce cas nos deux conditions possibles de référence sont :
a) To, Po, X0 €t Tg, Po, x =0
b) To, po, X0 €t To, Po, x =1
Pour le premier type I'enthalpie et I'entropie de référence sont :
X
hMo-"‘x% ho +(1 '%)hAo (1.69)
sMo= 30 so+ (1-3M) 50 (1.70)

Pour le deuxiéme type :
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1- -
hio = 0 ho - €% M) hgo (1.71)

1- -
SMo = ) s - (%7 ) sBo (1.72)

On constate aisément que le calcul de l'exergie de séparation/mélangeage ne dépend
que des propriétés de chaque état et de T,

En outre les compositions du mélange choisies pour définir I'état de référence
n'interviennent pas dans le calcul de Aexgep et de méme de Aexpel.

Ainsi la discussion de I'état de référence (en ce qui concerne I'équilibre chimique)
est importante dans le cadre de I'élaboration des diagrammes exergétiques et quand nous
devons analyser des systémes ol il y a des pertes exergétiques pour l'environnement.

o 1.3.3.6 - Les diagrammes exergétiques pour les couples HO-LiBr et NH3-
H»,O.

Nous avons appliqué la méthode décrite auparavant pour élaborer les diagrammes
"ex- x" et "ex - h" pour les couples HyO-LiBr et NH3-H70, qui sont fréquemment
utilis€s dans nos analyses de systémes de pompes a chaleur.

Pour les solutions aqueuses de bromure de lithium nous avons utilisé les
corrélations de Mc. Neely (13) pour le calcul des enthalpies, les données de Koehler et all
(14) pour les entropies et les données de Keenan (15) pour les enthalpies et entropies de
la vapeur d'eau.

Nous avons développé un programme de calcul des propriétés thermodynamiques
des solutions de HpO-LiBr qui, & partir du choix de Ty, po et des compositions de
référence pour le calcul de l'exergie, calcule l'enthalpie, 'entropie, I'exergie et I'énergie
libre de Gibbs pour des isothermes et isobares d'équilibre. Ce programme, ainsi qu'une
sortie typique de résultats est montré dans I'Annexe I.

Pour les solutions d'ammoniac-eau, nous avons développé des corrélations pour
les enthalpies et entropies, dans la région d'équilibre (liquide-vapeur), & partir des
diagrammes "h-x" et "s-x" présentés par Bosniakovik (16).

Comme il a été fait pour les solutions de H,O-LiBr, nous avons élaboré un
programme de calcul qui présente les valeurs des enthalpies, entropies, exergies et -
énergies libres de Gibbs pour les régions liquide et vapeur des solutions de NH3-H7O. 11
est présenté, avec une sortie de résultats, dans I'Annexe II. :

Les deux programmes ont ét€ écrits en langage Fortran 77.

Les Figures 1.15, 1.16 et 1.17 présentent, respectivement, les diagrammes
exergie-composition pour des isobares, exergie-enthalpie pour les isobares et exergie-
enthalpie pour les isothermes pour les solutions H2O-LiBr. Remarquons que la région
entre les pressions maximales (105 kPa) et minimales (O,6 kPa) dans le diagramme ex - x
est trés étroite, surtout & partir de 30 % (titre massique en LiBr) ce qui montre les faibles
variations de l'exergie avec la pression. Les conditions de référence prises sont Tp =
25°C, po = 100 kPa, I'eau pure (x = 0) et une solution avec xo = 0,20.
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Les Figures 1.18 et 1.19 montrent les diagrammes exergie-composition pour les
isobares et exergie-enthalpie pour les isobares pour les solutions de NH3-H20. Les
conditions de référence sont To = 20°C, po = 100 kPa, l'eau pure (x = 0) et une solution
avec xo = (0,34,

Sur les diagrammes exergie-enthalpie (pour les deux couples), nous avons aussi
tracé les lignes iso-compositions. Ainsi ces diagrammes ont une densité d'informations
suffisante pour que nous puissions analyser thermodynamiquement les processus de
séparation/mélangeage aussi bien que des cycles de pompes a chaleur & absorption qui
emploient ces deux couples.
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Figure 1.15 - Diagramme exergie-composition pour les solutions aqueuses de
LiBr (To = 25°C, po = 1 bar, Xoa =0 et Xo =20 %)
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1.3.3.7 - Exemples d'application des diagrammes exergétiques

Pour montrer I'applicabilité des diagrammes présentés a l'analyse des processus de
séparation/mélangeage, nous allons discuter deux exemples. Le premier concerne un
thermotransformateur qui valorise une chaleur résiduaire de 85°C a 120°C en utilisant le
couple HpO-LiBr. Le deuxi¢me analyse un séparateur du couple NH3-H2O ayant pour

but la production de NH3 pur.
a) Un termotransformateur bi-étagé au mélangeur

Considérons le thermotransformateur qui revalorise un rejet thermique, qui entre
dans le désorbeur 2 85°C, jusqu'a 120°C (sortie de I'absorbeur). Pour une température de
I'environnement de 25°C, un tel thermotransformateur requiert deux étages d'évaporation-
absorption au mélangeur, pour pouvoir remonter le niveau thermique du rejet de 85°C a
120°C, en utilisant un pincement thermique minimal de 3°C dans tous les échangeurs et les
solutions a 50 % et 60 %. Cette machine est schématisée sur la Figure 1.20.

MELANGEUR
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£

Figure 1.20 - Schéma d'un Thermotransformateur bi-Etagé au Mélangeur
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(L'analyse détaillé de ces machines est faite dans la Partie 3).

La performance de ce thermotransformateur est faite avec I'aide du logiciel ABS-
EXAN que nous avons développé pour simuler la performance des
thermotransformateurs multi-€tagés au mélangeur et qui, pour des conditions d'opération
données (température du rejet, du procédé, de l'environnement et puissance thermique du
procédé) fait I'analyse thermodynamique (y compris I'analyse exergétique), technique et
économique de tous les systémes possibles (en variant les compositions des solutions de
H20O-LiBr) et définit le systéme optimal en tenant compte, soit des aspects exergétiques,
économiques, soit des deux. Ce logiciel, qui appartient a la famille des logiciels PACA-
DESIGN présentée dans la Partie 3 de cette thése, est montré dans 1'Annexe III.

Pour le cas considéré ici les valeurs des facteurs de Carnot (0) et des flux de
chaleur (par kg d'eau évaporée au premier évaporateur) sont montrées sur les Figures
1.21 (pour le séparateur) et 1.22 (pour le mélangeur bi-étagé).

Remarquons que dans le diagramme 6 - h pour le séparateur, 8ge est défini comme
une grandeur équivalente a l'exergie regue par le désorbeur :

- 8, - (Aex;
ede=Qde rq((k3 Xir)de (1.73)

De méme pour le mélangeur :

- Beo + (Aex;

Bab1 = dev2 e2q (Aexir)ab1 (1.74)
abl

- qab2 Op+ (Aexinab2

Oap2 = ) (1.75)

Ces trois définitions sont faites parce que nous ne pouvons pas définir un 6
seulement 2 partir des effets thermiques puisque dans le séparateur et l'absorbeur la
variation d'exergie est fonction des effets thermiques et du transfert de matiere.
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Les bilans d'exergie fournissent :

(Aexip)de = 72,1 ki/kg eau

(Aexir)ed = 162,9 kJ/kg eau

(Aexir)abl = 127,3 kl/kg eau

(Aexip)evi = 44,6 kJ/kg eau (coté rejet)
(Aexir)ab2 = 189,4 ki/kg eau

(Aex)gep = 627,6 kl/kg eau

(Aex)mel = 607,9 kJ/kg eau (les deux étages)

~ Ces processus sont aussi montrés sur le diagramme "ex-h" pour HyO-LiBr (voir
Figure 1.23). On y peut mesurer les variations d'exergie subies par I'eau au condenseur

(Aex)cd, et aux deux évaporateurs [ (Aex)el, (Aex)es 1, ainsi que par exemple, le segment
(AR) défini par I'équation 1.61, que pour le séparateur devient :

(AR)gep = Qe Oz - Ged ng - (Aexir)glob = 104,6 kJ/kg eau

Remarquons que, sur le diagramme "ex-h" nous pourrions aussi calculer (AA)sep,
(AA)evl, (AR)cvl, (AA)ev2 et (AR)ev2 comme déCI'it danS 1.3-3.4.

Soulignons aussi que pour pouvoir calculer les éab et éde nous avons besoin du

bilan d'exergie, c'est-a-dire une information additionnelle au diagramme "8-h", tandis
que quand nous utilisons le diagramme "ex-h" nous avons toutes les informations
nécessaires pour analyser les processus de séparation et mélangeage.

b) Séparation d'un mélange de NH3-H0
Considérons la séparation d'un mélange NH3-H20 qui entre dans le séparateur

avec 80 % en amoniac et sort avec un mélange pauvre a 70 % et de I'amoniac pur (x = 1,
0) sous une pression de 20 bar.

La Figure 1.24 montre le diagramme 0-h pour cette séparation qui est aussi
montrée sur les Figures 1.25 (diagramme ex - x) et 1.26 (diagramme ex - h).
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Figure 1.25 - Diagramme "ex-x" pour la Séparation du Mélange NH3-H,0.
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Le calcul des segments donne :

AA)ge= 70,4 (kKI/kgmel)

(AR)ge = 32,5 (kI/kgmel)

Observons que pour cet exemple la phase vapeur est composée d'amoniac pur
(x=1) contrairement a I'exemple précédent, ol la vapeur était de 1'eau (x=0).

1.3.3.8 - La performance exergétique des séparateurs et mélangeurs

La performance exergétique des séparateurs et mélangeurs peut étre évaluée en
définissant les efficacités exergétiques de ces processus de la fagon suivante :

Esep = (Aex)sep (1.76)

Qdeéde - chéce

_ Qab Bab - Qev Bev (1.77)

mel
(Aex)mel

c'est a dire que nous calculons le rapport entre I'exergie produite et I'exergie consommée.

Pour I'exemple a présenté auparavant nous avons :
Esep = 0,504

E€mel = 0,353

et l'efficacité globale du termotransformateur est :

Qabéab - Qevéev
QueBde - Qcdfed

si I'on néglige la puissance des pompes de circulation d'eau et de solution.

€glob = & Esep-Emel = 0,169

Une autre fagon de calculer la performance d'un thermotransformateur, consiste a
définir le rendement exergétique :

nex = Qab Oab (1.78)

Qdcéde + Qevéev + Wp

qui est le rapport entre I'exergie utile fournie et I'exergie utilisée par la machine.

A titre d'exemple la Figure 1.26 montre I'évolution de €sep, Emel, Esep*Emel €t MNex
pour les thermotransformateurs opérant entre Tr = 80°C et Tp = 100°C, avec Tenv =
20°C. Pour chercher la condition optimale d'opération nous avons varié la valeur de la
solution diluée de Hp0-LiBr de x4 =40 % jusqu'a x4 = 55 %, avec X¢-Xd = 5 %, pour
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chaque condition d'opération. Donc chaque point de ce graphique correspond a une
machine qui a x4 donnée par I'axe des abcisses, xc = x4+ 5 % et

g 0,800 =
g séparateur
g 0,600 - REX
=4 melangéur
g 0,400 -
Eé séparateur*mélangeur
= 0,200 =
% 0,000 ' T Y T 1
35 45 55 Xd

Figure 1.27 - Evolution des Performances Exergétiques (Tr=80 °C,
Tp=100°C, Tenv=20°C)
que doit remonter le niveau thermique du rejet de 80°C a 100°C.

Nous y constatons que les valeurs maximales sont atteintes pour la machine qui
travaille avec x4 = 55 % et x¢ = 60 %.

