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SOMMAIRE

‘Afin de mieux connaitre 1les conditions 1locales de
1’échange de chaleur lors du chauffage d’un liquide indus-
triel par un tube immergé, un montage expérimental, repro-
duisant des conditions de fonctionnement industrielles a éteé

réalisé.

Ce texte situe 1l’étude au sein du monde industriel, des
technologies utilisées dans 1le domaine du chauffage de
liquide et des problémes posés par cette technologie. Nous
développons ensuite les objectifs qui ont présidé a 1la

réalisation du banc d’essal et de son instrumentation.

Les paramétres caractéristiques du systéme ont évolué
pendant nos expériences entre:
-20°C et 99°C pour la température de 1l’eau dans la
cuve.
-1250°C et 300°C pour la température des fumées
dans le tube.
-5000 et 35000 pour 1le nombre de Reynolds de

l’écoulement dans le tube.
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Des résultats significatifs ont été obtenus concernant
la température de paroi du tube, 1les nombres de Nusselt

intérieur et extérieur au tube.

Enfin nous présentons les résultats obtenus en les com-

parant avec les valeurs calculées a 1’aide des théories

existantes.



ABSTRACT

In order to gain insight into the local heat transfer
conditions during the heating of industrial liquid baths by
an immersion tube, an experimental test facility simulating

industrial conditions was built.

This thesis examines the technology used for the hea-
ting of liquids in industry and the problems encountered in
its application. The relevence of this research to indus-
trial applications is also discussed. The factors that led

to this study being performed are highlighted.

The range of operating parameters of the system exami-
ned during the course of this investigation are:
-Temperature of the bath: 20°C to 99°C
-Temperature of the gas in: 300°C to 1256°C

-Reynolds numbers of the flow: 5000 to 35000

Significant results were found with regard to both the
intrenal and external Nusselt number as well as the surface

temperature of the tube.



vii
The experimental results are presented and compared to

the results of a simulation based on current theories.
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Chapitre 1

1. INTRODUCTION.

Dans de nombreux secteurs industriels l’utilisation de
liquides chauffés a basse température (moins de 100-C) fait
partie des procédés de fabrication [1l]. Les liquides uti-
lisés sont généralement composés d‘’eau a laquelle sont
ajoutés divers additifs, bien que dans certaines applica-
tions, chauffage de serres par exemple, l’eau puisse étre
"pure" c’est a dire de la qualité de 1l’eau d’un réseau de
distribution urbain. Plus généralement, les bains ont des
compositions treées variées qui refletent la variété de leurs
utilisations. O; pourrait énumérer les lessives et les
teintures wutilisées en industrie textile [2], les bains de
cuisson alimentaire ou d’échaudage de carcasses dans
1’/industrie agro-alimentaire. Cependant 1la plus grande
variété de bains se trouve dans le secteur de 1’industrie
mécanique [3] qui utilise des liquides pouvant étre treés
acides pour le décapage des surfaces métalliques a treés
basiques pour leur dégraissage. D’autre part les traite-
ments des surfaces font appel a de nombreux produits per-
mettant la phosphatation, 1la chromatation, etc., dont

l’objet est de conférer au métal ainsi traité un meilleur



2
aspect esthétique, une protection contre 1la corrosion ou
une qualité mécanique quelconque, faible coefficient de

frottement par exemple.

Certaines caractéristiques sont communes a tous ces
bains. Ce sont:

-La nécessité de les maintenir a une température
généralement comprise entre 35°C et 95°C afin de
pouvoir les utiliser.
-La présence fréquente de réactifs dans le bain ne
devant pas étre altérés par le chauffage et qui
peuvent éventuellement réagir avec le systéme de

chauffe en encrassant ou corrodant ses surfaces.

Les bains industriels tels que décrit ci-dessus sont de
maniére traditionnelle chauffés par des systémes centra-
lisés utilisant la vapeur d’eau [Fig.1.1]. La vapeur pro-
duite dans une chaudiére a une pression allant de 400kPa a
1800kPa et distribuée dans 1l’ensemble dﬁ batiment, voire du
site industriel, est injectée directement dans le bain ou
se condense a l’intérieur d’un serpentin avant de retourner
vers la chaudiére. Ce type de production de chaleur centra-
lisé, s’il permet d’obtenir un vecteur énergétique quasi-
ment universel pour les besoins de chauffage a basse
température d’une industrie, présente cependant plusieurs

inconvénients. En particulier, le rendement moyen
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d’utilisation de l’énergie consommée a 1la chaudiére

s’établit couramment & 60% sur un bilan annuel [1].

Depuis le milieu des années 1970, les entreprises con-
cernées par la distribution et la vente de matériels de
chauffage ainsi que les compagnies gaziéres ou fournisseurs
d’électricité, ont mis 1l’accent sur le développement de
nouveaux moyens de chauffage. Cette réflexion s’est tra-
duite par 1l’apparition sur le marché de nouvelles techni-
ques de chauffage dites décentralisées pour lesquelles des
matériels spécifiques ont été construits. Ces matériels
trés divers ont en commun la caractéristique d’étre
installés au sein du liquide a chauffer, et donc de pro-

duire la chaleur directement au lieu d’utilisation.

En ce qui concerne les matériels utilisant le gaz natu-
rel, on peut distinguer les systémes a contact direct [4]
[5], pour lesquels les fumées de combustion sont en contact
aveé le liquide a chauffer et les systémes indirects, com-
portant un échangeur de chaleur [6].

Un exemple de systéme indirect, le plus simple peut-
étre, est donné par les tubes immergés qui font 1l’objet de

notre étude.
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Chapitre 2.

2. LES TUBES IMMERGES. REVUE BIBLIOGRAPHIOQUE.

2.1 Historique.

Technique de chauffage relativement ancienne, les tubes
immergés ont connu un développement trés important ces der-
niéres années [7]. Le tube immergé "traditionnel" [Fig.2.1)
est constitué d’un brileur de type atmosphérique dont les
produits de combustion circulent & 1l’intérieur d’un tube
disposé dans le bain a chauffer. Comme le développe Fardeau
[6]), les pertes de charges maximales autorisées dans 1le
tube échangeur par ce genre de montage sont trop faibles
pour permettre d’atteindre des rendements supérieurs a 65%
(PCS)” si ce n’est au prix de longueurs de tube telles que
l’encombrement résultant empécherait dans 1la plupart des

cas une utilisation optimale des bains.

*:(PCS) indique que la valeur est donnée par rapport au
Pouvoir Calorifique Supérieur. L’utilisation du Pouvoir

Calorifique Inférieur est indiquée par (PCI).
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L’apparition de brQleurs alimentés en air surpresseé
permettant de réaliser une combustion intensive,
c’est-a-dire présentant un rapport puissance sur volume
occupé par la combustion élevé, et admettant de fortes con-
tre pression en aval de la chambre de combustion, a rendu
possible 1la reéalisation des tubes immergés actuels quali-

fiés de "compacts" [Fig.2.2].

2.2 Les tubes immergés compacts.

Contrairement aux tubes immergés traditionnels pour
lesquels aucune distinction n’était réellement faite entre
la chambre de combustion et le tube échangeur, 1les tubes
immergés compacts sont congus avec des éléments nettement

différenciés.

Le choix d’un brileur, fait en fonction des technolo-
gies accessibles au concepteur qui recherche une grande
compacité et la possibilité d’obtenir des pressions élevées
a la sortie de la chambre de combustion dicte généralement
la conception de la chambre de combustion. Celle-ci doit
offrir un volume suffisant pour permettre une combustion
compléte et un allumage aisé aux conditions imposées par le
brileur. On distingue généralement deux types de chambre de

combustion:
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1) Les chambres de combustion a parois froides com-
posées d’une simple paroi métallique et plongées dans 1le
liquide a chauffer participent pour une part importante,
environ 30% de l’énergie délivrée au bain, a 1l’échange de
chaleur [8]. Elles ne peuvent étre associées qu’a des bri-
leurs présentant une géométrie de flamme suffisamment défi-
nie pour que le contact des produits en combustion et de 1la
paroi soit impossible sous peine d’induire des phénoménes
de trempe de flamme générateurs de combustion incompléte et
de bruit.

2) Lorsque le brileur utilisé ne permet pas de garantir
une telle géométrie de flammes, on utilise des chambres de
combustion dites "a parois chaudes". Le volume intérieur de
la chambre de combustion est isolé thermiquement du milieu
extérieur de fagon a maintenir les surfaces en contact avec
les gaz en combustion a une température supérieure a 800-C.
Dans ce cas la part de 1la chambre de combustion dans
l1’échange de chaleur global est considérée comme négligea-
ble. Celle-ci peut d’ailleurs étre éventuellement installée

au moins partiellement en dehors du liquide a chauffer.

Le tube échangeur de chaleur est dimensionné en fonc-
tion du débit de gaz circulant, de fagon a offrir un rende-
ment maximal pour un encombrement minimal, les pertes de
charges dans le tube échangeur, fonction de 1la pression

disponible a la sortie de la chambre de combustion étant le
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facteur 1limitant. On peut montrer [9] que dans les mémes
conditions de fonctionnement, c’est a dire puissance au
brdleur, taux d’aération, température de bain et rendement
de chauffage identiques, le diamétre et 1la 1longueur de

différents tubes échangeurs sont liés par la relation:

L/DP-8 = constante. (Eq.2.1)

Cette loi exprime donc qu’une diminution du diamétre du
tube échangeur entraine, pour conserver des performances
identiques, une diminution de longueur, expliquant ainsi la
démarche aboutissant aux tubes immergés compacts, de faible
diamétre et de longueur réduite tout en conservant des per-

formances élevées, plus de 80% (PCS).

2.3 Remarque sur les meéthodes de calcul.

Les méthodes de calcul qui sont utilisées pour dimen-
sionner 1les tubes immergés et dont un exemple est présenté
par Fardeau [9], ont en commun de faire l’hypothése que 1la
température de paroi du tube échangeur est la méme que
celle du liquide a chauffer ce qui revient a négliger 1la

résistance au transfert de chaleur coté liquide.

Les tubes immergés traditionnels, présentent des flux

de chaleur moyens de l’ordre de 10kW/m? [6] et des coeffi-
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cients de convection gaz-parois de 1l’ordre de 20 a
30W/m? .K. Ces coefficients sont effectivement petits devant
les 800 & 1000W/m? .K que 1l’on peut considérer pour le

coefficient de convection paroi-liquide.

Par contre les tubes immergés compacts peuvent attein-
dre des flux de chaleur surfaciques moyen de 1l’ordre de
50kW/m2 avec des coefficients de convection gaz-paroi pro-
ches de 100W/m? .K et dans ce cas l’hypothése faite pour 1le

calcul devient plus approximative.

Néanmoins, le transfert de chaleur global reste princi-
palement dépendant du transfert de chaleur intérieur et
l’erreur entrainée par cette approximation est négligeable
dans la pratique lorsqu’il s’agit de dimensionner un tube

immergé compact.

2.4 Problémes 1liés au chauffage de certains liguides.

Il existe des situations pour lesquelles la connais-
sance de la température des parois est importante. Lors de
la conception d’un appareil destiné au chauffage de solu-
tions corrosives, le choix des matériaux destinés a la réa-
lisation des surfaces d’échange dépend en partie de 1la
température de ces surfaces. Cette température qui est un

des paramétres influencant 1la vitesse de corrosion (10],
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[11], doit donc étre connue le plus précisément possible.
D’autre part certains fluides thermosensibles sont dégradés
s’ils subissent des surchauffes. C’est le cas des liquides
contenant des protéines qui précipitent a partir d’un cer-
tain seuil de température (blanc d’oeuf, lait), ou de cer-
taines teintures.

On peut aussi mentionner certains bains utilisés en
traitement de surfaces, les bains de phosphatation en par-
ticulier, qui, s’ils subissent des flux de chaleur trop
élevés, de 1l’ordre de 10kW/m?, forment une crodte treés
adhérente sur les surfaces d'échanges, pouvant atteindre
plusieurs centimétres d’épaisseur et que 1l’on doit suppri-
mer par des actions mécaniques ou chimiques imposant des
arréts de fonctionnement pouvant aller jusqu’a 24 heures

hebdomadairement.

Ces exemples montrent que nous devons pour certaines
applications spécifiques, connaitre précisément les
caractéristiques locales du transfert de chaleur sous peine
d’hypothéquer gravement la durée de vie de 1l’équipement ou

la qualité du chauffage.

2.5 Présentation de 1l’étude.

Dans le cadre de cette recherche, nous allons étudier

les grandeurs caractéristiques de 1l’échange de chaleur
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paroi-liquide que sont 1les coefficients d’échange et les
nombres de Nusselt intérieur et extérieur au tube, les flux
de chaleur a la paroi et les températures de paroi qui en

découlent.

Nous désirons aussi obtenir des valeurs correspondant a
une situation aussi proche de la réalité qu’il est possi-
ble. En effet, notre étude est d’abord motivée par des
besoins industriels et il serait inconséquent de développer
une recherche perdant de vue 1les réalités d’un mode de
fonctionnement de type industriel. Ceci est d’autant plus
vrai que dans le domaine de la convection de trés nombreux
travaux ont été publiés. Cependant, si 1l’on considére le
cas présent d’un milieu limité, ou la convection se déve-
loppe a partir d’un serpentin et non d’un tube isolé peu de
recherches ont été effectuées. En effet, les nombreux tra-
vaux publiés sur la convection dans un milieu fini, cons-
idérent presque tous des géométries simples ou seules les
parois définissant 1le milieu interviennent dans le trans-
fert de chaleur.

On a pu montrer [12], [13], que des parois verticales
disposées paraléllement & 1l1l’axe d’un cylindre horizontal
améliore le transfert de chaleur par convection naturelle.
Ces études considéraient cependant le milieu environnant

comme infini.
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L’influence d’une hauteur limitée au dessus d’un cylin-

dre a été étudiée par Yaghoubi [14] grace a des expériences
de convection dans 1l’eau avec une faible profondeur de
bain. Ces études concluent a une amélioration du transfert
de chaleur pour des faibles hauteurs de liquide au dessus
du cylindre utilisé pour le chauffage. Cependant Fand [15]
considére que 1lorsque 1la hauteur de liquide au dessus du
cylindre dépasse 10 fois le diamétre, on peut considérer 1le
milieu comme infini, c’est &a dire que 1’influence de 1la
surface du bain sur les courants de convection venant du
tube est négligeable sur 1le transfert de chaleur tube

liquide.

L’incidence de l’introduction dans un milieu fini de
plusieurs cylindres n’ayant pas les mémes caractéristiques
en terme de flux de chaleur délivré ainsi que l’association
entre le transfert gaz paroi et le transfert paroi liquide
n’ont pas été, a notre connaissance, beaucoup étudiées.
D’autre part une approche numérique faite en utilisant des
corrélations bien connues de la littérature [16) et prenant
en compte 1le transfert de chaleur paroi-liquide'afin de
déterminer les températures de parois, aboutissait a des
températures de 1’ordre de 120°C pour un bain a 60-C, ce
qui semble trés excessif, le régime d’ébullition attendu
pour de telles surchauffes a la paroi [17] n’ayant pas été

observé en pratique.
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Une modélisation plus fine des phénoménes étant a
priori complexe, la démarche expérimentale a été retenue
afin d’obtenir pour certaines conditions proches de la réa-
lité des données sur les régimes de convection existant
permettant ainsi d’appuyer une démarche plus théorique et

de préparer la validation d’un modéle numérique.

Nous attendons donc de cette recherche, d’une part des
précisions sur les conditions locales de 1l’échange de cha-
leur et d’autre part une banque de données expérimentale

permettant de valider un futur modéle numérique.
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Figure 2.1 Tube immergé traditionnel.
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Figure 2.2 Tube immergé compact.
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Chapitre 3.

3. METHODE EXPERIMENTALE.

Le transfert de chaleur en un point donné d’un tube
immergé dépend de plusieurs facteurs. Nous 1les avons

regroupé sous trois rubriques:

-Les facteurs relatifs a la géométrie du systéme.
-Les facteurs relatifs au fluide intérieur.

-Les facteurs relatifs au fluide extérieur.
Ces facteurs dont dépend tout échangeur de chaleur vont
étre précisés ainsi que les moyens que nous nous sommes

donnés pour les faire évoluer.

3.1 La géométrie du systéme.

Sous ce terme, nous désignons l’ensemble des paramétres
dimensionnels que sont le diamétre du tube et sa 1longueur,
les dimensions de la cuve et la disposition du tube dans la
cuve. Il est clair que pour explorer différentes
géométries, nous devons construire un banc d’essai qui soit
trés adaptable et procéder aux modifications nécessaires

pour chaque configuration envisagée. N’ayant pas 1’ambition
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d’explorer un grand nombre de configurations ni le temps
nécessaire pour cela, nous avons résolu de nous limiter a
un cas représentatif de la réalité industrielle. Dans cette
optique, le banc d’essai décrit en annexe A a été cons-
truit. Il permet d’étudier le cas d’un tube de 42mm de dia-
métre intérieur (45mm extérieur) placé dans un plan hori-
zontal & 1l’intérieur d’une cuve rectangulaire. Cette cuve
est suffisamment profonde pour que, en suivant Fand [15],
nous puissions considérer que la hauteur de liquide au des-
sus du tube n’est plus un paramétre significatif, 1le rap-
port H/D étant suffisant pour que le tube "voit" une hau-

teur de liquide infinie.

