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Résumé.

Le but de ce travail, est d'étudier les phénomènes de transfert de chaleur ,sans changement de
phase dans un appareil à film mécaniquement agité. Pour des conditions opératoires telles que
le flux transmis par le fluide de chauffage est égal au flux reçu par le fluide froid, le
coefficient d'échange de chaleur a été calculé, une corrélation a ainsi pu être établie décrivant
l'évolution du coefficient d'échange en fonction des différents paramètres opératoires débit
d'alimentation, vitesse d'agitation, et viscosité du fluide.
Lorsque le flux de chaleur transmis par le fluide de chauffage n'est pas totalement reçu par

"le iluide^froid, un autre coefficient d'échange apparaît-par convection forcée dans la phase
gazeuse.

Mots clés :
Transfert de chaleur, évaporateur à film mécaniquement agité, coefficients de transmission
thermique.

Summarv.

The goal of this work, is study thé phenomena of heat transfer, without phase shift in an
mechanically agitated film apparatus. For operating conditions such as thé flow transmitted by
thé fluid of heating is equal to thé flow received by thé cold fluid, thé heat coefficient
exchange was calculated according to thé various operational parameters flow food, speed
agitation, and fluid viscosity, a corrélation has been established describing évolution of thé
coefficient exchange. When thé heat flow transmitted by me fluid of heating is not completely
received by thé cold fluid, another exchange coefficient appears by convection forced in thé
gas phase.

Kev words:
Transfer of heat, evaporator with mechanically agitated film, coefficients of thermal
transmission, wiped film evaporator.
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NOMENCLATURE

A : Surface
b : Epaisseur de la pale du rotor
Cp : chaleur spécifique à pression constante

Da : Diamètre du rotor
De : Diamètre intérieur du cylindre extérieur
Dh : Diamètre hydraulique
DÏ Diamètre extérieur du cylindre intérieur
di Diamètre intérieur du cylindre extérieur intérieur (m)
g Accélération de la pesanteur
h Coefficient de transfert de chaleur par convection
J Nombre de pales

kv ; Conductivité thermique du verre
L Longueur de îa surface d'échange
M Masse molaire
m : Débit massique
Q : Débit volumique
s :Dimension de l'entrefer
T : Température
Ta : Température de l'air
T^b : Température ambiante
U Coefficient global d'échange de chaleur
u :Vitesse moyenne du film
X : Fraction molaire liquide

Lettres Grecques

v : Viscosité cinématique
T] : Viscosité dynamique
oo : Vitesse d'agitation
X : Conductivité du liquide traité
p : Masse volumique
C> : Flux de chaleur

Nombre adimensionnels

iJÏ

(m2)
(m)

(m)
(m)
(m)
(m)

(ms-2)
(W/m2K)

(W.nT1 K'1)
(m)
(kg/mol)
(kg/s)
(m3/s)
(m)
(K)

(K)

(ms'1)

(m2/s)
(Pa.s)
(s'1)
(W-rn'1 K"1)
(kg/m3)
(W)

Nu :Nombre de Nusselt
Pr : nombre de Prandtl
ReF : nombre de Reynolds de film
ReR nombre de Reynolds de rotation

Indices
c : pour le fluide chaud
f : pour le fluide froid
e : à l'entrée de la colonne
s : à la sortie de la paroi

hDa/X
Cp/X,
/x dir|



Les industries chimiques sont de plus en plus confrontées à des problèmes de

séparation, notamment concernant l'évaporation des produits thermosensibles. Les moyens

classiques de chauffage ou de fractionnement tels que les échangeurs tabulaires ou les

colonnes à distiller restent impuissants dans ce domaine, dans la mesure où les temps de

séjour importants dans ce type d'appareils entraînent presque systématiquement une

détérioration de la substance concernée. Une première réponse fut offerte par les échangeurs à

film ruisselant dans lesquels les temps de séjour sont réduits et qui fournissent de bons

coefficients de transfert. Cette technique ne peut malheureusement être appliquée aux produits

de forte viscosité pour lesquels l'écoulement par gravité ne constitue pas une force motrice

suffisante pour l'obtention d'un régime turbulent favorable aux transferts. De même, dans le

cas de suspensions, le traitement de solutions liquide-solide provoque généralement à

l'encrassement de la surface d'échange. L'ajout d'une agitation mécanique du film permet de

pallier ces inconvénients.

Par rapport au traitement en masse, la technique du film offre ainsi de nombreux

avantages qui ont permis son utilisation dans des applications très variées allant de la simple

concentration au bouilleur de distillation en passant par le réacteur chimique.

Les évaporateurs à film agité présentent une complexité des phénomènes par suite de la

simultanéité de la forte interaction entre transferts de masse, d'énergie et de quantité de

mouvement.

L'étude du transfert de chaleur dans l'appareil à film agité, a été menée afin d'approcher les

conditions optimales de fonctionnement de ce type d'échangeur et de comprendre les

phénomènes de transfert de chaleur s'y déroulant.

Elle a pour but d'une paît, d'aboutir à une corrélation sous forme adimensionnelle, permettant

le calcul du coefficient de transfert de chaleur côté film mécaniquement agité, et, d'autre part,

d'étudier l'influence des conditions opératoires sur ce coefficient, ainsi que les performances

thermiques de l'appareil à film agité utilisé.
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1.1 Principe fondamental

La technique de la couche mince trouve son principe dans l'étalement d'une phase

liquide en un film de faible épaisseur sur une phase solide tout en provoquant le

déplacement de ce liquide, soit par la pesanteur ( film tombant ou ruisselant ),soit par

l'action d'organes mécaniques divers (film agité ). La surface solide supportant le film, par

son chauffage ou son refroidissement, permet d'induire un phénomène de transfert thermique

dans le liquide en écoulement tandis que la surface libre du film offre la possibilité d'un

transfert de matière entre le liquide et son environnement immédiat, nécessairement gazeux.

La simultanéité de ces transferts provoque des modifications de nature ou de propriétés dans

le liquide qui les subit et, comme celui-ci est en mouvement, l'intensité de ces modifications

peut être contrôlée par le temps durant lequel le liquide est en contact avec la surface solide

sur laquelle il se déplace [1].

1.2 Géométrie des films.

Lorsqu'un liquide est réparti en film sur une paroi, il présente un rapport surface/volume

élevé [2]. Les valeurs prises par ce rapport, sont habituellement comprises entre 500 et 2000

m2/m3[l], ce qui lui assure une bonne homogénéité. Les gradients de température, pression ,

et concentration sont faibles et, les risques de surchauffe locale s'en trouvent réduits.

L'un des avantages majeurs de la technique de film réside dans les faibles temps de

séjour (quelques secondes à quelques minutes) des produits au sein des appareils. La

dispersion de ces temps de séjour y étant également faible, ils conviennent tout à fait au

traitement des substances thermosensibles sous l'effet de la pression ou de la concentration.
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( On qualifie de thermosensible une substance qui subit, sous l'action de la température,

une réaction, caîalytique ou non, de décomposition, de polymérisation ou de combinaison

avec d'autres produits présents dans le milieu. ).

D'autre part, le film obtenu étant de faible épaisseur, les résistances aux transferts sont

plus faibles que dans les traitements en masse des produits, ce qui constitue un atout

considérable. Les valeurs élevées des aires spécifiques et les coefficients de transfert de

chaleur couplées aux faibles temps de séjour font que les volumes de rétention sont peu

importants et que, par conséquent, l'encombrement des appareils est réduit L'intérêt de la

coexistence d'une phase vapeur et d'une phase liquide,( cette dernière n'occupe qu'une très

faible part de l'espace disponible ), est double car il concerne non seulement le transfert de

chaleur entre la paroi d'échange et la phase liquide mais également le transfert éventuel de

matière entre la surface libre de cette dernière et la phase vapeur. De nombreuses opérations

unitaires du génie chimique font appel à ces deux transferts simultanés et trouvent ainsi dans

les appareils à film une voie intéressante [2].

Les appareils à couche mince ont presque toujours une forme cylindrique réputée pour

sa bonne résistance aux contraintes mécaniques et dont Pétanchéité peut être facilement

assurée, ils sont peu sensibles aux eifets de la pression et, en particulier, tout à fait indiqués

pour travailler sous des vides poussés (sous des pressions absolues de 10"1 Pa ) et sous

pression [1].

L3 Mécanique des écoulements en film.

Différentes propriétés des films liquides sont directement dépendantes de la mécanique

de leur écoulement. Comme pour toute autre forme d'écoulement, on identifie les régimes

laminaire, transitoire et turbulent, mais, vu la géométrie particulière des films, l'indice de ces

régimes est plus explicite.

La principale propriété des écoulements en film est l'homogénéité du liquide. Pour les

films ruisselants appelés aussi films tombants, l'homogénéité du film, bien qu'étant

influencée par le régime d'écoulement, est bien meilleure que dans la plupart des cas où le

liquide est traité en masse. Lorsque des moyens mécaniques appropriés sont introduits, un

mouvement forcé dans le liquide permet sa répartition en couche mince ; ces films

mécaniquement agités sont alors le siège d'une forte turbulence, ce qui améliore

l'homogénéité du liquide traité.
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La mécanique d'écoulement en fUm est également intéressante du point de vue des

coefficients de transfert de chaleur et de matière. En ce qui concerne la transmission

thermique entre la paroi et le liquide, c'est la turbulence dans le film qui explique

l'amélioration tandis que, pour les transferts de matière entre le liquide et le gaz, c'est le

renouvellement de surface, intense et permanent, qui se produit principalement dans les

films mécaniquement agités, qui permet le meilleur échange de matière. Il est alors facile

d'imaginer l'intérêt de la technique de la couche mince pour des opérations telles que

l'absorption, la désorption ou encore la réaction chimique.

Grâce au taux de cisaillement induit, l'agitation mécanique permet de réduire la viscosité

apparente des milieux traités, notamment des liquides non newtoniens, et ainsi de traiter des

matières à forte viscosité, en particulier des polymères.

La mécanique d'écoulement des films est responsable de l'étroitesse du spectre de

distribution des temps de séjour et c'est là un avantage mis à profit, par exemple, en matière

de réaction chimique.

L'agitation mécanique des films contribue parfois à maintenir la paroi de support du

film dans l'état nécessaire à k bonne conduite des opérations. Ainsi, alors que la technique

des films ruisselants s ' adresse exclusivement, ou presque, à des liquides propres

(l'incrustation de la surface portante étant quasi inévitable dans les autres cas), une action

mécanique d'agitation du film peut servir en même temps à nettoyer une surface, d'où la

possibilité de réaliser des transferts de matière avec des films hétérogènes liquide-solide, en

cristallisation et en séchage pour ne citer que ces deux exemples importants {!],

1.4 Conditions opératoires.

La continuité des opérations est une condition nécessaire désormais imposée à

l'appareillage de l'industrie chimique moderne. Cette continuité d'opération s'assortit

d'ailleurs d'une grande facilité de réglage.

En effet, le volume de rétention (volume de liquide contenu dans l'appareillage) de

l'appareillage est faible, cela permet une adaptation rapide du matériel aux fluctuations

imposées, qu'il s'agisse de fluctuations de débit ou de paramètres d'exploitation tels que la

température, la pression, la qualité du produit final, etc.

Le tableau-1- résume, en fonction de leurs effets et de leurs particularités d'application,

les caractéristiques fondamentales de la technique des films [1].
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Tableau 1.- Propriétés fondamentales de la technique de la couche mince [1].

I
I

Particularités spécifiques

Géométrie du film de

l'appareillage

Mécanique d'écoulement

en films ruisselant et agité

Conditions opératoires

Effets

Rapport surface/ volume élevé

Faible résistance à la transmission

thermique et au transfert de matière dans

la phase liquide

Aires ïnterfaciales paroi-liquide et

liquide-gaz élevées

Faible pression hydrostatique

Temps de séjour court

Homogénéité de composition et de

propriétés

Turbulence

Diminution de la résistance à la

transmission thermique et au transfert de

matière dans la phase liquide

Etroitesse du spectre de distribution des

temps de séjour

Amélioration des conditions

d'écoulement (réduction de la viscosité)

Nettoyage de la paroi de support de film

Continuité des opérations avec un seul

passage du liquide à travers l'appareil à

couche mince

Facilité de réglage

Maintien de la pression

Faibles pertes de charge

Applications

Opérations à cinétique rapide de

transmission thermique et de

matière liquide-gaz

Opérations devant se dérouler dans

de strictes conditions d'équilibre

Traitement des produits labiles

Opération à cinétique rapide de

transmission thermique et de

matière paroi-Hquide(*) paroi-

liquide-gaz

Traitement des fluides à haute

viscosité et non newtoniens

Réactions chimiques en phase

homogène liquide ou en phase

hétérogène liquide-gaz

Opérations devant se dérouler dans

de strictes conditions d'équilibre

Opération sous vide ou sous

pression

(*) Dans le cas de réactions chimiques en phase liquide.
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1.5. Conception de F appareillage.

Afin de répondre aux nombreuses demandes des industries fortement intéressées par les

avantages suscités, plusieurs types d'appareil mettant en œuvre la technique du film ont vu le

jour. Ainsi, à la suite du film ruisselant, sont donc apparus les film rotatif, centrifugé,

comprimé et puisé. La technologie qui a connu les plus importante succès est probablement

celle du film rotatif mécaniquement agité.

L'utilisation croissante et les demandes de plus en plus spécifiques des industriels ont

amené les constructeurs à diversifier leurs appareils en agissant d'une part sur la surface

d'échange et d'autre paît sur le moyen d'agitation appelé rotor. Il existe donc actuellement

de nombreux appareils, basés sur la technique du film mince mécaniquement agité, mais de

conceptions différentes et répondant de ce fait à des besoins différents.

Il existe notamment des appareils à surface d'échange cylindrique et d'autres à surface

d'échange conique, cette dernière construction permettant d'ajuster la distance entre la paroi

d'échange et l'extrémité des pales du rotor, appelée entrefer, par un simple déplacement

axial de ce dernier. Le mouillage de la paroi étant un paramètre important pour les transferts

thermiques, ce type d'appareil convient aux opérations pour lesquelles le taux d'évaporation

est important.

La plupart des échangeurs sont équipés de rotors à pales fixes, cependant, ce type de

rotor n'est pas toujours adapté. Afin d'étendre le champ d'action du film mince agité, il a

donc été nécessaire de concevoir d'autre types de rotors. Tout d'abord, et ceci afin de

pouvoir traiter des produits très visqueux, les rotors ont été équipés de pales fixes mais

crénelées et inclinées favorisant ainsi l'agitation d'une part. Puis, lorsqu'il s'est agit

d'obtenir de forts taux d'évaporation ou de cristalliser, les rotors à pales mobiles (pales

raclantes, pendulaires ou à balais) sont apparus [2]. ( Figures 1,2, et 3 ).





















Chapitre 3. Transfert de chaleur dans un évaporateur à film agité.

Tout appareil à film peut être considéré, dans son principe, comme un échangeur de chaleur,

donc les méthodes de calcul sont pareilles.

Seule la transmission thermique entre la paroi de support du film et son environnement du côté

de la couche mince est complexe et dépend avant tout des traitements qu'y subissent les produits

alimentés. Des différences notables sont constatées suivant qu'il y a des transferts de matière

simultanés ( condensation, évaporation), présence ou non de gaz inertes dans la phase vapeur ou

apparition d'un effet thermique auxiliaire par réaction chimique, absorption ou désorption, à

l'occasion du traitement imposé au produit [1].

III. 1 Transmission thermique dans les films ruisselants.

La transmission thermique dans les films ruisselants peut être étudiée par les méthodes

expérimentales de l'analyse dimensionnelle ; celle-ci conclut à l'intervention de trois groupes

sans dimension dont l'expérience suggère l'utilisation suivant la loi :

Nu= c' Rem Pr (ni.i)

c', m' et n' sont des constantes dont les valeurs numériques expérimentales sont reproduites dans

le tableau 2 en fonction du régime d'écoulement explicité par la valeur du nombre de Reynolds.
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Chapitre 3. Transfert de chaleur dans un évaporateur à film agité.

Tableau. 2- Valeurs numériques des coefficients de l'équation (III. 1) du transfert

thermique dans les films en chute libre. [1]

Re

<400

400 à 800

>soo

c'

0.0614

0.0011

0.0066

m'

0.533

1.200

0.933

n'

0.344

0.344

0.344

Cette formule permet le calcul du coefficient h mais a une validité limitée aux opérations de

chauffage simple. Lorsque ces dernières s'accompagnent d'un phénomène d'évaporation, les

transferts thermiques sont accélérés. La dépendance du coefficient de transmission thermique

vis-à-vis du régime d'écoulement est toujours effective, mais en phis le phénomène

d'évaporation, induit une instabilité dans l'opération, la vapeur produite affectant

l'hydrodynamique du film. Puisque la quantité de vapeur dégagée croît au prorata de la distance

parcourue par le liquide durant sa chute, le coefficient de transmission thermique varie sur la

hauteur du film, ce qui entraîne l'obligation d'en étudier d'abord les valeurs locales h: . Les

corrélations ci-après, valables pour des régimes d'écoulement respectivement laminaire et

turbulent, sont considérées comme celles conduisant aux valeurs les plus exactes [1]:

hr= 0.821 ( X3 g/V2)1* Re/-22 (Ht 2)

^ = 0.038 (X3 g/V2)"3 ReF°"* Pr0'65 (IU.3)

En possession de ces expressions, le coefficient moyen de transmission thermique h peut,

en principe, se calculer par intégration sur toute la hauteur Z du film mais, comme cette

intégration ne peut pas être faite par voie analytique, elle implique des calculs longs et rebutants.

C'est pourquoi il est préférable en pratique d'employer des formules plus empiriques. C'est

ainsi qu'en utilisant un nombre des Nusselt modifié Nu* selon la relation [1]:

Nu* - (hDa/X) . (vz/g)w (ÏÏL4)

On évalue le coefficient h en remplaçant Nu* par les formules[l] :

Nu* - 0.9 Rei-"0'33 pour les écoulements laminaires, (ÏÏI5)

Nu* = 0.176 ReF0-w<î IO-S-M/CP .̂»*)] pour les écoulements en régimes transitoires, (ni. 6)
0.231Nu* = [0.152-(0.778/(PH-5.47))] Re/*^' pour les écoulements turbulents. (HL7)
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Chapitre 3. Transfert de chaleur dans un évaporateur à fîhn agité.

III.2 Transmission thermique dans les films mécaniquement agités.

La description faite dans le chapitre 2 permet de comprendre que les transferts thermiques

sont plus rapides dans les films agités que dans les films ruisselants étant donné l'action de

brassage exercée par les pales du rotor dans le film. Toutefois, la même description explique

l'hétérogénéité inévitable de la transmission thermique locale, vu l'existence de zones distinctes

dans l'écoulement et la très grande diversité des variantes de construction de l'appareillage.

