Chapitre 4

DETERMINATION DES COEFFICIENTS D’ECHANGE
DANS LES ECHANGEURS A FLUIDES SEPARES

De omni re scibili, et quibusdam aliis.

Dans le chapitre 3, nous nous sommes contentésraggdérer un échangeur comme
une « boite noire » dont le coefficient global tf&éegek est donné. Voici maintenant un
certain nombre d’éléments pratiques permettantati@r les coefficients d’échange cété
fluide chaud et c6té fluide froid : ils concernesgsentiellement les échangeurs tubulaires
mais également, quoique de facon plus limitée gldsangeurs a plagues ou les échangeurs
compacts.

Une mise en garde s’'impose ici: on trouve dan$tterature de trés nombreuses
formules semi-empiriques (encore baptiséeoreélations») correspondant a une grande
diversité de situations concrétes. Beaucoup d'eelfles ont des prétentions globalisantes,
c’est-a-dire qu’elles s’efforcent de coiffer undaréventail de cas particuliers ; certaines ont
été établies dans des conditions spécifiques, paastoujours bien précisées ; enfin, on se
trouve souvent dans le flou en ce qui concernéelepératures de référence. Il en résulte que
la précision des résultats numériques est |égereétastique, et que I'utilisateur a parfois un
peu I'impression de plonger dans une bouteille cfen

Les conséquences pratiques de cet état de chesssnh cependant pas forcément
catastrophiques, car les estimations sur les cwamits d’échangeh fournies par des
corrélations concurrentes ne s’écartent guere ae gt 15% les unes des autres, ce qui tout
en étant beaucoup reste acceptable dans des odlawdst-projets. Mais occasionnellement
les résultats peuvent vagabonder au-dela de catigemOn doit donc rester prudent, et ne pas
accorder une signification absolue aux valeurs migués que I'on obtient.

Néanmoins, ces corrélations conviennent bien alouts d’'ingénierie : d’abord parce
gu’elle sont aptes a fournir des estimations axighei calculs simples et rapides ; mais surtout,
employées de facon méthodique et cohérente, eblestituent de bonsnstruments de
comparaison dans le cadre d'un avant-projet, elles permettrde classer différents
prototypes selon leurs performances, et de procaithsi a une pré-optimisation, qui sera
ensuite affinée par une modélisation détailléeugh@ar une étude expérimentale.

Un photographe a qui I'on demandait un jour : elQast le meilleur appareil photo
actuellement sur le marché ? » a répondu : « Ldeueiappareil, c’est celui dont vous avez
I'habitude de vous servir !». On pourrait au foriceda méme chose a propos des formules de
transfert convectif : une « bonne » formule estecdbnt on connait bien les limites et le
mode d’emploi. Pour que cette fonction de compara@ont nous avons parlé plus haut soit



correctement assumée, il est donc nécessairerdeufachoix et de s’y tenir (voir également a
ce sujet le parag. 4.1.4). Des commentaires anesog@appliquent d’ailleurs aussi aux
formules de pertes de charge (FEMM, Ch. 7).

Dans ce qui suit, nous ne citons qu’un petit narde corrélations, parmi celles qui
semblent les plus fiables et qui correspondent & dispositions assez classiques. Les
conditions opératoires recommandées sont spéciiées soigneusement que possible pour
chacune d’elles. A propos justement de ces comditid’'emploi, 'une des difficultés
rencontrées concerne le choix — pas toujours teds-€de la réference en température. C'est
par la gue nous allons commencer.

4.1. — DEFINITION ET CHOIX DES TEMPERATURES DE REFERENCE
4.1.1. - Ou est le probléme ?

Pour calculer les flux thermiques dans un échangeuest évidemment appelé a faire
intervenir les caracteristiques thermophysiques filedes : p, ¢/, 4,C,, ... Celles-ci sont

généralement thermodépendantes, et comme les gumike sont anisothermes, il en résulte
des répercussions sur les champs de vitesse etngértature.

Bien entendu, la seule maniere rigoureuse deetrait probleme d’écoulement avec
couplage thermique est de résoudre localement $¢emmg d’équations de quantité de
mouvement et d’énergie en tenant compte des loivadiation po(T ), u(T) etc. Un tel
systeme est non linéaire (FEMM, Ch. 3, Annexe tlylams les échangeurs les calculs sont un
peu décourageants ; on doit alors accepter deilteavéaune échelle globale, en ayant recours
a des valeurs moyennes. En pratique, cela revieatapter, de facon plus ou moins
conventionnelle, uneempérature de référencelaquelle seront évaluées les caractéristiques
thermophysiques (ou certaines d’entre elles).

Le choix de cette référence a un impact d'autéut pignificatif que les fluides sont
davantage thermodépendants, ou que les gradientendeérature (c’est-a-dire les flux
thermiques) sont plus élevés. La question est raetigsement parfois un peu embrouillée, et
il est important de dégager des options logiquass das schémas opératoires qui sont
proposeés.

4.1.2. — La température de mélange

Considérons ugcoulement interngsoientq, le débit d’énergie transportée (en Watt)

et g; le debit thermique unitaire. Latempérature de mélangeT,, est définie par la
relation :

de =G Tm (4.1)

Si § est la section de la veine fluide,la normale &S,, V etT les valeurs locales
de la température et de la vitesgg,est donnée par I'expression :

o = S),o C,TV.nds (4.2)



On sait en outre que; =q,C, = pq,C,, (2.4). En admettant que le fluide est
isochore et qu€,, est peu dépendante @ieon aura pour température de melange :

T =2 [TVnds (4.3a)
SPRES

Puisque :

qy = V.nds
S

on voit queT,, est la température d'un écoulement isotherme (&elite homogénéisé ou

« mélangé ») qui transporterait le méme débit dgiee
Si I'écoulement est sensiblement unidimensiona@s{ le cas dans une canalisation

rectiligne de section constante, méme si le régiymamique n’est pas étably,.n=U

(composante d¥ selon la direction de I'écoulement) et :

T =21 j TU dS (4.3b)
O 'S
En particulier, dans une canalisation de secticnulaire :
R
Th= L TU 27r dr (4.3c)
Qv J0

La définition (4.1) est valable quelque soit lgingée d’écoulement. On notera que, en
régime turbulent établiT,, est peu différente de la températiie dans la partie centrale de
la veine fluide. Enfin, a I'entrée ou a la sortiardéchangeura mesure deT,,, peut se faire

assez aisément en créant dans la canalisation wbelence locale qui homogénéise
I'écoulement.

4.1.3. — La température de film

L Dans lesecoulements externek définition de la température de mélafgen’est
plus opérationnelle, puisqu€ tend asymptotiquement vers la températlizgedu fluide

lorsqu’on s’éloigne de la paroi. On peut alorsisgil comme référence cette tempérailie
tant en écoulement laminaire que turbulent.

