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INTRODUCTTION

Le transfert de matiCre effectu? par passage de vapeur d'une
phese gazeuse I une phase liguide est une opération courante dans 1'industrie
et intervient notarment dans des cas tels cue : récupération d'un produit de
valeur dans les vapeurs formies lors d'une rfaction chimique , séparation de
gaz nocifs dans un courant gazeux pour &viter pollutiorn ou corrosion .

Aussi 1'absorption gazeuse a-t~elle fait 1l'objet de nombreuses
études pour sClectionner les solvants et pour fournir les donnfes nunlrigues
nicessaires au calcul des appareils utilisés (tours d'absorption , d'humidifi-
cation ete ...} .

Le Tacteur principal 7 dZterminer est la vitesse de trensfert
du rhiénomlne , exprimle soit sous forme de flux molaire ou massique d'une
esplce , soit & 1'aide d'un coefficient de transfert de matifre . Cette vitesse
dépend en giniral de la surface de contact entre les deux pheses fluides
(qu'on appelers interface) , du mouvement des phases , de leurs propriétls
physiques . Il arrive que le coefficient de transfert de matifre lui-méme
dépende de 1'importance du transfert , ceci parce que les profils des vitesses
et des concentrations soat modififs lorscue les iransferts sont imnortants
il faut donc distirsuer le cas des grands transports de celui des Taibles
transports de ratitre . Le feit que parfois les vhases ne sont pes en fouilibre
physigue (par exermple lors des transferts imrortants) comnlique encore le
provlime .,

€1 un gradient de corcentration existe au seir é'une méme phase ,

[E N

le processus de diffusion crle un transnmort de matilre . La loi de FICX (voir
annexe I ) donne l'expression de la vitesse de transfert du corps A en régime

permanent .
. h
JAB-O(AEE;— (1)

. * . P
reletion dans laquelle JA (mole/cme.s) est le flux molaire de A résultant de
la diffusion superrosfe au mouvement d'ensemble du fluide ;tgaest le coefficient

de diffusiviti , C,est la corcentration du corps diffusant au sein de la phase.

2
Ip réminme variable la vitesse de transfert est donnfe par la

deuxiime loi de FICH .

AL D v (2)

Lorsque dewr fiuides sont en contect corme c'est le cas dans




l'absorption gazeuse ou la vaporisation , les vitesses de transfert sont
exprinles par diverses thiories (voir arnexe T ) , dont la »lus ancienne , dite
du film laminaire , est encore la plus utilisfe dans la praticue : des Ftudes

1)

que d'autres thiories plus complexes . elle suppose que la vitesse de transfert

assez récentes ont rontrZ ogu'elle rendait aussi bien compte des phlnomines

est proportionnelle I la surface de contact et I un rradient de concentration
ou de pression résultant du fait ocue la concentration du corps transfér? n'est
pas la méme dans la rasse du fluide et % l'interface ; elle admet enfin une
hypothése simplificatrice : 1'%cuilibre thermodynamicue est rfalisé immfdiatemen
de part et d'autre de 1l'interface (hypothise de LIVIC pratiquement toujours

virifife pour les transports neu importants).

- Coefficients de transfert .

Lors de l'gbsorrtion ¢'une vapeur A par un liguide , le flux

rolaire (par rapvort I un renire “ixe) de la vapeur du constituant & ) travers

A £1ilm le ge7 @ rormalement I 1'interface
o liquid . . . .
quiae s'Zcrit suivant le thlorie du film
{voir arnexe T ) :
et =k D, 3
\ relation dans laguelle o et D,
L FANS
| i reprisentent les rrescions partielles
e i
! Intefpface du corrs diffusant A dans le courant
Fime 1 . gazenx et © l'irterface . De néme le

flux nolaire de . depuis 1l'irterface vers 1 in-{rieur du licuide est :

o1 = Y o ~ )
hﬁ.l s (bAi #," ) ("1')
C, et C,. reprisentent les concentrations de A au coeur du liquide nuis
g

l'interfzce . Les méhes Zguations sont valables nour la &%sorntion , mais les

~radients Ce rmression et de concentration “tent invers®s les flux Tﬁ~ et 7

1)

Al
seraient nilpatifs .

Les fouations (3) et (L) alfinissent cinsi les coeffi
trensfert de rmatilre dans les films laminaires -azeux ot liouide , ket Yl

exprimls avec des unitls fifffrentec




x_: (rasse ou moles / temps . surface . pression)
¥, : (masse ou roles / temps . surface . concentration)

ket k., sont supposis constants , ce qui est vrai lorsqu'il s'agit d'un faible
transfert . Puisqu'il n'y a pas d'sccuruletion de matilre § 1'interfsce , les

deux flux sont Cgaux et l'on peut Gerire :

Les termes 4p, = p, = v,, et AC, = C,. - C, sont les forces agissantes respon-
~A = <A1 A Al A .

sebles du transfert . On peut aussi les exprimer en fonction des fractions

rassicues ou molelres du corps transffrable dans le gaz % et le licuide ce qui
revient & modifier les dirmensions du coefficient de transfert ; les fquations
(3) et (4) s'Cerivent alors :

4, =k (x, - x,.) =k . - 6

Xy et y, représentent les fractions rolaires de A dans la vhase gaz et dans la
\ A

phase liquide .
En
d'un gradient de
inverse . Le tran
de flux molaires
cas ol le transfe

annexe I) :

”

réalitl , au transfert par diffusion créé par l'existence
concentretion s'en superpose un autre par convection et de sens
sfert d€finitif est la rfsultante des deux mouvements : en termes
par rapport I un repére fixe 1'Squation (€) s'Ccrira dans le

rt entre phases concerne les seules mollcules de A (voir

2 = x, T, =k tx, (1)
Flux de A par flux ée A 44 au
rapport I un mouvenent d'ensen-
repire fixe ble ¢u fluide

Les coefficients
transfert net et
utilistés dans la
les cas les plus

entre ces divers

ko oouk A¢finis par 1'équation (7) représentent donc le

se distinpuent en cel” des coefficients ket kl plus largement
&

pratique et rendant compte d'un processus plus global . Dans
fréguents de transfert de matilre (faibles dlbits) les relations

coefficients sont les suivantes :

k= kP x =k C (8)
X

g m y 1w

les moyenres logarithnigues de IE et C,, prises entre les

2




conditioﬁs % 1l'interface et dans la masse du fluide .

Le coefficient k de 1'Equation (7) est d'autant plus différent
de celui de 1l'équation (€) que le transfert de matidre est plus &levé ; le
terme de convection Xy NA prend une importance croissante et les propriétés
physiques du fluide en sont elles-mémes modififes (c'est le cas du coefficient
de diffusion éb , de la viscosité u , de la masse volumique p =2insi que les
profils des vitesses et des concentrations) . On est alors amené I d&finir

un coefficient de transfert ¥ selon 1'équation :

ﬂk.~xA. HA.
k = lim LY 1 1
b's AXA

= 1im (k;() (9)

ny

“pi+o

L'indice i se rapporte aux conditions 2 1'interface et le coefficient réel de
transferé k; est ainsi not€ pour indiquer qu'il dépend de 1'importance du
transfert . La thorie du film permet le calcul de k;(/kx : si 1'on pose

Ry = AxA{(1~xAi) rapport de diffusion , et 0 = k;/kx on peut &tablir la relation

(voir annexe I )

(10)

Enfin dans beaucoup de cas {faibles transferts) les corrections

&r

& apporter i ces coefficients sont faibles et si 1'on considire pour un interface
de surface S finie des propriftés physiques moyennes , on utilise alors des

coefficients de transfert moyens kx définis par l'exvression :
{(11)

¥ &tant la vitesse molaire de A I travers la surface totale S . Cette dernilre
relation montre gue la connaissance des concentrations . l'interface et
dans lz messe du fluide permet le calcul des coefficients de transfert tels

que k_ .
x

- Coefficients globaux de transfert .

La d%termination des coefficients de transfert kF s kl ou ky

-
.

indispensables pour le calcul des anpareils tels que les absorbeurs ou les




humidificateurs , est difficile car 1l'on ne dispose pas de toutes les donnfes

Ai) &

1'interface . C'est pourguoi on se contente souvent de calculer des coefficients

souhaitables , en particulier les concentrations (C\{ » Dyy 5 OU X

flobaux de transfert analogues S ceux utilisls pour les {chanreurs de chaleur .

A\ Concentration de A dans le gaz

i

ch éﬂi cz Concentratioi'he A dans le liquide
Figure 2

I1 est possilile en se servant de la courbe d'fouilibre (fig.2)
= £ {C

; ) éu compos’ diffusent pertagl entre deux phases (par exemnle
cuide-raz dons le caes de l'zbsorption gazeuse) , d'aporicier approximativement

o

les forces srissantes 4n, et AC, des Zquations {5) : on fcrit alors en intro-
5l “ B A ¥ ’

.
B
-

.
&

A
i

duisent les coefficients globaux Kg et Kl (voir annexe I ) :
o g = * - 1 * H
iy = B (py - o) = 5 (G - €p) (12)

pz représente la composition d'un gaz en Gouilibre avec un liquide de concen-

tration Cp , tandis que CZ

concentration D,

représente tn liquide en lquilibre avec un gaz de

fn identifiant les Cquations (12) et (5) on obtient les relations
entre les divers coefficients avec m représentant la pente de la courbe d'Cqui-

1ibre dans un faible intervelle de templrature

-1, (132)
K k X

g g 1

: SMA ST U (13b)
} k mk

Kl Xy myg

r % s & * H*
Expérimentalement il est facile d'Gvaleur les difflrences A | ou CP ~-C



puls de calculer les coefficients globaux moins précis Kg et Kl ; ces
derniers &tant connus ainsi que m les &quations (13) permettent de calculer les
coefficients de transfert dans chaque phase sans pour cell connaitre les

propriétés physiques 4 l'interface .

~ Phénoménes accompagnant le transfert de matidre .

Le transfert de matifre s'accompagne nécessairement de ceux de
la quantité de mouvement et de l'enthalpie 1i8s & cette masse . Dans le cas
simple ol il n'y a pas de transfert de matifre le flux de chaleur Q cédé par
un fluide (gaz i température tg) est €écal au flux de chaleur q, regu par
l'autre (liquide 3 température tl) ; ils s'expriment par les relations ( pour

une surface unitaire):

Q
[}

hg (tg - ti) (1ka)

9 hl (tl - ti) (1kv)

dans lesquelles ti est la température interfaciale . Les flux de chaleur a,

L

et q traversent les films laminaires dont les coefficients de film sont

hg et hl .

S'il y a transfert simultané de matidre , il faut compter
avec les chaleurs de vaporisation g de dissolution ou de rfaction et aussi avee
la chaleur sensible des molécules transférfes . Cette dernilre est faible
et 1'on en tient compte en définissant autrement le coefficient de film :

si I, molécule de A (de chaleur spdcifique moléculaire C_,) passent dans une

A pA
phase I température royenne on écrira :
=l = . + I y - . = : - .
ga=nh (¢ tl) N cpA (t tl) h* (% tl) (15)

h est aussi la limite de h' lorsgue N, tend vers zéro et la théorie du film

permet le calcul du terme GH pour le transfert de chaleur suivant 1'€quetion

(voir annexe I ) ,

. 1n(14R))
h ol
0 === . (16)
H h , RH .

dans laguelle le rapport RH = NA CnA / h de diffusion de la chaleur , est

analogue au rapport RD pour le traﬁffert de matiére . Suivant l'importance
es

du transfert de masse le terme oy considéré comme €gal 2 1l'unité ou au contraire

conviendra~t—-il de calculer sa valeur exacte .




P
£)

Lianslogie des transferts de chaleur et de natilre a amend
guelgues auteurs dont CHILTON et COLBUZI (2) % rechercher des relations
quantitatives entre les vitesses des deux phénomines . Flles font intervenir
les coefficients de transfert dans des norbres sans dimersion et aussi les
nombres de RHYwOLDE , PRALDTL et SCHMIDT ecaractlristiques des nropriltés
physiques des fluides ; mais ces relations ne sont vraziment satisfaisantes

(3)

que dans le cas des faibles transferts de matidre

-~ But de la prisente ftude .

En se rapportant I 1'éguation (132) on voit que si kl est tris

suplrieur I Xk ,Krdevient pratiquement (gal % ¥ ; de méme d'aprds (13b) si

s
>
-

kg est supfrieur 2 L 1/mkg est nCgligeable et Ki vratiquement égal T Ky o
Dans le rremier cas om peut dire cue la rfsistance au transfert (1/K") est
concentrée dans la phase gazeuse et dans le deuxilme cas (1/Kl) est concentrie
dans la phase ligquide .

Dans le premier cas il s'agit d'un gaz soluble , la pente m

est faible ce qui réduit encore le terme m/k. . Dans le deuxilme cas le gaz est

1
peu soluble , la pente m forte et le terme 1/mk€ est encore réduit . On dit

que dans le premier cas le filrm gazeux contrdle le transfert tandis que c'est
le film liquide dans le deuxidme cas .

Quand on absorbe un gaz pur , la résistance est nécessairement
concentrée dans la vhase liquide donc Kl = kl ; quand on varvorise un liguide
pur la résistance du transfert est uniquement concentrfe dans la phase pazeuse
et Kg = kg . La mesure des cocefficients kl et k” peut donc s'effectuer en deux
fois : par absorption de la vapeur pure dans levsolvant choisi , et par vapori-

sation du liquide pur dans un gaz lequel @iluera 1z vapeur.

- La deuxiime opfration est facile I rfaliser pratiquement dans
un appareil assez simple , la colonne de vaporisation 2 film liocuide avec
laquelle on se propose de ACterriner les coefficients de transfert de matilre
kg dans la phase gazeuse pour divers systiémes liguide-air ayant des propriétfs
physiques aussi différentes que possible . La connsissance du coefficient k
permettra de déterminer ultfrieurement le coefficient k, en Gtudient 1'absors-
tion ou la désorption rfazeuse dans divers solvants , ~ partir du coefficient

lohal ¥,
€ e

3

La mesure de la quantit? de liguide vaporis? est faite par
chromatographie gazeuse ou par une méthode simplifife dérivfe , utilisant un

détecteur 2 ionisation de flarme ; elle renseigre sur la composition gazeuse




presque instantanément et permet de réduire la durée des expériences . Ls
résolution par calcul numérique sur ordinateur des &quations de transfert
grace 2 un programme général ne faisant appel 3 aucune hypothése de départ ,
donne des résultats satisfaisants et comparables & ceux obtenus par les
méthodes existantes .

~ La méthode de résolution des moindres carrés permet d'établir
les corrélations optimales explicitant au mieux les divers résultats expéri-

mentaux .



CHAPITRETI

APPAREILLAGE ET MODE OPERATOIRE

La colonne de vaporisation & film liquide qui a #té montée
est d'utilisation simple et s'adapte & la mesure des coefficients de transfert
de matiére pour des liguides organiques méme corrosifs , ceux-ci n'étant en
contact qu'avec des £léments en verre , téflon ou acier inoxydable . Une méthode
de mesure de concentration en continu , trés sensible , utilisant un détecteur
chromatographique en phase gazeuse permet de déterminer la quantité de liquide
vaporisé meéme lorsqu'il s'agit d'un liquide peu volatil . Les dimensions de
l'appareillage et les propriétés physiques des fluides utilisés imposent

certaines conditions expérimentales .

I 1) - Conditions expérimentales .

()

1'emploi de colonnes 3 film liquide de courte longueue - elle est en général

égale & la zone d'entrée du liquide , exempte de rides et en &coulement laminaire

On a préconisé , pour l'étude des transferts de matiére ,

- afin d'éliminer , surtout en absorption , l'influence d'un mixage important ,
sous-jacent aux rides apparaissant dans les colonnes plus longues . Seule la
variation d'aire AS de l'interface diie aux rides , peut influer sur le transfert
dens le cas de la vaporisation , et il semble que cette influence soit encore
moindre que celle prédite par PORTALSKI( 5) . La variation de l'aire inter-
faciale ne serait pas supérieure & 2 % et il est donc inutile d'utiliser des
agents tensio-actifs qui bien que supprimant les rides ne font qu'augmenter
1'incertitude sur les coefficients de transfert & cause de la résistance supplé-
menteire qu'ils introduisent . I1 y a donc avantage & utiliser une colonne longue
afin d'éviter les erreurs de bouts car la quantité vaporisée dans le méme temps
est plus importante et la précision sera meilleure ; de plus la durée de contact
entre gaz et liquide étant plus longue,l'équilibre de transfert sera plus vite
atteint et 1l'expérience moins longue encore .

Le fluide gazeux vaporisant les liquides &tudiés est l'air fourni
par un compresseur . Dans presquetoutes les expériences l'air est chauffé tandis
que liquide est refroidi avant 4d'entrer dans le colonne ; de cette fagon les

gradients de température de liquide-gaz sont appréciables ainsi que la vitesse
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de vaporisation .

Les liquides utilisés étaient des liquides organiques au nombre
de huit . Leur volatilité et leur viscosité varient dens des limites assez
larges comme 1l'indiquent leurs propriétés physiques ci-dessous .

La gemme des débits d'air et de liquide utilisée était imposée
par deux phénoménes qu'il fallait absolumeni éviter pour obtenir des mesures
correctes : —~4) la saturation de l'air en vapeur du liquide & la sortie de la
colonne car dans ce cas les mesures deviennent trés imprécises 3 cause de la
faiblesse du gradient de pression . - 2) l'engorgement de la colonne ; ce
dernier se produit en effet pour des débits de liquide et d'air tels que le
liquide n'arrive plus & s'écouler vers le bas ; en outre ce phénoméne est
précédé par un entrainement de gouttelettes arrachées & la surface du liquide .

Pour ces raisons on a ajusté différemment suivant les cas les

températures at les débits des fluides ; la gamme des débits d'air &tait -~ . _.

entre 145 mole/hr et 760 mole/hr ol 4,2 kg/hr et 22 kg/hr (correspondant 3
des nombres de REYNOLDS Reg de 20000 et 12000) , tandis que celle des débits
de liquide allait de 8 kg/hr a 73 kg/hr (correspondant & des nombres de
REYNOLDS Re, de 20 et 1200 , c'est~-8~dire un régime d'écoulement laminaire) .

1 2) - Caractéristiques des fluides .

Tous les liquides utilisés , qul éteient de qualité technique ,

-~

cat €t€ aupsravant distillés dans une colonne & platesu afin de ne conserver

que les fractions passant & tempéraiure bien fixe .

Pressions de vapeur e¢n mm de mercure
10 20 L0 60 100

Températures en ° C
Benzéne - 11,5 - 2,6 7,6 15,4 26,1 -
Méthanol - 16,2 - 6,0 5,0 12,1 21,1
Heptane - 2,1 9,5 22,3 30,6 41,8
Butanol 30,2 41,5 53,4 60,3 70,1
Chlorobenzéne 22,2 35,3 49,7 58,3 T0,T
Acétate de n butyle 22,0 34,0 45,0
Trichloréthyléne - 12,4 - 1,0 11,9 20,0 31,4
Tétrachlorure de - 19,6 - 8,2 4,3 12,3 23,0
carbone J

Tableau I 1 : Pressions de vapeur en f (t°C)
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Le tableau(I 1) donne les pressions de vapeur en fonction de la
température pour les divers liquides .
Ces valeurs sont tires des ouvrages suivants: HOUGEN et
WATSON (6) - Int , Critical , Tables(T) - LANGE (8) - READ et SHERWOOD (9) -
PERRY (10) _ Handboock of Chemistry (11) = IEC -~ AICHE Journal .
Le tableau (I 2) résume les donndes physiques nécessaires pour
la résolution des systémes d'équations & intégrer ainsi que pour le calcul
des nombres sans dimension . Dans l'expression de certaines constantes physiques
l'exposant porté en haut et & droite de la valeur indique la température , en
degrés centigrades & laguelle est mesurée la constante . Les valeurs de Py
&29 . cpl R cpv s, A , sont également tirées des ouvrages cités précédemment .
Certaines données physiques telles que le coefficient de diffusion

QQﬁ, la capacité calorifique de la vapeur du liquide , c__ n'ont pu &tre

v
trouvées dans la littérature . Elles ont été alors déterminées par le calcul .
L'équation proposée par ETRSCHFELDER , BIRD , SPOTZ 12)

cinétique des gaz a ét€ utilisée pour le calcul de .
T3/2P

, dans la théorie
/) étant proportionnel & , on pourra calculer pour chaque
expérience (soit & la tempérasture moyenne de l'air et 3 la pression totale P)
la valeur adéquate du coefficient de diffusion . La méthode de DOBRATZ (13)
permet avec une précision de l'ordre de 5 % le calcul de cpv . Les valeur=s

de ga et cpv calculées par les méthodes précédentes présentent un astérisque
dans le tableau (I 2) .

Enfin les viscosités p, et les tensions superficielles o du
liquide ont été mesurées expérimentaiement 2 l'aide d'un viscosimétre
thermo-régulé et d'un tensiométre "DOGNON ABRIBAT" qui opére par arrachement
d'une lame de platine . Les résultats des mesures pour chaque liquide sont

rassemblés sur jles courbes u. et o = f (tl) qui permettent , en s'y rapportant ,

1
de connaitre les propriétés physiques des liquides aux diverses conditions

de température (fig. 3,4) .
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A tension superficielle

o en dyne/cnm
Chlorobenzéne
30
Benzéne
] Tétrachlorure de carbone
25 Trichloréthyléne
Acétate de n Butyle
Butanol
Méthanol
20 |-
s~ Heptane
’:'Liii\f" 10 120 1. 30 "

t °C liquides
Figure 4



I 3) - Appareillage . 1"
La colonne utilisée était en verre pyrex (M) de 1,26 m de

hauteur utile et de diam&tre moyen intlrieur de 3,84 cm (fig. 5 ) . L'extrémité

supfrieure de ce tube avait &té soigneusement usinfe de maniére 3 présenter

un chanfrein aussi fin que possible et dont le plan f{it bien perpendiculaire 3

l'axe du tube . Dans ces conditions le déversement du liquide ce fait unifor-

mément sur tout le pourtour de la circonférence .

Un soin particulier fut apporté & la mise en place de la colonne
car une légére déviation de son axe par rapport & la verticale donne une
répartition irrégulidre de l'épaisseur du liquide sur la surface intérieure .

A chaque extrémité de la colonne et dans le prolongement de
celle~ci sont placées les zones calmantes (L , N) entrante et sortante de
longueurs respectives 1 m et 0,75 m ; ce sont des tubes cylindriques en acier
inoxydab;e qui servent & minimiser les effets de turbulence dans ltair , leur
diemdtre intérieur est identique & celui de la colonne .

Afin de réduire au maximum les pertes de chaleur entre l'entrée
et la sortie de la colonne celle-ci a €té chemisée par un tube de verre pyrex
de 5 mm ?'épaisseur . L'isolation consiste donc en une épaisseur d'air d'environ
10 mm co@prise entre deux €paisseurs de verre .

Les réceptacles d'entrée et de sortie du liquide (voir wvues
8corchées 2 la fig. 5 ) étaient constitués chacun per un cylindre creux de
verre épéis et de deux flasques en acier inoxydable 3 travers lesquelles
pouvaient coulisser 2 l'aide de joints de t&flon , la colonne de vaporisation
et les sections calmantes . Des semelles de té&flon permettaient d'éviter tout
contact liquide-métal afin d'éviter les pertes de chaleur par conductibilité .
Enfin les zones calmantes et les conduites d'amenée et de sortie du liquide

et de 1l'air &taient isolées au moyen d'un épais cordon d'amiante .
-~ Alimentation en fluides .

Le liquide s'écoulant dans la colonne venait d'un ballon en
verre de 5 litres & niveau constant (R) et alimenté en permanence par une pompe
de circulation centrifuge en acier inoxydable (U) placée au dessous d'un autre
ballon identique ; celui~ci recevait le liquide aprds son passage dans la
colonne (T) ou le trop plein du ballon alimenteur . I1 y a donc circulation en
circuit fermé du liquide &tudié .

Un compresseur pouvant fournir 5 bars de pression (A) alimente
la colonne en air . Afin d'éliminer autant que possible l'humidité un sé&cheur
déshuileur (B) était placé dans le circuit ; par compression puis réfrigération
il condensait la vapeur d'eau contenue dans l'air . Une colonne desséchante

remplie de silicagel (C1) située en aval (la coloration variable du silicegel
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Légende de la Figure N° s
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Sécheur déshuileur

1 Colonne desséchante (silicagel)

2 Chauffeur régénérateur de la colonne C 1
Filtre détendeur

Vanne pneumatigue
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Transmetteur de pression différentielle
Régulateur pneumatique

Poste régulation
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Résistances chauffantes
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P
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Ballon 3 niveau constant
Groupe réfrigérant
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Echangeur & glycol
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Groupe réfrigérant glycol
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permettait de fixer le moment ol il convenait de le régénérer au moyen d'air
chaud envoyé par un chauffeur CQ) achevait d'éliminer les traces d'eau . Cet

appareillage permettait d'obtenir un air dont 1'humidité absolue &tait de
l'ordre de G,001 kg/kg .

- Régulation et mesure des débits .

-~

Une vanne 3 aiguille réglable (Q) placée sous le ballon d'elimen-
tation permettait d'afficher un débit déterminé lu sur un rotamétre (P) préala-
blement &talonné pour chaque liguide et placé entre le ballon précédent et le
déversoir .