3.2 Les paramétres intérieurs au tube.

3.2.1 Remarque générale.

En un point donné du tube immergé, 1’écoulement
intérieur peut étre totalement déterminé, d’un point de vue
macroscopique, en connaissant la température des fumées,
leur débit massique et leur composition. Les trois paramé-
tres cités nous permettent de caractériser 1’écoulement a
l’échelle du tube. Une connaissance plus fine de cet écou-
lement avec des informations sur le profil de vitesses dans
le tube, le profil de température, voire des informations a

1’échelle de la couche limite, nous semble trés difficile a



17
atteindre. Il faudrait en effet introduire des instruments
de mesure capables de recueillir ce genre d’informations
dans un tube de 42mm sans perturber 1les phénoménes, de
résister aux hautes températures de fumée et de transmettre
les informations recueillies a la surface, vers
l’expérimentateur. Ce cahier des charges ne peut, a notre
connaissance, étre rempli que par des instruments que nous
aurions du concevoir dans ce but. Nous nous sommes limités

a une approche plus globale du probléme.

3.2.2 Les caractéristiques des fumées.

Les propriétés physiques des fumées dépendent de 1la
composition de celles-ci et de leur température. Nous avons
développé en annexe B les procédures utilisées pour déter-
miner ces propriétés. D’autre part, 1la composition des
fumées dépend de deux paramétres:

-La nature du combustible.

-Le taux d’aération.

Le combustible utilisé est le gaz naturel délivré a
Montréal et sa composition ne varie que trés peu dans le
temps. On considérera un gaz naturel moyen dont la composi-
tion est donnée dans 1l’annexe B avec la composition des
fumées stoechiométriques, 1le taux d’aération n étant

défini comme 1le rapport entre la masse d’air comburant et
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la masse d’air stoechiométrique.

Nous pouvons donc considérer que le taux d’aération et
la température des fumées suffisent pour déterminer toutes
les propriétés physiques des fumées en un point ‘du tube

échangeur.
3.2.3 Le débit massique de fumées.

De par la conception du systéme, le gaz naturel et
l’air comburant sont mélangés, réagissent et pénétrent dans
le tube échangeur sous forme de gaz de combustion. La 1loi
de conservation de 1la masse énoncée par Lavoisier nous
indique que la connaissance des débits massiques d’air com-
burant et de gaz naturel suffit pour connaitre le débit

massique des fumées.
3.2.4 Température des fumées.

La température des fumées ne peut étre connue que par
mesure directe. En effet, si 1l’on peut définir une tempéra-
ture adiabatique de combustion qui ne dépend que de la
nature du.combustible et du comburant utilisés ainsi que de
leur proportion respective [9], la température réelle de
combustion. dépend de 1l’équilibre thermique entre les gaz en

réaction et la chambre de combustion.
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Lorsque 1les fumées circulent dans le tube, 1l’évolution
de leur température répond a l’équation différentielle sui-

vante:

Qm.Cp.dT; = H;.r.D.(T; - T,).dl (3.1)

Cette équation s’obtient en faisant 1le bilan de
l’énergie sur le volume de contrdle défini [Fig.3.1] et en
négligeant 1la conduction de la chaleur dans le sens axial,
ce qui est légitime pour un écoulement gazeux présentant
des nombres de Reynolds compris entre 8000 et 45000. On
voit que cette évolution dépend en particulier de la valeur
locale de H;, coefficient d’échange gaz paroi, de la
température méme des fumées et de 1la température des

parois. Nous avons vu que l’objectif de notre recherche est

la détermination expérimentale de ces valeurs.

3.3. Les paramétres extérieurs au tube.

3.3.1 Remarque générale.

Les paramétres relatifs au fluide extérieur, le liquide
chauffe, et qu’il est nécessaire de connaitre pour
caractériser le transfert de chaleur extérieur sont:

-La nature du fluide donc ses propriétés physi-

ques.
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-Le champ de température dans la cuve et au voisi-
nage du tube.
-Le profil de vitesses au voisinage du tube et

dans la cuve.
3.3.2 Nature du liquide.

La nature du liquide a de 1’importance sur le transfert
de chaleur paroi-liquide puisque les propriétés physiques
et la température d’ébullition en dépendent. Cependant,
comme pour la géométrie du systéme, nous nous sommes limiteée
a un seul cas, celui de 1l’eau. L’eau est en effet la base
de tous 1les 1liquides industriels et les modifications de
leurs propriétés par adjonction d’autres produits peuvent

aisément étre prises en compte.

D’autre part en faisant varier la température du bain,
nous éntrainons une variation des propriétés physiques
importante, 1le nombre de Prandtl de l’eau passant de 7 a
1.75 lorsque 1la température varie de 20 & 100°C. En
consequence notre étude portera sur le chauffage de 1l’eau
en considérant que 1les résultats seront suffisamment
généraux pour étre étendus a d’autres liquides moyennant

une prise en compte des nouvelles propriétés éventuelles.
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3.3.3 Température et vitesses de liquide.

Le champ de température dans la cuve et a proximité du
tube échangeur peut étre mesuré aisément jusqu’a un diame-
tre du tube immergé. Cette limite signifie que en se rap-
prochant du tube on ne peut plus assurer, avec 1les moyens
mis en oeuvre un positionnement suffisamment précis pour
permettre une reproductibilité de l’expérience en un autre

point de la cuve.

La détermination des températures de liquide treés preés
de la paroi a été envisagée. Cependant la réalisation d‘’un
systéme de positionnement et de mesure suffisamment précis
et qui ne viendrait pas perturber l’écoulement et donc 1le
profil de température dans cette zone ne rentre pas, par

son ampleur, dans le cadre de cette recherche.

D’autre part une réflexion a été menée de fagon a mesu-
rer les vitesses de liquide autour du tube et dans la cuve
d’un point de vue global. Bien qu’il semble possible
d’obtenir ces champs de vitesses, les moyens a mettre en
oeuvre sont trop importants pour étre mis a profit dans 1le

cadre de cette étude.



22

3.4 Résultats attendus.

3.4.1 Relations entre les coefficients de convection.

Nous ne connaissons pas de méthode directe de mesure de
ces coefficients de convection fumées-parois et parois-
liquide qui soit utilisable dans notre cas. Cependant par
la mesure directe des températures de fumées, de paroi et
du liquide nous pouvons établir une relation entre ces

coefficients.

Soit T;, 1la température de mélange des fumeées, Tp la
température moyenne de paroi et T, la température du
liquide, nous savons que en un point donné du tube échan-

geur, nous pouvons écrire:

4% = H; .(T; - T,).dS (3.2.a)

A = H,.(T, - T,).ds (3.2.Db)
avec:

ds = =.D, .dl
Ces équations traduisant 1’égalité du flux de chaleur

de part et d’autre de la paroi du tube. D’autre part, en ne

différenciant pas la température de paroi a l’intérieur et
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a l’extérieur du tube nous admettons que la résistance de
cette paroi au transfert de chaleur est négligeable. Cette
approximation est légitime, car la paroi en acier inoxyda-
ble d’une épaisseur de 2mm présente un coefficient de con-
duction de 10* W/m? .K alors que le coefficient de transfert
paroi-liquide est estimé a 103> W/m?.K environ. Nous tirons

des équations 3.2.a et 3.2.b:
Ho/Hy = (Ty = T,)/(T, = T,) (3.3)
Ainsi a condition de pouvoir définir et mesurer ces
températures nous avons immédiatement une relation entre
les coefficients d’échange extérieur et intérieur.
3.4.2 Coefficient d’échange fumées-paroi.
D’autre part en intégrant 1l’équation 3.2.a, entre deux

plans 1 et 2 du tube, délimitants le volume de contréle

représenté en figure 3.1 nous arrivons au résultat:
avec:
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soit:

H; =Q; .CP; .Ln[ (T4, =T, )/ (T4, -T,,)1/7.D; .dl (3.5)

Nous voyons donc que la connaissance de Tf—Tp en deux
points du tube est une donnée suffisante pour déterminer
expérimentalement le coefficient de convection moyen entre
les fumées et 1la paroi sur la longueur dl du volume de

contréle, le débit de fumées étant connu par ailleurs.

D’autre part, si le volume de contréle est suffisamment
petit pour que 1les variations de température des fumées
n’induisent que de faibles modifications des propriétés
physiques des fumées, ce coefficient moyen pourra étre

considéré comme un coefficient local.

3.4.3 Flux de chaleur a la paroi.

Connaissant la température des fumées en deux points du
tube 1 et 2 de position relative déterminée-nous pouvons

écrire que la puissance dissipée par 1les fumées dans ce

volume de contrdle est:

P = Q.CP;.(Tq=T,) (3.6)
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Ici, la connaissance de T;,-T;, est suffisante & 1la
connaissance de la puissance dissipé sur la longueur dl. En
supposant que le flux est distribué uniformément sur toute

la surface du volume de contrdle, nous pouvons écrire que:
® = Q¢ .Cp¢.(Tgy-T¢,)/x.D; .dl (3.7)
Cette méthode nous permet donc de calculer le flux de
chaleur a partir des mesures simples de quelques paramétres
intérieurs.

3.4.4 Coefficient d’échénge extérieur.

Les équations 3.7 et 3.2.b nous permettent d’exprimer

le coefficient de convection paroi liquide par:

H, = Qs -CP¢ » (Tpq =T4p)/ (T =T} ) (3.8)

Nous obtenons ce coefficient de convection extérieur a
partir des températures retenues précédemment auxquelles
vient s’ajouter la température de bain qui apparait dans le

terme Tp - Tb.
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3.4.5 Conclusion sur les résultats attendus.

Nous avons pu observer qu’il nous fallait a minima con-
naitre 1les températures de fumées et de parois en deux
points du tube échangeur suffisamment proches 1l’un de
l’autre pour gque 1les valeurs du coefficient d’échange
obtenu puissent étre considérées comme locales. De plus ces
valeurs nous permettent d’obtenir le flux de chaleur ainsi
que le coefficient de convection extérieur dans une optique

la encore locale.

La faiblesse de notre méthode repose sur 1l’acquisition
de connaissances dans le seul sens intérieur vers
extérieur. Ce sont en effet des mesures de températures de
fumées qui nous permettent de déterminer le flux de chaleur
a la paroi (équation 3.6) et les coefficients de convection
intérieur et extérieur que nous déterminons ensuite, sont
dépendants de ce flux de chaleur (équations 3.7 et 3.4) et
des températures de parois et de 1liquide. Ainsi toute
erreur dans la mesure de ces températures se répercutera

sur l’ensemble des résultats obtenus.

Il est donc primordial d’évaluer la précision de nos
mesures et les erreurs qui peuvent en découler pour estimer
la validité de nos résultats. De plus, a fin de comparai-

son, nous mesurerons les températures indiquées ci-dessus
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en trois points du tube de fagon a obtenir les résultats

désirés simultanément en deux endroits.

3.5 Eléments de comparaison théorigque.

Nous avons désiré comparer nos résultats expérimentaux
avec 1les résultats que l1l’on pourrait obtenir en utilisant
des corrélations existantes.

Pour cela nous avons choisi d’employer une corrélation
pour le transfert de chaleur intérieur, proposée par Pethu-
kov [18] et une pour le transfert de chaleur extérieur pro-

posée par Churchill et Chu [19].

La corrélation proposée par Pethukov exprime le nombre

de Nusselt caractérisant le transfert gaz-parois par:

Nu = Re.Pr. (£/8). (p,/u,)" /X (3.9)

X = 1.07 + 12(Pr'/3-1).(f/8)1/2 (3.10)

avec pour n:
0.11 si chauffage avec T, constant.
0.25 si refroidissement avec T, constant.
0 si flux de chaleur constant ou si le fluide est

un gaz.
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f est le facteur de friction évalué a partir du dia-

gramme de Moody ou par l’expression:

f = [1.82.Log(Re) - 1.64] 2 (3.11)

Cette corrélation résulte de l1l’interpolation, pour des
nombres de Reynolds compris entre 10* et 5.10° et des
nombres de Prandtl compris entre 0 et 2000, des résultats
théoriques obtenus en utilisant les équations de la conti-
nuité, du mouvement et de 1l’énergie. Dans ces équations,
les vitesses, enthalpies et températures sont exprimées par
la somme d‘’un terme moyen rapporté au temps et d’un terme

"turbulent":

L’écoulement est établi et non compressible. De plus on
suppose une distribution 1linéaire de 1la contrainte de
cisaillement sur le rayon du tube.

Cette corrélation permet de retrouver, dans 1la plage
des Reynolds et Prandtl considérés les résultats théoriques

avec une précision meilleure que 6%.

La corrélation proposée par Churchill et Chu a été éta-
blie a partir des résultats expérimentaux publiés par de

nombreux auteurs en tenant compte des valeurs limites obte-
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nues théoriquement pour les cas limites Ra—0 et Ra-w.

Nu'/2= 0.60+0.387(Ra* /[1+(0.559/Pr)9/16116/91/6 (3 12)

Cette corrélation permet d’obtenir avec une bonne
approximation 1le nombre de Nusselt aussi bien dans le cas
d’un flux de chaleur constant que d’une température de

paroi constante.

Nous avons donc effectué parallélement au traitement
des résultats expérimentaux un calcul théorique permettant
d’obtenir & partir des conditions de 1’écoulement mesurées
a l’entrée d’un volume de contrdle le coefficient de con-
vection fumées-parois qui en découle puis le flux de cha-

leur résultant.

Grace a une démarche itérative, nous pouvons a partir
des conditions d’entrée expérimentales, c’est a dire de la
température des fumées a l’entrée, du débit de fumées et de
la température de bain, obtenir les valeurs théoriques du
flux de chaleur, des températures de parois et de sortie de

l’élément.
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3.6 Mesures a effectuer.

Toute 1l’analyse qui précéde nous montre que les valeurs
locales des flux de chaleur et des coefficients d’échange
peuvent étre connues a partir des mesures de:

-Débit de fumées.

-Température des fumées en deux points proches
1’un de 1l’autre.

-Température de parois en ces mémes points.

-Température du bain autour de ces points.

Nous avons vu que la faiblesse expérimentale réside
dans 1’impossibilité ol nous nous trouvons d’effectuer des
mesures complémentaires permettant de confirmer de maniére
différente les résultats recherchés. Afin de recouper par
la méme méthode ces résultats, nous avons utilisé deux
volumes de contrdles contigus pour lesquels nous mesurons
simultanément température de parois et température de

fumées d’entrée et de sortie.

Dans les chapitres suivants, nous allons nous attacher
‘A décrire d’une part 1l’instrumentation utilisée pour mesu-
rer les grandeurs que nous avons isolées et d’autre part

les procédures expérimentales utilisées.






Chapitre 4

4. INSTRUMENTATION.

Une description détaillée du banc d’essai .est faite en
annexe A et nous ne reviendrons pas ici sur sa conception
générale.

Nous présenterons seulement le matériel de mesure qui a
été mis en oeuvre pendant les expérimentations, ses limites
ainsi que celles des méthodes de mesure afin d’analyser 1la

validité de nos résultats expérimentaux.

4.1 La section test.

La section test est composée d’un élément du tube
échangeur de longueur 0.7m munie & ses deux extrémités de
brides. Cet élément peut remplacer n’importe quelle portion
droite du tube échangeur et est équipé pour la mesure des
températures de paroi et de fumée [Fig.4.1]. En déplacant
cette section test le long du tube nous pouvons mesurer ces
grandeurs plus ou moins prés du brileur donc observer.le
transfert de chaleur tout au long du tube si on le désire.
L’ensemble des résultats obtenus dépend de 1l’équipement de
cette section test et nous allons donc nous attacher a sa

description.
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4.2 Mesure de la température des fumées.

4.2.1 Description.

La température des fumées est mesurée en trois points
de 1la section test sur 1l’axe du tube, la tolérance sur la
position de la pointe du thermocouple étant de moins de
5mm. Le premier point est situé a 20cm de l’extrémité de 1la
section test, soit cing diamétres, et 1les deux suivants

sont disposés a 15cm et 30cm du premier.

Lorsque la section test est située sur la premiére lon-
gueur droite, la premiére mesure de température de fumées
se fait a 35cm de la sortie de la chambre de combustion.
Lorsque la section test se trouve sur l’une des longueurs
droites suivantes, 1la premiére mesure de température se
fait a 20cm du coude situé immédiatement en amont. Ces
températures sont mesurées avec des thérmocouples de type K
(Chromel-Alumel) de 1mm de diamétre lorsque la température
des fumées est inférieure & 1000°C, soit sur les deuxiéme
et troisiéme longueurs droites, et avec des thermocouples
de type C (Tungsténé 5% Rhénium-Tungsténe 26% Rhénium) de
2.5mm de diamétre pour les températures supérieures, soit

sur la premiére longueur droite.
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4.2.2 Incertitude sur la mesure.

Les thermocouples de type K sont garantis par le fabri-
cant (OMEGA) [20] avec une précision de *2.2°C. Durant nos
expériences, les températures mesurées dans la section test
sur les deuxiéme et troisiéme longueurs pour lesquelles
nous avons utilisé des thermocouples de type K, évoluent
suivant les régimes entre 260°C et 900°C, soit une incerti-

tude relative (base 0°C) de 1 & 0.2%.

Pour les thermocouples de type C, la tolérance donnée
par le fabricant est de z4.5°C. Néanmoins nous avons pu
constater lors des expérimentations que sur les trois ther-
mocouples de type C disponibles, l’un d’eux présentait des
écarts trés importants par rapport aux deux autres, de
l’ordre de 80°C. En conséquence la méthode opératoire a did
étre modifiée pour les mesures faites dans la premiére lon-
gueur. Nous reviendrons dans le chépitre suivant sur les

procédures expérimentales utilisées.
4.2.3 Température mesurée et température de fumées.

Nous mesurons la température des fumées sur 1l’axe du
tube, et nous devons nous interroger sur le lien entre
cette température et la température moyenne de mélange des

fumeées.
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Lorsque nous utilisons l’équation 3.6 pour calculer 1le
flux de chaleur, nous admettons en effet que les températu-

res T;, et T;, sont des températures moyennes.

En effet le calcul exact du flux de chaleur convecte a
l’entrée et a la sortie du volume de contrdle de la figure

3.1 devrait étre calculé par 1l’équation suivante:

d. = j;(p.ﬁ).Cp.Tf.d§ (4.1)

Pour pouvoir déterminer cette température moyenne, il
faut connaitre 1les profils de vitesse et de température
dans le tube ce qui est hors de portée actuellement.

