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Résune - Cette communication psente unettude des &gimes découlement et des transferts
thermiques lors de&bullition convective du R-245fa haute tem@rature de saturation (de &aL20C)
dans un minicanal de 3.00 mm de digine in€rieur. La vitesse massique est comprise entre 100 et
1500 kg/ni- s, le flux de chaleur entre 10 et 90 kW/et le titre en vapeur entre O et 1. Les coefficients
de transfert de chaleur lors d&bullition convective d’'un fluide synétique semblent n’avoir jamais
et rapporés dans la litrature pour des terBpatures ausselewees. Quatre principauxégimes
d’écoulement apparaissent dans ces conditiongcolilement intermittent, @coulement annulaire,
I'écoulement en agdshement partiel et&coulement brouillard. Linfluence de la vitesse massique,
de la densi de flux de chaleur et de la teBrature de saturation oste étudies afin d’identifier les
mécanismes des transferts thermiques.

Nomenclature

f  fréquence, Hz in interne

G vitesse massique, kgfms min minimum

¢  densié de flux de chaleur, W/tn moyen moyen

¢ densié de flux de chaleur volumique, W/m out externe

r  rayon, m sat saturation

T temperature’C ss acier inoxydable

x  titre en vapeur tube tube

y  position selon 'axe y, m Abbréviations

Symboles grecs A annulaire

a  coefficient de transfert de chaleur, WinK ~ AS aschement partiel
A conductivié thermique, W/m K B Dbrouillard

Indices et exposants I intermittent

bas partie infrieure M AE erreur moyenne absolue
evap évaporateur V' vapeur

haut partie sugrieure

1. Introduction

La valorisation de Bnergie thermique contenue dans des gaz chauds pour grdeuielec-
tricité est possible dce a I'utilisation de divers cycles thermodynamiques, paresguels
le cycle de Rankine. Cependant, I'industrialisation d'unsggdeme passe par une connais-
sance approfondie du comportement thermohydraulique @lefactif, appe# par abus de lan-
gage “fluide frigoriggne”. Une telle connaissance permettrait cediorer le design des princi-
paux composants du sgshe, en particulier leschangeurs de chalewev@porateur et conden-
seur). Dans le cas du cycle organique de Rankine, les comslitiutilisation du fluide sont
eloigrées des conditions usuelles rencéat dans les domaines de la climatisation ou de la
réfrigération. En effet, le fluide est utibsdans des conditions proches de son point critique,



i.e., une haute tengpature eduite et une haute pressid@duite. La temprature des gaz consti-
tuant la source chaude est typiquement de°@0® 900C et I'évaporation se produd une
temperature sugrieurea 100C.

Il est geréralement reconnu [1] que déffents fluidesa une néme pressionéduite, peuvent
présenter des comportements similaires. Ainsi, selon lejpéde<tats correspondants, deux
fluidesa une néme pressionaduite et une @me temprature eduite devraient @senter les
mémes caraéristiques thermohydrauliques. Cependant, une analyse ldtfature a mis en
évidence un mangue de daes et de connaissances poablillition convective des fluides fri-
gorigenes syntatiquesa haute temgrature (60-120C) et pour des pressionsduites moyennes
(0.13-0.22) tandis que de nombreuses dmnsont disponibles pour des pressicgduites
moyennes mais des te@natures de saturation plus basse6® C).

En ce qui concerne les caradstiques de€coulements diphasiques (chute de pression,
coefficient de transferts thermiqueégimes découlement), la quasi-totaitdes nethodes de
prédiction aéte developgee pour des tengpatures comprises entre <Det 40C correspon-
dantes aux domaines de la climatisation ou decfagération. C’est pourquoi la fiabiét de
ces moeles reste incertaine dans certaines conditioggaporation du cycle de Rankine, car
leur utilisation est limige par la base de dodesa partir de laquelle ils orét€ établis et ils ne
peuventetre extrapds avec pcision pour d’autres fluidesggmétries ou conditions thermo-
dynamiques.

Le principal objectif de cet article est donc de fournir desmtes pecises sur Ebullition
convective du R-245fa haute tem@rature dans un minicanal de 3.00 mm de dimmingrieur
afin de mieux comprendre lesaranismes de transfert thermique et d’examiner I'influetese
principaux pararatres découlement.

2. Dispositif experimental
2.1. Boucle exprimentale

La boucle exprimentale utili€e pour cettetude est s@matiquement repsenge sur la
figure 1 et @crite en @tail dans la&férence [2].
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Figurel : Sckema de la boucle exgimentale.