Cependant, en régime turbulent on sait que laeoucterne est la région la plus
importante pour les transferts de quantité de mmeve et de chaleur (FEMM, Ch. 5) ; en
particulier, le gradient de vitesse y est élevelddi se trouve en outre en présence de forts
gradients thermiques transversaux (c'est-a-dirfludepariétaux importants), ou si le fluide
est fortement thermodépendant, on est conduitfanear le poids de cette zone de paroi dans
les grandeurs thermophysiques de référence. Oadintrdans ce but la température de
film » Tg :

Tp + T,
T >

ou T, est la température de paroi. On voit Gpecorrespond sensiblement a la température
moyenne de la couche interne.

(4.4a)



¢ Dans le€coulements internes turbulentette notion peut étre également intéressante,

T, étant alors la température du noyau central. Toistda température de mélangjg a ici

un sens, et elle est de surcroit peu différent€ deon a donc pour température de film :
T+ Ty T+ Ty

T = O 4.4b
F > > (4.4b)

4.1.4. — Utilisation deT,,, et T comme températures de référence

&  Calcul des débits
Compte tenu de sa définition, la température deamgéT,, est la référence naturelle

pour le calcul des débits : débit-masse ou délitrae (q,,= 0q,) et débit thermique
unitaire (@ = gm Cp).

/\ On constate cependant que pour la plupart deteflula chaleur massiqu#, est

tres peu dépendante de l'impact de la température de référence est dygeralement
modeste pour les liquides (fluides isochores), mpaigra étre important avec les gaz, dont la
masse volumiquep dépend fortement de la température.

¢ Calcul des flux pariétaux
Pour I'évaluation du flux thermiqug,, entre une paroi a températuirg et un fluide,

on fait intervenir un coefficient d’échandeet un écart de températwd ° de référence
(FEMM, Ch. 2) en posant :

¢,=haTe (enW/ m?) (4.5a)

» Dans les écoulements internes adopte la convention :
aT°=[T,-T,|  dou ¢, =h|T,-T, (4.5b)
Plus généralement, si le coefficient global d'éageentre les deux fluides dstle
flux transféré entre le fluide chaud (a températdeemélangel,,,.) et le fluide froid (a
température de mélande,s ) a pour expression :
Pp=K(Tme =Tt ) (4.5¢)
Dans les calculs d’échangeurs, on néglige hakgtmeint de faire figurer I'indicen.
Les températured s et T, utilisées dans cet ouvrage sont donc des tempéestute mélange

» En écoulement extern&,, n'est pas définie, et on la remplace pgr:
$p =h|T,~ T (4.5d)

v Evaluation des grandeurs thermophysiques de réééren
Quand il s’agit découlements interngsles valeurs numeériques des grandeurs
thermophysiques sont assez souvent pris@g, a a°= a(T,, ), 4°= (T, ) etc. Ceci est

également valable pour lescoulements autour des faisceaux de tulpgs sont le plus
souvent catalogués dans les écoulements exterras,qui peuvent étre aussi considérés



comme des écoulements internes du fait qu’ils sonfinés : la définition d&,,, y conserve
son sens.

Dans certains cas cependant, c’est 'emploiTdequi est recommandé. Toutes les
précisions utiles seront données un peu plus loin.

A D’une fagon générale, avant d'utiliser une formglelconque, on veillera toujours a

recenser ses conditions de validité, et donc eticpher a vérifier pour quelle température de
référence elle est donnée.

4.1.5. — Présentation des informations

» Les données qui permettent de calculer les flexntiiques dans un échangeur sont
présentées sous forme de relations entre des gnaumpe sans dimension dont les principaux
sont :

- lenombre de Stanton utrefois appelé nombre de Margoulis) :
_ 4 __h (4.6)
p°CpaTeVve  p°C,V°
- lenombre de Reynolds
Re= Y oL _p vo L
v H

- lenombre de Prandtl
vo_ K Gy

a° A°
- lenombre de Péclet

Pe= = RePr (4.9)

4.7)

Pr =

(4.8)

aO

A Le symbole ° indique des valeurs de réféerenceeamtionnelles, a préciser cas par
cas. Il est généralement omis dans la pratiquieuéte pourC,, qui n'est jamais beaucoup

influencée par la température.
D’autre part, dans le nombre de Reyndkgon fait souvent intervenir la grandeur :

G=p°Ve° (enkg/m2 S ou Ns/m3) (4.10a)

appelée improprementwtesse massigue et qui est en fait une quantité de mouvement pa
unité de volume, ou mieux encore une densité dedtumasse. AlorReet Sts’écrivent :

Re=P V' L"_GL (4.10b)
H H
h
GC,
On emploie également a la placeStée «nombre de Nusselt Nu:
Nu=hL°/A° = StRePr (4.10d)

St= (4.10c)



qui est sans dimension, et qui est souvent plusnumie pour le calcul dd. Mais
contrairement &t ce n’est pas un critere de similitude (FEMM, @h. Rappelons a cette
occasion queRe et Pe sont également des critéres de similitude, cepenglae Pr est un
terme de couplage entre diffusion de chaleur &sldn de quantité de mouvement.

¢ Plus précisément, les relations utilisées exprin&nen fonction deRe de Pr,
eventuellement d®e d'un facteur de forme géométrique et d’'un terroerexctif sur des
grandeurs thermophysiques. De la valeur obtenue$tan déduit ensuite ou ¢, .

Ces formules sont plus connues sous le nomaterélations» pour signifier qu’elles
sont souvent obtenues a partir de I'analyse stpiside nombreux résultats expérimentaux.

\4 Les diverses corrélations ont une validité saiale, soit globale, selon la définition
des grandeurs de référence. En pratique, dans diesil d’'ingénierie concernant les
échangeurs, on travaille avec dgandeurs globaleprises en moyenne sur I'ensemble du
volume d’échangeh =<h>, St=<St> etc., le symbole < > de moyenne spatiale étant

trés souvent négligé, pour alléger les notations.p&rticulier, pour les températures de
référence on prend :
Tm = <Tm > = (Tme+ Tms)/ 2
Tp=<Tp>=(Tpet Tps)/ 2 (4.11)
Te =<Tg >=(<Tp>+T,)/2 ou (<Ty>+<T,>)/2

Une mention spéciale doit étre faite painombre de Reynolds, qui est normalement
évalué aT,,. Mais il est parfois prudent de lui faire subir controle a I'entrée et a la sortie

pour s’assurer que le régime d’écoulement restedime au cours de la traversée du fluide.

4.2. — COEFFICIENTS D'’ECHANGE INTERNES
4.2.1 — Ecoulements laminaires

4.2.1.1. — BSES PHYSIQUES

L3 En écoulement laminaire, le transfert thermiqufettue a la fois par conduction au
sein du fluide, et par transport lié au mouvemaittsi, dans I'expression du flux pariétal,
(en valeur absolue) :

$o=A(0T/0y)y-0 (4.12)
le gradient de température a la paroi dépend lumen@u profil de vitesse, de la conductivité
A du fluide, et aussi des conditions thermiquesreord du point considére ; en particulier,
comme ['établissement du régime d’écoulement mpest immédiat (FEMM, Ch. 6, est

fonction de la distance a I'entrée, ce qui se traduit pour un tube de Ueog L par
I'intervention du rapport/D dans I'expression du flux moyen.

