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~RBEOUME UFE L'ETUDE-

Lo tendnnce dams 1'écliange de chaleur continue
& aller vers 1l'augmentation du transfert de chaleur évalué par
unitc de volume. Danc le commerce usucl dow cehiangeurs fluide-
~fluide, il est ¢vident de réduirc 1a taille des équinements

pour faire de'1'dcononic.

Le présent travail est une contribution & 1'dtude
du tronsfert de craleur dans un Gelangeur 7. tube et envelonpe avec
un processus de néinnge statique. Nous avone congu et rénlisdé au
cours de ce projet une petite installation permettnt de faire une
telle {tude. Cette installation sers prisentie aprds nvoir rascem-
bl¢ les éléments de théorie qui permettent de rettre en ¢vidence
le rdle du mélange statique ( augnentation de la turbulence ) dans

1'échange thermique.

Des evsais expérimentanx réalisdis, dns un premier
temps avec le tube vide de 1'échangeur, et dans un deuxidme terps,
avec le tube insdérdé d'cdlements mélangeurs statiques, donnent d'une
part un apergu sur l'utilisation de notre installation, et d'autre
part montrent le rdle de ces dlements mélangeurs dans le transfert

de chaleur.
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A-I-  DITRODUCTIO)N:

Ltéckauffemnent et le refroidiscement des fluides s'dcoul-=
ant & lvintdricur des conduites comptent parmi les procddds industri-
els de transmisgion de chaleurs les plus importants. Le projet et
1'étude de tous les types d'échangeurs de chaleur ndcessitent la
connaissance du coefficient de transfert de chaleur entre les parois
de la conduite et le fluide s'écoulant & 1'intérieur.

=i pour une gdomdirie donnie et des conditions d!dcoule-
ment données, le coefficient d'déchange de chaleur est connu, le flux
de chaleur pour une différerce de tempdrature veut 8tre calculd au

moyen de 1l'déquation suivantes

g Ta{P <)

U est le coefficient d'cchange global
A est 1la surfoce totale 4'déchan
T est la tempérnture de paroi

T, est 1a température du fluide.

£=TT- EIMVET DU HOMLRE DE REYIOLDS SUR LA TRANSHISTION DE CUALBUR:

Pour un fluide donné, le nombre de Husselt ddépend essent-
iellement des conditions d'écoulement cui peuvent &tre caractdérisde

par le nombre de Reynolds.

i ; i ” . ':1 !
Ré ==-""P y Re { 2I00 . 2I00 (Re [ 107 Re O 104
! A ] N ~ ! s
= 1 i 1
Eee ' ! i -
Type 4'ccoulement | Laminaire Transitoire . Turbulent
] 1 i

Dans un découlement laminaire . travers une conduite,
tout comme poﬁr un dcoulerment le long d'une »lague, il n'ys pas de
mélange de particules plus chaudes et plus froides par mouvement
tourbillonnaire et la transmission de 1o clialeur i lieu par conduc-
tion. Comme tou les fluides . 1l'exception des métaux liquides, ont
des conductibilitds thermiques faibles, les coefficientes d'échangs
de chaleur sont relativement petits,

En découlement tronsitoire, une certaine quantité du
mélange se forme par l'intermddiaire de remous qui aménent le fluide
plus chaud dans leg régions plus froides et rdéciprocuement. Comme
la turbulence, méme & trés faible dchelle, accroit d'une fagon
congidéroble la bransmission de 1la chaleur, une augmentation notable

du coefficient d'échange de chaleur apparait.



Pour des Rej}B 000, le clamp d'écoulement du fluide se
divise en trois (3) résions séparies:

~I°) Une sous—coucle limite laminaire tout contre la paroi.
Dans cette couche, les tourbillons sont amortis par les forces de
Tiscosité qui sont wridorinaontes prés do la surface. La claleur
s'écoule & travers elle surtout par conduction,

-2°) Une coucke tampon ou zone transitoire dans laquelle
la chaleur est transmise 7. 1la fois Der conduction et par convection.
Dane cette couche tampon, comprise entre 1a sous—~couchle laminaire et
la zone turbulente, les tourbilloms augmentent en intensité et ia
transmission de la chaleur prend place entre 1'écoulement laminaire
et 1'écoulement turbulent.

-3°) Une zone turbulentc dans 1a Partie centrale de 1la

e

conduite ou "&me". Les fléckes représentent les tourbillons qui,
en régime turbulent, effleurcnt la coucte laminaire, probablement
la péndtrent et entrainent avec eux le fluide & 12 température

régnant dars la partie laminaire. ( voir Figurce A-I et A-2 ).

Les tourbillons mélangent d'une fagon si efficace les
rarties froides et chaudes du fluide que la chaleur se transmet tris
rapidement entre la limite de 1la couclhe larinaire et la masse turbu-—

lente du fluide.

I1 avparait ainsi que sauf dens le cas des fluides & haute
conductibilité thermique ( cas des nétaux liquides ), la résistonce
tliermique de la couche laminaire contrdle le flux de chaleur ot que
la plus grande partie de la chute de tempirature entre 1la masse du
fluide et la surface de la conduite & lieu dons cette couche. La

partie turbulente du ckamp d'écoulement prisente par contre peu de

résistance & 1'écoulement de 1la chaleour.

La seule méthode c¢fficnce pour accroitre le coefficient
d'échange de chaleur est donc de diminuer 1a résistance thermique
de la coucke limite laminaire. Ceci peut &tre accompli en augnevutant
la turbulence dans le courant vrincip2l de sorte gue les tourbillons

puissent péndtrer plus profonddment dans la couche limite.
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L'augrmentation de la turbulence peut s'effectucr de

deux (2) manidres:

1°)- Augmentation de 1a vitesse d'Scoulement:

Llougmentation de la vitesse d'écoulement augmente les
coefficients d'échange de chaleur qui. permettent pour un flux de
chaleur donnée de rdéduire la taille et par conséquent le cofit initial
de l'installation. Mais ceci est accompagné de grandes pertes d'ener—
rie qui augmentent la chute de pression dfie”aux frottements intérieurs

done la conduite, donc le prix du travail de pompage augmente,

2¢)- Utilisation d'¢liments nélangeurs statigues:

L'utilisation d'élémeats mélangeurs statiques introduits
dans le tube de 1'{changeur permet une forte o gmentation du coeffi-
cient de transfert de chaleur par rapport au tube vide. En effet
ceux-ci, par leur principe de fonctionnement ot de construction,
augmentent la turbulence dens le tube et par conséquent diminue la
sous~coucke limite laminaire, il s'ensuit une augmentation notable

de 1l'lchange thermique entre les deux fluides.

v




A-ITI- MELANGE STATIOUE: ( vif: A-G-(m )

Dans les dernidres amnmées, la technologie du mélange
statique a é&té beaucoup developpé et o trouvé des domaines d'applica-~
tion dans plusieurs branches de l'industrie.

Trois grands tyves d'agitateurs statiques sont
actuellement connus: s

- the Inter-surface Generators,

=

- the Zonics 8tatic Mixer,

= the Gulzor Static Mixer.

~
3

Le mélange statique est l'opération qui consiste
homogéiniser sans avoir recours o aucun agitateur dynamique. Deg
élements conducteurs fixes montdés dans la tuyauterie provogue 1l'effet
de mélange par séparation, dénlacement ot réunion succéssifs du
courant de produit. Ce concept nouveau se différencie essentiellement

de la manidére de travailler des méla mgeurs dynamiques conventionnels.