L'approche théorique des transferts thermiques dans les films agités n'a dès lors pas encore pu

être entreprise. A l'heure actuelle, deux voies sont suivies pour mettre le problème en

équation[l].

La première est l'analyse dimensionnelle combinée à l'expérimentation, la seconde tentative de

mise en équation se fonde sur la théorie de la pénétration.

ttl.2.1 L'analyse dimensionnelle combinée à l'expérimentation.

La théorie semblant déficiente quant à la prévision des coefficients d'échange, la grande

majorité des auteurs a opté pour une approche expérimentale ou éventuellement semi-empirique.

L'analyse dimensionnelle est une méthode qui contribue peu à notre compréhension du

processus de transfert de chaleur mais facilite l'interprétation et étend le domaine d'application

des données expérimentales en les rassemblant suivant des groupes adimensionnels.

La détermination des groupes adimensionnels aptes à mettre les données expérimentales en

corrélation nécessite le dénombrement des variables appropriés aux phénomènes. Cette

technique est d'un emploi simple, mais si on oublie une variable appropriée il s'ensuit des

résultats erronés. Le dénombrement et la détermination des groupes adimensionnels s'effectue

suivant la théorie de BUCKINGHAM; d'après cette théorie le nombre des groupes

adimensionnels indépendants qui peut être formé par la combinaison des variables physiques du

phénomène de transfert de chaleur est égal au nombre total des variables physiques, dans note

cas (Da= s 3 L , b , J, Q, p, œ, X, T}, cp, AT, et h) diminué du nombre de dimensions

fondamentales de ces (longueur (L), temps (t), masse (M), et la température (T)), on trouve ainsi

9 nombres adimensionnels [3].
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Chapitre 3. Transfert de chaleur dans un évaporateur à film agité.

Par rapport à ce qui a été énoncé à propos du film tombant, un nombre sans dimension

supplémentaire apparaît dans les développements mathématiques ; il s'agit du nombre de

Reynolds caractérisant le déplacement du rotor ReR.

Les formes différentes des neuf groupes adimensionnels sont [3] :

J , L/Da, b/D., s/Da, Nu ,Rep , RCR , Pr et Br

Le nombre de Brinkman (Br) qui prend en compte les phénomènes de dissipation est

généralement négligeable lorsque le fluide traité thermiquement est faiblement visqueux.

Ainsi le nombre de Nusselt dépend du nombre de Reynolds d'écoulement., du nombre de

Reynolds de rotation et du nombre de Prandtl ; selon une équation de la forme :

Nu= f(Ref) <p

Pour établir cette équation, il est nécessaire d'avoir recours aux expériences.

Pour un type d'appareils déterminé, le nombre J de pales du rotor ou des rapports géométriques

de particularités de construction, tel le rapport de la distance s, des pales à la paroi chauffante,

au diamètre d de l'appareil, peuvent être considérés comme des variables indépendantes et mis

en évidence dans les formules. La relation adimensionneile recherchées s'écrit alors :

Nu - c" Re """(Re1)"' Pr P"^" (s/d)r" (ÏÏI.9)

c", m", n", p", q", r" étant des constantes dont la littérature mentionne des valeurs approchées

[3,7,8,9,10,1].

La littérature propose donc de nombreuses corrélations fréquemment présentées sous forme

adimensionneile et directement déduites des mesures effectuées par chacun. Paradoxalement, un

grand nombre de ces formules concerne des échangeurs à surface raclée et non des appareils à

pales fixes alors que ceux-ci représentent environ 75% du matériel existant. Le tableau V. 1

regroupe plusieurs de ces corrélations ainsi que les conditions d'application de chacune d'entre

elles. Ces précisions sont indispensables car, l'appareillage utilisé ainsi que les produits traités

varient d'un auteur à un autre. Il faut donc, rester prudent lors de l'estimation des coefficients

d'échange, à partir de ces corrélations.

Kern et Karakas [6] supposent que la chaleur est transmise par conduction dans le film et

que, les vitesses verticales étant importantes dans la vague en boucle, cette dernière ne participe
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Chapitre 3. Transfert de chaleur dans un évaporateur à film agité.

pas aux transferts. Dans cette hypothèse, il est indispensable de connaître l'épaisseur de film

pour calculer le coefficient de transfert, ce qui est plutôt difficile [2].

Les appareils à film mécaniquement agité permettent généralement d'obtenir de bons

coefficients de transfert de chaleur. Les ordres de grandeur varient néanmoins de façon

importante en fonction des applications comme le montre la figure 6 [2].

rn2.h-!)
U coefficient global de transmission thermique

Y rapport de la quantité de distillât produite par heure à la surface chauffante mise en œuvre

1 à 7 : chauffage à la vapeur

1 concentration de solutions aqueuses

2 déshydratation de solutions organiques

3 distillation de liquides organiques

4 défiorptionde liquides organiques

5 bouilleur de distillation

6 distillation extractive

7 désorption ( désodorisation )

8 à 10 : chauffage au moyen d'un liquide thermique

S.distilîàbn de liquides peu volatils

9. désorption de liquides organiques

10. bouilleur de distillation

Figure 6. Coefficient global de transmission thermique dans
les appareils équipés d'un rotor à pales fixes. [1]
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Chapitre 3. Transfert as chaleur dans un évaporateur à film agité

1112,2 La théorie de la pénétration.

La théorie de la pénétration admet que la transmission de chaleur se produit de manière

discontinue ; de petites masses de liquide entrant en contact avec la paroi y subissent pendant

un temps de contact très court un échange thermique intense en régime instable et transportent

la chaleur ainsi captée dans la masse du film où elle est dispersée grâce à la turbulence qui y

règne. Ce mécanisme est entretenu en permanence par l'action du rotor sur le film.

Elle a fait l'objet d'un développement mathématique ( voir annexe 1) dont le résultat se

solde par l'expression :

Nu- 1.128(ReRPrJ)05 (III. 10 )

Cette relation est obtenue moyennant différentes hypothèses simplificatrices, ce qui signifie, ici

encore, que cette expression n'a qu'une valeur relative d'application. [1]

Ce qui n'est pas prévu par la théorie de la pénétration c'est la dépendance du coefficient de

transfert vis à vis du débit d'alimentation. Cette théorie ignore également l'influence de la

viscosité et du régime d'ébullition qui sont pourtant deux paramètres fondamentaux pour

l'étude des transferts thermiques [2].

III.3 Méthode des bilans thermiques dans les appareils à film

mécaniquement agité.

La méthode des bilans thermiques est basée sur l'établissement des bilans thermiques

globaux et dorme donc accès au coefficient d'échange global. La connaissance des résistances

au transfert du fluide caloporteur et de la paroi permet ensuite de calculer le coefficient de

transfert côté film. [2]

L'idée de base de cette méthode est la mesure du coefficient d'échange global U et du

coefficient moyen de transmission thermique coté fluide de chauffage et on déduisent la valeur

du coefficient moyen coté film mince agité par l'intermédiaire de la relation dont la

démonstration est donnée en annexe 2.

1/U - (di/Dî.hc)+Di In (di/Di)/2 kv+(l/ hF) on. 11)
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111.3.1 Coefficient global de transmission thermique.

Dans la plupart des problèmes pratiques le transfert de chaleur s'opère, habituellement par

étapes à travers un nombre d'éléments différents connectés en série, c'est le cas des appareils à

film mécaniquement agité ; dans lesquels deux fluides à températures différentes s'écoulent

dans des espaces séparés par une paroi, la chaleur s'écoulant suivant deux mécanismes

prépondérants conduction et convectioa

Les transferts de chaleur dans un appareil à film mécaniquement agité s'expriment, comme

dans tout transfert de chaleur par échangeur, à l'aide de l'équation:

0 = U A ^ T (III. 12)

A T=DTLM, étant la différence de température logarithmique moyenne.

Paroi pour
échange

; Interface gaz liquide

Figure!. CaiactérbtifiKf pdiulpalH l'un, appareil à ffint.

U = *(Total)/ADTLM

Sachant que: DTLM=(AT.-AT.yii<AT€/ATO

ATC~~ 1 es" -l fe>

ATS = Tce- TU.

(IH. 13)
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Chapitre 3. Transfert de chaleur dans un évaporateur à film agité

* (Total) = mc cpc (Tce-Tcs) = mf cp!(Tfe-Tfe)

nie, CpC, nie Cpf étant respectivement les capacités calorifiques horaires.

(HI. 14)

Q (Convection) 0 fCtmductioïil Q(Comrection)

Fluide de
chauffage

J *̂* ** f

"^'^~
J,-rf*' *-*" .-

i^'H'

Jffl/f f "**>*.

*** J-

S ;

^ -
-'.-
^<

Film
minée
agité

vers Tair)

Intetface liquide
gaz

Figure 8. transfert de chaleur dans l'appareil à film mécaniquement agité.

Le coefficient global de transmission thermique U (appelé aussi coefficient de transfert de

chaleur ou coefficient d'échange thermique)[ll] est la contribution de plusieurs coefficients de

transmission thermique locauXj qui sont essentiellement, dans le cas d'un appareil à film :

- Un coefficient local de transmission par convection de fluide de chauffage à la paroi

d'échange hc.

- Un coefficient local de transmission par conduction libre à travers la paroi kv.

- Un coefficient local de transmission par convection libre de la paroi au film mince agité

hp.

Un coefficient local de transmission par convection forcé dû à l'interface gaz liquide ha,

ce coefficient peut être négligeable pour des conditions opératoires choisies.

L'équation (III. 11 ) est valable lorsque ha est négligeable,

A noter que chaque coefficient local correspond à une surface lien identifiée et le plus

souvent différente de la surface de référence. Cette dernière est généralement prise, dans un

échangeur tubulairej égaie à la surface extérieure des tubes, ce qui correspond le plus souvent à

la surface sur laquelle se condense la vapeur de chauffage( A-AI).
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Chapitre 3. Transfert de chaleur dans un évaporateur à film agité

ltl.3.2 Résistance de l'interface gaz liquide.

Les calculs et les notions classiques sur les échangeurs se basent sur des hypothèses

restrictives, qui impliquent un régime de fonctionnement stationnaire, et qui admet tout

d'abord que les deux fluides sont physiquement séparés l'un de l'autre par une paroi étanche

au transfert de masse mais aussi perméable que possible au transfert d'énergie thermique.

En conséquence, le débit-masse de chacun des fluides est constant tout au long de son

écoulement, et qui admet encore que toute ï'enthalpie perdue par le fluide chaud est

instantanément gagnée par le fluide froid.

L'obtention d'un bon coefficient global d'échange, et des valeurs optimales des débits de

capacité et si possible, voisines l'une de l'autre, sont parmi les soucis des concepteurs d'un

échangeur.

Dans le cas où le débit de capacité du fluide chaud est très supérieur au débit du fluide froid

( le débit ou la chaleur massique du fluide froid sont faibles), surtout si le coefficient global

d'échange est élevé, le fluide froid prend dés l'entrée une température voisine de celle du

fluide chaud et l'échangeur n'échange plus rien. II faut donc avoir des débits de capacité

voisins l'un de l'autre, ce qui permettra d'écrire l'égalité des flux chaud et froid.

Selon R. Leanertz, du côté de la paroi de support de film il existe trois résistances en série, à

savoir, celle du film liquide, de l'interface des phases liquide et gazeuse et celle de la phase

gazeuse proprement dite. Comme le film liquide constitue la principale résistance, il est admis

généralement de négliger les autres résistances [1].

Par ailleurs, K. Bourouni [14 ] constate que la différence de température entre la paroi et le

film en écoulement, provoque un transfert de chaleur de la paroi vers l'interface et qu'un

transfert de chaleur entre le film liquide et l'air apparaît qu'il y ait changement de phase ou

pas. Ce flux de chaleur est évalué par l'expression:

<E»-Aha(Ti-Ta) (III. 15)

OùTi est la température à l'interface et Ta la température de la phase gazeuse, A est l'aire

interfaciale, ha le coefficient d'échange thermique. Dans ce cas le bilan thermique devra tenir

compte du flux transféré vers la phase gazeuse.

Le choix des conditions expérimentales notamment les débits de capacité, déterminent donc

l'importance de ce coefficient d'échange qui ne peut être évalué que par l'expérience.
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Chapitre 3. Transfert de chaleur dans un évaporateur à film agité

Ul.3.3 Coefficient de transfert de chaleur à travers la paroi,

Le coefficient de transmission par conduction à travers la paroi est le plus facile à calculer par

les coefficients de conductivité thermique des matériaux constituant les surfaces d'échange

sont assez bien connus, de même que les épaisseurs de la paroi. Ces coefficients sont

généralement élevés, ce qui correspond à une résistance thermique faible qui peut souvent

êtrenégligée.[12]

111.3.4 Calcul du coefficient moyen de transmission thermique coté fluide de
chauffage,

La détermination du coefficient moyen de transmission thermique dans l'enveloppe de

chauffage peut s'effectuer à l'aide d'une corrélation adimensionnelle, à partir des équations

reposant sur le nombre de Nusselt, éventuellement corrigées pour tenir compte de la forme et de

la disposition des surface d'échange, de la vitesse d'agitation, de l'état de surface de la paroi, de

la géométrie de l'écoulement du fluide, ce dernier est un écoulement dans un espace annulaire,

c'est le cas en particulier, dans une double enveloppe.

On définit le diamètre hydraulique Dh =4 A/P =(De-Di) (HL16)

Avec De diamètre intérieur du tube extérieur,

D; diamètre extérieur du tube intérieur,

A aire de la section transversale,

P périmètre mouillé.

• Pour un écoulement laminaire, [13] c'est à dire lorsque Re < 2300, on calcule Nu., qui est

la valeur limite que prend le nombre de Nusselt lorsque la longueur du tube tend vers

l'infini.

Avec 0<Di/De<l,Nu» = 3.66+1,2 0V De)°8 (m. 17)

Pour des espaces de longueur L fini, on a :

Nu = NuM + [1+0.14 0V De)~° 5].[(0.19(Re.Pr.IVL)0 8)/(l+0.117(Re.Pr.Dj/L)°-467)].

0H.18)

IU.3.5 Coefficient de transfert de chaleur dans le film mécaniquement agité.

La transmission de la chaleur entre la paroi et le film mince agité met en jeu la conduction
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et le transport de masse. La paroi est à une température plus élevée que le film mince agité, la

chaleur s'écoule d'abord par conduction de la paroi vers les particules du film, situées à

proximité de la paroi, la chaleur ainsi transmise accroît l'énergie interne du film et se trouve

entraîné par le mouvement du film mince agité (présence d'agitation), ainsi le transfert d'énergie

paroi - film est intimement lié au mouvement fluide ou a l'hydrodynamique du film (régime

turbulent ou laminaire).

Dans l'entrefer le fluide s'écoule en un écoulement laminaire sur toute la longueur de

chaque pale, vu que le chemin d'écoulement est étroit donc visqueux, la chaleur ainsi est

échangé seulement par conduction moléculaire; dans ce cas le transfert d'énergie n'est que

faiblement aidé parles courants du mélange.

Dans la zone de la vague en boucle et dans la zone de l'écoulement en film ruissellent, le

mouvement est turbulent, le mécanisme de convection est favorisé par d'innombrables

tourbillons qui transportent la masse fluide à travers les filets fluides. Les particules du film en

se mélangeant avec d'autre particules jouent le rôle de porteuses d'énergie, par conséquent les

turbulences amènent à un accroissement de transmission de chaleur qui s'écoule par convection

forcée.

La courbe expérimentale, représentée par la figure 9 établie par Schweizer[5] montre

l'intensité de transfert de chaleur dans les différentes zone d'écoulement au passage de la pale;

cette dernière montre que la vague en boucle constitue un lieu privilégié d'échange intense

d'énergie.

0

1
Temps de passage réduit

Figure 9. Intensité de Féchan ge de matière en film agité entre deux paies successives [3].
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Le transfert de chaleur entre la paroi et le film mince mécaniquement agité s'exprime

comme suit,

<1Q <c«n»a«<rdA hf (Tp-Tfco) (ffi.19)

Cette équation est intéressante si la mesure de la température de la paroi est possible.

Or la température à l'interface du film est difficile à mesurer.

Le coefficient de transmission de chaleur hf est une fonction complexe de l'écoulement du film,

des propriétés thermophysiques du film, de la géométrie de l'appareil et de la dynamique de

l'écoulement. Sa valeur numérique n'est généralement pas uniforme sur toute la surface

d'échange et il dépend également du Heu où on mesure la température du film. La température

du fluide n'atteint pas une valeur constante mais varie à la fois dans la direction de l'écoulement

de la masse du film et dans la direction de l'écoulement de la chaleur.

Dans la pratique, les coefficients d'échange de chalewr par convection sont généralement

calculés à partir des équations empiriques obtenues en établissant une corrélation entre les

données expérimentales au moyen de l'analyse dimensionneHe.

IIL4 Influence des paramètres opératoires.

De nombreux paramètres influent sur les coefficients de transfert de chaleur. Ces diverses

influences trouvent bien sur leur origine dans l'hydrodynamique des appareils et, lorsque cette

dernière sera mieux cernée, les phénomènes mis en évidence dans les études effectuées sur ce

sujet pourront être mieux compris.

Les travaux menés jusqu'à présent s'accordent sur le caractère fondamental de la vague en

boucle et, même si elle n'est pas encore parfaitement connue, l'évolution de ses caractéristiques

en fonction des paramètres de fonctionnement et des propriétés du fluide traité permet

d'interpréter certains des comportements observés [4,14].

111.4.1 Nombre de lames.

Une augmentation du nombre de lames améliore le coefficient de transfert. En effet, plus

le nombre de pales est grand plus il y a de vagues en boucle. Les vagues sont les lieux

privilégiés des transferts, par conséquent, une augmentation de leur nombre doit entraîner une

amélioration des performances thermiques. Cet effet positif de nombre de lames peut également

être expliqué par le renouvellement plus fréquent du film ruisselant lorsque le nombre de lames

croît, ce qui se rapproche de la théorie de la pénétration [14].
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111.4,2 Dimension de l'entrefer.

Les arguments présentés dans le paragraphe précèdent peuvent également convenir pour

expliquer l'influence négative de l'entrefer sur les coefficients d'échange. En effet, si la

distance entre la paroi et l'extrémité des pales augmente, il y aura moins de produit dans la

vague en boucle et les transferts s'en trouveront pénalisés [15].

llf.4.3 Importance de la dispersion axiale,

L'étude des travaux effectués sur l'hydrodynamique des appareils à film mécaniquement

agité a montré que ces échangeurs, s'ils se rapprochaient du réacteur piston, n'en étaient pas

moins le siège d'une légère dispersion axiale. Certains auteurs se sont intéressés aux effets de

cette dispersion axiale sur les transferts de chaleur.