¢ Si en outre la viscosité dynamiqug: du fluide est significativement

thermodépendante dans la plage de températureaggeisle profil de vitesse va s’en trouver
modifié, ce qui se répercutera donc encore sundenp de température, et par conséquent sur



la densité de flug ,. Par exemple, le coefficiehtaugmente si un liquide refroidit une paroi
chaude (pour un liquidey diminue quandl augmente), I'écart pouvant dépasser 40%. A
l'inverse, h peut chuter de 20 a 30% si un liquide réchaufte paroi froide.

A\ Pour prendre en compte ce phénoméne, on propogénéral des lois de transfert
relatives a des fluides de viscosité constanteqaelies on adjoint un terme d’ajustement en
(Ul py), 1 etant évaluée a la température moyenne de melange, a la température

moyenne de paroi. L'analyse de nombreux résultgi@r@mentaux a permis d’aboutir & une
bonne corrélation en prenaf/ 1, ) 014 Pour les gaz, cette correction est d’ailleurglies
souvent négligeable, sauf si le gradiémt/ dy est important.

JjJ‘ Une petite remarque au passage : la validité @eidoeip de corrélations est donnée

pour Pr > 0,5. Cette limite ded,5 est un peu artificielle, étant donné qu’on ne @hnaucun

fluide dont le nombre de Prandtl soit compris efitBeet0,66 (qui est IePr minimum de lair,
voir « Données numériques », a la fin de I'ouvrage)

4.2.1.2. — UBES DE SECTION CIRCULAIRE

Les parametres de référence sont itP:=d (diametre intérieur du tubey® =
vitesse débitant¥ (vitesse de mélange, FEMM, § 6.1.1), d’ou :

Re=Vd/v; Pe=RePr=Vd/a;St=h/pC,V (4.13)

» Dans les conditions couranteéencontrées avec les échangeurs, qui correspoadent
¢, Ucte, la corrélation d&ieder et Tat€1936) donne des ordres de grandeur corrects :

Re<2100; Pr>05; u/pu,<10; L/d<0,08Pe
1

2,1 014
St= 186 Pe 3 (Ej 8| K
d Hp

L = longueur du tube
St, Peet u alatempérature moyenne de mélange

(4.14)

¢ Cependant, pour dégbes longsou le régime dynamique peut étre considéré comme
établi, et en admettant toujours un flux parigtgll cte, Sttend vers une limite :

L/d > 008 Pe

436 o
st= 20 K
Pe [,upJ

(4.15)

\4 Lorsqu’il se produit urchangement de phase a I'extérieur des tul@sporateurs,
condenseurs)on admetT, L1 cte Par rapport au cas précédent, la valeurStlest alors

légerement inférieure.



(4.16a)

Avec des tubes courts, on pourra reprendre (4.14)
en remplacant le coefficiett86parl,61

Si les tubes sont assez longs, il existe la enooeevaleur limite :

(4.16b)
L/d > 008 Pe
366 014
st= 200 K~
Pe Hp
L] Il est toujours utile d’avoir en téte wrdre de grandeurdes valeurs numériques a

calculer. Ici,Stse situe en gros dans la fourche&ﬂmo_“; 4107 2|,
4.2.1.3. — ONDUITS DE SECTION RECTANGULAIRE PLATE

La section du tube est noté&b x| ; L°= D, diametre hydraulique (FEMM,
8.6.6.1.5) :

Dy = 4bl O4b sib < |
| +2b
° =vitesse débitante V (FEMM, § 6.1.1). D'ou : (4.17)

Re=VDy/v; Pe=RePr=VDy/a; St=h/pC,V

» Dans les conditions courantes d’utilisatioau I'on peut admettre I'approximation
¢, Ucte, Stse calcule ainsi pour un conduit de longueur

(4.18)
Re<2500; Pr>05; ul/u,<10; L/Dy<0,014Pe
IEDRINE PN
St= 355 Pe 3 (LJ £
Dh ,up
St, Peet u alatempérature moyenne de mélange
¢ Dans les mémes conditions, pour des tubes |dadignite deStest :
(4.19)

L/ D, > 0,014 Pe

693 014
st= 22| K~
Pe [,upJ

\4 S’il y a changement de phase a I'extérieur du condaitondition a la limite devient
T, Ucte. Dans ce cas, et toujours pour un tube assez tong,:



L/ Dy, > 0,014 Pe

754 o
St= -~ L
Pe | k4,

(4.20)

4.2.2. — Ecoulements turbulents
4.2.2.1. — @ L'ON REPARLE DE THERMODEPENDANCE

En régime turbulent, I'essentiel du transport Haleur est assuré par la composante
fluctuante de la vitesse dans la direction perpridire a celle de la paroi (FEMM, Ch. 3).

La viscosité turbulente; et la diffusivité turbulentey, étant peu sensibles aux variations des
propriétés physiques du fluide, les effets de krrttodépendance sont donc perceptibles
essentiellement dans la zone de paroi, la justement et a; tendent vers zéro, alors qu’en
régime laminaire ils se répercutaient dans I'enderdb la veine fluide. A ceci pres, ils sont
qualitativement de méme nature. En outre, danselsune oud et C,, sont peu tributaires de
la température, la modification du profil de vitessans la couche limite interne repose
essentiellement sur les variations gde

Avec les liquidesu varie en sens contraire deet de fagcon notable. Si le fluide qui
circule dans un tube est le fluide froid, off @> T, d'ol ¢, < i : la couche limite devient
plus mince que dans I'écoulement isotherme, sateggie thermique diminue, kaugmente.

Le contraire se produit si c’est le fluide chaudtgansite a l'intérieur d’un tube.
Le comportement des gasgt inversé puisqug varie dans le méme sens guemais

'effet est moins marqué (de l'ordre de quelquesirpoent) excepté si les gradients de
température sont trés élevés.

En ce qui concerne la prise en compte du phénordans I'expression d&t on
rencontre plusieurs écoles qui différencient lefetefde la thermodépendance soit par
'exposant du nombre de Prandtl (puisqe varie commeu ), soit par un ajustement en

(,u/ ,up)o;L4 (comme en laminaire), soit encore par un coefficraultiplicateur, ou enfin par

I'intervention de la température de filii comme température de référence. Devant cette
diversité, on ne peut que rappeler les remarqules e€serves faites en début de chapitre.

Il convient cependant de signaler que deux praesdde correction se dégagent de cet
ensemble :

- soit on affectePr de l'exposant- 2/3 dans le nombre de Stanton, avRe comme
température de référence

- soit on écritPr~%® pour le fluide froid etPr =%/ pour le fluide chaud, aveE, comme
température de référence.