Un mélongeur statique néls nge le fluide en divisant
1'¢coulerment principal en plusieurs dcoulements secondaires qui
sont & leur tour riunis puis divisds encore Jusqu's obtenir une
caractiristique durfluide bien déterminde. ( ex: la concentration

ou la température d'un composznt uniforme en tout point.’

A=TIT=2= Domzine d'applic&tiqg:

Les nilangeurs stntiques pouvent méla anger tout ce

qui peut &tre pompé et ont par comséquent un zrand doraine d'appli-
Glon dans les procdédés continus savoirs

- mélenge liquide-liquide méme dans le cas de trés
grande diffdércnce de viscositd,

- nélange gaz-gom.

- mélange gaz-lic juide.

—- mélange de liguides non miscibles.

- amélioration du coefficient de transfert de chaleur
dans les ¢échangeurs tubulaires en régime laminaire.

-utilisation comme élement de rdéacteur ckimigque.

- Utilisation en injection moulage et dons le

domaine de l'exctrusion des thermoplasticues.

———————— e







On voit gue les applicvations possibles se font & trave
—ers tous les processus des industries chimiques, pdtrochimiques,
alimentzires, pharmaceutiques, plastigues, cocmétiques, de la cel-

-lulose, des fibres synthétiques ot du traitement des eaux.

\-TII-3- Caractéristiques, Avantages, Inconvénicnts:

Un mélangeur statique pour &tre considdérl comme vala-
-ble du point de vue opérationnel et Eécomomique, doit posséder les
caractéristiques suivantes:

- Longueur de mélange courte: c'est & dire effectuer
un mélange dans des temps relativement courts,

- lionne capacité de mdlange en variant les portées,
autrenent dit il faut qu'il ¥ ait inddépendance du degré de mélange
avec la longucur de mélange,

- nossibilité d'utilisation vour une vaste gamme de

viscogité.

L'avantagze essenticl de ces mélangeurs statiques
compardés aux mélangeurs dymamiques cet 1a visgcositdé dont ils sont
capables de traiter, un capital d'investissement plus bas ot lc
cofit réduit des opérations ainsi gue le fait qu'ils soient meilleurs
mélanZeurs.

¥n raison de leur principe de fonctionmement défini,
les mélangeurs statiques ne consonment que peu d'énergie: le cofit
de 1'énergie pour remuer est abscent, dtonr la seule dénergie consom—
-mée est celle ndcéssaire pour le pompage du fluide & travers le
mélangeur.

Bn raison de 1'abscence des partics mobiles, les
mélangeurs statiques ne néce=sitent gutun faible entretien, clest
pourquoi ils sont batisé chesz certains " Ajuster et laisser faire ".
Mags dans certaines opérations, le probldéme de nettoyage se pose,

clest pourquoi on a2 tendance L les placer dans des installations

pouvant se ddémonter facilement.

al.-/....
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Mélange statique ! Hélange dynamigue.
' }

Propridtés

e e R e s C——————— e s

i §
Procédé ! Continu ! Gémdéralement discontinu
1 i
P - . e T
! i
Déroulencnt de : Absolument géomd— ! Plutdt hasardeuse.
i i
1'opération de trique. 1

nélange ! !

i i
. S—— =1 i ——
i i

Extrapolation ! Simple
P ! o ;
]

Difficile.

T S S | e S PR -
1 H
Consormation ! Faible ! Généralement plus
‘ i
1 -

d.!'énergie i \ importantes.

=z 6

y
Parties mobiles ! Ton ; Oui.
: i
; !
- _—
13
: T
: !
Batréticn ! Jinime 1 Plus important.
‘ !

Tableau comparatif des propriétZs d'un mdélangeur statique
et d'un agitatour dymamique ( Réf: 6 )



A-TV- ECIANGEUR DE CiALEUR AVEC ELMWTENTS MELAVCEURS STATIQUES:

Le coefficient de transfert de chaleur de produits vis-
:queui siécoulaﬁ% sous régime laminaire dauns les échangeurs de chaleur
3 tube vide est petit. La coucke thermique limite prdésente tout au
long de la paroi du tube vide est éliminde en introduisant les
élements mélangaurs du type SHEXL qui ont 6t& tout spdcialement congu
pour provoguer un écoulement radial. Tl s'ensuit une augmentation du

coefficient de transfert de chalcur par rapport au tube vide.

Ces échangeurs de chaleur sont du type tubulaires
simple ou & faisceau avec & l'intérieur des tubes un certain nombres

d'élements mélangeurs.

Ces &ldéments de mélanges sont des plaques arrangées

en lamelles l'unc sur l'autre pour former de nombreusces ventilations.

Dans les canauz ouverts ot croisds de 1'éldment mélan—
-geur, le fluide est divisé en courants individuels. En plus du
transport radial de ces - ts individuels, il se produit &, chaque
interscction des canaux une déviation partielle de chague courant
dans le canal perperndiculaire. Toute inhomogéinits ( concentration,
température,) est ainsi ldgalisde de manidre bidimentionnelle
dans le premier ¢lément mélangeur et de manidre tridimentionnelle
& partir de 1'élément cuivant qui est comme tous ceux qui suivent

décalé de 90° par rapport au précédentz.

Ainsi, Zperte de charge &gale, on obtient selon les
cas, des coefficienis de transfert de chaleur de 3 & 6 fois plus

éleve que dans le tube vide.

La figure A-3 montre 1'évolution du nombre de HNusselt
en Tonection du prodult ReDaPr pour le tube vide et pour le tube
incorporé d'déléments mélangeurs statiques.

La figure A-4 met em &vidence le degré d'homogdinitd

cn fonction du diamétre de la conduite sous un écoulement laminairce.



ube avee Sismants type SHXL

’ - e o TR
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Pr est le nombre d4s Prantl du luide visqueux nesuréd
P 15 température de la parod

P~ ept le nombre de Pranil Ju fluide visqueux mesed
la température moyemne du fluide.

Re_ est le nombre de Reymolds mernYa pay repport au tube
vife.

Fi; . A-3- lombre de Yuirelt reprécenté en fonction du
predult ! i» pour le tube vide et pour le

D

tyve de mélangeur DNXL,



15
(T,- 7)/(T - T) r Tube vide
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i Eohangeur ds chaleur ;

! avee &Slaments mdlangsur

5 type SHIL. |
‘

O b e - —

T? est la température de la paroi

T est la température d'un point queleonque dane le sourant
fluide

T est la températurs moeyenne du eourant fluide

Fig. A-4— Profil de température canc dimensions en fonetion
An Aiamétrs du Lubes 2,



Le fluide qui traverse le tube intéricur
d'un échengouar s'dooulewsons 1'effos dfun potentiel mesurd par la
différeviiolle rfo preceion AP ons e licntrée et la eortie et que 1'on
appelle pewrte de harge. La valevr de cette perte do charge est
fonetion de la vitesse de circulation du fluide et de ses caractéri-

-stiques il-rsiques: densité, viscosita 2insi gque les dimensions du

La @ualité transfert de chaleur-perte de
ckarge est marqudée par le fait que liaccroissement’ du nombre de

Reyrclds provogue simliandment une augmentation du transfert de

chaleur el une chutc de presmion. T1 est d'usage courant de consi-

dGrer uane premlére opnrovination qu'on devra limiter 1la prerte de
5]
charge & 7 If/ om” poun les appareils industriels travaillant sous
le fouleme.t des poupes. Pae contire; lorque la circulation se
el i 53 L

ait naturcllemen’ par G-avité, 1a pevbe de charge maximum est
imposée pan la Lhauteur hydarosiniigue dispenible 3 1'ontrée de

1!lappareil -

vidar ( Réf: I boue 2 1y

L'étude fondamentale de 1'écoulement des

.

aiditablir la formule connue sous le nom de FANIING

valabls en r3gime isotherme pour une longueur L de tuyauterie dc

ce wifeozme D. g
A

AP

£

3= LL

du gaz mesurde & la tempdrature

DP:s Perte de charge

La walow: du coefficient de friction du nombre de Reynolds est
donné par los erpressions suivanics:
32
- Rag laminaire: ( He 2I00 ) L=t
RAcrs ({ o aT0 fol ik I —‘0532
Régime turbulent: ( Re 2160 ) f=0,0028+ 0,25 Re

pour les tubes lisies d'échangeurs.