Le calcul de ces systemes a été fait avec l'aide du programme ABS-EXAN.
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1.4. - ANALYSE ENTROPIQUE ET EXERGETIQUE DES ECHANGEURS DE
CHALEUR ET MATIERE

1.4.1 - Objectifs généraux

L'analyse de la génération d'entropie dans les échangeurs de chaleur est devenue
un domaine important d'activité pour améliorer la performance de ces équipements.
Plusieurs auteurs ont développé des analyses et modeles pour les échangeurs de chaleur

[Bejan (17), Chen et Qian (18), Sarangi et Shandhurry (19), Grassman et Kopp (20)] et
de matieére[Tondeur et Kvaalen (21), San et All (22,23)].

Nous montrerons ici les conditions nécessaires pour minimiser la génération
d'entropie dans un échangeur de chaleur en fonction du flux de chaleur transféré, du
nombre de Reynolds des fluides et des diamétres hydrauliques, ainsi que I'évaluation du
comportement entropique d'un échangeur de chaleur et matiére.

D'une fagon générale nous allons considérer un fluide qui traverse un échangeur ot
il transfere des extensités (matiére, chaleur, quantité de mouvement) a une autre phase a
travers une surface d'aire A. Ce schéma général pourra représenter les cas particuliers
suivants :

- un échangeur de chaleur pur : le fluide est réchauffé (ou refroidi) de la température
d'entrée T a celle de sortie Tp

-un échangeur de matiére pur : par exemple une extraction liquide/liquide isotherme,
oil la concentration du soluté dans le fluide passe de C; 2 Cp

-un échangeur de chaleur et matiére simultanés (et couplés ) : par exemple un

absorbeur d'une pompe & chaleur oli 1a solution concentrée absorbe la vapeur du solvant
et, pendant ce processus, dégage une certaine quantité de chaleur

-un réacteur catalylique hétérogéne. exo ou endo-thermique ot le fluide est un
mélange de plusieurs constituants réactifs dont la composition change de I'entrée 2 la
sortie.

Nous présenterons d'abord l'analyse d'un échangeur de chaleur pur et ensuite le cas
d'un échangeur de chaleur et mati¢re.

1.4.2 - Les Optimuns Entropique, Exergétique et Economique d'un Echangeur de
Chaleur

1.4.2.1 - Les processus irréversibles

L'équation 1.27 montre que pour un échangeur de chaleur pur les sources
d'irréversibilités sont dues aux gradients de température et dues a la dissipation de
I'énergie mécanique par frottement interne de 1'écoulement du fluide.

Considérons un échangeur de chaleur cylindrique, avec périmétre P constant tout
le long de sa longeur L.Supposons que les fluides chaud et froid sont , dans chaque demi
échangeur, en écoulement parall¢le & 1a paroi A, en régime permanent et que les transferts
d'extensités se font seulement perpendiculairement 2 la direciton de I'écoulement, comme
schématisé sur la Figure 1.28.
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Prenons un élément de surface entre les deux fluides :

AA= P.AL . (1.79)
FLUIDE CHAUD  ,AA,
| /!'A0> FLUIDE FROID
&, -
W ! @
W

husessngfpacs

|-
1

— i

AA

Lengueur de | echangeur

Figure 1.28 - Transfert de chaleur dans un échangeur & contre-courant.

Pour le demi-échangeur chaud le flux d'entropie qui quitte le coeur du fluide chaud
est:

AQ
AS¢= T (1.80)
Le flux d'entropie qui atteint la paroi et que celle-ci fournit au fuide froid (en
négligeant les gradients dans la paroi) est :

AQ
ASp =—T; (1.81)

De cette fagon le flux d'entropie créée par le transfert de chaleur dans le fluide
chaud est :

884=0Q (1=~ ) (1.82)

Nous définissons le taux local de production d'entropie d'origine thermique, s,
comme

AS¢y
AA

Sct=
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soit :

cqed. L
Sot = (7 - ) (1.83)
avece
AQ
== 1.84
=" (1.84)

La puissance mécanique dégradée en flux de chaleur par frottement interne dans la
région considérée ci-dessus est :

AW3=2 Ap (1.85)
p

et le taux local de production d'entropie d'origine mécanique est :

Sem = VTWfi (1.86)
avec
wa =224 (1.87)
AA

La production globale d'entropie dans cet élément de demi-échangeur "chaud”
considéré est donc, la somme des deux termes partiels, de nature respectivement
thermique et mécanique. Ainsi le taux local de production globale d'entropie, scg est :

1 T
S8 = Sct + Sem =5 [ (T-ﬁ- 1) +wal (1.88)

Ecrivons maintenant que le flux de transfert de chaleur est proportionnel & la "force
motrice thermique" (Tt - Tp) et & la conductance de transfert , hyp :

q=hgp (Tg - Tp) (1.89)

Ainsi scg devient :

1 2
Sog = T ['Hi'%..—r;+ wl (1.90)

Pensons ensuite le phénomene en termes de paramétres adimensionnels puisque
I'un des objectifs de cette étude est de chercher les conditions qui minimisent s¢g pour
une condition de travail de 1'échangeur, c'est-a-dire pour un flux de chaleur transféré du
fluide chaud au fluide froid. Définissons donc le rapport de s¢g et du flux d'entropie qui
est fourni a la paroi, que nous appellerons la production spécifique d'entropie globale
(PSEG) :

PSEG sgfrﬁl—) (1.91)
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Elle est composée des deux termes partiels, la production spécifique d'entropie
d'origine thermique (PSET) et la production spécifique d'entropie d'origine mécanique
(PSEM) :

PSET = Set .
SE q/Tp (1.92)
PSEM = em. :
S q/I'p (1.93)
soit
PSEG = PSET + PSEM (1.94)

et avec l'aide de 'Equation 1.90 nous obtenons :

-=9 ,walp
PSEG Trhip + q Tt (1.95)
De méme pour le demi-échangeur du fluide froid nous écrivons :

o9, wi Ty
PSEG Tf.hfp+ q Tf (1.96)

1.4.2.2 - Minimisation de la production d'entropie

Recherchons la valeur du flux de chaleur q qui minimise la PSEG quand la
géométrie de I'échangeur et les caractéristiques de I'écoulement (nombre de Reynolds)
sont fixés. Nous supposons ici que Tp est varié dans un petit domaine. Par exemple, la
différence (T¢-Tp) restera entre 2 K et 20 K, alors que Tr est de l'ordre de 300 K a 1000

K dans la plupart des applications industrielles. Il en résulte que les termes (Tr.hgp) 1 et

(wa.Tp T'fl ) peuvent étre considérés comme constants (2 environ 1 % a 2 % prées).

Dans ces conditions l'expression 1.95 devient :

PSEG = Kq + Km.ql (1.97)
avec

Ky = (T hep)1 (1.98)
et

Ko = wq % (1.99)

Le minimum de la PSEG est alors obtenu pour :

qopt=‘\/k-g_~’:‘-—-= Vwq. Tp.hep (1.100)
et la valeur de ce minimum est :

(PSEG)min = 2. VKn.K¢ (1.101)
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Remarquons qu'une propriété trés intéressante de cet optimum réside dans le fait
que, dans ces conditions, les deux composantes de la PSEG sont égales :

(PSET)min = (PSEM)min = VKm.K¢ (1.102)

Autrement dit : "les productions d'entropie d'origine thermique et d'origine
mécanique sont égales a l'optimum".

Nous pouvons considérer ce résultat comme un cas particulier du théoréme général
d'équipartition des productions d'entropie [Tondeur et Kvaalen (21)]

L'égalité des deux composantes de la PSEG conduit &, selon 1'équation 1.88 :

W, _Tg-Tp
(q Jopt = Ty (1.103)

Ce résultat simple permettra d'évaluer rapidement les conditions opératoires qui
minimisent la production globale d'entropie, dans les applications industrielles.

Considérons, a titre d'exemple, un échangeur qui fonctionne avec Tf =313 K.

Supposons que la force motrice thermique soit variée de 3 K a 30 K. Nous en
déduisons :

1,0 % < (—"—“f)opt <10,6 %

Comme deuxi¢me exemple, supposons que la température du fluide passe a Tr =
750 K. On obtient de méme :

0,4 % <( "—Z—lﬂ Jopt < 4,2 %

Ainsi dans les deux cas l'énergie mécanique consommée en frottements est de
l'ordre de 1 % a 10 % de 1'énergie thermique transférée.

Etendons ensuite le raisonnement développé jusqu'ici a tout le demi-échangeur
chaud. Supposons donc que la température Ty varie de Ty, & 'entrée jusqu'a Ty, 2 1a
sortie, ainsi que la température de la paroi Tp (Tpe & Tps)-

En ce qui concerne le terme de perte de charge nous savons que pour un échangeur

cylindrique en régime permanent, la chute de pression par unité de longueur (Ap/AL) est
uniforme sur toute la longueur L. Dans le cas d'un fluide incompressible, ou bien d'un

gaz avec faible perte de pression, sa masse volumique p subit de trés faibles variations.
Dans ces conditions wq peut €tre considérée comme constante tout le long de 1'échangeur.

Autrement dit, en chaque point de 1'échangeur, les productions locales d'entropie
d'origines thermique et mécanique restent égales a I'optimum.

Introduisons les valeurs moyennes de la température de paroi 'i‘p et de la

conductance de transfert ﬁfp. Le flux de transfert de chaleur spécifique a I'optimum est
alors :
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qopt =\ wa.Tp-hiep (1.104)

et la force motrice moyenne & l'optimum est :

(AT)opr =\ [ 742 (1.105)
htp
- Généralisation a I'échangeur complet

Les raisonnements précédents peuvent étre appliqués de méme au demi-échangeur
froid, comme fait auparavant. On aboutit a :

Qopt= N w'a Tp h'gp (1.106)
et

w'q _I p - -I f
{ = 1.1
(q )opt Tp (1.107)

Couplons maintenant les deux demi-échangeurs et donnons-nous l'objectif de
minimiser la somme des quatre processus élémentaires de production d'entropie de
'échangeur, soit :

PSEG + PSEG' = (PSET + PSET") + (PSEM + PSEM") ' (1.108)
c'est-a-dire :
PSEG + PSEG' = (K; + K¢') q + K + Km") ’ql (1.109)

La méme procédure d'optimisation s'applique encore ici. Elle nous fournit la méme
conclusion que dans les cas antérieurs :

(PSET + PSET)min = (PSEM + PSEM'), =
\/(f(m +K'm) K +K' (1.110)

Nous énongons encore ici :

"La somme des flux de production d'entropie d'origine thermique et de ceux
d'origine mécanique, dans l'ensemble des deux fluides chaud et froid, sont égales a
l'optimum”.

La valeur optimale du flux de chaleur qui minimise la génération d'entropie de tout
I'échangeur est donc :

Km +K'
qop:=‘\/ S (1.111)
K¢ +K'¢
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Supposons maintenant que nous voulions minimiser la production d'entropie dans
chacun des deux demi-échangeurs et aussi dans tout I'échangeur. Ainsi il faut que les
processus obéissent aux contraintes établies auparavant :

Tr-Tp

(%Q)opt =
Tp

(ﬂqi)om _Tp - T¢

p

Gopt = \/\;/d Tp. hgs = 'J\;Vd'. Tp. h'ps

c'est-a-dire :

wa _Tg-Tp hy (1.112)

wq' :I‘p - 'i‘f' flfp
En outre, la combinaison de ces diverses relations s'exprime comme suit :
PSETmin = PSET min = PSEMpin = PSEM'nin (1.113)

c'est-a-dire que les quatre processus élémentaires ont la méme valeur de production
d'entropie.

1.4.2.3 Minimisation du cofit opératoire.

Associons a chaque quantité d'entropie produite une valeur économique qui est
fonction du type d'énergie qui est dégradée. Donc pour 1'énergie thermique nous
considérons une valeur "v{" et pour l'énergie mécanique (plus noble) une valeur "vp"
supérieure a vy.