Un systéme de régulation pneumatique dit "isodyne" alimenté par
de 1l'air sec sous 1,4 bar de pression et comportant une vanne pneumatique (E) ,
un transmetteur de pression différentielle (G) un régulsteur pneumatique () ,
et un poste de régulation (I) pouvant &tre commandé manuellement et automati-
quement , assurait la constance du débit d'air . En avael de cet ensemble un
diaphragme normalisé branché sur un rotamétre 3 eau (J) servait 3 mesurer le
d€bit d'eir donné par 1l'expression suivant la norme AFNOR ~ X 10 - 101 (Septembre
1949) :

G =0,507 ¢ \[ap & (z 1)
G débit d'air en g/s
€ correction donnée par des sbaques
Ap dénivellation lue sur le manométre en cm d'eau
P pression totale en mm Hg
T température en amont du diaphragme °XK

Pour les faibles débits d'air un compteur & gaz nous a permis de
vérifier l'expression (I 1) .

Un dispositif de chauffage 3 résistances &lectriques (K) placé
dans le courant d'air apportait les calories nécessaires tandis que les frigories
provenaient du groupe de refroidissement d'air (S) , branché ou non au circuit .
On pouvait ainsi avoir un d€bit permanent d'air chaud ou froid selon les besoiams .

Un systéme de chauffage régulation (Y) comportant une canne en
silice plongée dans le liguide du ballon alimenteur , un thermométre & contact de
mercure et un relais électrique permettait de chauffer le liquide et de le mairteni~
& la température voulue . Un serpentin (V) intercalé entre les deux ballons et
parcouru par du glycol froid servait au contraire I refroidir le liguide .

L'ensemble de 1'appareillsge , assez encombrant , &tait supporté
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par un biti tubulaire tenu rigidement entre le sol et le plafond & l'aide de
vérins . La vue générale de l'appareillage est donnée par la photographie

ci-contre .

L'écoulement du film liquide était perturb& par les pompes en
fonctionnement , génératrices de vibrations parasites . Afin de supprimer leur
influence ces pompes ont €té désoclidarisfes du bati et les raccordements avec
les canalisations de verre se faisaient au moyen de tuyaux souples en téflon.

Les relevés des températures des fluides étaient effectués au
moyen de thermordtres de précision (graduvation 0,1 °C,lecture & 0,05 °C pras)
placés dans les réceptacles d'entrée et de sortie pour le liquide et & proxi-
mité des zones calmantes pour l'sir (voir fig.5) . Dans ce dernier cas les
corrections dlles aux rayonnements &taient inutiles , car les bulbes de rmercure
des thermondtres étaient entourés par les masses métalliques des "zones calmantes";
de plus 1l'air circulait en régime turbulent . Afin d'éviter une lecture fausse
dlie au mouillage des thermométres par l'entrainement possible de gouttelettes
eux grands débits d'air , ceux-ci étalent protégés par de petits &crans métal-

ligues .

.



I 4) ~ Analyse gazeuse .

Aprés avoir mesuré les températures et les débits , il convenait
de déterminer la quantité de liquide vaporisé . Dans ce but on prélevait un
échantillon représentatif du mélange air et vapeur du liquide & la sortie de
la colonne (Fig. 5 en O) et d€terminait sa composition par chromatographie
quantitative en phase gazeuse , ce qui donnait la quantité du liquide vaporisé
par unité de temps quand le régime permanent &tait atteint .

Cette méthode rapide et reproductive est d'intérét plus général

(14) (15) (16)

consistaient 2 observer la baisse de nivesu du liquide dans une burette

que les mesures de vaporisation utilisées précédemment , et qui
graduée faisant partie du circuit parcouru par le liquide .

Si 1'on prend le cas du tétrachlorure de carbone en supposant
qu'il en circule un volume de 10 litres dans l'appareil , il est difficile gde
concevoir que le liguide garde une température fixe méme si le circuit est
calorifugé , car il est réchauffé par la pompe et il se refroidit dans la
colonne de vaporisation . Si la température varie seulement de 0,25 °C aux
environs de 20°C par exemple , il s'en suit une variation de volume de :

3

v

sptc = 3,22 em

V0,259 ~
Pour une précision de 1 pour cent il faudrait vaporiser cent fois plus de
liquide soit 322 cm3 de tétrachlorure de carbone oll une masse de 0,52 kg , ce
qui dans de telles conditions nécessite des expériences de vaporisation d'une
durée de plus d'une heure .

La chromatographie donne la composition du mélange gazeux &
l'instant de la mesure et ne nécessite pas 3 précision égale des durées de
vaporisation aussi longue : quinze & vintg minutes suffisent pour &tablir la
stabilité des températures et noter les différentes mesures .

Mais dans le cas présent il est intéressant de tirer profit
du fait que , dans la vaporisafion d'un liquide pur dans l'air , le mélange
gazeux & analyser ne contient qu'un seul constituant autre que l'air . C'est
la raison pour laguelle on a également employé une méthode d'analyse en phase
gazeuse simplifiée . On utilisait bien un chromatographe classique GIRDEL ,

2 ionisation de flamme mais la colonne de rétention était courcircuitée ; l'échan-
tillon gazeux aspiré et enwoyé directement dans 1l'ionisateur de flamme donnait

une réponse instantanée sur l'enregistreur sous forme d'une hauteur de palier
proportionnelle & la concentration en vapeur ; de plus l'aspiration de 1'&chan-
tillon étant continue ; cette méthode "directe" permet de suivre 1l'évolution

de la concentration dans le temps et d'apprécier le moment ol
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1'équilibre de transfert est atteint c'est~2-dire quand la hauteur du palier
sur l'enregistreur reste constante .
Les tracés relevés sur l'enregistreur se présentaient sous la

forme suivante :

hauteur de palier

h1 h2

¥
Zchelle des temps

Figure 6

A 1'8quilibre de transfert , les hauteurs de palier h, et h2

etc ... sont proportionnelles aux concentrations C1 et C_, des vapeurs de liquide

dans 1l'air . ;

La fig. 7 donne le principe de fonctionnement de l'analyseur :
la flamme de l'ionisateur &tait alimentée par le mélange air + hydrogéne ,
tandis que le gaz vecteur est l'air prélevé en méme temps que la vapeur . Un
restricteur permet de régler l'alimentation en gaz . Cette méthode de mesure
s'est révélée trés satisfaisante et le signal de la réponse de l'ionisateur
de flamme est trés stable .

L'étalonnage &tait effectué en injectant dans 1l'analyseur un
gaz de concentration connueépréparé comme indiqué ci—dessous), la réponse

donnée permettait de tracer les courbes : concentration en vapeur = £ (hauteur

I

de palier) .

Alr +vapeur ) J
H i
wligna
> G
Restricteur

liydrogene

Electromctre Tnregistreur
Ionisateur de flamme

Figure T
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L'ensemble d'étalonnage schimatis? dans la fip. 8 servait
£tablir de telles courbes . La méme rompe d'aspiration que celle utilisle

lors des mesures aspirait de 1l'air sec (3 travers une colonne dessichante )

14

b

barbotant dans le liquide chauffé » ftudier ; cet air se chargeait de 1la

vapeur du licuide puis passait dans un serpentin refroidi par du glyveol .
L'excds de vepeur entrairle se condensait au fond du serventin et de 1'air

saturl sortait de celui-ci I une tempirature t_ relevfe bien connue . La

w3

pression partielle de la vapeur dans 1'air satur? est en fait la pression de
vapeur du liquide 3 cette tempfrature . La simple mesure de t, permet done
de connaltre le concentration en vapeur de l'air

I1 &tait indispensable , vrour Sviter la condensation dans les

tuyaux de raccords (constituds de matfriaux inattaguables : verre-inox) , de

~

les chauffer sur toute leur longueur % 1l'aide de cordon chauffant et d'avoir

partout la méme section . !foyennant ces pricautions la reproductibilité des

-~
ce

= .

mesures talent agsur

Le priélcvement du gaz 7 analyser se faisait vers le haut de la

-,
-

zorne calmante supfrieure de manifre % prendre un gaz bien homogine .

Vanne 2 voies ts
Echantillon du X Echantillog G
haut de colonne N il g
. |
Vers

1'analyseur

Serpentins

V] Colonne
liquide &tudié desséchante
J
|

de verre "
et
<t
Ballon de
condensati;n\ \<
| -_-—-#\/GlyCOl froid
Figure 8

Un tuyau en acier instydable entourl d'une paine chauffante conduisait le pgaz
aspiré vers l'analyseur . Gréce " un robinet d'acier inoxydatle X trois voies
1l'analyseur recevait soit le gaz 1 esnalyser , soit le paz de concentration
connue , ce qui permettait d'utiliser la méme nompe d'aspiration de gaz et de
disposer d'une installation fixe ; en outre 1'ftalonnage pouvait se faire en

cours de mesures , il &tait donc possible de virifier * chacue instant les
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courbes d'étalonnage donc de s'affranchir des déviations .

Il est commode quand on trace les courbes d'étalonnage de
porter en ordonnée ce que par analogie avec un air humide , nous convenons
d'appeller "l'humidité" J0 , définie par le rapport de la masse de vapeur
du liquide contenue dans un certain volume , 2 la masse d'air sec se trouvant
dans le méme vclume . Si P, est la pression partielle de la vapeur (soit la

pression de vapeur du liquide 3 ts) nous avons :

% = (-——)—-PA ) (1.2)
P=py My : )

Les courbes d'étalonnages donnant )Jg en fonction de la hauteur
de palier sont reproduites & la fig. 9 .

0,30
(¥
-
-~
(%)
A
W
e
ort
3
ot
¢ Chlorobenzéne é
/' O Tétrachlorure de carbone

)

0,10 @ Benzine 0,25 ]
44” ' e Méthanol
/ % Trichloréthyléne

g Heptane
& Acétate n butyle

4 Butanol -
v -

50 100 150
Figure 9 : Hauteur de palier mm
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Si cette méthode d'analyse est simple et rapide , elle n'est cependant plus
applicable au cas d'un mélange de plusieurs gaz . Or notre étude n'était qu'un
préliminaire devent &tre complété par des mesures relatives 3 la vaporisation
de mélanges liquides et 3 1'absorption de mélanges gazeux . I1 est indispensable
alors de se placer dans les conditions habituelles de la chromatographie (c'est
& dire d'envoyer le gaz sur une colonne de rétention aveat le passage dans le
détecteur) pour obtenir une séparation sous forme de pics distincts pour

chaque composé . On pourra obtenir les concentrations des composés du mélange
gazeux par la méthode classique de 1'étalon interne .

Cette méthode a été exploitée pour les mélanges binaires
air-vapeur de benzéne , air-tétrachlorure de carbone , & l'aide d'un chromato-
graphe PERKIN-ELMER F 11 & détecteur catharométrique ; le gaz vecteur &tait
de 1'hélium et 1l'injection du mélange gazeux se faisait par une vanne & gaz .
I1 était particulidrement commode dans ces conditions d'utiliser l'air comme
étalon interne ; les courbes d'étalonnage donnant les concentretions (sous
forme d'humidite% ) en vapeurs orgeniques en fonction du rapport des surfaces

de pics sont reproduites & la figure 10 .

R

L 0,2

Tétrachlorure de C

Surface Vapeur

Surface Air

A L - i

Figure 10

Cette méthode plus générale nécessite cependant un intégrateur numérigque
car son absence rend l'estimation des surfaces des pics assez pénible et

imprécise .
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- Conduite d'une expérience .

On fixe tout d'abord le débit gazeux voulu G & l'aide de 1la
régulation automatique et on attend que la température de l'air se stabilise .
Le liquide est ensuite mis en circulation 2 d8bit L constant ; les températures
des deux fluides évoluent jusqu'a un &quilibre d&fini par les conditions opéra-
toires puis restent constantes au bout d'un intervalle de temps qui &tait
environ trente minutes . On effectue ensuite les relevés des températures du
liquide et de l'air et 1'on détermine I 1l'aide de l'analyseur chromatographique
la concentration du mélange gazeux obtenu en sortie de colonne . On explore
ainsi une gamme compléte de débits d'air . Aprés une série de mesures quelques
points de la courbe d'étalonnage sont vérifiés de maniére 3 s'affranchir de

. . . ¢ . 3 . N 2 3 1 -
toute déviation possible,ls précision des dosages ainsi rfalisés &talt de llor

dre de 43%.
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CHAPITRETII

VAPORISATION D'UN LIQUIDE N'OPPOSANT PAS DE RESISTANCE AU TRANSFERT DE CHALEUR

( 1)( 16)

Dans les &tudes relatives & la colonne de vaporisation
on consid€re que , par suite de son écoulement sous forme de film , la tempé-
rature du liquide est uniforme dans toute section droite . Ceci revient 3
admettre qu'il ne présente pas de résistance au transfert de chaleur , hypothése
justifiée , au moins en partie , par l'effet de mixage produit par les rides et
qul explique aussi pourquoi la résistance du liquide au transfert de matiére
peut 8tre considérée comme négligeable dans 1'mbsorption gazeuse et la
rectification ( 17). _

I1 s'ensuit que le coefficient de transfert de chaleur utilisé
est un coefficient global , il en est de méme pour le transfert de matiére
puisqu'il s'agit ici d'une simple vaporisation et que le liquide a donc une

composition fixe .

II 1) Calcul des coefficients de transfert .

II 11) Equations de base .

~ Quand le transfert de masse est faible on utilise comme il &
€té dit plus haut , le coefficient de transfert kg défini par la relation
suivante et qui représente un bilan de matifére dans un £l1ément de colonne de

*)

hauteur dz :

Gax _ Gdp _ -
T M s kg(Pi p) adz (11 1)

Dans cette €quation , a représente la surface de contact entre phases par
unité de hauteur , x est la fraction molaire dans l'sir du corps vaporis@ ,
p et p; sont les pressions partielles de la vapeur dans l'air au coeur du
courant gazeux et & 1l'interface , M est la masse molaire du mélange gazeux .
kg est exprimé en : moles/temps x surface xpression , généralement en

moles/hr x m2 x atm ; ce coefficient est relié aux coefficients kx défini plus

(%) L'indice A relatif au liquide a 5té supprimé pour simplifier 1'Scriture .
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haut par las relation kx = kg PBM , ol PEM représentg la moyenne logarithmique
entre la pression de lfair dans le film gazeux et la masse du gaz . Dans
1'équation (II 1) Poy est incorporé au coefficient kg parce qu'il varie peu
dans les faibles transferts de masse . Dans le cas contraire on &crit 1'équa-
tion connuede GILLILLAND (1h) :

N A (IT 2a)

oll kg est exprimé en mole/hr.m2 . L'intégration de cette #quation entre les

extrémités (1) et (2) de la colonne de hauteur Z conduit & 1l'expression :

GP Py
Kk = =i e (11 2v)
24 aZPM P.=p
P, i

1l'intégrale //%Qgs représente le nombre "d'unité de transfert” NUT , corres-
Jr
G P

pondant & la colonne utilisée , tandis que le terme T _gﬂ / kg représente la

hauteur de 1'unité de transfert BUT ; nous avons en effet :
Z = NUT x HUT

Dans le cas présent Py est connu puisqu'on suppose que la température de

l'interface ti est &galement celle du liquide t. ; P; est donc la pression

1

de vapeur du liquide & température t. et 1l'équation (II 2b) donne un coeffi-
cient global Kg . \

L'intégrale NUT peut &tre calculée dans le cas ou Py reste

1

constant ou varie linfairement avec ls hauteur ; on obtilent alors

P (p;-p)
. G BM 1 1
K = at " G50, (1x 3)
. (p;-p), . .
si (Ap) , T ((pi—p)1 - (pi—p)2) / 1n CR=IN représente la moyenne logari

thmique entre les gradients de pression Aux 3eux extrémités 1'équation (II 3)

stéerit :

. (sp;=tp,) G Py
g aZ M P (Ap)ml

le terme (Ap1° Ap2) G/MP représente le débit molaire w de liquide vaporisé

dans la colonne ; on obtient finalement :
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_ ¥ ;BM
e T a7 o, (e

La megure de w perﬁet de calculer le coefficient Kg 3 partir de la moyenne

logarithmique (Ap)ml . Bependant l'emploi de la formule précédente est assu-
jetti aux conditions citées plus haut pour résoudre 1l'intégrale NUT ; dans la
majorité des cas , ces hypothdses n'étant pas vérifiées , Kg ne représenters

qu'une approximation du coefficient kg défini par 1'équation (II 2b) .

- L'équation du transfert de masse peut également s'@crire en utilisant ,
comme force de transfert , des gradients de fractions massiques w {voir
annexe I) ; suivant 1'€quation(II 1)on a pour un élément de colonne de

hauteur dz :

adz (11 5)

W représexce le débit massique de liquide vaporisé , le coefficient K ainsi
défini est exprimé en kg/hr.m2 .
Par analogie avec les calculs effectués en psychrométrie on a souvent 1'habi-
tude de prendre comme variable , non la fraction massique w , mais l'humidité
g@ de 1'air , c'est-3-dire le rapport de la masse de vapeur contenue dans un

kilogramme d'air sec . On a les relations :

-{){,= = w = 1—% (11 6)

En substituant w dans 1'€quation (II 5) , il vient 1'équation de transfert de
b 'Qéi"'%g
= > = K!
dw = Gd Kg Ty adz (11 7)

Le coefficient de transfert de masse Ké (kg/hr.mz) ainsi défini est analogue

(18 )

masse :

aux coefficients de transferts utilisés dans les &tudes psychrométriques
(19) . L'avantage d'introduire des forces de transfert définies 2 partir des
fractions massiques et des humidités , est qu'elles peuvent varier dans de
plus grandes proportions que lorsqu'on utilise les pressions partielles , et
notamment pour les grands transferts de masse . Le terme (1 + (U) a dans de
tels cas un poids important ; il est négligeable au contraire quand est

faible 1'équation (II T7) se rfduit alors I :

ca ) %1 ( %i" Wy ea: (11 8)
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~ Danr e méne Elémant de hauteur dz , 1'équation du transfert
de chaleur s'écrit en introduisant le coefficient global de transfert de

chaleur dans le film gazeux ., Hg {kcal/hr x n° x °c)
Ge dt_ + Ge d'¥odt =Ha (t, - ¢ dz II
pg g v Lo g g ( 1 g) (11 9)

Le premier membre de cette expression représente le débit de chaleur perdue
par l'air plus 1'humidité qu'il contient . cpg et cpv &étant respectivement
les chaleurs spécifiques de l'air et de la vapeur du liquide ; la quantité
e +e¢ dfp = ¢
Pg bV PH
encore sa chaleur humide .

représente la capacité calorifique de l'air humide , ol

L'équation du bilan thermiocue (mxact & 5% )} pour le cas d'une expérience de
vaporisation adiabatique (pertes de chaleur & 1l'extérieur nulles) permet

d'écrire :

Le, &ty = Ge dt_+ cra’l | (1T 10)

fquation dans laquelle A représente la chaleur de vaporisation massique du

liquide & température t. . Nous cbtenons en d8finitive le systéme (:? 1)

|
d'équations différentielles  rfsoudre pour calculer les coefficients de

transfert X' et H .
g g %7 %
( G dgﬁ K'a ( *“T‘;ﬁv* dz
:f Gc =Ha{t,~t dz
1 J g { 17 Y )
|
i

Le pl dtl

chE &tg + G)\d%

.-
Dans une colonns 3 garnissage le facteur a n'est pss connu , car la surface de
contact dépend d'une maniére complexe de la mouillabilité du liquide et des
propriétés physiques des fluides en présence . C'est pourquoi l'on calcule et
utilise les produits Kga s Kéa s Hga plus commodes i déterminer ; dans le cas
de la colonne I film liquide a est cependant assez bien connu et en principe
égal & md si 1l'on néglige 1l'épaisseur du film liquide et les modifications de

1'aire interfaciale créée par les rides et les ondes de pesanteur .

II 12) Résolution par intégration numérique .

Dans le systéme différentiel ( tf1) 1'équation du bilan thermique
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est en feit une &guation implicite car elle donne tl si par exemple 5%? et
t _ sont connus . On peut écrire cette &quation entre une extrémité de la
colonne , par exemple le bas de la colonne ol les conditions expérimentales
sont (K:i . tg . tl)1 , et un point quelconque (5??,, tg . tl) d'altitude

z , soit

_ S W _F
ty =t *m x(vZ i)«~c (Ix 1)

17 % o o (Bg ™ tgq)

L'équation (I 2) dens laquelle sera la pression de vapeur du liquide vapo-—

Py

risé 2 température t, indique queé%;l'humidité de saturation i l'interface ,

1

sera de méme que t. fonction de tg et (77 . En conséquence le systeme (1§ 1)

1
se réduit I un systéme de deux &quations différentielles ol les inconnues
suxiljaires sont tg eté%g. Fn divisant membre & membre les deux premicres
équations de &<€ 1) ; on obtient 1l'équation différentielle de premier ordre

dans laquelle la variable indépendante n'est plus z , maisgé

dt H (t,=-t )(1+o’f) R (t,-t )(14%)
ﬁ*;ﬂ“&i?ﬁ‘g“?g“=‘&w (11 12)
L ac . - [od . - o
g DpH i pH i

Le rapport Rg = Hga/Kéa est constant pour une expérience donnée car Hga et
Kéa sont eux-mémes constants ; Rg n'est autre que le rapport psychrométrique
caractéristique du couple liquide-air &tudié .

Résoudre le systéinme (3? 1) revient donc 3 intégrer 1'équation
différentie’le (II 12) afin de calciler les coefficients de transfert de cha-
leur et de masse ainsi que leur rapport R en respectant les contrazintes
suivantes : 1) - (%’ s tg , t1)1 et { 5 , tg . tl)2
aux deux extrémités 2) - fquations implicites (II.11) et (I.2) .

conditions expérimentales

- L'intégration ne pouvant se faire que lorsque Rg est connu ,
on donne 2 celui~ci une premiére valeur approchée de départ ; le calcul 4'in-
tégration entrepris I partir d'une extrémité donnera & l'autre extrémité des
valeurs de (Fé?, tg s tl) qu'il conviendre de comparer aux valeurs expérimen-—
tales . S5'il y a colncidence la valeur Rg de départ est bonne , et cette
solution est unique car il n'existe , pour une expérience donnée , qu'une
seule valeur possible pour les coefficients Hga et Kéa . Dans le cas contraire
les comparaisons des valeurs calculfes et expérimentales déterminent des
corrections sur la valeur R8 de départ ; le calcul est alors relancé jusqu's
coincidence satisfaisante des températures . On détermine ainsi la valeur
optimale de Rg .

- L'équation différentielle (II 12) du tyve dtg/d%’ = f (;‘/‘Z,tg)



31

est intégrée numériquement par la méthode de RUNGE-KUTTA . Cette méthode calcule
successivement les t 3 correspondant 2 des ° s également espacés par un incre-
ment A }@- ( @ﬂ ) ) / ¥ si la colonne est divisée en M parties , la solution

est donnfe par les equatlons suivantes :

_ 1
tgj+1-tgj+g(k1+2k2+2k3+kh)

k, = At ( 3@5

¥4 X,
k, = 858 (Y, + 8% > tgs * 5

- Y4 ky
%-A%f<gg5+_§-,t.+§-)

&J

kh=AEf£f(7gj +A{7‘E,tgj + X5)

A chaque pas j , les valeurs calculées tgj et ;Ei sont injectfes dans 1'équa-
~tion (II 11) de maniére i calculer tl ; puis la valeur éﬁi. correspondante .
La distribution des températures et des humidités étant connue s les coeffi-

cients de transfert de masse et de chaleur seront donnés en résolvant par la

méthode de SIMPSON les intégrales :

&>
Kig = & T AGE.A
& Z "7% y i" >

(11 13)
t
Ge g2 dat
Ha = —2E —E
g Z " tl-t
g1 €

Compte tenu de la relation (I.2) entre # et P » le coefficient Kga est donné
par l'intégrale :

2 [ Po

P
G A dp
Ka=z (=) (11 1%)
gz M o (pi“p)(l’--p)3
1

On vérifie notamment que le rapport Hga / Kéa est bien égal & Rg trouvé par
optimalisation .
Les programmes de calcul furent mis au point pour &tre utilisés
successivement sur les ordinateurs M 4O et CII 10070 du laboratoire de calcul

de 1'Université des Sciences et Techniques de LILLE .
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- Remarque

Les pertes de chaleur vers l'extérieur n'étaient pas tout 3
fait négligeables et les expériences de vaporisation n'étaient donc pas
rigoureuéement adiabatiques . Un coefficient de perte de chaleur US pour la
surface S a &té déterminé en observant entre les extrémités de la colonne
la chute de température d'air chauffé (Us = 0,67 kcal/hr.°C) . L'équation du
bilan thermique s'écrit alors

Ledt) = Ge_ydt + aa® + va (t, = te ) (1T 15)

oll Ua = US/Z représente le coefficient de perte de chaleur vers l'extérieur
par unité de hauteur - te représente la température ambiante extérieure .
L'équation (II 15) a ét€ utilisée de préférence & 1'équation (II 11) lors de

1l'intégration numérique dont l'ordinogramme est donné ci-contre .

II 2) Résultats expérimentaux du transfert de masse .
II 21) Régimes de Vaporisation .