£20,007+ 0,528 Re~C142

peur loz wubed wugueur T.P.Y.

s
aane an 8 n
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Pour tenir compte de la non isothermicité de 1'écou—
lement qui provoque la mbme déviation que le transfert de chalour,

SIERDER cf TATE (I) provpose de corriger 1l'équation isotherme
4 ,

£ G°L .
AP ;_%M~1_ par un facteur ¢t introduit au dénominateur:
i
2
HP — _2_9.:&...
Di \. ? 5

= {7 en régime laminaire

- { o \(',ﬂ L= 0,?5
< Qt { ('.u)

‘ s s . By T
¢t =% (%g/?%) 334 en régime turbulent.

) p &tant la viscosité dynamique mesuréc & la températurc de paro:

Qj étant la viscosité dymamique mesurde > la tompérature t.

La puicsance absorbée pout 8tre alors &valud dela

f~gon suivonte:

P = AP .G

e 0 cst le déBit au fluide ( m3/s )
P cst la puissance consormée ( W )

AP est la perte de charge (Pa )

A-V=2- Cas_du tube inedré d'élements mélangcurs: ( RLe T )

Conpte tenu du fait que hes mélangeurs statigues
Tonctionnent suivant un schéma géométrique, la puissance absorbde
est notamment inféricure & celle des mélangeurs dynamiques.

La puissence abscrbde est déterminée & 1l'aide de la
Tormule suivante: Bz AP & §

La perte de charge dans le mélangeur statigue doit
8trc compensde par 1l'appareil d'alimentation des fluides ( DOITE 4
soufflanteyeecs) o

La perte dc charge dans un mélangeur statique so

calcule & 1l'aide de 1l'équation de perte de charge suivante:

O .
2 dy

ou: f cet le cocfficicnt de friction
w est la vitessce moyecune linéaire du fluide par rapport au
tube vide
Lr ¢st la longucur @c la section de mélange
est 1la masse volumiaque du fluide

dj, est le diamétre hydraulique des canaux des ¢lements de

mélangc.

lea-/no-.
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Le diamétre rydraulique peut &trc obtenu & partir des

dimcnsions des élements mélangcurs. On propose la formule suivanto:

1 - 4%DLm - Oy 8
® 2o, +7DIn

(m)

gt le diamdtre intéricur du tube vide

ous D ¢
Ly ¢st la longueur de la scction de mélange ( m )
Op est la surface totale mouilldéc des élements mélangeurs ( e )
& cst l'épaissour'du matériau utilisé pour la fabrication dos
élements mélangeurs  ( w )
Les valecurs suilvantes peuvent @tre substituéds pour 1«
coefficicent do frictioh T :
- dcoulement turbulent Re :—f—ii-f—él'-> 150 F = LT
(s
- éecoulcement laminaire  Re = ‘7§Fﬂh (:ISO £ :‘—%%g



A-VI- ETUDE DU RAVSFERT DE CI ALEUR DANS UN ECT ANGEUR TUBULAIRE:

A=VI-TI= Introduction:

Dans tout calcul d'échangcur de chalcur, lc hui
cst d'obtenir la rdécupération d'unc cortainc quantité de crhaleur
dans des conditions ¢conomiques optimales qui sont un conpromis

cnire les frais d'investisscmont ot les frais opératoircs.

La dualité transfert de chaleur - perte de
charge dominc tout cc probléme. En cffet, lcs résistances au trans-—
-fert matérialisées par des films, sont d'autant plus faibles quo
la vitessc de circulation ot on conscquence le nombre de Reynolds
sont élevéss co qui entraine unce réduction do 1la surface d!échange
L prévoir. En contre-partis, 1l'élévation du nombre do Reymolds

rrovoque wme augmentation de la perte de charge qui conduit &

viliser unc pompe 2 pression de rofoulcment supéricure, donc

£

cxigeant plus d'énergic, de sorte que cc que l'on # gagné sur la
surface do l'appareil cst contrebalancéd par ll'acecroisscment des
fraid opératoires. Le calcul de tout apparcil comportera donc
toujours deux études paralléles: tragsfert de chaleur ot perte de

chargo.

A=VI-2- Equations fondamentalcss

Quclque soit le type d'apparcil utilisdé, si
1'on ne prend cn considération que les conditions d'cntrde ot de
sortic des deux fluides, il os% possidble d'établir le bilan tlherm—
-igue global de 1'apparcil en derivant que la quantité de chalcur
¢ perdue par le fluide chaud cst égale & cclle prise par le fluide

froid; =i 1l'on néglige les portes thermiques on éerit nlors:
“M{II =TI - . =T
g I"' ( -—I "2 ) — m ( 12 }I )

Les lettres majusculcs sont réscrvécs pour
L: fluide chaud, les minuscules pour le fluide froid, alors quec
les indices I ot 2 correspondent respectivement aux conditious
d'ontréc et de sortic. M ct m désignant les débits masgsiques
horaires des fluides, Il ¢t h lee cnthalpies des fluides en fonction

dc leur temnpératurcs T et t.
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Par ailleurs, on démontre que 1l'on peut apliquer
1'équation dec FOURIER (I) & 1'cnscmble de 1'apparcil:

Aty

i

§ =4S = vans,
o
otiz A ost 1a surfacc totale d'échange offerte par l'apparcil ( n™ )
U est lo cocfficient de transfert global ( W / mz.deg. )

tr1 est la différence de températurc moyomne cntre les 2 fluidoe,

11

A=VI-3- Différencc de températurc moyenne:

L'évolution de la températurce de chague fluide
partir decs températures d'centrée TI ct tI conditionne dircctemcnt
la valeur moycnne de la différcnce de tcmpérature Hit. Elle cst
fonction:

- de¢ la naturc des débite vrespectifs des deux fluides
comme cn témoigne le bilan thermique ( paragrapho: A=VI-2- )

- du sens d'écoulcment relatif dos deux fluides qui

pouvent circuler soit & contre~courant pur ou & courant parallélic.

Les figurcs A-5, A-6, A-T7 ot A-8 montrent 1'dévolution
des toempératurcs des deux fluides dans un échangeur constitué par
un tube ot wn corps.

La figure A-5 montre lc cas d'une vapeur qmi se
condensc {. température constante tandis que l'autre fluide est
réchauffé.

La figurec 4i-f cst relative au cas ol un fluide cet
“vaporé & température constante pendant que la chaleur s'écoule
A partir d'un fluide plus chaud dont la température décrolit lors
du passage & travers 1'échangcure.

ans cos deux cas, la dircction de 1'écoulement de
chacun des fluideos I peu d'importance ot le milieu & température
constante peut néme &trc au repos.