Nous avons sélectionné quelques régles qui coner@npour la plupart des calculs
d’'ingénierie, et qui font appel a la seconde procéd ceci offre un léger avantage, en
dispensant de faira priori une estimation de la température moyenne de fFarosouvent



mal connue, puisqu’on a seulement besoin d’'unenasitn de la température de meélarige
Une exception sera faite malgré tout pour les @voehts de gaz a forts gradients thermiques
pariétaux, oulz parait plus représentative.

Signalons enfin, avant de passer aux formules|epigaleurs numeériques &t sont

ici, comme en laminaire, de I'ordre de~ % a10" 2.
4.2.2.2. — DBES CIRCULAIRES LONGS ET LISSES

Pour la définition du régime hydrauliguement lisse se reportera a FEMM, Ch.6 ;
les grandeurs de référence ont été précisées 211824

& |'écartde températur€, — T, n’est pas trop grands(400°Q

On peut conseiller les corrélations suivani2igtys — Boeltey
(4.21)

Pr>066; Re<10°; L/d>60
Fluide froid : St, = 0,023Re %2 pr~ 09

Fluide chaud : St, = 0,023Re %2 Pr~%/

Re et Pr a la température moyenne de
mélangeT,,

¢ LécartT, - T, estélevéx 400°Q
(4.22)

Mémes formules (4.21) mais avé&e etPr évalués
a la température moyenne de filfp

4.2.2.3. — UBES CIRCULAIRES LONGS ET RUGUEUX

En régime hydrauliqguement rugueux (FEMM, Ch.6¥ teansferts sont accrus ; le
coefficient d’échangé est donc plus élevé que lorsque la paroi est lisse

Sous les mémes conditions qu’au paragraphe prétésienfRe = 105), on prendra :

Fluide froid : Sty = % C, pr-08

Fluide chaud : St. = % C; Pro97
C: = coefficient de frottement donné
par FEMM (7.10) (formule de Colebrook):

1 _551n|o2855 + 0883
/2 d

Cf Re1ICf /2

& = rugosité de la paroi (hauteur moyenne |des
aspeérités)

(4.23)



4.2.2.4. — UBES CIRCULAIRES COURTS

Vers I'entrée d’'un tube, I'établissement du régidymamique a pour corollaire une
augmentation du coefficietit En premiere approximation, on pourra tenir congeecette
propriété par la correctio@(L/ d) suivante :

(4.24)

L/d<60; St=St, C(L/d)
L/d 5 10 15 20 30 40 50 60
C(L/d)|1,32 1,2 1,15 1,12 1,09 106,03 1
St,, calculé pour un tube long

4.2.2.5. — TBES CORRUGUES (OU ANNELES)

Les tubes corrugués sont obtenus par moletage tdhe lisse. Les sillons ont pour
effet de créer une turbulence et d’accentuer lesfeat thermique. En contrepartie, les pertes
de charge sont également accrues (FEMM, Ch.7).

Les notations sont les suivantes (fig. 4.1): pdes corrugations,pas=1 ;

hauteur= e ; pour le tubediamétreint érieur=d.

1 t 1
A4 Y
| e 1 d
/\_!_ /\

i

FiG.4.1. —Exemple de tube corrugué.
Nous proposons, d'apres Goth, Feidt et coll. :

(4.25)

10*< Re<710%; 7<l/e<14; 005<e/d <011
fluide : eau; tube long (régime établi)

ofivoze -

Pre Re

Re 112{1 - ex;{— 022 'ﬂ
e

fluide froid : a = - 06 ; fluide chaud :a = - 0,7
St, ReetPr évalués &,

St=

Lorsquee/| — 0, on retrouve les formules (4.21) de Dittus et Bmefelatives au
tube lisse.



4.2.2.6. — BCTIONS NON CIRCULAIRES

A condition d'utiliser pour longueur de référenkce le diameétre hydrauliqu®,, (par

exemple D,, = 4b pour la section rectangulaire plate, voir 8 43),1il est raisonnable

d’utiliser les corrélations (4.21) a (4.24)dans les sections non circulaires. La marge
d’incertitude sera un peu plus élevée mais lesesrde grandeur obtenus resteront corrects.

4.2.3. — Régimes de transition

Dans un avant-projet, lorsqu’on se trouve danstlation ouRe, < Re< 10* (pour
la section circulaireRe, = 2200, pour les autres sectiors2500), le plus simple consiste a

interpoler entreSt(Re= 104) calculé en régime turbulent 8t(Re= Re. ) calculé en régime

laminaire.
Pour degubes circulairesla corrélation dédausenoffre une garantie supplémentaire :

(4.26)

2200< Re< 10000 Pr > 066
0,116 d)?’? .
St='T(Re2’3—125)Pr‘z“{u(tj M”J

: e

M ala température moyenne de mélange
Hp ala température moyenne de paroi

4.3. — COEFFICIENTS D'’ECHANGE EXTERNES

On range dans la catégorieéehange externe le transfert de chaleur a la paroi
extérieure des tubes. Cette dénomination conceyne en particulier les écoulements autour
des faisceaux de tubes, mais aussi I'échange ariphgrie du tube central dans un espace
annulaire (8 4.4).
4.3.1. — Echangeurs tubulaires a courants croisés

Il s’agit d’échangeurs dans lesquels I'écoulemartbur des tubes est sensiblement
perpendiculaire au faisceau de tubes. Cette disposioncerne soit des échangeurs assez
courts, soit encore des échangeurs a chicane8.® 4.

4.3.1.1. — GOMETRIE D'UN FAISCEAU

Le faisceau peut éten ligne(fig. 4.2) ouen quinconcéfig. 4.3).

» Dans un faisceagn ligne les tubes sont disposés suivant un pas rectarggla peut
étre en particulier un pas carre.
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' D . 1N X Nappes
ecoulement \V U ] longitudinales
4R\ 1 M /4Ry
\l/ 1/ >/
\ j
Nappes transversales
FiG. 4.2. —Faisceau en ligne
¢ Le faisceau esen quinconcesi les tubes sont placés aux sommets de triangles

isoceles : on dit alors que le pas est triangul@rec en cas particulier le pas triangulaire
equilatéeral).

1
L/

_ i B \ Nappes
_/ longitudinales

N \rd |

/

écoulement

LY
]/
g

——

LN

Nappes transversales
FiG. 4.3 —Faisceau en quinconce

\4 Paramétres caractéristiques

Les grandeurs représentatives de la géométrie flisteau sont répertoriées ci-
dessous :

D = diametreextérieurdes tubes

S, = pas longitudinal (entre-axes dans le sens deuléoment)

St = pas transversal (entre-axes perpendiculairembét@ulement)
Sp = pas diagonal (pour un faisceau en quinconce)



S S . , . .
e[zg . e :% ;e :FD . pas adimensionnés (ou relatifs)

L = longueur du faisceau
N, = nombre de nappes longitudinales (rangées de pdra#ieles a I'’écoulement)

Ny = nombre de nappes transversales (rangées de tubengdiculaires a
I'écoulement).