L'ensemble des mesures représentant 104 expériences figure
dans les tableaux (II 1 & II 8) , dont un premier examen montre qu'elles
peuvent &tre classées en trois groupes selon qu'il y ait refroidissement ,
réchauffement ou vaporisation isotherme du liquide . Pour chacun de ces cas ,
les figures 12 représentent , dans une section droite , en un point de la
colonne , les profils des températures et des humidités ; la chaleur sensible

qui est la chaleur effectivement apportée par l'air & l'interface est notée

q

2 et a, représente la chaleur nécessaire i la vaporisation .

qg-qk qg 93

Fig.12 ¢ Vaporisation

Fig.12 a Refroidissement Fig.12 b Réchauffement

de liguide de liquide isotherme




Ty | Th 'Tlg To| © L W Re, | Re (&) 4 R, K, H, R, | By k, h, hy
oc | °c | °c | °c |ke/br|ke/hr |ke/hr k§7hr' Ha kg, keal | %% | ™% | kg | keal | keal
me.atm Kéa hr.mz.atm hr.m2.°C kéa kéa hr.me.atm hr.m2.°C hr‘m2.°
9,8/ 43,91 13,623,2 | 15,7 |65,2 |2,908 | 8hT2 548 | 318,5 | 0,416 |332,7 23,5 0,411 | 83,5| 332,0 23,2 4720
9,1 44,9 14,2123,6 | 15,7 (uk,T |2,760 | 8hi2 374 | 297,7 |0,419 |320,1 22,9 0,428 | 81,0] 320,9 23,3 L1418
10,8{ 46,2 14,3{23,9 | 12,2 |65,2 {2,430 | 6593 554 |1 259,7 |0,419 {269,5 19,1 0,406 | 82,2| 268,5 18,5 3748
10,2/ 46,9 14,6 24,0 { 12,2 (k4,7 12,316 | 6593 | 379 |245,0 {0,429 [259,3 18,9 0,423 | 719,7| 258,7 18,6 3501
9,01 47,81 15,5 24,0 } 12,2 [14,1 |1,900 | 6L6T 120 | 185,3 |0,482 |222,4 18,3 0,478 | 72,5} 222,3 18,2 2764
12,5{43,01 14,821,5 | 5,4 |65,2 {1,350 | 3008 563 | 147,7 10,398 |150,2 10,0 0,390 | 78,2} 150,2 9,8 196k
12,0{43,9 15,2{21,8 | 5,4 jub,7 {1,300 | 2988 386 | 139,7 |0,410 |143,1 9,8 0,406 | 75,81 143,2 9,7 1816
10,3| 44,6 | 16,3121, | 5,4 [14,1 {1,120 | 2943 121 | 113,6 |0o,k462 |127,2 10,0 0,459 | 68,91 128,3 9,9 4485
9,6{41,21 14,9 [23,6 |20,0 |65,2 {3,480 10770 551 | 361,5 [0,k19 [381,k4 27,9 0,416 | 84,81 382,0 27,0 3497
8,6/38,0| 15,0 21,8 |20,0 |[4k,T {3,207 | 10754 374 |355,5 |0,439 |365,0 27,4 0,533 82,21 366,5 27,0 5131
}

Tableau (II 1) - Vaporisation du Tétrachlorure de

Carbone

ne



T, T T G L W R
11 | T 12 | T2 e, |Fey (Kg)ml Rg Kg Hy Rg Ry k, B, hy
°c| °c | °c | °c|kg/br|kg/hr |kg/hr kg/hr, | Hoe kg kcal ht | ME | kcal keal
? t 1 4
me .atm Kga hr.n®.ath hr.o°.°d kga kga hr.m”. et hr.me. °C| hr.m2. °C

15,2/ 44,51 15,5/25,0 | 16,6 {4k,9 | 1,00 | 9383 {841 | 236,3 [0,k34 | 246,T 29,1 0,434 | 1164 | 240,3 29,1 s.s
15,4 45,71 15,6|26,3 | 18,6 (21,6 | 0,93 | 9337 |[k09 | 209,5 |O,434 | 217,5 26,3 0,434 | 959 |216,3 26,3 "
15,5/ 45,6 | 16,3]26,6 | 18,6 {15,7 | 0,90 | 9332 |[302 | 197,2 {0,434 | 207,0 25,0 0,434 | 798 | 206,0 25,0 n
16,01 46,6 | 16,2{26,4 | 14,9 21,6 | 0,76 | TuB6 LT | 166,k [O,b56 | 171,k 21,8 o,4k9 | 877 | 171,0 21,4 n
15,9| 47,8 | 16,0{26,3 | 14,9 [Lk,9 | 0,81 | TL4o6 |86k | 182,4 {O,bl47 | 185,2 23,1 0,446 | 1339 | 184,6 23,0 "
15,7] 45,5 | 16,4]26,1 14,9 {15,7 | 0,74 | 7WB1 |303 | 161,7 |O,k51 | 168,5 21,9 o,khg | 729 | 168,6 21,1 "

15,9{ 46,9 | 15,8{25,0 | 10,1 {Lb,9 | 0,57 | 5090 |858 | 131,8 | 0,477 | 133,k 17,7 0,475 | 1144 | 133,3 17,6 "
16,0 47,5 | 16,0{25,5 | 10,1 |21,6 | 0,54 | 5080 |15 | 121,7 {0,465 | 124,3 16,1 0,475 | 750 | 124,3 16,4 "
16,0/ 48,01 16,1{25,8 | 10,1 {15,7 | 0,53 | 5075 [302 | 118,7 | 0,461 | 122,h4 15,7 o,k76 | 624 | 122,2 16,2 n
16,5{ 46,2 | 16,1|24,4 1 7,2 {4k,9 | O,43 | 3642 {873 98,5 | 0,491 99,4 13,6 0,490 | 1000 99,3 13,8 n
16,6/ 46,2 1 16,0{24,6 | 7,2 |21,6 | 0,40 | 3635 |L20 91,0 | 0,517 92,6 13,3 0,500 | 654 92,5 12,9 "

Tableau (II.2) - Vaporisation de 1l'Heptane .
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14 Ts1 T1o T62 G L W Reg Re, (Kg)ml Rg Kg Hg Rg R kg hg hy
oc | °c| °c | °c ke/nr | ke/hr|ke/nr T kg keal | Pg® | ME | keal keal
mz,atm Ké hr.m2.atm hr.m2.°C kéa kéa hr.me.atm hr.m2.°C hr.m ¢
120,31 47.9| 18,4{30,4 | 19,6 | 61,3 |0,383 | 9620 6981 305,9 | 0,318 | 306,9 2L .8 0,336 17,2 | 306,9 26,2 1342
21,3 | 49,1] 18,4{31,5 | 19,6 | kb,0 {0,372 | 9566 506 | 283,1 | 0,337 | 283,1 24,3 0,348 18,4 | 283,k 25,0 1324
23,3 49,6} 18,6|32,4 19,6 | 27,3 {0,367 | 9571 3221 278,5 | 0,358 | 27G,1 25,1 0,366 20,31275,9 25,7 1kaoh
23,6 51,4} 18,8)33,0{ 17,0 | 27,3 {0,343 | 8281 324 | 244,110,369 | 2k2,k 22,7 0,373 20,5 |2k2,5 22,9 1261
21,51 51,5| 18,5{32,2 | 17,0 | bk,0 {0,326 | 8276 508 | 26,9 | 0,350 | 247,6 22,0 0,354 18,6 | 247,5 22,3 1170
20,6 | 51,4| 18,5131,6 1 17,0 | 61,3 }0,331 | 8321 701 | 260,5 | 0,332 | 261,1 22,0 0,342 17,4 |261,1 22,7 1155
20,2 | 51,6} 18,4{31,0 | 12,9 | 61,3 {0,251 | 6339 696 | 200,1 | 0,348 | 201,1 17,8 0,354 17,8 |201,1 18,1 910
21,1 | 52,4} 18,6(31,7 | 12,9 | 44,0 {0,250 | 6305 508 191,3 | 0,360 192,0 17,6 0,367 19,0 |191,9 17,9 927
22,9152,7| 18,7132,7 | 12,9 ] 27,3 {0,259 | 6308 321} 188,8 | 0,375 | 188,2 17,9 0,386 20,9 | 188,5 18,5 1000
19,4 | 49,8 18,0128,4 | 8,6 | 61,3 |0,176 | hL23k 6871 150,6 {0,373 | 151,3 14,4 0,372} 18,3 |151,3 14,3 704
20,0 150,51 18,2]29,0 | 8,6 | k4,0 |0,172 | k211 Lot | 141,710,375 | 142,0 13,6 0,386 19,6 {142,0 14,0 708
21,0150,8] 18,2|29,6 | 8,6 | 27,3 |0,173 | ka1 312} 137,7 | 0,375 | 138,1 13,2 o,k06 | 21,6 | 138,3 14,2 757
23,4 | 51,2} 18,4|30,4 | 8,6 | 16,0 {0,181 | k212 195 | 133,8 {0,420 | 133,1 14,2 0,428 { 23,9 |132,5 14,7 808

Tableau (II.5) - Vaporisation du

Chlorobenzéne .
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T4 Tg1 T, TSE G L W Reg Re, (Kg)ml Rg Kg Hg Rg R, kg hg hy
°c | °c | °C| °C ke/hr [kg/hr | kg/hr e kg keal heo | By kg keal keal
me,abm Kéa hr.mz.atm hr.m2.°C kéa kéa hr.me.at “hr.m®.°C hr.m2.°
23,4 | 38,5 23,4/26,7 | 13,5| 66,4 | 0,367 | 6T4O | 87T | 220,7/0,385 | 221,3 20,5 10,369 | 5700 | 221,1 19,7 5.8
23,7 | 38,71 23,8|29,1 { 13,5 | 49,0 | 0,357 { 6737 | 651 | 206,4{0,393 | 207,3 19,6 0,380 | 4300 | 207,2 19,0 "
2h,h | 40,5 | 24,4{30,2 { 13,5 | 24,7 | 0,358 | 6719 | 331 | 196,5/0,k05 | 198,0 19,3 |0,408 | 2280 | 198,0 19,5 "
25,2 | 39,4 | 25,4/29,8 | 9,3|66,4 |0,302| 4630 | 902 | 167,5/0,358 | 167,8 14,5 10,358 | 5040 | 167,8 14,5 "
25,8 | 40,5 | 25,8{30,4 | 9,3 |43,0 {0,302 | k618 | 669 | 162,6/0,378 | 163,2 14,8 0,370 | 3800 | 163,0 14,5 "
25,7 41,9 ]26,1|31,0 | 9,3 |24,7 {0,276 | 4600 | 340 | 142,2/0,408 | 143,k 14,1 10,397 | 2000 | 143,0 13,7 "
25,6 | 42,0 25,9131,0 | 9,3 |16,0 {0,265 | U597 | 219 | 13L4,8]0,425 | 136,3 13,9 {0,415 | 1350 | 136,1 13,6 "
25,2 | 41,1 |25,4130,4 | 9,3 8,8 {0,252 | 4593 | 120 | 131,0{0,kk2 | 133,7 14,2 (0,4l TTT | 133,54 14,2 "
23,9 36,9 | 24,0{29,3 | 16,4 | 66,4 |o,k72 | 819k | 885 | 272,9/0,371 | 273,8 24,8 0,374 | 6008 | 273,8 25,0 "
24,7 1%0,8 | 24,9|30,6 | 16,4 [ 49,0 |O,k70 | B1T1 | 660 | 254,5]0,376 | 255,08 23,5 10,386 | 4600 | 255,6 2k ,1 "
2h 6 | 40,7 | 24,8{30,7 |16, | 24,7 jO,k26 | 8161 } 333 | 225,210,398 | 227,2 22,1 (0,hth } 2Lk30 |} 226,9 25,0 "
26,0 | 42,8 | 26,2|32,4 {16,4 | 16,0 |0,kk9 | 8123 | 220 | 217,4|0,k15 | 221,1 22,4 |o,433 | 1630 {220,9 23,3 "
26,2 | 35,4 | 26,6{28,2 | 4,2 |66,k {0,159 | 2119 | 915 85,010,322 85,1 6,7 10,338 | 3900 85,1 7,0 "
Tableau (II.6) - Vaporisation de 1'Acétate (e n Butyle

Lo
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T, T81 T ng G L W Reg Re (xg)ml Rg Kg Hg Rg R kg hg h,

°c °c °c| °C kg/hr | kg/hr|kg/hr kg/hr B8 kg kcal b8 hya kg kecal kcal _ |

mg.atm 'Kéa hr.mz;atm nr;m?.°C ké kéa hr.mz.atm hr.m2:°CWhr.m2.‘3‘

14,7 41,8 | 24,3|25,5 | 16,8 | 53,7 | 1,34 | 8628 | 825 98,1] 0,375 | 105,2 30,8 0,371{ 1170| 105,2 30,5 S.S
13,0] 43,7 | 2k,0/26,5 | 16,8 | k2,7 | 1,23 ] 8555 | 6Lk 92,110,328 | 100,7 26,1 0,359} 1130} 100,7 28,6 "

8,8| 43,7 | 24,0{25,8 | 16,8 | 24,4 | 1,02} 8502 | 357 | 79,4 0,305| 94,3 23,3 | 0,330 1030| 94,3 25,9 "

6,2/ 43,7 | 23,8{24,6 | 16,8 | 16,8 | 0,86| 8486 | 2k2 69,21 0,314 89,2 23,1 0,312 970 89,2 22,9 "
15,6] 41,3 { 2L,4)26,3 | 13,5 1 53,7 | 1,13| 6921 | 829 81,71 0,329 86,3 22,0 0,359 960 86,3 24,0 "
14,4 k2,2 | 24,1(26,5 ] 13,5 | b2,7 | 1,03] 6879 | 655 75,6 | 0,331 80,9 21,0 0,347 924 80,8 22,0 n
10,2{ b2,k { 2b,2125,6 | 13,5 | 2k, 4 | 0,88 | 6841 | 363 67,31 0,311 77,3 19,3 0,319 8L4 17,2 19,8 "

7,21 42,5 | 24,0{2k,6 | 13,5 | 16,8 | 0,Tk| 6825 | 2k2 58,5 0,312 72,5 18,5 0,301 796 72,5 17,8 "
17,71 39,6 | 2k,3|26,0| 9,2{53,7( 0,63 Uur2k | 839 59,1 0,336 61,0 15,7 0,339 681 60,9 15,8 "
16,41 40,5 [ 24,2/26,2 ] 9,2 | 42,7 | 0,79| 4714 | 660 57,8 0,311 €0,3 14,6 0,327 656 60,2 15,2 "
12,5/ 40,6 | 24,3{25,5| 9,2 {24,k | 0,69| k4690 | 369 52,4} 0,290 57,5 13,2 0,301 600 ST,k 13,7 "

9,3/ 40,5 | 24,0{24,4 | 9,21 16,8 | 0,60| L68O |26 48,1 0,282 55,9 12,7 0,284 565 55,9 12,8 "
19,3{35,8 {2k,b{25,0| 6,0|53,7| 0,63( 31k | 853 45,6 0,300 L6,k 10,5 0,318 468 L6,k 11,1 n
18,3/36,5 | 2b,6|25,2| 6,0| k2,7 | 0,60| 3128 | 672 L3,k 0,296 LY )5 10,0 0,307 451 ky,s 10,4 "
15,2{36,8 | 24,4|24,8 | 6,0} 24,4 | 0,54| 3112 | 375 40,3| 0,270 42,5 8,9 0,282 412 42,5 9,3 n
11,6(36,3 | 24,0{23,6 | 6,0} 16,8 | 0,k8| 3107 | 252 38,7| 0,2k k2,7 8,2 0,267 388 42,8 9,0 "

7
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Tableau (II.T) - Vaporisation de Méthanol .
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Dans le cas de 1'Acetate de n~Butyle la vaporisation du
liquide s'effectue & température constante du liquide ; la chaleur sensible
est aloré exactement égale 3 la chaleur latente de vaporisation .

Les données expérimentales , ainsi qu'une premiére valeur de
Rg sont injectfes dans le programme intégrant numériquement 1'équation diffé-
rentielle (II 12) . Au départ Rg sera par exemple la valeur donnée par la

. oy Sc 2/3 .

théorie psychrométrique , RB = CPH ( Sl (voir annexe I1 ) ; pour chacun
des liquides &tudiés cette valeur est trés proche de 0,5 . Les tableaux II 1
& ITI 8 rassemblent les coefficients de transfert globaux Kg et Hg calculés par
intégration , ainsi que les coefficients <Kg)ml calculés & partir de la moyenne

logarithmique .
II 22) Coefficients de transfert de matidre .
- En refroidissement de liquide (trichloréthyléne , benzéne ,
etc...) , une partie de la chaleur nécessaire & la vaporisation est fournie
par le liquide . Suivant les condiitons expérimentales (débits , températures) ,
1'4volution des températures du liguide peut &tre linéaire ou présenter 1l'aspect

d'une courbe comme 1'indique la figure 13 donnant les profils des températures

et humidités le long de la colonne .

/
OcqA ;g
35| 0,06

25r.0,014 %
s
t
15 . 0,02 /

i,
0 0,5 1
Figure 13 ., Distance en m & partir du bas de colonne

Les conditions expérimentales ne justifient pas la méthode de détermination

des coefficients de transfert 2 partir de la moyenne logarithmique ; les



L3

coefficients K calculés sont donc différents des coefficients globaux

(K‘g)ml (tableaux II 1 & II 8) . Dans tous les cas de refroidissement de liquide
Kg est supérieur 3 (Kg)ml . L'3cart peut atteindre 10 % en moyenne pour le
méthanol , il est de 6 & T % pour le trichloréthyléne , le benzéne (voir
tableaux II 1 & II 8) .

~ En réchauffement de liquide (chlorobenzéne , butanol) ,
1'évolution des températures du liquide s'effectue en sens inverse et présente

un aspect identique 3 celui indiqué figure 14 .

1015 L‘ [ ’

Figure 14 . Distance en m i partir du bas de colonne
Les coefficients K calculés sont ici inférieurs & (Kg)ml ;
les écarts sont d'environ 5 % en moyenne pour le butanol et de 1 % pour le

chlorobenzéne , (voir tebleaux II 1 3 II 8) .

~ Les cas particuliers de l'acétate de n butyle et de
1'heptane pour lesquels la plupart des expériences de vaporisation laissent la

température t. du liquide constante est représentée sur la figure 15 ; t

1 1l
étant constant le long de la colonne , le calcul des coefficients de transfert
de masse par la moyenne logarithmique est correcte et (Kg)ml doit , en principe ,
étre indentifiable aux Kg calculés . On observe effectivement des &carts entre

K et

. (Kg)ml % peine supérieurs & 0,6 % . Cette légére différence s'explique
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par le fait que bien que t11 = t12 s la courbe tl en fonction de l'altitude
peut ne pas €tre rigoureusement droite .

Les calculs asyant été faits en supposant que l'interface se
trouve 3 la méme température que le liquide , le calcul de la température

pas permet de vérifier qu'en tous points de la

27

humide ty effectué au pas

colonne on a bien ti = %

i

1T .
1 tH (annexe )

Tu

L0+ 0,03
354

| 0,02 t

14
301
25| 0,01 Y
g
207
i 1
0 _ 0,5 1 >
Figure 15 . Distance en m d partir du bas de colonne

- Les profils des températures précédemment indiqués , permettent
de déterminer les coefficients de transfert de masse en tous points de l'inter-~
face , tels Kx représentant le transfert par diffusion seule , ainsi que les
facteurs correctifs R, et O pour le transfert de masse ( voir annexe 71 ) .
Les termes 6, sont calculds précisément dans le cas des expériences (1) pour
le méthanol , (9) pour le tétrachlorure de carbone et représentant les
transferts de masse les plus importants ( quantités vaporisées 42 et 22,6
moles/hr) . Le tablesu (II 9) donne pour ces deux expériences , les valeurs des
concentrations & l'interface et au sein du gaz , ainsi que les valeurs de

Rn et GD en divers points de la colonne .
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] % |,
1w b ® v il RD R Xy D
Tétrachlorure de Carbone exp (9)
51,85 0 0,07k 0,98
53,81 7,21 0,067 0,99
57,34 14,41 0,052 0,99
65,3k 24,02 0,060 0,99
' Méthanel exp (1) |
66,08 0 0,094 0,96
75,09 15,6 0,086 0,97
87,05 31,2 0,082 0,97
108,77 52,0 0,086 0,97

Tableau II O . RD et GD

Ls correction maximale & apporter au coefficient de trensfert
de matiére local K est de 4 2 (0,96) pour 1l'expérience de vaporisation du
méthaenol indiquant que l'on ne peut guére parler de transfert de matiére
élevé pour l'ensemble des expériences ; tout au plus dans le cas du méthanol
1'importance du transfert commence-t~elle & modifier légérement le coefficient

de transfert Fy caleuld 4 partir de L'équation (S) .

Ky = K Phy

Ce cas excepté , et pour l'ensemble des expériences , les
variations des coefficients de transfert de masse imputables au transfert
lui-mé&me sont négligeables (GD pratigquement toujours égel % 1) ; il est donc
Justifié de considérer gue le coefficient Kg représentant le transfert de masse ,

d'une menilre plus courante gue le coffficient Kx ., est constant le
long de la colonne . Dans les tableaux II 1 i IT 8 les coefficients de transfert

sont donnés en terent compte des corrections dfies & 1'importance du transfert
lui-méme (&quation IIT).

II 23) Expression des risultats expfrimentaux . Nombres sans dimension .

Au lieu d'exprimer les coefficients de transfert de masse ou de
chaleur avec des uritfs oul nec sont pas toujours cohérentes (soit des kg/hr.
ma.atm , S0it des kv/hr.me) , 11 est plus aventageux de les incorporer ainsi
que les variables dgnt ils dépendent dans des grandeurs réduites sans dimension
noins nombreuses qui permettent de comparer directement les résultats issus de
sources dirférentes . Duns le cas ol 1'écoulemant liquide n'influence pas le

trancfert de masse , 1'inventaire des donnfes &tablit que Kg est pour le mcins
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fonction des c¢cing grandeurs ug . ug , pg ,‘;D, d qui sont respectivement la
vitesse de l'air , sa viscosité , S& masse volumique , le coefficient de
diffusivité de la vapeur du liquide dans 1'air , et le diamétre de la colonne .

On a donc :
Kg=f<ug,ug,pg,§25,d) (II 16)

L'analyse dimensionnelle (voir annexe 117) , conduit alors & la relation

correspondante entre les {6 - 3) grandeurs réduites :

NSh_lima?.('Reg , Se) (11 17)
P

Le nombre de SHERVOOD Nop = Kg dRT /o)) représente le transfert de masse dans
un gaz 3 température moyenne T ; le terme PBM/P est un terme correctif repré-
sentant 1l'influence retardatrice du gaz non diffusant (air) sur le transfert .
Le nombre de REYNOLDS Reg = ug d pg / ug , caractérise l'écoulement de 1l'air
dans la colonne , le nombre de SCHMIDT Sc = ug / pg&b est significatif des
vepeurs diffusantes en présence . Ces nombres sens dimension se calculent
pour les propriétés physiques moyennes de 1l'air entre les deux extrémités de
la cclonne .

Si 1l'on esseye de traduire les résultats des expériences rela-
tives & un seul 1iqnidé par une relation de la forme (II 17) il faut se

limiter & l'expression N /P =1 (Reg) car le nombre de SCHMIDT caracté-

ShPBM
ristique de la vapeur diffusante , est constant dans un tel cas . Or si l'on
représente les courbes correspondantes en coordonnées logarithmiques (figure
16) , on obtient des points qui se placent sur des droites paralllles ,
proches les unes des autres et cotées suivant les débits de liquide ; le
coefficient angulaire de ces droites varie entre 0,75 et 0,96 , sa moyenne
0,84 est trés proche de la valeur 0,83 trouvée par GILLILLAND (1)
courbes montrent bien qu'il convient de tenir compte d'autres facteurs

généralement négligés et en particulier des propriétés physiques du liquide

. Ces

pour représenter correctement les résultats expérimentaux .
De méme que pour la phase gazeuse , la vitesse ul » la masse

volumique 0y > la viscosité p, du liquide sont des variables qui caractérisent

1'écoulement du liquide sur li paroi de la colonne . La tension superficielle

c & 1l'interface du liquide~gaz et l'accélération de la pesanteur g ont un

rSle important sur le comportement de celui~ci en déterminant par exemple

la formation de rides . C'est ainsi que diverses &tudes (WHITAKER (20) s
LIGHTFOOT (21) s EMMERT-PIGFORD ( 17)) indiquent une variation de coefficient
de transfert K avec l'accroiss;ment du débit de liquide L ; il se créerait alors
simultanément une augmentation de l'aire interfaciale ainsi que des tour-

billons & proximité immédiate de l'interface et au sein du liquide .
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STIRBA (22) e montré que ces tourbillons existaient méme pour un écoulemsnt
laminaire du liquide . En tenant compte des propriétés physiques du ligquide ,
l'inventaire des données dont dépend maintenant Kg &tablit que :
Kg':f(uggugapg:da%sulspl,ul:oﬁg) (1118)
En conservant le systéme , vitesse , masse volumique , longueur comme systéme
de grandeurs primaires , le théoréme de VASCEY conduit 3 l'équation &quivalente

entre les 6 grandeurs réduites , (u , u , p ont les mémes dimensions pour

les deux fluides en présence) soit :

NoPpy = g95?3eg , Re, , Sc , We , Fr) (11 19)

P
Dans cette expression : Re, = u, m oy / u, est le nomhre de REYNOLDS caracté-
risant l'écoulement du liquide ; en réalité on utilise un nombre quatre fois
plus grand par anelogie avec un nombre de REYNOLDS défini pour un fluide
s'écoulant dans une conduite cylindrique , soit Rel =} Pi / My (rl = débit
massique per unité de périmétre mouillé) - We = u, /
de WEBER - Fr = u, / Vg;-est le nombre de FROUDE (il représente ici le

rapport de la vitesse de débit du liquide 3 la c8l8rité d'une onde de pesanteur).

/mp1 est le nombre

On est alors conduit 3 rechercher des expressions de type II 19
pour exprimer les résultats expérimentaux et plus généralement , si y , X, ,

Xo enee X désignent les variables réduites de corrélation possibles , on

2
recherche les formules telles que :

(11 20)

ou les coefficients a > @ sont 3 d€terminer . Si 1l'on dispose des

1 ’ LI BN a'k
résultats de n mesures différentes , la linfarisation des n relations (II 20)

se traduit par le systéme d'é@quations ci-dessous :

- - ~ - -
In Y, 1 1ln Xgq oeee in X1 1n
. . . (1T 21)
LN Jﬁ 1 1n Xpq see-- In Xy
Y =XA+E

Y étant le vecteur des logarithmes des observations , X la matrice des logari-

thmes des varisbles , A le vecteur des exposants et E le vecteur des écarts
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entre les valeurs celculfes y et les valeurs expérimentales y . Pour obtenir
A le vecteur des exposants , on résout le systéme Y = XA + E au moyen de la
méthode des moindres carris (voir annexe III) .