Le coefficient de dispersion déduit par Boit et col! [16], augmente avec la vitesse axiale

moyenne, la fréquence de rotation mais décroît avec le nombre de pales, ce qui signifie que le

rétromélangeage a lieu principalement dans le vague en boucle. En effet, une augmentation du

débit ou de la fi'équence de rotation correspond à une croissance des dimensions de cette

dernière tandis que, toutes choses égales par ailleurs, une augmentation du nombre de lames

implique des vagues en boucle plus petites.

Penney et coll [17], soulignent que l'effet dépressif de la dispersion axiale sur le coefficient

est d'autant plus marqué que les débits axiaux sont faibles et la viscosité élevée.

111.4.4 Influence de la viscosité.

Cette propriété physique du fluide traité a effectivement une importance fondamentale

dans l'étude des échanges de chaleur. Tous les travaux faisant intervenir des produits de

viscosités variables parviennent cependant à la même conclusion, c'est à dire à une incidence

négative de ce paramètre sur les transferts.

L'évolution du coefficient de transfert en fonction de la viscosité diffère d'une étude à

une autre mais de façon générale, il est proportionnel à T| à if0'3. L'influence de la viscosité

sur les performances thermiques trouve bien sur son origine dans l'hydrodynamique,

l'écoulement pouvant être très différent d'une substance à une autre. L'effet des autres

paramètres sur le coefficient de transfert de chaleur sera donc directement lié au fluide utilisé

lors des expériences ainsi qu'à l'existence ou non d'un changement de phase [5].
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lli.4.5 Vitesse de rotation.

De façon générale, le coefficient de transfert de chaleur croît avec la vitesse de rotation,

cette variation dépend de facteurs tels que la viscosité et le débit d'alimentation.

Pour des produits dont la viscosité varie de 0.0004 à 0.8 Pa.s , Maingonnat [18] constate une

influence positive constante de la fréquence de rotation sur le coefficient de transfert, sauf pour

le produit le plus visqueux dont le comportement semble indépendant de la vitesse de rotation.

L'amélioration des performances thermiques dues à une rotation plus rapide s'explique par une

vague en boucle plus grosse aux vitesses élevées. Cependant, aux forte fréquences de rotation,

cette amélioration n'apparaît plus car les vitesses axiales dans la vague deviennent importantes

et il y a alors compétition entre deux phénomènes : grossissement de la vague en boucle et

diminution des temps de séjour.

La dépendance des coefficients de transfert par rapport à la fréquence de rotation se

traduit, dans les formules adimensionnelles, par la dépendance du nombre de Nusselt par

rapport au nombre de Reynolds de rotation RCR ou au nombre de Froude de rotation Frp. et,

l'observation de toutes les corrélations proposées en tableau V.l met en évidence un

comportement proche de celui prévu par la théorie de la pénétration puisque h est proportionnel

à la vitesse de rotation élevé à une puissance comprise entre 0,4 et 0,6.

III.4.G Débit d'alimentation.

Globalement, le débit d'alimentation agit sur le coefficient de transfert de chaleur comme

la fréquence de rotation.

En effet, une augmentation du débit se traduit par un grossissement de la vague en boucle et

donc, ainsi que précédemment, par une amélioration des performances thermiques.

Néanmoins ,cette augmentation signifie également une diminution des temps de séjour et, par

conséquent, du coefficient de transfert de cîialeur, la vague en boucle pouvant, à l'extrême

limite, devenir le siège d'un débit de court-circuit. La valeur du débit pour laquelle ce

phénomène apparaît est d'autant plus faible que la vitesse de rotation est élevée, ce paramètre

agissant dans le même sens.

Le débit d'alimentation a une certaine influence sur les phénomènes de transfert

contrairement à ce qui est prévu par la théorie de la pénétration, le coefficient d'échange varie

comme m ° * à m °'5, m étant le débit massique (kg^s).
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Chapitre 3. Transfert de chaleur dans un évaporateur à film agité

If 1.4.7 Mouillage.

l'influence du débit massique sur les performances thermiques d'un appareil à film agité a

été traitée par de nombreux auteurs qui, pour la plupart, n'ont pas tenu compte du taux de

mouillage de la paroi. Seuls Bott et Sheikh [19] ont abordé ce problème qui est pourtant

fondamental puisque, tant que la surface n'est pas mouillée, le coefficient de transfert

n'augmente apparemment qu'avec le débit d'alimentation.

Le problème reste néanmoins de déterminer un débit correspondant, pour des conditions

de marche et un produit donnés, à un mouillage total de la paroi.

LUWA fournit pour ses appareils une valeur de 1,2 m3 /h par unité de périmètre mouillé,

ce minimum semble cependant évoluer avec l'appareillage et notamment avec le système de

distribution du liquide [2].

En effet, l'étude menée par Gaillard [20] sur les performances de divers répartiteurs montre

que ceux -ci peuvent avoir beaucoup d'importance au niveau du mouillage. D'autre part, pour

le système choisi par l'auteur, la surface n'est totalement mouillée par les produits peu visqueux
'i 1

qu'au delà de 0,3 m /h, ce qui correspond à un débit minimum de mouillage de 0,95 m /hm.

Cette donnée paraît donc difficilement accessible bien que fondamentale. Il faut cependant

retenir qu'il est plus aisé d'obtenir un bon mouillage de la paroi d'échange lorsque le fluide

traité est visqueux.

111.4.8 Régime d'ébuilition.

Un autre facteur fondamental pour les échanges thermiques est le régime d'ébuilition

lorsqu'il y a, bien entendu, évaporation et pas simplement chauffage ou refroidissement. Peu

d'auteurs ont vraiment étudié ce paramètre dans le cas des appareils à film agité.

La majorité des évaporateurs travaillent bien entendu en régime d'ébuilition nucléée afin

d'obtenir de bons coefficients de transfert. Cependant, il n'est pas toujours aisé de déterminer

les conditions de fonctionnement correspondant à ce régime d'ébuilition, ceci n'étant possible

que par une étude complète de l'influence du paramètre flux de chaleur sur le coefficient

d'échange [2],
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Chapitre 4. Procédure expérimentale.

IV. 1. Description de l'appareillage.

L'appareillage utilisé est un évaporateur à court trajet UIC type KDL4 (représenté en

figure (IV.l ).

Les différents éléments qui le constituent sont :

1. Une colonne en verre calorifugée qui sert d'évaporateur.

2. Un moteur électrique d'agitation.

3. Un récipient d! alimentation ( débitmètre).

4. Un bain thermostaté.

5. Un thermocouple Cuivre-Constantan relié à un multimètre digital DM-7241 GoldStar.

6. Des thermomètres Quick (-55 à 180°C à 0,1 °C prés).

7. Une pompe à eau.

La colonne en verre sert d'évaporateur et présente une surface cylindrique verticale

chauffée extérieurement par un fluide circulant dans une enveloppe coaxiale.

A l'intérieur de la colonne un stator concentrique supporte les pales qui répartissent le fluide

d'alimentation en nappe sur la surface chauffante et cisaillent le film. Le rotor se meut par le

biais de la connexion avec l'arbre du moteur électrique d'agitation.

Le volume intérieur du rotor abrite un tube parcouru par l'eau de refroidissement ; c'est le

condenseur. Le récipient d'alimentation nous permet d'introduire la charge et le réglage du

débit moyen à l'aide d'un robinet. Une ampoule à décanter permet de maintenir la hauteur

d'alimentation constante. Le chauffage de l'évaporateur est réalisé par circulation d'eau

chauffée grâce à un bain thermostaté et le débit du fluide de chauffage est contrôlé par une

pompe centrifuge munie d'une vanne.
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Chapitre 4. Procédure expérimentale.

Les températures d'entrée des fluides chaud et froid, et de sortie du fluide chaud sont

mesurées à l'aide des thermocouples à résistance.

Un thermocouple Cuivre-Constantan est utilisé pour la mesure de la température de sortie

du fluide de procédé et celle de l'air dans l'appareil à film agité.

IV. 2. Caractéristiques géométriques de l'appareil.

Les caractéristiques géométriques sont les suivantes :

- La longueur de la surface supportant le film L=25 cm.

- Le diamètre du cylindre intérieur D=5. 4 cm.

- Le diamètre du rotor Da=5.3 cm.

- Dimension de l'entrefer s -(D-Da) =1 mm.

- Nombre de pales 3= 3.

- Surface d'échange A = 0.043 m2.

IV. 3. Description du thermocouple électrique.

Le thermocouple utilisé, est constitué de deux conducteurs Cuivre (A) et Constantan

(B) formant entre eux une jonction à la température de mesure T, il délivre une f.é.m (force

électromotrice ) qui dépend de la température mesurée, soit à la sortie de fluide froid (T=Tfe)

ou de la température de l'air (T=Ta), et de la température de référence Tref égale à la

température ambiante.

Il permet des mesures de températures ponctuelles, sa capacité calorifique peut être très

réduite assurant un temps de réponse élevé.

A ces deux points de vue l'emploi du thermocouple apparaît avantageux par rapport aux

résistances thermométriques.

Un des inconvénients du thermocouple est que la mesure exige que la température de la

jonction de référence soit connue : toute incertitude sur Tref risque d'entraîner une incertitude

du même ordre sur TfS3 pour cela l'étalonnage du thermocouple est indispensable [17].

La mesure de la température ambiante (Tamb) nous permet, d'utiliser la loi des températures

successives, de déterminer la température de la jonction de mesure au moyen de la fonction

suivante [21 ] :

E(Tfs 0°C) _ ï? (Tfs, Tamb) . -r* (Tamb O^C) s^,, ,,
A/B —& A/B + & A/B (IV. 1)
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Chapitre 4. Procédure expérimentale.

La courbe d'étalonnage du thermocouple est donné par la ligure (IV.2).

I v\
0,8

0,4 \ y=Q0418c-QQ281
R2 =0,9925

0 10 20 30 40

Figure IV. 2 Etalonnage du thermocouple.

IV.4. Conditions opératoires.

Les conditions opératoires sont d'une part liées aux possibilités de l'installation, et,

d'autre part, au phénomène étudié et au type d'expérience à effectuer.

Les paramètres opératoires de l'installation sont les suivants :

- Les débits d'entrées des fluides chaud et froid .

- La vitesse d'agitation.

- La température de chauffage.

- La pression sous laquelle fonctionne le système.

- La température de condensation.

Compte tenu de la complexité du phénomène et l'aspect statique de l'installation, les

paramètres expérimentaux retenus sont :

- Les débits d'entrées des fluides chaud et froid.

- La vitesse d'agitation.

- La température de chauffage, qui était maintenue inférieure à 30°C, pour éviter le

phénomène d'évaporation.

Les valeurs des paramètres opératoires ont été fixées comme suit :

- Les valeurs du débit de fluide froid en (ml/s) [ 0.1, 0.2, 0.3, 0.4, 0.5, 0.6 ].
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Chapitre 4. Procédure expérimentale.

- Les valeurs de la vitesse d'agitation en (tours/ min) [ 100, 200, 400 ].

Les valeurs du pourcentage massique du mélange en glycérol [ 0, 0.51, 0.68, 0.79

correspondant à une gamme de viscosité de 0,1 à 0,54 Pa.s. Ces valeurs de viscosité sont

représentatives d'une large gamme de produit pouvant trouver une application à travers cette

technique.

Les valeurs de la vitesse d'agitation ne peuvent aller au delà des valeurs choisies et cela pour

des considérations de stabilité mécanique de l'installation.

IV.5. Mode opératoire.

La procédure consiste à effectuer les étapes suivantes :

1. On fixe la valeur des trois paramètres à savoir le débit du fluide de liquide de

chauffage et du liquide de procédé , la vitesse d'agitation, et la viscosité.

2. On attend quelques minutes pour que le régime soit établi.

3. On mesure les températures d'entrée et de sortie des deux fluides de chauffage et de

procédé à l'aide des thermomètres.

4. On fixe le même débit du liquide de procédé avec modification ( augmentation ou

diminution) du débit du liquide de chauffage.

5. On mesure les températures d'entrée et de sortie des deux fluides de chauffage et de

procédé.

IV. 6. Caractéristiques thermophysiques du fluide du procédé.

Des mélanges de différentes compositions eau-glycérol ont été utilisés comme fluide de

procédé. Le glycérol est un liquide qui à température ambiante présente une viscosité élevée.

IL convient particulièrement à l'étude entreprise ici grâce aux caractéristiques suivantes:

- Le glycérol ( C3HgO3 ) possède une viscosité élevée, mais on peut obtenir des faibles

valeurs de cette dernière par la dilution ( glycérol) avec de l'eau.

- ÏÏ est totalement soluble dans l'eau , la glycérine ( ou glycérol ) présente un comportement

rhéologique newtonien et ne mousse pas.
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Chapitre 4. Procédure expérimentale.

IV. 6.1 Estimation de la masse volumique à différentes concentrations en
glycérol.

Les densités D W2Q du mélange eau-glycéroï utilisées dans les expériences ,pour

différentes concentrations sont déterminées à 20 °C , à partir de la mesure des masses

volumiques du mélange eau-glycérol ainsi que celle de l'eau à l'aide d'un pycnontètre. Ces

densités sont disponibles dans la littérature en fonction des concentrations massiques, ce qui

permet, par interpolation, d'avoir les pourcentages massiques des concentrations utilisées.

Tableau IV. 1- Variation de la densité du binaire eau-glycérol en fonction du

pourcentage massique en glycérol.

% massique

n20•L* 20

52

1.132

56

1.143

60

1.155

64

1.166

68

1.177

72

1,188

76

1.119

80

1.21

1.22

1,20

s

S
v<9

i «

1,14

1,12
50 54 58 62 66 70 74 78 82

Pourcentage massique en glycérol

Figure IV.2 Variation de la densité du binaire eau-glycérol en fonction du

Pourcentage massique en glycérol.
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Chapitre 4. Procédure expérimentale.

IV. 6.2 Calcul de la viscosité dynamique a différentes concentrations en

glycérol.

Les viscosités dynamiques, du mélange eau-glycérol ont été calculées, sur la base des

corrélations disponibles dans la littérature et données en annexe 3, à partir d'un programme

de calcul, dont les résultats sont données par la figure IV, 3.

•8*

0,8

0,7

0.6

0,5

0,4

0,3

o 0.2

0,1

0,0
-0,1 0,0 0,1 0.2 0.3 0.4 0,5

Pourcentage molaire du gîycérol

0.6 0.7

Figure IV.3 Variation de la viscosité dynamique eau-glycérol en

fonction du pourcentage molaire en glycérol.
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Chapitre 4. Procédure expérimentale.

IV. 6.3 Vérification de la reproductibilité des résultats expérimentaux.

Lors des manipulations à pression atmosphérique, il a été remarqué, comme le montre le

tableau (TV.2)) la conservation du débit, les pertes en volumes constatées pour les

expériences concernant l'eau sont négligeables; de l'ordre de 0.58 % en moyenne, cette perte

étant due au giclage du fluide froid sous l'effet de l'agitation.

Pour un paramètre donné, les expériences ont été refaites à trois reprises et sont

reproductives, ces essais ont été effectués pour une vitesse d'agitation de 100 tr/min, une

viscosité v0 , et un débit de fluide froid de 0.4 ml/s les résultats sont donnés dans le tableau

(IV.3).

Tableau IV.2- Estimation des pertes dans l'appareil à film agité.

N°de

l'expérience

1

2

3

Débit du fluide

froid (ml/s)

0.4

0.4

0.4

Débit du distillât

(ml/s)

0.39

0.37

0.38

Débit du résidu

(ml/s)

0.08

0.027

0.019

% pertes

0.5%

1%

0.25%

Tableau IV.3- Vérification de la reproductibilité des résultats expérimentaux.

N°de

l'expérience

1

2

3

Qc(ml/s)

13.5

13.3

13.7

Tce (°C)

27.2

27.1

27.4

Tcs(°C)

26.9

26.8

27.1

Tfe (°C)

18.5

18.4

18.6

Tfs(°C)

24.3

24.2

24.0
. _

Flux chaud
(Watts)

16.63

16.63

17.12

Flux froid
(Watts)

9.70

9.70

9.03

Le faible écart existant entre les valeurs calculées des flux chaud et froid, pour différentes

expériences nous permet de confirmer la reproductibilité des résultats expérimentaux.

37



Chapitre 5. Etude expérimentale de transfert de chaleur dans l'appareil.

L'étude de transfert de chaleur a pour but la détermination du coefficient d'échange côté

film agité, et de voir l'effet des paramètres opératoires caractérisant l'écoulement.

V.l Calcul des coefficients d'échange de chaleur.

Les résultats expérimentaux donnés dans les tableaux 1 à 72 en Annexe 4 ont permis le

calcul du coefficient d'échange dans le film, du coefficient d'échange dans l'air, des

nombres de Reynolds du film (ReF), rotatif (ReR) et du nombre de Prandtl (Pr) grâce à un

programme de calcul. Les résultats des calculs sont donnés en tableaux (V.l, V.2, V.3, V.4)..

V.2 Structure du programme de calcul.

Le programme principal de calcul à l'aide du logiciel Matlab, fait appel à deux sous-

programmes. Un sous programme permet le calcul des propriétés physiques et thermiques de

l'eau et du mélange binaire eau-grycérol, le second sous programme permet le calcul des

coefficients d'échange et des nombres adimensioniiels pour les différentes conditions

expérimentales. La structure général du programme de calcul est donnée par l'organigramme

(V.l),
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Chapitre 5. Etude expérimentale de transfert de chaleur dans P appareil

Calculs des propriétés
physiques et thermiques du
fluide de chauffage. pc, kv,
T]c, cpc (voir annexe 3.)--

Lecture des conditions
opératoires températures Tec,
Tsc, Tef, Tgf et débit
d'alimentation Qc et Qf.

Calculs des propriétés
physiques et thermiques du
fluide de procédé
Pf, ^6 *lf, cpf (voir annexe 3).

Calculs des flux chaud et froid

Calcul du coefficient d'échange
dans l'air

calcul du coefficient global de
transmission thermique U.

Calculs des nombres adimensionnels côté fluide de
chauffage Rep c, ReRCï Prc.

Calcul du coefficient d'échange côté fluide de
chauffage à l'aide d'une corrélation adimensionnelle

et hc

T
Calcul du coefficient d'échange côté film agité

T
Calculs des nombres adimensionnels côté film
ReFf,

Etablissement de la corrélation de la forme donnée par
l'équation EL 8

Organigramme V. 1 Structure du programme de calcul.
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Chapitre 5. Etude expérimentale de transfert de chaleur dans l'appareil.

Dans le cas où les débits de capacités sont ramenés au même ordre de grandeur, les flux

chaud et froid sont égaux. L'égalité : (<Dc= Of ) permet d'écrire :

La procédure de calcul selon rorganigramme V.l permet :
- Le calcul de U à partir de la relation :

<D (Total) = me cpc (Tce-Tc s) = mf cpf(TÊ-Tfe)

U = <D(Total)/ADTLM

- Le calcul de hc à partir de la relation :

Nu=NuM+ [1+0.14(Di/De)° 3].[(0.19(Re.Pr.Dh/L)° 8)/(l+0.117(Re.Pr.I}/L)0-467)}.