La figure A=T rcpréscnte los conditions dans un
échangeurts écoulcment paralléle, ot la figure A-8 corrcspond L
un échangeur > contre-courant. Dans ces deux dernicrs cas il n'ya
pas de changement de phasc. L'examen de la figurc A-T montrce que
quelle que soit la longucur de 1'échangeur, la température finale
du fluide le plus froid ne peut jamais &tre supéricure & la tempi-
—raturc dc sortie du fluide le¢ plus chaud. Pour un échkangeur a

contre-courant par contre, la température finale du fluide le plus



Pis. A-5- Distribution des TerpAralure:
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Pig. A-7- Distridution des températures
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un seul DABCISE.

e
SURFACE

wie . \=f~ Dietribution dee
températures dsvs un BopRNgEur
de chalenr & contrs-sourant
avec um Beul DREIWSM.
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froid peut dépasser la températurc de sortic du fluide lc plus
chaud, car il existec un gradient de tcompérature favorable tout le
long de la traverséc de 1'échangeur.

Un avantage supplémentaire deo 1la digposition & contre-—
courant est que, pour un flux de chalour donné, on a besoin d'umec
surface d'échange plus potitc que dans le cas dtun écoulemcnt

raralléle.

Pour déterminer lc flux de chalcur dans n'importe quel

cas qui viennent d'@tre cités, on doit intégrer 1'équation
df = U dA oT, (1)

sur toute la surfacc d'échange de chalcur. 31 1la conductance globnle
par unité de surface U ost constontc, si on néglige lcg variatioms
d'énergic cinétique ot =i lc corps de 1'échangeur est isolé, on

pout intégrer 1'sguation (I) pour un écoulcment paralléle ou &
contre—=courant. Le bilan énergdétique appliquée o la surface di

donne:

\I1
o G AT, mg G, Tp ® U LTS

ots 1 est le aébit dc fluide ( Kg/k: )
CP cst la chaheur spécifique & prossion constante ( KJ/Kg.dng. ’
Les indices c ¢t £ sc rapportent respectivement au fluide
~taud et au fluide froid; dans le troigidéme termec le cigne
s'applique & un écoulcment paralléle ct dc mEme sens et le signe -

% un écoulement & contre—courant.

On montre finalement ( R&f: 3 pp 5I6-5IT ) que pour un

dcoulcment paralléle ou un Zcoulcment o contro—courant:

fofa - j_\T,D

A0 =
m
1n (AT

)

a/t}Tb

gqui désigne la moyenne logarithmique de la différcnce do templra-
turc globale. Leeg indiccs a ot b sc rapportent aux extrémités de
1'échangeur.

Cette différence de température s'applique égnlbement
lorsque la tempdérature de 1'un des fluides est constantec, comme
1c montrent les figures A-H ct A-6. Lorsque dans un écoulcment &
contre—courant mC.CPG = mf.Cpf , la différence de températurc cst

constente OTp = DNTaz ATy

coto/ooin
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L'utilisation de la moyenne logarithmique de 1la
températurc cst tout simplcecment une approximation, car cen géndéral
U n'est pas constant. Dans un projet d!'étude, toutefois, on calcule
la conductance globale pour unc section moyenne, pratiquemcnt &
mi-chemin cntre les extrémités, et on la considére comme une constante
S1 U varie d'unc fagon importante, on doit effectucr une intégration
dc 1'équation (I) en plusicurs étapes.

$i 1la différence de température n'est pas supdrieurc
de plus de 50 pour cent & Tb s la royenne arithmétique de 1la
différence de tecmpérature ne s'éecarterait pas de la moyenne logari-—
thmique de la différence de températurc global de plus de I pour

cent et peut 8tre utilisée pour simplificr les calculs.

A-VI-A= Cocfficient de transfert global U:

- Bxpression globalc:

Pour un élement de tube dL, lc flux de chaleur corrcs-

pondant df s'découlera on rencontrant cing résis ances:

\ _ surface ext
‘ ' du tube

£ilas d'encrascnent ”Tv:” fs 11,
I iy !
- HI::'ﬁ" ¢ résistance dans le fluide & l'intérieur du
E . s -
tube, égale & 1l'inverse du coefficicnt de
film internc.
I % : 3 .
- R2 P el résistance dans le fluide & 1l'extericur du
2

tube, égale & 1'inverse du coefficient de
film exterhe.
—-~RJIJ : résistance dfie & la paroi du tube
- R__t résistance dfie au film d'oncrassement ddéposé sur
1lextéricur du tube.
~ R _.: résistance dfie au film d'encrassement déposé &
1'intéricur du tubec.

o : 2 ;
Comme toutes ces résistances s'cxpriment en ( m ;10;[” )

il est nécessaire de rapporter tous ccs termes & la méme surfacc,

gwaffns
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On conviont de choisir, on référence, la surface
extericur du tube, ce qui améne 3 corriger les résistances intérieu
RI et R”i en les multipliant par le rapport des diamétres extéricur

=1

et intérieur du tube. Les résistances corrigées s'décrivent alors:

.

R. = R . —-Dext_
S10 51 int
D
h = b, —xexk
1 30 I Dlnt

Dans ces conditions la résistance globale au transfert
de choleur cst dgale & la somme des cing résistances précédentes
¢t prendra la formes

Ugest le coefficient de transfert sale relatif & 1'élene
de tube dL. Lorsque cet élcment est neuf, les résistances Rsioct REO
sont nulles et on définit alors un coefficient propre de
transfert U tel que:
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L'étude expérimentale o porté d'une part sur la
conception et la réalisation 4'une installation permettant 1'étude
du phénoméne de transfort thermique dans un éehangeur de ckaleur,
ainsi que 1la conception et la réalisation d'élements hélangeurs
statiques & utiliser dans unc pareille étude, d'autre part sur des
esgais sur 1'échange thernmique dans cette installation avec et sans
¢lements mélangours et 1a comparaison des résultats. Enfin un coeni
de calcul ¢economique a &t& fait pour l'avantage d'une telle appli-

—~cation.

CONCEPTION ET REALISATION DE L'APPAREILLAGE:

I1 glagissait de congevoir et réaliser unc installation
Permettant 1l'étude de 1*échange thermique dans wn rrocessus de

mélange statiques
Lee principaux éloments de lt'apparcillage sont:

= une¢ source de chaleur ( production de vapour L

= un ¢changeur de chaleur & tube ot enveloppe,

— unc pompe centrifuge,

— un débimétre,

= un relevé de perte de ckarge dans lo tube intéricur
de 1'échangour entre l'entrée ot 1a cortie ainsi qu'un relevé de

tenpérature,

B-I-I- Description et schéma de 1linstallations ( voir schéma B-I- )

La vapeur d'eau produite Par notre chaudidre cntre
dans 1t'enveloppe de 1'échangeur. Par échange thermique avee 1'ea
froide circulant dans le tube intérieur, cctte vapeur se condonsc.
Le condensat avant d'8tre jeté & 1'égout, passec par un tube en U
correspondant I. unc fermeture hydraulique terminé par un robinct
& trois voios. Celui-ci, suivant une position nu une autre, pormet
soit de rcceuillir le condensat dans une éprouvette gradude de
fagon & pouvoir mesure le débit en fonction du temps soit le
faire évacuer vers 1tégout.

Le débit d'eau froide arrivant du recfoulement de
la pompe centrifuge est mesurd par un débimétre B.I.V.5. étalonné
pour l'cau avant d'@tre injectdé dans le tube intéricur de 1'échan-

—5cur.