Nous pouvons néanmoins affirmer que, 1les nombres de
Reynolds atteints dans 1le tubé évoluant entre 5000 et
35000, 1l’écoulement est trés turbulent et que cette
température trés proche de 1la température au centre de

1’écoulement.
4.2.4 Effet du rayonnement sur la mesure.

Nous savons d’autre part que la température mesureée par
le thermocouple, résulte de 1l’équilibre atteint par
celui-ci, alors qu’il rayonne vers la paroi froide du tube

tout en étant soumis a la convection des gaz.
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En considérant que la paroi du tube agit comme un corps
noir a 1la température de celle-ci, que le thermocouple
rayonne comme un corps gris d’émissivité ¢ et que 1le fac-
teur de forme entre le thermocouple et le tube est de 1 1la
température d’équilibre du thermocouple obéit a 1l’équation

suivante:

H, . (Tg-Tc) = ¢.o.(Tg*-Tp*) (4.2)

ou Tg, Tc, Tp sont respectivement la température réelle
des gaz, la température du thermocouple et 1la température
des parois, o est la constante de rayonnement de Boltzmann
et H. le coefficient de convection fumées-thermocouple.

Si nous étions a méme d’évaluer avec précision le coef-
ficient de convection gaz-thermocouple et de connaitre
l’émissivité du matériau constituant la gaine du thermocou-
ple aux températures considérées, il nous serait possible
d’estimer avec précision la température des gaz au centre
de 1l’écoulement. Une tentative en ce sens a été faite en
utilisant une corrélation proposée par Whitaker [21] pour
déterminer 1le nombre de Nusselt caractérisant le transfert
de chaleur du gaz sur le thermocouple. Pour les deux types
de thermocouples nous présentons les corrections que l’on
peut estimer en figures 4.2.a et 4.2.b

Les courbes, tracées pour différents débits de fumées

représentatifs des débits mesurés donnent en fonction des



37
températures mesurées 1la différence entre la température
"réelle" des gaz et cette température. La température
réelle des gaz est calculée en utilisant 1’équation 4.2.
Sur ces figures la courbe en traits pleins représentent 1la
limite des températures mesurées dans la pratique. Nous
voyons donc Que les corrections a effectuer ne dépassent

jamais dans notre cas 60°C.

Soulignons cependant que ces corrections reposent sur
la valeur choisie pour 1l’émissivité du matériau (ici 0.1
pour le platine et 0.5 pour l’acier inoxydable) et sur 1la

valeur du coefficient H, .

La corrélation utilisée pour le calcul du nombre de
Nusselt sur 1le thermocouple est réputée approximative a
+25% pour les nombres de Reynolds considérés, ce qui induit
directement une approximation du méme ordre a la correction

a apporter sur la température de couple.

La connaissance des températures de fumées nous
intéresse pour un usage précis, la détermination des flux
de chaleur a la parois et la détermination des coefficients
d’échange fumées-parois. Dans le chapitre précédent nous
avons vu que le coefficient de convection fumées-parois
était obtenu gréce a 1l’équation 3.5 par l’utilisation de la

différence Tf—Tp.
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Posons:

T, =T, + 6T (4.3)

avec d’aprés l’équation 4.2:

§T = e.o. (T4 - Tp‘)/Hc (4.4)

On écrira donc:

T¢-T, = (T -T,).(1+Er) (4.5)
Ou:
= 3 2 2 3
Er=e¢.oc.(T.,° + T, °.T, + T, .T,¢ + T,°)/H, (4.6)
Et comme T, < T., nous pouvons maximiser 1l’erreur

relative par:
0 < Er < 4.¢.0.T. 3 /H, (4.7)

.Nous présentons en figure 4.3.a et 4.3.b son évolution
a partir des mémes hypothéses que celles qui nous ont per-
mis de calculer la correction due au rayonnement.

On peut voir que la différence de température serait

sous—-évaluée au maximum de 25% pour les thermocouples de
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type K et de 20% pour les thermocouples de types C dans la

gamme de températures qui nous intéresse.

Un raisonnement similaire peut étre tenu 1lorsque 1l’on
effectue le calcul du flux de chaleur.

Celui-ci est proportionnel a T, - T;,, différences
entre les températures mesurées en des points 1 et 2 du
tube. Or d’aprés 1l’équation 4.1:

T¢qy = T4 +6Ty = Toqte.o. (T q*=T %) /H, (4.8)

c

- — 4 _ 4
Ti, = T p+6T, = TopHe.o. (T ,%=T,,%)/H, (4.9)

En rapprochant ses deux équations, nous écrivons:

T¢q=T¢p = (T.q=T.,).(1+Ex’/~Er’’) (4.10)
avec:

Er’=e.o. (T 3 +T, 12 . T, +Tcy -T2 +T. 5% ) /H, (4.11)
Er’’=e.o.(Ty“=Tp,*)/[(Tc1%-Tc2%) H ] (4.12)

Remarquons que si l’on suppose que les fumées circulent
de 1 vers 2 donc se refroidissent, on aura:

T > T,

c1
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D’autre part nous verrons que les températures de
parois varient peu, beaucoup moins que les températures de

fumées, d’ou la conclusion:

0 < Er’’ << Er’.

En négligeant alors Er’’, nous arrivons a la conclusion
que l’erreur relative sur cette différence de température
est maximisée par Er et aprés mise en facteur de T.,? et en
remarquant que T ,/T.; <1, nous maximiserons 1l’erreur
relative sur la différence de température des fumées entre

deux points par:

0 < Er’< 4.e.0.T.43/H, (4.13)

La encore, l’erreur faite en négligeant 1la correction
due au rayonnement implique une sous-évaluation de 20 a 25%
de la différence de température mesurée et donc du flux de

chaleur qui en est déduit.

Dans la pratique, nous présenterons toujours les résul-
tats "bruts", sans correction, et nous indiquerons a fin de

comparaison les résultats "corrigés".
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4.3 Mesure de la température des parois.

4.3.1 Description.

Nous avons utilisé pour mesurer 1les températures de
parois des thermocouples de type T (cuivre-constantan).
Nous avons utilisé un fil de thermocouple a deux conduc-
teurs de trés faibles dimensions (0.125mm) que nous avons
brasé a 1’étain sur la paroi du tube préalablement nettoyé
a 1l’acide [Fig.4.4]. L’extrémité des conducteurs était
dénudée sur 5mm environ et les deux fils enroulés ensemble
avant la brasure. Les critéres a satisfaire pour que le
thermocouple ainsi réalisé soit convenable sont 1les sui-
vants:

-Bonne adhérence de la brasure.
-Bonne résistance du thermocouple a la traction.
-Epaisseur du matériau brasé inférieure a 2mm.

-Fils dénudés non apparents.

Les deux premiers critéres répondent a un souci de
solidité mécanique, sans lequel nous ne pouvons étre assureé

du bon fonctionnement du thermocouple.

Le troisiéme critére répond a la volonté de ne pas per-
turber la mesure de température par une résistance thermi-

que supplémentaire a 1l’endroit ou nous 1l’effectuons.
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L’étain ayant une conductivité thermique de 111W/m.K., 2mm
d’étain introduisent donc une résistance supplémentaire au
transfert de <chaleur équivalente a celle présentée par
0.3mm d’acier inoxydable. Nous pouvons considérer que cette
résistance est négligeable et du méme ordre de grandeur que
la variation de la résistance de 1la paroi du fait des
tolérances de fabrication du tube échangeur lui-méme et ne

perturbe pas le transfert de chaleur.

Enfin le quatriéme critére impose que le contact élec-
trique entre 1les deux conducteurs cuivre et constantan se
fasse a 1l’intérieur de la brasure, soit directement soit

par l’intermédiaire du métal d’apport.

Sachant alors que d’une part les dimensions de la bra-
sure sont suffisamment faibles pour que 1la température vy
soit uniforme, d’autre part que cette température est celle
de la paroi sans perturbation, enfin d’aprés la loi dite du
troisieme métal, que la liaison électrique réalisée permet
d’assurer que la réponse de notre thermocouple sera identi-
que a celle que nous aurions eu en réalisant une vrai sou-
dure chaude. Le thermocouple est alors testé électrique-
ment, son impédance devant étre inférieure a 100 et la ten-
sion mesurée proche de 0 dans les conditions ambiantes, car
sans différence de température entre soudure froide et sou-

dure chaude.
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Le tube est équipé de 6 points de mesure de température
[Fig.4.5]) en trois endroits différents. Nous mesurons donc
la température de parois en trois positions correspondant a
la mesure des températures de fumées, et pour chacune de
ces positions nous avons six mesures réparties sur la cir-
conférence du tube.
Cette disposition a été retenue afin d’étudier les
éventuels gradients de température angulaire et longitudi-

nal.

4.3.2 Incertitude sur la mesure.

Nous avons, au cours de nos expériences, procédé a des
étalonnages succincts de 1’ensemble des thermocouples uti-
lisés pour différents points entre 10°C et 100°C. La
méthode d’étalonnage était la suivante:

-Arrét du fonctionnement du tube immergé a la
température de bain choisie.

-Brassage du bain pour s’assurer de 1l’homogénéité
des températures.

-Mesures des température de bain et de paroi.

Cette derniére opération est répétée plusieurs fois a
quelques minutes d’intervalle. Aprés agitation et un temps
d’arrét, 1le bain est en équilibre thermique avec le tube,

donc paroi et liquide & la méme température et homogéne en
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température par ailleurs. Cette procédure nous permet
d’avoir la réponse de plusieurs thermocouples dont certains
sont donnés par le fabricant (OMEGA [20]) avec une préci-
sion de +0.5°C, dans les mémes conditions.

Nous considérons alors que les thermocouples présentant
une déviation maximale de 0.5°C par rapport & 1la moyenne
des mesures peuvent étre considérés comme assez précis pour

étre pris en compte.

Nous n’avons pas été capables d’étalonner le dispositif
de mesure 1lorsqu’il y a transfert de chaleur. Nous avons
donc considéré que si les critéres présidant a la reéalisa-
tion des thermocouples étaient satisfaits, la température
mesurée par le thermocouple était la température de 1la

paroi.

En conséquence nous admettons que la température de
pa;oi puisse étre donnée avec une tolérance de +1°C, cor-
respondant & la marge d’erreur du thermocouple de référence
plus la marge d’erreur entre la mesure de ce thermocouple

et des mesures des thermocouples de paroi.

Néanmoins, nous avons constaté que lors des expériences
ces thermocouples et 1les brasures étaient soumis & un
vieillissement rapide dd aux dépdts de calcaire se consti-

tuant lorsque 1’on chauffe l’eau (tartre). Ces dépdts qui
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introduisent une résistance thermique a la surface du tube
sont plus adhérents sur les brasures que sur le reste du
tube et pourrait modifier localement le transfert de cha-
leur, venant perturber la mesure. Afin de limiter 1l’effet
du vieillissement, nous avons systématiquement remis a neuf
les brasures soit par brossage, soit en refaisant compléte-

ment le thermocouple entre chaque série d’expériences.

4.4 Température de liquide.

4.4.1 Description.

Pour mesurer la température du bain, nous avons utilisé
des thermocouples de type T (Cuivre-Constantan). Ces ther-
mocouples on été réalisés a partir de fils de thermocouples
de 1.5mm de diamétre, la soudure chaude étant faite gréée a
un équipement spécial permettant de souder a l’arc les deux
conducteurs, donc en garantissant 1leur fusion localisée
sans introduction de matériaux étrangers. D’autre part un
thermocouple de type T provenant du constructeur OMEGA per-
met d’avoir une température de référence avec la tolérance

annoncée par le fabricant.

Une premiére série d’expériences a été conduite pour
étudier les gradients de température a l’intérieur du bain

lorsqu’il y a chauffage. Lors de ces expériences, 40 ther-
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mocouples ont été mis en place [Fig.4.6] dans le bain de
fagcon a en quadriller 1l’ensemble. Les résultats de ces
expériences préliminaires, qui seront détaillés plus 1loin,
montrent que le bain peut étre a tout instant considéreé
comme homogéne en température. Nous avons alors réduit le
nombre de thermocouple a 9, disposés sur trois hauteurs
dans un plan médian perpendiculaire a 1l’axe des tubes [Fig.
4.7]. Un dixiéme thermocouple situé dans le méme plan et
placé prés de la surface du bain au voisinage du déversoir
permet de mesurer la température de 1l’eau quittant le bain

lorsqu’il y a circulation de liquide.

Dans 1l’ensemble de notre travail, nous définirons la
température moyenne du bain comme la moyenne des mesures

faites par ces dix thermocouples.

4.4.2 Incertitude sur la mesure.

La méthode d’étalonnage décrite dans 1le paragraphe
précédent s’applique bien sir a ces thermocouples. Nous
pouvons donc nous assurer que les mesures données par ces
thermocouples ne présentent pas une dispersion supérieure a

$0.5°C lorsqu’ils sont portés a la méme température.
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4.5 Acquisition des températures.

4.5.1 Description.

Nous avons décrit ci-dessus les différents thermocou-
ples utilisés pour mesurer les températures qui nous sont
nécessaires d’aprés 1l1l’analyse faite dans le chapitre
précédent. Ces thermocouples sont reliés & un systéme
d’acquisition de données composé:

-D’un scanner de marque FLUKE, modéle 2204A.

-D’un multimétre de méme marque modéle 8502A muni
d’une carte interface IEEE.

-D’un micro ordinateur de marque PHILIPS modéle

3102 muni d’une carte interface IEEE.

Le scanner comporte 100 entrées, 60 sont équipées pour
recevoir des thermocouples de type T, 30 pour le type K et
10 pour le type C. Ces entrées sont connectées a des blocs
isothermes garantissant des gradients de températures entre
soudures froides inférieurs & *0.05°C [22]. Le multimétre
permet de mesurer les tensions a la soudure froide de nos

thermocouples avec une précision de *0.5% [23].
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4.5.2 Compensation de soudure froide.

Nous avons développé un programme pour l’acquisition
des températures permettant de faire une compensation de
température de soudure froide. Pour cela, un thermocouple
de référence de type T est plongé dans la glace fondante.
La lecture de la tension aux bornes du multimétre permet de
déterminer la température des blocs de connexion. Nous
avons trois transformations différentes suivant les thermo-
couples employés. Pour les thermocouples de type T, la ten-
sion mesurée aux bornes du canal de référence est ajoutée a
celle mesurée aux bornes du canal a traiter. Nous ramenons
ainsi 1la tension mesurée a celle que l’on aurait avec une
jonction froide placée dans la glace. Pour les thermocou-
ples de type K et C, la tension mesurée aux bornes du canal
de référence est d’abord convertie en une température, soit
la température de soudure froide. Cette température est a
son tour convertie .en une tension équivaleﬁte, qui est 1la
tension que 1l’on mesurerait si un thermocouple de type K
(respectivement C), était utilisé sur le canal de
référence. Cette tension équivalente est ajoutée a la ten-
sion mesurée sur le canal a traiter ce qui raméne a nouveau
au cas de 1la Jjonction froide a 0°C. Pour effectuer les
conversions, nous avons utilisé des polyndémes de 1lissage
dont 1les coefficients se trouvent dans les tableaux ci-

dessous. Les polyndémes ont été établis a partir des tables
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données dans le catalogue du fabricant [20] et vérifiés
dans la plage de température indiquée.
Type T Type K Type C

Ag 5.8550E-4 8.6594E-1 8.0465E-1

An 2.5825E+1 2.3518E+1 7.1417E+1

Az -6.1315E-1 2.4935E-1 -2.7676

Az -2.0435E-2 -2.0987E-2 1.8350E-1

A, 1.1517E-2 6.8982E-4 -6.4307E-3

Ag -1.2488E-3 -9.9576E-6 1.2323E-4

Ag 4.7006E-5 5.4659E-8 =-9.1972E-7

Tableau 4.1 Coefficients pour le passage de

millivolts en °C.

Type K Type C
Bo 3.7862E-4 -4 .1524E-4
B 3.93806-2 1.3342E-2
B2 2.6940E-5 1.2744E-5
B3 -1.1265E-7 -1.4569E-8
Bs 1.4267E-11

Tableau 4.2 Coefficients pour le passage de
°C en millivolts.
Ainsi a partir de la tension compensée de la tempéra-

ture de soudure froide nous avons:

T =S(A;.vl), T en °C et v en mv.

Z(B;.T'), T en °C et v en mV.

<
]
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4.5.3 Incertitudes sur la mesure.

Les déviations maximales observées par rapport aux
tables en utilisant les polynémes de conversion tension

vers température sont de:

0.02°C entre -10°C et 120°C pour le type T.
0.40°C entre -10°C et 1000°C pour le type K.

0.50°C entre 100°C et 1900°C pour le type C.
et dans le sens température vers tension de:

0.3% entre 10°C et 40°C pour le type K.

0.2% entre 0°C et 40°C pour le type C.

En tenant compte de la précisioﬁ de notre référence a
0°C, l’incertitude sur la mesure de température de 1’ordre
de:

+0.5°C pour le type T.

+1°C pour les types K et C.

Cette incertitude est celle introduite par la chaine
d’acquisition de données et doit donc étre combinée a cel-

les venant des thermocouples eux-mémes.
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4.6. Mesure du débit de gaz naturel.

4.6.1 Description.

L’élément de mesure du débit de gaz naturel est un
"MERIAM LAMINAR FLOW ELEMENT" modele 50MJ10 Type S de 1la
compagnie MERIAM instrument. Cet appareil est constitueé
d’une structure de nid d’abeille dont les canaux de treés
faible diamétre (0.2mm) ont une 1longueur de 10cm. A
l’entrée et a la sortie de 1l’appareil, sont situées des
chambres de stabilisations de faibles volumes ou sont
installées des prises de pression. L’écoulement dans les
capillaires étant laminaire, 1les pertes de charges dans
1’élément de mesure sont une fonction quasi 1linéaire du
débit vﬁlumétrique qui circule dans 1l’élément comme
l;illustre la courbe de calibration, obtenue pour de 1l’air
[Fig.4.8].