Avec Nu - hc Da/kv

- Le calcul de hf à partir de la relation :

II hF =[(!/ U )- [(Di Ln (d, /D,) / 2 kv)+(di/Di hc)] (V.l)

V.3 Résultats de calcul.

Les débits du lluîde chaud choisis permettent de balayer la gamme de l'écoulement

laminaire et ainsi :

> De déterminer les conditions expérimentales pour lesquelles le flux de chaleur

transmis par le fluide chaud est différent du flux transmis au flux froid. Cette

constatation confirme l'existence citée par la littérature [1][14] d'une résistance au

transfert due au brassage de l'air par l'agitateur qui peut être évaluée grâce à la

relation (III. 15)

> Le choix des conditions expérimentales pour lesquelles les flux de chaleur

chaud et froid sont égaux permettent le calcul du coefficient d'échange du côté du

film agité.

> D'utiliser une corrélation adimensionnelle permettant le calcul du coefficient

d'échange du côté du fluide chaud hc dans les conditions laminaires grâce à la relation

(in. 18)

L'utilisation du programme de calcul selon rorganigramme proposé permet d'aboutir aux

tableaux V.l à V.4.
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Chapitre 5. Etude expérimentale de transfert de chaleur dans l'appareil.

Tableau V. 1 : Résultats des calculs pour ï'eau ( viscosité vfl)

1
I

Qr
(ml/s)

0.6

0.5

0.4

0.3

0.2

0.1

6)

(tr/min)
100

200
400
100
200

400

100

200

400
100

200
400

100
200
400

100

200

400

Qc
(ml/s)
0.76
0.86
1..3
0.56
1.18
0.74

0.68

0.55
0.63
0.98
0.88
0.46
0.37

0.79
0.82

0.72
0.41
0.69

0.11
0.16
0.18
0.15

hF

(J/sKm2)
68.05
65.90
88.47
50.36
70.30
103.06

63.27

59.81
59.82
59.56
56.80
46.28
46.83

33.76
28.73

22.21
14.47
26.11

11.10
11.92
10.45
4.83

ReF

3.37
3.38
3.36
3.33
2.86
2.84

2.78

2.25
2.25
2.25
2.24

2.22
1.70

1.71
1.70

1.15
1.17
1.15

0.58
0.58
0.59
0.59

PrF

7.16
7.14
7.18
7.27
7.03
7.07

7.24

7.16
7.14
7.14
7.19

7.24
7.10

7.02
7.10

6.96
6.81
6.92

6.81
6.89
6.72
6.71

RCR
104

2.8585
2.8650
5.7012
11.289
2.9075
5.7794

11.327

2.8585
2.8650
2.8682
5.6947
11.327
2.8813

5.8188
11.522

2.9338
5.9776
11.785

2.9902
2.9570
6.0444
12.119

Ri

1.00
0.98
1.00
0.99
1.00
0.99

1.09

1.00
1.01
1.03
1.00

1.00
0.90

1.00
1.00

1.05
1.07
1.03

1.00
1.06
1.04
1.08

<ï>c

(watts)
9.81
9.66
10.84
7.00
8.85
10.18

8.50

8.25
8.66
8.98
7.70

6.90
4.78

5.92
5.80

3.00
1.70
3.45

0.96
1.20
0.82
0.50

4>r
(watts)

9.78
9.78
10.79
7.02
8.78
10.24

7.73

8.19
8.53
8.70
7.69

6.86
5.26

5.89
5.77

2.84
1.58
3.34

0.96
1.12
0.79
0.45

NuF

6.01
5.81
7.81
4.45
6.19
9.09
5.59

5.28
5.28
5.25
5.01

4.09
4.13

2.97
2.53

1.95
1.27
2.29

0.97
1.04
0.91
0.42
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Chapitre 5. Etude expérimentale de transfert de chaleur dans l'appareil.

Tableau V. 2 : Résultats expérimentaux pour un mélange eau -glycérol de viscosité

i
i
i

Qr
(ml/s)

0.6

0.5

0.4

0.3

0.2

0.1

(0

(tr/min)
100

200
400

100

200
400
100

200

400
100

200
400

100

200
400

100
200
400

Qc
(ml/s)
0.72
0.85
0.84
0.55
0.76
2.32
0.77
0.76
0.72
1.57
0.68
1.4
0.4
0.38

0.77
0.76

0.69
0.87
0.53
0.66

0.12
0.26
0.14

hj?
(J/sKm2)
102.73
111.00
115.74
147.63

75.85
78.79
67.27
58.57
51.59
51.01
51.22
52.59
45.64
40.74

52.56
46.02

34.45
34.75
29.30
30.90

12.33
14.47
11.76

ReF

3.73
3.77
3.76
3.65

3.13
3.21
3.14
3.13
2.50
2.54
2.51
2.55
2.47
1.86

1.89
1.89

1.27
1.28
1.27
1.27

0.62
0.63
0.62

PrF

7.34
7.29
7.29
7.28
7.43
7.54
7.53
7.61
7.50
7.48
7.47
7.43
7.56
7.60

7.47
7.59

7.27
7.35
7.31
7.28

7.38
7.20
7.35

RCR 10 4

3.1630
3.1941
6.3782
12.389

3.1871
3.2637
6.3851
12.759
3.1871
3.2392
6.3782
6.4963
12.567
3.1596

6.4336
12.870

3.2392
3.2567
6.4544
12.968

3.1527
6.4405
12.635

Ri

0.89
0.98
0.95
0.80
0.80
1.04
0.99
0.91
0.92
0.84
0.92
0.99
0.91
0.92

0.91
0.94

1.09
0.99
1.09
1.03

0.92
0.85
1.01

0>c

(watts)
13.20
15.23
15.40
13.07

11.08
16.43
11.87
10.77
8.70
9.161
8.50
9.91
7.33
7.12

8.98
8.86

5.75
6.16
5.08
5.22

1.85
2.05
1.80

3>r
(watts)
14.72
15.45
16.08
16.24

13.73
15.70
11.99
11.77
9.41
10.81
9.24
9.94
8.02
7.72

9.81
9.42

5.23
6.19
4.62
5.05

2.00
2.40
1.78

NuF

9.09
9.82
10.23
13.05
6.72
6.99
5.96
5.20
4.57
4.52
4.54
4.66
4.05
3.61

4.66
4.08

3.04
3.07
2.59 ,
2.73

1.09
1.27
1.04

I
I
I
I
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Chapitre 5. Etude expérimentale de transfert de chaleur dans l'appareil.

Tableau V. 3 : Résultats expérimentaux pour un mélange eau -glycéroï de viscosité ( v2)

Qr
(ml/s)

0.6

0.5

0.4

0.3

0.2

0.1

CD

(tr/min)
100
200
400

100

200

400

100

200

400

100

200
400

100
200
400

100

200
400

Qc
(ml/s)
0.76
0.82
0.46

0.75
0.86
0.92
0.65
0.90
1.51
0.65

0.46
0.57
0.65

0.42
0.48
0.33

0.59
0.55

0.50
0.56
0.28

0.11
0.19
0.10
0.17

hF
(J/sKm2)
75.51
52.91
55.11

61.12
62.95
63.72
71.70
67.33
72.16
58.67

43.65
48.45
52.75

36.37
37.05
41.88

45.83
47.00

31.36
30.22
32.64

8.150
12.44
7.094
8.617

ReF

3.89
3.88
3.82

3,15
3.17
3.18
3.17
3.21
3.25
3.17

2.56
2.58
2.59

2.57
2.59
1.81

1.89
1.88

1.28
1.29
1.27

0.62
0.60
0.61
0.61

PrF

6.66
6.63
6.73

7.34
7.34
7.33
7.18
7.19
7.19
7.13

6.73
6.67
6.67

6.75
6.75
7.33

7.14
7.15

6.79
6.73
6.80

7.14
7.24
7.20

7.25

ReR 10'4

3.2988
6.5803
12.968

3.2079
3.2218
3.2392
6.4405
6.5242
6.6155
12.884

3.2602
3.2882
6.6014

13.094
13.164
3.0810

6.4266
12.801

3.2672
6.5874
12.926

3.1837
3.0912
6.2955
12.471

Ri

0.86
0.86
0.86

0.98
1.01
0.98
0.99
1.06
1.29
0.80

0.86
0.86
0.86

0.85
0.85
0.98

0.99
1.00

1.05
1.06
0.98

1.03
1.01
1.02
1.03

1»e

(watts)
6.64
4.44
4.40

9.69
10.39
10.73
10.02
10.87
13.83
7.31

3.83
4.27
4.87

3.50
3.79
4.68

6.14
6.19

3.33
3.26
3.03

1.10
1.34
0.91
1.06

<E>f
(watts)
7.68
5.12
5.12

9.82
10.25
10.89
10.04
10.68
10.25
9.10

4.44
4.95
5.63

4.09
4.44
4.74

6.15
6.15

3.16
3.07
3.07

1.06
1.32
0.89
1.02

NuF

6.62
4.63
4.83

5.41
5.57
5.64
6.33
5.94
6.37
5.17

3.83
4.25
4.62

3.19
3.25
3.70

4.04
4.15

2.75
2.65
2.86

0.71
1.10
0.62
0.76
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Chapitre 5. Etude expérimentale de transfert de chaleur dans l'appareil.

Tableau V. 4 : Résultats expérimentaux pour un métange eau -glycérol de viscosité ( v3)

Qr
(ml/s)

0.6

0,5

0.4

0.3

0.2

0.1

Û>

(tr/min)
100
200

400

100
200
400

100
200

400

100

200
400

100

200
400

100
200
400

Qc
(ml/s)
0.79
0.77

0.74

0.77
0.76
0.57
0.98
0.65
0.77

0.45
0.40
0.37

0.67
0.69

0.47

0.52
0.29

0.12
0.19
0.18
0.12

llF

(J/sKm2)
96.18

99.50

96.13
75.26
81.71
75.32
79.23
72.59
76.69

63.11
58.40
35.03

42.34
39.52

29.09

29.29
25.21

8.963
17.05

18.10
8.66

ReF

3.82

3.82

3.83

3.156
3.149
3.12
3.17
2.53
2.55

2.51
2.52
1.91

1.94
1.93

1.28

1.29
1.27

0.62
0.64

0.63
0.62

Prir

6.99
6.99

7.00
7.26
7.21
7.16
7.17
7.2608
7.2141

7.0947
7.1587
6.9426

6.9250
7.0766

7.0315

7.0495
6.9603

7.1679
6.9171
6.9426
7.1129

ReR 10 4

3.2427
6.4753

12.982

3.2079
6.3989
12.718
12.912
3.2183
6.4823

12.801
12.829
3.2427

6.5803
13.136

3.2742

6.5663
12.954

3.1941
6.5242
12.590
12.387

Ri

1.06
1.09

1.05

1.08
1.03
1.04
0.99
1.04
1.12

1,11
1.03
0.99

1.13
1.00

1.09

1.10
1.06

0.98
1.02
1.06
0.94

3>c
(watts)
11.52
11.85

11.71

11.23
11.08
9.26
11.02
10.83
11.87

7.86
7.83
4.16

5.86
6.03

4.30

4.55
3.14

1.257
2.13

2.10
1.05

<ï>r
(watts)
10.84

10.84

Î1.08

10.34
10.67
8.82
11.08
10.34
10.51

7.06
7.55
4.18

5.17
6.03

3.94

4.10
2.95

1.27
2.09
1.97
1.10

NuF

8.47
8.76

8.47

6.65
7.22
6.65
6.99
6.41
6.77

5.56
5.15
3.08

3,72
3.48

2.56

2.58
2.22

0.79
1.50

1.59
0.76
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Chapitre 5. Etude expérimentale de transfert de chaleur dans l'appareil.

V.3.1. Résistance de l'air.

Selon les résultats expérimentaux obtenus, représentés sur les figures de (V.l à V.7),

lorsque le flux transmis par le fluide de chauffage est supérieur au flux transmis au fluide

froid, la différence de température entre le film liquide et l'air agité provoque un transfert de

chaleur de l'interface liquide-ail' [14]; ce flux est exprimé par la relation suivante :

0» = Aha(TrTa).

La température de l'interface TI étant difficile à mesurer, si on considère que l'épaisseur du

film est la contribution de trois zones :

> La zone de l'entrefer en écoulement de Couette pour laquelle la vitesse axiale est nulle et

dans la dimension est relativement négligeable.

> La zone de film ruisselant ; dont la dimension est également faible, et la composante

horizontale de la vitesse est négligeable,

> La zone de vague en boucle, dont la vitesse axiale est importante et qui est le siège de

turbulences avec apparition d'instabilité de type vortex. Une augmentation du débit

d'alimentation alimente principalement cette zone [22].

Par conséquent, on peut considérer que le comportement thermique de la zone de îa vague en

boucle qui participe constamment au renouvellement du film détermine le transfert de

chaleur dans le film. Dans ce cas, la température à l'interface peut être supposée proche de la

température moyenne dans le film , et calculée à partir de Tfm = (Tfe + Tfs )/2.

D'autre part, le brassage important par les paies du rotor dont est le siège F environnement

gazeux, permet de supposer que la température de l'air est homogène dans la phase gazeuse,

L'équation précédente s'exprime ainsi par :

Si on suppose que ce flux représente la différence constatée entre le flux chaud et le flux

froid: Oa=0>c-Or

Le coefficient d'échange ha peut être calculé par la relation ;

ha= ^>a/A(Tftn-Ta)

Le calcul de ce coefficient à partir des résultats expérimentaux donnés en tableaux V.l à V.4

a permis le tracé des courbes données en figures V.l à V.4 pour l'eau utilisé comme fluide

de procédé de viscosité VQ et de V.5 à V.7 pour le binaire eau-glycérol à 69% de viscosité
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L'allure générale des courbes tracées montre que le coefficient d'échange thermique de

l'air croît en fonction du rapport des flux chaud et froid. Ce coefficient peut être considéré

comme négligeable pour des rapports de flux inférieurs à 2. L'influence de trois paramètres

sur cette résistance thermique a été étudiée. Bien qu'aux faibles rapports de flux Ri, l'effet

de la vitesse d'agitation ne semble pas influant quel que soit le débit d'alimentation. On

constate que pour les rapports de Ri élevés, l'augmentation de la vitesse d'agitation à 400

tours/mn mène aux coefficients d'échanges les plus importants. Globalement, ce résultat est

constaté pour les deux viscosités utilisées.

Les faibles écarts constatés pour les coefficients d'échange de l'air, pour les différentes

vitesses d'agitation, peuvent être dus à la gamme relativement faible utilisée pour la vitesse

de rotation imposée par des contraintes techniques. H semblerait, toutefois, qu'une

augmentation ultérieure de la vitesse d'agitation pourrait favoriser l'échange thermique dans

la phase gazeuse.

49



Chapitre 5. Etude expérimentale de transfert de chaleur dans l'appareil.

V.3.2. Coefficient d'échange de chaleur dans le film mécaniquement agité.

Sur la base des résultats expérimentaux qui sont au nombre de 90, une corrélation

décrivant le coefficient d'échange coté film mince mécaniquement agité, calculé par la

relation V.l, en fonction du Reynolds du film variant de 0.60 à 3.90 , du nombre de

Reynolds rotatif de 28585 à 131640 et du nombre du Prandt du film 6. 63 à 7.61 a été

établie. Ces résultats conduisent à la corrélation suivante avec une erreur relative moyenne

de 6 %.

0.06 Re/ °46 ReR0009 Pr/ 798

10

I

I

0 1 2 3 4 5 6 7 8

Nu prévu par la corrélation

Figure V.8 : Variation du nombre de Nusselt expérimental avec le nombre
de Nusselt calculé à partir de la corrélation

La littérature s'étant peu intéressée aux fluides de faible viscosités, il n'existe pas de

résultats comparables aux nôtres. Le tableau V.l regroupe notre corrélation et celles

obtenues par des auteurs ayant travaillé avec des appareils à film agités à pales fixes.
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Chapitre 5. Etude expérimentale de transfert de chaleur dans l'appareil.

Tableau V.1 : Corrélations proposées par différents auteurs.

i

AUTEURS

Corrélation proposée

La théorie de la
pénétration

TAYMANS [3]

DOMANSKII
AUDNKIN [23 ]

GAILLARD [24]

RELATION

-0.009 1-798

Nu-1.128 (ReRPrFJ)

Nu-9.43 Pr 0 5

0.04 0.6 T 0.05U0587ReFu-UilReRu-DJ
vO,13(d/s)0'" (Da/d) -0.2

Nu=2.14 ReF°-°ReR0-35
0.2 0.33

REMARQUE
appareil à pales fixes
calorifuge,
J~3 , s^lmm
d=0.053m,L=0.25
w=100à400tr/min
Re<2000
eau , mélange eau -glycérol
=0.1 à0.54Pa.s

-voir annexe (1)

Eau H- milieu visqueux
Coefficient local calculé par
le bilan thermique
Prise en compte de la
viscosité et du débit
d'alimentation
appareil à pales fixes
J=2 à 6 , s=0.6 à 2 mm
d=0.169nU>0.9m
w=200à850tr/min
m-340 à 2370 kg/h
eau , mélange eau -gh/cérol
Tp0.0015à0.38 Pa.s
appareil à pales fixes
avec évaporation
J=2 à 4 , s-0.5 mm
d=0.1m,L-0.66m
w=300àl800tr/min
m=28 à 220 kg/h
eau, mélange eau -grycérol
^-0.0013 à 0.0045 Pa.s
T- 25°C

L'évolution du coefficient moyen de transmission thermique côté film mince agité en

fonction du Reynolds du film est donné par les figures V.9 à V.16 pour différents paramètres

opératoires.
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Figure V.9 : Variation du coefficient d'échange moyen côté film mince mécaniquement
agité avec le débit massique et la vitesse d'agitation
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Figure V.10 : Variation du coefficient d'échange moyen côté filin mince
mécaniquement agité avec le nombre de Reynolds du film et la viscosité pour

«=100 tr/min
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Figure V.ll : Variation du coefficient d'échange moyen côté film mince
mécaniquement agité avec le nombre de Reynolds du film et ïa viscosité pour

ta =200 tr/min

R

fa

O

îa>ao
O

0.0 0,5 1,0 1,5 2,0 2,5 3,0

Nombre de Reynolds du film

Figure V. 12 : Variation du coefficient d'échange moyen côté film mince
mécaniquement agité avec le nombre de Reynolds du film et la viscosité

pour û> =400 tr/min
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Figure V. 13: Variation du coefficient d'échange moyen côté film mince mécaniquement
agité avec le nombre de Reynolds du film et la vitesse d'agitation pour v0
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i

i

i
i

La figure V.9 montre clairement l'influence positive importante du débit massique sur

le coefficient de transfert thermique côté film. Ceci s ' explique en considérant le

comportement prépondérant de la vague en boucle dans l'évolution du transfert de chaleur

dans le film qui se traduit par l'amélioration des performances thermiques avec le débit. Par

ailleurs, la vitesse d'agitation de même que la viscosité semblent avoir peu d'influence sur le

coefficient d'échange dans la faible gamme de valeurs utilisées.