A Le nombre de tubes d’'une nappe transversaldéoest égal au nombrhl, de nappes
longitudinales.

N.B. Dans un faisceau en quincon&, vaut deux fois la distance entre deux nappes
longitudinales.

A La notationS, , St , Sp est usuelle mais pas trés heureuse : ces grandewssnt

pas ici des sections mais des longueurs ; ainsiedtion de passage transversale entre deux
tubes es{S, - D)L.

4.3.1.2. — RANDEURS DE REFERENCE

On choisit pourlongueur de référenceonventionnelle de I'écoulement dans le
faisceau leliametre extérieur des tubes
L°=D (4.27a)

Commevitesse de référendé°, nous adopterons latesse débitante frontale dans la
calandre vide les tubes étant supposés 0Otés ; soit, en app8latd section droite de la
calandre:

ve= dm _ 9 (4.27D)
pS S
On a donc en particulier ici :
Re= Y D = mD et st=—n" =N (4.27¢)
Vv US pPCLV dmCp
ou encore (8§ 4.1.%) :
Re= Gb et St= avec G=pV° (4.27d)
7] GC,

4.3.1.3. — GLCUL DU COEFFICIENT MOYEN D’ECHANGE

Pour le calcul d&t puis deh, nous retiendrons les formules suivantes (Boisiai.,
1971), construites avec les grandeurs conventi@meue nous venons de défingt, en
particulier avec la vitesse (4.270lles sont valables dans une large gamme de resnus
Reynolds, car les sinuosités dans le parcoursuillefengendrent un brassage qui s’apparente
a un mouvement turbulent, méme pour les faibleswal deRe (c’est en ce sens que nous
avons parlé au paragraphe 3.4.3fldede brassg La distinction laminaire — turbulent n'a

donc pas lieu d’étre envisagée, et la tempérafyreeut étre identifiée a la température de
melangeT,, (8 4.1.3).



&  Faisceau en ligne

Pr> 066 ; 102 <Re< 210° ; Ny 210

06

F o+ ' 02| _ _

st=0,023] 1+ 62| T F 090 (4]0 pe032pypa
er — 098

St, Reet Pr ala température moyenne de mélamge
Fluide froid :a = - 0,6 ; fluide chaud o = - 0,7

(4.28)

¢ Faisceau en quinconce

On est amené ici a introduire un parameétre adirensl| supplémentaire :
-1 r -1
o = or (4.29a)

O -

La valeur de¥’ est représentative de I'endroit ou le fluide fl@ihsasection minimale
de passageEn effet, apres avoir traverse I'espa& (- D) entre deux tubes d’'une nappe
transversale, le fluide doit contourner un tubelal@appe suivante, et donc traverser deux
espaces de largeusf — D) (fig. 4.3). Selon que le plus étroit de ces pgssast le premier
ou le second,on @Sy —D)<2(Sp - D)ou(Sy -D)>2(Sp - D), cest-a-dire¥ <1
ou ¥ >1. Dans le premier cas, la situation est comparaldelle d’'un faisceau en ligne. Au

contraire, dans le second, I'expérience montre #uejoue un réle significatif dans
'expression dét

Pr> 066 ; 10% <Re< 210° ; N; =10

Si¥<1:

0g ot 066
St:o,0231+(+eT —j Re 034 pra

ef -1

Si¥>1:
066
20¥ 1% of | _
St=0023{1+| = —°T - Re 0346 pra

ef -1
St, Reet Pr évalués dans les deux cas a la température meys|n
mélangeT,,

Fluide froid :a = - 0,6 ; fluide chaud o = - 0,7

(4.29b)

JjJ‘ Dans le cas particulier d'ufaisceau triangulaire équilatérabn a¥ = 0,5.



\4 Cas des faisceaux peu épais

Les formules précédentes sont valables pour urbrei; de nappes transversales
au moins egal &0, le régime dynamique étant alors considéré contatdiéPourN; < 10,

le brassage est moins important, ce qui se trguiune légere détérioration du coefficient
d’échange. Il y a lieu alors de multipli8tpar un terme correcti€ < 1 (Tableau 4.1) :

St(N; <10) = CSt(N; > 10) (4.30)

Ny | 2] 3] 4] 6] 8] 10

en 0,74/ 0,82/ 0,88 0,94|0,98| 1
quinconce
en ligne | 0,80 0,87|0,90| 0,94| 0,98 1

Tableau 4.1 Terme correctif C poulNt < 10 (relation 4.30)

4.3.1.4. — OMMENTAIRES

L Avec des écarts de températige- T; importants, il est préférable d’évaluReetPr
a la température moyenne de filfp (4.4 et 4.11).

¢ On cite souvent pour le calcul &laformule de Grimisonou sa version généralisée
(Incropera).

/\ Cette formule est construite sur une autre \etetes référence qui est la vitesse
dans la plus petite section de passage entre dbas,tet non la vites3€® définie par (4.27b)
(de méme d’ailleurs que les expressions donnanpde®s de charge : voir FEMM, Ch. 7).
Son inconvénient est de faire intervenir des cokeffits tabulés, alors que (4.28) et (4.29b)
sont complétement analytiques.

\4 En toute rigueur, les expressions ((4.28) et (@).24t été établies pour des gaz. La
comparaison avec d'autres formules au champ degpdn plus large (telle que la formule
générale de Grimison) montre une bonne concordaacs le cas des liquides. On peut donc
leur attribuer une validité assez étendue.

L] Lorsque la sectiors® de la calandre n’est pas constante dans le seli&cdalement,
on est condamné a prendre une section moyennenwertionnelle pour définir la vitesse de
référenceV°. Les résultats devront étre considérés avec &saptions d’'usage.

4.3.1.5. — APROPOS DE LA LONGUEUR DE REFERENCE

Dans les formules citées (4.28 et 4.29b) aussi ¢ dans la formule de Grimison, la
longueur de référence choisie est le diamétre iexitdd des tubes.

A Si I'on raisonne en termes de similitude, ce chesk inadapté. En effet, la grandeur

significative de I'écoulement est la longueur cé#astiquel, définie parL. = (volume de

la veine fluide) /( surface latéraleou encore, conformément a l'usage, le diametre
hydrauliqueD, = 4 L. (FEMM, § 2.A.4 et 6.6.1). Cette longuelig est d’ailleurs la méme



pour un écoulement parallele aux tubes (§ 4.3=R)plus deD, elle fait intervenir les paS;
etSr.
Trés peu d'auteurs retienneBf, comme grandeur de référence. Ceci n'a pas de

conséguences lorsqu’on veut simplement batir desdgurs sans dimension. Mais il faut bien
voir que, aved.° # Dy,, Reet Stperdent leur signification de criteres de simdiu

4.3.1.6. — QEL FAISCEAU CHOISIR : EN LIGNE OU EN QUINCONCR

Le choix d’une géométrie peut évidemment dépeddreontraintes de fabrication. Au
point de vue thermique, le faisceau en quinconsarasun coefficient de transfert plus éleve
(approximativement 10% de plus que le faisceaug®e) en raison du meilleur brassage du
fluide, avec une distribution de température a daiphérie de chaque tube un peu plus
uniforme que dans le faisceau en ligne. Mais entrepartie les pertes de charge sont
majorées (FEMM, § 7.3.4).

