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Résuḿe - Cette communication présente unéetude des ŕegimes d’́ecoulement et des transferts
thermiques lors de l’ébullition convective du R-245fàa haute temṕerature de saturation (de 60à 120◦C)
dans un minicanal de 3.00 mm de diamètre int́erieur. La vitesse massique est comprise entre 100 et
1500 kg/m2

· s, le flux de chaleur entre 10 et 90 kW/m2 et le titre en vapeur entre 0 et 1. Les coefficients
de transfert de chaleur lors de l’ébullition convective d’un fluide synthétique semblent n’avoir jamais
ét́e rapport́es dans la litt́erature pour des températures aussíelev́ees. Quatre principaux régimes
d’écoulement apparaissent dans ces conditions : l’écoulement intermittent, l’écoulement annulaire,
l’ écoulement en assèchement partiel et l’écoulement̀a brouillard. L’influence de la vitesse massique,
de la densit́e de flux de chaleur et de la température de saturation ontét́e étudíees afin d’identifier les
mécanismes des transferts thermiques.

Nomenclature

f fréquence, Hz
G vitesse massique, kg/m2· s
q̇ densit́e de flux de chaleur, W/m2

q
′′

densit́e de flux de chaleur volumique, W/m3

r rayon, m
T temṕerature,◦C
x titre en vapeur
y position selon l’axe y, m
Symboles grecs
α coefficient de transfert de chaleur, W/m2

· K
λ conductivit́e thermique, W/m· K
Indices et exposants
bas partie inf́erieure
evap évaporateur
haut partie suṕerieure

in interne
min minimum
moyen moyen
out externe
sat saturation
ss acier inoxydable
tube tube
Abbŕeviations
A annulaire
AS ass̀echement partiel
B brouillard
I intermittent
MAE erreur moyenne absolue
V vapeur

1. Introduction

La valorisation de l’́energie thermique contenue dans des gaz chauds pour produire de l’́elec-
tricité est possible grâce à l’utilisation de divers cycles thermodynamiques, parmi lesquels
le cycle de Rankine. Cependant, l’industrialisation d’un telsyst̀eme passe par une connais-
sance approfondie du comportement thermohydraulique du fluide actif, appeĺe par abus de lan-
gage “fluide frigorig̀ene”. Une telle connaissance permettrait d’améliorer le design des princi-
paux composants du système, en particulier leśechangeurs de chaleur (évaporateur et conden-
seur). Dans le cas du cycle organique de Rankine, les conditions d’utilisation du fluide sont
éloigńees des conditions usuelles rencontrées dans les domaines de la climatisation ou de la
réfrigération. En effet, le fluide est utilisé dans des conditions proches de son point critique,



i.e., une haute température ŕeduite et une haute pression réduite. La temṕerature des gaz consti-
tuant la source chaude est typiquement de 400◦C à 900◦C et l’évaporation se produit̀a une
temṕerature suṕerieureà 100◦C.

Il est ǵeńeralement reconnu [1] que différents fluides,̀a une m̂eme pression réduite, peuvent
présenter des comportements similaires. Ainsi, selon le principe deśetats correspondants, deux
fluidesà une m̂eme pression réduite et une m̂eme temṕerature ŕeduite devraient présenter les
mêmes caractéristiques thermohydrauliques. Cependant, une analyse de la littérature a mis en
évidence un manque de données et de connaissances pour l’ébullition convective des fluides fri-
gorigènes synth́etiques̀a haute temṕerature (60-120◦C) et pour des pressions réduites moyennes
(0.13-0.22) tandis que de nombreuses données sont disponibles pour des pressions réduites
moyennes mais des températures de saturation plus basses (<60◦C).

En ce qui concerne les caractéristiques deśecoulements diphasiques (chute de pression,
coefficient de transferts thermiques, régimes d’́ecoulement), la quasi-totalité des ḿethodes de
prédiction aét́e d́evelopṕee pour des températures comprises entre -20◦C et 40◦C correspon-
dantes aux domaines de la climatisation ou de la réfrigération. C’est pourquoi la fiabilité de
ces mod̀eles reste incertaine dans certaines conditions d’évaporation du cycle de Rankine, car
leur utilisation est limit́ee par la base de donnéesà partir de laquelle ils ont́et́e établis et ils ne
peuvent̂etre extrapoĺes avec pŕecision pour d’autres fluides, géoḿetries ou conditions thermo-
dynamiques.