Certains auteurs dont STRUMILLO (ﬁS ) , KAFESJIAN

. et
GERHARD (23) expriment leurs résultats expérimentaux en n'utilisant que Reg
et Re, comme variables de corrélation négligeant ainsi les nombres de WEBER

et de FROUDE de la relation II 19 . Quelques uns de leurs résultats partiels
ainsi que les résultats expérimentaux exprimés de cette maniére et traités
par la méthode des moindres carrés sont portés dans le tableau II 10 . Il

apperait que les exposants de Re. sont du méme ordre de grandeur pour les

huit liquides étudiés (en moyenni 0,09 + 0,03) et sont plus faibles que dans
les expériences de STRUMILLO et de KAFESJIAN . Ces résultats s'expliquent
selon eux par 1l'influence négligée des rides interfaciales sur le transfert
de masse . Cependant leurs conditions opératoires , c'est-i-dire les mesures
de vaporisation par lecture d'une burette graduée et 1'insuffisance des &carts
de température entre les deux fluides , constituaient des sources d'erreurs

trés possibles pour le calcul des coefficients globaux .

NeyPrw - écart type o
-5

Chlorobenzine 0,023 Rego’ah Relo’°9 0,027
Butanol 0,009 Rego’96 Relo’” 0,016
Heptane 0,011 RegO,QO Relo’10 0,021
Trichloréthyldne 0,018 Rego’89 Relo’os 0,016
Méthanol 0,024 Reg0’79 Relo,os 0,026
Benzéne 0,036 RegO’Ts Relo’08 0,015
Acétate de n butyle 0,022 Rego’83 Re10’12 0,028
Tétrachlorure de 0,04k Rego’75 Relo’11 0,019

carbone
Tétrachlorure de
carbone (STRUMILLO) 0,0093 Rego’68 Relo’3h
Eau (KAFESJIAN) 0,0065 Rego’83 Relo’15

Tableau II 10 . Résultats expérimentaux NShPBM = f (Re , Rel)
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II 2k) Relations générales relatives au transfert de masse .

Les nombres sans dimension Rel s, We , Fr permettent de prendre

en compte 1l'influence de l'écoulement du liquide sur le transfert de masse .
Cependant la zone de transition laminaire-turbulent &tant comprise pour
1'écoulement du liquide dans 1'intervalle Rel = 1000~2000 (voir annexeIV ) ,
on observe tableaux IT 1 I IT & que toutes les expériences sont réalisées
pour le cas d'un film liquide laminaire . Or dans ce cas entre les nombres

Rel et Fr la relation Re1 = 12 Fr2 est valable (voir annexe IV ) , donc l'une

des variables considérfes , par exemple Fr , peut &tre €liminée dans 1'expres-
sion (II 19) qui se limitera pour chaque liquide 3 des relations entre les
varigbles sans dimension HShPBM/P . Reg . Rel , We , 8¢ . Le nombre de celles-—ci
est ainsi diminué ; il importe en effet d'exprimer les résultats expérimentaux
au moyen de formules aussi simples que possible mais donnant la meilleure
approximation pour le calcul des coefficients de transfert . Rel et We sont
calculés pour les propriétés physiques du liquide prises 3 sa température
moyenne (We varie dans 1'intervalle 0,30-1,77) ; la régression des résultats

-

par la méthode des moindres carrés conduit avec un écart type o = 0,093 , 2

la relation générale représentée en coordonnées logarithmiques figure 17 .

0,81 -0,1 0,58 0,3
Nsnﬁg&g = 0,098 Reg » Rey 9 5c0%? vel23% o = ©,093 (11 22)
“snfm - -0,19,.0,58,, 0,35 /'
==/ |Re Se”*? We ““
P 1 ‘, GILLILLAND
-
équgtion II 26 ﬂsnfgg Sco,hh
(Nth_»w) Re1‘°’273c°*59w}°”‘ 2 3
P/ mi

N
Chlorobenzéne
30 Benzéne

Trichloréthyléne

Méthanol

Heptane

Acétate n butyle

Butanol

, , o Tétrachlorure de Carb%gf -

Figure 17 10000 i Re8

“ee..8y est indiqué ci-dessous pour une

X 4 o A >

L!'erreur sur chaque exposant a 8
P o * 1

probehilité de 95 % correspondant 3 la valeur du test "t de STUDENT"
(t, 0,05 = 1978 pour v = 10k = 5 = 99 degrés de livertd) .
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o 2 o Ty
= 3 + O
k o o (X X)kk & * aktv,o.os
0 0,0268 0,098 * 0,053
1 00,0253 0,81 + 0,05
oy 0,0253 - 0,19 + 0,05
3 0,035k 0,58 + 0,07
L 0,0455 0,35 + 0,09
L'hypothése zfro sur 1'exposant de Re, n'est pas vérifiée car au
2
a
. . 2
niveau de confiance 95 % ; on observe que (1;—) >t v,0.05 ° Cependant 1'expo-
a 3.

3
sant nfgatif de Hel apparait en contradiction avec le fait observé précédem-

ment (figures 16) et indigquant que pour un méme nombre de REYNOLDS Reg s les
nombres de SHERWOOD sont proportionnels 3 Re, . Les facteurs de corrflation
Re1 et Ve n'expliquent donc pas correctementml'influence du liquide sur le

transfert de masse ; de plus il existe une certaine dispersion des points de

la figure 17 caractfrisée par un &cart type o = 0093 .

IT 2&1) . Influence de la vitesse relative et de 1'état de

surface du liquide .

~ La vitesse relative de 1'air par rapport au liquide , est

selon ¥arEssIan ¢ '6) | cmrmamp (23 ) | srrumvrizo (15 ) pertiellement respon-
sable des déviations observées sur les diverses relations employfes pour
expliciter les résultats expérimentaux du transfert de masse . Ils ont proposé
de substituer & Reg un nombre de REYNOLDS modifié R'eg basé sur cette vitesse
relative pour s'affranchir de l'influence du liquide et donc d'€liminer Rel .
Si m représente 1l'épaisseur moyenne du film liquide , u, et u, étant respec~
tivement les vitesses de débit de l'air et du liquide , l'expression de

R'e est :
g

(ug+u1)(d-2m)pg

Ve

Rle =
24

Quand les deux fluides s'dcoulent Z contre-courant . L'écoulement du liquide

étant laminsire , 1'&quation de NUSSELT donne m ainsi que uy (voir annexe IV )

. 1/3
m = (fi;f;) u = EEE
Dgg Bvl
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m est assez faible et varie généralement de 0,15 % 0,54 mm ; W varie dans
les limites 0,13 3 0,75 m/s . De la méme maniére que précédemment la régression
pour l'ensemble des résultats en prenant R'eg comme varisble donne ls relation :
0,96 .. 0,60

0,27 L -0,21

Sc 1

Ne, P, = 0,0258 R'eg Ve o =0,103 (II 23)
Les nombres de WEBER et de REYNOLDS interviennent & peu prés comme dans la
relation II 22 et , 1'écart type o = 0,103 étant supérieur , cette régression
est plutdt moins bonne que la précédente . Le fait d'utiliser la vitesse rela-
tive de 1l'air par rapport au liquide dans l'expression de R'eg est donc peu
intéressant et n'améliore pas la relation géniérale .

-~ Selon PORTALSKI(5 ) et STRUMILLO(15 )

1l'interface et déterminant ains! un accroissement de l'aire interfaciale qui

ce sont les rides 3

sont 2 l'origine des écarts observés dans les corrélations du transfert de
masse . Pour &tudier l'effet de ce phénomeéne sur le transfert , PORTALSKT
a traité methématiquement la question 3 partir des &quations de KAPITSA(Zh );
l'expression finale obtenue exprime l'accroissement relatif AS de l'aire
interfaciale , en fonction des propriftés physiques du liquide (viscosité
dynamique My s tension superficielle o) soit :

8 = 0,721 Re, /3 (gv)'3, /o (11 24)

1

Mais les valeurs AS données par cette relation sont trds supérieures aux

(25 )

mesures expérimentales réalis€es par plusieurs auteurs dont BRAUER
BELKIN(26) s SHIROTSUKA(27) R JEPSEN(28:
phiques de JEPSEN , en rapport avec les enregistrements par capacitométrie
de SHIROTSUKA affirment que pour Re,

valeurs de AS calculées pour les présentes expériences sont généralement

. Les enregistrements photogra-

= 1000 , AS ne dépasse pas 3 % . Les

trés supérieures & la réalité .
Néanmoins s§ 1'on fait intervenir le terme AS de PORTALSKI dans le

transfert de masse , on obtient pour 1l'ensemble des expériences la relation :

. _ 0,81 0,56 0,022 -
LShfgﬂ = 0,031 Reg Se AS o o,117 (IT 25)
P
La faiblesse de 1'exposant de AS confirmée par la validité de 1l'hypothése

0,022 ayant un poids

zéro au niveau de 95 % permet d'affirmer que le terme AS
trés faible peut etre négligé ; 1'équation de PORTALSKI donne bien des valeurs
par excés . Si effectivement il existe une certaine augmentation de l'aire
interfaciale , celle-ci ne se traduit pas en réalité par un accroisserment utile
modifient le coefficient de transfert Kg et AS ne peut &tre considéré comme

une variable essentielle . La relation II 22 exprime plus correctement les
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résultats expérimentaux du transfert de masse que les relations II 23 et II 25 ,
bien que l'écart type = 0,093 témoigne d'une certaine dispersion des points
autour de ls courbe figure 17 . Cette relation améliore de 2% celle établie

& partir des coefficients globaux de transfert K’_w1 caleulds 3 1'aide de le

moyenne logarithmique soit:

0,69 ., 0,49 Re -0,27

1 = 0,112 (II 26)

Se We
Les divergences entre cette relation , la relation II1 22 , ainsi que la relation
de GILLILLAND(1h) sont mises en évidence sur la figure 17 .

II 2k2) - Influence des propriétés physiques du film gazeux sur

la vitesse du transfert de masse .

Le phénoméne du transfert de masse s'effectue 3 l'interface
liquide~gaz ; or , dans le film gazeux ol s'effectue la diffusion , les propriétés
physiques sont différentes de celles de la phase gazeuse considérée dans son
ensemble . Les différences de concentrations du fluide au voisinage de 1l'inter-
face sont importantes et leurs effets sur certaines propriétés du fluide (masse
volumique , viscosité , température) entre ces deux points doivent &tre pris
en considération . La propriété physique la plus sensible aux veriations des
forces de transfert est la masse volumique pg de 1l'air , sa viscosité “g est
peu modifiée (pour une expérience de vaporisation du benzéne , ls masse volu-
mique de la vapeur du benzéne I lfinterface mesure o = 0,297 g/am3 , au coeur
du courant gazeux cH devient o = 0,042 g/dm3 soit 7 fois moins) . Si 1'on néglige
les effets de ces propriétés variables sur la vitesse du transfert de masse ,
on ne peut donner une bonne interprétation de celle-ci ; on en tient compte
en exprimant les forces motpices en terme de fraction massique ws =W entre
1'interface et au coeur du gaz et non plus en terme molaire , ou de pression
partielle tel p; , conduisant & considérer PBM/P comme variable supplémen-—
taire,CAIRNS et ROPER(29) puis Asawo¢30)
tif PBM/P est incorrect car il représente mal les différences de concentration

concluent que l'usage du terme correc-

entre 1l'interface et le courant gazeux .

Les &quations du transfert de masse sinsi modifiées aménent &
(30)

essayer des relations du type utilisées par ASANO , valables aussi bien

pour des transferts de masse faibles ou importants , soit :

©
.

b3
Nsni (1 - w,) = Reg »8¢; , B, = ) (II 27)

L'indice i désigne les conditions se rapportant & l'interface . Le terme

correctif PBM/P est remplacé par p;/p Mvarignt dans des limites plus larges ,
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sont calculées 2 la température moyenne du liquide ; les divers termes calculés

1'ensemble des expériences les propriétés physiques 3 l'endroit de l'interface
varient dans les limites :

B 0,01 - 0,73
0.

= 3,43 - 7,07
o]

Se, 0,89 - 2,18
P

BM
- 0,96 - 1

La régression par la méthode des moindres carrés entre les ‘
variables de corrélation de la relation (II 27) , auxquelles on ajoute les
nombres de REYNOLDS Re, et de WEBER We pour prendre en compte l'influence du ‘
|
|

1
liquide donne :

0,96 P10

o = 0,047 (II 28)

(1+B)'O’23 Scio’Ts

Neps (1—wi) = 0,0346 Reg

Cette corrélation , la meilleure obtenue pour exprimer les résultats expérimentaux
donne un écart type de 0,047 , nettement amélioré (1'écart moyen autour de la
corrélation expérimentale A'ASANO est de 10,k %). L'effet des propriétés variables
sur le transfert de masse est donc important comme le montre le terme pi/p a

la puissance - 0,79 ; le rdle de l'interface en particulier puisqu'il fixe
directement les valeurs de pi/p > ws 5 Ses apparalt déterminant dans le trans-
fert de masse méme lorsque celui-ci est peu important . En fait c'est lui qui
gouverne le transfert en fixant les gradients de concentration . Par contre
1'influence de 1l'dcoulement du liquide apparalt négligeable car 1l'hypothése

2éro est vérifiée au niveau de probabilité 95 % pour les exposants de Rel et We.

) 0.
i
. 200 NShi (1 “’i)/ 5" (1+B)

‘xa
RRYaS 2N 2
150 Chlercohanzene

vTrichloréthylsne

o 4thancl

L 100 o

+}kptane
|
e Acttate de n Butyle
x Butanol
oTétrachlorure de Carbone
> Re
- 50 2000 5000 10000 &
Iy I LY e

Figure 18
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La relation (II 28) représentfe figure 18 constitue donc pour
cette &tude la corrélation qui représente au mieux le transfert de masse ; les
exposants correspondants trouvés par ASANC ne sont pas égaux & ceux obtenus
ici car ses mesures de vaporisation ont &té effectufes avec un principe et un
appareillage tout différents (le liguide contenu dans un réservoir était agité
en permanence ; le contact entre le gaz et le liguide se faisait par la fené€tre
étroite d'un conduit placé au dessus de la surface) . Les écarts observés dans
les corrélations précédentes (ainsi que pour celles de GILLILLAND , STRUMILLO ,
KAFESJIAN ....) , ne sont pas imputables seulement i 1'écoulement du liquide ,
mais sont diis pour une large part , aux propriétés variables de l'air directe-
ment en relation avec celle de l'interface liquide-gaz , et qui ont &été

négligées .

II 3) -~ Résultats expérimentaux du transfert de chaleur .

II 31) - Influence du trensfert de masse .

Le transfert de chaleur accompagne nécessairement le transfert
de masse au cours de la vaporisation ; en fait ce dernier est la conséquence
du transfert de chaleur apportant les calories nécessaires i la vaporisation .
L'hypothése de départ supposant une résistance au transfert de chaleur nulle
dans le liquide , revient d supposer que le coefficient de transfert de chaleur
dans le liquide hl , est infini ; la seule résistance opposée & la diffusion
de la chaleur serait alors constituée par le film gazeux laminaire £ proximité
de l'interface et définissant le coefficient de transfert de chaleur H8 .
Suivant les régimes de vaporisation , les quantités de chaleur GcPHAtg s
chlAtl s
en réchaffement de liquide et en vaporisation & température de liquide cons~

GAA'YN, indiquent comment s'effectue le transfert de chaleur ; ainsi

tante , toute la chaleur est prise & 1l'air , en refroidissement de liquide la
chaleur de vaporisation est prise & la fois & 1l'air et au ligquide .

De la méme maniére que pour le transfert de masse , 1l'importance
plus ou moins grande de celui-ci par la convection qu'il crée , peut modifier
le coefficient lccal de transfert de chaleur H . Il y a lieu dans ce cas de
tenir compte du terme correctif 0y Hé / Hg (voir annexe I) pour connaitre le

coefficient rfel de transfert H_ . Comme pour le coefficient Kg » les calculs

sont effectués pour l'expérience 1 du méthanol qui est celle concernant le plus
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grand transfert de masse (tableau II 11) .

Ps p Ry Cy
mm H mn H
g g
66,08 o) c,065 0,98
75,09 15,5 0,061 0,98
87,05 31,2 0,058 0,99
108,77 52,0 0,0L3 0,99

Tableau (II 11) - Coefficient GH (exp 1 du méthanol) .

Les corrections sont négligeables et en tous cas inférieuresaux corrections
correspondantes & apporte. aux coeffitéients de transfert de masse Ké . L'impor-
tance du transfert de masse influe moins sur Hg que sur Kg'; une convection
supplémentaire créée par uq\grand transfert de masse accéllreen effet la part
du transfert de chaleur diie cette convection . Les termes correctifs OH sont
pratiquement &gaux & 1'unité et les coefficients Hg sont encore moins affectés

par le transfert de masse ; ils restent constants dans toute la colonne .
II 32) ~ Transfert de chaleur en phase gazeuse .

L'analyse dimensionnelle permet d'exprimer le transfert de chaleur
dans un fluide circulant par convection forcée & 1'intérieur d'une conduite par
la relation de DITTUS BOELTER( 31) qui fait apparaftre le nombre de GRASHOF ;
celui-ci n'intervenant que dans la convection naturelle , cette relation se

simplifie et s'écrit :

g
St = m——fe— = 0,023 Reg'o’zo Prg“o’és (1T 29)

cPSGEug
Le nombre de STANTON Stg pour l'air , est égal au rapport Nug/!eg Pr8 dans
lequel Nug = Hgd/k est le nombre de NUSSELT caractéristique du transfert de
chaleur dans un fluide . Prg = cPg ug/k est le nombre de PRANDTL caractéris-
tique du fluide dans lequel a lieu le transfert de chaleur . La relation
(II 29) peut également s'dcrire sous une autre forme dite , équation de
MAC ADAMS ( 32) :

0,80 0,34

Nu_ = 0,023 Re_ "’ Pr (11 30)
g g g

Cependant si les gradients de température entre la paroi et le fluide sont
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importants , il y a modification des profils de vitesse et la viscosité du gaz
s'entrouve affectée de méme que le transfert de chaleur . SIEDER et TATE (33)
prennent en compte cet effet de viscosité en Introduisant dans 1'€quation delMe-
Adams le terme,rapport des viscosités au coeur du gaz et & 1'interface (ug/ugi)
élevé 3 la puissance 0,14 :

y 0,14 .
80 PrgO,Sh g

ugi

0
Nu_ = 0,023 Re_°? IT 31
. . . (11 31)
Dans toutes les expériences le nombre de PRANDTL conserve la mé&me valeur
Prg = 0,724 , y compris & l'interface ; le nombre de NUSSELT doit alors en

principe &tre uniquement fonction de Re et us/ugi . Cependant il s'agit

présentement d'une colonne § paroi 1iqn§de déformable et les relations expéri-
mentales devront &tre plus complexes que la précédente (II 31) .

Les nombres de NUSSELT et de PRANDTL étant calculés pour les
propriétés physiques de 1l'air pris 3 sa température moyenne , on peut encore
représenter en coordonnées logarithmiques (figure :19) les courbes Nug = f (Reg),
relatives & chacun des liquides vaporisés .

Ces courbes sont des droites paralllles cotfes en débits de lioui-
de, la pente moyenne Q.82 montre bien que les coefficients Kg et Hg varient
de la méme facon en fonction de Reg .

Outre les facteurs de la relationlI 31 , les nomhres sans
dimension Rel et We tenant compte de 1l'écoulement du liquide , les termes
pi/p et B représentant les effets des propriétés variables sur le transfert
sont considérées comme variables de corrélation dans la relation générale du
transfert de chaleur . La méthode des moindres carrés donne la relation générale :

g1 3,010 0,1 ug 0,87

Tu = 0,020 Rego’ (=) (1+B) o =0,06b ( II 32)

Mgi

L'écart type o = 0,064 indigue une bonne concordance avec les résultats expé-
rimentaux . Comme dans le transfert de masse , l'hypothése zéro est vérifiée
pour les exposants de Rel , We et confirme 1'influence négligeable de 1'&cou-
lement du liquide . Cependent 1'exposant de ug/ugi supérieur i 0,14 , montre
bien 1l'effet de la température de l'interface sur la viscosité de l'air et
per suite sur le transfert de chaleur . Les écarts entre la relation (II 32)

et la relation de SIEDER et TATE sont mis en évidence & la figure 29 .



6h

0,10 0,114u 0,07
( ...}.) (1+B) L.
u .
g1 Pl
. 50
Lo
30 7 g . TATE)
n = 0’3% O’ﬂ(SIEDER TATE
g B
Ugi
20Q¢” 5000 10000 -
Figure 20 Reg

Il est évident que dans l'intervalle des nombres de REYNOLDS
étudié (2000 < Reg < 20 000) l'accord est satisfaisant entre les deux relations .
L'équation de SIEDER et TATE pour le transfert de chaleur dans un fluide en
convection forc€e dens une conduite , reste donc valable pour le transfert de
chaleur dens la colonne & film liquide , et permet de calculer les coefficients
. de transfert Hg au méme titre que la relation II 32 . On vérifie ainsi qu'en
répime laminaire 1l'4coulement du liquide a peu d'influence sur le transfert de
chaleur; les propriétés du film gazeux ont relativement moins d'importance que

dans le cas du transfert de masse.

T
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~
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CHAPITRE III

RESISTANCE AU TRANSFERT DE CHALFUR DANS LA PHASE LIQUIDE

Le but de 1'8tude &était de déterminer les coefficients de
transfert de masse entre une phase liquide et une phase gazeuse par vapo-
risation de la premicre .

Dans tout ce qui précéde il a été admis , corme dans presque
toutes les études antérieures,que la résistance au transfert de chaleur dans
le liquide &tait négligeable car l'existence d'un film s'opposant efficacement
au transfert dans le liquide n'est pas clairement &tablie . MAC ADAMS affirme
gue son influence n'est pas négligeable dans les calculs d'é€laboration des
(34) ot ge woDINE
permettent de déterminer le coefficient de transfert de chaleur qui lui est

relatif .

tours de refroidissement et deux méthodes dites de MICKLEY (35)

Si l'affirmation de MAC ADAMS est correcte , on doit observer
pour des débits d'air et de liquide donnés , des variations du coefficient

(36)
1o -+ CRIBB

global Kg en fonction des températures d'entrfe du liguide t
a réalisé ces expfriences pour l'eau et constate aue Kg erolt légérement

{(environ 2 %) en méme temps que t_,. . Il faudrait donc tenir compte d'un

12
coefficient hl de transfert de chaleur dans le film liquide et Kg s'en
trouverait évidemment modifif .
JACKSON (37) effirme au contraire qu'il y & suffisamment de

preuves théoriques et expfrimentales pour négliger cette résistance et d'aprés
les &tudes antérieures il est certain que les coefficients Kg ne seraient que
1légérement modifiés si 1l'on en tient compte . Toutefois il a paru indiqué

de perfectionner le programme de calcul utilisé précédemment et de mettre ainsi
au point une troisiéme méthode de détermination des coefficients hl . 0na
comparé ensuite les résultats qu'elle donne I ceux obtenus par les méthodes

précédentes .

IIT 1) - Déterminetion des coefficients rfels de transfert .

Les coefficients réels de transfert sont ceux obtenus lorsque

1l'on tient compte d'une résistance au transfert de chaleur dens le liquide .
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IIT 11) = Méthode de MICKLEY .

Le méthode originale €tait limitée au cas de l'eau mais LEWIS
et WHITE (38) 1l'ont &tendue 2 d4'autres liquides ; on & ainsi une méthode de
MICKLEY modifiée (voir annexe V) .

Cette construction,basfe sur des diagrammes enthalpie-tempé-
rature donne,par mesure de la pente d'une droite , une valeur du coefficient
hl pou? un rapport psychrométrique R8 donné . Pour les systémes liquides
orgeniques-gaz , la relation de LEWIS ne s'applique pas et devient en intro-

duisant la constante b pour un systéme donné :

=
=

4 =B z1p Yo(1IT 1)

La définition de la chaleur latente de vaporisation modifiée A'= A/b , permet
de calculer les entha}pies modifiées Ié des diagrammes Ié = £ (t°C) . Connaissant
b la construction graphigue de Mickley a €té effectuée ; elle est )

" donnée 3 titre d'exemple (fig. 21) pour 1'expérience n® 1 du trichloréthyléne ;
la valeur de b correspondante est b = 1,59 . Les pentes —-hl/ké b =—Rl/b des
droites de conjugaison telles AA1 s BB1sont déterminées exactement lorsque la
courbe de MICKLEY Is = f (tg) passe par le point M ((Ig)2 s (tl)a) représenta-
tif des corditions 3 l'extrémité supérieure de la colonne . kéa peut &tre

évalué en intégrant graphiquement 1l'Zquation .

(1),
a, X'abZ
T = g (111 2)
gi'g
(1),

De l'expression des droites de conjugaison on tire la valeur de hl . Pour

l'exemple choisi , on détermine ainsi graphiguement :

exp 1 Trichlo Méthode de calcul au
b = 1,59 MICKLEY chapitre II
- R /b - 10,1 -

kéa. N 8,3 ., 9,0

hla 137,2 -

Rl 16,5 -
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Dans le cas présent le coefficient de tranafert hl et le rapport R, ,ainsi

déterminés aux erreurs de construction prés,ont une valeur relativemint faible
et tendent 2 prouver cu‘'il y avait une certaine résistance au transfert de
chaleur dans le liquide . Flle se traduit par une légére modification du
coefficient de transfert de masse kéa (8.3 au lieu de 9) . Cette méme cons~
truction entreprise pour toutes les expériences donnent des valeurs de Rl-en
général importantes de l'ordre de 30C et méme davantage ; la résistance au
transfert de chaleur dans le liquide est donc négligeable dans la plupart

des cas et ne devient apparente gue pour les explriences du trichloréthyléne ,
du chlorobenzéne , dans une mesure moindre pour le tétrachlorure de carbone ;
dans ces cas les coefficients hy ainsi déterminés sont de 1l'ordre de 2000
keal/hr x n° x °C et les rapports R

(Tableau III 2 P. 83 ) .