Le coefficient d'échange est favorisé par une augmentation des débits, bien que dans ces

conditions, le temps de séjour soit faible [22 ]. En effet pour des vitesses d'agitation faibles,

la dimension de la vague en boucle est importante et les échanges thermiques favorisés.

Par contre, une augmentation dans la gamme des vitesses d'agitation provoquerait une

diminution de la contribution de la vague en boucle, soit de la turbulence, et donc du

coefficient de transfert. Auquel cas une diminution des débits amènerait à une diminution de

l'épaisseur et favoriserait une augmentation des temps de séjour et donc du coefficient

d'échange [2,3].



L'étude de transfert de chaleur sans changement de phase dans un évaporateur à film

mécaniquement agité a pour but la compréhension des phénomènes hydrodynamiques et

thermiques, en vue de leur maîtrise pour des applications données.

Les résultats expérimentaux obtenus ont permis de conclure à l'importance des échanges

dans la vague en boucle pour les vitesse d'agitation et les débits relativement faibles. Cette

zone de renouvellement important du film intervient de façon déterminante sur le coefficient

d'échange thermique, elle implique des temps de séjours réduits. Ce résultats, peut être

intéressant pour des substances thermosensibles nécessitant des temps de contact plus long (

réaction chimique à cinétique lente notamment). Dans ce dernier cas, une augmentation de la

vitesse d'agitation diminuerait de l'influence de la vague en boucle et augmenterait le temps

de séjour mais nécessiterait le choix de débits d'alimentation plus faibles pour augmenter le

coefficient d'échange (diminution de l'épaisseur du film).

Peu de résultats sont disponibles dans la littérature pour les fluides à faibles viscosités et

faibles vitesse d'agitation, d'autre part, le théorie de la pénétration semble présenter des

limites et ne serait pas applicable dans le cas des faibles vitesses d'agitation.

L'existence d'une résistance au transfert de chaleur par convection forcée entre le film et la

phase gazeuse pour des conditions données est peu citée par la littérature. Nos résultats ont

cependant établi son évolution avec le débit du fluide chaud. Bien que l'influence de la vitesse

d'agitation semble faible dans la gamme choisie. L'augmentation du coefficient d'échange en

fonction du débit de fluide chaud et donc du rapport RÏ =Oc/Of peut être intéressant pour des

applications impliquant un échange avec la phase gazeuse (distillation, réaction chimique,

absorption), il est cependant, une source de pertes d'énergie dans le cas d'utilisation de

l'appareil en tant qu'échangeur puisqu'une partie de l'énergie utilisée pour chauffer sera

transmise vers la phase gazeuse.

Ces performances thermiques de l'appareil dépendent ainsi largement de l'application

envisagée qui déterminera le choix des conditions opératoires.
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Annexe 1 :

Théorie de fa pénétration

La théorie de la pénétration suppose que le transfert de chaleur s'effectue essentiellement par

conduction non - stationnaire dans la zone de l'entrefer. En effet, l'écoulement du liquide

entre la paroi et l'extrémité de la pale est considéré comme étant laminaire et tangentiel. Le

transfert de chaleur peut donc se réaliser par conduction. Ce phénomène est de plus non -

stationnaire puisqu'il ne se produit que lors du passage d'une pale.

La théorie de la pénétration suppose que des masses de liquide turbulent frappent une paroi où

transferts de chaleur, matière et quantité de mouvement prennent place. Pendant un temps de

contact (inversement proportionnel à la vitesse de rotation de l'agitateur), il y a un important

échange entre l'élément de liquide et la paroi jusqu'à ce qu'une nouvelle masse de liquide

prenne la place de l'ancienne, le renouvellement de la surface de liquide entre la paroi et la

pale est causé par la rotation des pales.

Pour le transfert de chaleur en régime non- stationnaire dans un élément de liquide, la loi de la

diffusion est applicable

W

les conditions initiales sont

pour t < 0 e t y > 0 :

les condition aux limites sont

pour t>0e ty=0 : T=T

pour t > 0 et y -*oo : T= T^

admettant les hypothèses suivantes

la paroi est à température constante Tw

les propriétés thermophysiques du liquides sont constantes

il n'y a pas de dispersion axiale : tous les éléments de fluide ont la même vitesse

(l'écoulement est dit du type piston)

la solution de l'équation différentielle est

T=Tw-<Tw-T«) erf[y/2(M/PfCpf)1/2]

Le flux de chaleur à la paroi peut être obtenu en remplaçant dans l'équation de Fourier, la

variable température par la solution de l'équation de la diffusion



(Tw-T») V

Le flux de chaleur moyen pendant le temps de contacte 6 vaut donc

a/2

Compte terni de la définition du coefficient de transfert convectif local , on peut écrire

hf -2 (XfpfC p f / ne)1'2

dans le cas idéal, une couche liquide sur la paroi est renouvelée à chaque passage d'une pale,

et une nouvelle couche, à la température de la masse liquide T<» , est formée par la pale. Le

transfert de chaleur entre la paroi et la couche liquide est gouverné par la conduction non-

stationnaire si la durée de vie de rotation des pales est élevée.

Dans le cas de Téchangeur de chaleur à couche mince mécaniquement agitée, le temps de

contact est donné par :

9 =!/ 3= t

la théorie de la pénétration appliquée à la couche mince mécaniquement agitée donne comme

définition du coefficient de transfert convectif

cette relation peut se mettre sous la forme adimensionnelle

Nuf-1.128(ReRPrfJ)1/2

Avec

ReR = ta Da2/ vf



ANNEXE 2 :

Le flux de chaleur transmis par conduction dans un cylindre est donnée par la relation
suivante :

Op=-kv A dT/dr
Avec : A~2 r n L

On peut écrire le flux de chaleur transmis par conduction sous la forme suivante :

<Dp=-kvd n L dT/dr

On intègre entre T=Ti Pour iï = W2 ,et T2 Pour r2 = dj/2
r,2 RZ
I d T - - f (0>p/27ckvLr)dr
ri RI

Ti-T2=( Op/2 n kv L) Ln (di /DO .. - - ( 1 )

Le flux de chaleur transmis par convection entre une surface solide et un fluide est donnée par
la relation suivante :

<D=hAAT

Convection de fluide chaud vers la paroi ;
O^

avec Ac = n L DÎ

Tc-Ti=(Dc/ hcAc...(2)

Convection de la paroi vers le fluide froid :
OrhFAf(T2-Tf)

avec Af = K L di

T2-Tr-0^hF Af...(3)

Si Op= Oc^ %, l'addition algébrique de (1) , (2) et (3) permet d'écrire :

Le coefficient global d'échange de chaleur U pour ce système peut être calculé par rapport à
n'importe qu'elle surface , cependant sa valeur numérique dépendra de la surface choisie..

Le flux thermique est alors :
<D-UA(Tc-Tf)

Tc-TrO/UA.,.(5)

Par analogie de V équation (4) et (5) on trouve :

l/U-di /(Dihc) + D,Ln(dî /DO/2k v +l/ hF



ANNEXE III

Calcul des propriétés physique du Peau [28]

p*= 5.459/(0.30542E1+(1-(T/647'13)0-081]). Me

Cpe=[2.7637.103-(2.0901.103).T+8.125.T2-1.4116.10-6)T3+9.3701.10"6.T4]/18.015

Xe--4.267.10-1+(5.6903.10-3)T-(8.0065.10-6).T2+(1.815. 10-9) T3

î]e=exp[(5.1954.10)+(3.6706.103)/T)+(5.7331.1ogT)-(5.3495*(10"29).T10]

Calcul des propriétés physiques du glycérol [29]

pg-[0.9439./(0.24902E1+(1-(Tmf'723)0-1341]]Mg

Cpg=(68230+ 505.20 T)/ Mg

Xg-0.258+(1.134.10"4)T

Tî=exp[-237.03+(1.6739.104/T)+(31.734.1ogT)]

Calcul des propretés physique du mélange eau -glycérol

pm = (Xe. Me) + (Xg.Mg)/[(Xe. Me)/pe+ (Xg.3\%)/pg] [25]

Cpm- - (Xe . Cpe) + (Xg . Cpg) [26]

- î]e 0.33 Xe + rçg 0.33 Xg [27]

[27]

avec Ke - (Xe . Me) / [ (Xe . Me) +(Xg . Mg) ]
Kg- l~Ke



Annexe 4 :

a) Résultats expérimentaux pour le fluide du procédé de viscosité v0

Tableau IV. 1: Résultats pour débit de fluide du procédé (Qf = 0.6 ml/s , co ™ 100 tr/min).

Qc(nil/s)
0.23
0.39
0.45
0.53
0.55
0.71
0.76
0.80
2.10
10.0
30.0
44.0
60. 0
92.0
120
140
180

Tca(°Q
26.0
26.7
27.2
27,2
27.4
27.4
28.0
28. î
28.2
27.4
27.5
27.5
27.6
27.7
27.7
28.0
28.2

TCI(°C)
23.3
23.3
23.3
23.8
24.0
24.1
24.9
25.2
26.3
26.8
27.3
27.3
27.4
27.6
27.6
27.9
28.1

Tfc PC)
19.1
18.9
18.9
18.8
18,9
18.9
18.9
19.0
18.9
19.0
19.1
19.1
19.2
19.1
19.2
19.1
19.1

E(mv)
0.09
0.10
0.10
0.11
0.11
0.10
o.n
0.13
0.20
0.22
0.23
0.13
0.23
0.24
0.25
0.25
0.26

Tfl(°C)
20.1
21.1
21.8
21.8
22.0
22.8
22.8
22.9
23.0
23.7
24.4
24.4
24.8
24.9
25.0
25.3
25.4

Tamb(°C)
20.9
20.9
20.9
20.7
20.7
20.7
20.9
21.0
21.0
21.0
21.0
21.0
20.9
20.9
20.9
21.0
21.0

Tableau IV.2 : Résultats pour débit de fluide du procédé (Qf = 0.6 ml/s , o> = 200 tr/min)

Qc(ml/s)
0.37
0.51
0.60
0.64
0.67
1.08
1.50
1.30
2.90
12.4
20.0
35.0
40.0
50.0
70.0
80.0
126
140
180

TCB(°C)
26.7
26.8
26.4
26.8
27.4
26.5
26.4
26.6
27.3
27.4
27.6
27.8
27.8
27.7
28.0
28.0
28.0
28.0
28.0

TC1(°C)
21.8
23.2
23.1
23.4
23.5
23.9
24.1
24.6
24.3
24.3
27.0
27.5
27.4
27.5
27.8
27.9
27.9
27.9
27.9

Tr.CC)
18.2
18.9
18.7
18.6
18.5
18.2
18.5
18.6
19.6
19.6
19.6
19.7
19.6
19.6
19.6
19.6
19.7
19.7
19.8

E(mv)
0.16
0.21
0.22
0.22
0.22
0.23
0.23
0.17
0.19
0.25
0.27
0.31
0.29
0.28
0.27
0.27
0.27
0.27
0.28

Tfl(°C)
20.9
22.2
22.2
22.2
22.3
22.7
22.8
22.9
23.2

, 23.2
25.3
25.4
25.5
25.6
25.7
25.8
25.8
26.2
26.2

T^iCC)
20.8
20.8
20.8
20.8
20.8
20.9
20.9
20.9
20.9
20.9
20.9
20.9
20.9
21.0
21.0
21.0
21.0
21.0
21.0



Tableau IV.3: Résultats pour débit de fluide du procédé (Qf = 0.6 ml/s , GO = 400 tr/min).

Qc(m!/s)
0.51
0.56
0.61
0.64
0.67
0.85
1.12
11.5
28.5
50.0
92.0
120
160
180

Tie(°Çï
27.1
27.1
27.3
27.5
27.6
27.8
27.5
27.7
27.7
27.8
27.8
27.9
28.1
28.0

•U°C)
23.6
24.1
24.4
24.1
24.5
24.8
25.5
27.0
27.5
27.5
27.7
27.8
28.0
27.9

TfBC>C)
18.8
18.9
19.0
18.5
18.6
18.7
19.3
19.5
19.7
19.7
19.3
18.4
18.5
18.7

E(°C)
0.16
0.17
0.18
0.17
0.18
0.19
0.13
0.23
0.25
0.26
0.26
0.25
0.26
0.29

Tfl<*C)
21.5
21.7
21.9
22.0
22.0
22.1
22.6
25.0
25.5
25.5
25.6
25.9
26.1
26.2

T^C)
20.2
20.2
20.1
20,2
20,1
20.4
20.5
20.3
20.2
20.3
20.1
20.4
20.4
20.4

Tableau IVA: Résultats pour débit de fluide du procédé (Qf ~ 0.5 ml/s , co = 100 tr/min).

QcM/s)
0.30
0.35
0.50
0.62
1.18
1.65
14.0
36.0
70.0
100
120
140
162
176
184

T..CQ
26.6
27.0
27.1
27.2
27.4
27.4
27.5
26.4
27.9
27.7
28.1
28.1
28.2
28.0
28.2

T..CO
23.2
24.0
24.4
24.6
25.6
25.9
25.9
26.2
27.8
27.6
27.9
28.0
28.1
27.9
28.0

Tfa<»C)
19.5
19.5
19.5
19.5
19.5
19.1
19.8
20.0
20.1
20.1
20.2
20.4
20.2
20.3
20.1

E(mv)
0.09
0.06
0.08
0.09
0.12
0.17
0.14
0.19
0.21
0.22
0.19
0.2
0.2

0.23
0.25

•WQ
21.5
21.8
22.2
22.7
23.7
23.7
23.8
24.0
24.8
24.8
24.8
24.7
24.7
24.9
25.3

E(mv)
0.02
0.05
0.03
0.02
0.03
0.05
0.05
0.07
0.08
0.07
0.09
0.10
0.08
0.09
0.10

T.eo
20.9
21.6
21.2
20.9
21.2
21.6
21.6
22.1
22.4
22.1
22.6
22.8
22.4
22.6
22.8

T^CC)
20.3
20.3
20.3
20.4
20.4
20.3
20.6
20.4
20.1
20.2
20.5
20.5
20.3
20.2
20.1



Tableau IV.5: Résultats pour débit de fluide du procédé (Qf = 0.5 ml/s , oo - 200 tr/min).

QF(ml/s)
0.32
0.38
0.45
0.50
0.56
0.62
0.65
0.74
03.0
10.0
18.0
40.0
82.0
140
160
180
195

TCB(°C)
26.1
26.6
26.7
26.9
27.0
27.2
27.3
27.1
27.8
27.9
28.0
28.0
27.9
28.0
28.1
28.1
28.0

TB(°Q
22.0
22.1
22.6
22.9
23.1
23.3
23.4
23.8
26.8
26.9
27.5
27.7
27.8
27.9
28.0
28.0
27.9

Tfe(°C)
18.2
18.6
18.6
18.5
18.7
18.2
Ï8.3
18.9
19.2
19.3
19.0
19.0
19.0
18.9
19.0
18.9
19.4

Ë(mv)
0.09
0.10
0.13
0.12
0.13
0.14
0.17
0.17
0.21
0.20
0.22
0.23
0.25
0.26
0.25
0.27
0.26

iwrq
20.9
21.9
22.3
22.4
22.8
23.1
23.6
23.8
25.1
25.2
25.7
25.8
26.1
26.1
26.1
26.2
26.3

E(°C)
0.02
0.01
0.02
0.02
0.03
0.02
0.05
0.03
0.06
0.06
0.07
0.05
0.08
0.07
0.06
0.08
0.07

Ta<°C)
20.8
20,6
21,0
21,0
21,3
21S0
21,7
21,3
22,0
22,0
22,7 _
21,7
22,5
22,2
22,0
22,5
22,2

TBmb C°C)
20.3
20.3
20.4
20.4
20.5
20.4
20.6
20.5
20.5
20.4
20.4
20.6
20.6
20.7
20.5
20.6
20.6

Tableau IV. 6: Résultats pour débit de fluide du procédé (Qf^ 0.5 ml/s , oo - 400 tr/min).

Qc(ml/s)
0.46
0.55
0.59
0.68
0.87
1.01
32.0
82.0
120
142
180

TM(°O
26.9
27.0
27.0
27.0
27.7
27.3
27.5
27.6
27.8
27.9
28.2

T«(°C)
23.8
23.9
23.9
24.0
25.0
25.1
27.2
27.5
27.7
27.8
28.1

Tfe(°Q
18.4
18.5
18.5
18.6
18.5
18.9
18.9
19.0
18.9
19.0
18.9

E(mv)
0.08
0.11
0.11
0.13
0.14
0.15
0.21
0.23
0.25
0.23
0.26

TftCQ
21.2
21.9
21.9
22.3
22,5
22.6
24.8
25.3
25.6
25.6
26.2

E(mv)
0.03
0.10
0,03
0.02
0.01
0.03
0.03
0.06
0.05
0.07
0.08

T.C'C)
19.8
20.2
19.8
20.9
20.7
20.2
20.2
21.9
21.6
22.1
22.4

TBMb(°C)
20.2
20.2
20.3
20.4
20.4
20.5
20.5
20.5
20.5
20.5
20.5

Tableau IV.7: Résultats pour débit de fluide du procédé (Qf = 0.4 ml/s, co - 100 tr/min).

Qe(ml/s)
0.30
0.36
0.43
0.50
0.55
0.63
0.98
1.61
13.5
48.0
79.0
133
156
182

Tca(°C)
27.2
27.7
27.4
27.8
28.0
28.2
27.9
27.8
27.2
27.5
28.4
28.6
28.6
28.4

T«(°C)
23.6
24.2
24.4
24.3
24.4
24.9
25.7
25.8
26.9
27.3
28.3
28.5
28.5
28.3

Tf6<°C)
18.5
18.3
18.3
18.4
18.4
18.4
18.4
18.5
18.5
18-6 J
18.7
18.8
18.9
19.0

E(mv)
0.08
0.05
0.06
0.09
0.13
0.16
0.17
0.19
0.18
0.19
0.22
0.25
0.26
0.28

Tfl(°0
21.6
21.8
21.7
22.7
23.3
23.5
23.6
24.1
24.3
24.5
25.8
25.9
26.0
26.1

E(mv)
0.01
0.03
0.02
0.03
0.02
0.03
0.04
0.05
0.02
0.03
0.06
0.07
0.08
0.09

Ta<°C)
20.1
20.5
20.6
21.2
20.9
21.2
21.4
21.7
21.4
21.7
22.4
22.6
22.9
23.1

T^CQ
20.1
20.1
20.2
20.2
20.3
20.4
20.4
20.5
20.5
20.6
20.6
20.7
20.7
21.0



Tableau IV.8: Résultats pour débit de fluide du procédé (Qf = 0.4 ml/s , o> = 200 ïr/min).