La lecture du différentiel de pression se fait sur un
manométre incliné a colonne d’eau et la lecture de la pres-
sion statique sur un manométre a aiguille type "MAGNEHE-
LIC". Le débit volumétrique d’air obtenue par l’utilisation
de la courbe de calibration doit étre corrigé par le rap-
port des viscosités, de 1l’air aux conditions de calibration
et du gaz aux conditions de laboratoire. Nous avons négligé
l1’influence de la pression sur la viscosité du gaz naturel

et nous obtenons donc le débit volumétrique de gaz par:
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Qg = QV, .p,/ng (4.14)
avec:

(9.879E-7) .T, '+ %/(T,+167.17) (4.15)

®
«@
|

18.187E-6 N.s./m?

Fa

g est exprimé en N.s/m? et Ty en K.

Nous obtenons la température du gaz grdce a un thermo-
couple de type T relié au systéme d’acquisition de données.
Enfin nous ramenons le débit volumétrique de gaz naturel
obtenu a T, et a la pression statique prise a la sortie de
1’/élément de mesure aux conditions normales en appliquant
la loi des gaz parfaits. La pression statique au point de
mesure étant de l’ordre de 12kPa pendant les expérimenta-
tions nous pouvons en effet négliger le facteur de compres-
sibilité du gaz. Le débit massique est alors obtenu en
tenant compte d‘une masse volumique de 0.743 kg/m® a o°c,
101kPa. La puissance au brlleur est calculée avec un PCS de

53.1MJ/Kg.

4.6.2 Incertitude sur la mesure.

La précision de 1lecture et de mesure du manométre

incliné est de 5Pa. Dans la gamme de puissance utilisé,



53
pour laquelle les lectufes varient entre 400 et 1300Pa.
ceci représente une précision de mesure de 1.25% a 0.5%. La
réponse du débitmétre étant quasi linéaire, cette incerti-
tude se répercute immédiatement sur le débit volumétrique
obtenu.

L’incertitude sur la température du gaz est de +0.5°C
soit +0.2% sur la température absolue et la précision de
lecture et de mesure sur la pression statique est de z250Pa

soit +0.2% sur la pression absolue.

En conclusion 1le débit de gaz nous est connu a #1.6%

aux faibles débits et +0.9% aux débits élevés.

4.7. Mesure du débit d’air.

4.7.1 Description.

Le débit d’air est mesuré au moyen d’une plaque a ori-
fice de marque "FLOW-QUIP". Le diamétre du tuyau d’air est
de 52.5 mm. et le diamétre de 1l’orifice de 31.88mm. La
pression différentielle aux bornes de la plaque a orifice
est lue sur un manométre incliné & colonne d’‘eau et 1la
pression statique a 1’aide d’un manométre du méme type que
celui utilisé pour le gaz. Le débit massique d’air est

donné par l’équation suivante:
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Qm, = 3.512407E-5.d%.C.Y2.[Hw.p/(1-8)1"/2 (4.16)

ou:
Qm, : Débit massique en kg/s.
C : Coefficient de décharge 0.6136
d : Diamétre de 1l’orifice.
Y2 : Facteur d’expansion thermique. 1.0015
B : Rapport des diamétres (Orifice/Tube) 0.60721.
Hw : Pression différentielle mesurée en kPa.
p : Masse volumique du fluide aux conditions de

mesure.

La pression statique et 1la température de 1l’air au
point de mesure étant connues, nous utilisons la loi des
gaz parfaits pour connaitre la masse volumique de l’air au
point de mesure.

Nous tenons compte de 1’humidité de 1l’air dans le labo-
ratoire pour corriger la masse volumique normale de 1l’air
humide. L’air sec est pris avec une masse volumique de
1.29kg/m®> aux conditions normales. Les conditions de labo-
ratoire sont connues par 1la mesure de la pression
barométrique grdce a un barométre a colonne de mercure et
les températures séches et humides dans le laboratoire sont
mesurées par un psychrometre composé de deux thermomeéetres a
colonne de mercure, l’un d’eux étant muni d’une chaussette

humide.



55

4.7.2 Incertitude sur la mesure.

Les mesures de pression statique et de température
d’air sont obtenues avec la méme incertitude que pour 1le
gaz naturel et la mesure de la pression différentielle sur
la plaque a orifice est obtenue avec une précision de
+2.5Pa dans une gamme allant de 90 a4 1100Pa. Cette incerti-
tude sur la pression différentielle se traduit par une
incertitude sur 1le débit de +1.5% aux faibles valeurs et
+0.1% aux forts débits. Cependant, wune plaque a orifice
étant trés sensible aux conditions d’opérations, nous avons
jugé bon de l’étalonner aprés installation sur 1le banc
d’essai. La méthode d’étalonnage est alors la suivante:

-Sélection d’un débit d’air.

-Allumage du brlleur.

-Augmentation par palier du débit de gaz de facon
a passer d’un taux d’aération de 2.5 a 3 Jjusqu’a
la stoechiométrie.

-Mesure des taux d’oxygéne, de dioxyde de carbone

et de monoxyde de carbone pour chaque palier.

En répétant l’opération pour plusieﬁrs débits d’air
couvrant la plage d’opération de notre appareil, nous obte-
nons pour chaque valeur du débit d’air mesuré par la plaque
a orifice et donné par 1l’équation 4.4, un ensemble de

points comprenant:
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-Le débit de gaz pris comme référence.
-Le taux d’aération donné par la teneur en oxy-
géne.
-Le taux d’aération donné par la teneur en dioxyde

de carbone.

La mesure du monoxyde de carbone nous permet d’écarter
les points pour lesquels une combustion incompléte pourrait
avoir 1lieu. Ceci peut se produire a proximité de la stoe-
chiométrie, car 1le mélange combustible comburant n‘’est
jamais parfait, ou au contraire pour de trés forts taux
d’aération pour 1lesquels nous observons une trempe de

flamme.

Nous avons observé que le débit d’air donné par cette
méthode était systématiquement supérieur de 10 a 20% au
débit d’air obtenu en appliquant 1l’équation 4.4 [Fig.4.9].

En conséquence nous avons dans la suite de notre tra-
vail corrigé le débit d’air obtenu par 1l’équation 4.4 d’un
facteur C, obtenu aprés numérisation de la courbe de la
figure 4.9.

Nous aurons:

Qm,’ = C, .Qm, (4.16)
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avec:
C, = I(C;.Qm, ") (4.17)
C, = 1.7450
C, = =-1.444E-1
C, = 1.103E-2
C; = =-3.295E-3
C, = 3.419E-6

Dans 1l’équation 4.6, QOm,, débit obtenu par 1l’équation
4.4 est exprimé en g/s. Dans l’équation 4.5 le débit d’air

corrigé Qm,’ est exprimé dans les unités utilisées pour

Qma.

4.8 Conclusion sur les mesures.

Nous avons observé que nos mesures sont affectées
d’incertitudes de deﬁx types. Nous avons d’une part celles
que nous pouvons qualifier de mécaniques, provenant de 1la
qualité des matériels utilisés. Ces incertitudes entrainent
des erreurs gque nous pouvons aisémeﬁt cerner. Le tableau

4.2 est un condensé de ces erreurs.

Le second type d’incertitude, qui n’affecte que la
mesure des températures de fumées est causé par le rayonne-

ment du thermocouple vers la paroi. Cette incertitude est
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fonction de la température, de la nature et des dimensions
du thermocouple, du débit massique de gaz dans le tube et
de 1la température de paroi. Cette incertitude ne peut donc
étre évaluée que a posteriori. Nous avons néanmoins pu mon-
trer que cette erreur nous amenait & sous estimer la
température réelle des fumées de au plus 60°C. Les
différences de températures entre les fumées et la paroi et
entre les fumées en deux points de mesures successifs pour-

raient étre sous-estimées de 25% au maximum.

Grandeur mesurée Incertitude

Débit d’air

Débit de gaz

Température de bain

Température de parois

Température de fumées:
Longueur 2 et 3
Longueur 1

o\ o\

H
e
OO0Ou,m

I+ I+
[\S)
)

Tableau 4.1: Incertitudes "mécanique”

sur les mesures.
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En tree pumics

Sortie eumées

Figure 4.1: Section test. Vue générale et

implantation.
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Erreur sur Tf1-Tf2
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Figure 4.3 a et b: Sous éevaluation faite sans

correction du rayonnement .
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Figure 4.4: Mesure de la température de paroi.

OC

Figure 4.5: Disposition des points de mesure.
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Chapitre 5

5. PROCEDURE EXPERIMENTALE.

Comme nous l’avons mentionné plus haut, la défaillance
d’un thermocouple de type C nous a amené a modifier la
procédure expérimentale lorsque nous avons travaillé sur la
premiére longueur droite. Ce chapitre détaille ce qui a été
fait pour les autres longueurs et qui aurait da 1’étre pour
la premiére. Dans un paragraphe supplémentaire nous préci-
sons la méthode suivie pour obtenir les mesures sur la pre-

miére longueur.

5.1 Déroulement d’une expérience.

Une expérience comporte typiquement les étapes suivan-
tes:
-Une étape préliminaire de mise en place de
1’instrumentation.
-Une étape de relevé des conditions expérimenta-
les.

-Une étape expérimentale a proprement parler.



67

5.1.1 Etape préliminaire.

Lors de cette étape nous réalisons les opérations sui-
vante.
-Remise a neuf des points de mesure des températu-
res de parois comme nous l’avons décrit dans le
chapitre précédent,
-Mise en place de 1la section test a 1l’endroit
désiré,

-Mise en place des thermocouples de fumées.

A l’issue de ces opérations, la cuve est remplie d’eau
jusqu’au niveau du déversoir, soit une hauteur totale de
1.1m. Cette eau provenant du réseau de distribution de
l’école dont la température est trés stable, nous sommes
certain que le bain est homogéne en température, d’autant
plus que le remplissage induit un trés fort brassage. Sui-
vant les saisons cette température évolue entre 2°C et
24°C. Les thermocouples de paroi et de liquide sont alors

testés comme indiqué au chapitre précédent.

5.1.2. Relevé des conditions expérimentales.

Comme nous utilisons une seule section test que nous

déplacons le long du tube au cours d’expériences successi-

ves, nous devons retrouver, afin de pouvoir effectuer des
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comparaisons sur une base solide, 1les mémes conditions
d’opération.

Comme nous l’expliquions dans le chapitre 3, lorsque la
géométrie du systéme et la nature du liquide est fixée nous
ne pouvons faire varier que trois®: paramétres de fagon
indépendante.

-Le débit de gaz.
-Le débit d’air.

-La température du bain.

Les débits massiques de gaz et d’air étant calculés par
rapport & leur pression absolue, il nous faut connaitre 1la
pression de laboratoire. De plus 1l nous faut connaitre
l1’humidité de 1l’air comburant pour obtenir une valeur

précise du taux d’aération.

Le relevé de ces données expérimentales nous permet de
reproduire des expériences en retrouvant des débits massi-
que trés proches d’une fois a l’autre, la dispersion maxi-

male sur les débits mesurés ne dépassant pas 3%.

5.1.3 Etape expérimentale.

Dans un premier temps, 1le brileur est démarré a une
puissance de 20kW et un taux d’aération de 40%. Pendant une

demi-heure, 1le tube reste en fonctionnement a ce régime
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afin de permettre a tous les éléments constitutifs de
l’appareil d’atteindre le régime permanent. En particulier
on observe qu’il faut attendre de 5 a 10mn pour que le ven-
tilateur se stabilise et délivre 1l’air comburant & une
tenpérature et une pression de refoulement stable. La cham-
bre de combustion présente 1l’inertie thermique 1la plus
importante. Aprés un démarrage a froid, il faut environ 20
4 25mn pour que la température de paroi extérieure se sta-

bilise.

Lorsque nous Jjugeons gque le régime permanent est
atteint nous pouvons passer & la prise de mesures pour

laquelle la procédure est la suivante:

a) Réglage du brileur aux débits massiques d’air et de

gaz les plus faibles.

b) Aprés 5mm nécessaires a la stabilisations du débit
d’air et du régime de la chambre de combustion, mesures
simultanées des températures de fﬁmées, de parois et de
liquide pour tous 1les points définis dans le chapitre
précédent. La mesure est répétée trois fois sans attente
entre deux prises, afin de pouvoir minimiser d’éventuelles

fluctuations.

c) Augmentation de la puissance ou du taux d’aération



puis retour au point -b-, jusqu’a ce que 1l’on

puissance la plus élevée.

d)

point -a-.

Ces
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obtienne 1la

Arrét du brileur pour redémarrer immédiatement au

opérations sont répétées jusqu’a ce que la tempéra-

ture du bain atteigne 1’ébullition.

Les points de fonctionnement que nous avons respectés
tout au long des expériences sont donnés sur le tableau
4.1.

Pb (kW) |20.2 20.2 35.3 35.3 49.6 49.6 57.9
n 1.41 2.22 1.34 2.43 1.44 2.11 1.50
Qq 0.38 |0.38 0.66 0.66 0.93 0.93 1.09
Qa 8.86 [13.93 |14.61 |26.47 |22.21 |32.39 |26.79
Qs 9.24 (14.31 |15.27 |27.13 |23.14 |33.33 |27.88
Tableau 4.1 Points de consigne respectés
Pendant les expériences
Nota: les débits sont en g/s.
Les débits sont 1les moyennes de toutes les valeurs

obtenues pendant les expériences. Nous avons pu

opérer en
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permanence dans une plage de +3% autour de ces points de

fonctionnement.

Ces points de fonctionnement nous permettent de balayer
complétement la plage de fonctionnement du tube immergé et
de recouper certaines de ces mesures, puisque l’on retrouve
des débits de fumées voisins dans deux cas (20kW,2.22 et
35kW,1.34) ainsi que (35kW,2.4 et 58kW,1.49). A température
de bain égale, pour ces deux couples de point de fonction-
nement nous avons des températures de fumées trés différen-
tes du fait de la différence des températures de combus-
tion. Ceci nous permet de séparer 1l’influence de 1la

température des fumées de celle du débit massique.

Remarquons enfin que durant toute 1l’expérience nous
laissons 1le bain libre d’évoluer en température. Celui-ci
est complétement recouvert de "Styrofoam" sur 1les parois
verticales et la surface du bain cette isolation étant suf-
fisante pour rendre les surfaces verticales adiabatiques
bien que des pertes non négligeables dues a 1l’évaporation
subsistent sur 1la surface 1libre du fait de 1la non
étanchéité de 1la couverture. Les vitesses de montée en
température que nous observons sont trés faibles et compri-
ses entre 0.1°C et 0.4°C par minute.

Ces conditions de fonctionnement sont tout a fait

représentatives de celles d’un bain industriel utilisé pour
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le trempage de matériel.

Pour un tel bain en effet on observe des cycles de
fonctionnement du tube immergé commandés par la régulation
de l’appareil. Ces régulations généralement du type tout ou
rien démarrent 1’appareil dés que la température atteint
une valeur minimale de l’ordre de 1°C au dessous de la
température de consigne pour arréter le chauffage dés que
la température est redevenue suffisamment haute. La
procédure expérimentale reproduit donc bien des conditions
d’opération reéalistes, les mouvements de convection a

l’/intérieur du bain étant dds uniquement au chauffage.

D’autre part 1le délai que nous respectons entre le
réglage du brdleur a un point de fonctionnement donné et la
prise de mesure permet de s’assurer que l’appareil est én
phase de chauffage permanent, c’est a dire que 1les varia-
tions dles aux modifications de régime du ventilateur et
aux modifications de température interne de la chambre de

combustion ont été absorbées.

En suivant cette procédure expérimentale nous avons
pour chacun des points de fonctionnement définis ci-dessus,
un ensemble de mesures pour les températures de fumées et
de parois gui couvre toute la plage pour une température de

bain allant de 20°C & 100°C. Ces mesures sont représentati-
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ves de ce que nous aurions pu obtenir en effectuant pour
chacun de ces points de fonctionnement une montée compléte

en température.

5.2 Modifications pour 1l’étude de la premiére longueur.

Nous avons mesuré les températures de fumées en trois
points successifs sur le tube afin de recouper nos résul-
tats et d’améliorer éventuellement notre précision de

mesure par ce moyen.

Comme nous l’avons dit plus haut, la déviation impor-
tante de 1’un de nos thermocouples de type C ne nous per-
mettait pas de prendre simultanément et avec profit toutes
les températures désirées. Nous avons donc réalisé une pre-
miére expérience en béiayant toute la plage de température
de bain de la méme fagon que pour les autres longueurs en
ne retenant que les deux premiers points de mesure pour la

température de fumée.

A 1’issue de cette expérience, nous avons constaté que
la température des fumées dans cette premiére longueur,
évoluant entre 700°C et 1250°C suivant les régimes était,
pour un point de consigne donné, indépendante de 1la
température du bain, c’est a dire que nous ne pouvions pas

corréler les variations de températures constatées (de 15 a
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20°C) avec 1l’évolution de 1la température du bain. Nous
avons alors fait passer les deux thermocouples utilisés aux
positions 2 et 3 puis aux positions 1 et 3. Pour ces deux
configurations nous avons procédé seulement a deux prises
de mesures pour chacun des points de consigne, 1limitant
ainsi la durée de l’expérience. Nous avons pu ainsi obtenir
des mesures pour les trois points de mesure. L’exploitation

qui en a été faite sera détaillée dans le chapitre 8.

5.3 Terminologie.

Afin de simplifier et d’alléger l’écriture, nous indi-
querons les conditions expérimentales dans la suite de ce
texte comme suit:

-La puissance sera indiquée par la valeur arron-

die, soit 20, 35, 50 et 58.