Y .
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- I 1 Vanne alinentant la pompe,relié & la
! ! tour de refroidisscrent

E 2 i Vanne de refoulement dans lc bac de
! ! la tour de refroidisscment

E 3 : Vanne d'alimentation cn enu de la

! ! chaudidre

E 4 E Vanne commandant 1la sortie de 1la

! ! vapeur

; 5et 6 i Robinets de purge d'air

! 7 ! Vanne de vidange de la chaudidre

E 8 i Chaudidre

! G ! Bchongeur de chaleur

' 10 : Débindtre

! II ! Porpe centrifige FBeleV.Se

5 I2 : Brancherment électrique des résistances
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L'eau chauffée par ¢ehangeur thermique avec 1a vapour
qui se condense dang l'enveloppe de 1'8changeur est envoyde dans
la tour de refroidissemont atmoephérique. La pompe est alimentd par

le régervoir de cette méme tour do refroidisscment.

Comme on le copstate ) travers cette des secription, 1l'eau
servant de fluide refroidisscur cst rccyclée en passant par un
systéme de refroidisscrment oxistant déjd au hall dec Gdnic Chimique,

¢t ce bien =fir par souci constant d'économic,

L=T-2+"La ckaudidére" ( production de vapeur ):

L'inexistence deo chaudidre au départenent de Génic Chimigue
nous a contraint & congevoir ¢t réaliser notre propre production
de vapeur.

Pour cela on dispose de 20 résistances chauffantes e
Plongeantes dont les caractéristiques do odhacune d'cllec sont:

Puissance 2 kW 3 tension d'alimentation 220 V.

La puissance maximum de chauffage ndécdssaire pelit 8tre
calculéc sous la base des hyvothdses suivantes:

- On suppose unc différence de tenpérature moyonne du
fluide de 3 °C entre l'entrée ot la sortie du tubc intéricur de
1'échangeur,

= On suppose aussi unc vitessc maxirmum du fluide dans

le tube de I n/e

Le débit maximum d'ecau circulant & 1'intdéricur du tube

gera donc:

2,
N DS
= et TJ
. 3
olis Di est le diamétre intérieur du tube de 1'échangeur

U la vitessc lindéaire moyennc du fluide dans le tube.

s

2 =4
2 A r
d'ou: 0 = 2218 . 312_:_29_ . 3600

& = 3,46 m [1.

La quantité de chaleur ndecéssaire pour chauffer ce débit

d'cau de 3°C scra de:

o) e
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oti: M cst le débit massique du fluide ( Kg/s )
C_ est la chaleur spécifique de 1'cau ( KJ/ ¥g.dogs )
D
3,46 . 107, 4,18 105, 3
d'olis ¢ = =222 L= 3 =

3600

= I2 kW

et e e o e e e s

En supposant que les pertes thermiques s'évaluent
Fa3 25%, on nécessitera d'une puissance de chauffe de I6 kW. Mais
comme 1'hypothésc qu'unc ou plusiecurs résistances pouvent tomber
cn panne au cours des manipulations n'est pas & derrter, on prendra
soin de¢ brancher au total de I?2 rdésistances chauffantces corrcspon-

dant & une puissance de chauffe de 24 kW.

Disposant: = d'une différcnce de potenticl de 220 V
— d'une intensité de courant naximum de
80 Ampéres par prisc de cournnt,
~ de résistances chauffantcs de 2 LW
chacune en quantité sufficante,
on a rccherché lc montage 4léctrique répondant aux conditions
rrécitées.
On a finaloment abouti & trois ( 3 ) systémes
électriques triphasds en triangle branchés separcmment ¢t dont les

sclitmas c¢léctriques sont les suivants:

TIer circuit:

e et e et s s et e

UiB: 220V

= v
UI3 220

-~




V_E U cos¥f

ot P est 1la puissance d'une résistance ( W )

U la tension aux bornes de celle-ui ( U )

cosfest le factcur de puissance, généralement dgal & 0,8

dtol J' T et == J' = 6,56 Ampéros.

\[3 220 0,8 -

Les branches du circuit étant équilibrées, ceci

entrainc quos

oy Bl pq & Jouw = 212 T2 5 65562 13,I2 Anpores,

I2 237 3t
et 1l'intensité par phase sera dégalc i

T :\{3_ Jd = 22,7 Anpdéres

Il s'ensuit que 1'intensité totale absorbde par notre circuit scra

‘gale s

3 I "-53 . 2297 r =3 GE;I ,I\Isljlf:I'OSo

2énme cilrcuit:

»
UIQ— 220 V 5 )
I3 =
[
3 F M
G =220 V
23 Vpa® e ,
P I M
I e L B AEE e
iy % @23 31 \r g = D20 Ampires.

Lo courant I par phase ecst: R zV—B—J « TII,36 Ampéres.

et lc courant total nbsorbé par le circuit =3.1I = 34,08 Ampéres.

s



3éme circuits

=220V

723 2
SRl aammmmans B 7 T U R - __ji
€ -
I
de méme gue pour le circuit 2 ¢
P
- =] - T e ———— r 56 a A 28 e
J =z J12 = J'23 JSI ety somel 5456 Anpére
Le courant 1 par phasc est I8 = II,36 Ampéres.
)

ot lc courant total absorbé par le circuit =3 I - 34,08 Ampércs.

Les six (6) dernidres résistonces ont ét% branchké
séparemment 3 par 3 dans le but de pouvoir les commander par groupe

de 3 dans le ecas d'une production cxccssive de vapeur.

— Conception et réalisation de la chaudidre:

La carcasse de notre chaudidre n'cst autre qu'un bac
T ; ; ; = ol
paralbipédique de dimension (w?0~. 60 « 50 ) cm” récupdré dans le

grenicr auquel oh a subi cortaines transformations i savoirs
A

- L'emplacement sur sa partie supéricure d'une sortic
de vapeur commandé par une vanne de diamdétre 1,5 pouce

-~ L'emplacencnt d'un bout de tuynu 15/21 soudé avee
Vvanne pour l'alimentation

- L'emplacenent d'un contrble de niveau d'eau &
1l'intéricur de ln chaudidére

- L'emplacement d'une soupape de scourité.

T



FiGeBe’- Schéma détaillé du mentays de la chaudiére.
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' I0 . Contrdle du niveau d'ecau dnns la chaudidre. i
I ! i
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i I




Les résistances gont fixées sur la face latérale gauche
de fagon & plonger cntidércment dans l'eau, d'oli un probléme d'dtan—
—chéité qui dc posec.

Ce probléme a ¢t surmonté cn prenant coin de placer des
joints en caoutchouc nu nivenu de chague résistsnce. Un autre joint
cn caoutchouc a ¢4t placé sur le périmdtre de la plagque métallique
ou sont fixées lcs résistances.

Dans le souci d'¢viter d'importantes pertes de claleur
par conduction et par convection naturclle, les six faces de 1la
chaudidére ont &¢tL enveloppé de plagues dlamiante en carton afin de

minimiscr celles—ci.

B~-I-3- L'échangeur de chalcur:

Pour une qucstion de commodité, le moddle le plue simple
dt'échangeur & tube et envcloppe o ét& choisi.

I1 sc composc d'un tube placé concentriquencnt & 1l'intéricur
d'un autrc tube qui ticnt lieu de corps. Il a ¢t¢ usind entidérement
en PYREX ct sur commandc dans les dtablisscments PLASTOVER.