Qc(ml/s)
0.30
0.34
0,40
0.47
0.51
0.88
1.62
14.5
43.0
80.0
134
152
179

Tee<°C)
27.5
27.2
27.4
27.5
27.6
27.0
28.2
27.2
27.8
28.4
28.6
28.6
28.4

TCIe>c)
24.2
24.0
24.2
245

_ _ 2 4 6 |
24.9
26.2
26.8
27.6
28.2
28.5
28.5
28.3

iwrc)
19.3
18.4
18.9
18.3
18.6
18.4
18.3
18.5
18.6
18.7
18.8
18.9
19.0

E(mv)
0.05
0.06
0.08
0.07
0.09
0.11
0.16
0.18
0.21
0.24
0.25
0.27
0.28

TftCQ
20.8
21.1
21.5
22.0
22.2

_ 23-°
23.9
24.3
25.2
26.0
26.3
26.3
26.4

E(mv)
0,02
0.01
0.01
0.02
0.03
0.03
0.02
0.04
0.03
0.05
0.04
0.07
0.09

VC).
20.1
20.3
19.9
20.3
20.5
20.8
20.5
21.3
21.1
21.6
21.5
22.7
22.7

Ttt»>(°C)
20.3
20.3
20.4
20.3
20.4
20.4
20.5

^_2O7___, _

20.5
20.8
20.7
20.7

Tableau IV.9: Résultats pour débit de fluide du procédé (Qf= 0.4 ml/s , co = 400 tr/min).

Qc(ml/s)
0.30
0.40
0.46
0.50
0.89
1.54
14.0
42.0
82.0
132
155
178

TM(°Q
27

27.2
27.9
27.6
27.6
28.5
27.7
28.0
28.3
28.6
28.7
28.7

T«(°C)
23.0
241
24.3
24.7
25.8
26.6
27.5
27.8
28.2
28.5
28.6
28,6

TfB(°C)
18.4
18.3
18.9
18.8
18.5
18.3
18.5
18.6
18.7
18.8
18.9
19.0

E(mv)
0.05
0.07
0.07
0.06
0.09
0.19
0.15
0,21
0.22
0.21
0,23
0.28

Tri<"C)
21.4
21.4
22,5
22.0
22.5
24.9
23.2
25.2
25.6
26.0
26.1
26.3

E(mv)
0.01
0,03
0.01
0.02
0.03
0.04
0.02
0.05
0.04
0.03
0.06
0.08

T»(°C)
20.1
20.5
20.1
20.9
21.1
21.5
21.1

L 21.8
21.5
21.3
22.0
22.5

T^fC)
20.4
20.4
20.4
20.5
20.5
20.7
20.7
20.7
20.8
20.8
20.8
21.0

Tableau IV. 10: Résultats pour débit de fluide du procédé (Qf^ 0.3 ml/s , ro = 100 tr/min).

Qc(m!/s)
0.20
0.23
0.26
0.32
0.37
0.39
0.44
0.46
0.59
1.20
1.40
11.0
57.0
100
140
160
180

Tce(°C)
25.9
26,3
26,5
26.8
26.8
26.8
26.7
26.5
27.3
27.7
27.8
27.0
27.7
27.7
28.0
28.0
28.2

TrïrQ
22.7
23. ï
23.4
23.3
23.7
23.9
24.0
24.2
25.1
26.5
26.6
26.7
27.6
27.6
27.9
27.8
27.1

Tf8<°C)
19.2
19.1
19.2
19.2
19.1
19.0
19.4
19.4
19.3
19.0
18.9
19.5
19.5
19.5
19.7
19.8
19.9

E(mv)
0.12
0.15
0.14
0.13
0.12
0.11
0.18
0.22
0.23
0.25
0.26
0.25
0.26
0.26
0.27
0.28
0.3

ïfcfC)
23.1
23,7
23.6
22.9
23.3
22.7
22.9
22.9
22.8
21.5
21.3
24.0
25.1
25.3
25.6
25.8
25.9

E(mv)
0.02
0.02
0.01
0.02
0.04
0.03
0.04
0.05
0.07
0.12
0.09
0.08
0.10
0.07
0,09
0.10
0.09

WC)
21.4
21.4
21.2
21.4
21.9
21.7
21.9
22.2
22.6
23.9
23.1
22.9
23.4
22.6
23.1
23.4
23.1

T«fcO>C)
20.8
20.8
20.7
20,7
20,6
20.7
20.7
20.7
20.8
20.9
20.9
21.0
21.0
21.0
21.0
21.0
21.0



TableauIV.il: Résultats pour débit de fluide du procédé (Qf = 0.3 ml/s, ro = 200 tr/min).

Qc(ml/s)
0.21
0.24
0.31
0.45
0.66
0.79
1.37
4.0
19.0
44.0
100
60.0
130
178

Tcoe>C)
27.3
27.6
28.6
29.9
29.2
29.1
29.9
29.2
28.8
29.3

_2£.9|
29.4

L 30-4
30.8

TK(°C)
23.0
23.4
23.9
26.5
26.7
27.3
28.7
28.1
28.3
29.1
29.8
29,3

L_ J03_
30.7

ri^Q
19.6
19.6
18,5
18.4
18.5
19.3
18.7
19.8
18.7
18.8
18.8
18.8
19.0
19.4

E(mv)
0.06
0.09
0.11
0.10
0,13
0,14
0.16
0.18
0.20
0.25
0.27
0.25
0.30
0.32

TfcfC)
22.6
22.9
23.3
23.5
24.0
24.0
24.1
24.8
25.9
26.7
27.0
26.8
27.5
27.7

E(mv)
0.01
0.03
0.02
0.03
0.05
0.06
0.05
0.04
0.06
0.07
0.05
0.06
0.07
0.08

Ta(°C)
21.2
21.7
21.4
21.7
22.2
22.4
22.2
21.9
22.4

L 22.6
22.2

L 22.4
22.6
22.9

T^fC)
21.0
21.0
21.0
21.0
21.0
21.0
21.0
21.0

L_2lp_.
21.0
21.0
21.0
21.0
21.0

Tableau IV. 12: Résultats pour débit de fluide du procédé (Qf= 0.3 ml/s , ® = 400 tr/min).

Qc(ml/S>
0.27
0.38
0.45
0.82
1.0
13.5

__J37.()
700 '
118
133
144
160
187

Tta<°C)
28.9

__29A_.

^ZjEJZj
29.5
29.9

iZj^OHj
2~â3~~~1

28.4
28.7

^__2§iZ__^
1 28?7

28.7
28,6

_ï«£ci_
27,0
27.4
27.6
27.8
28.0
27.9
28.1
28.3
28.6
28.6
28.6

i 28 .6_^
28.5

TfB(°C)
19,7
18.8
18.8
18.9
18.9
20.3
20.4
20.3
20.3
20.3

L_2P_3__

20.4
20.5

E(mv)
0.06
0.05
0.06
0.11
0.18
0.19
0.21
0.20

L 0.23
0.22
0.24

, 0.26
0.26

•WQ
21.4
21.5
21.6
23.5
25.2
25.0
25.3
25.3
25.6
25.6
25.7
25.9
25.8

E(mv)
0.02
0.01
0.04
0.03
0.02
0.04
0.06
0.07
0.06
0.07
0.08

L °'09

0.11 1

T.(°C)
21,3
21,1
21,8
21,7
21,4
21,9
22,4
22,6
22,4
22,6
22,9
23,1
23,6

T^ro
20.9
20.9
20.9
21.0
21.0
21.0
21.0
21.0
21.0
21.0
21.0
21.0
21.0



Tableau IV. 13: Résultats pour débit de fluide du procédé (Qf = 0.2 mî/s , o> - 100 tr/min).

Qe(ml/s)
0.10
0.15
0.25
0.30
0.36
0.40
0.72
0.86
1.33
13.0
58.0
81.0
108
126
140
156
174

TM<"Ç)
24.5
25.5
26.4
26.9
26,6
26.8
27.4
27.5
27,8
27.9
28.2
28.3
28.3
28.6
28.5
28,3
28,6

TE,(°C)
22.2
23.5
24.0
24.7
24.8
25.0
26.4
26.5
26.6
27.6
28.1
28.2
28.2
28.5
28.4
28.2
28.5

TfcfC)
21.0
21.0
20.5
20.3
20.6
20.4
20.3
20.3
20.6
21.3
19.3
19.4
20.3
20.5
20.6
20.6
20.9

Ë(mv)
0.08
0.09
0.10
0.08
0.13

L 0.15
0.14
0.16
0.16
0.17
0.16
0.19
0.20
0.20
0.18
0.22
0.21

Tr.fC)
22.1
22,5
23.5
23.6
23.8
23.9
23.7
23.8
24.0
24.3
24.2
24.6
25.0
25.5
25.7
25.6
25.4

E(mv)
0.02
0.04
0.04
0.05
0.05
0.06
0.04
0.05
0.07
0.05
0.03
0.04
0.07
0.07
0.09
0.11
0.18

T.C'C)
20,9
2154
21,4
21,7
21,5
21,5
21,5
21,7
22,1
22,4
22,0
22,7
22,8
23,3
23,8
24,1
26,4

Tamb(°C)
20.5
20.5
20.5
20.5
20.3
20.1
20.6
20.5
20.4
21.2
21.3
21.8
21.1
21.7
21.7
21.5
22.1

Tableau IV. 14: Résultats pour débit de fluide du procédé (Qf = 0.2 ml/s , o> ~ 200 tr/min).

Qc(ml/s)
0.11
0.16
0.21
0.32
0.41
0.56
0.72
1.22
32.0
54.0
87.0
126
140
160

TIB(°C)
26.6
27.2
27.3
27.1
27.5
27.7
28.0
28.5
28.2
28.3
28.4
28.5
28.4
28.6

T£I(°C)
25.1
25.8
26.1
26.3
26.5
26.6
26.2
27.3
28.1
28.2
28.3
28.4
28.3
28.5

Tr8<*C)
22.0
21.9
22.0
21.9
21.9
21.9
22.0
21.9
21.7
21.6
21.6
21.6
21.6
21.6

E(mv)
0.04
0.05
0.06
0.03
0.09
0.09
0.10
0.08
0.15
0.16
0.17
0.17
0.18
0.19

Tff<°C)
22.8
23.0
23.2
23.2
23.8
23.8
24.1
24.3
24.6
24.5
25.0
25.1
24.4
24.9

E(°C)
0.02
0.02
0.03
0.03
0.04
0.04
0.05
0.07
0.09
0.08
0.09
0.08
0.10
0.15

T.CC)
22,2
22,3
22,6
22,6
22,6
22,9
23,3
24,1
23,0
23,3
23,1
23,0
23,7
24,8

T^CQ
21.8
21.9
21.9
21.9
21.7
22.0
22.1
22.4
20.9
21.4
21.0
21.1
21.3
21.2



Tableau IV. 15: Résultats pour débit de fluide du procédé (Qf = 0.2 ml/s , o> = 400 tr/min).

Qc(ml/s)
0.19
0.28
0.35
0.42
0.69
1.92
28.0
53.0
82.0
108
128
140
158
172

T«C»C>
26.2
26.9
25.2
24.6
27.7
29.5
29.1
29.4
29.6
29.9

L 29-5

29.2
29.5
29.7

T^C)
25.0
25.6
24.1
23.5
26.5
27.7
28.9
29.2
29.5
29.8
29.4
29.1
29.4
29.6

L_!kffiL_
21.7
21.2
20.9
20.7
20.2
20.3
20.1
20.1
20.2
20.3
20.3
20.5
20.6
20.8

E(mv)
0.05
0.08
0.08
O.ÎO
0.13
0.15
0.25
0.25
0.23
0.25
0.25
0.27
0.27
0.28

TrX°C)
L 22'8

23.2
22.8
22.9
24.2
24.4
25.8
25.9
26.0
26.1

L 26.3
25.7
26.5
26.9

E(mv)
0.02
0.03
0.05
0.04
0.07
0.05
0.10
0.10
0.12
0.12
0.14
0.11
0.13
0.17

WQ
22,2
22,0
2156
21S6
22,5
22,4
22,9
23,3
23,6
23,2
24,1
23,5
23,4
24=4

T^CO
21.8
21.3
20.4
20.7
20.9
21.2
20.5
20.9
20.8
20.4

1 20.8
20.9
20.3
20.4

Tableau IV. 16: Résultats pour débit de fluide du procédé (Qf= 0.1 ml/s , co = 100 tr/min).

Qc(ml/s)
0.06
0.09
0.11
0.16
0.20
1.15
12.0
38.0
48.0
88.0
138
156
170
182

Tt,(°O
27.5
27.2
27.0
26.8
26.6
27.4
27.2
27.3
27.3
27.4
27.5
27.6
27.6
27.6

L_J (̂!ÇL_
26.1
25.1
24.9
25.0
25.2
27.0
27.0
27.1
27.2
27.3
27.4
27.5
27.5
27.5

Tr.CC)
23.7
23.0
21.7
21.0
21.9
22.1
22.4
22.3
22.5
22.5
22.6
22.6
nn
22.9

E(mv)
0.11
0.11
0.12
0.09
0.18
0.19
0.20
0.23
0.25
0.23
0.23
0.24
0.23
0.24

5Bâ
24.8
24.7
24.0
23.7
23.9
24.3
25.5
25.6
25.6
25.6
25.7
25.8
25.8
25.9

IWQ
22.6
22.6
22.4
22.3
22.3
22.8
22.9
23.0
23.1
23.0
23.1
23.2
23.3
23.4

Tableau IV. 17: Résultats pour débit de fluide du procédé (Qf = 0.1 ml/s , co = 200 tr/min).

Qc(ml/s)
0.05
0.12
0.18
0.25
0.34
13.1
37.0
58.0
89.0
118
135
153
16!
179

TtB(°C)
26.6
26.7
26.7
26.8
27.0
27.1
27.2
27.3
27.3
27.4
27.4
27,5
27.6
27.6

TCI<°C)
25.2
25.4
25.6
25.7
26.0
26.9
27.1
27.2
27.2
27.3
27.3
27.4
27.5
27.5

!fe£Q__
23.4
22.8
22.4
22.3
22.1
22.5
22.9
23.0
23.0
23.1
23.2
23.2
23.3
23.3

E(mv)
0.10
0.12
0.12
0.14
0.15
0.16
0.17
0.19
0.20
0.21
0.22
0.22
0.23
0.24

Tfte>O
23.9
24.3
24.3
24.4
25.0
25.7
25.8
25.9
26.0
26.1
26.2
26.3
26.3
26.3

T^C-O
23.5
23.4
23.3
23.3
23.2
23.1
23.1
23.0
22.9
22.8
22.8
22.7
22.6
22.6



Tableau IV. 18: Résultats pour débit de fluide du procédé (Qf= O.lml/s , co - 400 tr/min).

Qc(m^)
0.07
0.09
0.12
0.15
0.21
1.2

13.0
36.0
47.0
89.0
134
153
169
179

Te.C°C)
27.6
27.5
27.4
27.4
27.5
27.2
27.1
27.1
27.2
27.3
27.4
27.4
27.5
27.6

TC,(°C)
26.1
26.3
26.4
26.6
26.8
27.0
27.0
27.0
27.1
27.2
27.3
27.3
27.4
27.5

TftfQ
22.9
22.9
22.9
22.9
22.9

_ 23.2
23.2
22.5
22.6
22.7
22.8
22.7
22.8
22.9

E(mv)_
0.09
0.08
0.10
0.11
0.12
0.16
0.18
0.21
0.22
0.23
0.23
0.24
0.24
0.24

M§
23.9
23.9
24.0
24.0
24.2
25.7
25.8
25.9
26.0
26.1
26.1
26.2
26.2
26.3

T^CQ
22.9
22.9
23.0
23.1
23.2
23.3
23.3
23.4
23.5
23.4
23.6
23.4
23.5
23.2

b) Résultats expérimentaux pour le fluide du procédé de viscosité vt

Tableau IV. 19: Résultats pour débit de fluide du procédé (Qf = 0.6 ml/s , co = 100 tr/min).

Qe(ml/s)
0.25
0.45
0.51
0.66
0.72
0.85
1.11

TeBfC)
26.9
27.1
27.4
27.5
27.6
28.0
27.8

•WQ
23.1
22.6
22.9
23.1
23.2
23.7
25.0

TfcC'C)
17.8
17.6
17.4
17.3
17.1
17.2
17.2

E(mv)
0.02
0.03
0.04
0.06
0.06
0.08
0.09

TftCC)
21,7
22,3
22,3
22,9
22,7
23,1
23,4

E(mv)
-0.06
-0.07
-0.06
-0.06
-0.07
-0.05
-0.05

T.(°C)
19,8
19,9
19,9
20,0
19,6
20,0
20,1

T^CQ
21.3
21.6
21.4
21.5
21.3
21.2
21.3

Tableau IV.20: Résultats pour débit de fluide du procédé (Qf ~ 0.6 ml/s, co - 200 tr/min).

Qc(ml/s)
0.10
0.21
0.37
0.42
0.57
0.61
0.84
1.01
2.87

TC.(°C)
25.2
25.7
26 .4
26.9
27.2
27.0
28.0
27.4
26.8

TE.(*C)
21.6
22.8
22.0
22.9
21.1
22.5
23.6
25.1
25.6

TfcCC)
17.1
16.9
17,3
17.2
16.8
17.1
17.1
18.7
17.5

E(mv)
0.03
0.03
0.05
0.05
0.08
0.03
0.09
0.06
0.11

TrifC)
22.0
22.0
22.4
22.5
23.2
21.8
23.2
22.7
24.1

E(mv)
-0.07
-0.08
-0.06
-0.06
-0.04
-0.07
-0.05
-0.02
-0.04

T.TO
19.6
19.3
19.7
19.8
20.3
19.4
19.9
20.8
20.5

T^fQ
21.3
21.3
21.2
21.3
21.3
21.1
21.1
21.3
21.5

Tableau IV.21: Résultats pour débit de fluide du procédé (Qf = 0.6 ml/s, co = 400 tr/min).

Qc(ml/s)
0.20
0.37
0.55
0.60
0.79
0.97
2.36

TC8(°C)
24.9
26.6
27.3
26.9
27.4
27.6
27.1

T-PQ
22.4
22.3
21.6
22.7
22.1
24.7
25.3

TfrPQ
16.9
15.5
17.1
16.5
15.9
17.3
18.1

E(mv)
0.05
0.06
0.08
0.05
0.07
0.09
0.13

T*<°C)
22.8
22.9
23.3
22.6
23.0
23.4
24.5

E(mv)
-0.08
-0.10
-0.06
-0.08
-0.09
-0.05
-0.02

TaPC)

19.6
19.1
19.9
19.4
19.1
20.1
20.9

T^PQ
21.6
21.5
21.4
21.4
21.3
21.3
21.4



Tableau IV.22: Résultats pour débit de fluide du procédé (Qf = 0.5 ml/s, o> - 100 tr/min).