Le R245faa I'état liquide sous-refroidi est mis en mouvemaiitide d’'une pompa engre-
nages puis circule au travers d’un filtre, d’'uelitmetrea effet Coriolis, d’'une microvanne, des
difféerentes sections d’essais et d’'un condenseuréservoir confilé en temprature permet de
fixer la pression de saturation dans I'ensemble de la bowpkrienentale. Deux thermocouples
de type K sont insta#ls sur le eservoir afin de mesurer les teamptures des phases liquide
et vapeur. Un capteur de pression absolue estaifi@ir mesurer la pressi@nl’intérieur du
réservoir. La microvanne dispes en enge de section d’essais permegwter les oscillations
lors du ceclenchement dedbullition en induisant une augmentation des pertes deyeldans
la boucle.

2.2.Sections céssais

La boucle exprimentale comprend deux sections d’essais : la sectiaradsfert thermique
et la section de visualisation. La figure 2 repente 'ensemble des sections d’essais qui se com-
pose de trois parties : (i) un tube d’acier inoxydable en foda serpentin (appeprechauffeur)
de 2000.0 mm de longueur dont les ditnes inérieur et exérieur sont respectivement de 3.00
et 5.99 mm, (ii) un tube horizontal de 185.0 mm de longueup€ipevaporateur) dont les
diametres sont identiquesceux du pechauffeur, (iii) un tube en verre d’une longueur de 200.0
mm dont les diaratres inérieur et exttrieur sont de 2.96 et 5.95 mm respectivement.
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Figure2 : Schkema des sections d’essais.

Le prechauffeur et Bvaporateur sont chaé$ par effet Joule. Pour cela, dezlrctrodes en
cuivres enserrent fermement le tube et sont comasét une alimentatio@lectrique. Le titre
en vapeur est fixa I'entrée de la section de transfert thermique en ajustant la puis$aurnie
au pechauffeur. La perte de charge le long devéiporateur est mese gacea un capteur de
pression diferentielle. Douze thermocouples de type K sorégisix positions le long du tube :
six thermocouples sont plas sur la partie sugieure du tube et six sur sa partiedrieure. Des
informations plus pEcises sur les sections d’essais sont disponible dagfelence [3].

La validite de l'installation et de son instrumentatioreta vérifieea I'aide de bilans ther-
miques globaux consista@dt comparer les puissances thermiquesugerées par le fluidex
celles fournies par I'installation mais auasstomparer les valeurs edpmentales de coefficients
d’échanges des co®lations bieretablies pour des conditionsé&toulement monophasique.

2.3. Calcul des coefficient dchange de chaleur

Le coefficient de transfert de chaleairchaque positioly (cvoyen,,) €St calcud a partir de
I’ équation suivante :



(jeva
Omoyen,y = T L T (1)
tube,in,y — L saty

OU Geyqp €St le flux de chaleur impés: I'évaporateutT,, , est la temprature de saturaticn
la positiony recalcuéea partir de la perte de charge masgite long du tube. La perte de charge
est consi@ree comme ligaire le long du tube, sachant que la variation du titre eewapst
limitée 0.2). La tem@rature moyenne au niveau de la paroi interne du &utleaque position
Y (Liuve,in,y) €St Ccalcube ghcea cetteequation :

T o /-Ttube,in,y,bas + /-Ttube,in,y,haut 2
tube,in,y — 9 ( )

OU Tube in,ybas €1 T tube,in y,haut SONt I€S tem@ratures de la paroi interne sur les partiesrigfure
et suggrieure du tube pour une positignCes tempratures sont calogsa partir des temgratu-
res mesuges sur la paroi externe du tuli8 e out.y bas €1 Ttube,out.yhaut)- PAr €xemplea la po-
Sition y, Thupe.iny.haut €St CAICUREA partir de cett@quation :

" 1
qevap 2 2 qevap 2 Tout
T;Eub@m,y,haut = T;fube,out,y,haut + : (rout - rin) — V5 "Tou |- In (3)
4 Ags 2 Ass

Tin

ou q;'mp est la densé de flux de chaleur volumique impEsa I'évaporateur), est la
conductivie thermique de l'acier inoxydable eg,; et r,, sont les rayons externe et interne
du tube.

3. Régimes découlement

Les iegimes découlement sont identifsa partir de la rethode de traitement d'imagéwklop-
pée par Charnay et al. [2] at'aide d’une analyse du comportement des coefficientsaastert
de chaleur prsengée dans laé&férence [3]. Ainsi quatreégimes découlement onété iden-
tifiés lors de cettétude : [écoulement intermittent,@coulement annulaire,dcoulement en
as®chement partiel etécoulement brouillard. Une rathode de traitement des images enre-
gistreesa haute vitesse (3000 images/se@&amise en oeuvre pour caragser la transition
entre le gime intermittent et ledgime annulaire. La cardsisation desagimes découlement
est bage sur des crfres quantitatifs tels que laéfquence de bulle, la longueur de bulle et la
vitesse de bulle. La figure 3@sente I'influence du titre en vapeur sur legimes découlement.