Donc nous définissons deux nouvelles grandeurs : le coiit spécifique de production
d'entropie thermique, CPET et le cofit spécifique de production d'entropie mécanique,
CPEM:

CPET =v; * PSET (1.114)

CPEM = v * PSEM (1.115)

Le coiit global de production d'entropie est donc :

CPEG = v; * PSET+ vy * PSEM (1.116)

La valeur de q qui minimise CPEG est alors :

(@opt-eco = (1.117)

c'est-a-dire les optimums économique et entropique sont liés par I'expression suivante :
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(@opteco = Y;,‘:‘ * (Qoptent : (1.118)
La valeur minimale de CPEG est donc ;

(CPEG)min = Vvm * v¢ * PSEG (1.119)

¢t pour cette condition le coiit de I'entropie d'origine thermique produite est égal au cofit
de l'entropie d'origine mécanique produite.

Nous pourrions penser cet analyse de cofit de production d'entropie en termes de
colit d'exergie détruite car I'exergie détruite est tout simplement :

AExget = To ASjr (1.120)
Nous arriverions donc aux mémes conclusions décrites ci»dcssus.
1.4.2.4 - Comparaison des optimums entropique et économique

Considérons les conditions optimales de production d'entropie et de coiit opératoire
d'un échangeur composé de tubes cylindriques verticaux (d = 17mm), 2 l'intérieur
desquels s'écoule de I'eau & 40°C, avec un débit tel que son nombre de Reynolds est de
30 000. Sur 1a surface extérieure ruisselle un mince film d'eau a 30°C, de débit tel que
son nombre de Reynolds est de 500, comme schématisé sur la Figure 1.29. La
température de la paroi est de 36°C. La valeur de vy, est prise égale 2 trois fois vy (rapport
existant sur le marché entre le coiit de 1'énergie mécanique et le cofit de la chaleur).

S —

/ﬁlm ruisselant

Figure 1.29 - Echangeur de Chaleur Tubulaire avec Caloporteur et Film
Ruisselant 2 Contre-Courant en Echauffement

Pour un film ruisselant en régime permanent (Ref > 400) l'expression de la PSEG
est (voir détails dans 'annexe IV) :

-1
(PSEG)f=%Re{2/3q+%bRef.q (1.121)
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avec
a =384,6 vp2/3 'lgB 1’& ) Opr3f44 (1.122)

b= (1.123)

en utilisant la corrélation de Wilke (24) pour le coefficient de transfert de chaleur en
échauffement paroi-film.

Pour la caloporteur nous avons :

(PSEG); =K3 dp Rec08 + Kydp-3 Rec28 (1.124)
avec

K3 = (0,023 Cpc p'c To)'! (1.125)

K4=0,023 Tp T‘c1 u'% ;)7; (1.126)

Les expressions du flux de chaleur optimal pour le film, le caloporteur, I'ensemble
du film et du caloporteur et le coiit opératoire sont donc :

(Qopr = (RO RegSl6 (1.127)
= &4 3 4 Res516)0,5
(Gopcalo = (g5 -dn* Rer0): (1.128)

- 2 Re2y 5 1.129
(QOpt)ech = a Tf'l RCf‘2/3 + K3 dp RCC'0’8 » (1. )
(qoptdop = 1,73 * (qoptech (1.130)

Les résultats obtenus pour les conditions d'opération données sont présentés sur le
Tableau 1.1.

Objectif de I'Optimisation
Film Ruisselant | Caloporteur Echangeur | Coiit Opératoire
Complet
Gopt
(W m2) 2358 2047 2175 3767

Tableau 1.1 - Flux de Chaleur Optimals

On y constate que les trois optimums entropiques sont proches les uns des autres et
que le fait de donner une valeur & chaque forme d'énergie dégradée déplace I'optimum

. R /v
économique de, & peu prés, -;’:‘-
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Les valeurs de Qopt Obtenues ici sont de 'ordre de 10 % des valeurs des flux de
chaleur normalement utilisés dans les échangeurs industriels a films ruisselants dans la
région de nombre de Reynolds considéré. Ce qui démontre encore une fois, que les
appareils industriels sont rarement optimisés en vue de minimiser leur coiit opératoire.
Un autre facteur est considéré comme plus important, a savoir le coiit d'investissement.
En fait la grandeur & minimiser est généralement un coiit global, qui est une combinaison
du coiit opératoire et du coiit d'investissement, comme il sera fait dans la Partie 3 de cette
thése pour l'optimisation de systémes de pompes a chaleur.

1.4.3 - Analyse Entropique d'un Echangeur de Chaleur et Matiére

Analysons un échangeur de chaleur et matiére ol une solution absorbe une vapeur
comme montré sur la Figure 1.30. Un tel processus est analogue a celui qui se déroule
dans un absorbeur d'une pompe a chaleur qui opére, par exemple, avec une solution de
H7O-LiBr et de la vapeur d'eau.

&solution concentrée

~«———— vapeur

solution diluée

Figure 1.30 - Schéma d'une Absorption avec Effet Thermique

Les bilans d'enthalpie et d'entropie appliqués au volume marqué en pointillé sur la
Figure 1.30 donnent :

dH = mohy - 5O (1.131)
dS =- %_QI; + MmySy + ASu‘ (1.132)

L'emploi de 1'équation 1.14 donne ici :

_mvhv-8Q Wy 1.4 ..
dS --—————,-I-:s-————-—-&- T, " T Zyidn;

Admettons que la vapeur absorbée ne contienne que du solvant pur (par exemple de
I'eau pure). Donc nous pouvons écrire :
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mvhv SQ HysMy
ds = Ts Ts ———-*TSMV (1.133)

En combinant 1.131 et 1.132 la production d'entropie devient :

. 0Q Ts-Tp Wy hv uvs

Nous constatons ici que l'effet de diffusion du solvant dans la solution représente
le troisieme phénomeéne de production d'entropie, les deux autres étant les effets
thermique et mécanique. Remarquons de plus que dans le troisiéme terme il y a le
couplage de l'effet thermique (différence de température entre la vapeur et la solution) et
de I'effet de composition (vapeur pure et absorbée dans la solution).

Nous ne développerons pas ici une analyse d'optimisation de la production
d'entropie car la recherche de la valeur optimale du flux de chaleur devrait étre faite cas
par cas, puisque les hypothéses simplificatrices utilisées pour le transfert de chaleur ne
sont pas valables ici. De toute fagon cette recherche est analogue a celle qui a été
présentée en 1.3.3.8.

Nous nous contenterons ici de présenter un exemple pour pouvoir comparer les
contributions de chaque source d'irréversibilité.

Considérons donc un absorbeur isobare (voir Figure 1.29) qui opére avec une
solution de HoO-LiBr qui entre 4 35 % (en masse de LiBr) et 54,3 °C et sort 4 30 % et
51,3°C, avec un débit massique 2 l'entrée, me, de 0,1 kg.s"1. La vapeur absorbée est de
I'eau pure & 46°C et 10 kPa (0,1 bar). Supposons encore :

Ts-Tp = 3K
hsp = 1L5kWK-1Im?2
AZ = 2m

Pour calculer le potentiel chimique de I'eau dans la solution il suffit de considérer
que la solution est en équilibre thermodynamique avec la phase vapeur (composée d'eau

pure). Donc pys est égal au potentiel chimique de la vapeur dans les conditions
d'équilibre thermodynamique de l'interface liquide-vapeur.

Ainsi les bilans d'enthalpie et d'entropie, calculés a partir des données fournies par
le logiciel ABS-EXAN sont :

Q=409 kW
AS; = 1,180 W/K

avec la composition suivante des termes de production d'entropie :

Q Ls=Tpy_ 1,167 wk!
Tp Ts
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W _ 0,007 w1
Ts

me (¥ - s, - 5 2 0,006 WK1
,i, Mst
S

Nous constatons donc encore ici, c'est que le terme thermique est le plus important,
le terme dii aux gradients de concentration étant du méme ordre de grandeur que le terme
mécanique. Ceci est dii au fait que la solution a des concentrations relativement faibles en
LiBr.

Néanmoins l'importance du terme de composition croit quand les concentrations
en LiBr augmentent. Ainsi pour des compositions proches de 50 % le terme de
compositon atteint des valeurs égales, voire, supérieures a celles du terme thermique, ce
qui démontre l'intensité de la production d'entropie due a la différence de potentiel
chimique, autant que la différence de température lors du processus d'absorption, comme
montré par l'équation 1.27.
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1.5. - CONCLUSIONS

L'analyse entropique et exergétique des processus de transfert de chaleur et matieére
que nous avons faite montre, d'une fagon générale que, selon les besoins de 1'étude, soit
I'une, soit l'autre s'avére comme la plus adéquate pour I'utilisation.

Ainsi, si nous nous sommes intéressés a identifier, calculer et comparer les
sources d'irréversibilités, c'est I'analyse entropique qui est la plus performante, puisque
c'est & partir de I'étude de l'entropie que nous pouvons bien caractériser comment se
déroulent les processus irréversibles.

Par contre, la comparaison des performances de différents systémes est faite d'une
fagon homogéne quand nous la faisons en termes d'exergie, car tous les flux d'énergie
sont référés a 'environnement. Quand nous employons l'analyse entropique, elle est fort

influencée par une température caractéristique du systéme [Herold (25)], ce qui peut
rendre difficile une comparaison directe entre deux systémes.

Un autre aspect qui favorise l'analyse exergétique, dans l'évaluation de la
performance d'un systéme, est que l'on peut plus facilement associer les concepts de coiit
a I'exergie détruite que a I'entropie produite.

En tout cas nous ne pouvons pas dissocier les deux concepts car quand on parle
d'exergie on parle d'enthalpie et d'entropie.

Les diagrammes exergétiques proposés sont trés utiles pour réaliser 'analyse d'un
processus de séparation/mélangeage. Des trois types de diagrammes développés :"facteur
de Carnot - enthalpie"”, "exergie-composition" et "exergie-enthalpie”, c'est le dernier qui
est le plus utile, et complet, car il englobe les données fournies par le diagramme
classique de Ponchon ainsi que par le diagramme "exergie-composition". Donc on y
retrouve les informations nécessaires pour réaliser les bilans d'enthalpie et d'exergie.

Un aspect qui méritera un approfondissement supplémentaire est 'analyse du
comportement du "facteur de Carnot d'un mélange binaire” comme moyen pour identifier
les conditions optimales de réalisation d'une séparation/mélangeage.

La définition de la PSEG et la recherche des conditions d'opération d'un échangeur
de chaleur qui minimisent sa valeur nous fournissent des informations importantes pour
évaluer la performance d'un tel équipement. Ces concepts seront utilisés dans la Partie 2
quand nous allons comparer la performance de plusieurs promoteurs de turbulence d'un
écoulement du type film ruisselant qui auront pour but d'améliorer les conditions du
transfert de chaleur dans le film.