Le principal objectif de cet article est donc de fournir des donńees pŕecises sur l’́ebullition
convective du R-245fàa haute temṕerature dans un minicanal de 3.00 mm de diamètre int́erieur
afin de mieux comprendre les mécanismes de transfert thermique et d’examiner l’influencedes
principaux param̀etres d’́ecoulement.

2. Dispositif exṕerimental

2.1. Boucle exṕerimentale

La boucle exṕerimentale utiliśee pour cettéetude est sch́ematiquement représent́ee sur la
figure 1 et d́ecrite en d́etail dans la ŕeférence [2].
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Figure1 : Sch́ema de la boucle expérimentale.



Le R245faà l’état liquide sous-refroidi est mis en mouvementà l’aide d’une pompèa engre-
nages puis circule au travers d’un filtre, d’un débitmètreà effet Coriolis, d’une microvanne, des
diff érentes sections d’essais et d’un condenseur. Un réservoir contr̂olé en temṕerature permet de
fixer la pression de saturation dans l’ensemble de la boucle expérimentale. Deux thermocouples
de type K sont installés sur le ŕeservoir afin de mesurer les températures des phases liquide
et vapeur. Un capteur de pression absolue est utilisé pour mesurer la pressionà l’intérieur du
réservoir. La microvanne disposée en entŕee de section d’essais permet d’éviter les oscillations
lors du d́eclenchement de l’ébullition en induisant une augmentation des pertes de charge dans
la boucle.

2.2. Sections d’́essais

La boucle exṕerimentale comprend deux sections d’essais : la section de transfert thermique
et la section de visualisation. La figure 2 représente l’ensemble des sections d’essais qui se com-
pose de trois parties : (i) un tube d’acier inoxydable en forme de serpentin (appelé pŕechauffeur)
de 2000.0 mm de longueur dont les diamètres int́erieur et ext́erieur sont respectivement de 3.00
et 5.99 mm, (ii) un tube horizontal de 185.0 mm de longueur (appeĺe évaporateur) dont les
diamètres sont identiques̀a ceux du pŕechauffeur, (iii) un tube en verre d’une longueur de 200.0
mm dont les diam̀etres int́erieur et ext́erieur sont de 2.96 et 5.95 mm respectivement.
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Figure2 : Sch́ema des sections d’essais.

Le pŕechauffeur et l’́evaporateur sont chauffés par effet Joule. Pour cela, deuxélectrodes en
cuivres enserrent fermement le tube et sont connectéesà une alimentatiońelectrique. Le titre
en vapeur est fix́e à l’entŕee de la section de transfert thermique en ajustant la puissance fournie
au pŕechauffeur. La perte de charge le long de l’évaporateur est mesurée gr̂aceà un capteur de
pression diff́erentielle. Douze thermocouples de type K sont fixésà six positions le long du tube :
six thermocouples sont placés sur la partie supérieure du tube et six sur sa partie inférieure. Des
informations plus pŕecises sur les sections d’essais sont disponible dans la référence [3].

La validité de l’installation et de son instrumentation aét́e vérifiéeà l’aide de bilans ther-
miques globaux consistantà comparer les puissances thermiques récuṕeŕees par le fluidèa
celles fournies par l’installation mais aussià comparer les valeurs expérimentales de coefficients
d’échanges̀a des corŕelations bieńetablies pour des conditions d’écoulement monophasique.

2.3. Calcul des coefficient d’́echange de chaleur

Le coefficient de transfert de chaleurà chaque positiony (αmoyen,y) est calcuĺe à partir de
l’ équation suivante :



αmoyen,y =
q̇evap

Ttube,in,y − Tsat,y

(1)

où q̇evap est le flux de chaleur imposé à l’évaporateur.Tsat,y est la temṕerature de saturatioǹa
la positiony recalcuĺeeà partir de la perte de charge mesurée le long du tube. La perte de charge
est consid́eŕee comme lińeaire le long du tube, sachant que la variation du titre en vapeur est
limit ée (<0.2). La temṕerature moyenne au niveau de la paroi interne du tubeà chaque position
y (Ttube,in,y) est calcuĺee gr̂aceà cettéequation :