Toujours pour des raison de commodité, le dimensionnemcnt

suivant a &t choisi:

Tube intéricur: L-I,60m

¢i: 3 9 5 cm
¢E‘;: 4—,0 cn
Enveboppe: L=Imn
¢1:65 cm
¢C:7O cm

L'échangeur ainsi usiné présente une surface d'échange
correspondant & I métre de longueur. Sur le tube intéricur il a &t
prévu Sgalement 1l'emplacement de thermométres pour les prises de
températures & 1l'entrée et la sortie de 1l'échangeur, de méme gue la
prisc de perte de charge entre l'entrde et la sortie.Il a ét& de

néme pour l'enveloppe de 1l'échangeur ou on a prévu unc prise de

température de¢ la vapeur & l'entrdée, ainsi gqu'une autre prise au
centre de 1l'enveloppe. Cette derniére pourra &tre assinmilée & la

tenpérature de la paroi de 1!'échangeur.

) A
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B-I-4- Le débinctre:

Le @86bit d'eau circulant dans le tubce intdéricur
de 1'échangour est mesurdé au moyen d'un débimdtre Full View étalonnd
déj® pour l'eau.

On dispose de deux (2) débimétres de ce tyves
le premier attoint un*débit maximum de 4 m3/ k et un débit minimunm
de I m3/ h « Le sccond & un débit maximum de I m3/ hy et un débit
minimum de 0,1 m3/h .

buivant les conditions opératoires, on pourra

remplacer le premicr par le scecond et vice=versa.

I=I-%= Relové de perte de charge:

Pour le relevé de perte de charge entre l'entrde
et la sorxrtie du tube intérieur de 1l'éclangecur, on utilise un
micromanomdétre qui est un manométre & liquide destiné & la mesuxe
des pressions ou dépressions relativement trés faibles et nves une
précision supdricurc & celle obtenue par des colonnes ordinaires.

11 cst constitué par un tube incliné de fagon

2 amplificr le déplacement du liquide.

} P1 sau LEs

N

cau =\

ISP::hﬁj e

h=An sin 30° = B

* i3V ot nP _ on P o
liquide de 2
garnissage.

Le choix du liquide de garnissage est conditionnd
par de nombreux facteurs: inertie chimique par rapport au wmilleu
controld, stabilitdé, inflarmabilité, toxicité,... Il s'y ajoute les
diverscs caractéristiques physiques du liquide.

Dane notre cas, il nous fallait un liquide dec
garnissage permcttant un déplacement lisible autrcment dit un
liquide qui ne soit pas trop densc ( lig & cxclure ). Ce liquide
doit #tre plus dense que l'esu et immiscible avec celui-ci et de

plus pouvoir le colorer de fagon & distinguer sans peine 1'interfacc

liquide—cau.

e ofmn



Notre choix s'est finalement porté sue lc tétrachlorure

de carbone ( Ccl, ) de densité environ ézale & I,6 & 20°C, immiscibdle

4

avee et colord avec quelques gouttes d'aniline de fagon & ne pas

trop changer la densité moyenne du liquide.

B=I=(= Relevé de températures:

On mesure respectivement les températures d'entrée ct
de sortie de l'eau dans 1'échangeur, 2insi que les tempdératures
d'entrée de la vapcur dans l'enveloppe de 1l'échangeur ct la tenpéra-
—ture centrale de cclle—ci qu'on assimilera & la température de la
paroi

L'idéal pour nous aurait ¢té de fairc toutcs ces mesurcs
& 1'zide de thermocouples soignousemoat ¢ialonndés ot permetiant des
nesurcs trés prdécises mais faute de moyens, on utilisc des thermo-

-nétres & mercure pouvant donner une précision de 0,2 °C .

B~I~T7= Lz pompc:

Notre échangeur de chaleur travaille sous le refoulement
d'unc pompe centrifuge E.I.V.5. qui aspire 1l'cau du bac de la tour

de refroidisscmont.
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B-I1I-~ COUCEPTION ET RBALISATION DES ITELANGEURS HTATIQUES:

L'analysc do 1l'cquation donmnant la perte de charge
en fonction du débit dans un tube inséré d'élements mélangcurs
nous montre que cclle—ci ( perte de charge ) cst dircctement 1ié
&4 1a géométrie des Slements. Par conséquent le choix des élements
mélangours est 1ié d'unc part & la perte de charge qu'ils provo-
—~queraient dans lc tube de 1l'échangeur , et d'autro part & la

commodité de lour rdéalisation avece les moyens dont on disposc.

Notre choix s'est finalement porté sur los élements
nélangeurs type SHMXL qui sont utilisés par une compagnie Frangaisc

pour leur déchangeurs de chalecur.

Ce type d'élements répond parfaitement & nos critiéres

- domaine d'application ( transfert de chalcur )

- leur péométrie rclativement plus ouvertec, clest 2
dirc l'ecspacc compric entre les ' lames qui les constituont cst
scnsiblenent plus important et 1l'angle formé par ces lamoes avec
1'axe du tube est plus faible, Cecci cntraine une perte de charge
rclativenent plus faible

- onfin la facilité relative que préscente la réali-

—sation de ces mélangeurs statiques.

- Réalisations:

et e et g et i s et

Ces Slomentc mélangeurs sont constitué d'un réscau
de lames croisdes, emboitdes les unes dahs les autros.

Vu que ces élements mélangeurs vont €tre introduits
dans un tube on circulcra un fluide ne dépassant pas la tempirature
de 50°C, on convient d'utiliser comme pateriau pour réaliscr ces
&léments nmélangeurs du PLEXIGLASS. Celui-ci présente une grande

foecilité pour les soudurcs.
Pour réaliger un élerient mélangeur, il nous faut:

I lane du type (a)
- I 1lane du type (c)
lanes du type (b)

l
N

1
N

lames du type (d)
- 6 lanes du type (e)

o



Fi;r. Bed- Schéma dass différentas lames en Pléxiglass peur
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& l'élement mélangeur statique.
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L'angle choigi entre une lame ot 1l'axc du tube cst
dlonviron 30°4 A partir de 12, compte tenu du diamétre intéricur

du tube ou ces éléments vont &tre insérés, on arrfte la longueur

nécéssaire des lancs.

cn effet: ".» sin 30° —_ Dj
1
. -
dvotvs L = -:?i—i(—)--o- = -——-3-12.__ = '? cm
) 0,5

Di egt le diamétre intérmicur du tube

1l 1la longueur d'unc lance.

Chague préscntc un certain nombre d'entails inclindes
d'un angle de 30° suivant sa position dans l'asscmblage. Ces entails
permettent d'une part d'emboiter les tames elles, et d'offrir une

gurface d'adhdésion plus grande pour les soudures au chloroforne.

Un élement amnsi constitué aura une lengueur totale
de I6 cm.

Pour pouvoir remplir lo tube de 1l!'échangcur sur une
longucur de¢ I m correspondant & la surface d'échange de notre

échangeur, il nous faudra donc au minimum 6 élements.

-

On nécéssitera donc au totals

6 lanes du typa (a)

1

6 lames du type (c)
- I2 lames du type (b)
- I2 lames du type (d)
- 36 lames du type (e)

Les lames ont ¢t découpdées ot meuldes dans les

atcliers du bois.

L'assemblage se fait d'une fagon progrossive cn
soudant les lames les unes entre les autres avec quelgues gouttes

de chloroforme.

( voir photo des élemente mélangeurs réalisés page suivante)

s s
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B-I1T- MANIPULATIONSs

B—-ITI-I- Mode opératoire:

Pour chagque nmanipulation on observe 1o

node opératoirc suivant:

I°)—~ Ouvrir les vamnes (I) ot (2) respectivement vanne
d'alimentation do la pompe relié au bac de la tour de refroidisse-—

-ment, et vamne de refoulcment dans cctte ménc tour.