1 correspondants de l'ordre de 20

Par ailleurs lorsque la valeur de hl ou de Rl est grande
(résistance nulle) , la méthode graphique de MICKTEY est trds imprécise et
méme impossible 2 rlaliser dans certains cas car les droites de liaison telles
AA1 s BB1 ... deviennent verticales ; la valeur trds grande de Rl n'a plus
alors de sigrification (pour une valeur Rl = 100 , la pente des droites AA1
est d8j3 pratiquement infinie) . L'intérét est donc limité pour une telle
construction par ailleurs fastidieuse et nécessitant au départ la connaissance
de Rg . Elle s'applique 4'autant mieux qu'il ¥ a un transfert de chaleur
plus grand dans le liquide .

Pour ls plupart des cas nous concernant , elle margue une
résistance négligeable dans la colonne 3 parois mouillées ; le transfert
de chaleur en phase liguide est proportionnellement bien moins important que

(39)

dans les colonnes & garniture de GRAIG . I1 faut donc s'adresser 3 un

mode de calcul plus précis .
III 12) Méthode de MODINE et PARRISH .

Pour un &coulement laminaire du liquide sur un mur adiaba-
tique , MODINE et PARRISH ont &tudié théoriquement le transfert de chaleur

dans le liquide (annexe V) Ils ont montré que le flux de chaleur & l'inter-
X

m Rel Prl
q (B) = ce TR (r &tant une constante positive 3 déterminer). Il est possible

de calculer le coefficient de transfert de chaleur hl (B) et le profil des
35)
la

face varie exponentiellement avec l'altitude réduite B = , Soit

températures dans le liquide . La figure 22 indique , selon MODINE

variation du nombre de NUSSELT Nu, = hlm/k , en fonction de l'altitude

1
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réduite B dans la colonne pour diverses valeure an coefficient » . Pour
r = 0 le flux de chaleur interfacial ne dépend plus de B mais est constant

dans toute ls colonne .

3¢ flux de chaleur constant
2 '
] 0,01 0,02 0,03 0,0k 0,05
4 2 Y § 2 4 2 2 B ‘-: x / A m’ Re Pr
Figure 22 , RS N 1

MODINE et PARRISH (35) appliquent leur théorie i des expériences
de veporisation du tétrachlorure de carbone , et du benzine dans 1'hélium et
l'azote . Les conditions expérimentales différent de celles de la présente
étude , en ce sens que les écarts de température entre les deux fluides
sont plus importants : le liquide se refroidit per exemple de plus de 12 °C
et dans ce cas il existe entre la masse du liquide et l'interface un &écart

tl - ti qui peut atteindre 2 °C et plus comme 1l'indique la figure 23 .
oo

38

température glofale

3k

304

temptrature intertaciale

e

10 20 30 distance en om

A i

Figure 23 . Profils des températures du liquide (exp.MODINE)

Benzéne vaporisé dans azote .
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On & utilis¢ 1z =8tholde de cslcul suivante pour déterminer
le coefficient r de MODINE dans 1'expression du flux de chaleur q (B) ; les
courbes de MODINE donneront alors Nu, et par conséquent le coefficient de

transfert hl .

1

Pour une valeur de départ r donnée , Nu, et h, sont connus ;

1 et le coefficient global

Hg (obtenu au chapitre II! permet de celculer hg .

la relation entre les coefficients réels hE et h

1
e M

Les coefficients de transfert &tant connus , il est possible de calculer
les profils de température tg s tl » ti le long de la colonne en intégrant
numériquement les Zquations de transfert par la méthode de RUNGE-KUTTA .

La comparaison des températures finales calculées tg s tl avec les mesures
expérimentales détermine ou non une nouvelle valeur de r ; l'itération est
poursuivie jusqu'’i coincidence 2 0,1 °C prés des températures ty finales
calculées et mesurées . On réalise en:fait implicitement la colmcidence de
deux courbes l'une correspondant aux n températures donnfes par RUNGE-XUTTA
le long de la colonne avec celle des n points donnés par 1l'intégration de

Le_.dt. = Ce T8

%y pour ls valeur de r déterminée .

Ces calculs sont faits sur ordinateur et en régle générale

la convergeﬁce de r est obtenue assez rapidement au bout de deux ou trois
itérations (r compris entre 2 et O tandis que MODINE dans ses expériences
menées un peu différemment trouve un r moyen de 10) . Pour l'ensemble des
expériences les valeurs h1 calculées sont de 1l'ordre de 2000 kcal/hr.m2.°c .
ce qui correspond & un nombre de NUSSELT Nu1 = 4,5 en accord avec les courbes
de MODINE de la Figure 22 .

La méthode de calcul de MODINE est un peu différente en ce
sens qu'elle détermine simultanément par une méthode itérative deux coeffi-
cientgs K et r , le premier figurant dans 1l'équation du bilan thermique ;

il s'egit en fait d'une optimalisation du bilan thermique . La méthode
utilisée ici parait plus sfire car elle se borne & intégrer les E€quations
exactes du transfert .

Les résultats des calculs r , hy , Rl

présentés au tablesu III 2 . Les valeurs R, cadrent en générel avec les
valeurs correspondantes obtenues par la méthode de MICKLEY pour les expériences
du chlorobenzéne , du trichloréthyléne , du tétrachlorure de carbone , c'est

1
= hla / kga sont

3 dire pour trois séries d'expériences assez distinctes du régime de refroi=-
dissement adisbatique et dans lesquelles la température d'entrée du liquide
est la plus &loignée de la température adiabatique .

A titre d'exemple , effectuant le calcul suivant
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MODINE pour l'expfrience 1 4du trichloréthyléne on obtient le profil des

températures représenté figure 24 ; 1'€cart moyen entre les températures

est de ty -ty = 0,2 °c .

°c
19

exp 1 Trichloréthyléne

18

17

-

colonne de MODINE

-
H

haut 0,5

Figure 24 .

Si 1'on effectue 1'intégration numérique du systéme (15;) en
imposant comme données expérimentales , non plus les températures calculles
3 partir des coefficients globaux , mais celles données par le calcul de
MODINE on obtient les valeurs R = 0,423 , h_ = 31,7 keal/hr.m=.°C , k_ = 370
k /hr.mz.atm . Le tablesu IT 8 germet de comgarer ces coefficients glogaux 3
les écarts sont peu importants et n'excédent pas 1 % pour cette expérience .

La méthode de MODINE donne des résultats analogues & la méthode
graphique de MICKLEY dans le cas ol l'on & mis en &vidence une résistance au
transfert dans le liquide . Elle est aussi plus rapide et précise que cette
derniére en méme temps que d'une utilisation plus générale . Elle est exacte
dans le cas des &coulements laminaires sur un mur adiabatique pour un flux
de chaleur interfacial q (8) basé sur un modéle expérimental (ce modéle se
vérifie en intégrant les &quations de transfert par la méthode de la trans-
formée de LAPLACE) ; mais il importe de comparer ces résultats avec ceux donnés
par une troisiéme méthode de calcul plus gfnérale ne faisant appel & aucune
hypothése et développée ci-aprés .
Remarque : Si 1'on se contente d'un r plus approximatif on peut opérer
plus simplement avec les deux méthodes suivantes qui donnent des valeurs moins
précises et différentes de 5 % environ de celles donnés par le premier mode
de calcul .
1) le bilan de chaleur entre l'entrfe et un point d'altitude B ou tlB représente

la température moyenne globale du liquide est :

- _ g _-rB
ch:L (t12 tlB) = c£ e “TaR (11T 3)



soit différentiant
g

as

In = - rf + Cst (z1T W)

La pente de la droite d'éguation {IIY %) donne r . La premifre valeur de r

~

est ainsi calculée I partir des valeurs de t. déjl obtenues ; les &quations

1l
de MODINE permettent alors de recalculer un nouveau profil des températures .
La construction de la droite (III L) est recommencfe et donne une nouvelle
veleur de r ; le processus est repris jusqu'd ce qu'il y ait coIncidence

entre les tempfratures calculées et expfrimentales 3 0,2 °C prés .

2) L'intégration de l'équation(III 3), entre les deux extrlmités de la colonne
donne directement le coefficient r ; la théorie de MODINE donne alors Nul et
by s 1'intégration de cette méme équation(III 3)suivant 1'altitude de 8 donne

le profil des tempBratures t. et by

1

III 2) MEthode générale de calcul des coefficients réels de transfert .
III 21) Equations de transfert .

En supposant t. différent de ti , i1 faut tenir compte d'une

1l
équation supplémentaire relative au transfert de chaleur dans un €lément de

liquide de hauteur dz et qui s'écrit

chldtl = he (tl - ti) az (111 5)
En un point donné de l'interface , la concentration en vapeur au contact du
liquide est calculé 3 la température ts . Les coefficients de transfert sont
maintenant définis entre le coeur du courant gezeux et l'interface . On obtient

le systéme de quatre &quations :

[ ca= kle (7, - %) az

Ge .4t =ha(t, -t )dz+c GAL(t, -t )
(:f) < Pl g g(l g) pv)g(l g
2
chldtl = hla. (tl ti) dz
Le .dt., = Ge dtp + GraH

K pl 1 pH

La résolution de ce systéme (:92) détermine les coefficients de transfert
k ,h , hl , les intégrations s'effectuent de l'entrée 2 la sortie de la

g g
colonne .

III 22) Résolution par intégration numérigue .

On peut résoudre directement le systime (:9 2) par la méthode
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aux différences finies . Mais dans ce cas il convient de faire un hypothése

de départ sur ti et il est impossible , dans certains cas , de faire converger
la solution . Cela tient au fait qu'il y a trop de variables I ajuster en

méme temps . Au contraire l'intégration numérique par la méthode de RUNGE=-KUTTA
bien que plus longue donne des résultats satisfaisants . Le systime (tf;)

s'écrit encore :

k!

at h a ¢

~—E =B (¢, -t )+ - (¢ t ) it

dz Ge i g c g’ dz
PH pH

)

dt h.a

L1 e —))

dz Le 1 i
pl

aty _ Geppdty Gxa&

dz Le .dz dz
rl pl

FEn divisant membre 3 membre les deuxiéme et quatrifme &quations de (dF ) par
la premiére équation , on obtient le systime (:f )} de deux &quations dlffnren¢

tielles du premier ordre :

at (t -t )

dyu) ﬁz' 21) ﬁ)

dt R(t*t)

Eﬁ’“”fc’g”“*c (t —t)+ﬁ)

pl

ol les inconnues t_et t, sont exprimées en fonction de la variable indépen-—
dante qui n'est plus z mais Eﬁf. En égalant les deux dernidres équations de

(3)2) , on obtient l'expression exacte de ts

at
dz
hye (tl ti) iz chH Eﬁ + GA (111 6)

dt
Remplagant g%? et E?% par leurs expressions , celle de ti est en définitive :

Rt +Pt—(<% %)(A+c(t —tg))

1304
t. = (x1T 7)
1 Rg + Rl

Dans cette &quation on pose R, = h,a / kéa rapport constant pour une expé-

rience donnée . L'équation (III T7) est en fait une &quation implicite qui



non

T, T,
gl 1J
calculds par
RUNGE RUTTA

oui

NS

5M

oui

oui

Th

Cetgr g
\'su..;_'./' ’



n'est guére utilisable sutrement que sous une forme itérative ; une valeur
de départ pour le calcul itératif sera per exemple t = tl . Cette équation
montre gue t n'est fonction que de tg s t 5gpour des valeurs de P et R

fixfes . On peut alors ferire le systéme (15 ) sous la forme SIlelfIOe :

i}

| Ejf f(tg,tl,%)
o

»

gyi;:‘-g(tg’tls%)

systéme qu'il faut résoudre avec les conditions initiales (tg , 11 , jf

ou (t, g2 > t12 s ﬁ? ) qui sont les valeurs expérimentales mesurées respective~

1
inconnues qu'il faudra déterminer . Pour un couple (Rg , Rl) donné , ce

ment en haut et en bas de la colonne & film . Rg et R, sont également des

systéme est intfgré numériquement par la méthode de RUNGE~KUTTA . Cette méthode
calcule successivement les t . correspondants Z des zg épalement espacés

par un incrément A ﬂg (3@ aZ Y / M sila colonne est divisée en M partles
la solution est donnée par les equatlons de RUNGF-KUTTA (voir annexe VI) . A
chaque pas les valeurs tgj et tlj calculées sont injectfes dans 1l'équation
itérative (III 7) de manidre I calculer tij correspondant et par suite 54gij'
Lorsque j = M les comparaisons des valeurs calculdes , th et th s avec les
veleurs exp’rimentales déterminent des corrections pour les valeurs de départ
de Rg et R, . Le ecalcul est alors relancé jusqgu'2f ce qu'il y ait coincidence

1
satisfaisante ; on a alors déterminé le couple (Rg . Rl) solution . L'ordino~

gramme de ce programme est présent? ci-contre : figure 25 .

III 23) Relation expérimentale .

Donnant 2 Rl diverses valeurs de départ et effectuant le calcul
précédent , on s'apercoit qu'il existe une infinité de couples (R8 R Rl)
solutions pour une explrience donnée .

Pour chacune des expériences les points représentatifs , en
coordonnées cartésiennes , de ces couples (Rg = f(Rl)) , semblent coincider
avec des courbes d'allure bien déterminée . Bon nombre d'essais de régressions
avec divers modéles de courbes , montrent que les couples (Rg , Rl) vérifient

commodément avec le maximum de précision des relations du type :

o

%——=A+ (111 8)
g

jor
-

C
+____.._.
2

Rl
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I1 s'ngit d'fouaticns de paraboles dent une partie est veprfcentfe ci-dessous
(figure 26) . Dans ces &quations A est toujours positif tandis que B et C

sont cu meéme signe , positif ou négetif ; lorsque B > 0 la vaporisation du
liquide provoque son refroidissement par contre il y a réchauffement du liquide
pour B < O . Le facteur C de concavité de la parabole est toujours assez

faible et devient nul en méme temps que B lorsqu'il y & vaporisation isotherme

du liquide (voir figure 26) .

)

Butanol(exp 1)
Bc<o :

Tétrachlorure de Carbone(exp 1)
Benzéne (exp 1)

Chlorobenzéne(exp 1)

B = O Acétate n-B

0 0,1 0,2 0,3 R 05 M,

Figure 26 .

Les domaines de définition pour Rg et R, sont imposés par les
conditions : Rg >0, Rl > 0 . La psychrométrie indique que Rg est de l'ordre
de 0,5 ; une résistance au transfert de chaleur dans le liquide se traduit

par un coefficient hl faible , c'est 3 dire par une valeur de Rl faible .

Si 1'on dispose de n expériences , on vérifie n relations du

type (III 8) et la k°"% relation s'éerira :

B

|
Q

k

i
o R12

(11T 9)

oo

1
— +
"
g
En résumé la résolution du systéme (:fh) par la méthode d'intégration numé-

1
expérimentales mais ne donne pas le couple (Rg ) Rl) solution puisqu'il en

rique permet de calculer les températures tg , t, satisfaisant aux conditions

existe une infinité . Or un seul couple (Rg R Rl) est une solution pour une
expérience donnfe correspondant 3 des conditions déterminfes de ddbits ,
températures , etc ... Pour les déterminer il faudrait connaitre 3 priori ,
soit Rg soit R, et intégrer numériquement (:fh) . Une sutre possibilité consis~

1
terait & mesurer en un point de la colonne (par exemple en son milieu) , les



e

températures et concentrations ; on disposerait ainsi d'une contrainte
supplémentaire pour 1'intégration de (:fh) . I1 suffirait par exemple de
placer eu travers de la colonne une petite sonde ne modifiant pas 1'écoulement
du liquide ; cependant 1'appareil utilisé n'@tait pas congu pour effectuer de

telles mesures .

- Remarque : dans (III 8) C est faible et R.. est toujours grand semble-t-il

1
C est généralement petit devant B et l'arc de parabole est alors
»
ng assimilable 3 une droite : "1
1 B
Rg Rl
soit encore : (111 10)
1 B A
" h Tk
g 1 [

L'équation (III 10) montre que la résistance au transfert de masse (localisée
dans la phase gazeuse) est approximativement proportionnelle 3 la différence
ou i la somme des résistances au transfert de chealeur suivant que le liquide

se refroidit ou se réchauffe pendant la vaporisation . Ceci rappelle l'analogie
de CHILTON-COLBURN que l'on verra plus loin .

III 2h4) Solution par optimalisation .

On peut tirer partie de la relation générale (III 9) , car pour
un liquide donné les expériences faites se différencient par les valeurs des
débits de liquide et de gaz qui varient dans un large intervalle , Rg et Rl
sont alors liés & L et G par des relations du type :

Bry R, = a'G° LY (1II 11)

Rg = aG 1

ota, B ,y ,a” , B° , v sont des constantes & déterminer . La relation
(III 9) s'éerit :

1 ‘ Bk Ck

P Aecbi  AlacE L) (11 12)
AyoGyly A Gy Ly At Ly

fk(a,S,Y,a’,B; Y)=1= 5

fk désigne une fonction de six variables réelles . Lk at Gk sont données

pour l'expérience numéro k et Ak , B, C. sont dterminés lorsque l'on

k
connait au moins trois couples (Eg R Rl) . On est donc amené 3 rechercher les

racines d'un systéme de n éguations simultanées et il est possidble de résoudre
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un tel systéme n'admettant que des racines réelles , en minimisant la fonction

F hypersurface d= réponse .

e
]
W

1 (£, (a, 8, v, ", 87, y7)-1)° (III 13)
Sin=6, ona six éguations 3 six inconnues , le minimum de F est alors nul

& la solution .

Sin>6 , le mininum de F n'est pas nul et la solution représente alors une
approximation par la géthode des moindres carrés ; la recherche des racines

du systéme d'Equations simultenfes peut alors se traiter par des méthodes
d'optimelisation . Réciproquement la recherche d'un extrémum d'une fonction
peut se treiter 3 l'aide des techniques de recherches des racines d'un systéme
d'équations .

Cependant la surface réponse doit &tre unimodale , c'est-—i-dire
qu'elle ne doit présenter gu'un seul extrémum {ici un minimum) . Il n'existe
pas de solution dans le cas multimodal et il faut alors chercher l'extrémum
dens un domaine bien défini .

- La mfthode employfe pour déterminer les racines ay (i de
1 8 6) correspondant au minimum de F , était tout d'abord la méthode d'opti-
malisation sux dérivées partielles , ou méthode de RAPHSON-NEWTON généralisée
(voir annexe VI) . Cependant elle n'a donné de bons résultats que dans quelques
cas ; pour les autres il n'y a pas de convergence et ure autre méthode plus
performante , celle du "Gradient" a 4té utilisfe (voir annexe VI) ; elle est
appliceble dans tous les cag traités et converge plus rapidement .

- En résumé pour chague expérience on détermine pour diverses
valeurs de Rl les valeurs de Rg correspondantes en intégrant (C?h)
(RUNGE-KUTTA) ; avec les couples (Rg s Rl) obtenus on &établit les relations
(III 12), puis la méthode d'optimalisation du gradient donne les valeurs a,
qui permettent de calculer Rg s Rl pour chaque expérience . L'ordinogramme
général et le programme de cette méthode de calcul figurent dans l'annexe VI .
Avec ces derniéres réinjectées dans le programme la répartition finale des
températures et concentrations est &établie . On calcule notamment par 1'inté-

gration de SIMPSON :

# P,
2 2 GPM
1 g d A dp
k'a = : , kas= (III 14)
ez 7~ ® e ¥ (p;-p)(P-p)?

# ®1

Les coefficients hg et h, se déduigent des définitions de Rg et Rl .

1
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-~ Remarque : le systime (<fh) s'écrit avec l'équation du bilen thermique

corrigé en tenant compte des pertes de chaleur :

= =8 §E”ji§?
a c cpv * .-
pH i
o
dty e R (ti-t ) Va(t -tex)
TF = Lo Mo ttty) Y Kl -
pl P € i i
avec
+ - - - - 1
o Rity + Rt -~ (B, BY(r + ey (ty7t,) - Ualt =t ) /k'a)
i R, + R
1 g

Pour résoudre ce systéme il est nécessaire de connaitre une premiére valeur
de kéa figurant dans les &quations ; la valeur de Kéa correspondant constitue

une bonne approximation .

III 3) Résistance au transfert de chaleur dans le licuide ~ coefficients réels

de transfert.

III 31) Déterminstion des rapports Rg > Ry .
La méthode d'optimalisation du gradient permet avec Ak > By »

Ck déterminés comme précédemment de calculer les exposants a, de Rg et Rl 5

Le point de départ {ai}6 choisi arbitrairement pour les itérations &tant

a=0,5 B=y=0 a”° =50 B =0 Les valeurs des coefficients a et a”

correspondent approximativement aux valeurs moyennes prises par Rg et Rl .

Le tableau IIT 1 donne les valeurs a, 8, v, ¢, 8°, v*, calculées avec le

dégré de précision oGﬁ), ainsi que les valeurs moyennes des rapports RG et

Rl pour chaque liquide et les valeurs moyennes des &carts de température

b, -ty (voir aussi tableaux (II 1) 3 (II 8) et (III 2)) .la résistance an

transfert de chaleur dans le liquide est du m&me ordre de grandeur dans le

cas des méthodes de MODINE et de MICKLEY pour le chlorobenzéne , le trichlo-

réthyléne , le tétrachlorure de carbone ; c'est 3 dire pour les liquides

ayant une faible capacité calorifiquejpour un méme flux de chaleur & débit

(*) -gj pour l'expérience k le résidu est représenté par r, » O & pour expression:

n
v/f rek / (n-6)

Q
L}
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égal la variation At, de température entre les extrémités de la colonne est
dans ce cas plus importante , et une partie (2 3 4 %) de la résistance totale
au transfert est alors offerte par le liguide . Dans les autres cas la méthode
d'optinalisation comme la construction de MICKLEY donne des résistances
fratiquement nulles , ne signifiant rien car le calcul devient trop imprécis ,
aussi ne peut-on les comparer aux résultats de MODINE car celui-ci a toujours
opéré avec un fort refroidissement de liguide . Pour les trois cas cités les
résultats de MODINE sont du méme ordre de grandeur que ceux donnés per la

~

méthode d'optimalisation ; ceci conduit @ penser que les hypothéses de MODINE
sont & peu prés vérifiées par l'expérience et que les &coulements sont

sensiblement laminsires , les rides de gravité€ ne paraissant pas avoir beau-
coup d'importance , du moins en ce qui concerne les transferts de masse et de

chaleur comme il a été dit au chapitre II .

a B - g” vy F
Y o Y o Rg Rl tl-ti
moyerninoyen | noyen

Benzlne 0.506 |~0.003} 0.015]50{ 0.188| 0.384]0.016}0.529} 300 | négligeablc]
1
Méthanol 0.133] 0.151] 0.151|50] 0.889{ 0.161]0.0kL}0.320| 750 | mégligeable
Keptane 0.684 {-0.149{~0.001{50 | 0.4k03{ 0.578{0.023|0.461{ 900 négligeabl&;
Butanol 0.693 |-0.203 |-0.075{50 | 0.225 0.275 0.037{0.334} 200 |} négligeabls

Chlorobenzéne 0.757 {~0.125 |-0.107}50 |~0.078 |-0.203|0.028}0.371] 20 0.30

AcBtate~-butyle |O0.L66| 0.076}~0.103}50} 0.326| 0.927(0.039]/0.391}3300 .| négligeable

Trichloréthyléne| 0.540 }-0.076 |~0.002{50 }-0.109 {~-0.089]0.010j0.k3L] 15 0.30

Tétrachlorure 0.5€0 | 0.0490 |F0.107 |50 | 0.062] 0.082]0.016}0.k25} 80 0.10
de carbone

Tableau III 1 . Détermination de Rg et R, en fonction de G et L .

(ko)
YOSHIDg . qui a €tudié la vaporisation de 1l'eau s trouve
hga_proportionnel 6 6 , et la proportionnel 3 0 8 s R /R est done
proportionnel 3 L " ; 1l'exposant trouvé ici est blen plus falble , mais il

faut tenir compte du fait que YOSFIDA expérimentait sur un: garnissage 3 surface de
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contact dépendant du débit de liquide et la méthode utilisée pour mesurer
1'influence de ce dernier &tait basfe implicitement sur 1l'hypothése que les
variables alfatoires ftaient indépendantes ce gui est inexact puisque la
matrice des covarisnces n'est pas diagonale .

) D'aprés les &carts types (meximum 4,4 % pour le méthanol) la
détermination des exposants de @, est satisfaisante ; en régle générale les
étapes du calcul d'optimelisation indiquent une convergence rapide des

exposants de Rg , tandis que ceux de R, sont sjustés moins vite tout en

1
abeissant trés peu l'écart type ¢ . Quelque soit le point de départ {“i}o

choisi , la solution pour les exposants de R reste la méme alors qu'elle

"

varie pour ceux de Rl tout en conservant I R, la méme valeur finale .

Les rapports Rg sont déterminés avec plus de précision que

A

les rapports R, . Ceci est 1ié au fait qu'ils ont dans les relations (III 9)

1
un poids supérieur 3 ces derniers . De méme que dens la méthode de MODINE

les fortes veleurs de Rl ont peu d'influence sur le transfert ; elles

correspondent & des coefficients de transfert hl

3 des résistances au transfert de chaleur sans valeur pour un Ag, faible .