Qc(ml/s)
0.22
0.35
0.52
0.76
0.87
2.01
2.32

Tce<°C)
24.8
27.2
27.5
27.5
27.4
27.5
27.7

'T^Q
21.1
22.8
22.9
24,0
24.0
25.9
26.0

Tf.CC)
__1M_J

1 ÎJ3
15.8
16.3
15.0
15.0
15.3

E(my)
0.01
0.03
0.04
0.07
0.06

1 008
0.11

Tr,(*C)
20.8
21.1
21.2
22.3
21.6
22.4
22.8

E(mv)
__jno_i_ j

-0.08
-0.06
-0.08
-0.08
-0.05

T,(°Q
18.2
18.2
18.3
19.2
18.2
18.5
19.0

ÏBfcCQ
20.6
20.4
20.3
20.7
20.2
203
20.2

Tableau IV.23: Résultats pour débit de fluide du procédé (Qf = 0.5 ml/s , CD = 200 tr/min).

Qc(nU/s)
0.21
0.33
0.54
0.77
0.87
1.95
2.30

Tca(°C)
25.6
27.4
27.5
27.7
27.5
27.5
26.5

TM("C)
21.5
22.4
22.0
24.0
24.1
25.8
26.1

TfB0>C)
15.9
15.1
15.9
16.2
15.1
15.]
14.9

E(mv)
0.02
0.02
0.04
0.06
0.07
0.06
0.09

Tf£(°C)
21.2

_^PJ_]
21.0
22.0
21.7
21.6
22.9

E(mv)
^009_J

-0.10
-0.08
-0.06
-0.07
-0.08
^009 '

T.CC)
18.6

__JZ9__j
18.1
19.1
18.4
18.2
18.6

ÏWC)
20.8
20.3
20.1
20.6
20.1
20.2
20.8

Tableau IV.24: Résultats pour débit de fluide du procédé (Qf = 0.5 ml/s, œ = 400 tr/min).

Qc(ml/s)
0.21
0.33
0.53
0.76
0.97
1.97
2.4

Te.(°C)
25.3
26.2
27.4
27.5
27.5
27.4
27.7

TC,(°C)
21.5
22.4
23.1
24.1
24.3
25.7
26.2

^L*£ÇU
15.5
14.9
15.3
15.8
15.1
14.9
14.1

E(mv)
0.01
0.02
0.03
0.04
0.06
0.07
0.09

Tfi(°0
21.2
21.7
21.8
22.2
22.4

L_ 22-7
23.4

E(mv)
-0.09
-0.10
-0.09
-0.08
-0.09

L -0.08
-0.09

T-rcT^
18.8
18.4
18.5
18.8
18.4
18.6
18.6

TaMh<°Q
21.0
20.8
20.7
20.8
20.6

L_JO6_—
20.8

Tableau IV.25: Résultats pour débit de fluide du procédé (Qf = 0.4 ml/s , co = 100 tr/min).

Qc(ml/s)
0.25
0.35
0.44
0.54
0.72
1.57

Tea(°C)
27.2
27.2
27.2
27.3
27.2
27.2

T«(°C)
22.8
22.9
23.1
23.7
24.3
25.8

TùfQ
16.7
16,8
16.4
16.3
16.4
16.1

E(mv)
0.02
0.03
0.05
0.07
0.09
0.12

WQ
21.6
21.4
22.2

. 23.3
23.5
24.2

E(mv)
-0.08
-0.07
-0.08
-0.08
-0.07
-0.05

VQ
19.2

L 19-°
19.0
19.6
19.7
20.1

Tunt^C)
21.2
20.7
21.0
21.6
21.4

1 2T3~~

Tableau IV.26: Résultats pour débit de fluide du procédé (Qf = 0.4 ml/s, ro = 200 tr/min).

-Qt&MsL-
0.25
0.35
0.43

_ J X 5 3 |
~^O6¥~^

1.40

TÇB<°Q
26.8
27.1
27.2
27.2
27.3
27.5

Tt.(°C)
22.3
22.7
23.0
23.6
24.3
25.8

IftCQ
16.2
16.6
16.4
16.4
16.6
16.6

E(mv)
-0.01
0.04
0.00
0.05
0.09
0.14

Tfl(°C)
21.0
20,9
21.1
21.4
22.8
23.5

E(œv)
-0.08
-0.05
-0.05
-0.06
-0.05
-0.06

I!B£Ç)
1 19T3~1

18.7
19.9
18.7

__[9.5_,
18.4

T^CC)
21.3
19.9
21.1
20.2
20.7
19.9



Tableau IV.27: Résultats pour débit de fluide du procédé (Qf= 0.4 ml/S , » = 400 tr/min).

Qc(ml/s)
0.24
0.34
0.40
0.50
0.59 1
1.35

T^C-Q
26.6
26.9
27.3
27.3
27.3
27.4

Tej(°Q
21.7
22.5
22.9
23.5
23.9

L__25.7___

Ljk££)
16.5
17.1
16.5
16.3
16.4

__J6.5_^

E(mv)
0.01
0.02
0.04
0.05
0.07
0.12

Tft(°C)
21.3
20.8
21.7

L_2XQ_
22.5
24.2

_JE(mv)
-0.07
-0.06
-0.08
-0.07
-0.06
-0.05

T.(°C)
19.4
18.9
18.8
19.1
19.3
20.1

T«fcpÇ>
, j !U__

20.4
20.8

L_^M_

20.8
21.3

Tableau IV.28: Résultats pour débit de fluide du procédé (Qf = 0.3 ml/s f co = 100 tr/min).

Qt(ml/s)
0.13
0.26
0.38
0.46
0.80
1.24

TM(°C)
26.4
27.4
27.6
27.6
27.7
27.7

TH(°C)
L 22-°

22.9
23.1
23.5
25.0
25.9 n

IWfÇ)
16.3
16.1
15.6
16.0
15.3
15.4

_J£{m?L_
0.02
0.01
0.04
0.07
0.08
0.12

Tf,(°C)
21.6
21,5
22,2
23.1
23.4
24.3

E(mv)
-0.09
-0.09
-0.10
-0.08
-0.09
-0,07

T.(°C)
19.0
19.1
18.9
19.6
19.3
19.7

T^PQ
21.2
21.3
21.3
21.5
21.5
21.4

Tableau IV.29: Résultats pour débit de fluide du procédé (Qf- 0.3 ml/s , co = 200 tr/min).

Qt(mï/s)
0.14
0.18
0,37
0.45
0.77
1.13

_!«££)_
26.4
26.8
27.6
27.6
27.6
27.7

T«(°C)
22.5
22.7
23.1
23.5
24.8
25.6

T,.PQ
16.1
15.6
15.9
15.7
15.5
15,5

E(mv)
0.01
0.04
0.03

___0.06_,
0,08
0,11

Tfl(°C)
21.4
22.6
22.4
23.3
23.9
25.0

E(mv)
-0,08
-0.09
-0.09
-0.08
-0.07
-0.06

T.(°C)
19.2
19.0

L 19-J
19.4
19.8
20.4

21.2
21.2
21.3
21.4
21.5
21.9

Tableau IV.30: Résultats pour débit de fluide du procédé (Qf = 0.3 ml/s , o> = 400 tr/min).

-Q&MiL-
0.13
0.18
0.36
0.44
0.76
0.98

-IciJ!̂

26.8
26.9
27.6
27.7
27.6
27.4

T«(°C)
22.7
22.9
23.2
23.6
24.8
25.1

_Jk£ÇL_
15.9
15.8
15.6
15.4
15.0
15.1

E(mv)
0.01
0,02
0.06
0.05

1 OÔ7
0.12

_J£C1_
21.3
21.6
22.6
22.5
22.5
24,0

E(mv)
-0.09
-0.10
-0.09
-0.10
-0.09
-0,07

Ta<°C)
18.9
18.7
19.0
18.9
18.7
19.4

T^CQ
21.1
21.1
21.2
21.3
20.9
21.1

Tableau IV.31: Résultats pour débit de fluide du procédé (Qf = 0.2 ml/s , oo - 100 tr/min).

Qt(ml/s)
0.04
0.21
0.35
0.53
0.69
0.87
1.27

Tce<°C)
26.0
26.7
27.3
27.5
27.5
27.6
27.7

TCJ(°C)
22.6
23.0
24.3
25.1
25.5

1 2l9
26.4

T^C)
17.9
17.8
17.7
17.5
17.3

r~T63
16.4

E(mv)
0.02
0.05
0.11
0.12
0.13
0.13
0.14

IWCQ
21.3
22.0
23.6
24.0
24.3
24.1
24,4

£(mv)
-0.04
-0.04
-0.02
-0.03
-0.02
-0.05
-0.05

^LffiL-
19.9
19.8
20.5
20.3
20.7
19.8
19.9

T«bCÇ)
20.9
20.8
21.0
21.1
21.2
21.0

1 2Ï1



Tableau IV.32: Résultats pour débit de fluide du procédé (Qf = 0.2 ml/s, <û - 200 tr/min).

Qc(ml/s)
0.05
0.20
0.35
0.53
0.67
0.86
1.20

Tce(°C)
25.8
26.8
27.2
27.5
27.5

_ 27-5

27.6

TCS(°C)
L__22.9

23.1
24.3
25.2
25.5
25.8
26.3

Tfc.fÇ)
17.8
17.9
17.6
17.4
17.2
16.5
16.3

E(mv)
0.01
0.06
0.08
0.12
0.11
0.11
0.13

TflC>C)
21.0
22.2
22.8
23.5
23.7
23.7
24.3

E(mv)
-0.04
-0.03
-0.03
-0.03
-0.04
-0.05
-0.04

Ta£>C)
19.8
20.0
20.1
19.9

L 2(U

19.9
20.2

T«*<°Ç)
20.8
20.8
20.9
20.6
21.1
21.1
21.2

Tableau IV.33: Résultats pour débit de fluide du procédé (Qf = 0.2 ml/s , co - 400 tr/min).

Qc(ml/s)
0.09
0.19
0.32
0,54
0.66
0.87
1.10

Tc8fC)
26.0
27.0
27.1
27.5
27.5
27.6
27.6

TCI(°Q
23.0
23.3
24.3
25.3
25.6
25.9
26.2

TfcpÇ)
17.9
17.8
17.5
17.4
17.3
16.5
16.5

E(mv)
0.03
0.06
0.09
0.10
0.12
0.13
0.14

Tft(°C)
21.6
22.4
23.2
23.5
24.0

L 24-2

24.6

E(mv)
-0.04
-0.04
-0.03
-0.03
-0.04
-0.03
-0.05

TafC)
19.9
20.0
20.3
20.3
20.1
20.3
20.1

Tamb(°C)
20.9
21.0
21.1
21.1
21.1
21.1
21.3

Tableau IV.34: Résultats pour débit de fluide du procédé (Qf = 0.1 ml/s, © = 100 tr/min).

Q,(ml/s)
0.12
0.28
0.54
0.77
1.07

Ttaro
27.1
27.5
27.5
27.5
27.6

TCI(°C)
23.4
25.5
26.4
26.6
26.8

Tra(°C)
17.4
17.5
17.3
17.5
17.9

E(mv)
0.03
0.09
0.07
O.lî
0.12

Tfl<°C)
22,0
23,6
23,3
24,5
24,8

E(rav)
-0.03
-0.04
-0.06
-0.03
-0.03

Tae>Q
20,5
20,5
20,2
21,1
21,1

T^fO
21.7
22.1
22.1
21.9
21.9

Tableau IV.35: Résultats pour débit de fluide du procédé (Qf= 0.1 ml/s , œ - 200 tr/min).

Qe(ml/s)
0.11
0.26
0.51
0.74
0.93

TtB(°C)
27.0
27.2
27.4
27.5
27.6

Te,e>o
23.5
25.3
26.3
26.6
26.7

Tfa(°Q
17.6
17.9
17.5
17.8
18.2

E(mv)
0.05
0.08
0.07
0.11
0.12

TfcCC)
22.6
23.4
23.5
24.5
24.8

E(mv)
-0.04
-0.04
-0.06
-0.03
-0.05

Ta("C)
20.4
20.5
20.3
21.1
20.8

T^pQ
21.4
21.5
21.8
21.9
22.0

Tableau IV.36: Résultats pour débit de fluide du procédé (Qf^ 0.1 ml/s , oo - 400 tr/min).

QcOnVs)
0.14
0.25
0.49
0.68
0.85

T«C»Ç)
26.9
26.9
27.4
27.5
27.5

Te^C)

23.8
25.1
26.3
26.5
26.6

Tfeec)
17.8
17.9
17.8
18.0
18.3

E(*C)
0.07
0.09
0.08
0.09
0.13

T^Q
21.9
22.2
22.7
22.1
22.2

EC^C)
-0.02
-0.03
-0.04
-0.04
-0.01

TWQ
21.3
21.5
21.7
22.0
22.2



c) Résultats expérimentaux pour le fluide du procédé de viscosité v2

Tableau IV.37: Résultats pour débit de fluide du procédé (Qf- 0.6 inl/s, co = 100 tr/min).

Qc(ml/s)
0.15
0.20
0.28
0.76
0.92
2.5

2<5.5

48.0
84.0
138
140
156
176

Tc.rc)
27.6
27.7
27.8
28.4
28.7
28.2
27.2
27.3
27.3
27.4
27.5
27.5
27.4

T«eo
24.1
24.2
25.0
26.3
26.8
27.3
27.1
27.2
27.2
27.3
27.4
27.4
27.3

Tra(°0
23.1
22.9
23.0
22.2
22.1
22.0
21.9
22.2
22.9
23.1
23.3
23.4
23.3

E(mv)
0.05
0.08
0.07
0.08
0.11
0.10
0.13
0.14
0.12
0.12
0.13
0.13
0.12

Tr.CC)
24.1
24.2
24.5
25.2
25.4
25.6
26.2
26.6
26.5
26.6
26.3
26.4
26.1

E(mv)
0.02

L 0.04
0.03
0.04
0.03
0.02
0.02
0.02
0.03
0.04
0.03
0.05
0.04

T.CC)
23.3
23.8
23.6
24.0
23.7
23.8
24.1
24.2
24.4
24.5
24.4
24.6
24.3

TMfcpC)
22.9
22.9
22.9
23.1
23.0
23.4
23.7
23.8
23.7
23.7
23.7
23.7
23.6

Tableau IV.38: Résultats pour débit de fluide du procédé (Qf = 0.6 ml/s , co = 200 tr/min).

Qr(ml/s)
0.19
0.34
0.47
0.74
0.82
0.95
1.48
2.22
12.0
32.5
53.0
92.0
108
136
155
184

TM(°Q
27.0
27.2
27.4
27.9
27.9
27.9
28.3
27.6
27.1
27.2
27.2
27.3
27.3
27.2
27.2
27.4

Tr.ra
24.0
25.2
25.5
26.4
26.6
26.4
27.2
26.8
26.9
27.1
27.1
27.2
27.2
27.1
27.1
27.3

Tr.(°0
22.9
22.7
22,9
22.9
22.9
22.9
22.8
22.5
22.8
22.1
21.2
21.8
21.9
21.9
21.7
21.7

E(mv)
0.06
0.07
0.08
0.09
0.09
0.11
0.10
0.10
0,14
0.15
0.15
0.19
0.18
0.16
0.16
0.18

Trira
24.0
24.0
24.6
25.0
24.9
25.6
25.3
25.6
26.0
26.4
26.3
26.4
26.4
26.4
26.2
26.5

E(mv>
0.03
0.03
0.04
0.04
0.05
0.05
0.06
0.03
0.03
0.04
0.02
0.04
0.03
0.04
0.03
0.02

T,(°C)
23.3
23.2
23.6
23.8
24.0
24.2
24.5
23.8
23.9
23.9
23.3
23.7
23.5
23.6
23.2
22.9

T.M,(°Q
22.6
22.5
22.7
22.9
22.8
23.0
23.1
23.1
23.2
23.0
23.1
22.8
22.8
22.7
22.5
22.5

Tableau IV.39: Résultats pour débit de fluide du procédé (Qf = 0.6 ml/s , oo = 400 tr/min).

Qc(ml/s)
Q.Ï6
0.33
0.46
0.75
0.97
2.25
n.o
33.0
51.0
94.0
107
137
154
186

TtB(°C)
26.9
27.2
27.7
28.0
28.3
27.6
27.3
27.1
27.2
27.1
27.2
27.2
27.2
27,3

T«(°C)
23.9
24.8
25.4
26.1
26.6
26.8
27.0
27.0
27.1
27.0
27.1
27.1
27.1
27.2

Tf.(<>C)
22.5
22.6
22.3
22.1
22.4
22.4
23.0
22.6
22.5
22.4
22.6
22.6
22.7
22.6

E(mv)
0.04
0.07
0.08
0.08
0.09
0.13
0.14
0.16
0.16
0.18
0.20
0.18
0.16
0.15

Tr,(°C)
23.6
24.0
24.3
24.4
25.2
25.5
26.1
26.4
26.1
26.2
26.2
26.2
26.5
26.6

E(mv)
0.01
0.02
0.02
0.03
0.03
0.05
0.07
0.06
0.10
0.11
0.09
0.06
0.05
0.05

T.(°C)
23,1
23,6
23,4
23,4

_ 23,6
24,1
24,6
24,5
25,5
25,5
24,8
24,0
23,9
24,3

T»U°C)
22.9
23.2
23.0
22.7
22.9
22.9
23.0
23.1
23.1
22.9
22.7
22.6
22.7
23.1



Tableau IV.40: Résultats pour débit de fluide du procédé (Qf = 0.5 mï/s 5 œ - 100 tr/min).

Qc(ml/s)
0.19
0.28
0.42
0.50
0.68
0.75
0.86
0.92
1.08
1.42

TCB(°C)
27.0
27.1
27.4
27.5
28.1
27.6
27.7
27.9
28.2
28.4

T«PC)
23.3
23.5
23.9
24.0
24.7
24.5
24.8
25.1
25,7
26.0

IWPC)
18.3
18.6
18.9
18.7
17.8
17.6
17.5
17.4
18.1
18.4

E(mv)
-O.Oi
0.02
0.00
-0.04
0.04
0.02
0.03
0.05
0.02
0.08

TfcTO
22,1

| 22S9
22,6
21,4
23,2
22,7
23,3
23,5
22,8
24,5

E(mvl
-0.10
-0.10
-0.09
-0.09
-0,09
-0.08
-0.11
-0.09
-0.08
-0.07

Ta<°C)
20.0
20.1
20.4
20.2
20.1
20.4
19.9
20.1
20.4
20.9

T»tpç>
22.4
2Z5
22.6
22.4
22.3
22.3
22.6
22.3
22.4
22.6

Tableau IV.41: Résultats pour débit de fluide du procédé (Qf- 0.5 ml/s , co = 200 tr/min).