4.3.2. — Echangeurs tubulaires a courants paralléde

On rencontre occasionnellement des échangeurtaitdsudans lesquels I'écoulement
en calandre est sensiblement paralléle aux tulbbegjiese rangent donc dans les catégories
« co-courant pur» ou « contre-courant pur» (84g4). Il y a lieu alors d’adapter les
grandeurs de référende etV®.

——— “ﬁ —_—————
S— .--.
T
ST ‘A‘
i I

FiG. 4.4. —Echangeur tubulaire & courants paralléles

La vitesseV°® est logiguement la vitesse débitante de I'écoutgne@ calandre. La
sectionSde veine fluide a prendre en compte est évidemment

2
S = sedion calandreS° - (nombredetubesx ﬂz) ] (4.31a)

PourL®, on doit prendre la longueur caractéristique dedulement, qui est dans tous
les cas (FEMM, 8§ 6.6.1):

L. = volumede fluide/ surfacedes parois (4.31b)

ou encore le diametre hydrauliqig, = 4 L.



A A cet égard, il faut souligner fortement que léidion de L. est indépendante de la

direction de I'écoulement en calandre, et d¢ est donc le méme si I'écoulement est
perpendiculaire au faisceau de tubes (§ 4.3.1.5).

Dans le calcul d®;,, on néglige toujours la surface intérieure dedkmdre, ce qui
est parfois discutable. Alors le volume de fluidesacié a un tube est un prisme dont la

section est un rectangle (faisceau en ligne, ffg) du un losange (faisceau en quinconce, fig.
4.6) moins la section du tube.

I W N

FiG. 4.6. -Section de veine fluide associée a un tube. Faiseaajuinconce.

En raisonnant sur une tranche du faisceau de éaurgunité, on a donc :
o 4 x sedion hachurée
L° = Dh =
D
soit pour le faisceau en ligne :
_ 4(3T S, - ﬂD2/4)
D

Dn




et pour le faisceau en quinconce :

1 D?
4| — x25 -
Dh:

D
Ainsi, I'expression deD,, est la méme dans les deux cas :

D, =4 SIS (4.31c)
7D

A mais attention(voir fig. 4.5 et 4.6) S; n'a pas la méme définition pour les deux
géomeétries !

En construisanRe et St surV° et D,,, on obtiendra le coefficient d’échange cété

calandre au moyen de la corrélation proposée paifddd et al. :
(4.32)

510° < Re< 10°

St=0,026 Re” %18 pr?
St, Reet Pr aT,,
Fluide froid :a = - 0,6 ; fluide chaud o = - 0,7

En ce qui concerne [gerte de chargen calandre, les mémes auteurs proposent :
1 _
5 Ct =0030Re 0.2

ou (4.33)
AN=4C; =024 Re ?
/1 étant le coefficient classique de perte de ché@FgdM, 6.133).

4.3.3. — Echangeurs a faisceau de tubes et chicanes
4.3.3.1. — RLE DES CHICANES

Dans beaucoup d’échangeurs tubulaires, le mouvechefiuide autour du faisceau
est modifié grace a la présence de plaques perédaides aux tubes, qui obturent
partiellement la section de la calandre (fig. 4.7).

Ces chicanes ont un triple role :

- faire circuler le fluide presque perpendiculaiegrhau faisceau de tubes
- allonger le temps de séjour du fluide dans larudle

- augmenter la turbulence,

toutes choses qui accroissent le flux de chalemstéré.

Elles présentent cependant I'inconvénient d’augareles pertes de charge dans la
calandre, et par conséquent la consommation d’'éneégessaire pour faire circuler le fluide.



Désignons par k» I'espacement des chicanes par « » la hauteur de la fenétre
laissée librepour le fluide au droit de chaque chicaneDGiest lediamétre de la calandre
(ou sa hauteur lorsqu’elle est de section rectang)| le meilleur compromis pour la
disposition des chicanes parait étre :

I f

- 01; — 0025403
f D,

Les chicanes normaliséesrrespondent &/ f =1 et f / D, = 0,25.
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Fic.4.7. —Echangeur & faisceau de tubes et chicanes

Dans la calandre, il y aura inévitablement unaierpassage de fluide a travers les
chicanes par les petits espaces qui subsistentrades tubes et en bordure de calandre : une
étanchéité parfaite n'est pas réalisable, ni méouhatable car I'effet de ces court-circuits
est plutét bénéfique dans la mesure ou ils provaigloealement une élévation du coefficient
d’échange.

Les données numériques relatives au transferthdéewr prennent en compte cet
aspect du probléme, soit de fagon fine, soit sartdeses moyennes.

4.3.3.2. — HALUATION DU COEFFICIENT D'ECHANGE COTE CALANIRE

» Nous donnons ci-dessous des estimations du noddbr8tanton relatives a deux
situations courantes : pas carré (faisceau en)ligngas triangulaire équilatéral (faisceau en
guinconce). Elles sont tirées des abaques puldigsq(eest un nom masculin) par Tinker.
Des données plus complétes se trouvent dans leagas/de Kakac ou Fraas.

Pour les deux cas :
1) lalongueur de référend€ est le diametre extérieur des tubes
2) la vitesse de référend€® est la vitesse entre deux rangées de tubass(la section
minimale de passag8,,, voir § 4.3.1.% et § 4.3.1.4).
3) le nombre de Reynolds, noRs, , est affecté de coefficients correcteurs tenantpte de
la géométrie du chicanage :



_V°D F, 1

= — avec F,= (4.34)
v M 1+ Np+/D./S;
N, etM sont fournis numeériquement.
4) St, Re, etPr sont calculés a la température moyenne de mélgpge
¢ Faisceau a pas car€S; = S, )
30 < Rg, < 10*
St=0,235Re, 7 pr
Fluide froid :a = - 0,6 ; fluide chaud o = - 0,7
(4.35a)
M = 0,96
N,, est donné dans le tableau 4.2.
D, P Sr/D Sr/D | S¢/D Sr/D
l D 1,25 1,30 | 1,40 1,50
Ny, Ny, Ny, Ny,
1 0,46 0,36 0,29 0,21 0,17
1,5 0, 34 0,42 0,33 0,25 0,19
2 0,25 0,50 0,40 0,29 0, 24
3 0,20 0,63 0,51 0,36 0,30
4 0,16 0,77 0,63 0,45 0,37
Tableau 4.2. Faisceau a pas carré. Coefficient correchif,
¥ Faisceau a pas triangulaire équilatéreS; = Sy, fig. 4.3)
30 < Rg, < 10*
St= 016 Re, ***pr
Fluide froid :a = - 0,6 ; fluide chaud o = - 0,7
(4.35b)

M =088
N, est donné dans le tableau 4.3.