-Le taux d’aération par une 1lettre majuscule, P
pour les taux d’aérations inférieur a 2, G pour

les autres.

Par convention nous numéroterons les longueurs droites
en commengant par le brileur. Ayant travaillé sur les trois
premiéres, la longueur 1 est celle qui est la plus proche
du brdleur, 1la longueur 3 la plus lointaine. De plus pour

les trois points de mesures situés sur la section test, 1le
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point 1 sera situé en amont des deux autres par rapport au
sens d’écoulement des fumées, et sera donc toujours le plus

chaud.



Chapitre 6

6. TEMPERATURE DU BAIN.

La premiére série d’expériences a été conduite pour
mettre en évidence l’existence de gradients de température
dans le bain. Rappelons que nous avions disposé 40 thermo-
couples a 1l’intérieur du bassin suivant la disposition

exposée en Figure 4.6.

Les expériences ont été faites avec des puissances au
brileur 1légérement différentes de celles qui ont été uti-
lisées lors des autres expérimentations, c’est a dire 15,
30 et ©50kW avec des taux d’aération de 1.4. Les résultats
sont présentés sur les figures 6.1 a 6.6. Sur ces figures
sont portées en ordonnée la hauteur du point de mesure a
partir du fond de la cuve et en abscisse 1l’écart entre 1la
température mesurée en ce point et la température moyenne
du bain calculée en faisant 1la moyenne des quarante
températures mesurées. Chaque figure compte quatre courbes
représentant les positions par rapport a 1la direction Y.
Sur les figures X.X.a sont portées les mesures faites dans
le plan avant, respectivement b se référe au plan arriére

(Voir Fig.4.6).



77

Ces courbes montrent que la majorité des températures
mesurées s’écartent de moins de 0.7°C de la valeur
moyenne, du moins en ce qui concerne les points situés loin
du brGleur (Y3 et Y4) ou proche de la surface du bain (Hau-
teur260cm courbe Y1 et Y2). Il semblerait en outre qu’il
existét un faible gradient vertical. On peut noter une aug-
mentation de ce gradient lorsque la puissance de chauffage
augmente ce qui va dans 1le sens d’un gradient vertical
réel. D’autre part nous ne notons pas de gradient signifi-
catif entre 1les plans avant et arriére. Cependant, dans
certain cas il semblerait exister un gradient 1longitudinal
assez faible. Néanmoins, les écarts obtenus sont pratique-
ment tous dans la marge d’incertitude de notre instrumenta-
tion et nous ne pouvons donc conclure de facon définitive

sur l’existence de ce gradient de température.

On remarquera aussi que certaines courbes, surtout pour
les puissances élevées, présentent un minimum pouvant aller
jusqu’a =-2°C sur le plan horizontal situé & 15cm du fond de
la cuve, " suivi d’un maximum sur le plan 45cm. Au dessus,
les écarts ont tendance a redevenir comparables a ceux
observés pour les autres verticales. Ces observations peu-
vent étre expliquées par des oscillations de la plume con-
vective au-dessus du tube du moins pour les points situés a
plus de 20cm au dessus du fond du bain (plan du tube

immerge) .
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Les minimums, mesurés dans un plan horizontal placé au
dessous du plan contenant le tube immergé peuvent provenir
de 1l’influence de la masse d’eau plus froide qui se trouve
au dessous de ce plan. Cette masse d’eau n’est chauffée que
par conduction et par le mélange avec les eaux plus chaudes

qui circulent au-dessus.

Néanmoins une étude approfondie de 1la circulation
induite par le chauffage n’étant pas notre objectif, nous
nous contenterons de noter que l’on peut considérer que
méme pour une puissance trés faible, n’induisant a priori
que peu de mouvement, le bain est trés homogéne en tempéra-
ture. Nous pouvons donc a partir de ce résultat définir une
température de bain égale a la moyenne des températures
mesurées coﬁme il est indiqué en figure 4.7. C’est cette
température de bain que nous utiliserons dans la suite de

notre étude.
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Figure 6.1:
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Figure 6.6: Puissance 50kW Température moyenne 49.8°C.



Chapitre 7

7. TEMPERATURES DE FUMEES ET FLUX DE CHALEUR.

7.1 Températures de fumées.

7.1.1 Présentation des résultats.

Pour exploiter les résultats obtenus, nous avons étudié
1’évolution des températures de fumées longueur par lon-
gueur et pour chaque point de fonctionnement du brGleur (7
points). Nous avons pour ces 21 situations étudié la rela-
tion entre la température de fumée mesurée en un point et
la température du bain. Dans un deuxiéme temps, nous avons
observé le gradient de température entre deux points suc-

cessifs sur une méme longueur.

Nous avons donc obtenus deux séries de graphiques, 1la
premiére série donnant les températures de fumées aux trois
péints de mesures pour chaque-longueur en fonction de 1la
température du bain, la deuxiéme série 1la différence de
température entre les points 1 et 2 puis 2 et 3 en fonction
de la température du bain. Chaque graphique est qualifié
par la position de la section test sur l’une des trois lon-

gueurs droites utilisées et par le point de fonctionnement
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du brhleur. Afin d’alléger la présentation nous n’avons pas
inclus tous 1les graphiques dans ce texte, nous contentons
de présenter seulement ceux relatifs aux points de fonc-

tionnement 20P, 20G, 35P, 35G, 58P.

I1 faut noter que 1l’étude de la premiére longueur, pour
les raisons présentées au chapitre 6, est plus succincte.
En effet, nous n‘’avons que deux points pour lesquels la
température a été mesurée durant toute 1la montée en

température du bain.

Pour chaque graphique, nous avons porté les valeurs
telles que mesurées par le thermocouple (Non Corrigées)
puis les valeurs affectées des corrections dues au rayonne-
ment telles que nous les avons présentées au chapitre 4

(Corrigées)

7.1.2 Température de fumée et température de bain.

En reprenant 1les équations 3.2 du chapitre 3 et apres
intégration nous pouvons exprimer 1l’évolution de la
température des fumées par:

P, = Tegeefel + T (1 ~ &F:4) (7.1)

ou:
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K = =-H, .7.D/Q .Cp, -

Dans cette équation, Cp, est la chaleur spécifique a
pression constante moyenne des fumées entre T;, et T,, et
H, est un coefficient d’échange global fumées-liquide,

intégré sur 1la longueur L entre l’entrée du tube et le

point de mesure.

Notons que a une distance L de l’entrée du tube et pour
un point fonctionnement donné nous avons:

-T;, température de sortie de la chambre de com-
bustion qui est constante en régime permanent.
-Q; le débit de fumées est constant.
-Cp,, est soumis a de faibles variations si T,
varie puisqu’il dépend de la température (voir
annexe B).
-Hy peut varier en fonction de la température du
bain, qui. influence le coefficient de convection
extérieur et de 1la température des fumées par
l’intermédiaire des variations des propriétés phy-

siques des fluides (voir annexe B).

Les courbes que nous obtenons devraient donc pouvoir
étre corrélées par une droite si les variations de H; ne
sont pas trop importantes lorsque la température du bain

augmente. Or 1le coefficient de convection paroi-liquide
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est, nous 1l’avons dit, beaucoup plus élevé que le coeffi-
cient de convection gaz-paroi, au point que certains
auteurs négligent son influence sur 1le coefficient
d’échange global. Des variations de <ce coefficient ne

devraient donc pas excessivement faire varier Hg .

D’autre part le coefficient de convection gaz-paroi est
dépendant de la température des fumées puisque celle-ci est
importante quant aux propriétés de transport des gaz. Néan-
moins des variations de T, de 80°C au maximum, puisque
c’est la plage de température que nous balayons avec T, , ne
devraient avoir qu’une faible incidence sur 1la valeur

moyenne du coefficient d’échange.

Les figures 7.1 a 7.5 présentent les résultats obtenus
pour la troisiéme longueur,. les figures 7.6 a 7.10 pour 1la
seconde et 1les figures 7.11 & 7.13 pour la premiére. Nous
constatons que sur les deux premiéres_ longueurs, la
corrélation est trés bonne méme si certains points expéri-
.mentaux s’écartent de 1la droite de régression. Sur 1la
seconde longueur, on peut cependant noter que la dépendance
de T, par rapport a4 T, est faible pour le point 58P et peu

discernable des oscillations de température.

Pour la premiére 1longueur, il n’est pas possible

d’établir une corrélation entre .la température des fumées
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et la température de bain. Nous savons que une variation de
+3% d’un des débits est possible du fait de la précision
des mesures. Or une variation de cet ordre entraine une
variation d’une dizaine de degrés de T;, [9]). Dans ces
conditions, pour pouvoir discerner 1’influence de
l1’évolution de 1la température de bain devant celle des
variations aléatoires de débits, il faut que 1le terme
T, . (1-eX-') induise une variation de 20°C au moins. T,

variant de 20 a 100°C, il faut donc que:

1 - et > 0.20/80

soit, K.L < -0.288

donc, il faut que H; > 2.7 Q;.Cp, pour que l’on puisse
observer une relation entre T; et T . L’ordre de grandeur
de Cp, pour une moyenne entre T,, et T, est de 1400 J/kg.K
(Voir annexe B). Cela impose d’obtenir un coefficient
d’échange gaz-liquide moyen sur la premiére longueur de
l’ordre de 34 W/m?.°C pour le point de fonctionnement 20P
et de 100 W/m?.°C pour le point 58P. Ces valeurs, nous le
verrons, sont de 1l’ordre de celles que nous obtenons
expérimentalement. Il est donc compréhensible que en ce
point nous ne puissions séparer le signal recherché du

bruit de fond.
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Une autre constatation vient de la comparaison entre
les courbes obtenues pour 20G et 35P d’une part et 35G et
58P d’autre part, ceci pour les longueurs 2 et 3. En effet
en se reportant au tableau 4.1, on peut constater que 1les
débits massiques sont trés voisins pour ces deux paires
(20G, 35P) et (35G, 58P). Nous constatons en comparant 1les
courbes T,=f(T,) deux a deux que les PENTES de ces courbes
sont trés différentes. Or cette différence, prise au méme
point, donc pour une méme longueur, avec un débit trés voi-
sin ne peut venir que d’une modification du coefficient K
die aux variations de Hy, ou de Cp, . Ces variations peuvent
avoir deux causes:

~Modification des propriétés de transport die aux
modifications de température et de composition des

fumées entrainant une variation de Cp, et H,;.
-Modification du coefficient de convection paroi-
liquide dGe aux changement de flux a la paroi

entrainant une modification de Hy .

Il ne nous est pas possible avec si peu de résultats de
séparer 1l’influence de ces deux facteurs. Ceci justifie
néanmoins l’utilisation dans tous nos calculs des pro-
priétés de transport évaluées précisément en fonction de la

température des fumées et de leur composition.
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Remarquons que les observations précédentes restent
valables si 1’on traite les températures de fumées aprés
correction de 1l’effet du rayonnement sur le thermocouple.
Nous retrouvons en effet des courbes ayant la méme allure
générale bien que déplacées vers le haut (la température
donnée par le thermocouple étant forcément une sous-
estimation de 1la température de fumée réelle) et dont la

pente est légérement plus accentuée.

7.1.3 Différences de température.

Nous avons présentés en figure 7.16 et 7.17 1les
différences de température mesurées entre les points 1 et 2
et 2 et 3 pour deux points de fonctionnement 35G et 58P.
Ces courbes, tout a fait significatives de l’ensemble des
résultats obtenus, montrent que pour un point de fonction-
nement donné la différence de température entre deux points
voisins ne peut pas étre mise en relation avec la tempéra-
ture du bain. En reprenant l’équation 7.1 et en remplagant

T¢y pPar T;,, T; par T;, et L par dl nous avons:

Or si T;, est la température obtenue pour une longueur

-L1 nous avons:
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Ty = Trg.eX-b? + T . (1-eK-L7) (7.3)

K est le méme coefficient que précédemment établi sur
la longueur L, alors que K’ est établi sur la longueur dl.

En rapprochant ces deux équations nous avons:

Teq=Tfp, = (Tgg = Tp).ef-t1 . (1-ek’ -9l (7.4)

Comme dans le cas de la température de fumée, cette
expression représente l’équation d’une droite en fonction
de T,. Si 1l’on considére la pente de cette droite, K.L,
étant toujours négatif nous avons eX-L'< ', ce qui majore
la pente par (1 - e<’'-dl), Or dl= 0.15m, donc en suivant un
raisonnement identique & celui du paragraphe 7.1.2, avec un
coefficient d’échange global sur cette 1longueur de
100W/m? .K, la pente de la droite est de 0.049 au plus. Ceci
donne au plus une augmentation de T;,-T;, de 4°C pour une
variation de T, couvrant toute la plage de température de
bain. Cette valeur doit étre considérée comme un maximum
jamais atteint. Nous ne pouvons pas espérer obtenir une

précision suffisante pour corréler la différence de

température entre deux points et la température du bain.

En conséquence nous prendrons dans la suite cette
différence de température entre deux points voisins comme

égale a la moyenne des chutes de température. L’écart type
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de l’ensemble des résultats obtenus pour une longueur et un

point de fonctionnement donné est toujours inférieur a 10%.

7.2 Flux de chaleur.

Le flux de chaleur est calculé gréce a 1l’équation 3.7,
et dépend du débit massique de fumées et de 1la différence
de température de fumées entre deux points de mesure. Une
conséquence de l’observation du paragraphe précédent, est
que la différence de température entre deux points étant
indépendante de la température du bain, pour une position
et un point de fonctionnement donné, les flux de chaleur
seront considérés eux aussi indépendants, dans 1le domaine

d’étude, de la température de bain.

Notons que par rapport aux flux moyens indiqués dans
les tableaux suivants, 1l’écart type des mesures effectuées
en un méme point est inférieur a 6% donc inférieur a celui
constaté pour les différences de température. Cette disper-
sion était en partie dle aux variations de débits, or lors
du calcul du flux de chaleur, les deux variations ont ten-

dance a se compenser, réduisant -les dispersions.



Longueur 1 Longueur 2 Longueur 3

1-2 2-3 1-2 2-3 1-2 2-3
20P 55.8 43.4 28.5 19.3 6.12 6.34
20G 64.5 62.0 29.6 24.3 6.82 5.43
35P 104 70.8 46.9 37.4 13.5 9.8
35G 125 81.8 42.5 38.0 11.8 6.4
50P 139 98.2 66.8 58.7 18.4 13.8
50G 175 123 65.8 59.1 22.2 16.2
58P 152 121 67.8 65.3 21.8 15.5

Tableau 7.1:

Sans

Correction.

Flux de chaleur expérimentaux

Longueur 1 Longueur 2 Longueur 3

1-2 2-3 1-2 2-3 1-2 2-3
20P 46.9 42.6 23.7 21.2 11.0 10.5
20G 44.7 39.6 25.1 22.9 12.8 12.4
35P 70.8 68.2 41.1 37.6 21.2 20.4
35G 72.3 64.4 43.4 40.9 24.0 23.3
50P 101 91.1 60.6 56.1 32.8 31.7
50G 100 89.7 63.2 59.2 35.7 34.5
58P 127 114 69.2 64.8 39.7 38.4

Tableau 7.2: Flux de chaleur théoriques.

Sans Correction.
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Longueur 1 Longueur 2 Longueur 3

1-2 2-3 1-2 2-3 1-2 2-3
20P 69.6 52.6 33.5 22.3 6.64 6.84
20G 72.5 68.4 33.1 26.9 7.21 5.74
35P 129 84.9 55.6 43.6 13.3 10.6
35G 137 88.7 46.7 41.4 12.4 6.7
50P 165 114 78.3 67.8 19.9 14.9
50G 195 136 81l.1 65.3 23.5 17.2
58P 179 141 78.6 74.8 23.6 16.7

Tableau 7 .3: Flux

Avec

de chaleur expérimentaux

Correction.

Longueur 1 Longueur 2 Longueur 3

1-2 2-3 1-2 2-3 1-2 2-3
20P 53.0 46.0 24.4 21.5 11.6 11.1
20G 47.8 42.0 26.7 24.3 14.6 14.1
35P 86.4 71.2 45.1 41.0 22.3 21.4
35G 76.3 67.2 45.7 42.9 24.7 24.0
50P 111 98.4 66.2 60.7 34.4 33.1
50G 109 96.6 67.0 62.6 36.9 35.6
58P 127 114 75.0 69.8 41.5 40.1

Tableau 7 .4: Flux de chaleur théoriques.

Avec Correction.
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Nous pouvons observer en étudiant ces quatres tableaux
que:
1)les flux de chaleurs établis sans correction de
la température de fumées sont inférieurs &a ceux
calculés aprés correction.
2)Que pour une méme longueur et un méme point de
fonctionnement 1’écart entre les flux expérimen-
taux obtenus sur les deux volumes de contrdle est
généralement supérieur a ce qui est prédit théori-
quement.
3)Les flux de chaleur expérimentaux décroissent
beaucoup plus rapidement que les flux de chaleur

théoriques.

Le premier point soulevé était attendu. Nous avions
estimé par avance que les méthodes de mesure pouvaient ame-
ner a sous-estimer 1le flux de chaleur de 25% environ si
aucune correction sur la température des fumées n’était
effectuée. En comparant 1les résultats expérimentaux nous
constatons que pour la premiére longueur la correctibn de
température entraine une augmentation du flux de chaleur de
8 & 25% la moyenne se situant a 15%. Pour la seconde lon-
gueur l’écart va de 10 a 22% la moyenne étant de 15% la
aussi. Pour 1la troisiéme 1longueur pour laquelle les
températures de fumées sont plus faibles, la correction de

température de fumées n’apporte pas de grands changements
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sur la valeur du flux de chaleur, l’écart entre les valeurs
sans correction et avec correction étant de 1l’ordre de 8%.
Nous voyons aussi que, si la correction des températures
modifie 1la valeur du flux obtenu, elles ont toutes le méme

effet, ne modifiant en rien les remarques suivantes.