20)~ Vérifier que lo niveau d'enu dans la chaudiére soit
suffisant, sinon compléter en actiomnant la vanne (3) jusqu'a
niveau maximum indiqué sur lc tube on verre correspondant au contrdle

de niveau.

3°)= Vérificr que toutes les connections éléctriques
des résistances sont bonncs et que la vanne (4) soit ouverte. Puis
actionner lecs 3 dijonctcurc auxquels sont relides les I2 résistrnccs.

On met ainsi cn scrvice 24 KW afin d'activer la chauffe.

40)— Mettrc en marche la pompe cn fixant au préalable
un débit quelconque§ avant cettc opération, vérificr d'abord que
tous les thermométres sont solidement attachés et qu'il n'y it pac

de fuite d'eou au niveau de tous les raccords avec 1!'échangeur.

50)~ Purger par les robinets (5) ot (€) poutes les
hulles dlair se trouvant dans le circuit d'eau jusqu'd cc que le
manométre indigue unc perte de charge nulle & 86bit nul ( les 2

interfaces liquide dec garmissage—cau sont au méme niveau B

6°)— Dés obsérvation de premiéres vapceur sortant de la
soupape de sdcurité, couper les 2 dijoncteurs alinentont les 2

groupes do 3 résistances. On laisse en service que 6 résistancoss.

7°)= Attendre que le régime permanent de 1a vapour
soit établi. Coci peut &tre vérificr en suivant 1'évolution avec
lc temps des températurcs TC ct Tp respectivenent, tcmpératurc
d'cntrée de la vapcur dans 1'échangcur ct tompérature centrale

de la vapeur qu'on assinilera & la températurc do la paroi.

89)= Une fois lec régimc permancnt établi, fixor une
valour du débit d'ecau ¢t suivre 1l'évolution con fonction du tomps
des tompératures to ct ts, respectivenent température d'entrdc ot

>

do sortic de l'eau dons le tube de 1'échangeur. Foter ces résultots

ssafess
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g°)= Relever cn mﬁme temps les températures T et QP
ainsi quec la dénivellation donnc par le manométre ( vcrlflor d'abord

qu'il n'y a aucunc bulle d'air dans le circuit )

I0°)~ Refairc les opérations 8°) et 9°) pour toutes la
gamme de débit qu'offrce le débimétre. Pendant le déroulcmant de cus
opérations s'assurer gque l'on travaille & chague fois avee un excés
de vapeur autrement dit le condensat & la sortie de 1'échangeur

st que particllement condensé.

II°)- Bn fin d'opération, couper le 3éme 4ijonctour
alimentant les 6 résistances, arr8ter la pompe ct fermer 1la vamne (I).
Attendre cnviron 30 mn amant de démonter la comncction du tuyau

de refoulcment & la sortic de¢ 1lféchangeur.

I2°)= Introduite les 6 élemente mélangeurs dans lo tube
de 1'échangcur, les placer dc fagon & ce qu'il remplisse tout le
volume- offert par la surfacce d'échange et remettre cnsuite on placc
le tuyau de rcfoulement.

I3°)= Refaire 1'opération 2°)

I4°)- Ouvrir de nouveau la vanne (I) et remettre en
rmarche les 6 résistances.
©)= Refairc les opdémations 4°), 5°), 7°), 8°), 9°) ct
10°).
I6°)~ BEn fin d'opération, couper 1la chouffe, arrftcr 1a
pompe, fermer la vamme (I) et attendre environ I2 Ileures avant de

vidanger la chaudiérc,

B=IIT=2~ Conditions opératoirecs:

Les caractéristiques de la pompe et les pertes de chﬂrge
dfics nux singularités dans le circuit nous permettent d'atteindre :
un débit maximum de l'ordre de I mB/h. De plus la précision du
débimétre dont on disposc nous permet de desccndre jusqu'l un ddbit
de 1l'ordre de 0,1 m3/h. Par consdéquent on se trouse contraint &
travailler sur une gamne de débit allant de O,T m3/h Jusqu'd I m3/h.

Ccs débits correspondent aux nombres de Reynolds
sulvantss

s = D ufj

7

Sem

sl ve
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D est le diamétre intéricur du tube de 1l'échangeur (m)
u cst la vitesse linéaire moyenne de 1l'cau dans le tube
( m/s)
F»est la massc volumigue moyenne de l'cau ( Kg/ m3)
Z,Gﬂt la vigcosité dynamique nmesurdée & la tompérature

moycnne de 1l'cau ( Kg/mes )

[ D ‘n
d'olis Re :—jS_. _ﬂﬁe; = _4_5LE1
| D" T Dy M
4.0 I.IO3
Re = =-dacds = 1 000

1023.3,5 10‘2.3,14

P

Pour 0 -.0,9 m3/h

4 QP _ 40,5100

o R M ke . 8. 0

p M T0™5.3,5 T0 243,14

s e S e P

Dlaprés cc calcul, on voit que le nombre dc Reoynolds
cet compris ontre I 000 et 9 000, ceci correspond pour la plupart
de nos mesures 4 un régime pleincment transitoirc.

Les méeanismes de transmission de la chalcur et
d'écoulerent d'un fluide dans un tel régime varient d'une fagon
importante d'un systéme & un autrc. Il existe donc une grande

incertitude sur 1'éfficacité de la ftransmission de la chaleur,.

B=TIT-3—= Résultate cxpdérimentaux ct colculs:

Dcux essais avee le tube vide ont ét& réalisés. Les
résultays bruts sont regroupés dons leos tableaux I et 2 .

De gauche 2 droitc on peut lirc:

Q: Débit d'eau entrant dang le tube de 1'échangour
tenpérature d'entréc de l'eau dans 1'échangeur
température de sortie de 1l'cau de 1'échangcur
température dlentrde de la wvapcur dans 1'déchangcur
températurc'centrale de la wvapeur gu'on assimilera

& la température de la paroi.

wiif & e
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Deux cswnis dgnlemont ont &t réalisé avec le tube
inséré dtélements mélangeurs. Les résultats bruts ont &1& rassemblce

dans lecs tableaux 3, et 4.

Les tableaux % et & regroupent respectivemont les
moyennes decs 2 essais effectués pour le tube vide et les A cssails
cffecotudés pour le tube inséré d!'dlements mélangeurs. Dec gauche &

droitc, on peut lire:

~ Q: Débit dteau dons 1'Gohangeur  ( m3/h )
- Re: YNombre de Reymolds par rapport z2u tube vide corre

pondant au débit Q

Température d'entrée de l'eau ( °C )

|
ot

Tenmpérature de sortie de 1'cau ( °C )
-t t_ - to : éeart de tompérature entre 1l'entrie
=4

et la sortic

- T_: Température d'entréc de la vapeur ( °C )
- Tn= Températurc de la paroi ( °C )

= ¢A: Tlux de chaleur absorbé par 1l'eau ( W)
- 4t : Différence do température moyemne ( °C )

- U : Coofficicnt d'Gchange global ( H/mz.dcg. )

Enfin, les tableaux 7 et 8 regroupent les résultate

ot lce calculs de perte dc charge en fonction du débit.



PREMIER KSUAL aVHC TURE VIDE.