D. P Sr/D Sz/D Sr/D Sr/D

! De 1,25 1,30 1,40 1,50
N, N, A N;,

1 0,46 0,37 0,30 0,21 0,17

1,5 | 0,34 0,45 0,36 0,26 0,20
9 0,25 0,54 0,43 0,31 0,25
3 0,20 0,70 0,54 0,40 0,31
4 0,16 0,86 0,68 0,50 0,39

Tableau 4.3. Faisceau triangulaire équilatéral. Coefficient ceuntif N,

4.3.4. — Echangeurs a tubes ailetés
4.3.4.1. — EFICACITE D'UNE AILETTE

Les ailettes qui peuvent étre disposées a la Ipénigy des tubes (ou sur des plaques)
ont pour objet d’accroitre la surface d’échange.

Cependant, en raison du gradient de températurexigte dans l'ailette, un metre
carré dailette n'est pas équivalent a un meétreécale paroi. On est alors conduit a
caractériser globalement unefcacité de l'ailette».

Procédons a I'appel des grandeurs suivantes :

@, = densité moyenne de flux a la surface d’'une ailette

h = coefficient moyen de convection a la surface d'aitette

Pmax= densité moyenne de flux a la surface pour unétaitke température uniforme
égale a la températuf, de la paroi (c'est-a-dire une ailette de conditétiwfinie)

T, = température de mélange du fluide au niveau dettaiconsidérée

On a, bien entendu :
Pmax=N (Ty = Tp) (4.36a)

Notons de plus :
2, = surface totale d’une ailette (incluant les dewe&

2 = surface latérale de la paroi entre deux ailetem§ératurer, )

Le flux total transféré par la paroi ailetée a donc pour vakigonsidérarie trongon
associé a une ailette

D= Pmax2L + Pala (4.36b)

On définit «I’efficacité £ d’'une ailette» par le rapport :
.. ta

¢max

(4.37)




d'ol: @;= € Pmax (£<1)
et: D =fnax (2L +€25)
soit d’apres (4.36a) :

O=h(Z +€5,)(Tp-Ty) (4.38)

Pour I'ensemble de la paroi ailetée :
@ = @, x nombred' ailettes (4.39)

fﬂ On notera la parenté deavec l'efficacité d’'un échangeur (8 3.2). Les deorcepts
sont tout a fait analogues.

A Attention: il existe un sérieux flottement dans la termigado En anglaisg est appelée

soit « efficiency » (Zukauskas, ...) soit « effectiess » (Kays & Crawford, ...). Et dans
certains ouvrages en francagsporte le nom de rendement de l'ailette, cependant que le
substantif «efficacité» concerne un autre parametre. Il sera prudetdiugjeurs bien vérifier
la définition de la grandeur utilisée.

4.3.4.2. — GLCUL DE LEFFICACITE POUR DES AILETTES CIRCLAIRES

Dans les traités de thermocinétique, on trouvealcul des pour des configurations
variées. En pratique cependant, on se sert votsntimbaques donnamt en fonction des
parametres géométriques et thermiques.

Ainsi, pour les ailettes circulaires (fig. 4.8p5ons :

D, = diametre extérieur de l'ailette

= hauteur de l'ailette= (Do— D)/ 2

= épaisseur de l'ailette | = distance entre deux ailettes
conductivité thermique de l'ailette

coefficient d’échange moyen

> N MO T
QD
]

FiG. 4.8. —Coupe d’un tube aileté



Le calcul montre ques dépend a la fois du rappoB./ D et du groupement

1/2

adimensionneb(2h/ A, e)™" <, comme il apparait sur I'abaque de la figure 4.9.

€
1.0

09 \
0.8
07

06

/ 1.50

2.00

05 [

04 L

03 |-

4.00

02 5.00

0.1

00 Lua o daa oo v by v by v v be sy bvar v by by adrsaal

0.0 0.5 1.0 1.5 2.0 2.5 3.0 3.5 4.0 4.5

1/2
2h
bl =—
A, e
FiG. 4.9. — Hficacité d’'une ailette circulaire d’épaisseur enstante,
pour différentes valeurs dB, / D

4.3.4.3. — @DRE DE GRANDEUR DU COEFFICIENTh MOYEN POUR DES AILETTES
CIRCULAIRES

BN

Dans un faisceau de tubes a ailett8s,dépend non seulement des parameétres
géomeétriques du faisceau, mais encor®é,de e, et D,. Il devient donc difficile de proposer

des formules générales. Nous nous limitons icia@rguexemples (d’apres Fraas) qui peuvent
permettre de procéder a une premiere estimatiorénque.

A Attention deux fois Dans les formules qui suivent, la vitesse dereéiéeV° estla
vitesse dans la plus petite section de passagduitie {noteeS,, : il s’agit bien la d’'une
surface, et non d’'une longueur comme le sont lesSpaetc.). On a donc (cf. 4.14):

ve=—9_ ou G=pve=_m (4.40a)
Smin min
Re=Y P__a D (4.40D)



® Pour un faisceau en lign@ig. 4.2), S, est la section transversale de passage entre les
tubes, soit ave&® = section de calandre &, = nombre de nappes longitudinales :
Smin=S°-LDN_ (4.40c)

® Pour un faisceau en quinconfegg. 4.3), la section minimale de passage enttexchappes
correspond soit a l'intervalle transver§&; — D)/ 2, soit a l'intervalle diagonalSp — D),
selon la disposition des tubes. Il faudra donc camepces deux intervalles et calcutgy;,
cas par cas.

® Quelgques exemples pour dasceaux en quinconce

Les quatre formules données correspondent a desdjaélettes ) a peu prées
identiques ; elles sont valables pour :

900< Re< 10*
la température de référence étartelapérature moyenne de mélange

ler cas
S =22,8mm D = 10,6 mm e = 0,48 mm
Sr=24,7mm D,= 21,8mm [ = 2,90 mm
_ —0,385 p,.—2/3
St 0,20 R Pr (4.41a)
2e cas
Sr=34,3mm D = 16,4mm e = 0,25 mm
Sr=47mm D.,= 28,5mm | = 2,90 mm
_ -0,375 p,.—2/3
St 0,232 R Pr (4.41b)
3e cas

Identique au 2e cas, avec ST = 31,3 mm

St = 0,178 R ~0375 pp—2/3 (4.41c)

4e cas

Sr=44,5mm D = 19,6mm e = 0,30 mm
Sr=39,5mm D.= 37,2mm [ = 2,80 mm

— —0,338 p,.—2/3
St = 0,091 R Pr (4.41d)

Toujours dans le cas des faisceaux en quinconmar, Re> 900, S; /D <4 et
Nt =4 , on pourra prendre comme coefficient de frottemp@hai, 1988] :

055 06 0,174
C; = 1,748 Re 0233 [Ej D D (4.41¢e)
| S S,



4.3.4.4. — EHANGEURS COMPACTS A TUBES ET AILETTES PLANES

Beaucoup d’échangeurs compacts sont montés asedildtes réunies entre elles, qui
constituent donc des feuilles planes traverséekegaisceau de tubes (voir Probléeme N° 11).
Voici d'apres Fraas un exemple de corrélationespondant a cette disposition :

Pas triangulaire (quinconce) 400 < Re< 10*
S, =22mm D=102mm e=033mm
S =254 mm | = 317 mm

St=0,167 Re” %4 pr~2/3

(4.41f)

A DansRe la vitessev° correspond a la plus petite section de passaggt;ac'dire ici a

l'intervalle S; ; la température de référence &gt

L’efficacité des ailettes pourra en premiére appeoétre tirée de la figure 4.9, en
prenant pouD, le diamétre equivalent de la surface d’ailett@eig® a un tube.