Remarquons finalement que I'évaluation des rendements/efficacités exergétiques
d'un séparateur/mélangeur de pompe a chaleur ainsi que l'analyse entropique des
processus qui se déroulent dans ces appareils, développées auparavant, constituent les
bases thermodynamiques pour la conception et le choix des syst¢mes optimales de
thermotransformateurs et frigo-pompes qui seront présentés dans la Partie 3.
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NOMENCLATURE

SYMBOLES LATINS

Nt
Nu

Pr

o O o

Re

Aire de la surface d'échange (m?2)

Constante, dimension des mailles (m)

Exposant, dimension des mailles (m)

Concentration d'un gaz dans un liquide (mol.m-3), constante
Concentration 2 saturation (mol.m-3)

Constantes

Chaleur spécifique (kJ.kg-1 K-1)

Dimension des mailles (m)

Diffusivité moléculaire d'un gaz dans un liquide (m2s-1)
Constante ;

Fonction définie par I'équation 2.63

Fonction définie par I'équation 2.68

Nombre de Galilée

Accélération gravitationnel (m.s-2)

Coefficient de transfert de chaleur (W.m-2 K-1)

Défini par 'équation 2.14

Enthalpie latente de vaporisation (kJ.kg-1)

Nombre du film

Conductivité thermique (W.m-1.K-1)

:* Coefficient de transfert de matiere dans le liquide (m.s1)

Défini par 1'équation 2.52
Longueur (m)

Constante, débit massique (kg.s1)
Exposant

Epaisseur adimensionnelle du film
Nombre de Nusselt

Constante

Nombre de Prandtl

Constante , flux de chaleur (kW.m"2)
Flux de chaleur (kW.m2)
Coefficient de corrélation
Constante

Nombre de Reynolds
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Sc : Nombre de Schmidt

s* : Production spécifique d'entropie globale

t : Temps (s), exposant

T :  Température (°C, K)

AT : Différence de température (°C, K)

AT : Différence moyenne de température (°C, K)

u : Vitesse dans la direction de 1'écoulement (m.s-') u = vitesse moyenne (m. s” 1)
ut,u* : Définis par les équations 2.17 et 2.19

v Vitesse dans la direction normale  I'écoulement (m.s"1)

X :  Coordonnée dans la direction du film (m)

x* Défini par 1'équation 2.18

y : Coordonnée normale a x (m)
Y -y

SYMBOLES GRECS

o : Diffusivité thermique (m2. s-1)

r :  Débit massique par unité de largeur (kg.m-1.s1)
o : Epaisseur du film (m)

o+ : Défini par I'équation 2.25

eq :  Diffusivité tourbillonnaire thermique (m2.s-1)

n T y/o

6 : Défini par les équations 2.21,2.22, 2.33 et 2.34
Ai Valeur propre

T Viscosité dynamique (kg.m'1 s-1)

Y Viscosité cinématique (m2. s-1)

p Masse spécifique (kg.m-3)

o Tension superficielle (kg.s2)

1 Tension de cisaillement (Pa.m™2)

(0] Angle d'inclinaison

INDICES

c : Critique, caloporteur

cr Critique

ce Caloporteur entrée

ct Caloporteur en téte du tube

e Entrée
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P
sat

t
trans
turb
v

vl,vZ2,v3,v4 :

Film entrée
Film sortie
Globale
Interface
Laminaire
Logarithmique
Maximale
Initiale

Paroi
Saturation
Tube, transition
Transition
Turbulent
Vapeur

Définis par les équations 2.1, 2.3, 2.4 et 2.5
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2.1. - INTRODUCTION

Ayant pour but I'amélioration des transferts dans les films ruisselants a travers
I'augmentation des coefficients de transfert et de la réduction des pertes exergétiques, ainsi
qu'une réduction des coiits d'investissement et colits opératoires, nous allons présenter six
nouvelles structures de promoteurs de turbulence et leurs résultats expérimentaux en régime
d'échauffement d'un film d'eau.

Nous analysons d'abord les processus de transfert de chaleur et mati¢re dans les
films ruisselants, les principaux modeles existants pour les décrire, pour bien caractériser les
parameétres qui gouvernent les transferts dans les films.

Ensuite nous décrivons les structures de promoteurs développées, les essais réalisés
et les résultats obtenus.

Nous faisons une analyse comparative entre chaque structure testée et un tube lisse
avec les mémes dimensions que le tube ayant des promoteurs, opérant dans les mémes
conditions. Les résultats sont quantifiés en utilisant les corrélations Nug = f (Ref, Pry) et S*=f
(Ref). Nous faisons deux types d'analyse, une du type classique qui ne s'occupe que des
coefficients de transfert et I'autre qui examine les résultats a partir d'une analyse entropique.
Nous cherchons ainsi a identifier les structures les moins irréversibles.
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2.2. - LES TRANSFERTS DANS LES FILMS RUISSELANTS
2.2.1 - Introduction

L'étude des processus de transfert de quantité de mouvement, chaleur et matiére
dans les films ruisselants devient de plus en plus importante, étant donné le grand nombre
d'applications industrielles de ce type d'écoulement et de la toujours croissante nécessité
d'optimisation énergétique des équipements industriels.

Bien entendu notre premiere préoccupation consiste & développer des systemes
d'échangeurs de chaleur et matiére pour des pompes a chaleur et thermotransformateurs 2
absorption oil les pertes exergétiques soient minimes.

Mais l'application de la technique des films ruisselants dépasse largement les
pompes a chaleur. Elle est utilisée dans les :

- systé¢mes d'évaporation pour la concentration de produits alimentaires (jus de
fruits, lait), dessalement de I'eau de mer, concentration de nitrate d'ammonium etc...

- condenseurs/refroidisseurs pour la condensation de la vapeur d'eau, vapeurs
organiques et réfrigérants ; refroidissement d'acide sulfurique et eau de circulation et fluides de
procédé d'usines situées prés de 1a mer ; tours de refroidissement.

- absorbeurs/refroidisseurs pour I'absorption de gaz et enlévement de la chaleur
d'absorption comme par exemple I'absorption de HCl par I'eau, absorption de NH3 par l'eau et
absorption de S03 par dodecyle-benzene. {

- refroidissement des moteurs des fusées et des pales de turbine.

Ainsi la connaissance des phénomenes qui gouvernent I'écoulement des films
ruisselants est essentielle dans le projet des équipements décrits auparavant.

Un écoulement typique d'un film ruisselant est montré sur la Figure 2.1. Nous y
avons représenté les profils de vitesse, température et concentration existants lors du processus
d'absorption d'un fluide volatil par un film de liquide non-volatil.

Profil de Profyl de
vitesse temperature

Profil de coneentration
du fluide volatile

Surface
solide

Film
liquide

Figure 2.1. : Profils Typiques de Vitesse, Température et Concentration -
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Comme exemple nous pouvons avoir une solution hygroscopique de bromure de
lithium-eau qui absorbe I'humidité existante dans un courant d'air. Ici I'absorbant non volatil
(LiBr) existe seulement dans la phase liquide, et le fluide volatil (H20) est présente dans les
phases liquide et gazeuse. C'est le "solvant" de la phase liquide.

La température et la composition des phases liquide et vapeur déterminent la
pression de vapeur du solvant dans chaque phase. Quand la pression de vapeur dans le liquide
est inférieure 2 celle dans la phase vapeur, le processus d'absorption commence sur l'interface.
La composition non-uniforme du solvant ainsi créée provoque sa diffusion de l'interface au
coeur du film et du coeur de la région vapeur vers l'interface. La chaleur générée lors de
I'absorption est a l'origine des gradients de température qui résultent du transfert de chaleur,
comme montré sur la Figure 2.1,

Plusieurs parameétres influencent les processus couplés de transfert de chaleur et
matiére dans les films ruisselants et déterminent l'intensité et les mécanismes de transfert. Les
propriétés physiques, comme les diffusivités thermique et de matiére (moléculaire) controlent le
transfert sur l'interface. Le type de régime d'écoulement (laminaire turbulent) influence le taux
de transfert vers et & partir de l'interface. Les propriétés thermodynamiques des substances,
notamment le rapport pression-température composition ainsi que la chaleur
d'absorption/désorption déterminent les influences relatives des transferts de chaleur et matiere.
Des instabilités locales et des écoulements secondaires sur l'interface diis aux gradients de
tension superficielle, rugosités de la surface et effet de la force d'Archiméde peuvent augmenter
le transfert considérablement. Finalement le transfert de chaleur & travers la surface de paroi
contrle la température du film qui influence la force motrice due  la pression de vapeur.

Le processus global est donc la combinaison de tous ces facteurs et leur importance
relative varie d'un cas a l'autre (1).

Nous allons présenter ensuite les principaux aspects concernant I'hydrodynamique,
le transfert de chaleur et de mati¢re des films ruisselants.

2.2.2 - Hydrodynamique du Film

Les caractéristiques de I'écoulement d'un film ruisselant dépendent des nombres de

Reynolds (Re =L5- = E ) , Weber (We = pd u 2/c) et Froude (Fr = u /(g5)1/2) d'une
v

tension interfaciale adimensionnelle et des rapports géométriques. La caractérisation du régime
de I'écoulement peut €tre faite par le nombre de Reynolds. Comme souligné par Fulford (2)
I'écoulement laminaire lisse existe pour Re de l'ordre de 5, apres la région d'accélération de
I'écoulement existant dans la zone d'entrée. Pour des Re supérieures, des petites vagues de

forme sinusoidale apparaissent sur l'interface. Le début de ce phénoméne peut étre déterminé (3)
par la relation :

(Re)v1 = 0,306 K01 (2.1)
ol K¢ = po/gu4 = nombre du film 2.2)
Pour Re supérieures a
(Re)vz = 0,72 K{O:1 (2.3)
les vagues sinusoidales deviennent des vagues avec front ayant des distorsions et graduellement

passent a la région de vagues roulées.
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A partir de :
(Re)y3 = 1,35 KO.1 2.4)
le comportement de I'épaisseur du film change et entre (Re)y et

(Re)ys = 35 K0:! 2.5)

il y a des perturbations dues 2 la pesanteur qui prédominent sur la surface libre, bien
que la base du film soit toujours laminaire. Il y a une tendance des vagues superficielles a
émerger et a former une grosse vague secondaire. Au dessus de :

(Re)er = 400

I'écoulement ondulé laminaire passe par une transition et devient turbulent avec une interface
rugueuse a cause des vagues capillaires. La premiére vague apparait pour Re = (Re)y4.

Pour Re 2 600 apparaissent des vagues déferlentes qui descendent avec une vitesse
plus €levée que le coeur du film.

Examinons de plus prés les vagues du régime turbulent. Selon Yin (3) Brauer a été
le premier & montrer que la structure du film consiste essentiellement de deux portions : un film
de base et une partie supérieure avec des grosses vagues turbulentes. Plus récemment, Telles et
Dukler analysérent la variation temporelle de I'épaisseur du film et montrérent que la structure de
l'interface gas-liquide a un caractére aléatoire et se comporte comme un systéme 2 "deux-
vagues" comme schématisé sur la Figure 2.2. Les grosses vagues turbulentes transportent une
partie importante de 1'écoulement et se déplacent sur le film de base sans avoir des variations
relatives de vitesse ou format. Des petites vagues qui co-existent sur cette grosse structure
perdent leur identité apres de petites distances. Les vagues turbulentes ont des gros rapports
base-hauteur et se déplacent indépendamment les unes des autres.