Ttube,in,y =
Ttube,in,y,bas + Ttube,in,y,haut

2
(2)

oùTtube,in,y,bas etTtube,in,y,haut sont les temṕeratures de la paroi interne sur les parties inférieure
et suṕerieure du tube pour une positiony. Ces temṕeratures sont calculées̀a partir des temṕeratu-
res mesuŕees sur la paroi externe du tube (Ttube,out,y,bas et Ttube,out,y,haut). Par exemple,̀a la po-
sitiony, Ttube,in,y,haut est calcuĺeeà partir de cettéequation :

Ttube,in,y,haut = Ttube,out,y,haut +
q
′′

evap

4 · λss

·

(

r2

out − r2

in

)

−

(

q
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· r2

out

)

· ln

(

rout
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(3)

où q
′′

evap est la densit́e de flux de chaleur volumique imposée à l’évaporateur,λss est la
conductivit́e thermique de l’acier inoxydable etrout et rin sont les rayons externe et interne
du tube.

3. Régimes d’́ecoulement

Les ŕegimes d’́ecoulement sont identifiésà partir de la ḿethode de traitement d’image dévelop-
pée par Charnay et al. [2] età l’aide d’une analyse du comportement des coefficients de transfert
de chaleur pŕesent́ee dans la ŕeférence [3]. Ainsi quatre régimes d’́ecoulement ont́et́e iden-
tifi és lors de cettéetude : l’́ecoulement intermittent, l’écoulement annulaire, l’écoulement en
ass̀echement partiel et l’écoulement̀a brouillard. Une ḿethode de traitement des images enre-
gistŕeesà haute vitesse (3000 images/sec) aét́e mise en oeuvre pour caractériser la transition
entre le ŕegime intermittent et le régime annulaire. La caractérisation des ŕegimes d’́ecoulement
est baśee sur des critères quantitatifs tels que la fréquence de bulle, la longueur de bulle et la
vitesse de bulle. La figure 3 présente l’influence du titre en vapeur sur les régimes d’́ecoulement.

Les ŕegimes d’́ecoulement en assèchement partiel et̀a brouillard sont d́et́ect́es à partir du
comportement du coefficient de transfert de chaleur. La figure 4 montre la temṕerature de sa-
turation (constante sur la plage de titre en vapeur), les températures de paroi interne calculées
pour les parties inf́erieure et suṕerieure du tube ainsi que le coefficient de transfert de chaleur.
Un sch́ema des diff́erents ŕegimes d’́ecoulement rencontrés dans ces conditions estégalement
propośe sur la figure 4 pour mieux souligner la relation entre les transferts thermiques et les
régimes d’́ecoulement.

Lorsque le ŕegime d’́ecoulement est intermittent ou annulaire, la paroi du tube est compl̀ete-
ment recouverte de liquide et le coefficient de transfert de chaleur est́elev́e. Les temṕeratures sur
les parties inf́erieure et suṕerieure de la paroi interne sont très proches. L’augmentation brusque
des temṕeratures̀ax = 0,4 entrâıne une diminution abrupte du coefficient de transfert de chaleur



Titre en vapeur = 0.14 - Ecoulement intermittent - f = 45.0 Hz

Titre en vapeur = 0.31 - Ecoulement annulaire - f = 0.0 Hz

Titre en vapeur = 0.37 - Ecoulement annulaire - f = 0.0 Hz

Figure3 : Influence du titre en vapeur sur les régimes d’́ecoulement̀a Tsat = 80◦C, q̇ = 50 kW/m2, et
G = 300 kg/m2

· s.