Parallélement les valeurs de R_ déterminées sont pratiquement

€levés dans le liguide done

o]

-~ ~

€gales 3 celles d&jA obtenues (tableaux II 1 & IT 8) les exposants B et vy

étant faibles , la valeur de Rg est donc fixfe & peu prés par le seul coefficient o.

IIT 32) - Coefficients de transfert LI
- Les coefficients h1 possédent en moyenne de fortes valeurs

variant entre 1000 kcal/hr.m2 °C et des valeurs trés élevies signifiant que

la résistance dans le liguide serait trds faible (tablesux (II 2) 3,4,6,7) .
Ces résultats assez dispersés s'expliquent par les différents

régimes de vaporisation . Il est normal par exemple qu'en vaporisation

isothermique (heptane , acétate de butyle) il n'y ait plus de transfert de

chaleur dans le ligquide et la valeur trés grande de h1 n's plus mlors de

signification . Lerapport des flux de chaleur dans chaque phase

chlAt / Gchtg est nul dans ce cas .

Dans les cas de refroidissement ou de réchauffement du

1

liquide , les valeurs de h, varient suivant les liquides jusqu'd un minirmum

de 760 kcal/hr.xn2 °C pour ie trichloréthyléne soit une valeur de plus de
trente fois supérieure aux coefficients hg correspondants . Donc s'il existe
bien une résistance au transfert de chaleur dens le liguide son importance
est faible par rapport 3 celle qui existe dans l'air , comme il &tait prévu .

Dans le cas ol la résistance au transfert dans le liquide



est la plus importante , les écarts de température t, - ti vont de 0,7 &

0,2 °C ( trichloréthyléne , chlorobenzdne) . Ils ne iont plus que de 0,1°C
environ pour le tétrachlorure de carbone , et pratiquement nuls pour les

autres liquides . Pour les corps autres que les trois premiers cités il est
alors justifié d'éliminer ces expériences dans les régressions 3 venir ; on

ne tient compte ainsi que de celles pour lesquelles l'écart de température t,-t,

a vraiment une signification .

~ Le nombre de NUSSELT Nu, est défini d'une maniére analogue
a Nug par la quantité hlm/k ol m et k sont respectivement 1'épaisseur moyenne
du liquide et sa conductibilité thermique , les courbes de la Figure 27
donnent les variations de Nul en fonction de Rel .

Les résultats obtenus par la thforie de MODINE sont dans
l'ensemble assez proches pour les trois liquides cités (tableau IIT 2) et
sont représentés figure 27 . La méthode d'optimalisation donne des résultats
encadrant ceux de MODINE et les &carts observés peuvent &tre diis 3 notre
méthode de détermination de r qui n'est pas celle utilisfe par lui . L'étude

"2

ne pourrait &tre compléte qu'en comparant avec la '"méthode"” originale de
celui-ci , mais le temps nous a manqué pour le faire et nous n'avons utilisé
que les résultats fournis par les calculs théoriques de MODINE basés sur
1'hypothése d'un &coulement liquide laminaire .

Sur la figure 27 la dispersion des points pour un liquide
donné montre que Nul dépend non seulement de Re1 mais sans doute aussi
d'autres facteurs que l'on a cherché & déterminer .

= L'inventaire des données physiques dont dépend le coefficient

»

hl indique que celui-ci est au minimum fonction des grandeurs !

h 10 k,m, i) (111 15)

1= Ty 5wy 0 s e
Dans le systéme des grandeurs primaires m , Py » My s k , le théoréme de
VASCHY €teblit que l'équation (III 15) est &quivalente & 1'dquation (III 16)

entre les 8-~4 grandeurs réduites :

hom u. p.m c .U
1 =~:¥T 11 p1*1 A

Le nombre de NUSSELT Nul est done fonction des nombres de REYNOLDS Rel . de
PRANDTL Prl caractéristique de chaque liquide (tableau I 2) et du nombre
Ku = A/CplAt appelé nombre de KUTATELADZE également utilisé dans 1'étude

de la condensation d'un liquide sur une paroi . At représente l'écart



Co

‘Nul
:
L 10 ptimalisation CClh
+
optimalisation
Chlorobenzéne
MODINE
1 Woptimalisation Trichle
50 500 1000 Re,
A —

‘ Bu

1 Chlorobenzéne (Prl = 7,12 |, Ku = 13,3)

10 DITTUS~BOELTER

Figure 28 .
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entre la températugg moyenne de l'air et la température moyenne du liquide .

Optimalisation -~ MODINE MICKLEY
CHLOROBENZENE
Exp R hx10 2 r R, hlxw'2 R, 'hlx10-2
1 17 13,4 0,92 29 22,k 14 10,9
2 18 13,2 0,44 35 25,5 16 11,5
3 20 14,2 0,10 43 29,8 25 17,5
L 21 12,6 0,13 49 29,8
5 19 11,7 0,47 k1 25,5
6 17 11,5 0,94 3k 22,4
T 18 9,1 1 Ly 22,4
8 19 9,2 0,57 52 25,6
9 21 10,0 0,19 63 29,9
12 22 7,5 0,30 85 29,9 30 10,5
13 24 8,0 0,08 102 34,3 . 32 10,8
TETRACHLORURE DE CARBONE
1 84 47,2 0,79 s 25,4 20 11,3
2 81 Lk 1 0,71 55 30,3 30 16,3
3 82 37,4 0,64 56 25,5
b 80 35,0 0,62 68 30,3
5 73 27,6 . 0,32 97 37,5
6 78 19,6 0,10 o7 24,4 28 7,0
7 76 18,1 0,17 127 30,5 26 6,2
8 69 L, 8 0,27 173 37,5 k1 26,6
9 85 3h,9 0,81 39 25,4
10 82 51,3 0,6k L8 30,3
TRICHLORETHYLENE
1 18 13,7 1,4k 30 22,4 17 12,6
2 14 10,1 1,48 34 24,4 19 13,7
5 20 12,6 1,78 36 22,3
6 15 9,3 1,67 40 24,3
7 10 6,0 1,80 g 28,1
11 23 11,2 1,k2 €2 24,4
12 28 9,8 1,74 46 22,3 21 7,4
13 21 T,5 0,89 70 24,6 16 5,6

Tableau IIT 2 . Rl , h. par différentes méthodes .

1
La régression par le méthode des roindres carris ertre les K\:i;)

varisbles sans dimension de 1l'#quation (III 16) donne 1'équation :

0,68 Py

1,52 0,76
1 1 (Ku7

M, = 0,014

L3

e

o= 0,17 (11T 17)

et par suite du petit nombre de données de précision médiocre la eonstante
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de proportionnalité n'est déterminé qu'a .00T prés .

Dans cette expression les propriétés physiques du liquide sont
prises & sa température moyenne . . ‘

Les corrélations analogues 3 (III 17) , établies respectivement
avec les valeurs h, données en utilisant les résultats de MODINE ou la

1
construction de MICKLEY sont les suivantes :

MODINE : Nu, = 1,2 Rel°’°8 Pr1°'53 K 0290

o = 0,11
(1II 18)

MICKLEY

Nu, = 0,016k Re1°’56 Pr11’72 ku 00?3 o = 0,26

La meilleure corrélation est la premidre des deux ,dens celle ci Nu, ne

dépend pratiquement pas de Rel; puisque selon le thlorie de Modine Hul
ne dépend que de r et @ ( nombre sans dimension défini 3 partir de Re,) on

vérifie ainsi que Nuy dépend essentiellement de r comme 1l'indique la figure 22.

Le chlorobenzéne €tant le liquide pour leqﬁel les nombres de
NUSSELT Nu1 obtenus per les méthodes d'optimalisation et de MODINE sont les
plus proches , on a représenté figure 28 & titre de comparaison pour ce
seul liquide les courbes Nul = f (Rel) correspondantes aux trois méthodes :
optimalisation , MODINE , MICKLEY , la droite représentative de la relation
de DITTUS-BOELTER Fu, = 0,023 Re, 0280 pr Os4¥

1l 1l
cette relation ne constitue qu'une approximation de la corrélation (III 17) .

est également représentée ;

En résumé les trois méthodes de détermination de By s'accordent
assez bien et donnent des résultats d'ordre de grandeur comparables ; la
précision est meilleure pour les expériences de vaporisation effectuées en
refroidissement de liquide et présentant une résistance appréciable au
transfert de chaleur dans celui-gi (hl/hg = 30) . Lorsqu'elle devient

négligeable , c'est A dire lorsque t. est pratiquement égale 3 la température

1
de saturation adisbatique , la méthode de MICKLEY donne des approximations
grossiéres et doit €tre abandonnée pour la méthode d'optimalisation ou celle
de MODINE ., Mais ce dernier n'a fait que des expériences de vaporisation

avec refroidissement de liquide (gradient At., = 10 °C) et il conviendrait

de l'utiliser dans d'autres cas pour faire uie comparaison correcte avec
la méthode d'optimalisation d'application plus générale ; il serait par
exemple indiqué de mesurer les coefficients h1 dans des expériences de
refroidissement d'huiles non volatiles dans la colonne & film .

I1 n'y a pas dens ce:cas de transfert de masse et les &quations exprimant

1'échange de chaleur entre l'huile et l'air se réduisent 3 :



RE

== - -
Ge . dt h a (t. £ ) 3z chldt

oty 2 : g = hla (tl - ti) dz (11T 19)

1
Une infinité de couples (hg s hl) satisfont 2 1'équation ci-dessus , il
serait donc nécesseaire de procéder par optimalisation selon le schéma décrit

(pege 77) pour déterminer le couple(hg » h.) pour une expérience donnée .

- I1 conviendrait en premiei lieu d'intégrer numériquement les
dquations (IIT 19)par la méthode de RUNGE-KUTTA pour une série d'expériences
afin de rechercher les couples (hg . hl) solutions ; on poserait comme
point de départ pour chaque intlgration que 1'un des coefficients est connu
(par exemple hg) 1l'autre étant déterminé en conséquence .

- Pour chague expérience on &tudierait la distribution autour
d'une courbe , des couples (hg s hl) calculés , c'est I dire que l'on établi-
rait les relations expériementales hg = f (hl) .

B8

- Fn posant per définition hg o GLY = a'GB

'LY: l'ensemble
des relations hg = f (hl) pour chaque expérience se ramine I un ensemble
d'équations F = F (a, 8 ,y ,a”, 8", v") résoluble comme précédemment par

la méthode du gradient . Les coefficients oy ainsi optimalisés permettraient
de calculer les coefficients de transfert de chaleur hg et surtout h1 .

L'ordinogramme correspondant serait analogue 2 1'ordinogramme page 19 annexe VI.

III 33) - Corrélations finales .

- D'aprés les résultats précédents les coefficients de
transfert hl ont des valeurs telles que la résistance au transfert de
chaleur dans le liquide est trés faible pour la plupart des expériences
effectuées . C'est pourquoi les coefficients réels kgcalculés en injectant
Rg et Rl dans le programme de calcul général sont trés sensiblement &gaux
aux coefficients Kg caleculés auparavant (% 2 % prés maximum) .

Pour les plus faibles h les coefficients hg et Kg ne

l b
différent que de 2 ou 3 % ce qui explique la décision de JACKSON qui proposait
de négliger la résistance au transfert de chaleur dans le liquide . La corré-

lation générale II 28 devient , avec les coefficients réels kg

p. =0 ,79
N, .(1-w,) = 0,035 Re 2*96(d) (1482223 5076 4 = 0,007 (IIT 20)
Shi 1 e o} 1
g
les écarts entre les deux relstions sont trés faibles (environ 1 %) et pour

la présente &tude elles représentent l'une comme l'autre les résultats expé-

rimentaux du transfert de masse .
~ A l'inverse des coefficients Kg , les coefficients globaux
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de transfert de chaleur dans l'air Hg , sont corrigfs plus sensiblement

(53 6%) ; la modification des profils de températures 2 1l'interface dile

& la résistance 1/hl au transfert de chaleur dans le liquide modifie les
équations de transfert de chaleur et par conséquent Hg . La relation (II 32)
établie avec les coefficients hg devient avec un écart type o amélioré

(.059 au lieu de .o6k) :
Nu, = 0,020 Re (—£) o = 0,059 (III 20)

Les propriétés variables de l'air représentées par pi/p et
le terme B dans la corrélation IT 32 n'interviennent plus ici car l'hypothdse
zéro est vérifife pour ces exposants montrant ainsi que , pour un nombre de
PRANDTL donné , le transfert de chaleur dans l'air ne dépend que de Reg et
ug/ui c'est 2 dire du débit gazeux et de la température de l'interface . La
bonne correspondance entre la relation (III 21) et 1'dquation de SIEDER et
TATE demeure car les &carts par rapport 8 la relation(II 32)sont relativement

peu importants (5 % au plus) .
III 4) Analogie transfert de masse - transfert de chaleur .

Cette analogie ‘& &€& depuis lengtemps mise en &vidence et pour comparer
l'intensité des deux transferts , CHILTON et COLBURN (2)

nombres sans dimension J, et JD définis & partir des coefficients de transfert

ont introduit les

H
de chaleur et de masse suivant les &quations (annexe VII) .
n 2/3
s = e (o)
He c_pu ?
PE g E
7 = EEEE 335 (Sc)2/3
D u P

g
Pour les faibles transferts de masse les &études relatives 3 divers systémes
gaz-liquide vérifient approximativement 1'égalité JHg = JD et confirment qu'il
existe bien une analogie entre les deux transferts . Les expressions générales
de JH8 et JD sont snalogues & celles qui donnent le transfert de masse ou de
chaleur ; elles font intervenir les m@mes nombres sans dimension Reg s Se ,
Prg . Ainsi les équations de GILLILLAND :
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. 0517 0,10

J_=0,023 R Se

~0,20
Tpg = 05023 Re,

I1 est donc possible de calculer 1fun des coefficients de transfert lorsque
l'autre est connu . Dens le but de vérifier cette analogie pour les expériences
précédentes , on calcule aux conditions moyennes de l'air les nombres JHg et

d l'ordre de grandeur moyen de ces nombres est de 0,006 .

D 5
Lorsque les coefficients globeux Hg et Kg sont utilisés , on

obtient les corrélations :

0,19 . 0,21

J. = 0,030 Reg“ g = 0,115 (11T 22)

D Se

0,18

J. = 0,020 Reg* o = 0,070 (171 23)

Hg
Ainsi on observe figure 29 que l'analogie de CHILTON~COLBURN n'est qu'appro-
ximativement vérifife les courbes représentatives n'étant pas confondues . Les
résultats de transfert de masse sont en général 1églirement plus &levés que
ceux du transfert de chaleur (JD > JHg) , ces derniers concordant bien avec
1'équation de GILLILLAND .

/] 0,21 ¢ Trichloréthyline
JD/Sc ’

. X Heptane
8 - ‘2 A A Méthanol
s ¢ Tétrachlorure de C:
v
PO,OOS :
8 :
~
O ~QQl ~
~ X JChloro enzane) ¢ Butanol
X ~- o Acétate n butyle
L0,003 xﬁ N Benzéne
1000 %090’ S~ f"xx§RChlorobenzln§-
/\ L M \* ’ ) Re
200 pigure 29 ¢ ey &

Les mémes corrélations éteblies cette fois en tenant compte

des nombres JD et JP calculés avec les coefficients rfels de transfert hg

et kg donnent :
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0,21

<y
[}

-0,19 \
0,030 Reg > Se o= 0,11k (111 24}

Ty, = 0,022 Reg‘°319 o = 0,068 (IIT 25)
L'analogie est un peu mieux vérifife dans ce cas et l'on
obtient une correspondance plus &troite entre la corrélation donnant JHg et
la corrélation de GILLILLAND .
En résumé si l'analogie de CHILTON-COLBURN n'est pas trés
exacte , deux causes principales peuvent etre invoquées (abstraction faite
des erreurs systcématiques imputables aux déterminations expérimentales).

D

exact pour que l'on ait & priori J.g = JD Cet exposant représente en effet

un compromis entre la diffusion moléculaire (P proportionnel a‘;J) et la

diffusion turbulente (kg proportionnel a\/ ) . (Annexe I et VII)
- Dans quelques expériences la vaporisation est importante

- L'exposant 2/3 dans les expressions de JHg et J_ n'est pas

et peut modifier légdrement les coefficients de transfert , de m&me que pour
celles dans lesquelles il existe une résistance non négligeable au transfert
de chaleur dans le liquide .

L'analegie de CHILTON-COLBURN revient I dire que le rapport
JHg/JD , ou ce qui revient au méme que h /kg , est une constante ; cette
derniére propriété étant plus connue sous le nom de relation de LEWIS .
L'équation (III 10)1/h - B/h A/k‘ exprime une relation du méme genre
entre les trois coeff1c1ents de transfert kg s hg s hl ; elle peut &tre
considérée comme une extension de la relation de LEWIS pour les expériences
dans lesquelles 1/hl n'est pas négligeable . On a vérifil que pour une
expérience donnée , le coefficient de transfert , kg ou hg calculé 3 partir
de la relation de COLBURN en supposant l'autre connu est le méme 3 10 % prés

que celui donné par la relation expérimentale(IIT 10).

Ces considérations aménent & comparer les nombres sans

dimension J J., au dernier nombre J . , celui-ci &tant défini d'une

D’ "Hg Hl

maniére analogue & JHg , c'est & dire par :

hl
J. ., = ——=—— (Pp_}
H1 cpl plul 1

2/3

On a calculé JHl pour les expériences ot 1/hl n'est pas négligeable
(chlorobenzéne , tétrachlorure de carbone , trichloréthyléne) . La figure
J, = ¢f (Re } avec la courbe

D * "Hg
JHl f (Re } pour le chlorobenzene 3y la pente de la courbe est du méme

ordre de grandeur ce qui confirme la relation générale &tabdblie pour les

29 permet de comparer l'allure des courbes J
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trois liquides :
~0,25% 2,10 (111 26)
1 Pry

p

J 8,10 7 Re

HL

Cependant le nombre d'expfriences &tant faible , 1'écart propable est bien
' plus élevé que pour les expressions analogues JD et JHg . I1 y a donc
anslogie de forme entre les trois €quations donnant les J en fonction des
nombres sans dimension , mais il ne peut y avoir gquelque proportionnalité
entre les coefficients de transfert de chaleur relatifs aux deux phases
car ils dépendent des nombres de REYNOLDS différents . L'équation (III 9)
exprime simplement une relation additive linéaire entre les résistances de

transfert .

- Remarque :

La reletion de LEWIS s'écrit d'une manifre générale lorsque

ltanalogie de CHLITON-COLBURN n'est pas vérifiée (Annexe IT) =

J 2/3
R = ..EE. c (.§.c.)
g JD pH 'Pr

Sur la figure 30 sont portées pour chaque liquide les valeurs moyennes de
Rg en fonction des nombres de Sc ; les résultats expérimentaux de BEDINGFIELD
(k1) DREW (Rg = 0,294 Sc0’56) sont Zgalement représentés (résultats

relatifs 2 la sublimation dans l'air de divers corps solides} .

R moyen
h:: BEDINGFIELD DREW <7 % MEthanol
4+ Trichloréthyléne

-.5 ‘ .
e Benzéne

" 0 Chlorobenzéne
A Heptane
¥ Tetrachlorure C
A Butanol

¥ Ac&tate n butyle

Se

-
-
y
AV}
s

—

Figure 30 .

Ces résultats ne concordent qu'assez grossiérement sauf pour
la vaporisation de lteau (Sc = Prg = 0,70) représentée par le point A pour
lequel on & Rg = 0,244 ; la relation de LEWIS donne Rg = 0,245 , B.DREW
obtiennent Rg = 0,241 . Bette relation de LEWIS ne parait pas présenter

d'avantage sur celle de CHILTON-COLBURN .
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CONCLUSION.

Un appareil comportant une colonne 3 parois mouillées avec
circulation d'air sec & &té& mis au point afin de mesurer , lors de 1t'évapo~
ration de ligquides organiques , les coefficients de transferts de masse et
de chaleur pour des transferts de masse de moyenne importance ; les analyses
en phase gazeuse ont 6té effectufes par chromatographie et I 1l'aide d'un
détecteur 3 jonisation de flamme .

Les expériences concernaient huit liquides organiques de
propriétés physiques trés différentes (viscosité , tension superficielle
notamment ) , et les écoulements des fluides correspondaient i des nombres
de REYNOLDS s'échelonnant dans l'intervalle 2000 < Reg < 12.000 pour les

gaz et 100 < Re, < 1000 pour les liquides .

E L'exploitation des résultats expérimentaux sur ordinateur
en négligeant toute résistance su transfert de chaleur dans le liquide a
nécessité la mise au point d'un programme donnant les coefficients globaux
Hg et K par intégration numérique des &quations de transfert . Ces coeffi-
cients ne sont sensiblement modifiés ni par la vitesse tangentielle du
liquide ni par la tension superficielle ou les rides , mais dépendent nettement
des propriétés physiques du film gazeux (masse volumique p , viscosité u),
comme le soulignent les diverses théories , quand le transfert de masse
devient important . Bien que les expfriences réalisées soient relatives 3
des transferts d'importance faible ou moyenne , l'ensemble des mesures est
représenté avec la précision la meilleure (écarts moyens 4,7 %) par les
équations suivantes :

-0,79

0,96 °i ~0,23 ¢, 0,76
o

NShi(1—wi) = 0,0346 Reg (14B)

Nu = 0,020 Re 0’82(
g g

e
S

analogues dans la forme mais non pour les exposants et les coefficients de
proportionnalité & certaines relations qui ont été proposées pour d‘'autres
types d'appareils , et mettant en relief le rdle de l'interface qui par sa
température fixe directement les propriétés physiques du film gazeux .

- Un programme général de calcul résolvant les Zquations de
transfert permet de déterminer ies coefficients de transfert de chaleur hl

dans le liquide . On & ainsi montré qu'il existe bien une résistance au



transfert de chaleur dans le liquide mais qu'elle est faible dans les expérien-
» . ”» - . - - » »
ces reéalisées a l'exception de celles relatives 3 8rois liquides;dans ces expé-

riences la température d'entrfe du liquide s'écarte le plus de la température

07

de saturation adiabatique.Les corrections qui en résultent quant aux coéfficients

globaux de transfert sont faibles(environ 2%) quand il s'agit de la masse et de

l'ordre de 5 i 6% au plus pour ceux de la chaleur .Cette dernidre correction doit

etre beaucoup plus appréciable pour des expériences de refroidissement non adia-

batiques comme celles réalisfes par MODINE.

La méthode de calcul par optimalisation est alors pius précise
et donne des résultats du méme ordre de grandeur que ceux qui furent signalés
par MODINE ; cet accord permet de penser que l'écoulement du liquide est 3
peu de chose prés laminaire et que les rides de gravité observées n'ont pas
une grande importance , du moins en ce qui concerne les &changes de chaleur .

Comme il fallait s'y attendre les &carts sont beaucoup plus
considérables avec les coefficients tirés de 1'équation de DITTUS~BOELTER .
L'accord est meilleur avec celle de MICKLEY ; mais la méthode d'optimalisation
est plus rapide et plus précise . Enfin elle ne nécessite aucune hypothése
quant 3 la nature de 1'écoulsment du liquide contrairement & celle de MODINE.

L'utilisation des coefficients réels de transfert de chaleur
permet d'améliorer la précision des relations générales proposées et sussi
par suite leur calcul théorique en se basant sur l'analogie de CHILION et
COLBURN .,

Le présent travail constitue une préface pour de nouvelles
études qui peuvent s'entreprendre avec l'appareil et les méthodes de calcul
qui ont été utilisfes ; elles devraient porter sur :

a) la détermination des coefficients hg et hl dans le cas

de liquides non volatils .

b) 1'étude de la vaporisation de mélanges de liquides volatils.

¢) l'absorption ou la désorption de vapeurs organiques dans des

liquides non volatils .

d) 1'€tude de la vaporisation de mélanges binaires liquides .
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ANNEXE I

THECRIES DU TRANSFERT DE MASSE

A - Diffusion de la Masse .

La diffusion , processus spontané d'homogénéisation des fluides
en contact , est responsable du transfert de matiére d'une phase 3 l'autre ou
& 1'intérieur d'une méme phase . L'égalisation des concentrations qui se produit
dans un mélange fluide immobile ou en mouvement assez lent s'éffectue par diffu-
sion moléculaire ; au deld d'une certaine vitesse critique il se superpose ,
la diffusion turbulente qui dépend de 1l'agitation des fluides et non des
dimensions et de la vitesse des molécules . Si deux composés diffusent avec un
apport continuel de composé frais et &limination des produits diffusés on arrive
& un état d'équilibre avec des gradients de concentration constants ; c'est la
diffusion en régime stable permanent . '

Les flux massiques et molaires de diffusion peuvent indifféremment -
se définir par rapport & la vitesse massique moyenne locale v ol par rapport 3
la vitesse molaire moyenne locale vX . On utilise souvent le flux molaire d'une
espéce par rapport & un repére fixe de coordonnées .