Qe(ml/s)
0.10
0.24
0.29
0.37
0.41
0.65
0.9
1.51
3.8

T..PQ
25.9
26.9
27.2
27.6
28.2
28.1
28.3
28.6
29.2

TtI(°Q
22.3
22.4
22.8
23.0
23.2
24.4
25.4
26.4
26.9

T,.rc)
18.5
18.7
18.3
17.8
17.5
18.4
18.3
18.2
17.5

E(mv)
-0.04
-0.03
-0.04
-0.04
-0.03
0.06
0.00
0.05
0.03

TftCÇ)
20.5
20.9
21.1
21.0
21.5
23.1
23.1
23.2
22.8

E(mv)
- -0-ÏO

-0.10
-0.11
-0.09
-0.11
-0.06
-0.08
-0.06
-0.09

VC)
19.8
20.1
19.7
20.6
20.3
21.1
20.3
20.5
20.3

T^ro,
22.3
22.6
22.5
22.8
22.5
22.6
22.3
22.0
22.5

Tableau IV.42: Résultats pour débit de fluide du procédé (Qf = 0.5 ml/s, eo = 400 tr/min).

Qc(mi/s)
0.12
0.28
0.35
0.48
0.65
0.74
0.83
1.27
1.89

TM(°C)
25.3
27.3
27.5
27.7
27.6
27.8
27.9
28.1
28.3

•WQ
23.0
23.5
23.8
24.7
24.9
25.1
25.3
26.1
26.5

TfB(°Q
19.5
20.2
Ï9.5
20.2
18.9
18.5
19.1
19.2
18.6

E(mv)
-0.01
0.04
0.01
0.03
0.03
0.03
0.02
0.07
0.04

TfcPQ
21.3
22.1
22.1
23.5
23.1
23.7
23.2
23.8
23.3

E(mv)
-0.05
-0.03
-0.04
-0.03
-0.04
-0.02
-0.05
-0.01
-0.05

.T.fC)..
20.4
20.4
20.5
21.6
21.0
21.6
21.1
21.4
20.7

T^PQ
21.6
21.2
21.5
22-4
22.0
22.1
22.3
21,7
21.9

Tableau IV.43: Résultats pour débit de fluide du procédé (Qf- 0.4 ml/s , o> = 100 tr/min).

Qc(ml/s)
0.19
0.28
0.46
0.57
0.68
1.70
16.0
41.5
79.0
120
151
180

T..PQ
27.7
27.7
27.8
28.1
28.2
27.9
27.2
27.1
27.2
27.3
27.1
27.1

TM(°C)
25.0
25.3
25.8
26.3
26.5
26.8
26.9
27.0
27.1
27.2
27.0
27.0

Tf.PÇ)
22.4
22.1
22.0
22.2
22.1
21.9
21.6
22.3
22.1
22.2
22.7
22.6

E(mv)
0.04
0.06
0.07.
0.08
0.08
0.10
0.12
0.12
0.14
0.13
0.14
0.15

Tft(°C)
23.8
24.0
24.6
25.1
25.4
25.7
26.1
26.3
26.3
26.1
26.5
26.6

E(mv)
0.00
0.00
0.01
0.01
0.01
0.02
0.02
0.03
0.02
0.02
0.02
0.02

Ta(°C)
23.6
23.4
23.7
23.7
23.8
23.5
23.5
23.6
23.5
23.5
23.5
23.5

T^PQ
23.6
23.4
23.5
23.5
23.6
23,1
23.0
22.8
22.6
23.1
23.1
22.3



Tableau IV.44: Résultats pour débit de fluide du procédé (Qf = 0.4 ml/s , co = 200 tr/min).

QF(ml/s)
0.19
0.32
0.41
0.51
0.59
0.65
1.70
15.0
43.5
82
120
152

1" 179

TM(°Q
27.9
27.7
27.7
28.1
28.4
28.3
28.1
27.7
27.6
27.1
27.2
27.3
27,4

TCÏ(°0
25.0
25.6
25.8
26.3
26.6

L 26-5
27.1
27.5
27.5
27,0 J
27, t
27.2
27.3

IfrCQ
22.0
22.3
22.2
22.3
22.2
22.0
22.1
22.7
22.8
22.8
22.6
22.9
22.9

E(mv)
0.04
0.05
0.07
0.08

L °-10

L °-u
0.12
0.13
0.13
0.14
0.14
0.15
0.16

TfïfC)
23.6
24.2
24.4
24.9
25.2
25.3
26,0
26.4
26.3
26.3
26.4
26,6
26.6

E(mv)
0.00
0.01
0.02
0.02
0.02
0.02
0.03
0.03
0.04
0.05
0.04
0.03
0.06

Ta(°C)
22.8
23.2
23.5
23.4
23.5
23.6
23.7
•23-7
24.0
24.3
24.0
24.1 _
24.6

lUPÇ)
22.8
23.0
23.1
23.0
23,1
23.2
23.0
23.0
23.1
23.1
23.1
23.4
23.2

Tableau IV.45: Résultats pour débit de fluide du procédé (Qf = 0.4 ml/s, co = 400 tr/min).

Qc(ml/s)
0.17
0.29
0.42
0.48
0.55
0.60
1,8
14.6
45.0
80.0
112
150
177

TCB(°C)
27.6
27.9
28.0
28,2
28.5
28.5
27.9
27.1
27.1
27.1
27.2
27.3
27.4

T«C*Ç)
24.8
25.4
26.0
26.3
26.5
26.5
26.6
26.9
27.0
27.0
27.1
27.2
27.3

Tfe(°C)
22.6
22.0
22.0
21.9
22.1

L 22.0
20,7
22.6
22.7
22.8
22.2
22,7
23.0

E(mv)
0.04
0.06
0.07
0.07
0.08
0.09
0.11
0.12

L °-12
0.13
0.13
0.15
0.15

Tfle>c)
23.8
24.1
24.4
24.5
25.2
25.4
25.7
26.3
26.2
26.3
26.5
26.6
26.7

£(mv)
0.01
0.01
0.02
0.01
0.02
0.02
0,03
0.04
0.05
0.05
0.04
0.05
0.06

Ta<°C)
23.3
23.2
23.5
23.3
23.3
23.3
24.1
24.3
24.2
24.6
24.4
24.2
25.0

T^PQ
23.1
23.0
23.1
23.1
22.9
22.9
23.4
23.4
23.1
23.5
23.5
23.1
23.6

Tableau IV,46: Résultats pour débit de fluide du procédé (Qf = 0.3 ml/s, co - 100 tr/min).

Qc(ml/s)
0.10
0.25
0.33
0.61
0.77
1.16
1.38
3.8

TCB(°C)
26.4
27.0
25.9
27.6
25.0

, 27.7
27.7
27.8

TC1(°C)
23.2
23.8
22.5
25.1
23.1
26.1
26.4
26.9

Tfe(°Ç>
18.6
19.2
18.Î
18.5
18.1
18.2
18.5
18.9

E(mv)
0.03
0.05
0.06
0.08
0.09
0.12
0.13
0.12

Tft(ûC)
21.6
22.5
21.8
23.6
22.9
23.7
24.1
24.6

E(mv)
-0.04
-0.03
-0.03
-0.02
-0.01
-0.01
-0.01
0.00

Taeo
20.3
20.8
20.1
20.9
20.5
21.3
21.1
21.7

T«*PQ
21,3
21.6
20.9
21.4
20.8
21.6
21.4
21.7



Tableau IV.47: Résultats pour débit de fluide du procédé (Qf- 0.3 ml/s , oo - 200 tr/min).

Qc(ml/s)
0.10
0.26
0.35
0.59
0.75
1.23
1.39
3.80

T^Q
25.3
27.1
25.8
27.4
25.1
27.5
27.7
27.5

TM<?Ç)
22.9
23.9
22.5
24.9
23.0
26.1
26.4
26.6

Tfe(°C)
18.3
18.9
18.7
18.6
18.7
18.4
18.4
18.5

E(mv)
0.05
0.06
0.07
0.10
0.11
0.12
0.13
0.14

TfcCQ
2Î.1
22.5
22.5
23.4
23.7
23.9
24.1
22.7

E(mv]
-0.02
-0.03
-0.02
-0.01
0.00
-0.01
0.01
-0.01

T,(°C)
19.7
20.6
20.3
21.5
21.4
21.2
22.0
21.3

T«.b<°C)
20.2
21.4
20.8
21.8
20.2
21.5
21.8
21.6

Tableau IV,48: Résultats pour débit de fluide du procédé (Qf = 0.3 ml/s , eo - 400 tr/min).

Qc(ml/s)
0.11
0.25
0.36
0.55
0.75
1.22
1.44
3.61

TCB(°C)
24.8
27.2
25.9
27.3
27.3
27.6
27.5
27.5

Tt,0>C)

22.6
24.0
23.2
24.6
25.0
26.2
26.3
26.5

TfB(OQ
18.4
19.5
18.4
18.5
18.5
18.4
18.8
18.7

E(mv)
0.04
0.07
0.03
0.06
0.09
0.13
0.16
0.15

Tfl<°C)
21.4
23.0
21.7
23.3
23.4
23.9
24.6
24.7

E(mv)
-0.03
-0.01
-0.01
-0.01
0.00

_ 0.01
0.02
0.03

Ta(°C)
20.1

L 21.3
21.1
21.4
20.8
21.4
21.8
22.2

TBn,b(°C)
20.9
21.6
20.4
2L7
20.8
21.2
21.4
21.5

Tableau IV.49: Résultats pour débit de fluide du procédé (Qf = 0.2 ml/s , oo = 100 tr/min).

Qc(ml/s)
0.11
0.25
0.31
0.50
1.32
11.1
37.0
86.0
143
178

TtB<"C)
26.6
26.4
27.7
27.7
27.8

_ 27.3
27.2
27.4
27.3
27.5

TM(°C)
24.5
24.8
25.5
26.1
26.8
27.0
27.1
27.3
27.2
27.4

Tr.(°C)
22.5
21.7
22.2
21.1
21.3
20.7
20.4
21.8
22.7
22.7

E(mv)
0.05
0.06
0.10
0.07
0.11
0.15
0.15
0.16
0.17
0.19

Tr.(°C)
23.6
23.6
24.5
24.8
25.3
25.4
25.6
25.7
26.3
26.5

E(°C)
0.03
0.05
0.06
0.08
0.09
0.09
0.10
0.06
0.07
0.08

T.(°C)
23.2
23.4
23.5
24.3
24.8
24.6
25.0
24.2
24.0
24.1

TMfc<°C)
22.8
22.3
22.1
22.4
22.7
22.5
22.6
22.8
22.4
22.5

Tableau IV.50: Résultats pour débit de fluide du procédé (Qf = 0.2 ml/s , oo - 200 tr/mîn).

Qc(ml/s)
0.09
0.20
0.30
0.56
1.30
11.3
3(5.0
89.0
138
179

TtB(°C)
25.4
26.4
27.8
28.0
27.9
27.3
27.2
27.4
27.5
27.4

T«(°Q
23.4
23.9
25.4
26.6
26.8

u 27.0
27.1
27.3
27.4
27.3

TrB(°C)
22.5
21.6
21.3
21.5
20.7
20.7
20.7
21.8
21.9
22.1

E(mv)
0.04
0.07
0.11
0.08
0.11
0.14
0.16
0.15
0.16
0.20

Tr.fC)
23.4
24.0
24.8
25.1
25.0
25.7
25.6
25.7
25.9
25.6

E(mv)
0.01
0.02
0.03
0.05
0.04
0.05
0.04
0.06
0.06
0.07

TB(°C)
22.9
22.7
23.0
23.5
23.7
23.6
23.3
23.8
23.8
24.1

T^PO
22.4
22.3
22.3
22.4
22.8
22.5
22.4
22.4
22.4
22.4



Tableau IV.51: Résultats pour débit de fluide du procédé (Qf - 0.2 ml/s , co = 400 tr/min).

Qc(ml/s)
0.08
0.18
0.28
0.61
1.27
10.8
35.0
90.0
139
180

TC.(°C)
24.7
26.3
27.7
27.4
27.9
27.4
27.3
27.3
27.4
27.4

TtI(°C)
23.5
24.0
25.1
25.9
26.9
27. 0
27.2
27.2
27.3
27.3

Tf.<°C)
22.6
21.5
21.1
21.5
21,7
22.1
22.0
22.2
22.1
22.3

E(mv)
0.03
0.08
0.09
0.10
0.13
0.16
0.17
0.18
0.18
0.21

TflCC)
23.6
23.5
24.7
25.4
25.3
25.6
25.7
26.0
25.9
26.1

E(mv)
0.01
0.02
0.02
0.03
0.03
0.04
0.04
0.06
0.06
0.07

T.CC)
22.9
22.6
22.5
22.9
23.6
23.8
23.8
23.9
23.8
24.0

T^ea
22.6
22.4
22.1
22.2
22.9
22.8
22.8
22.5
22.4
22.4

Tableau IV.52: Résultats pour débit de fluide du procédé (Qf= 0.1 ml/s , co = 100 tr/min).

Qc(ml/s)
0.06
0.11
0.19
0.31
0.45
0.94

TMCO
24.9
26.9
25.2
27.5
27.3
27.3

T«0>C)
22.4
24.5
23.5
25.0
25.0
26.1

Tr.CC)
19.8
19.7
18.9
18.4
18.6
18.4

E(mv)
0.07
0.10
0.12
0.13
0.12
0.14

Tf,CC)
21.5
22.2
22.0
22.4
22.2
22.9

E(mv)
0.03
0.03
0.02
0.01
0.01
0.00

T.CC)
20.6
20.9
21.0
20.4
20.4
20.5

TaœbCC>
20.0
20.3
20.6
20,4
20.4
20.5

Tableau IV. 53: Résultats pour débit de fluide du procédé (Qf = 0.1 ml/s , co = 200 tr/min).

Qc(ml/s)
0.08
0.10
0.24
0.33
0.48
0.53
0.85

Tr.CQ
25.9
26.3
24.2
27.6
27.2
26.7
27.2

T«CQ
24.0
24.1
23.2
25.1
25.0
24.7
25.6

Tf.CC)
19.7
19.6
19.8
18.7
18.7
18.8
18.5

Ë(mv)
0.07
0.09
0.08
0.11
0.13
0.14
0.13

Tf,CQ
22.1
22.6
22.3
22.9
23.2
23.7
23.3

E(mv)
0.02
0.03
0.03
0.03
0.02
0.03
0.02

T.CQ
20.8
21.1
21.0
20.9
20.5
21.0
20.6

T^CQ
20.4
20.4
20.3
20.2
20.1
20.3
20.2

Tableau IV. 54: Résultats pour débit de fluide du procédé (Qf^ 0.1 ml/s , co - 400 tr/min).

Qc(ml/s)
0.06
0.09
0.17
0.33
0.50
0.82

TCBCC)
25.9
25.6
25.5
26.8
27.1
27.3

TCICC)
23.0
23.7
24.0
24.4
25.0
25.7

TfaCQ

19.5
19.3
19.2
18.5
18.7
18.5

E(mv)
0.07
0.10
0.09
0.12
0.14
0.12

TfrCC)
21.7
22.7
22.4
23.2
23.6
23.0

E(mv)
0.02
0.03
0.03
0.02
0.03
0.02

T.CC)
20.5
21.0
21.0
20.8
21.0
20.6

TWQ
20.1
20.3
20.3
20.4
20.3
20.2



d) Résultats expérimentaux pour le fluide du procédé de viscosité vs

Tableau IV.55: Résultats pour débit de fluide du procédé (Qf- 0.6 ml/s , oo = 100 tr/min).

Qc(ml/s)
1.34
0.79
0.64
0.44
0.29

TC8(°C)
28.0
28.3
28.6
28,4
27.8

TK(°O
25.2
24.8
24.5
24.5
24.1

Tfe(°C)
17.9
19,6
19.3
21.0
20.6

E(mv)
-0.02
-0.01
-0.01
-0.04
-0.05

Tftec>
23.9
24.0
23.5
23.6
23.2

t«»ec)
24.1
24.1
24.0
24.3
24.2

Tableau IV.56: Résultats pour débit de fluide du procédé (Qf = 0.6 ml/s , G> = 200 tr/min).

—QsMlKI]
1.27
0.77
0.60
0.45
0.30

-Ĵ !Ç)
28.1
28.3
28.8 __
28.5
28.2

Js^Q^
i_J^__
\_

24.6
24.4
24.4

Iki^ZI
18.0
19.6
20.2
20.7
20.2

E(BttYJ__

-0.01
0.02
0.01
-0.04
-0.03

~-^^L_.
23.8
24.0
23.9
23.5
23.1

-JLmb^ÊL
24.2
24.0
23.9
24.3
24.4

Tableau IV.57: Résultats pour débit de fluide du procédé (Qf- 0.6 ml/s , oo = 400 tr/min).

Qc(ml/S)
1.26
0.74
0.66
0.54
0.31

TCBfC)
28.1
28.5
28.8
28.4
28.0

TCÏ(*C)
25.1
24.7
24.6
24.7
24.4

Tfflec)
18.2
19.5
19.2
19.9
20.1

E(mv)
0.00
0.02
-0.01
-0.02
-0.03

TfcfQ
24.2
24.0
23.6
23.3
23.2

T™he>C)
24.2
24.1
24.1
24.3
24.2

Tableau IV.58: Résultats pour débit de fluide du procédé (Qf= 0.5 ml/s , o> = 100 tr/min).

Q,(ml/s)
0.07
0.22
0.49
0.67
0.77
1.56

Tefl(°Q
26.2
27.3
27.8
27.8
27.8
27.8

T^Q
23.0
243
23.4
24.1
24.3
25.4

TfcCC)
19.5
18.3
18.3
18.4
17.8
17.3

E(mv)
-0.04
-0.03
-0.05
-0.01
-0.04
0.01

ace
22.3
22.3
22.4
23.2
24.0
24.0

TimbC>C)
23.7
24.0
24.2
24.0
23.8
23.9

Tableau IV.59: Résultats pour débit de fluide du procédé (Qf- 0.5 ml/s , co - 200 tr/min).

Qc(ml/s)
0.09
0.43
0.60
0.76
1.77

TÏBCQ
26.5
27.6
27.7
27.7
27.8

TM(°C)
22.9
23.1
23.8
24.2
25.6

TfBfC)
17.4
18.4
18.5
18.0
17.1

E(mv)
-0.03
-0.04
0.02
0.00
0.05

TflC>C)
21.0
22.2
23.0
23.2
24.1

T^fC)
23.7
24.1
24.0
24.1
23.7