Chu et Duckler (3) examinerent la statistique et la structure du film de base et des
grosses vagues. 11 a été€ révél€ que le film de base n'était pas lisse, mais recouvert par des petites
vagues. En plus il y a une autre structure de petites vagues qui s'appuie sur des grosses vagues.
L'amplitude des vagues sur le film de base est insensible au cisaillement interfacial et la structure
des grosses vagues est influencée par 1'écoulement du gaz. Ils ont conclu que la structure des
grosses vagues contrdle I'hydrodynamique et les processus de transfert associés dans le film
liquide et les petites vagues sur le film de base controlent les processus de transfert dans la phase
vapeur.
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S
- ! :
& 1 Petite vague sur une grosse vague
£ Quelques Propriétés des Vagues
Re=400
. . lite
Petite vague sur le film de bose . Grosse _Petl
: Amplitude 0.812  0.051 mm
. . Longueur 1554 117 cm
*§ Epoisseur moyenne du film de bose Séparation . 32,54 117 cm
g Vitasse 1.58 045 mis
& Amplitude 1.12 0.15 .
]

:._._....___. Epaisseur moyenne du film

Figure 2.2. : Les vagues turbulentes

L'épaisseur du film peut étre représentée sous une forme adimensionnelle NT:

Nr= 5(-5-—51—25—9)‘/3 (2.6)
v

Pour le régime laminaire le modéle de Nusselt (3,4) donne :
NT = 1,443 RelB3 (2.7)
Pour le régime laminaire ondulé la théorie de Kapitsa (4) fournit :
Nt = 1,338 Rel3 (2.8)

Pour les régimes ondul€ et transition-turbulent plusieurs auteurs ont proposé des
corrélations semi-empiriques. Regardons les plus importantes (1) :

I'équation de Brotz :

Nt = 0,108 Re2/3 ‘ 2.9)
I'équation de Zhivaykin et Volgin :

Nt = 0,224 Re7/12 (2.10)
I'équation de Brauer :
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Nt = 0,330 Re8/15 (2.11)
I'équation de Feind :
Nt = 0,422 Rel2 (2.12)

La figure 2.3 montre des résultats expérimentaux des épaisseurs minimale,

maximale et moyenne d'un film d'eau mesurées par Brauer (3). La valeur de 8 minimale
augmente doucement avec Re et devient & peu prés constante aprés Re = 400. L'épaisseur
maximale qui correspond aux sommets des vagues augmente constamment avec Re.

10 T T

6 |- -

Smaxs Smin, 8, MM

10 2 4 6 102 2 4 6 10? 2

Figure 2.3. : Mesures des épaisseurs maximales (0max) minimale (8min) et moyenne (3) d'un
film d'eau (3).

Remarquons finalement que le distributeur du film liquide a une influence importante
sur le déroulement de I'écoulement et comme le transfert de chaleur et mati¢re sont fort
influencés par 'hydrodynamique du film, il n'est pas étonnant de constater la diversité des
résultats expérimentaux entre les chercheurs de films ruisselants & cause des différentes
conditions hydrodynamiques atteintes dans leurs essais (3).

2.2.3 - Transfert de chaleur
2.2.3.1 - Echauffement
Pour les conditions d'écoulement laminaire développées avec transfert de chaleur

négligeable entre le film et la phase vapeur, I'équation qui gouverne les transferts par
conduction-convection est :
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oT 02T
u(y)— =K—

" 32 (2.13)

avec les conditions aux limites :

x =0 (entrée) T=Te
y = 0 (paroi) T=Tpouqp=cte

y = 8 (interface) dT/0y =0

Pour la condition de température de paroi constante, en régime laminaire, Faghri (3)
propose comme solution :

h* _h v2 13 -1/3
=i ('E) =1,301 Re (2.14)

Pour la condition de flux de chaleur constant Yih et Lee (3) et Faghri (3) proposent :
h* = 1,425 Re-1/3 (2.15)

Quand les vagues apparaissent sur la surface libre elles augmentent l'intensité du
transfert thermique, par rapport au régime laminaire lisse. Kapitza (3) montre que le coefficient
de transfert de chaleur pour un film ondulé est 21 % plus élevé que celui d'un film lisse
équivalent.

Les analyses théoriques de la région turbulente emploient un modele de film avec
épaisseur constante et utilisent un modele de diffusivité tourbillonnaire modifiée qui a été
initialement développé pour des écoulements monophasiques. La théorie considére que le profil
de vitesse est complétement développé et que la conduction de chaleur est négligeable pour des
grands nombres de Peclet du film. Le bilan d'énergie, dans sa forme adimensionnelle est :

ut %%:% [(1+§\7Hpr)—g—g] 2.16)

ut = ufu* (2.17)
ol x* = xo/02 u* (2.18)

¥ = (tp/p)112 2.19)

ey = diffusivité turbulente thermique

n=y/8 (2.20)

La température adimensionnelle 0 et les conditions aux limites sont :

Flux de chaleur constant
0 = (T - Te) /(qpd/k) (2.21)
x* =0 (entrée) 0= 0(T=Te)
n =0 (paroi) d0b/on =-1
N = l(interface) 06/on =0
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Température de paroi constante

6 = (Tp -T) (Tp ~Te) (2.22)
x* =0 (entrée) 6=1
n =0 (paroi) 6=0
N = I(interface) 06/om =0

Yih et Chen (3) ont utilisé le modele de van Driest modifié comme proposé par
Lymbert(3), et ont obtenu le nombre de Nusselt asymptotique pour qp = cte et Tp = cte :

n
Re/&* [ u + dn
Nu= 2t —O dn) dn! 2.23)
Re? g \ (1+eg Pr/v) .
Nu= ?\.iz Re/d+ 2.24)
ol ot = du*fv (2.25)

A; = premiére valeur propre de la série solution.

Les résultats expérimentaux de Wilke (3), semblent étre les plus représentatifs pour
une large plage de Pr et Re. Il présente ses résultats pour des Nu moyens dans la région
développée sous la forme de 'expression :

Nu =a (4 Re)b Pré (2.26)

Les valeurs de a, b, e sont montrés sur le Tableau 2.1 :

Région a b e
T'/p < 615 Pr-646 1.88 0 0
615 Pr-646< I'/u < 400 0.0614 8/15 0.344
400 < T/u < 800 0.00112 6/5 0.344

800<T/u 0.0066 14/15 0.344

Tableau 2.1 : Paramétres de la Corrélation de Wilke (3)

La corrélation de Wilke doit étre utilisée pour des films avec épaisseur uniforme sur
toute la périphérie et avec des petites différences de température entre la paroi et le film.

Schnabel et Schlunder (3) ont rassembl€ les résultats expérimentaux de plusieurs
auteurs avec les corrélations suivantes :

- écoulement laminaire développé
Nu (/pp)0-25 = Ceo (4 Re)-13 (2.27)

- écoulement laminaire dans la région d'entrée
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Nu/(1/up)025 = Cm [(4 Re)!/3 Pr (v/g)13/L]1/3 (2.28)
- région de transition : Re; < Re < Reg
Nu/(W/pp)0-25 =0,0561 Re0:2 Pr0.344 (2.29)

- région turbulente : Re < Re,

Nu/(u/pp)0-25 = 0,0237 Re0:4Pr0.344 (2.30)
avec

Coo = 1,3 et Gy = 0,912 pour Tp = constante

Coo = 1,43 et Cyy, =1,1 pour gp = constant
€t

Re; = 615 Pr-0:646 oy Re; = 2,5 K{0:176
RCC =300

Remarquons que les corrélations de Schnabel et Schlunder prennent en compte
I'effet de la variation des propriétés du film avec le gradient de température a travers du film.
Cette considération est essentielle dans les conditions de refroidissement du film.

2.2.3.2. - Evaporation

Dans les conditions d'écoulement laminaire et laminaire ondulé développés les
conditions limites sont :

x=0(entrée) T =Tgy
y=0(paroi) T=Tp ou gp=constante

y = 0 (interface) T = Ty

Le calcul du coefficient de transfert est maintenant fait & partir de la différence de
température (Tp - Tgap).

Le Nu asymptotique dérivé de la théorie de I'écoulement de paroi isotherme et qp =
constante :

Nu=1.0 (2.31)
Nu = 0,690 Re-1/3 (2.32)

Pour 1'écoulement turbulent les conditions aux limites de I'Eq. 2.16, pour un film
d'épaisseur constante sont :
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qp = cte

6 = (T - Tsat ) (qpd/K) (2.33)
x* = ( (entrée) 0 =0(T="Tsa)
n =0 (paroi) 96/on =-1
N = I(interface) 6 =0

Tp=cte

0 =(Tp-T)/(Tp- Tsar) (2.34)
x* = 0 (entrée) 06 =1
n =0 (paroi) 6 =0
n = l(interface) 6 =1

La solution de Yih et Chen pour Nu asymptotique, pour Tp =cte et gp=cte est :

1
Nu=[ [dn (1+ e Prv)]! (2.35)
(o]

Les corrélations de Schnabel et Schlunder qui rassemblent les résultats
expérimentaux de plusieurs auteurs (3) sont :

(N)jam = 0,90 Re-1/3 Re < 100 (2.36)
(Nu)grb = 0,0062 Re0:4 Pr0.65 800 < Re (2.37)
(N)irans = [(Nu)2iam + (NWrb? 112 100 < Re < 800

2.3.3.3. - Condensation

Comme pour des autres types d'écoulement des films ruisselants 1'écoulement
laminaire n'existe que pour des faibles Re. Dans plusieurs conditions 1'épaisseur de la couche
limite liquide et vapeur est petite, en outre, les équations de la couche limite peuvent €tre utilisées
pour décrire les distributions de vitesse et température du film de condensat, aussi bien que dans
la couche de vapeur (pour la couche de vapeur la force d'Archimede est nulle) :

9-9- + QX =0 (2.38)
ox dy
u ou 2%u
e = - (D - 2.39
p (Uax +V ay) H 3y2 P-pv)g (2.39)
oT dT 02T
Cp (u— —)=k—— 2.40
P p(uax+vay) ay2 (2.40)

avec les conditions aux limites ;

y= O(paroi)u=0,v=0,T=Tp
y —> oo u—0
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y = 8(interface) u = uy, T =Ty = Tga, ug—u
y

duy oT dar
= —,K — =hjy 5
Un ensemble d'équations similaires peut étre €crit pour la phase vapeur.
Nusselt (3) proposa une solution pour ces équations en négligeant les
€quations de la couche de vapeur, la force d'inertie et le transport par convection dans la

couche liquide. Sa solution a été€ obtenue avec un profil de vitesses semi-parabolique et un
profil linéaire de température. Le nombre de Nusselt moyen pour Tp = cte est :

Nu = 0,926 Re-1/3 (2.41)

Pour la condition qp = cte, Kutateladze proposa :

Nu = 1,04 Re-1/3 (2.42)

Dans les conditions d'écoulement laminaire ondul€ plusieurs auteurs (3) proposent

de multiplier I'expression de Nusselt par un facteur correctif empirique.
Ainsi Kutateladze suggére :

Nu = 0,74 Re-0.22 (2.43)
Pour la région turbulente Colburn (3) développa une méthode pour calculer le

coefficient de transfert moyen quand la partie supérieure du condensat est en régime laminaire et
la partie inférieure est en régime turbulent. Ces expressions sont, respectivement :

Nu = 4R¢/[22(40,8Re0-8 - 364)/Pr1/3 + 12 800] (2.44)
ou Nu = (hyWLAT)(vZ/K3g)1/3[0,059 Prl/3 (LAT/hjyit)
(K3g/v2)13 - 190 Pr1B + 120]1.25 (2.45)
2.2.4. - Transfert de matiére

L'absorption d'un gaz par un film liquide laminaire avec petits temps de contact peut
étre analysée avec I'équation de diffusion :

2
QQ = Q——E (2.46)
oT  oY?2
avec les conditions aux limites :
t=0 C = Cp (concentration initiale du gaz dans le liquide)
Y =0 (interface) C = C* (concentration 2 saturation)
Y — oo C=C
La solution donnée par la théorie de la pénétration est :
ki = 2(D/nt)12 (2.47)
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ol le temps de contact peut étre calculé avec la théorie de Nusselt :

t = L/umax = 2 L (3/gV)13 (T/u)-2/3/3 (2.48)
donc :

kp = 1,19 (D/L)172 (vg)1/6 Rel/3 (2.49)

Pour des temps de contacts importants ol il y a un degré important de la saturation
du liquide a la sortie, I'hypothése de diffusion dans un milieu semi-infini n'est plus valable &

cause de I'épaisseur finie du film. I faut donc tenir compte du profil semi-parabolique de vitesse
pour pouvoir résoudre 1'équation de convection-diffusion :

oC 92C
1-(YR)?] =D— =D— 2.50
Umax [1 - (Y/0)#] ox 3y2 ( )
avec les conditions aux limites :
x=0 C=C
Y=0 C=C*
Y=6 0C/0Y =0

Pour les conditions de profil de concentration développé, ki, devient :

kr = 9,468 Dgl/3 v-2/3Re"1/3 (2.51)

Dans la région turbulente (Re > 400) I'effet des vagues se traduit par une importante
augmentation du coefficient de transfert de matiére qui est plusieurs fois supérieur & ceux de la
région laminaire ondulée.