Les regimes découlement en asshement partiel e brouillard sont dtecesa partir du
comportement du coefficient de transfert de chaleur. Ladigumontre la temgrature de sa-
turation (constante sur la plage de titre en vapeur), lepéestures de paroi interne caléek
pour les parties irdfrieure et sugrieure du tube ainsi que le coefficient de transfert de chale
Un sctema des diffrents egimes découlement rencoréis dans ces conditions ésjalement
propo£ sur la figure 4 pour mieux souligner la relation entre lesdfierts thermiques et les
régimes découlement.

Lorsque le egime découlement est intermittent ou annulaire, la paroi du tghe@npéte-
ment recouverte de liquide et le coefficient de transfert@ddaur esélee. Les tempratures sur
les parties ingrieure et su@rieure de la paroi interne sonésrproches. L'augmentation brusque
des tempraturesiz = 0,4 entréne une diminution abrupte du coefficient de transfert déechia
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Figure3 : Influence du titre en vapeur sur leégimes dcoulemené T,,; = 80°C, ¢ = 50 kW/m, et
G = 300 kg/m- s.

qui annonce le eéclenchement de I'a@shement. Le coefficient de transfert de chaleur diminue
sur une plage limée de titre en vapeur avant de devenir constant. La ligneatra s = 0,4
indique le point de éclenchement de I'aBshement sur la partie seipeure du tube horizontal,
ou le coefficient de transfert de chaleur commeachuter localement du fait de I'asshement

du film liquide. La ligne verticalé& = = 0,57 indique la positionwl'assechement est effectif
sur tout le @rimetre du tube, et donaxda deterioration des transferts thermiques se termine. Le
regime découlement en a8shement partiel correspond daincette zone interadiaire avant
'assachement total de la paroi. La fin de I'askements{ = 0,57) correspond au commence-
ment du égime découlemené brouillard ai le liquide est entraimsous forme de gouttelettes
a l'intérieur de la phase vapeugesbulanti haute vitesse dans le tube avec ou sarésp@sition

sur la paroi du tube. Degsultats similaires oréte rapporés par Mori et al. [4] pour le R-134a
et par Wojtan et al. [5] pour le R-22 et le R-410A.

4. Transfert thermique
4.1. Influence de la vitesse massique

La figure 5 pésente le coefficient de transfert de chaleur en fonctionitdai én vapeur
pour une densit de flux de chaleur de 50 kW7net deux tempratures de saturation : 6C
(a gauche) et 80C (a droite). D’'une marire gerérale, le coefficient de transfert de chaleur
augmente lorsque la vitesse massique augmente. Pour bssféitres en vapeur correspon-
dant au egime intermittent, le coefficient de transfert de chalesiriedependant du titre en
vapeur et de la vitesse massique. Ainsi pour les faiblessten vapeur, &bullition nuckee est
prédominante. Lorsque le titre en vapeur augmente et quegiene découlement est annu-
laire, le coefficient de transfert de chaleur espéeindant du titre et de la vitesse massique. Ceci
démontre la pedominance de la convection dans les transferts de ch@ayreutégalement
noter que I'asschement estéatlencke pour des titres en vapeur plus faibles lorsque la vitesse
massique augmente.
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Figure4 : Temgeratures et coefficients de transfert de chaleur en fondfiotitre en vapeua T, =
120°C, ¢ = 50 kW/m, et G = 1000 kg/m- s (I : intermittent, A : annulaire, AS : aéshement, B :
brouillard et V : vapeur).