Le second point s’explique mal. S’il est normal que le
flux de chaleur diminue lorsque la température des fumées
diminue, il est étonnant de trouver de si grands écarts
entre deux points voisins. Ces écarts se répercuteront sur
les nombres de Nusselt évalués expérimentalement. Dans le
cas de la troisiéme longueur ces différences peuvent étre
liées a 1l’incertitude sur 1la mesure de température des
fumées. Celle-ci a été estimée a 2°C, c’est la marge
d’erreur de la mesure donnée par le thermocouple. Or pour
la troisiéme longueur la différence de température la plus
faible, mesurée pour 35G entre les points 2 et 3 est de
4.4°C soit du méme ordre que l’erreur que 1l’on peut faire
en mesurant les températures concernées. Pour les secondes
et premiéres longﬁeurs, les différences de température sont
beaucoup plus importantes, 20 & 50°C et 70 a 100°C respec-
tivement. L’erreur de mesure a donc beaucoup moins

d’influence dans ce cas.
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Enfin 1la comparaison point par point entre les flux
expérimentaux et les flux prévus par le calcul montre que:
-Sur la troisiéme longueur les flux expérimentaux
sont inférieurs aux flux théoriques de 40% a 100%.
-Sur la seconde longueur ils sont supérieurs de
11% en moyenne aux flux théoriques avec un maximum
de 20%.
-Sur la premiére longueur ils sont supérieurs de
40% en moyenne avec des écarts pouvant aller a

80%.

7.3 Conclusion sur les températures de fumées.

L’étude de 1’évolution de la température de fumées mon-
tre que celle-ci est cohérente avec ce que 1l’on pouvait
attendre.

Les flux de chaleur obtenus seront pris dans la suite
comme indépendants de la température du bain en un point
donné. Ils présentent des différences trés importantes et
difficilement explicables par 1les seules incertitudes
expérimentales, avec les résultats obtenus par une démarche

théorique.
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Chapitre 8

8. TEMPERATURE DE PAROIS.

Les résultats obtenus sont constitués d’un ensemble de
mesures réalisées sur la circonférence du tube en trois
points pour chaque 1longueur et ceci pour chaque point de
fonctionnement étudié. Nous avons analysé ces résultats en
trois temps. Tout d’abord nous présentons l’évolution de la
température du cylindre en un point donné suivant 1la cir-
conférence, puis 1l’évolution longitudinale de la tempéra-
ture, enfin nous relions ces évolutions aux flux de cha-

leurs observés.

8.1 Etude du gradient angulaire.

Les figures 8.1 & 8.3 présentent pour chaque longueur
étudiée le rapport (Tog = Tp)/(Tpp - Tp). T, est la
température de bain telle que définie dans le chapitre 6,
T,p est la température de paroi mesuré au point situé a
l’angle 6§ (Voir figure 4.5) et T, est la température
moyenne de paroli obtenue en faisant la moyenne de toutes
les températures disponibles. Il faut en effet souligner
que sur les 6 thermocouples installés avant chaque essai

sur 1la circonférence du tube en un point donné, certains
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pouvaient se briser en cours d’expérience, réduisant le

nombre de points disponibles.

Nous avons présenté les résultats pour deux points de
fonctionnement seulement, 50P et 20P, pour des températures
de bain proches de 60°C. Sur un méme graphique sont
présentés les résultats pris simultanément pour les trois

sites de mesure de la longueur considérée.

Il semblerait que pour 1les deux premiéres longueurs
nous puissions observer un minimum de température au point
bas du tube (6=0) suivit de maximums au environ §=+90 et
§=-90. Les écarts sont pour la premiére longueur de l’ordre
de 1*25% par rapport a la moyenne soit de 1l’ordre de 5°C.
Ces écarts diminuent pour la seconde longueur, 15% au maxi-
mum soit 3°C, ce qui est trés proche de notre incertitude
de mesure. Pour la troisiéme longueur, il n’est plus possi-
ble d’établir l’existence ou non d’un profil de température
sur la circonférence du tube, les écarts observés restant
généralement proches de 10% soit 2°C, ce qui est notre
marge d’incertitude.

En conclusion, nous avons admis que l’existence d’un
gradient de température angulaire était possible pour des
flux de chaleur élevé, mais que son étude précise et son
utilisation restait audacieuse, les modifications 1locales

de la température de paroi dues a 1l’instrumentation n’ayant
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pas pu étre évaluées précisément. En conséquence, nous
définirons et utiliserons dans 1la suite de 1l’étude 1la
température de paroi en un point comme 1la moyenne
arithmétique des températures mesurées sur la circonférence

autour de ce point.

8.2 Etude du gradient longitudinal.

La figure 8.4 présente pour le point de fonctionnement
50P 1l’évolution de la surchauffe de la paroi en fonction de
la température de bain pour tous les points de mesure cons-
idérés. On peut noter une trés nette décroissance de cette
surchauffe, pour une méme température de bain en fonction
de 1l’éloignement du brileur, ce qui montre qu’il existe un

gradient longitudinal marqué.

L’étude de 1’évolution de 1la surchauffe en un point
donné en fonction de 1la température de bain montre qu’apreés
étre restée quasi stationnaire la surchauffe diminue rapi-
dement lorsque 1la température de paroi dépasse 100°C,
température de saturation. Cela est particuliérement évi-
dent pour les longueurs 1 et 2. Cette décroissance traduit
le passage d’un régime de convection naturelle a un régime
ol 1’ébullition sous-refroidie devient de plus en plus
importante 1lorsque 1le bain se rapproche de la température

de saturation.
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Des résultats identiques sont obtenus pour les autres
points de fonctionnement si ce n’est que la valeur obtenue

pour la surchauffe est différente.

Nous avons également numérisé les courbes obtenues par
des polyndmes de degré trois, ce qui nous permet pour un
point de fonctionnement et un 1lieu d’observation donné
d’obtenir une fonction du type:

T, -~ T, =2Z(a;.T,'")

8.3 Relation avec le flux de chaleur.

En utilisant le fait que le flux de chaleur pour un
point donné du tube et un point de fonctionnement donné,
est indépendant de la température du bain (Cf. paragraphe
7.2) nous sommes maintenant capable de relier ce flux et 1la
surchauffe a la paroi pour une température de bain quelcon-
que. Le résultat est présenté en Figure 8.5 en utilisant
les flux de chaleur expérimentaux obtenus sans correction
et avec correction de la température de fumées. Les courbes
sont tracées pour trois températures de bain, 30°C, 60°C et

90°C.

Nous pouvons observer pour les trois courbes une crois-

sance rapide de la surchauffe lorsque le flux de chaleur
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augmente entre 0 et 50kW/m? suivi d’une partie plus plate.
La surchauffe a tendance a se stabiliser d’autant plus
rapidement que le bain est chaud, ce qui traduit en parti-
culier pour la courbe a 90°C 1le passage a un régime
d’ébullition sous-refroidie. Une température de paroi de
105°C est atteinte dés que le flux est de l’ordre de 25kW,
la température d’ébullition étant atteinte méme pour 1les

flux les plus faibles.

Lorsque le bain est a plus basse température, la sur-
chauffe continue a croitre mais plus 1lentement. On peut
observer que pour les flux de chaleur les plus importants,
elle atteint 40°C, soit une température de paroi de 70°C
pour un bain & 30°C lorsque le flux de chaleur est impor-

tant.

8.4 Conclusions sur les températures de parois.

Un gradient de température angulaire n’a pas été établi
de fagon suffisamment significative pour en pernettre
1’interprétation poussée. En conséquence la température de
paroi en un point est définie par la moyenne des températu-

res de parois mesurées sur la circonférence en ce point.

La surchauffe a la paroi en un point peut étre corrélée

au flux de chaleur en ce point et a la température du bain.
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On voit que des surchauffes trés importantes peuvent
exister & basse température mais que la limite de tempéra-
ture atteinte par la paroi est voisine de 110°C du fait du
passage a un régime de transfert de chaleur par ébullition.
I1 ° faut cependant étre conscient que méme pour des
températures de bains aussi faibles que 30°C, 1la tempéra-
ture de paroi dans 1les zones ou les fumées sont & haute

température peut atteindre 70°C.
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Chapitre 9

9. COEFFICIENTS DE CONVECTION ET NOMBRES DE NUSSELT.

9.1 Coefficients de convection.

Nous avons montré que pour un point de fonctionnement
donné, c’est a dire a flux de chaleur quasiment constant,
la surchauffe a la paroi décroissait lentement lorsque la
température de bain augmente, puis plus rapidement 1lorsque
la température de paroi a dépassé 100°C. D’autre part, pour
une température de bain donnée, la surchauffe croit rapide-
ment avec le flux de chaleur pour se stabiliser lorsque la

température de paroi dépasse 100°C.

Les courbes des figures 9.1, 9.3 et 9.3 expriment la
méme chose en terme du rapport entre les coefficients de
convection extérieur et intérieur tel que défini par
1’équation 3.3. Les deux points de fonctionnement choisis
en figure 9.1 et 9.2 sont caractérisés par des débits de
fumées - voisins, donc des coefficients de convection
intérieur a priori peu différents, et des flux de chaleur
trés supérieurs pour le point 58P.

Nous constatons que dans les deux cas, le rapport H, /H;

déterminé expérimentalement (Symboles blancs) évolue peu
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jusqu’a une température de bain de l’ordre de 80°C & partir
de laquelle il augmente brusquement, traduisant a notre
avis le passage pour le transfert de chaleur paroi-liquide
d’un régime convectif a un régime dominé par 1l’ébullition.
Lorsque nous observons un régime d’ébullition, 1le rapport
des coefficients d’échange peut atteindre 100. Il reste
confiné a des valeurs beaucoup plus faibles, 10 a 35 sui-
vant les cas lorsque le transfert de chaleur se fait par

convection pure.

La figure 9.3 présente les mémes résultats pour le
point 50P. La comparaison avec l’évolution de la surchauffe
a la paroi présentée en figure 8.4 montre bien 1la corres-
pondance entre le passage a l’ébullition et une température

de paroi supérieur a 100°C.

Sur les mémes figures, nous avons tracé (Symboles
noirs) 1les valeurs de ce rapport obtenues en utilisant la
méthode de calcul décrite au paragraphe 3.5.6. Notons que
le passage a l’ébullition n’a pas été pris en compte, 1la
corrélation donnée par Churchill et Chu ayant été utilisée
pour tous 1les points de calcul. Les propriétés du liquide
sont prises a la température de film ou 99°C si celle-ci
est supérieure a 100°C. Le nombre de Rayleigh utilisé est
obtenu a partir du flux de chaleur théorique donné dans les

tableaux 7.2 ou 7.4 suivant que le calcul était fait en
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corrigeant ou non la température des fumées par l’effet du

rayonnement soit:

Ra" = Pr.g.f.9.D*/(v2.)\) (9.1)

Nous constatons que 1les valeurs du rapport .H,/H;
prévues par le calcul sont 3 & 5 fois plus grandes que cel-
les gque nous obtenons expérimentalement. Rappelons que la
détermination expérimentale de ce rapport ne fait interve-
nir que les températures mesurées en un point du tube (Eq.
3.3) et donc qu’une analyse d’erreur peut étre faite a par-

tir des températures seulement.

Si nous étudions la partie de la courbe pour laquelle
H,/H; reste stable, nous pouvons constater que nous sommes
dans 1la zone ou la surchauffe a la paroi est de 1l’ordre de
15 & 40°C suivant les cas (Figure 8.5 courbes pour Tb=30°c
et T, ,=60°C). Nous avons estimé notre incertitude sur la
mesure des températures de bain et de paroi a *1°C, ce qui
revient & admettre que la surchauffe de température a la
paroi est connue avec une incertitude de 13 a 5% suivant
les cas.

Les températures de fumées, outre la sous-estimation
que l’on peut en faire en négligeant 1l’effet du rayonnement
sur le thermocouple sont connues a *2°C pour les longueurs

2 et 3 et & #5°C pour la premiére longueur.
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Les différences de température fumées-parois évoluent
beaucoup suivant les points de fonctionnement considérés et
l’endroit ou se fait la mesure. Cependant, a aucun moment
nous n’avons obtenu des températures de fumées inférieures
a4 300°C soit une différence supérieure a 200°C. Ainsi
l’erreur maximale que nous puissions faire dans 1la mesure
de 1la différence T;-T, est de *1% hormis la correction due

au rayonnement.

Dans ces conditions nous pouvons affirmer que 1le rap-
port H_/H; obtenu expérimentalement est affecté au plus
d’une incertitude de 14%. Cette incertitude maximale est
obtenue sur 1la troisiéme longueur ou les différences de
température sont les plus faibles mais ou la correction due
au rayonnement est aussi trés faible. Pour les longueurs
précédenfes, 1’incertitude "mécanique" sur 1la température
des fumées devient faible devant 1la correction due au
rayonnement. Cependant la comparaison entre les courbes
établies avec et sans correction de l’effet du rayonnement
montre que celui-ci n’a qu’une trés faible influence sur le

rapport des coefficients d’échange.

Nous avons vu que la sous estimation de la différence
entre température de fumées et température de paroi était
au maximum de 25%. C’est donc la valeur maximale de 1la

sous-estimation faite pour le rapport H,/H;, valeur Jamais
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atteinte dans la pratique. La détermination expérimentale
du rapport H,/H; montre donc clairement que dans la phase
ol le transfert de chaleur paroi-liquide est dominé par 1la
convection pure, le rapport entre ces deux coefficients est
nettement plus faible que ce que prévoyait wune démarche

théorique.

9.2 Nombre de Nusselt intérieur.

9.2.1 Réduction des données.

Pour chaque mesure effectuée, caractérisée par un point
de fonctionnement, une température de bain et une position
de mesure, nous avons utilisé 1’équation 3.4 pour le calcul
du coefficient de convection intérieur. Ce coefficient est
donné pour chaque longueur d’une part entre les points 1 et

2 d’autre part entre 2 et 3.

A partir de ce coefficient nous pouvons calculer 1le

nombre de Nusselt par:

Nu, = H; .D; /) (9.2)

i,ex

Simultanément, nous obtenons 1le nombre de Reynolds

moyen de 1l’écoulement entre les deux points par:
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Re = 4.Q./(r.D; .pg) (9.3)

Q; est le débit massique des fumées.

Dans ces deux expressions, toutes les propriétés des
fumées sont prises a la température mesurée sur 1l’axe du
tube, soit avec la correction soit sans la correction due
au rayonnement. Parallélement, le nombre de Reynolds obtenu
ci-dessus nous permet, en utilisant la corrélation proposée

par Pethukov, de calculer un nombre de Nusselt théorique.

Enfin, sachant que pour un point de fonctionnement et
une position donnée le nombre de Reynolds ne varie que du
fait des faibles écarts des débits autour des valeurs nomi-
nales et de 1’évolution des propriétés des fumées avec leur
température, il nous est possible de considérer pour chaque
cas une valeur moyenne du nombre de Reynolds ainsi qu’une
valeur moyenne du nombre de Nusselt. Nous effectuons ce
calcul de moyenne aprés avoir corrigé les nombres de Nus-
selt expérimentaux par le rapport (uf/up)°~25. Cette
correction suggérée par Pethukov 1lorsque il s’agit du
refroidissement d’un liquide avec une température de paroi
constante nous semble opportunne ici a cause des trés for-
tes variations de température observées entre le centre de
l’écoulement et la paroi, pouvant entrainer des variations

de viscosité allant de 1 & 4.
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Les figures 9.4 a 9.6 présentent pour chaque longueur
les courbes expérimentales obtenues entre 1 et 2 et entre 2

et 3 de:

NU; oy - (8p/Be)0 25 = £(Re)

La courbe théorique obtenue en utilisant la corrélation
de Pethukov est elle aussi présentée bien que 1les valeurs
obtenues pour Re<10* soit sujette a caution, car hors du

domaine de validité de la corrélation.

9.2.2 Discussion des résultats.

Deux résultats sont trés apparents:

1) Le nombre de Nusselt obtenus entre les points 1
et 2 est toujours supérieur a celui obtenu entre 2
et 3 1’écart ayant tendance a croitre avec le nom-
bre de Reynolds.

2) Les nombres de Nusselt expérimentaux décrois-
sent avec le refroidissement des fumées sans aucun
rapport avec 1l’évolution du nombre de Reynolds,
celui-ci augmentant a débit massique constant
puisque 1la viscosité des fumées diminue avec la

température (Cf figure B.1).
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Remarquons en effet que la courbe théorique présentée

sur les trois figures est la méme dans 1les trois <cas et
peut étre corrélée dans la plage de nombre de Reynolds

considéré par:

Nu; ., = 0.042.Re®-7" . (u,/p )0 2° (9.4)

Les courbes expérimentales peuvent aussi étre corrélées
par des fonctions du type Nu = a.Re.(u;/pn,)%-2°. Les
valeurs de a et b ainsi que les coefficients de détermina-

tion obtenus pour chaque cas sont présentés ci-dessous.

Point a b Ry
Ll entre 1 et 2 0.013 0.92 0.98
L1 entre 2 et 3 0.026 0.84 0.95
L2 entre 1 et 2 0.663 0.48 0.97
L2 entre 2 et 3 0.039 0.70 0.98
L3 entre 1 et 2 0.017 0.77 0.95
L3 entre 2 et 3 0.176 0.52 0.97

Tableau 9.1: Nuj,ex=f(Re)

Non corrigées.



133

Point a b Ry
Ll entre 1 et 2 0.021 0.88 0.98
Ll entre 2 et 3 0.039 0.80 0.95
L2 entre 1 et 2 0.849 0.46 0.97
L2 entre 2 et 3 0.087 0.68 0.98
L3 entre 1 et 2 0.020 0.77 0.95
L3 entre 2 et 3 0.194 0.51 0.97

Tableau 9.2: Nu;,ex=f(Re)

Corrigées.