- Premiére loi de diffusion de FICK(LZ)

Pour un systéme binaire dans lequel A est le composé diffusant
la premiére loi de FICK s'écrit en t-rme de flux de diffusion molaire par —apport

. *
& un repére se déplagant & la vitesse v :

ﬁ" _ * - &a
A=Clyp-vi= aB YCa (1)

JDAB coefficient de diffusion de A dans B , est caractéristique des composés

” » s - ~ . - *',’
en présence , il est aussi égal 2 éaBA ; on a par ailleurs lfexpression JA+JB=<0,

indiquant que les flux de diffusion molaires J: et J; sont égaux , mais de sens

opposés . L'équation (1) s'écrit également par rapport i un repére fixe de
coordonnées ( X, fraction molaire,CAconcentration) :

A
N, = x, (N, +N;) =-¥0vc, (2)

Cette relation montre que le flux de diffusion NA est la somme de deux quantités :

J

le flux molaire ;:'résultant de la diffusion se superposant au mouvement d'en-

semble .
-9
N, - v, +ox, (N, +Np) (3)
flux molaire de A par flux de A ai 2 la flux de A a8 au
rapport & un repére fixe diffusion nmouvement d'ensemble

du fluide



La loi de la diffusion de FICK s'applique dans le cas d'un fluide au repos
mais également en régime d'écoulement laminaire dans une direction perpendi-
culaire au mouvement .

- Deuxiéme loi de diffusion de FICK .

En régime instable de diffusion la concentration de chaque composé
varie avec le temps . Puisque la vitesse d'accumulation de A dans chaque &lément
de volume est &gale & la différence de vitesse de diffusion entrante et sortante
de 1'élément , ls vitesse de changement de concentration 8CA/3@ , est donnée par

1'2quation de continuité .

éc an ac azc

A A . A_® A
=== ¢+ === = o s50it 7= =V -t (4)
ae a; ae
y dyz
et plus généralement :
ac
A B
s vee, (5)

B - Transferts de niasse peu importants .

Les théories proposées pour expliquer le mécanisme du transfert
de masse supposent toutes que son intensité est proportionnelle & la "force
agissante" , c'est 4 dire & une différence de pression partielle ou de concen-
tration du corps transférable entre phases contigiies .

- Théorie du film (WHITMAN(h3))

En premiére approximation le flux molaire du composant A(par
unité de surface et de temps) A travers l'interface est NA=kg (pA-pAi) ou
kl (CAi-CA) » les indices i se rapportant aux valeurs de p ou C & l'1nterface .
Comme ces derniéres ne sont pas toujours connues on gerit aussi : N,=X (pA~pA)
ou Ki (C*—C 3 les valeurs de pz et de C se déduisent de la concentratlon

A

CA et de la pression partielle Py de A , les points de coordonnées (PA s C )

et (pA > Cp *) se trouvant sur la courbe de vaporisation de A (fig. 1).

‘ On en déduit sans peine les relationms:
ression partielle de A
g : L_l.m . 2.1, 1 (6
P
P, m &tant la pente de la courbe ci-contre
i ‘ dans la région considérée .

- LE’ e Figure 1 .
Les coefficients ci-dessus dependent des propriétés physiques des phases..en

présence et de leur mouvement relatif ; le coefficient de diffusion &D

corps transférable intervient dans leur expression , mais de fagon dlfferente



suivant les théories .
Dans la théorie du double film , on suppose que de part et
d'autre de l'interface séparant deux fluides existe un film laminaire 4'épais-

seur e, (pour le gaz) et e. (pour le liquide) au travers desquels le transfert

1
-de masse rencontre la plus grande résistance . D'aprés la théorie de la diffu-

sion molécu.aire on a :

N = L%A N =-&-?-‘9‘-§‘-Ac (1)
Ag ~ & RT °Pa Al - e A
4 1
SDAB et &iL sont respectivement les coefficients de diffusion de A dans le

gaz B et dans le liquide L . En comparant les équations (7) avec les &quations
définissant les coefficients de transfert , on voit que ceux-ci sont proportion-
nels aux coefficients de diffusion . Les &quations (6) permettent de calculer
les coefficients réels k.g et kl & partir des coefficients globaux Kg et Ky
déterminés expérimentalement .

- Théorie de la pénétration .

HIGBIE(hh)

est di pour une large part aux tourbillons & proximité immédiate de 1l'interface .

et DACKWERTS(hS} suggérent que le transfert de masse

Ils supposent qu'au travers de la surface fraiche apportée par le tourbillon
un transfert de mati€ére non permenent s'établit pendant un trés court instant
(temps de contact) puis le tourbillon disparailt vers le coeur du courant
gazeux ol il y a diffusion turbulente pendant que de la surface fraiche est de
nouveau apportée . A partir de cette hypothése on obtient les expressions
suivantes pour ls vitesse de transfert moyenne pour un &lément de surface
exposé pendant un temps 6m soit :

Ny=2(cmC) Y =k, (py - p,) (8)
Ccet Ci sont respectivement la concentration au coeur du gaz , la concentration

2 1'équilivre 3 1l'interface.Dons cette théorie k? est proportionnel §,V£2i~

~ Théorie pénétration - film .
TOOR et MARCHELO(h6)

ont montré que les théories précédentes sont en fait deux cas limites de leur

ont proposé une théorie plus générale et

théorie . Toute le résistance au transfert est supposée se trouver dans le
film lamineire & 1'interface comme dans la théorie des "deux films" mais le
transfert a lieu par un processus de diffusion en régime instable comme dans
la théorie de pénétration .

Pour des temps courts d'exposition le corps diffusant n'a pas
le temps de traverser le film laminaire le processus est identique 3 celui de
le théorie de la pénétration . Par contre quand le temps d'exposition est plus

important un gradient de concentration steble s'est &tabli et les conditions




sont celles de la théorie "des deux films".
~ Théorie de la couche limite (SCHICHTLING

Elle consiste & extrapoler aux tramsferts de chaleur et de masse

(V7))

les données de la mécanique des fluides en définissant de manidre analogue des
couches limites pour des transferts de chaleur et de masse et supposant en outre
qu'il existe des rapports fixes entre les &paisseurs des couches considérées .
Dans cette théorie le coefficient de transfert de masse kg est proportionnel au
produit de 'EDAB et d'une fonction comp%zg; dépendant aussi de &3;3 .

- Théorie de KISHINEVSKY .

Un modéle est développé pour le transfert de matidre & trevers un
interface dans lequel il n'y a pas de diffusion moléculaire . On considére que
1'élément dé surface apporté en contact avec la deuxiéme phase atteint 1'équi-
libre avec elle avant d'étre mélangé dans la masse du fluide . Aucun résultat
expérimental n'est valable pour tester cette théorie .

- Théorie de BaKOWskI''9).

La vitesse de transfert est supposée proportionnelle au nombre de
molécules du composé diffusant dans le film gazeux en contact avec le liquide .
Comme la vitesse de renouvellement des molécules diffusantes. dans le cas . de. ls
vaporisation est instantanée c'est la vitesse de disparition de ces molécules
dans le film gazeux qui est le facteur déterminant . C'est donc la vitesse du
courant gazeux au dessus de la surface du liquide qui influence la vitesse du

transfert de matiére .
C -~ Transferts de masse importants .

Dans l'expression de la premiére loi de la diffusion de FICK par
rapport & un repére fixe :
Ny = x, (N, +N;) =~ @ch (9)
(& travers un gaz B ne diffusant pas dans la direction de A , NB = o et cette
relation se réduit & : NA - x, N, = -9 VCA) » le flux molaire de A di au mouve-
ment d'ensemble du fluide (xA(NA+NB) ol x, est la fraction molaire de A dans le gaz),

n'est plus négligeable lorsque le transfeﬁt de masse est important . La distribution
des vitesses et des concentrations est alors modifiée de méme que les coefficients
de transfert . En un point de 1l'interface 1l'équation du transfert s'écrit (k; coef-
ficient de transfert local qui dépend de 1'importance du transfert) :

Npi = %ag Mag = K%y (10)

k, étant la limite de k; lorsque le transfert de masse tend vers zéro . On est
ainsi amené & définir les termes correctifs o et GH pour les coefficients de

transfert de masse et de chaleur :

k; hé
% = & °% =7 (1)



La résolution de 1'éguation de transfert dans le film gazeux en tenant compte
des conditions aux frontifres et de 1'équation de continuité dorne le profil
des concentrations , en particulier pour y = eG , L'Tpaisseur cdu film gazeux
crn &

"\,\. et“'
= exp ( HAiEZB) (12)

)4
X
Cette éguation nmontre gue k; dépend de S“i , donc du transfert de masse .

el

L'équaticn (12) donne lorsque I, . tend vers zéro :

e L. a,.

éZ "X X k'
e

dpg
Posant T et il vient :
%=
) +
o = k. . In(Ry+1) (13)
D e R

pls D

Cette €guation est représentfe figure 2 en fonction de 1 + R ; le courbe indique
que la correction OD & apporter au coefficient de transfert kx donne un coeffi-
cient plus petit pour R positif c'est I dire lorsque le transfert s'effectue
vers ure phase (cas de lz vaporisation) . On a de méme pour le transfert de

craleur :

ln(Rﬁ+1)

6y = —5- (14)
BeY
Ao ’
Thorie du film

vers

0,2 ¢ jre mizee ._Théorie de la pfnétration
T

O,T s - 4 H " L.

0,2 0.5 1 3 A iR



A NExa IT

PSYCHROMETRIE

- A - Température humide .

Si 1l'on place dans un courant gazeux non saturé un thermométre
dont le bulbe est entouré d'une méche imprégnée d'un liquide il se produit une
vaporisation du liquide au niveau de la mSche . Il s'établit 3 la longue un

€quilibre adisbatique et le thermométre indique une température t_ inférieure

H
& la température séche du gaz tg .ty est appellée température humide de l'air.
A cette tempfrature d'Zquilibre pour laquelle ti =t, = tF les équations de

transfert déterminent la relation :
H .
2. - h R
__;.1..._!.6]1 - B . .8
- = X (1)
g

Cette €quation indique que la température humide t; » ne dépend que de la tempé~
rature tg de l'air , ainsi que de son humidité 2? .ty est également indépendante
de la vitesse du gaz I condition qu'elle soit suffisamment grande pour négliger
les effets de radiation .

Lorsque 1'2quilibre n'est pas atteint ts # t) et il y a donc une résistance

au transfert de chaleur dans le liquide . Dans ce cas l'dquation (1) est rempla-

cée par l'équation du bilan thermique .
- - . / -
By (6 = ) = (6 =)+ () Y (2)

L'observation des écarts tl - tH

équilibre adiabatique (tl -ty
€loigne (tl - ty alors différent de 0) .

, indiquera donc si 1'équilibre tend vers un

devient alors nul) , ou au contraire s'en

- B - Rapport psychrométrique - Relation de LEWIS .

Transferts de masse et de chaleur sont simultanés et si l'un des coefficients
de transfert est connu , l'autre peut 1l'€tre &galement en supposant par exemple
l'égalité de CHILTON COLBURN JH

tion adiabatique , on a 1l'expression :

= JD (Annexe VII ) ., Dans le cas d'une vaporisa-

hg(tg-—ti)ﬂké(flgi-%’)=kag(pi-p) (3)




7

D'aprés l'analogie de CHILTON COLBURN , les définitions de J et JD permettent

dtécrire :

2/3
E P SS (%)
k, °oe M5 Fav

Dans 1'intervalle normal des températures p; et pg sont petits de vant P et

l'on & donc :

H - H U 'y |
i (5)

BM

De 1'équation (3) il vient en appellant h /k‘ = R le rapport psychrométrique :

h
Lot Ao Ao 8 (6)

h 2/3 ~
Sc
iz = C (5 (1)

Pour le cas de la vaporisation de l'eau dans l'air les nombres de SCHMIDT et
de PRANDTL sont pratiquement &égaux 3 0,70 ; 1'équation (7) se réduit alors

i la relation connue de LEWIS :

= Chg (8)

o
R -

Si 1l'un des coefficients de transfert est connu , la relation de LEWIS permet
de calculer l'autre simplement . En réalité l'air étant rarement sec , il y
& lieu d'utiliser la chaleur spécifique de l'air humide cpH » Plutdt que

dans la relation (8) . Pour une humidité moyenne on aura alors :

R =¢

h
g = Con = % = 0,25

8
= Remarque -

Dans le cas de ligquides autres que l'eau , le rapport psychromé-
trique R8 peut &tre calculé en substituant dans la relation (7) les propriétés
physiques des fluides en présence . Pour les liquides organiques courants ,

Rg varie dans-les limites 0,3 - 0,6 . Cependant la relation (7) & &té établie
en supposant l'égalité JH =Jp vérifiée ; si cette hypothése n'est pas exacte ,

le rapport psychrométrique R8 aura pour expression :

J. - 2/3
= H Se
Rg = 3 con ( By ) (9)



ANNEXE 1III

AVALYSE DIMENSIONNELLE
A - Transfert de rasse.
Soit l'expression du coefficient de transfert de masse Kg
en fonction desvariables physiques du gaz dont il dépend (vitesse u , masse
volumique p , viscosité p , coefficient diffusioncga, diemdtre 4):
Kg":f(uyuapsd:vb) (1)
les trois variables u , p , 4@ peuvent &tre choisies comme systéme de grandeurs

primaires car le déterminant des expossnts obtenus en exprimant ces variables

dans le systéme L M T n'est pas nul.

-3 1 0
1 c -1 # 0
1 ¢ 0

D'aprés le thiorlme de VASCHY ; 1'4quation exprimant Kg en foncti?n des données
est équivalente 2 une &quation exprimant une inconnue réduite Ké en fonction
des données réduites .

- 51 4 est le nombre de donndes (d = 5)

- Si p est l'ordre de l'invariance (p = 3)
Le nombre de données réduites est d=-p=2 . L'inconnue réduite K: est le quotient
de 1l'inconnue par le produit de puissance des grandeurs primaires qui a la méne
formule de dimension . Les données ré&duites se forment de facon analogue &
partir des & - p données non primaires .

Les grandeurs rfduites sont obtenues en écrivant les formules

de dimension correspondant 3 Kg , U ,o) dans le systéme de grandeurs primaires ;

on a schématiquement :

grandeurs systéme M L T systéme u,p,d
X 1t u!
© 1
_1 m.—
M ML % P ud
V) 2 ¢! ud




[ e

L'Zcuation (1) devient en fonction des grandeurs réduites :

N
Y = { i O[/l
Lg u «9;\ rarrar it ) (2)
s0it &galement : K us= ( Re , 8¢ )
2

3
en tenant corpie des d&finitions du nombre de RIYNCLDS Reg et du nombre de

oM

SCEIDT Sc caractéristigue des vapeurs diffusantes en présence .
u d
Re = &3-S Se = —E-
24 H esd

A la grandeur réduite Kg u , on préfére substituer 1'expression sans dimension

dnT "L vy s . . . . .
Kg s== -z~ utilisfe dans la théorie de lea diffusion dans un film gezeux et qui
ou -
a recu le rom de nombre de SHERVOOD x”h PBV/P Dans cette expression T est la
[w]4 1 .

ternirature moyenne de l'air : P._../P représente 1'influence retardatrice du gaz
&L B~'l .
ron diffusant (air) sur le transfert et a recu & cet effet le ncm e terme

correcti? . Plus le transfert de masse sera €levd , plus l'importance de P_ ., /P
> o« B

sera grande .

Le résultat de l'analyse dimensionnelle s'exprime par :

it
“gh rfg:;q =3r(3eg , Sc) (3)
P

’

-~ Blrression linfal
2lrression linlaire .

L

Coit I calculer les exposants Bl s By g eees By de n relations

explrimentales du type :

La linlarisation de ces n reletions permet d'écrire :

ln 7y 1 1In X4 In x1: 1in aO €,
Y . = X . . . A a, + E
.! ‘ L] - ‘t .
in Iy iT in X4 1n X 3 ay, en
i :
1

T reprisente le vecteur des Ccarts entre les valeurs caleulées ¥ et les valeurs
expérirentales y . Il faut résoudre le systime Y = XA + E de manire que

L .

b ei soit minimal . D'aprds le thicréme de CAUSS MARKOV la meilleure estimation
1
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UL
de A par les moindres carrés , est le vecteur défini par A = (X'X) XY ;
les valeurs calculées de Y sont alors données par ¥ = XA , et les &carts par
E=Y~-XA=Y~-Y ., &1 ; représente la valeur moyenme des y , le coeffisient

de régrssion 2 permet d'spprécier la qualité de la régression .

A.""2
2 = KE)

=\2
E(y-y)
La régression est parfaite lorsque r2 = 1 , nulle pour r2 = 0 . La variance

est notée :

2 2e2

o = n-ik+1$

La variance des exposants a,_ s'exprime par l'équation :

k

o 2ag? (XTXX;;

2
*k

Le test "t" de STUDENT donnant la probabilité d'etre 2 1'intérieur d'un intervalle
de confiance permet de juger de la précision des divers coefficients ; l'erreur

sur la détermination de a, est alors t t Uak pour une probaebilté de 95 7%

v,0.05
d'étre dans 1l'intervalle d'erreur et pour un nombre v (v = n - k-1) de degrés

de liberté . 5

L'hypothése O sur 1l'exposant est vérifiée lorsque l'on a { —=) < t2
™ o v,0.05

par exemple au nivesu de confiance 95 % . ak
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ANNEXE IV

LE FILM LIQUIDE

L'analyse dimensionnelle de 1'écoulement d'un film liquide
montre qu'en général , les propriétés du film dépendent des nombres de REYNOLDS
Rel » WEBER We , et de FROUDE Fr . Si uy

vement , la vitesse moyenne , la masse volumique , la viscosité , la temsion

, pi s My s 0, représentent respecti-

superficielle du liquide , m &tant i'épaisseur du film et I'. le débit massique

1l
par unité de périmétre mouillé on a :

mp r
Rel=utll=;jf We=ul/|/o/plm Fr’u]/psm (1)

En fait , comme pour un fluide circulant dans une conduite circulsaire

r ro
(Reg =-1-*-‘;5-) ,» on utilise un nombre de RENOLDS Rel = l&-ﬁ—.
g h

Le type d'écoulement le plus courant dans la colonne & film ,
en dehors de la 2z0ne d'accélération , est 1'@coulement uniforme., stable , en
régime permanent . La transition laminaire~turbulent n'est pas aussi trenchée
que pour les &coulements dans les tuyaux ; elle est généralement comprise entre
Re. = 1000 et Re, = 2000 .

1 1
A partir des €quations de la mécanique des
% z fluides , NUSSELT (50) obtient 1'équation :
32
Lo o W3 (2)
y w2 M1

Avec les conditions aux frontiéres l'équa-
f tion (2) donne 1l'expression de la distri-

bution des vitesses soit :

u1='§z(-"v—:-mg) (3)

I1 s'agit d'une distribution parabolique et le maximum de vitesse est atteint
& 1l'interface pour y = m . L'intégration sur l'épaisseur du film de l'expres-

sion de vy donne la vitesse moyenne :

- L oAt (%)
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1/3

3v, T
ll)

P 18

2 ' . = 3 3 t .
I, est donné par 1 équation Iy=pum= p, & /3vl et l'ona : m = (

En utilisant 1'équation de NUSSELT on a en substituant W, dans 1l'expression
du nombre de FROUDE :

2
Fr = N fe& (5)
I‘l
soit en portant la valeur de m : Fr2 = === = Re_/12
3vlp1 1
Re, = 12 Fr? (6)

1



ANNEXE v

METHODES DE DETERMINATION DES COEFFICIENTS DE FILM LIQUIDE
A - Méthode de MICKLEY modifiée .

- I1 s'agit de la construction clessique de MICKLEY (diagrammes
enthalpie~température) pour l'eau appliquée aux liquides organiques . Le

relation de LEWIS n'étant plus appliquée on pose la constante b :

=z B
b= B (1)
On pose également A = A/b chaleur lstente de vaporisation modifiée . La varia-
tion d'enthalpie massique du gaz pour un €lément de volume unité est :

GII_ = G c_, 4t + Gxd}e = Le_,dt (2)
£ g pl

pH 1

Les &équations fondamentales du transfert de chaleur et de masse permettent
d'éteblir les relations suivantes dans lesquelles Ié représente l'enthalpie

massique modifiée du gaz :

q = k! Tt e TH . . g
GdIg kgab (rgi Ig) dz = L cpldtl (3)
1 1
I'' == |I + (b=t t L
: b[g (5-1) ] (1)
It -1 e
Ll 8 o - -:l~ (5)
-ty kgab
4y Iai7lg 6
T = oo (6)
i'g

- Construction graphigue . La figure 21 page 67 représente la construction de
MICKLEY modifiée pour le systéme air - tétrachlorure de carbone
L'équation (5) représente la pente des droites de conjugaison B B1 , C C1 s se. s
joignant un point de la droite opératoire & un point de la courbe enthzalpie
modifiée représentant les conditions & l'interface . L'équation (6) dite
relation de MICKLEY permet de construire graphjquement la courbe I8 = £ (tg) .
A partir de chaque point (Ig , tg) ot (Ig , tl) , on détermine
les peints (Ié , tg) et(Ié . tl) . Partant de A (IgH ,(tl)1 2 la base de la
colonne , on place A' (Iéh ,(tf1' jci confondu avec A car @éh =(Igh . De A' on

trace la droite de conjugaison de pente - ha /kéab coupant la courbe d'équilibdre



1k

1
modifiée en I!L1 . Du point A (Ig)1 tg)1 on déduit A (Ig% (t)l et on trace

la droite A1A . De A on trace une droite A B paralléle 3 A A' Cette droite

est tangente i la courbe représentative Is f (t ) . On asslmlle courbe et
tangente su segment AB.DeB on dedult B , puis B' puis B1 en tragant la
parallele A' A, ... etec . On continue la cons-

1 1
truction jusqu'd ce que l'on arrive au point final M (Iéb @ib en haut de la

. droite de conjugaison B' B

colonne . Si la courbe I (t ) constitufe par les points & , B , C , D etc...
ne passe pas par M i1 faut reprendre la construction en imposant aux droites

de conjugaison une pente.hla / kéab différente .

B - Méthode de MODINE et PARRISH .

Supposant laminaire et non ridé l'écoulement du film liquide ,
il est possible , moyennant une hypoth@se supplémentaire , de calculer le
coefficient de transfert de chaleur h1 et le profil des tgmpératures dans une
section droite du film .

Dans un €lément de colonne cylindrique d'épaisseur dy , de
hauteur dx et dont la base correspond & l'unité de périmétre mouilld 3 la
différence des.flux de chaleur en régime permanent traversant par unité de
temps les surfaces cylindriques (direction oy) est égale & la différence des
chaleurs sensibles traversant les deux bases (direction Ox) .

Le premier transfert s'effectue par conduction et le deuxilme grdce & 1'écou-

lement du liquide .

it . 3%t 3t 3t
«ay 72 dy) ay) peu, dy (t+ 5y 9%~ t)
3t _ k3%t _ a2t
uy x ep ayz =G ayz (1)

Si k est le coefficient de conductibilité du liquide , ¢ sa cheleur spéecifique
» o sa masse spécifique et u (y) la vitesse découlement au point y .
L'écoulement étant laminaire u ne dépend que de y suivant :
3 - 2
u(y) =23 (1-&) (8

u étant la vitesse moyenne d'€coulement du liquide , b 1l'épaisseur du f£ilm .

Prenant des variables réduites n , B , T définies par :

Y X vty
"=y B = TRepr T=I=,
o i
L'équation (7) devient : 3 T _ 1 327 (9)
| 8 38 - 1-nZ 3nZ



s étant la température au point (x , b) c'est & dire & l'interfaCe)to la 15
température du fluide pour B = 0 , au sommet de la colonne .

‘L'équation (9) a déjd été résolue notamment par PIGFORD (51) et SELLARS (52 )
utilisant leurs résultats et supposant encore que le flux de chaleur dans la
direction Oy varie exponantiellement en fonction de 8 (q(B) = Ce-rs) » MODINE
‘donne pour le nombre de NUSSELT 1'expression :

=1

alylm -
; 1 - o (¥°m-rlp
p=1 y2m (y2m -r) ;

8.
1
L3
E v2m)2

Ny, = (10

Les constantes a; Ai » Y2m sont données par la résolution de 1'équation
(9) soit :

v = 51,91 Ag = 2,333 a, = - 2,687
v2 = 196,140 A= 6,333 &, == 2,579
y§ = 436,840 12 = 10,333 8, = =-2,560
A, = 14,333 a; = - 2,383
La température ti(B) 3 1'interface est par suite :
ti - t(B) - - e-rB r (1)
&~ £(8) 1-e T8

t (B) &tent la température moyenne du liquide 3 la hauteur 8 . La constante
r correspond & une expérience donnée ; elle est détermin€e d'aprés le profil
des tempfratures moyennes du liquide qui peut s'exprimer per la relation ou
Bf représente la hauteur totale réduite de la colonne :

- rf
- rgf

to -t (8) = L8

ty - t (gf) 1-e

Une valeur approchée de r se calcule d partir des résultats expérimentaux en
supposent t. = t (8) . A partir de r conmu , Fu, donc h, sont dSterminés .

L'équation (1) permet ensuite de calculer t; ou le profil interfacial des
températures ce qui détermine une nouvelle valeur de r . Le celcul est ainsi
poursuivi jusqu'd convergence c'est & dire lorsque la température calculée

de sortie du liquide , soit &gale" 3 la température mesurée & 0,2 °C prés .

La convergence est rapidement obtenue au bout de trois itérations ; on obtient

ainsi hl dérinitif .
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ANNEXE VI

METHODES NUMERIQUES DE RECHERCHE DES RACINES D'UN SYSTEME SURABONDANT
D'EQUATIONS NON LINEAIRES - PROGRAMME GENERAL D'INTEGRATION .

- A - Méthode de RAPHSON-NEWTON .