16000 25000 —— G =300 kg/m?Zs
O Intermittent
14000 ¢ Annulaire
< < v ='='G=500kgm%s
NE' NE 20000 rd O  Intermittent
\
S 12000( - 1 3 S ¢ Annulaire
= —— G = 300 kg/mz.s 2 V  Asséchement
5 O  Intermittent ;5) < Brouillard
[}
= 10000+ ¢ Annulaire T 15000 G =700 kg/mZs
5 = = =G =500 kg/m?.s 5 O Intermittent
o O  Intermittent @ 0 Annulaire
° L N °
T 8000 ¢ Annulaire = Y Asséchement
% ‘‘‘‘‘ G =700 kg/m2.s g < Brouillard
2 O  Intermittent £ 10000 _ 2
-'='G=1200kg/m®s
& 6000t O Annulaire g h o e
R I L G = 1000 kg/m?.s 8 v  Asséchement
= O  Intermittent € < Brouillard
& 4000 ¢ Annulaire 2 2
S ST S 5000 1 | = = -G =1500kgim?s
5 Diametre intérieur= 3.00 mm % B tériour= 3,00 mm O Intermittent
S 2000+ Densité de flux de chaleur = 50 kW/m? < amelre nterieur= ' & Annul
o Température de saturation = 60°C o Densité de flux de chaleur = 50 kw/m? \nnulaire
P Température de saturation = 80°C W Asséchement
<1 Brouillard
0 0
0 0.2 0.8 1 0 0.2 0.6 0.8 1

.4 .
Titre en vapeur [-]

Titre en vapeur [-]

Figure5 : Influence de la vitesse massique sur le coefficient de gandé chaleur pour le R-245fa
60°C (& gauche) et 80C (a droite) avec une densitde flux de chaleur de 50 kW¥r(l : ecoulement
intermittent et A €coulement annulaire).

4 .2. Influence du flux de chaleur

La figure 6 illustre I'effet de la den&tde flux de chaleur sur le coefficient de transfert de
chaleur pour une vitesse massique de 500 kg/et deux tem@ratures de saturati@an60°C (a



gauche) et 120C (a droite). Le coefficient de transfert de chaleur augmemsgjie la densitde
flux de chaleur augmente. A 80, le coefficient de transfert de chaleur est presque corstant
les faibles titres en vapeur puis augmente aux forts ti@egtenonene débullition nuckée est
prédominant pour les faibles titres en vapeur alors que émptene de convection devient de
plus en plus important pour les forts titres. On remarquelesi&ransferts thermiques semblent
étreétroitement ks aux eégimes decoulement. En effet, la transition enéeullition domiree
par la nuckation e€bullition domirée par la convection @acide avec la transition intermittent-
annulaire. A 126C, le coefficient de transfert de chaleur diminue (sauf podddm?) lorsque

le titre en vapeur augmente jusqutteindre le@&gime d’aséchement. De plus, on remarque que
les courbes 30 et 50 kW/mine convergent pas et restegpandantes de la derésftux de cha-
leur. Ainsi, dans ces conditions, c’est leguionene débullition nuckée qui reste @dominant
sur une large plage de titre en vapeur.
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Figure 6 : Influence de la dengitde flux de chaleur sur le coefficient de transfert de chaleur fe
R-245faa 60°C (4 gauche) et 12TC (a droite) avec une vitesse massique de 500 kg/th: écoulement
intermittent et A 2coulement annulaire).

4.3. Influence de la temprature de saturation

La figure 7 met erevidence l'influence de la terépature de saturation pour une deasle
flux de chaleur constante (50 kWA)ret deux vitesses massiques : 300 kgaet 700 kg/mrs.
On observe que plus la tem@ature de saturation eslevee, plus le coefficient de transfert de
chaleur est lui aus$leve. Ces esultats sont en accord avec ceugganés dans leséferences
[6], [7] et [8].

5. Conclusion

Cet article concerneébullition convective du R-245fa haute tem@rature dans un minica-
nal de 3.00 mm de diagétre in€Erieur. Les egimes découlements et les transferts thermiques
ont éte études. L'influence de la vitesse massique, de la derndi flux de chaleur et de la
temperature de saturation sur le coefficient de transfert decahaéte eétudiée. De plus, une
méthode de traitement d'image&t& developgee pour identifier, selon des @ies quantitatifs,
les iegimes intermittent et annulaire. Lé&sultats ont permis de montrer que le commencement
et la fin du Bgime en aschement partiel peuveatre identifes gacea uneétude attentive de
I" évolution du coefficient de transfert de chaleur en fonctioritre en vapeur.
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Figure 7 : Influence de la tenfrature de saturation sur le coefficient de transfert de ebalpour le
R-245faa 300 kg/m-s @ gauche) et 700 kghvs (& droite) avec une densitde flux de chaleur de 50
kw/n? (1 : écoulement intermittent et Aecoulement annulaire).

Il est enfin apparu que :
- le coefficient de transfert de chaleur augmente lorsqueraié de flux de chaleur, la vitesse
massique ou la ten@pature de saturation augmentent.
- la suppression deébullition nuckée se produit pour des titres en vapeur @lesés lorsque
la temgerature de saturation augmente.
- les transferts thermiques sarttoitement les aux transitions entre lesgimes découlement.
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