Les mécanismes de transfert dans la région turbulente sont modélisés selon
différentes fagons (3). La théorie de la pénétration de Higbie considére une diffusion non
permanente dans un élément liquide qui reste sur I'interface durant un court intervalle de temps.
Danckwerts considere une distribution statistique des ages de 1'élément liquide dans sa théorie

de renouvellement de la surface. Ces théories de la pénétration prédisent que kr, = (D/t)05. La
théorie des deux films stagnants propose l'existence de ces deux films adjacents a l'interface

dans chaque phase ol il y a une diffusion stationnaire (k;, = D) . Une combinaison des théories

du film et de la pénétration a été faite par Toor et Marchello (3) donnant kp = D0.5-1.0,
Fortescue et Pearson (3) considérent que le transfert de matiére a travers la surface d'un film
turbulent est déterminé par les macro-tourbillons. Par contre Lamont et Scott (3) postulent que le
transfert de maticre est du fundamentalement aux effets de mélangeage provoqués par des petits
tourbillons a l'intérieur des macro-tourbillons qui vont a la surface libre, y sont déflectés et sont
renvoyés au coeur du film. Banerjee et al (3) montra que le taux de transfert de matiére sur la
surface libre doit étre contrdl€ par des petits tourbillons et pour cause la dissipation visqueuse est
importante et peut étre évaluée en fonction de la longueur de la vague, son amplitude et vitesse.

Une facon treés utile de représenter ki est l'expression, donnée en termes de
paramétres adimensionnels montrés ci-dessus (3) :

kp* = b (4Re)m ScM Ga® (2.52)
avec k*L = (ku/D) (v/g)13 (2.53)
Sc¢ = v/D (nombre de Schmidt) (2.54)
Ga = gL3V?2 (nombre de Galilée) (2.55)
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importantes corrélations (3) :

Le Tableau 2.2. rassemble les valeurs de b,m,n,e pour quelques unes des plus

Année Auteurs 4Re b m n e Observations
1954 Brotz 4Re < 1200 0.725 13 12 12
1200 < 4Re < 2360 0.0209 5/6 172 172
2360 < 4Re 0.076 23 12 12
1955 Kampi and 2000 <4Re 0.018 0.7 0.444  0.083 8.5°<T<50°C
1958 Brauer 5.4 Kp!/10 £ 4Re < 0.072Kg!?  0.0346 13 0 0
0.072 Kx13<4Re< 1600
1600 < 4Re 0.1293 155 0 0
0.00235 23 0 0
1959 Hikitaet al. 30<4Re < 150 0.011 0.5 0.62 0.04 10°<T<45°C
150 < 4Re £ 2000 0.106 0 12 0
1968 Banerjecetal. 340 < Re < 10900 0.0001344 0.933 12 0
1971 Johannisbauer 60 < 4Re < 300 0.408 04 0.5 -0.05 60<Sc<1100
300 < 4Re < 1600 1.28 0.2 0.5 -0.05 108<Ga<i0!5
1600 < 4Re < 10 800 0,069 0.6 0.5 -0.05
1972  Lamourelle 1300 <4Re < 8 300 0.0002593 0.839 12 0
and Sandall
1976 Carrubba 48 <4Re <280 0.00812 04667 0.5 0  pour Sc 22.13 x 105/(4Re)!-6
48 <4Re <280 3.7522 -13 0 0  pour Sc £2.13 x 105/(4Re)!-6
280 £4Re £ 1600 0.04396 0.1667 0.5 0  pour Sc 27.28 x 103/(4Re)
280 £ 4Re £ 1600 3.71522 -1/3 0 0  pour Sc £7.28 x 103/(4Re)
1600 <4Re 0.0007575 0.7167 0.5 0  pour Sc 24.59 x 105/(4Re)25
1600 < 4Re 3.7522 -1/3 0 0  pour Sc $4.59 x 105/(4Re)2-5
1980 Koziol et al. 170 <4Re < 335 1.668 0.39 0.5 -0.1667 844 <Sc<1.085
335 <4Re < 1080 3.882 0.24 0.5 -0.1667 1.7x1013<Ga<2.7x 1013
1080 <4Re £2513 0.0008923 0.71 0.5 0
1982 Yihand Chen 49 <4Re £300 0.01099 0.3955 12 0 8.5°sT<50°C
300 < 4Re £ 1600 0.02995 0.2134 12 0 148 < Sc £981
1600 < 4Re < 10 500 0.0009777 __ 0.6804 12 0
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2.2.5. - Les zones séches

Les zones séches apparaissent quand un film s'écoule sur une surface chauffée avec
un petit débit et/ou la température de la surface est €levée. Ces zones s¢ches peuvent €tre re-
mouillées par des perturbation générées en amont pour des conditions de faibles flux de chaleur,
mais pour des flux de chaleur importants les zones séches éventuellement persistent. Il en résulte
une abrupte diminution du coefficient de transfert et une possible surchauffe de la surface.

Dans le régime laminaire ondulé la région avec épaisseur plus grande a une
température superficielle plus petite et par conséquent une tension superficielle plus grande que
la région plus mince. Ainsi la force de tension superficielle tire le liquide de la région mince vers
la région plus épaisse. Dans cette condition il peut se former des zones séches dans la région
mince. Pour des débits plus élevés cette distorsion due 2 la différence de température entre les
régions des vagues est réduite 2 cause des forces d'inertie de I'écoulement.

Les résultats expérimentaux sur la relation entre flux de chaleur et débit du film pour
la création des zones séches sont rassemblés sur la Figure 2.4
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Figure 2.4 : Flux de Chaleur vers Débit pour la Création de Zones Séches sur
un Tube Vertical pour 1'Eau (4)

Le flux de chaleur critique est une fonction croissante du débit (Re) du film. Pour
des débits élevés le film transporte plus d'énergie (cinétique et de surface) et par conséquent il
est nécessaire d'avoir un flux de chaleur plus grand pour empécher le re-mouillage des zones

séches.

Les résultats de la Figure 2.4 sont présentés en termes de débit spécifique parce que
I'emploi de Re peut oblitérer l'effet de la température d'entrée du film (Te) ou de la tension
superficielle car il dépend fortement de la température. ,
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2.2.6. - Augmentation des Transferts dans les Films

Plusieurs recherches ont été développées ayant pour but 'augmentation des tranferts
dans les films ruisselants. Les structures utilisées pour augmenter les transferts peuvent étre
classées comme microstructures, mésostructures et macrostructures (5) :

La microstructure concerne l'interface paroi/liquide du film et concerne les propriétés
physico-chimiques du solide et du liquide qui influencent la mouillabilité de la paroi et
contribuent 2 éviter la formation des zones séches. Son échelle va du 1/10 de mm (micro-
rugosité obtenue par sablage) jusqu'a I'échelle moléculaire (oxydation superficielle du métal).

La mésostructure est celle du film ruisselant lui-méme dont I'épaisseur est
généralement comprise entre un dixiéme de mm et un millimétre. Elle concere les modifications
de la surface qui sont précisément a I'échelle de cette épaisseur du film : promoteurs de
turbulence, cannelures, stries, rainures .

La macrostructure est celle de la forme et des dimensions de la paroi verticale sur
laquelle le film ruisselle et & travers laquelle se fait le transfert de chaleur. Elle concerne le
diametre des tubes cylindriques, la forme et la dimension des ailettes, la largeur et la distance des
plaques planes et grilles. Son échelle est le centimétre jusqu'a quelques dizaines de centimetres.

Brauer (2) a fait des expériences avec des fils de 0,1- 0,2 et 0,3 mm de diamétre qui
ont été placés autour d'un tube de 20 mm de diametre. Il a observé une réduction du Re pour
passer au régime turbulent (de 5 3 15 %) pour le fil de 0,2 mm et pour Re = 800 le coefficient
local de transfert de chaleur était, au moins, 12 % supérieur 2 celui d'un tube lisse. Il a remarqué
aussi que pour une distance entre le fil et le point de mesure des températures égal ou supérieur &
40 mm, il n'y avait pas de différence par rapport au tube lisse, ce qui indiquait que les
perturbations provoquées par le film disparaissaient rapidement.

Zi-Qiu et all (6) ont étudié le comportement d'un tube fileté ayant des filets avec des
profondeurs de 0,866 & 1,732 mm. Ils ont mesuré des coefficients de transfert de matiére 3 2 4
fois supérieurs a ceux obtenus pour un tube lisse comme montré sur la Figure 2.5. On peut y
vérifier que le comportement des résultats pour le tube rainuré est toujours du type turbulent,

méme pour des valeurs de I" qui correspondaient & un Re laminaire pour un tube lisse (I" < 0,28

kg/ms).

1x107F surface filetée -
7t
5.
K |
(m/s) 3 |
2t surface lisse
lxm;m —5-070.03 0.05 0.1 0.2 0.3 0.5 1.0

I (ki/m-s)

Figure 2.5 : Comparaison entre les coefficients de Transfert de Matiére :
Tube Lisse - Tube Fileté (6)
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Parmi les travaux développés au sein de 1'équipe ESVE soulignons ceux de
Jurkwoski (5) et Liu (7). Le premier a obtenu des augmentations des coefficients de transfert de
2 a 3 fois supérieurs a ceux d'une paroi lisse avec l'ajout d'une couche de grillage sur la paroi
lisse. Le deuxiéme a obtenu des résultats en évaporation supérieurs a ceux de la bibliographie

pour Re > 100 (de 40 % a = 150 %), et en absorption soit en régime laminaire, soit en régime
turbulent une augmentation de 200 - 500 % supérieurs & ceux de Bugarel (7). Ces résultats ont
été obtenues avec un échangeur a plaques en cuivre rainurées avec des grilles.

Remarquons finalement qu'un défi important dans le développement de promoteurs
de turbulence pour les films consiste & trouver des structures performantes du point de vue des
transferts et de I'assurance des conditions de mouillabilit€ mais aussi, et principalement du c6té
économique, car si les surfaces structurées peuvent doubler les coefficients de transfert elles
peuvent aussi avoir des facteurs de prix de tube/plaque, par rapport aux surfaces lisses, qui
dépassent facilement le facteur d'augmentation des transferts.
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2.3. - LES PROMOTEURS DE TURBULENCE
2.3.1. - Les buts des Promoteurs

Les structures de promoteurs de turbulence que nous avons développées ont été congues
pour atteindre les objectifs suivants :

- augmenter les coefficients de transfert du film par une intensification de 'effet des
vagues superficielles et du mélangeage  I'intérieur du film.

- assurer la mouillabilité du film pour des valeurs de Re inférieures 2 100

- avoir une augmentation du cofit de fabrication inférieure au facteur d'augmentation des
transferts dans le film.

- permettre un entretien de la surface d'échange simple et pas cher.

Ces contraintes ont été imposées 4 partir de l'analyse des types de structures
normalement citées par la littérature, ainsi que pour celles développées dans I'équipe ESVE. On
trouve en effet souvent une solution pour assurer les conditions de mouillabilité et de bonne
distribution du film (p.e. rainures) et une autre solution pour jouer le role de promoteurs de
turbulence (p.e. grilles).

Ainsi nous avons essayé de développer des structures ayant 2 la fois les deux
caractéristiques mentionnées ci-dessus.