qui annonce le d́eclenchement de l’assèchement. Le coefficient de transfert de chaleur diminue
sur une plage limit́ee de titre en vapeur avant de devenir constant. La ligne verticaleà x = 0,4
indique le point de d́eclenchement de l’assèchement sur la partie supérieure du tube horizontal,
où le coefficient de transfert de chaleur commenceà chuter localement du fait de l’assèchement
du film liquide. La ligne verticalèa x = 0,57 indique la position òu l’ass̀echement est effectif
sur tout le ṕerimètre du tube, et donc où la d́et́erioration des transferts thermiques se termine. Le
régime d’́ecoulement en assèchement partiel correspond doncà cette zone interḿediaire avant
l’ass̀echement total de la paroi. La fin de l’assèchement (x = 0,57) correspond au commence-
ment du ŕegime d’́ecoulement̀a brouillard òu le liquide est entraińe sous forme de gouttelettes
à l’intérieur de la phase vapeur s’écoulant̀a haute vitesse dans le tube avec ou sans redéposition
sur la paroi du tube. Des résultats similaires ont́et́e rapport́es 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 pŕesente le coefficient de transfert de chaleur en fonction du titre en vapeur
pour une densité de flux de chaleur de 50 kW/m2 et deux temṕeratures de saturation : 60◦C
(à gauche) et 80◦C (à droite). D’une manière ǵeńerale, le coefficient de transfert de chaleur
augmente lorsque la vitesse massique augmente. Pour les faibles titres en vapeur correspon-
dant au ŕegime intermittent, le coefficient de transfert de chaleur est ind́ependant du titre en
vapeur et de la vitesse massique. Ainsi pour les faibles titres en vapeur, l’ébullition nucĺeée est
prédominante. Lorsque le titre en vapeur augmente et que le régime d’́ecoulement est annu-
laire, le coefficient de transfert de chaleur est dépendant du titre et de la vitesse massique. Ceci
démontre la pŕedominance de la convection dans les transferts de chaleur.On peutégalement
noter que l’ass̀echement est d́eclench́e pour des titres en vapeur plus faibles lorsque la vitesse
massique augmente.
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Figure5 : Influence de la vitesse massique sur le coefficient de transfert de chaleur pour le R-245fàa
60◦C (à gauche) et 80◦C (à droite) avec une densité de flux de chaleur de 50 kW/m2 (I : écoulement
intermittent et A :́ecoulement annulaire).

4.2. Influence du flux de chaleur

La figure 6 illustre l’effet de la densité de flux de chaleur sur le coefficient de transfert de
chaleur pour une vitesse massique de 500 kg/m2

·s et deux temṕeratures de saturationà 60◦C (à



gauche) et 120◦C (à droite). Le coefficient de transfert de chaleur augmente lorsque la densité de
flux de chaleur augmente. A 60◦C, le coefficient de transfert de chaleur est presque constantpour
les faibles titres en vapeur puis augmente aux forts titres.Ce ph́enom̀ene d’́ebullition nucĺeée est
prédominant pour les faibles titres en vapeur alors que le phénom̀ene de convection devient de
plus en plus important pour les forts titres. On remarque queles transferts thermiques semblent
êtreétroitement líes aux ŕegimes d’́ecoulement. En effet, la transition entreébullition domińee
par la nucĺeation et́ebullition domińee par la convection coı̈ncide avec la transition intermittent-
annulaire. A 120◦C, le coefficient de transfert de chaleur diminue (sauf pour 10kW/m2) lorsque
le titre en vapeur augmente jusqu’à atteindre le ŕegime d’ass̀echement. De plus, on remarque que
les courbes̀a 30 et 50 kW/m2 ne convergent pas et restent dépendantes de la densité flux de cha-
leur. Ainsi, dans ces conditions, c’est le phénom̀ene d’́ebullition nucĺeée qui reste prédominant
sur une large plage de titre en vapeur.

0 0.2 0.4 0.6 0.8 1
0

2000

4000

6000

8000

10000

12000

Titre en vapeur [−]

C
oe

ffi
ci

en
t d

e 
tr

an
sf

er
t d

e 
ch

al
eu

r 
[W

/m
².

K
]

 

 

Flux de chaleur = 10 kW/m²
Intermittent
Annulaire
Flux de chaleur = 30 kW/m²
Intermittent
Annulaire
Flux de chaleur = 50 kW/m²
Intermittent
Annulaire

R−245fa
Diamètre intérieur = 3.00 mm
Température de saturation = 60°C
Vitesse massique = 500 kg/m 2.s

I A

0 0.2 0.4 0.6 0.8 1 1.2
0

2000

4000

6000

8000

10000

12000

14000

16000

18000

20000

Titre en vapeur [−]

C
oe

ffi
ci

en
t d

e 
tr

an
sf

er
t d

e 
ch

al
eu

r 
[W

/m
².