La corrélation obtenue pour un méme site de mesure est
trés bonne dans tous les cas. Cependant, dans des condi-
tions d’écoulement apparemment semblables et qualifiées par
des nombres de Reynolds voisins, les écarts mesurés entre
deux sites peuvent aller de 1 a4 2.5. Remarquons que le nom-

bre de Nusselt est calculé par:

NU; o, = K L[ (T4, -T,,)/(Tsp-Tp,) ] (9.5)

avec:

Kn = Qf -Cpf/ﬂ'-Di odlo)\f
Les 1indices a et b désignant tantdét les points 1 et 2,
tantdét les points 2 et 3. Pour un méme débit de fumées, les

incertitudes sur 1le nombre de Nusselt sont donc liées a
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celles sur 1le rapport des différences de températures
fumées parois. Ces incertitudes sont de trois ordres:

-Dues aux instruments de mesures.

-Dues a la "représentativité" de 1la température
des fumées au centre de l1l’écoulement par rapport a
leur température moyenne.

-Dues au rayonnement du thermocouple.

Les incertitudes dues aux thermocouples entrainent une
approximation de 3°C pour les deuxiéme et troisiéme lon-
gueurs et de +6°C pour la premiére longueur sur la déter-
mination de la différence T¢ =T, en un point. L’incertitude
relative avec lequel nous obtenons le nombre de Nusselt
doit étre calculée pour chaque cas en fonction des tempéraj
tures considérés. On peut montrer que pour les deux premiée-
res longueurs, cette incertitude est toujours plus faible
que 2.5% et que pour 1la troisiéme 1longueur elle reste
inférieure & 6% sauf pour le point 35G pour lequel elle
atteint 13%. A cette incertitude nous devons ajouter celle
provenant de la valeur de Q; présent dans le coefficient K
soit 1.5%. Nous pouvons donc conclure que-les incertitudes
dues aux instruments de mesure entrainent une incertitude
de l’ordre de 4% (7.5% pour la troisiéme longueur) ce qui

ne suffit pas a expliquer les écarts constatés.
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Nous devons regarder si les approximations faites en
confondant température moyenne de mélange et température
mesurée sur l’axe du tube et en négligeant 1le rayonnement
du thermocouple vers la paroi ne faussent pas nos résul-
tats. Nous savons en effet que le nombre de Nusselt est
généralement représenté par une fonction simple du nombre
de Reynolds. Supposons qu’il existe un nombre de Nusselt

"réel" tel que nous ayons:
Nu. = a.ReP (9.6)

Nous allons montrer que les résultats que nous obtenons
ne sont pas réductibles a une forme de ce type malgré les

approximations énoncées ci-dessus.

La température de fumées que nous utilisons pour calcu-
ler un nombre de Nusselt expérimental, T,, est celle
mesurée sur l’axe du tube. Nous savons d’autre part que les
corrélations proposées utilisent la température de mélange

. Nous pouvons donc

des fumées que 1l’on désignera par T,

définir le nombre de Nusselt "réel" par:

Ny . = K .Ln[(Tp,~T,,)/ (Tpy~Tpy) ] (9.7)

i1,r

Avec:
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T, = a.T¢ + ﬂ.Tp (9.8)
a + B = 1.
a>0, B>0.

T, étant la température moyenne des fumées, si 1l’on
suppose que les profils de vitesse et de température dans
le tube sont établis alors, pour un point de fonctionnement
considéré, il existe un couple («,f) unique et ne dépendant
pas de T; tels que l’équation 9.8 est vérifiée. Dans ces
conditions:

T, =T, = (T; - T,).a (9.9)

et, en remplacant dans 9.7 nous avons:
Nu; . = K .Ln[(T¢,=T,,)/(T¢p-Tpp) ] (9.10)
soit:
Nu: = Nu.
Exprimant que, si les profils de vitesse et de tempéra-
ture sont établis, 1l’utilisation de la température de fumée
sur 1l’axe du tube pour la détermination du nombre de Nus-

selt au lieu de la température de mélange abouti au méme

résultat.
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D’autre part si 1’on veut évaluer précisément la
température réelle des fumées sur l’axe du tube, en repre-
nant 1l’équation 4.4, nous pouvons écrire que, si T; est 1la
température réelle des gaz sur 1l’axe du tube et T, la

température donnée par le thermocouple, nous avons:

Nu; | o, =K, ALn[ (T, ,=T,,)/ (T, =Ty, ) J+COXr (T, ,T., )} (9.11)

i,ex

avec:

Cor (T T.p)= Ln[(1+Er(T,.,))/ (1+Exr(T.,)) ] (9.12)

ca

Er(T.) est définie par 1l’équation 4.5 et est donc une
fonction positive et croissante de T,. En conséquence, la
fonction Cor(T.,,T.,) est toujours strictement positive

puisque T,,>T., par définition.

Désignons par Nu; .,’, le nombre de Nusselt approcheé

par:

Nui,ex'= Kn.{Ln[(Tca-Tpa)/(ch-pr)] (9.13)

Remarquons que les courbes des figures 9.4.b a 9.6.b
expriment Nui'ex’ en fonction de Reynolds. D’aprés les

équations 9.12 et 9.13, nous devrions pouvoir définir une

fonction de correction Cor(T), positive et croissante, dont
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la dérivée est positive et croissante et telle que le nom-
bre de Nusselt "réel" s’exprime par l’équation suivante a
partir du nombre de Nusselt déterminé sans faire de correc-

tion sur la température donnée par le thermocouple:

Nu; | = Nu; .’ + K. ILn[Cor(T,,)/Cor(T.,)] (9.14)

On peut démontrer que la fonction de correction du nom-
bre de Nusselt résultante, Ln[Cor(T,,)/Cor(T.,)], est elle
aussi positive et croissante. Cela implique que plus 1la
température donnée par le thermocouple est élevé, plus la
correction a apporter sur le nombre de Nusselt est impor-
tante, aboutissant & accroitre, a nombre de Reynolds con-
stant, l’écart existant entre nos résultats. Les courbes
des figures 9.4.a a 9.6.a tracées en effectuant une correc-
tion sur la température donnée par les thermocouples illus-

trent ce fait.

L’analyse qui précéde devient fausse si 1’on ne peut
plus considérer les profils de vitesse et de température
dans le tube comme établis, c’est a dire si 1’on admet que
les coefficients « et 8 ne sont pas constant sur 1la 1lon-
gueur du tube pour un point de fonctionnement donné. Plu-
sieurs facteurs peuvent expliquer ce fait. Nous savons que
le brdleur utilisé induit une combustion turbulente et met

en rotation les gaz en combustion. Nous pouvons supposer
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que ce mouvement ne disparait pas dés la sortie de la cham-
bre de combustion et entraine une augmentation de la turbu-
lence qui augmente le transfert de chaleur gaz-parois au

moins sur la premiére longueur.

Pour 1les 1longueurs suivantes, 1les deux coudes a 90°
successifs qui relient 1les différentes sections droites
pourraient augmenter, par rapport a une valeur de base, le
transfert de chaleur a la sortie du coude. Cet effet dimi-
nue lorsque 1le profil de l’écoulement se stabilise. Ceci
peut expliquer que sur une méme longueur droite et donc
pour des valeurs obtenues dans les mémes conditions de
fonctionnement et pour des températures de fumées assez
proches, nous obtenions toujours un Nusselt plus important
lorsque mesuré entre 1 et 2 que lorsqu’il est mesuré entre

2 et 3.

9.3 Nombre de Nusselt extérieur.

9.3.1 Réduction des données.

Dans 1le chapitre 8 nous avons défini la température de
paroi en un point comme la moyenne des températures
mesurées sur la circonférence du tube en ce point. Nous
avons aussi mis en évidence le gradient longitudinal de 1la

température de paroi et 1la relation étroite qui existe
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entre 1la surchauffe a la paroi et le flux de chaleur en un

point donné.

Nous savons cependant que le flux de chaleur gque nous
avons défini avec l’équation 3.6 n’est que le flux de cha-
leur moyen entre deux points situés a 0.15m 1l’un de
1’autre.

Le nombre de Nusselt que nous désirons obtenir étant
basé sur la valeur du flux de chaleur a 1la paroi par

1’intermédiaire de 1’équation 3.7, nous écrirons:

Nu = D, +Q¢ +CPs + (Tg o =Ty, ) /(T =Ty ) /X, (9.15)

e,ex

Avec:

T = (T

pm pa pr)/2

Les valeurs obtenues sont comparées aux valeurs cal-
culées en utilisant la corrélation proposée par Churchill
et Chu. Le nombre de Rayleigh utilisé avec cette corréla-

tion est obtenu a partir du flux de chaleur moyen par:

Ra* = Pr_,.g.f,.®.D.%/\./v.2 (9.16)

Toutes les propriétés du liquide sont calculées a 1la

température de film estimée par 1la moyenne entre 1la
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température du bain et la température de paroi. Enfin sont
exclus de l’analyse les points pour lesquels la température
de paroi est supérieure a 100°C, susceptibles d’étre le
lieu d’un transfert de chaleur dominé par 1l’ébullition. Les
résultats obtenus sont présentés sur les graphiques des
figures 9.7 a 9.10. Le nombre de Nusselt porté en ordonné
est corrigé de facon a prendre en compte les variations
importantes du nombre de Prandtl pour faire apparaitre une

relation du type:

Nu, ., = a.pr0-08¢ Rab (9.17)

Cette relation est suggérée par Raithby et Hollands
[24] pour les grands nombres de Rayleigh lorsque le trans-
fert convectif sur le cylindre est turbulent sur la tota-
lité de la circonférence. Notons que ces auteurs proposent
une valeur de 0.101 pour a et 1/3 pour b, aboutissant a des
résultats comparables a ceux fournis par d’autres auteurs

dans la domaine qui nous concerne: 10° < Ra" < 3.10''.

9.3.2 Discussion des résultats.

D’une maniére générale, les résultats obtenus présen-
tent une dispersion assez importante autour d’une valeur
moyenne, dispersion cohérente avec les incertitudes dues

aux instruments de mesure. Ces incertitudes introduisent
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une marge d’erreur sur le nombre de Nusselt de *15% en
moyenne pour les deux premiéres longueurs et de +40% sur la
troisiéme longueur en moyenne. L’erreur possible sur le
nombre de Nusselt, somme des erreurs relatives faites sur

T;,-T¢p et T,,-T,, croit ~d’autant plus vite que les

a
différences de températures deviennent faibles, ce qui se

produit sur la troisiéme longueur.

Les nuages de points obtenus sont cependant corrélés
avec de trés bons coefficients de détermination par des
expressions du type présenté dans 1l’équation 9.17. Les
tableaux ci-dessous présentent les coefficients a et b
obtenus ainsi que la valeur du coefficient de détermination

pour chaque courbes des figures 9.7 a 9.9.

Point a b Ry
L1 entre 1 et 2 0.12 10-3 0.58 0.95
L1 entre 2 et 3 0.23 10-3 0.55 0.95
L2 entre 1 et 2 6.81 10-3 0.41 0.91
L2 entre 2 et 3 0.89 10-3 0.49 0.95
L3 entre 1 et 2 3.25 10-3 0.42 0.97
L3 entre 2 et 3 4.74 10-3 0.40 0.87

Tableau 9.3: Nue,ex=f(Ra)

Non corrigées.
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Point a b Ry
L1 entre 1 et 2 0.19 10-3 0.57 0.95
Ll entre 2 et 3 0.39 10-3 0.53 0.95
L2 entre 1 et 2 5.93 10-3 0.42 0.92
L2 entre 2 et 3 0.87 10-3 0.49 0.95
L3 entre 1 et 2 3.22 10-3 0.42 0.97
L3 entre 2 et 3 4.27 10-3 0.41 0.87

Tableau 9.4: Nue,ex=f(Ra)

Corrigées.

Pour toutes ces valeurs, le nombre de Nusselt théorique
obtenu en utilisant la corrélation de Churchill et Chu peut
se ramener & l’expression simple suivante:

Nu, ., = 0.15.Ra®-33 ,pr0-08% (9.18)

trés proche de l’expression donnée par Raithby et Hol -

lands.

Enfin 1la figure 9.10 présente l’ensemble des résultats
obtenus portés sur le méme graphique. Dans ce cas les

corrélations suivantes peuvent étre proposées:

1) Pour les valeurs obtenues sans faire de correction

sur la température de fumée donnée par les thermocouples:
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Nu, = 2.12 10°° .Ra%-65 pr0.084 (9.19)

R, = 0.97

2) Pour les valeurs obtenues aprés avoir corrigé la
température de fumée donnée par les thermocouples en fonc-

tion du rayonnement:

Nu = 1.68 10°° .Ra®-6¢ ,pr0-08% (9.20)

e,ex

R, = 0.97

Les nombres de Nusselt obtenus expérimentalement sont
donc trés inférieurs, dans un rapport 3 a 4, a ceux que
l’on peut évaluer avec 1la corrélation utilisée. De plus
dans le domaine qui nous intéresse, la corrélation que nous
obtenons est plutét du type Nu = C.Ra?’/3, ce qui est en

contradiction avec les travaux effectués jusqu’a présent.

Cet écart avec les travaux existants peut avoir deux
causes:
-Mauvaise détermination du flux de chaleur.
-Mauvaise détermination de 1la différence de

température paroi-liquide.

Le flux de chaleur est déterminé uniquement par des
mesures prises a l’intérieur du tube, et les parametres que

nous avons fait varier pour modifier ce flux de chaleur,
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débits d’air et de gaz, sont totalement indépendants des
conditions du 1liquide. De plus nous avons vu que, dans la
limite physique imposée par notre instrumentation, nous
pouvions considérer 1le flux de chaleur pour un point de
fonctionnement et un endroit donnés, indépendant de 1la
température du bain. Enfin la dispersion observée est com-
patible avec les incertitudes de mesure. Ainsi pour expli-
quer 1les différences entre nos résultats et les travaux
antérieurs, nous devons supposer que nous avons fait une
erreur systématique sur la mesure du flux de chaleur ou de

la surchauffe a la paroi.

Nous pourrions donc définir le flux réel par:

(9.21)

En affectant 1l’indice r aux grandeurs réelles et

1’/indice m aux grandeurs mesurées.

Nu = 7.®,.D, / (Tp =Ty )/, (9.22)

Soit:

Nu = ~.Nu (9.23)
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En supposant que ce nombre de Nusselt 1réel varie en

fonction du Rayleigh a la puissance 1/3, nous aurions:

Nu = C.Ra,'/3 = y.C’.Ra 0 66 (9.24)

Le nombre de Rayleigh réel est calculé avec le flux de
chaleur réel et le nombre de Rayleigh mesuré avec 1le flux

de chaleur mesuré soit:

Ra, = 7.Ra, (9.25)

En rapprochant les équations 9.24 et 9.25, le résultat

suivant est obtenu:

372 =172
v = (C/C’)3/2 . Ra, "1/ (9.26)

Impliquant donc que 47 n’est pas une simple constante.
De plus une évaluation sommaire de 4y faite en considérant
que le nombre de Nusselt réel est égal a celui obtenu par
la corrélation utilisée, montre que 4 évolue entre 20 et 2
pour 10° < Ra, < 10'', ce qui impliquerait des corrections
sur le flux de chaleur bien supérieures a la marge
d’incertitude que nous obtenons.

Si 1’on admet que le flux de chaleur mesuré est corfect
dans 1la tolérance gque nous avons déterminé, nous devons

nous interroger sur la mesure de Tp-Tb.
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Posons comme précédemment que l’écart de température

mesuré est proportionnel d‘’un facteur 4 a 1l’écart de

température réel. En introduisant cette correction dans
l’équation 9.15, nous avons directement:

Nu = Nu, ./~ (9.27)

e, r

Impliquant alors:

v = C’.Ral-¢6/(Cc.Ra'/3) (9.28)

Et si 1’on considére comme ci-dessus que C = 0.15 et

CI

Q

2.10°°, nous obtenons:

y ~ 1.3 10" %.Ra'’/3 (9.29)

Soit pour des nombres de Rayleigh allant de 10° a 10'?,
une valeur évoluant entre 0.13 et 0.603.

La encore, 47 n’est pas constant mais fonction du nombre
de Rayleigh. De plus, une telle correction implique que
l’erreur de mesure sur T,-T, va de 87% a 60%, ce qui est
largement supérieur a notre -marge d’erreur possible.

Nous ne pouvons donc pas expliquer par les seules
erreurs de mesure i’écart constaté entre 1les résultats

théoriques et expérimentaux.
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Cependant notre détermination du nombre de Nusselt
repose sur la température du bain telle qu’elle est définie
au chapitre 6. Cette température, moyenne des températures
mesurées, n’est peut étre pas celle qu’il faut prendre en
compte, pour le calcul du nombre de Nusselt, & cause de 1la

présence des autres tubes.

Dans ce cas, le transfert de chaleur serait plus com-
plexe qu’un simple transfert par convection naturelle
autour d’un tube droit, rendant possible les écarts que

nous constatons entre théorie et expérience.
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Chapitre 10

10. CONCLUSION.

Nous avons étudié le fonctionnement d’un tube immergé
compact, dans des conditions proches de la réalité indus-

trielle.

Le résultat qui nous semble le plus important & souli-
gner est l’existence d’une surchauffe importante de la
paroi, de l’ordre de 30°C a 40°C pour des températures de
bains faibles et une puissance de fonctionnement élevée. Le
concepteur d’un tube immergé compact doit donc prendre en
compte 1le fait qu’un tel appareil présente forcément une
zone ou la température de paroi est supérieure a 70°C dés
que le bain est a plus de 30°C si les conditions de fonc-
tionnement sont comparables a celles que nous avons uti-
lisé. De plus un régime d’ébullition peut se produire dans
les zones les plus chaudes dés que la température de bain

dépasse 80°C.