2.3.2. - Structures Développées

Nous avons travaillé sur deux types de structures qui ont le méme objectif de base :
augmenter les effets des vagues superficielles et du mélangeage pour augmenter les transferts
dans les films et empécher l'apparition de zones se¢ches pour Re < 100.

Nous appelerons les deux structures "filets" et "tubes rainurés".

23.2.1. - Les filets
Les structures du type "filet” sont formées par des mailles en forme de losange pour

provoquer des effets de mélangeage transversal 2 la direction de I'écoulement du film, comme
montré sur la Figure 2.6.

Figure 2.6. : Maille en Losange
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Avec cette structure nous pouvons revetir un tube avec une sorte de "chaussette" ayant
des mailles en losange et qui jouera un rdle de promoteurs de turbulence.

Les mailles utilisées sont formées a partir de fils de 0,2 mm de diamétre. Cette valeur a
été choisie de fagon a étre inférieure aux €paisseurs des films de base pour des Re 2 60.

Nous avons analysé le comportement des fils soit faits d'un matériel mouillable (coton),
soit non-mouillable (nylon) pour étudier leur influence sur 1a mouillabilité.

Dans notre prototype les mailles ont été générées par 'enroulement des fils autour d'un
tube vertical (comme décrit dans 2.4).

Les trois types de configuration en losange essayés sont décrits sur le Tableau 2.3, avec
les dimensions montrées sur la Figure 2.7.

Maille Type de fil a (mm) b (mm) o
4C 4 fils en coton (¢ 30 45 30
0,2)
8C 8 fils en coton 20 35 30
90,2)
4N 4 fils en nylon 30 45 30
(¢ 0,2)

Tableau 2.3 : Caractéristiques des Mailles en Losange.

Nous avons aussi essayé des structures mixtes : mailles en losange avec des fils
mouillables et fils verticaux non-mouillables, comme schématisé sur la Figure 2.7 (ii). Les fils
verticaux ont été rajoutés pour introduire deux types d'effets :

- accroitre l'intensité du mélangeage dans la région entre eux

- provoquer un effet de répulsion du film, diie &2 sa non-mouillabilité et pour cause

améliorer la mouillabilité du film sur la paroi du tube, empéchant ainsi la formation des zones
séches.
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Figure 2.7. : Configuration en Losange‘ (i) et Mixte Losange et Fils Verticaux
non Mouillables (ii)

Les structures mixtes ont été basées sur la configuration 8C qui comme sera discuté
dans 2.5, a donné les meilleurs résultats en ce qui concerne la mouillabilité film-tube. Nous

avons choisi deux diametres de fils verticaux (nylon ¢ 0,2 mm et ¢ 0,8 mm) pour vérifier leur

influence sur la mouillabilité et I'intensification de la turbulence.

Les caractéristiques des structures mixtes sont présentées sur le Tableau 2.4

Maille Type de fil a (mm) b (mm) ¢ (mm) o

8C2V | gfils en coton (§ 0,2) et 20 35 =16 30
10 fils en nylon (¢ 0,2)

5C8V 8 fils en coton (¢ 0,2) et 20 35 =16 30
10 fils en nylon (¢ 0,8)

Tableau 2.4 : Caractéristiques des Structures Mixtes

La Figure 2.8 montre I'aspect général des structures
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Figure 2.8 : La Structure Mixte
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Figure 2.9 : Les Caractéristiques des Rainures

2.3.2.2. - Tube Rainuré
Ayant pour but d'avoir les mémes effets que ceux provoqués par les mailles en losange,
nous avons développé une surface rainuré, avec des rainurés en losange, pour :

- avoir une solution alternative pour les types de rainures déja proposées pour les films
ruisselants

- comparer les résultats des structures de promoteurs non-métalliques avec une structure
du type rainurée et, par conséquent, plutdt classique.

Nous avons eu aussi comme souci de minimiser le cofit du procédé de fabrication des
rainures sur la paroi du tube. Ainsi Mrs. R. Lorrain et E. Schaeffer de I'atelier du LSGC ont
employé la technique du molettage pour la génération des rainures.

Les dimensions et la configuration générale des rainures faites sur le tube vertical sont
présentées sur la Figure 2.9. Remarquons qu'il n'a pas été possible de maintenir exactement les
mémes dimensions utilisés pour les filets & cause des outils disponibles dans I'atelier du LSGC.

La Figure 2.10 montre I'aspect général du tube rainuré.
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Le Tube Rainur
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Figure 2
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2.4. - INSTALLATION EXPERIMENTALE

La Figure 2.11 montre le schéma du tube utilisé dans les essais. Nous disposions de
deux tubes, un lisse, autour duquel était enroulées les mailles, et un autre avec des rainures.

Ces tubes ont été€ fabriqués en acier inox et avaient une longueur de test de 1010 mm (¢
54 mm).

L'échauffement du film, qui s'écoulait sur la paroi externe du tube, €tait fait par un
écoulement intérieur d'eau chaude,  contre-courant.

Le film était alimenté par la partie inférieure du tube, se préchauffait en montant dans le
tube, sortait dans la té€te du tube et était distribué autour de la paroi extérieure par un systéme de
distribution formé par des trous et des couches de gaze hydrophile enroulées autour des trous.

Sur la Figure 2.11 on peut voir la position des points de mesure de température et de
débit volumique.

Pendant les essais le tube €tait entouré par une colonne transparente en plexiglas de 560
mm de diametre qui permettait a la fois, d'isoler I'écoulement des conditions ambiantes dans le
laboratoire, empéchant ainsi les pertes & partir de la surface libre du film, et visualiser
I'écoulement pour bien comprendre son déroulement et détecter 'origine d'éventuelles zones
séches.

L'ensemble de l'installation expérimentale est schématisée sur la Figure 2.12.

Les mesures de température a l'intérieur du tube et de la colonne était faites avec des
thermocouples type K de 1 mm de diamétre. Les températures des entrées et sorties du film et
du caloporteur ont €té mesurées avec des thermo-résistances de platine de 7 mm de diameétre.
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2.5. - RESULTATS EXPERIMENTAUX
2.5.1. - Méthodologie Générale

L'évaluation de la performance des structures de promoteurs de turbulence est faite
selon deux optiques distinctes.

La premiére consiste & évaluer les échanges thermiques selon le ler Principe de la
Thermodynamique, c'est & dire a partir du calcul des nombres adimensionnels qui gouvernent le

transfert de chaleur. Ainsi nous comparerons la performance de structures en analysent les
rapports entre Nuf, Ref et Pry.

La seconde, moins classique, consiste 4 analyser la performance des échanges
thermiques selon le 2iéme Principe de la Thermodynamique, c'est-a-dire en évaluant les
irréversibilités générées lors du processus d'échauffement du film. Ceci est fait 2 partir de
1'élaboration des diagrammes S*¢ = f (Ref), ol I'on porte la production spécifique d'entropie
globale (comme définie dans la Partie 1) en fonction du nombre de Reynolds du film.

Dans les deux cas la condition de référence est le tube lisse.

2.5.2. - Calcul de hy

L'obtention de hg est faite a partir du calcul de hg :
L_L.1 2.56)

oi1 I'on néglige la résistance thermique de la paroi du tube (2,2 mm).

Le bilan d'enthalpie fourni le flux de chaleur regu par le film :

Qg = mg Cpr (Tt - Tte) (2.57)
et
N O S
hg = A% AT, (2.58)
avec
ATy = ATee s Tis) - (et Tte) (2.59)

In ((Tce - Tgs)/(Ter-Tte))

Les quatre températures ainsi que les débits sont mesurés comme montré sur la Figure 2.11.
Etant donné les caractéristiques géométriques de I'écoulement du caloporteur on ne peut
pas assurer que 1'équation de Dittus-Boelter (8) soit valable pour corréler les valeurs de h; avec

Rec. Donc nous faisons appel a la méthode introduite par Wilson (9) qui consiste & utiliser
I'expression suivante pour h¢ en régime turbulent :

he = C Re0:8 (2.60)
Ainsi I'équation (2.56) devient :
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1_1 _ 1 (2.61)

et en variant Re dans la région turbulente nous pouvons porter les valeurs de 1/hg en fonction
de Re 0.8, comme montré sur la Figure 2.13, et obtenir 1/hy.

0,70 ~
0,60 ~
g
¥
E 050 -
B
£ <
-
0,40
‘B
y £
- REc**-0,8
0.30 Y T Y T v T Y 1
0,0003 0,0004 0,0005 0,0008 0,0007

1/hg=1/hpf+C*REc**-0,8= 0,1743 + 768,5975'(REC"-0.8)

Figure 2.13 : Le Calcul de hg par la Méthode de Wilson

Avec hg nous calculons

Nug = he k-1 (v2g-1)1/3 (2.62)

Pour chaque valeur de hf nous avons utilisé quatre débits du caloporteur
(voir Figure 2.13).

Les mesures de température qui n'interviennent pas dans le calcul de hg sont faites pour
vérifier le bouclage des bilans d'enthalpie et pour assurer des mesures en conditions de régime
permanent.

Les propriétés de transport ont été calculées pour des températures moyennes soit pour
le film, soit pour le caloporteur.

2.5.3. - Comparaison des Nug

Nous allons comparer les résultats obtenus pour les structures proposées avec ceux
trouvés pour un tube lisse ayant les mémes caractéristiques géométriques et les mémes

conditions d'essai.

Nous préférons prendre le tube lisse comme référence plutét que les données
bibliograhiques parce qu'il y a une grande diversité des résultats cités par d'autres auteurs et,
surtout, parce que dans ces publications les conditions d'essai ne sont pas bien caractérisées.
En plus nos résultats sont des valeurs moyennes de Nug, Prf et Rer alors que certaines
références donnent des valeurs locales de Nug. De plus nous avons signalé l'influence du type
de distributeur utilisé et de la longueur d'entrée du film. L'influence des promoteurs de
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turbulence est donc toujours analysé par rapport au tube lisse, de méme distributeur et méme
longueur d'entrée.

La Figure 2.14 montre la comparaison des résultats obtenus avec le tube lisse et des
données bibliograhiques présentés par Ganic et Mastanaiah (4) pour des Pr proches de la valeur
moyenne de nos essais. Nous avons pris les corrélations de Wilke, les résultats de Ganic et
Fujita.

On y constate que dans la région de transition nos résultats sont en accord avec les
données bibliographique et dans la région turbulente nos points sont en dessous des valeurs de
la corrélation de Wilke.

100 -
Nuf ]
10 4 tube lisse utilisé
] * p Ueda Fujita,Wilke Pr=6.
+ {ube lisse Pr=6.9
O Ganic Pr=5.3
&  Fujita Pr=6.0
®  FujitaPr=5.2
1 o. 2 ) ¥ L] ¥ L] L4 L] L4 ‘ L] L] L] - L] LS L3 Iv_l
10 100 1000

Ref

Figure 2.14 : Comparaison des Nuf du Tube Lisse avec les Données Bibliographiques (4)
Les plages de variation des principales grandeurs lors des essais sont :

20 <Ref<1000
8000 <Rec; <18 000

0,018<T < 0,050 kg m-ls1
02 <q < 46,0 kW.m2

Les Figures 2.15 a 2.20 montrent le comportement relatif de chaque type de structure (5
mailles et le tube rainuré) par rapport au tube lisse.