4.4. — COEFFICIENTS D’ECHANGE DANS UN CONDUIT ANNULAIRE
4.4.1. — Parameétres caractéristiques

De nombreux échangeurs sont constitués par deoes tgirculaires coaxiaux, et
rentrent donc dans la catégorie des échangeurarants paralléles. Il y a la, dans I'espace
annulaire, deux coefficients d'échange a considéngra la paroi externe du tube intérieur

(rayon R;) et h, a la paroi interne du tube extérieur (ray®y) (fig. 4.10).
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FiG. 4.10. —Ecoulement dans un tube annulaire.
1 : paroi convexe ; 2 : paroi concave

La longueur de référencé® de I'écoulement (diamétre hydrauliqu®,, ) est

maintenant (FEMM, § 6.6.1.5) :
L°=D;,=2(R,- Ry) (4.42)



La vitesse de référendg® est toujours la vitesse débitarie d’ou le nombre de
Reynolds :
Re=2V(R, - R))/v (4.43)

En toute rigueur, les nombres de Stanton relatifs deux parois dépendent non
seulement deRe et Pr, mais également des valeurs BRe et R,, plus précisément du

«facteur de forme R, / R;.

4.4.2. — Ecoulement laminaire établi (tubes longs)
4.4.2.1. — BROI CONVEXE

On considére ici la paroi externe du tube intérielest-a-dire la partie convexe de la
surface latérale (rayoRy).

% Paroi convexe a températufig,; uniforme ; paroi concave isolée

D’aprés Incropera, pour :
Re< 2000 ; Pr > 066

le calcul donne, en fonction d&, / R; :

Ry/Ri 20 10 4 2 1
Nu 17,46 11,56 7,34 5,74 4,86

0,14
St = Nu (ﬁ)
Pe \ pp

St, Pe, pa Ty,
tp ala température de la paroi convexe

(4.44)
Le cas limiteR, / R; =1 correspond a un canal rectangulaire peu épais anec

paroi isolée.

4 Flux ¢ 1 uniforme sur la paroi convexe ; paroi concave éol
La méme expression (4.44) 8es’applique ici, avec les valeurs suivantes\de

R,/R, 20 10 5 25 28, 1
Nu 17,8 119 85 658 5% 5,38

4.4.2.2. — RROI CONCAVE

Il s’agit maintenant de la paroi interne du tuk&geur, de rayorR,.

% Paroi convexe isolée ; températufg, uniforme sur la paroi concave

Le cas «paroi convexe isolée » correspond enicpher a certains échangeurs
baionnette, pour lesquels on peut admetie<< ¢, .



La méme expression (4.44) s’appliqys, étant prise a la température de la paroi
concave, mais avec de nouvelles valeurllde

R,/R, 20 10 4 2 1
Nu 406 411 423 443 864

4 Paroi convexe isolée ; flug,, uniforme sur la paroi concave
Toujours (4.44), aveg/,, prise aT,, et pouNu:

R,/ Ry 20 10 5 25 1,25 1
Nu 4,79 4,83 4,89 4,98 5,24 5,38

Dans des cas plus complexes (paroi non isolée)seomeportera par exemple a
Incropera et de Witt.

4.4.3. — Ecoulement turbulent, tubes longs et lisse

Lorsque le régime est turbulent dans le tube ameylles valeurs du nombre de
Stanton sont voisines sur la paroi concave et aupdroi convexe. On prendra donc
indifferemment pour I'une ou l'autre :

(4.45)

Re> 2000 ; Pr > 066
Fluide froid
St=0,023(R, / R, ) %% Re™ 02 pr ~ 06
Fluide chaud
St=0,023(R, /R, ) 4 Re™ %2 pr ~ 07

expressions qui constituent une généralisatiorcdesglations de Dittus-Boelter (4.21).

4.4.4. — Tube intérieur corrugué

L’effet des corrugations (8 4.2.2.5 et fig. 4.%) fait évidemment sentir aussi sur le
coefficient d’échange a la paroi convexe dans Ldaire. Sur la base des travaux de Goth et
coll., nous proposons :

10* <Re< 710% : 7<l/e<14: 005<e/d < 011

St=| 051- | Re™ %% pr?
100 e

St, ReetPr a la température moyenne de mélange
Fluide froid :a = - 0,6 ; fluide chaud o = - 07

(4.46)



4.5. - LITS DE PARTICULES

Il existe des échangeurs ou le transfert de chalepere entre un fluide et un milieu
solide fractionné. Le fluide concerné est en gdnédmagaz. Quant au milieu solide, il est
constitué par un empilement de billes, opagticules», dont la taille va de quelques
millimeétres a quelques centimetres. Celles-ci peu\gre des spheéres, des cylindres, des
cubes, ou avoir une forme indéfinissable.

On parle de it de particules» lorsque I'empilement de billes constitue unerioat
rigide, ou de dit fluidisé » lorsque les particules bénéficient d'une ceedamobilité, qui se
traduit par une agitation désordonnée provoquééegaride en écoulement.

Dans cette géométrie, pour caractériser la longdeuréférencd.® a prendre en
compte, on devrait en toute rigueur se tourner keel@ngueur caractéristique
L. = volumeveine fluide/ surfacelatérale

définie dans FEMM (6.122c) (voir aussi § 4.3.1.5 ghésent chapitre). C’est ainsi que
procéde par exemple S. Whittaker.

Cependant, pour simplifier la manipulation desrfoles, on adopte souvent :
L° = D diamétremoyendes particules

s’inspirant en cela de ce qui a déja été fait daee@&coulements dans les faisceaux de tubes.

La vitesse de référens&® est la vitesse débitante dans la section moyeampaskage :
V=q,/S; SUOcte

Pour un gaz circulant dans un empilement rigidespleeres (lit de particules), en
introduisant la gorosité» ¢ du milieu :
_ volumedesvides

volumetotal
Incropera & de Witt citent la relation simple :

(4.47)

90<Re<4000; PrCO7; 030<e<050

gtz 206 p-0575p, - 2/3
£

Avec des billes cylindriques courtest,doit étre minoré d’environ 20%, et de 30% s'il
s’agit d’'un empilement de cubes.