Nous avons dans la derniére partie de 1l’étude tenté de
retrouver des résultats théoriques concernant 1les nombres
de Nusselt, tant intérieur qu’extérieur. Des résultats

cohérents sont apparus bien que des écarts, trop importants
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pour étre expliqués par les seules erreurs expérimentales,

ont été mis en évidence entre la théorie et 1l’expérience.

Pour tenter d’expliquer les écarts observés sur le nom-
bre de Nusselt intérieur, deux points a notre avis
devraient étre approfondis:

-Mesure des températures de fumées.
-Détermination du profil de vitesse et de tempéra-

ture dans le tube.

Le-premier point permettrait une meilleure connaissance
des flux de chaleur par la mesure plus précise des tempéra-
tures tandis que le second permettrait de déterminer si les
champs de vitesses et de température qui régnent dans le
tube sont différents de ceux qui sont pris en compte dans
les études théoriques. Ces différences peuvent étre causées
par le brileur, les coudes ou tout simplement 1’existence
de gradients de température suffisamment importants pour
créer des effets de turbulence supplémentaires dans

l/écoulement.

En ce qui concerne le transfert de chaleur extérieur,
nous avons vu qu’une meilleure connaissance pourrait étre
obtenue par 1la réduction des incertitudes sur les flux de

chaleur et les températures de paroi.
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Il reste également a déterminer quels sont les mouve-
ments convectifs a 1l’intérieur de la cuve. ©Nous avons en
effet étudié 1le transfert de chaleur comme si chaque tube
était isolé dans un milieu infini, alors que les mouvements
de convection induits par un tube ont certainement des
répercussions sur la circulation du 1liquide autour des
tubes voisins. Une étude spécifique de ces mouvements de
convection nous semble d’un grand intérét, tant pour 1la
nouveauté de ce domaine de recherche que pour les enseigne-
ments a en tirer pour développer une meilleur maitrise du

chauffage des cuves.



Annexe A: PRESENTATION DU BANC D’ESSAIS.

A.l1 Objectifs poursuivis.

Lors de la conception de notre banc d’essais nous avons
voulu simuler une installation de type industriel nous per-
mettant de reproduire avec une grande souplesse des condi-
tions variées de fonctionnement restant comparables & cel-
les pouvant étre rencontrées dans 1l’industrie.

Pour cela nous avons installé dans une cuve de 2m® un

tube immergé d’une puissance nominale de 50kW (PCS).

La nécessité de mesurer les grandeurs locales
caractéristiques de 1l’échange de chaleur nous a amené a
concevoir une "section test", pouvant remplacer un morceau
du tube échangeur et équipées des dispositifs de mesure

nécessaires a notre expérimentation.

Nous allons maintenant décrire 1les différents sous-
ensembles de notre banc d’essais en mettant en lumiére les

critéres qui ont guidé leur conception.
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A.2 Le braGleur.

Le brGleur retenu [Fig.A.1] est du type "brGleur a con-
tre rotation" (Brevet Gaz de France).

De part sa conception il autorise une trés grande sou-
plesse de fonctionnement. Ayant une puissance nominale de
50kW (PCS) il nous a permis de travailler entre 20kW (PCS)
et 60kW (PCS) avec des taux d’aération pouvant aller de 1.2

a 2.4 tout en gardant, bien sQr, une combustion compléte.

A.3 La chambre de combustion.

Le brldleur induisant une combustion trés turbulente,
nous avons dd utiliser une chambre de combustion a parois
chaudes, iéolée intérieurement par du béton réfractaire
[Fig.A.2].

Afin d’éviter de perturber 1l’écoulement de liquide a
l’/intérieur de la cuve par la présence de la chambre de
combustion assez volumineuse, celle-ci est située a

l’extérieur de la cuve.
A.4 lLa cuve.
Comme la plupart des cuves industrielles, notre cuve

est rectangulaire [Fig.A.3], d’un volume de 2m®, ce qui est

grand devant la puissance de chauffage mais compatible avec
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les ratios rencontrés dans 1l’industrie lorsque le chauffage

est destiné & maintenir en température un bain.

Toutes les parois sont réalisées en feuilles d’acier
inoxydable de 1.5mm d’épaisseur. Un des cotés est percé
d’une ouverture obturée d’une plaque de verre afin de pou-
voir éventuellement observer les mouvements de 1liquide a

l1’intérieur de la cuve.

Les parois verticales sont isolées par des plaques de
"Styrofoam" de 5cm (2po) d’épaisseur. Le fond de 1la cuve
est isolé du sol par une lame d’air de 15cm.

On pourra considérer dans la suite de 1l’étude que les
parois de la cuve sont adiabatiques.

La surface du liquide n’a pas pu étre laissée libre au
cours du chauffage a cause de 1l’évaporation intense
observée lorsque le bain dépasse 80°C, et qui est source de
pollution pour l’environnement du laboratoire.

En conséquence les essais ont étés faits en recouvrant
la surface du bain de plaques de "Styrofoam", ce qui isole

ainsi presque totalement le bain du milieu extérieur.

La cuve est remplie d’eau venant du réseau de distribu-
tion donc sans traitement préalable.
La présence de gaz dissous dans l’eau pose un probléme

si 1’on désire observer les mouvements de liquide. Ces gaz
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forment en effet des petites bulles sur toutes les surfaces
présentes dans le bain, parois, tube échangeur, fils de
thermocouples, dés que commence le chauffage.

Néanmoins, un chauffage a une température de 80°C suf-
fit pour, aprés refroidissement naturel, dégazer presque

totalement le bain.

A.5 Le tube échangeur.

Dimensionné en suivant les critéres habituels, le tube
échangeur est d’une longueur totale de 6m70 pour un diamé-

tre intérieur de 42mm et un diamétre extérieur de 45mm.

Ces dimensions permettent d’obtenir un rendement de
chauffage de 84% (PCS), pour les conditions de fonctionne-
ment nominales et un bain a 70°C, comparable en cela aux
appareils actuellement commercialisés.

Le tube échangeur est disposé dans un plan horizontal a

20cm au dessus du fond de la cuve [Fig.A.4].

Il est divisé en sections différentes, reliées par des
brides a collerettes, de fagon a permettre le remplacement
d’une des sections droite par 1la section test et de

l1’installer a diverses positions le long du tube échangeur.
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A.6 Les éguipements annexes.

Ce sont l’ensemble des équipements permettant d’assurer

le fonctionnement du banc d’essai.

A.6.1 La ligne d’air.

Elle est composée [Fig.A.5].
-D’un surpresseur d’air capable de délivrer un
débit de 0.042kg/s (x~120m? (n)/h) avec une pression
statique au refoulement de 10kPa [Fig.A.6].
-D’une longueur droite sur laquelle est installée
une plaque a orifice destinée a la mesure du débit
d’air.
-Des vannes nécessaires au réglage du débit.
-D’un pressostat contrélant la pression statique

d’air a l’entrée du brileur.

Cet organe de sécurité est indispensable pour empécher
l’alimentation en gaz du braileur si le débit d’air est nul

ou insuffisant pour assurer un fonctionnement correct.
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A.6.2 La ligne gaz.

Elle est composée [Fig.A.7]:
-D’une vanne de barrage manuelle.
-D’un détendeur permettant d’abaisser la pression
de 60kPa a 12kPa.
-D’une électrovanne de sécurité, coupant le cir-
cuit en cas défaut.
-D’un élément de mesure "Laminar Flow Element".
-D’une électrovanne permettant 1le fonctionnement
du briGleur.
-Des vannes nécessaires au réglages du débit.
-De deux pressostats controlant 1la pression du

gaz.

Cet élément permet d’arréter le brlGleur si la pression
devient trop élevée, généralement a cause d’une défaillance
du détendeur, ou trop faible généralement par fermeture

intempestive de la vanne de barrage.

A.7 Fonctionnement.

Un boitier électronique de commande gére les informa-
tions de pression relevées par les trois pressostats et,
lorsque 1le brileur est en fonctionnement, contrdle en per-

manence l’existence d’une flamme au moyen d’une cellule
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sensible au rayonnement ultraviolet émis par celle-ci.
Toute anomalie de pression ou abscence de flamme provo-
que la fermeture de 1l’électrovanne du brileur.
Ce boitier gére aussi le cycle d’allumage du brileur
qui se décompose en trois phases:
-Préventilation:
Le ventilateur est mis en fonctionement et 1les
pressions de gaz et d’air sont vérifiées. Puis on
attend 15 secondes afin de ventiler 1l’appareil de
chauffage avec de 1l’air pur.
-Allumage:
On envoie 1l’ordre d’ouverture a l’électrovanne
brileur et simultanément un transformateur treés
haute tension (8000V) est alimentée permettant de
créer une étincelle entre 1les électrodes d’une
bougie, du type de celles utilisée sur les automo-
biles, placée dans la téte de bridleur.
-Détection:
Aprés 5 secondes, la bougie d’allumage cesse
d’étre alimentée. La cellule de controle de flamme
est intégrée a la chaine de sécurité du boitier et

l’on passe en fonctionnement normal.

Nous pouvons donc assurer un fonctionnent stable et

continu du brileur pendant toute la durée des expériences.
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Spencer@\lB_ﬂO?S_E Vortex Blower Bulletin 414D

Genaerel Specificetions
Model VB-007S-E
Maximum volume 110CFM
Maximum operaling

vacuum/pressure 47°/51"H,0
Maximum ambient 40°C
Weight 57ibs.
Acoustical noise @

1.5 meters 68 dB(A) et 60 Hz
Motor specifications: TEFC
Standard voltage 115/230V, 1 phase, 60 Hz
Power input 1.05 kW
FLA current 9.4/4.7 amps
Locked rotor current 44.0/22.0 amps
Insulation NEMA Class B
Speed 3500 RPM at 60 Hz

Thermai protectionopens  120° + 5°C

Note: Thermal protection designed for 60 Hz operation only.
UL component recognition file card E74268. Motors
are dual trequency (S0 Hz or 60 Hz). Consult factory
for applicable 50 Hz voitage.

Dimensions of VB-007S-E

in inches.
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Figure A.6: Surpresseur d’air
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ANNEXE B: PROPRIETES DES FLUIDES.

B.1 Introduction.

Les grandes variations de température observées au
cours de notre étude pour l’eau comme pour les gaz de com-
bustion imposent de prendre en considération leurs effets
sur les propriétés de transport de ces fluides.

Ce sont en effet les modifications importantes que sub-
issent ces propriétés qui sont en partie a la base de cer-

tains des phénoménes observés.

Les propriétés qui nous sont nécessaires sont 1la cha-
leur spécifique, 1la conductivité thermique, la viscosité
dynamique et la masse volumique. Pour 1l’eau s’ajoute a

cette liste le coefficient cubique de dilatation thermique.

Notons que toutes ces propriétés sont évaluées a la
pression atmosphérique. pour les gaz et a 1la pression de

saturation pour l’eau liquide entre 10°C et 100-°C.

Ce sont les valeurs calculées comme précisé ci-dessous

qui ont été utilisées chaque fois que cela est nécessaire.
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B.2 Propriétés physiques de l’eau.

B.2.1 Masse volumique.

La masse volumique de 1l’eau est donnée par:

p = A, *T', i=0 & 2 avec p en kg/m*, T en °C et

A, = 1003.38
A, = -0.157214
A, = -0.002911

La déviation maximale observée par rapport aux tables

[25] est de 0.3%.

B.2.2 Chaleur spécifique.

La chaleur spécifique a pression constante est donnée

par:

Cp = A, *T', i=0 & 3 avec Cp en J/kg.K, T en K et

A, = 895.6
A, = -40.52
A, = -0.1124

A; = -1.014%10"4
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La déviation maximale observée par rapport aux tables

[25] est de 0.2%.

B.2.3 Conductivité thermique.

La conductivité thermique est donnée par:

A = ZA;*T', i=0 & 2 avec X en W/m’°.K, T en °C et

A, = 0.56957
A, = 0.001837
A, = -7.261%*10° ¢

Aucune déviation n’est observée par rapport aux tables

[25] celles-ci ne donnant que trois chiffres significatifs.

B.2.4 Viscosité dynamigue.

Le domaine de température est scindé en deux. Entre
10eC et 40°C 1la corrélation proposée par Schmidt [26]

donne:

p = TA; *(1.8*T+32)', i=0 & 10 avec p en N.s/m? et,
T en »C
La déviation maximale est de 0.7% par rapport aux

tables [25].
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Dans le domaine 40°C & 100°C, la viscosité est donnée

par Elliot [27] comme:

p = a*10b/(T+c) ayec y en N.s/m? et T en oC.

)

La déviation maximale observée est .alors de 1.25% par

rapport aux tables._

B.2.5 Coefficient cubigue de dilatation thermigue.

Le coefficient cubique de dilatation thermique est

donné par:

B = DA, *T', i=0 & 3 avec f en 1/K, T en °C et

A, = -6.654%107°
A, = 1.575%10°°
A, = -1.317*%10"7
A, = 5.619%10° 10

La déviation maximale observée est de 5% par rapport

aux tables [28].
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B.3 Propriétés physiques des fumées.

B.3.1 Propriétés des constituants.

Les fumées de combustion du gaz naturel contiennent
lors d’une combustion compléte en excés d’air, ce qui est
notre cas, essentiellement de l’azote, du gaz carbonique,

de la vapeur d’eau et de 1l’oxygéne.

Nous admettons que la masse volumique des constituants

suit la loi des gaz parfaits.

Leur chaleur spécifique a pression constante est donnée

par les relations proposées par [31] de la forme:

Cp = a + b*e% + c*ef + d+e7 ou a,b,c,d sont réels

et a«,f,7 sont rationnels.

Cp est donné en J/kg.K et 8 = T/100 avec T en K.

Ces relations permettent d’obtenir une précision de

0.4% pour 300K ¢ T < 3500.

Nous avons pour chacun de ces constituants utilisé des
polynémes de corrélation basés sur les données disponibles

(28], [29], [30] pour corréler leur viscosité dynamique et
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leur conductivité thermique en fonction de la température.
On trouvera 1l’ensemble des coefficients utilisés Chils

dessous.

Conductivité thermique:

A = TA *T', i=0 & 2 avec » en W/m?®.K, T en °C et

[

c=N,, 0,, CO,, HyO

Ap A Az
N> 2.49%10-2 6.48%10-5 -8.08%10-°9
COp 1.40%10-2 8.96*%10"-5 -1.39%10-8
(oF} 2.47%10-2 7.99%10-5 -1.55%10-8
H, O 1.50%10-2 9.11*%10"-5 3.98*%10-8

la déviation maximale observée en utilisant ces valeurs
est de 1% entre 100°C et 1200°C sauf pour la vapeur d’eau

ou elle atteint 3.5% autour de 200-C.

Viscosité dynamique:

p, = ZA;*T!, i=0 & 3 avec g en N.s/m?, T en °C et

c=N,, O,, CO,, Hy0
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Ag A4 A; Az
N2 1.71*10-5 3.87%10-8 |-9.60%10-12 0]
Cé:_ 1.44%10-5 3.93%10-8 |[-7.52%10-12 0]
(OF) 2.00%*10-5 4.38%10-8 |-7.56%10-12 0]
H; O 9.05%10-5 3.11%10-8 1.49%10- 11 =9.56%*10-15

La déviation maximale observée en utilisant ces valeurs

est de 1.8% entre 100°C et 1200-°C.

formules suivantes [30]:

Viscosité dynamique:

B.3.2 Propriétés du mélange.

Les propriétés d’un mélange de

Masse Volumique:

Chaleur spécifique:

gaz sont donnés par les

Pnet = Z(p;-Y;)
(Cp; Mi Vi)
Comee = (pM.. Vi)
Kmee L

1

J#
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As
Conductivité thermique: Amee = 2 r:}:(A~§i)
3 Y

J#i

ou Y, et M, représentent respectivement la fraction

molaire et la masse molaire du iéme constituant.

Les fractions molaires de chacun des constituants sont
déterminées en fonction du taux d’aération n soit le rap-
port entre la masse d’air comburant et 1la masse d‘’air

stoechiométrique.

D’autre part, 1l’air ambiant utilisé comme comburant
étant humide, nous en tenons compte dans le calcul de frac-
tions molaires des constituants. On a pour cela défini un
facteur w comme le rapport de la masse de vapeur contenue

dans l’air comburant a la masse de gaz naturel.

A titre d’illustration, nous présentons dans cette
annexe [Fig. B.1l a B.4] 1l’influence du taux d’aération et

de 1’humidité de l’air comburant sur les différentes pro-

priétés.
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On peut noter que seule 1la chaleur spécifique des

fumées est notablement influencée par ces facteurs.

A titre de comparaison nous présentons sur ces mémes
figures les valeurs obtenues avec un taux d’aération fictif
de 500 aboutissant & une composition des fumées équivalente

a celle de 1l’air.
Les valeurs obtenues dans ce cas présentent une
déviation maximale de l’ordre de 2% par rapport aux tables

de l’air [29].

B.4 Propriétés du gaz naturel utilisé.

B.4.1 Composition du gaz (Données Gaz Métropolitain).

Composants Fraction Molaire.
N, 0.018.
co, 0.0046
D’ou inertes 0.0226
CH, 0.9595
C, Hy 0.0170
C; Hy 0.0009
C,Hy o 0.0001

Total 1.000
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D’ol1 les propriétés suivantes ramenées au m® de gaz

naturel:

Pouvoir Comburivore: 1.9834m®> d’oxygéne ou 9.49m3

d’air.

et pour les fumées stoechiométriques, toujours pour un
métre cube de gaz naturel:

Volume humide: 10.45m3 .

Volume d’azote: 7.479m3 .

Volume de gaz carbonique: 1.001m3.

Volume de vapeur d’eau: 1.974m’ .

Enfin:
Masse volumique normale (0°C, 101.325KkPa): 0.7433kg/m3

Pouvoir Calorifique Supérieur: 53.1 MJ/kg.
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Figure B.1:
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