K
]

 

 
Flux de chaleur = 10 kW/m²
Intermittent
Annulaire
Assèchement
Flux de chaleur = 30 kW/m²
Intermittent
Annulaire
Assèchement
Brouillard
Flux de chaleur = 50 kW/m²
Intermittent
Annulaire
Assèchement
BrouillardI A

R−245fa
Diamètre intérieur = 3.00 mm
Température de saturation = 120°C
Vitesse massique = 500 kg/m 2.s

Figure6 : Influence de la densité de flux de chaleur sur le coefficient de transfert de chaleur pour le
R-245faà 60◦C (à gauche) et 120◦C (à droite) avec une vitesse massique de 500 kg/m2

·s (I : écoulement
intermittent et A :́ecoulement annulaire).

4.3. Influence de la temṕerature de saturation

La figure 7 met eńevidence l’influence de la température de saturation pour une densité de
flux de chaleur constante (50 kW/m2) et deux vitesses massiques : 300 kg/m2

·s et 700 kg/m2·s.
On observe que plus la température de saturation estélev́ee, plus le coefficient de transfert de
chaleur est lui aussiélev́e. Ces ŕesultats sont en accord avec ceux présent́es dans les références
[6], [7] et [8].

5. Conclusion

Cet article concerne l’ébullition convective du R-245fàa haute temṕerature dans un minica-
nal de 3.00 mm de diam̀etre int́erieur. Les ŕegimes d’́ecoulements et les transferts thermiques
ont ét́e étudíes. L’influence de la vitesse massique, de la densité de flux de chaleur et de la
temṕerature de saturation sur le coefficient de transfert de chaleur aét́e étudíee. De plus, une
méthode de traitement d’images aét́e d́evelopṕee pour identifier, selon des critères quantitatifs,
les ŕegimes intermittent et annulaire. Les résultats ont permis de montrer que le commencement
et la fin du ŕegime en ass̀echement partiel peuventêtre identifíes gr̂aceà uneétude attentive de
l’ évolution du coefficient de transfert de chaleur en fonctiondu titre en vapeur.



0 0.2 0.4 0.6 0.8 1 1.2
0

5000

10000

15000

20000

25000

Titre en vapeur [−]

C
oe

ffi
ci

en
t d

e 
tr

an
sf

er
t d

e 
ch

al
eu

r 
[k

W
/m

².
K

]

 

 

T
sat

 = 60°C

Intermittent
Annulaire
T

sat
 = 80°C

Intermittent
Annulaire
T

sat
 = 100°C

Intermittent
Annulaire
Dry−out flow
T

sat
 = 120°C

Intermittent
Annulaire
Assèchement
Brouillard

A

I

R−245fa
Diamètre intérieur = 3.00 mm
Densité de flux de chaleur = 50 kW/m²
Vitesse massique = 300 kg/m 2.s

0 0.2 0.4 0.6 0.8 1 1.2
0

2000

4000

6000

8000

10000

12000

14000

16000

18000

Titre en vapeur [−]

C
oe

ffi
ci

en
t d

e 
tr

an
sf

er
t d

e 
ch

al
eu

r 
[W

/m
².

K
]

 

 

T
sat

 = 60°C

Intermittent
Annulaire
T

sat
 = 80°C

Intermittent
Annular flow
Assèchement
Brouillard
T

sat
 =100°C

Intermittent
Annulaire
Assèchement
Brouillard
T

sat
 =120°C

Intermittent
Annulaire
Assèchement
Brouillard

I A

x
min

R−245fa
Diamètre intérieur = 3.00 mm
Densité de flux de chaleur = 50 kW/m²
Vitesse massique = 700 kg/m 2.s

Figure7 : Influence de la temṕerature de saturation sur le coefficient de transfert de chaleur pour le
R-245faà 300 kg/m2·s (à gauche) et 700 kg/m2·s (à droite) avec une densité de flux de chaleur de 50
kW/m2 (I : écoulement intermittent et A :écoulement annulaire).

Il est enfin apparu que :
- le coefficient de transfert de chaleur augmente lorsque la densit́e de flux de chaleur, la vitesse
massique ou la température de saturation augmentent.
- la suppression de l’ébullition nucĺeée se produit pour des titres en vapeur plusélev́es lorsque
la temṕerature de saturation augmente.
- les transferts thermiques sontétroitement líes aux transitions entre les régimes d’́ecoulement.
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