Soit 3 rechercher les racines rfelles d'un systine de n &quations
simultanées : rk(a);1,a < R6 . On résout un tel systéme en minimisant la

fonction F(a) hypersurface de réponse :

1 2
Fla) = (rk(a) - 1)
k=1
La méthode de RAPHSON~NEWTON utilise les dérivés partielles qui sont supposées
définies et calculables au point a; + Le développement en série de TAYLOR au

premier ordre de la fonction de fk donne :

i,
rk(ai + Aai) = fk(ai) + ( 3o ) da, + ¢

1 1ai

Si on impose au point d'arrivée a; + Aai d'étre solution , fk(°i+A°i) est
alors égal & 1 et 1'on a :

- . “~ r - 2 7
O] B ) B
301 aai 3c6
. dai =
. dag
da 1 N | - -

Il s'agit d'unpsystéme de n Equations linfaires & 6 inconnues que l'on xéaart
algébriquement par une méthode des moindres carrés pour déterminer les incon-
nues Aai . On progresse par approximations successives en remplacant les
valeurs de oy 8 1'itération j , ag; par :

a§j+1 = aij + A“ij

Le calcul est poursuivi jusqud ce que les a, sont trés peu différents des

§j+1
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a5 clest & dire pour'Auij voisins de zéro . Autrement 4it , & chaque it&ration -
‘J » on calcule la quantité ‘ '
D (gylay,) - 12
F,=s% (£la,.) ~1)
I gy KL
et le calcul est poursuivi jusquld ce que 1'on ait trouvé Fﬁ ninimm . La
convergence est assez rapide lorsque le point de départ est proche de la '
solution , dans le cas contraire on peut utiliser la socus-incrémentation :

Cependant dans ce cas la convergence est trés palentte .

- B -~ Méthode du "Gra.@ient".

Cette méthode consiste 3 se déplacer dans la direction du
gradient de 1'hypersurface de réponse r(&) et & chercher dans cette direction
1'optimm de la fonction F(&) 2 minimiser . Les cosinus directeurs du vecteur
gradient perpendiculaire au point a 3 1'hypersurface F(a) sont :

. s >
oF / b ( .a.g..

1, = &=
% Yimr %%

En appelent 055 .les coordonnées des n migbles & 1'itération j , les &quations
paramétriques de la ligne de déplacement passant par le point de surface des
coordonnées %5 sont :

“1,441 " %15 ¥ My
Pour chercher le minimum de F dans cette direction , i1 faut déterminer A

pour que :
F(“i,;jﬂ) = P(1)

soit minimum . On est donc ramemé 3 la recherche d'un extrémum d'une fonction de
la variable indfpendante A . Pour rechercher cet extrémum on peut utiliser les
méthodes directes d'optimalisation , soit dans ce cas r€soudre 1'Squation

ar

-a—.o

dax

A ainsi calcul€ , les coordonnfes oy 41 sont déterminfes . Le calcul ess
]

poursuivi jusqu'd ce que la distance entre deux points successifs soit compatible
avec la précision demandée (ordinogramme ci-spréds) . '
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C - Programme général a'intégration .

- = Equations de RUNGE-KUTTA

Soit & intégrer numériquement le systéme a‘'équations différen-
tielles : ' ' ‘

at -
’ '&é‘f(tg:tl sz)

at '
a;%'g (tg s tl 3C‘g)

La méthode de RUNGE-KUTTA permet de caluuler‘lqs varisbles 8
chague pas d'intégration A & , 3 1'aide des &quations suivantes :

-
tgj”f tgj +z (k1 + 2k, 2k, + kh)

1 (m
tlj+1 = tlj tz (p1+ 2p, +2p3 +ph)

k=Agéf(qﬂ;é36tt§lt*El)

2 J 28’2’ 1y ¥
»¥ 2 )

k3=A§ét(qej+-2--,tgj+2 ’tlj*a)

khnAﬁtf(?ﬂ5+A§6,t8.+k

P1 "A%S ('}Cj s t_. 'tlj)

e
0 k - p
2% i | it
92'5%8(%3‘*2’*‘35*12{’*'15*2)
N 2 P2
pBSA%g(%j-l’a ,tej'l' ,tlj+2)

2
ph = A%g (%j + A%, tg- + k3 ’ tlj'+ p3 )



-Ordinogramme général-

lk =1,n expériencesl

J =1

lej = Const hj

intégration des €quations

de transfert par Procédure

ar
pour == = 0 —pmA

RUNGE-KUTTA
)
(R R .).
- 1k * gk
=3 . gr )
T
L)) ti:E:E;EZ::>
ui
I : <::E:j::::>_
non :
Fui
(le , ng)j vérifient la relation
B C
1o sk,
R k R
g 1 Rl
]
on pose Rp = a GBLY s Rl = a’GB L'
1
C(i = (G,B,Y,G’,B’,Y’)
) By Cy
Ik(a.) = ] = e e e - —==5
Akng Alek Alek
n 2
Fla.) = ¢ (f (a.)=1)
1 k=1 k1
d minimiser par la méthode du
Gradient
A >0
ouil a. = a.,.
i ij
j=j+1 ng’le
FIN
Fla. .
+ ..HALLL) =
i,3+1) F(ozl‘1 AllJ) F(A)
f { Bi,(g)
nini iy
a. . =oALl minimun de F £
1,341 1) 1]

19
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—~ PROGRAMME GENERAL D'INTEGRATION
COMPILATION aLGOL M 4D
'E’EGlH"ILTFCEQ"MN Lo K']OTAINU CeNBs MU
CPEAL'PO,DAS, TOrTL KC s PP2 PP KCAPHI KPCGA,CAZ,LIQ,PT,RGC,TEX,» TISURF,
THUMYRL e R o R2,PHIHT  KPGAM KPGAC»TLAMPI 1 ,PI2,TGE,YOE,RAP;
'BOOLEAM'RG,BOL
VARRAY'DOEL 113
M:=]10; ‘
MNi1=2;
'FOP'K.—I'QTFP'I‘UNTIL'13 DO DGF{K] =DATA;
TREGIMTPARRAY'YOL L tM3,PPIC MY, VI N, 0-M1.51vpp IMHIO MY} RETEN)HTIO
K1oCOLT1 22,121 METTI22),CSTI{O27
'PROCENURF'CRESOLPIV;
*CODEY,;
YREALY'PROCEDURE'PI (T )
VALUE'TI
YREAL'TI L .
YREGIN'PL i =FXP(=DOE[31/7(273.2+TH1)+DOEL4])
rEMD Y . .
'MFAL"F’PGC['L)URE'TI(X Y)i
YVALUE ' X
YREAL Y Y
TARRAY 'Y
TREGIN''REAL'TICH»TIF,TIF
TIFt=Y[2], ‘
ETIO sTIFpe=TIF+1
TIC:=(NOC L1214V [ 21+4D0CIT71*Y {1 1=((CST{2)1+D0C {31 (TIF=YI[I]))IX(PI(TIF)/
(PT=PI(TIF Y =X/ (T ¥ ) 1x00EIS 1) /DOEL6)+(TIFXCSTIZIs(PI(TIF ) /(PT-PI(T
IFI))—”I(T!F)/(“T PI(TIF)))*DPLISI)/UOE[éleOrlll]*(V{”]“Trv)/Kpfﬂ)/
(DOC(I2)+N0OE [ 71+ (CSTI21%(PI(TIFI)/(PT= PI(TIFI))-PI(TIF)/(PT"PI(TIF )
)A*DOFISYY/DOLI6) ) .~
'IF‘A&%(TYF TIC);-OS'TMFN"“FGIN T]Ft"(TSF+TiC)/2.
GOTOYETIAT
YEMD Y
Ti:=T1Ci
YENDY T
"REAL Y YPRACEDURE "TH(X s Y Y
VALUF ' X
‘F‘(vAL‘%O
'AQ")AV'V
YREGIN''REALYTICLTIF, TlFiv
TiFi=vY[2},
ETIC2sTIFl s=TIF 41
TIC:=(NCEL71%Y[1]=((CS Tf?]+DOff9]*(TIF YIIY)H{PI{TIF)/(PT-PI{TIF))~
X/ (PT=X))=DNOF IS5 /N0 a1+ {TIF«CSTI21#(PI(TIFIY/(PT-PI{TIFI ) =PI(TIF)
Z(PT-PI(TIF ) y=DOE[S1Y/DOEL6T ) /(0CE L7 ) +(CSTI2)R(PI(TIFL)/{PT~PI(TIF]|
JI=PI(TIF Y/ (PT-PI(TIFI ) xD0OF 1531 /D0ETE) )
PIFTARSITIF=TIC)>e 05 " THEN"'BEGIMN TIF:=(TIF+T1C)/2;
"GOTO'FTIQ2; '
YEND Y
THi=TIC;
tENDYTHG '
"PROCENURE *PUX e YeGel) g
fYALUC Y X
TREALY
YINTEGER TN,
YARRAY 'Y, 0y
YEEGINY''REAL'PPTTNTLIO;,;
IF'BOYTHEMNSTLIQ t=TI (X, YY'ELSFsTLIQi=YI[2])




PPTI =Pl (TLIQY)
G[l]:2PTﬂ(TLIQ~Y[l])*(HOF[9]*DOE[5]/DOE[6]+DOE[7]/(PPTI/(PT“PPTI)~X/
(PT=XIIY/((PT=Y)Y*(PT=X)%(CSTIL1+DOE[2)xX*¥DOE(SI/(DOE[AI*x(PT=X))));
IFCROL Y THIENYGI2 ) t=0AZ«PT*(DOFE[SI%(CSTIZI+DOFIoIx{TLIQ=-YI11))/DOE[6]
FDOF (71 (TLIQ-YI 1) y+DOF Il I%(YI2)=TEX)/KPGAY/ (PPTI/(PT=PPTI)=X/{PT~
K1Y/ (L laxCsTiUI%*(PTaX I (PT=-X))'ELSE"GI2)t=CAZ*PTx(DOE{BI*(CSTI21+DO
E19)x(TLIQeYI 1)) /00F a1 +N0E 17 Y% TLIG-Y{ 1) /(PPTI/(PT=PPT1)~X/(PT=X)
)+D“Ff!l]*(TLIQ T‘X)/(KPGA*(PPTX/(DT“PPTI)eX/(PT X))))/(LI”*CST(C]*(
PT=X)®(PT=X));

TEMD YR

'PROCEDUREYRK(XO YO e He Mo N Qi TETAYAXs VP )

'V[\LUE')\"O'HQM'N;

PHREAL Y X0

INTEGFR'" M N Q

CARRAY YO, TETAWAL XV

'PROCERURE P,

TRBEGCIHY Y INTFGERY L, Uy K, D

CARDAYYYL 128,030, UL020Y 201N, 0 Q=13 W, TRAVIINY;
'FOR'J==0'STEP'Y'UNTxL'M'DO"BECIN"FOR*Izza'STEP'l'UNTIL'G'DO"BEG!
HY e e gm0 eart Dy =0 THEN ' EGIN'XI0):=Ul0]1=X0;

TFORYK e= ] "STEPYIYUNTILIN'DO'WIK,0)e=YIK,0):=Y0[K];

PENDYSFLSEY VP [=0 THEN I BEGIN'X[JT:=UI01t=U[Q};

SFCRYP e[ VSTEPRPS [ YVUNTILYMNDO ' YIK ) e=Y[K 0) =Y {KeQY;

VIR YBOCTHEN Y BEGINY VIFY'WI2,JI>TLYTHEN"'"BEGIN'BO:='TRUE;

Mijs=tl,

TEMDYYELSE ! NU:~1.

YEMD Y
'IF'\:M'THEM"GOTO'FTEO'CND"ELSE"BEGIN"FOR'K}=!'STEP'!'UNTIL'N’DO
VWK r=YIK, 1=11; -
POUTT=1TeV, TRAV NG :
YFORTK = PSTEP [ "UNTIL ' NIDO ZIK, I-1)s=TRAVIK];

U1 e={0)1+HxTETALIT T

tEOR' V=Yg TEP 'l'UNT]l'N'DO"RFGIV‘Y[K:I]'—V[V 01;
'FORIR =0 'STEP I 'UNTILYI-1'DO Y IFYAT]  RIZOYTHEN'YIRK e T 1 3=YIK» T )J+HEAL]
fRYEVIRITY

'EMD' H

YEMD Y

TENDY

SIMPIUT = /Z((PIIVIZ2,J])eX[JI)*(PT=XTJII*(PT=X{Jd]1});

SIMHIJI (= Z((PI(VIZ2J1Y/(PT=PI(VIZ24JI))=XLJI/(PT=-X[J}IIR{PT=X{J})}%(P
T=-x{JY));

'EHDO;

ETIC:SIMPIMIe= I Z{(PI(VIZ,MI)=XIMI)X(PT~-XIMI ) (PT=-X[M]));
SIMHIMYI = Z((PTI(VI2:MIN/(PT-PI(VIZ2/M]I))I=XIMI/(PT=-X{MI) )Rk (PTeX[M])%(P
T-x0i11));

SEMDYRK

'PPOCFPUPF'INTFGROI(XC. OGrtlaMiNgXeV);

FYALUE P X0 Myt :
TREALYXC H;
CIMTEGERYM, b
'AQQ[\Y'YU;/\'V,
TBECINYVINTFGER?
QGez=d;
TEECINYPARPAYCTETA N1, All:0e0DsG=113
TETALIYt=TFTAL[2): = H :
TETALZ1:=TITAL4) 1=
AL, Ys=al2,1Ys=21/2
htoaen]: -ﬂ[?.alzr (
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A[{.,_ﬂ] Ll4, —‘}¢:[/().

A’All]. f\(/l;Z] hl/jt

RK(XO Y0 s eMaNe Qe TETA A X VIP )
fEMD Y,

tENMD Y,
YREALYIPROCEDURE'RGTEST(X )4
YVALUE v X

TREAL Y X

YBEGIMY*RUALVAF D, FA.FEXPrCOMP-
FEXP:=TCeYOI 1)

Vh::F::FA

DOE[”]':Y:

wOME s =g '
INT:UQﬁIV}.“nOF[7]+FA.
EDIT("FI243\eDOELT7) )

PRINT (1) :
COMP s = OMP 1
YIFYCOMPR IO THEN" *GOTO Y SORTIE
INTEGRO] (PO YO, PAS M NePP VY
Di=(VI1iMlevYd[ 1 1=F)/(DOFI7]1~VA)i
Fezvip,Ml-yoll1;:

VAs=DCOF 7,

FAs={FFrXD=t")Y/D;

PIFUARS(FEYDP-F YIS 2 THENY S GOTO Y INT
SORTIE:RCGTEST+=DOE[71;
YEND'RCTEST:

HEs=2DATA

C:=0;

DEPART:Ci=C+1
PIFPCONBYTHEN'*GOTOFIN;
BOs='TRULS,

BoL:i=tTRUEY

PPRe=lATA;

pq 1 =0 :

PaASt=PpD /11,
CAZ:=DATL;
LIo:=DATA;
PT:=NATA;
TCEs=DATA;;
TLs=DATA
YOE:=DATA; : .
YC[“]--PATA: ’

FXt=DATA;
TLAV'~(VW["]+TL)/
YO(!]::Y05~DOF{IJ]x(YCF»TEX)/GAZ/DOE[ll;

Ge=D0El 131 (TCE-TEX)Y/CAZ/DOEL}1+TGE:
RAP:=CAZ/LIG/DOEL2)1/7(TL~-YOL27 )
COTT 1V imnAPXRAP*(TO=YO (1 I (TGC-YO[ I +1 /(DO YXDOEL YY)
COl1+2)e=COI2 1 1s=RAPRRAPK{TG-YOU 1Y) XDOE(SI*PP2/DOCI6I/ (PT=PP2)1
CoUZ+21:=1/D0EISY/DOEIR1I+COI2, 1 I*DRELS)I*PP2/(DOEL6)*(PT-PP2)%(TG-YOI
11))q
MELT ) e =RAD = (TG=YOL[13+1/D0EL11=-RAPK(TG-YO[[1)*DCOETI I I*DOETIOI*(TLAM-
TEXI/(LIC*DOE[21x(TL=Y0O[2])) )
HEL21 1 =RAPXNOF (S )1 %xPE2/ (RO I6 1% (PT~PP2) )+ /DOEI8I-RAPKxDOE{]11%xDOE(10]
*¥(TLAY=TLXY*DOELS1%PP2/ (1 I0*¥NOF {21 (TL=YO[2) ) *DOE(61%(PT-PP2))
SRESOLPIVICOME,CST 2, IHPOSS %LE);
COTLDYe=(GAZ*CSTIII*(To~-YO LYY+ CSTIZ2I%GAZ=DON {81 xPP2/(D0E(LI=(PY-PP2

JI+C0F T I I&00F 10 ) (TLAMSTEX) ) /LIQ/(TL-YOL[21)



TEXT("GAZN) ;
SPACE(24)
TEXTOYLIQUIDENY
PRINT(3):
SPACE(20C);
TEXT{MHAUT2COLONMEN)
Space 10y,
EDITY("F9«2\, TGE)
SPACF(5); /
LD}T(“PO-J\.TG);
SPACE(15)
EDIT("FO4N\,TL )
PrRpMNT(3)
SPACE(20);
TEXT{("8AS22CCLONNEN)
SPACE (10);
COIT("F9e2N\:YOE )
SPACE(S)
EDITI"FSe2N,YOL 1))
SFACE(15);
EOIT(YF9. A\.\“{21).
PRINT(3)
SPACE(20);
TEXT("PRESSIONOPARTICLLF2HAUT?2DE?PCOLONNEN)
SPACE (10 ;
ERIT("FY. 4\.PPW).
PRINT{S)
PIls=pl(YDLP));
P12:=p1(TL);
KPGAM:=(CAZ* (PP2/(PT=PPR2))*LN((PI2/(PT=P12)-P P“/(PnaPP”))/(PI'/(
[1)Y)y )y /D0Et1GI/Z(P12/7¢(PT —Pl“)-“P”/(PT PP2Y-PII/(FT=-P11));
TEXTLUKPGAM=N\)
EOIT(RFID3N KPGAN)
PRINT(5):
CFOEYDNE[121:=15,10,5'D0* '"BEGIN'KPGA:=KPGAM;
LARATR Y 3=D0F 112
DOF[71s=RGTESTI(DCELT?I )
RLs=DOEL[2Y;
TEXT("2L=\);
EDITIYF L2233\ DOE[I”]).
PRINTCL Y
TEXT("RESOCLUTIONZAPRE SeMINIMUM\ ) §
PRINT(2);
SUITE:10TA =2
PHIt=SIMP[DOY:
VEORY MU =] YSTER Y TUNTIL ' MU'DO *BECINTY Y IF Y IOTA=2 ' THEM Y IOTA: =4 ELSE" IO
Th=2,
CIFTHU=MUYTHEN TOTAz =T
PHI t=PHI+[0OTA*SIMPINUI;
EENDY
PHY t=DHIXPAS/ D
KGAt=PHI*760+CAZ%DOELS51%PT/(DOELI6IXDOELIO))
K1z .28932xKGA
TEXTE"KCA=N)
EDIT("FI8e6N e KGAD) S
SPACE(10);
TEXT (" G=\);
CITOFIBe6\sKGY
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PRINT(2);

10Th 122

PHI =S IMHTID Y

YEORENUIS]YSTOP S YUNTIL 'MUYDO " '"BECINC Y IF Y[ OTA=2 ' THENFJOTA1=4'ELSEY O
Tai=2;
VIFYHU=SMUYTHEN'TOTA 2

PHT s=PHI+TOTARSTIMHINGY;

YENDY

PHI t=pHIxPAS/ 3,

KPCAC: =PHI*CAZ%PT/DOELIO0]
VIFTARS{(KPOACKPGA)/ZKPCAY>e N2 ' THENY'BECINIKPGA:=KPGAC
YSOTOYLABA;

tEND Y

KPGAI=KPGAC

TEYT("KPGA=N\)

EDIT(F 86N\ KPGAY

PRINY (?);

*GOTOCONT ,

FIF'BOLYTHENY 'BEGIN'BQOI s='"FALSE';
TENDYTELSEC*GOTOYCONTY T ¢

CONTI:sPACE(S)

TEXT (PPN,

SPACE (20);

TEXT("TON) ;

SPACE(10);

TEXT("TLN)

SPACE(10)Y:

TEXT(*TINY;

SPACE(10Y;

TEXT("THN)

SPACE (10

TEXT(®PIN)Y;

SPACE(10);

TEXT{WHAUTFURN) ¢

PRINT(3);

TFORYK =0 'STEPY ] 'UNTIL'MIDO' '"BEGIN'EDITI"FI2.3\sPPIKI1};
SPACE(10);

CEORYL = 'STEP YL CUNTILSN'DOY*REGINYEDITIF 23\ VILK)I;
YEND Y, :

Ros=PP K]

RUTY:s=vIl K3

Ri2le=vI2,K1;

TISURFs=TI(R2,R):

EDITI"FI2.2N s TISURF )

THUHt=TH{R?, B ;

EDITO"F 123\ THUMY)

PRPIt=PI{TISURF);

EDIT("FI2.3\+PP1);

VIFYRE Y THENY 'BECIN'KHTIOY t=0;

ED1T(rer 23N, HYTGY)

"COTO' 1C1 ‘

FEND Y
PHIRT t=SIMHIOT; ' v

PFORYHU = [ PSTEP V| *UNTIL'K'DC Y "BEGIN "IF IOTA=2 THEN 10T A =4 ELSETIOT
hs=2:

VIFYHUSH THENYTOTAI =

PHIHT s=PHIHT+OTAXSIMHINUD

VEND Y,

T Y1 =D00 1101 %PHIHT/RHT

AR I A B I AN A G A B

1CTsPINT Oy

YEMD Y

REC:'OOTOYREPART :
Firmeepnbyg -

vEHD!

¢
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ANNEXEVIT

ANALOGIE ENTRE TRANSFERT DE MASSE ET DE CHALEUR .

Le transfert de masse s'accomp@e nécessairement de ceux des
énergies thermiques et mfcaniques, et les relations exprimant les vitesses
de transfert & l'intérieur d'un huide ont 2a méme fommﬁafiig les trois cas ,
soit pour une direction oz normele & la direction de 1'6coulement :

aC ' 33 2]
p = gm- o PAepe) Bo- b 2w (1)
A 3z cpp 9z p %z

Ces trois équations expriment que les flux de matidre N N,, de chaleur g, ainsi
gue la force de frottement surfacique®sont tous trois proportionne;g aux
gradients suivant z des quantités de matidre, de chaleur et de mouvement ; les
facteurs multiplicatifs D, x/ e s u/p qui sont respectivement les coefficients
de diffusivité massique, thermique et la viscosité cinfmatique ont la méme
dimension ,,La T_’. Cette analogie d'expression a conduit 2 rechercher entre

ces vitesses de trausfert, des relstians quantitatives qui permettraient de
calculer 1l'une & partir d= l'autre d€jd connue. CHILTON COLRURN (2)

€tudiant ces phéncménes pour des gas circulant en rSgime turbulent dans des
conduites cylindriques et supposant qu:'entre deux sections droites, la méme
fraction de 1l'€nergie mécanique, de l'éaergie therziique et de la masse end
trantes sont perdues par trensfert aux perois latérales de la gonduite, ont
trouvé que, le coefficient de frotteuent & la paroi ou facteur de friction

de FANNING :

C. = ﬁ_ ' (2)

b 4 0%2

1
.2

oll u est la vitesse de aébit, et 32 la contrainte de frottement & la paroi
est & peu prés €zal aux expressions sans dimensdons :

t

- Cot 2/3 ‘ ‘ .
Iy = (ggga) (-£) (3)
EP.
Iy = (.KG%.M) ($)2/3 : | ()

o} les nombres de SCHMIDT et de PRANDTL interviennent & la puissance 2/3 ;
8, représente le d8bit molaire par unité de section droite. Jy et Jp sont
appelés respectivement nombres sans dimension de COLBURN pour le transfert
de chaleur et pour le trensfert de matiére 3 L'analogie de CHILTON et COLBURN
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s'exprime donc par la relation :
1
g=9 =3¢ - (5)

Pour les mémes conditons d'écoulement du gaz c'est=3-dire pour un méme nombre
de REYNOLDS les égalités ont été confirmées pour les cas : écoulements turbu-
lents dans les tuyaux, &écoulements & l'extérieur de cylindres, &coulements

paralléles & des surfaces planes.

S1 1l'hypothése de CHILTON COLBURN &tait exacte et si les transferts
s'effectuaient uniquement par diffusion moléculaire les nombres de PRANDTL et
de SCHMIDT devralent intervenir & la puissance unité pour que, conformément
aux équations (1) kg soit proportionnel A& et hg a2 k ; la puissance 2/3 repré-

sente un compromis puisque la diffusion turbulente ne dépend ni de k ni deS) .

I1 convienf de noter que les expériences sur lesquelles sont basées
ces résultats correspondent 3 des conditons telles (turbulent) que les nombres
J &taient de la forme 0,023 Re—o’2 et qu'elles ont surtout porté sur le trans-—
fert de la vapeur d'eau. Elles ne représentent donc que des approximations bien
gque leé conditions de turbulence soient a4 peu prés celles que l'on rencontre
ordimairement dans les appareils industriels.

h / cppu représente le nombre de STANTON ; le nombre de BIOT ou de .
u

P Pl A . = -~ = . ‘/ d
NUSSELT &tant défini par Nu hgd / &k on a également St P — JH stécrit
aussi sous la forme &
J = Re lpr /3 (6)
H g

(32)

L'équation générale recommandée par MAC ADAMS pour le transfert de chaleur

& des fluides circulant en régime turbulent & 1'intérieur de tuyaux étant :

~ Nu = 0,0225 RegO’BPrO’Ah (1)

1l'expression de J

H obtenue en portant Nu dans 1l'équation (6) est du type :

-0,20

J.. =
0,023 Re_ (8)

-H

De méme 1l'équation obtenue par GILLILLAND pour le transfert de masse,

P k GRT P

BM _ BM _ - 0,83 _ 0,4k
No, 5 -?Er- = 0,023 Reg Sc (9)
. c s 'z . -1 ., =0,34 +_, .
Condult en multipliant 1'équation (9) par Reg B¢ ,al'expression de JD
5 =y B B (5¢)2/3 = 0,023 Re 017500510 (10)
D gu P 22 g
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