Di au type de comportement des courbes nous avons utilisé les corrélations semblables
a celles de Wilke :

Nug= a Regd Pre (2.26)
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Figure 2.17 Comparaison des Nu*Pr**.0,344:Tube Lisse-Tube 4N
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Figure 2.18 Comparaison des Nu*Pr**-0,344:Tube Lisse-Tube 8C8V
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Figure 2.19 Comparaison des Nu*Pr#**-0,344:Tube Lisse-Tube 8C2V
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Figure 2.20 Comparaison des Nu*Pr*#*-0,344:Tube Lisse-Tube Rainuré
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STRUCTURE

Le Tableau 2.5 montre les valeurs de a,b,e ainsi que les coefficients de corrélation (R)
pour chaque droite obtenue sur les graphiques log.log.

a b e R
Tube lisse 0,0064 0,4466 0,344 0,92
4C 0,0023 0,6883 0,344 1,00
8C 0,0021 0,6993 0,344 0,99
4N 0,0031 0,6010 0,344 0,99
8C8V 0,0014 0,7753 0,344 0,99
8C2V 0,0037 0,6079 0,344 0,95
Tube Rainuré 0,0021 07171 0,344 0,91

Tableau 2.5. : Les Constantes et Exposants des Corrélations (2.26)

Nous pouvons quantifier les améliorations introduites par les structures a travers de la
définition d'une nouvelle fonction définie comme le rapport :

FNU = (Nup)structures/(NUf)tube lisse (2.63)

ce qui nous donne aussi une fonction du type :

Fny =m Reg? (2.64)

Le Tableau 2.6 rassemble les résultats de cette comparaison pour les six structures
étudiées ainsi que les valeurs de Fny pour Reg = 100 et Reg 1000, pour chacune des structures.

STRUCTURE m n__ Fny (100) Fny (1000)
4C 0,359 0,2417 1,09 1,91
8C 0,328 0,2527 1,05 1,89
4N 0,484 0,1544 0,99 1,41
8C8V 0,219 0,3287 1,00 2,12
8C2V 0,578 0,1613 1,21 1,76
Tube Rainuré 0,328 0,2705 1,14 2,13

Tableau 2.6 : Comparaison Structures - Tube Lisse

L'analyse comparative des Nu montre que pour des Ref < 100 les structures avec
des promoteurs de turbulence donnent des valeurs de Nuf qui sont 1égérement inférieures
a celles du tube lisse. Ceci s'explique parce que l'effet de mélangeage se réduit et
I'épaisseur moyenne du film augmente autour des fils ainsi que & cause des rainures.
Pour Reg > 100 les structures sont toujours plus performantes que le tube lisse. Il y en a
qui font doubler la valeur de Nug pour Re = 1000 (8C8V, tube rainuré) et d'autres qui
sont trés proches de cette valeur (4C,8C,8C2V).

Par rapport a la suppression des zones séches les structures sont toujours plus
performantes que le tube lisse. Les meilleurs ont ét€ la 8C, a cause de ses fils mouillables
et le tube rainuré 2 cause, bien sur, de 'effet de mélangeage provoqué par ses rainures
qui était perceptible méme pour des petits Ref. Avec ces deux structures nous avons pu

aller jusqu'a Re = 20 sans aucune zone séche. Pour les structures 4C et 4N il y a eu des

petites zones séches pour Re = 70, qui ont été limitées par les fils et qui donc ne
pouvaient pas se propager en aval. Pour les structures mixtes nous avons pu aller jusqu'a

Re = 50 sans zones séches.
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L'intensification de l'effet de vagues a été observé dans toutes structures, surtout
pour les structures mixtes ( cause des fils verticaux) et pour le tube rainuré. En ce qui
concerne les structures mixtes nous croyons que les fils verticaux jouent plutdt un role
d'intensificateurs de vagues que d'assurer la mouillabilité pour des faibles Re.

Pour donner une autre information comparative de la performance de nos
systemes, nous les avons comparés avec les résultats obtenus par Liu (7) avec sa
structure mixte paroi en cuivre rainurée (rainurés 3 mm demi-ronde perpendiculaires 2
I'écoulement) plus grilles (TPN 65) appuyées sur la paroi. Les rapports
(Nup)structure/Nup)iiu sont montrés sur le Tableau 2.7 pour les structures 8C, 8C8V et le
tube rainurée pour Ref = 100 et Reg = 1000.

TRUCTURE (Nuf)structure/(NUpliu
Rer= 100 sy Reg = 1000
8C 1,00 0,72
8C8V 0,95 0,82
Tube Rainuré 0,68 1,11

Tableau 2.7 : Comparaison avec la Structure Mixte de Liu.

On y constate qu'avec nos structures plus simples et moins onéreuses nous
arrivons a des résultats comparables a ceux de la structure mixte essayée par Liu.

2.5.4. - Calcul de S¢*
Rappelons I'expression de S* déduite dans la Partie 1, explicitée ici en termes des
grandeurs moyennes du film.
AT (AT +Tp* g * it * Res

S¢F == (2.65)
Tt he* AT * T¢

La différence de température moyenne paroi-film est calculée comme suit :
T=
AT = 535 (2.66)

De cette fagon ayant calculé les grandeurs nécessaires pour établir le diagramme
Nug = f (Rey, Pry), on peut aisément déterminer la dépendance S*; =f (Ref).

Cette grandeur doit étre regardée comme une production spécifique d'entropie
globale moyenne, étant donné que nous 1'évaluons a partir des grandeurs moyennes
représentatives des mesures faites. En bref S*g doit étre analysée de la méme fagon que
noufslanalysons les valeurs de hf et Nuf présentés auparavant : des grandeurs moyennes
du film.
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Figure 2.23 Comparaison des S*:Tube Lisse-Tube 4N
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Figure 2.26 Comparaison des S*:Tube Lisse-Tube Rainuré



2.5.5. - Comparaison des S¢*

Les Figures 2.21 a 2.26 montrent les résultats pour le tube lisse et les six
structures.

On peut bien conclure que S¢* et Rer peuvent étre correlés par une expression du

type:
S*f = p RCS (2.67)

Le Tableau 2.8 montre les valeurs de p,g et des coefficients de corrélation des
droites sur les figures 2.21 a 2.26.

STRUCTURE P T R
Tube lisse 2,8.104 0,7307 0,94
4C 0,0037 0,2653 0,94
8C 2,010 0.6018 0,96
4N 0,0011 0,5035 0,94
8C8V 0,0038 0,2198 0,72
8C2V 2,1.104 0,7033 0,92
Tube rainuré 0,0045 0,2170 0,62

Tableau 2.8 : Constantes et Exposants de 'Equation 2.67

Les réductions des irréversibilités sont quantifiées par le calcul de la fonction Fg
définie comme :

Fs = (S*)structure/(S*tube lisse (2.68)
c'est a dire :
Fs =rRegd (2.69)

Le Tableau 2.9 donne les valeurs de r,t et de Fs pour Rer = 100 et Res = 1000
pour chacune des six structures.

STRUCTURE T t F; (100) F; (1000)
ac 13,07 20,4654 1,50 0,52
BC I,72 -01289 0,95 0,71
N 3,93 20,2272 1,38 0,82
gCBV 13,43 20,5109 1,28 0,39
gC2V 0,75 20,0274 0,66 0,62
Tube Rainuré 15,90 20,5137 1,49 0,46

Tableau 2.9 : Comparaison des Irréversibilités : Structures - Tube Lisse

Ici c'est & partir de Re =250 (sauf pour la structure 8C2V) que les promoteurs de
turbulence assurent des écoulements moins irréversibles que le tube lisse. Les structures
les plus performantes pour cette région sont la 8C8V et le tube rainuré. La réduction des

jrréversibilités étant diie 4 I'augmentation des hy et & réduction des AT.
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2.6. - CONCLUSIONS

Les résultats obtenus avec les structures de promoteurs de turbulence ont montré
que:

- les structures en losange et mixte losange fils verticaux ont des performances
comparables & celles du tube rainuré, soit en termes de Nug soit S*¢

- les structures non métalliques ainsi que le tube rainuré ont des performances
comparables a celles d'une structure mixte rainure-grille

- la configuration des fils en losange ainsi que les rainures en losange se sont
avérées comme tres performantes pour augmenter l'effet de mélangeage transversal et les
vagues superficielles, ce qui nous permet de dire que ce type de géométrie de promoteur
de turbulence est plus intéressant que les rainures ou fils horizontaux.

- les avantages des structures proposées sont évidentes du point de vue du
transfert de chaleur, a partir de Re = 100 et pour la réduction des irréversibilités a partir
de Re = 200. De plus elles assurent les conditions de bonne mouillabilité pour Re < 100

- comme nous avons pu doubler les coefficients de transfert de chaleur pour Re =
1000, pour quelques structures, nous pouvons prévoir que en ce qui concerne le transfert
de matiere ces structures doivent permettre des taux d'augmentation encore plus grands.

La méthodologie proposée ici d'analyse entropique de l'écoulement 2 film
ruisselant nous a fourni des informations nouvelles par rapport a 1'analyse enthalpique
simple des Nuyg. Ainsi en regardant les diagrammes S*f x Rer il est possible de mieux
comprendre les effets des promoteurs de turbulence sur les irréversibilités, car la méthode

tient compte d'autres parametres que Nug, comme la AT et les flux de chaleur.
Remarquons finalement que les structures non métalliques proposées ici sont

moins chéres que les surfaces rainurées et que les grilles. De plus les opérations de
montage sont plus simples que pour les grilles et leur entretien est plus simple et rapide.
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NOMENCLATURE

SYMBOLES LATINS

a : diffusivité thermique (m2.s-1)

A : constante

B : constante

b : largeur(m)

Cm : chaleur spécifique moyenne de la solution (kJ.kg!)

C : coiit opératoire énergétique (FF/an)

co colit opératoire énergétique par joule d'énergie utile (FF/J)

Cov coiit opératoire d'un systeme énergétique classique (FF/an)

Cop colit opératoire d'une pompe a chaleur (FF/an)

ccm cofit total spécifique moyen de la chaleur produite (FF/kWh)

cfm cofit total spécifique de I'effet de réfrigération produit (FF/kWh)

D diamétre (m), diffusivité massique (m2.s-1)

DT différence de température (K,°C)

E €nergie, flux d'énergie (J, J/an, W)

Ex exergie flux d'exergie (J,J/an, W)

F coiit des apports de valeur (FF/an)
taux de recirculation

h enthalpie spécifique (kJ/kg) coefficient de transfert de chaleur (kW.m-2K-1)

AHy enthalpie de condensation-absorption de la vapeur d'eau (kJ.kg-1)

1 coiit d'investissement (FF)

Ie investissement énergétique (J)

k coefficient de transfert de matiére (ms-1), flux de chaleur fournie par
I'absorbeur par kg d'eau absorbée (kJ/kg eau)

le nombre de Lewis

M débit massique (kg.s1)

m débit massique spécifique (kg.kg! eau)

111



n : exposant

Nuo durée de vie (an)

Nv temps de retour (an)

P : pression (Pa, bar), puissance (kW)
P : pente

Po :  profit (F/an)

q : flux de chaleur spécifique (kJ kg-1)

Q : flux de chaleur (W)
Rp : taux de compression
Re : nombre de Reynolds

$ : entropie spécifique (kJ.kg-1 K-1)

S surface (m2)

T température moyenne (°C, K)

ta "durée d'opération annuelle (h/an)
v valeur de I'énergie (FF/J)

\Y : vitesse (m.s'1)

VIE : valeur techno-économique
vO débit volumique 2 I'aspiration des compresseurs (m3 h-1)
travail, puissance mécanique (J,W)

w : travail, puissance mécanique spécifique (J/kg)

X,x concentration (%) : titre massique

z : hauteur

SYMBOLES GRECS

a : rapport des débits massiques : vapeur

haute pression/vapeur aspirée, exposant
B : exposant

Y : exposant
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[¢]

Ccs

ch

comp :

€s

ef

exposant
efficacité exergétique globale, efficacité exergétique

rendement

facteur de Carnot, facteur de Carnot moyen
viscosité dynamique (kg.s-1.m-1)

masse spécifique (kg.m-3)

adiabatique

valeur de la chaleur produite pér I'absorbeur sur le marché frangais
entrée absorbeur

eau