&

Q( whm)| v [ °c (ec V| B leg) | ecy | ®, (00)
s Ko .
0,9 1252 5,2 | 50 | 07,4 TOT, 6
0,8 i 14,4 | 17,6 z 3,4 Z ICTL,F 101,¢
04" 17,4 | 21,8 ' Ad,4 | 161,8 ! ICI,h
0,6 ; 19,8 E %, 4 g 5,6 % 01,8 % 101,6
0,5 E 20,6 2742 ; 6,6 i 101,8 L 101,6
|
Oy4 l 2T, 4 | 29,4 : F00 | T02,0 | T67T,8
0,3 i 22,0 32,2 % 10,2 E 102,0 101,8
; i |
0,2 I 16,¢ 32,0 ; 15,4 !E 102,0 01,8
'? i
0,15 17,0 1 35,4 [ 16,4 102,0 101,86
0,1 17,6 40,4 22,8 102,0 101,8

Tableau n® I
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DEUXIEIE ES

GAI AVEC TTRE VIDE.

Q (mB/h} (eg) | £ {ef An (oC) | 7, (¢C) T, (¢C)
G,¢ 19,8 22,8 3,0 103,6 TOT 46

0,8 19,2 22,6 594 707,6 70T , 6

% 0,7 19,4 2544 4,0 101,& TOT 46
. 0,6 19,8 24,8 140 01,8 T0Y,6
0,5 14,5 2y A 5,6 102,0 101,8

0,4 20,0 28,2 8,2 102,0 101,8

0,3 204G 30,6 10,6 102,0 701,8
0,2 20,2 34,8 14,6 102,0 I101,8
0,15 20,6 38,4 17,6 | 102,0 101,8

v | 20, F 43,0 27y i 102,0 101,86

Tableau n® 2

o et g )
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PREMIER WSGAI AVEC TUGE TNEMRE Nt gLEk L MELANGEURS

9] (m3/h) t, (eC) t, {eqy At (¢0) T (eC) TP (eC)
0,9 18,0 20,8 4,8 T0T,n 01,6
0,8 4,8 20,0 542 101,56 01,4
5 12,0 17,8 5,8 10I,6 101,6
0,6 i2,6 14,4 | 046 101,84 101,68
0,5% [ 12,8 20,6 ! 748 101,86 101,56
0,4 13,2 2246 Y,4 101,8 101,56
043 13,8 25,4 11,5 102,0 101,8
0,2 14,4 30,2 15,8 102,0 101,86
0,15 4, H 32,2 17,6 102,0 707 ,8
(o 9% 15,0 XY 22,2 102,C 101,58

Tablean n° 3
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DEUXIEME BUOGAL AVEC W1 he INSHRE D RLEMINTS MELANGEURS

Q (m3/h) t, {eC) i {o) RN B “0g) Tp (oC)
0,0 17,4 zf,w . 4,0 101,75 107 ,¢
U,8 17,8 23,2 544 TOI,6 T0L,¢
0,7 18,2 24 44 6,2 101,6 101,6
0,6 18,2 2540 6,8 101,¢6 10,6
0,5 18,2 26,0 748 101,8 101,6
0,4 18,4 27,5t 9,4 101 B IO, €
0,3 18,6 30, 11,6 102,0 I071,8
0,2 If,8 14,2 15,4 102,0 101, 8
0,15 79,0 36,6 17,6 102,0 101,8

|
0,1 19,2 41,4 2242 1 102,0 101,58
|
|
Tableau n® 4
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-Bxerple de oalculs

A titre d'exemple, on détaillera dans ce qul
suit, un excmple de calcul four un débit dpnné. Pour les ~utres

valeurs de ddébit lc calcul est similairc.

Pour Q=0,9 m3/h s

Pour cette valeur du débit, on o les résultats

suivants dans le cas du tube vides

%t =18,6 °C 5 t = 2I,6 °C 3 T =I0I,6 °C 3 TP:IOI,GCC

c H ©
dloty: At = tr.- - tC = 3 °oQ
A\
Ot Re: D.U.
,(} —— Re S ...4_:5.1:.2.
U = _9 - 4.9 iy
B 2
o D T] 4'293:019 e

- e —2 -
_’;,I.f}..j,E)IO' §3,0

Le flux de choleur ~bsorbé par l'eau peut &tre

calculd & partir de:

¢ = Q.0_. 8% ot 0 est lec dcbit massique ( Kk/s )
C_ capacité cnlorique de l'e~u
) ( %I /Xg.deg.)

At denrt de température.

d'ol ¢ - 900 «3 . 4,18 . ;19_3

3600

_ 3I3BW

e e e

La différence de température moyernc ect dounce par:

AT, _ ATb
1n( ATR/ ot )

At

n

il
=]

ALT

-t = I0I,6-18,0 = 83°C

1
=
1
ot

s« I0L,6 - 20,6 % B0 90

b s Famn



=8

AT 83
& /!
T - 80 e

O Y ¢

Le rapport 1,5

donc on peut prendro dircctermcnt pour le calcul de Atr' 1la moyenne
Al

arithnétique cntre AT_ ot AT, .

1 A p
a'on At _ AT,y ATy 80+83 _ BI,5 °C
i} - — — et e et et
2 2
Le coefficient d'échenge de chaleur global est donné alors
pars

v =t
Ao OF
I

B\ étant 1la surface d'lchange totale; clle est dgale e

N I 2
A :’“'Dext' L b~ 3,:[/', . 1}. 10 . I T 911?5‘/) J4 |

.
d'ol i il = 314,II ¥/n°.oC

. o et i et it et s st et e

, '

D Bc PI - 1’2 - 1:-(3.g
)

APzAn . sin30° .?g,

)
(3001 £ I,6 103 1\’_g/m3
A

et & z 9,81 B.I.

Pour Q= 0,9 m3/11,L\n £ 3,6 om pour le tube vide d'ous

AP g-222_-= ., I 600.9,8T = 5I7,97 Pascals

Le calcul est identigque pour toutes les autres valeurs

du débite.



RESULTATS 0eS B55A1S ET CALCULS EFFECTUES

SUR TUBE vIJt.

- e B -

G om e ) ts("c) t ("L T, ("ﬁn e AN 7 v} t (L O (R
0,9 9 (pn 18,6 2, i 161,56 (1,6 30 a8 l ‘¢,
Lol LL iv,n P ek 1,4 T & UYLk } e yi,2 i 317,59
B,7 7060 19,6 ‘3,7 4,2 iy LA T A 3 414 AL, A ! 345, B¢
vy bt 13,4 27y 6 P £t 3673 Ty, t 1,20
3,9 5 000 14,5 i ‘N e i L6 3 B 76 ¢ 7,11
t,4 : A 19,8 £ o {CZMe 1oy @ y 1te . 187, 54
.
0, L T 10,2 10,4 N, b, 4 3 A2 6,19 194, 7
0,2 7 000 19,8 1, ¥ £ y 4 74,6 181,25
b3 R 20,6 38,7 18,2 [ 0 bt 4 3 169 2,6 156,19
0,1 10N 0,1 ad,h oh 102,0 iny,a 2 hA 1,4 3073, 5
e - —




3 . 2,
G (m /h) Re t (°C} £ {° ¢ (o) T T {° a ( I & 0 (wW/m R
] 3 ] 3 n
{
| |
Ny g 000 16,0 20,8 4,8 wi.n 07,4 ! 5 Dle £1,7 L 492,21 { =
&
L8 A COC 18,3 1,5 101,n wi,n ] 4 27 82,7 LA
U g
{ i * 18,0 6.0 107 .8 10T, 1 4 8 n ‘ Ak, A | Ana, 7E
' i
0,6 4 000 12,6 19,4 % e A O k 4 13 \ 85,6 | 451,89
i
0,5 . PG 17 .k [ & 7.8 10,5 Wilg | & i L o8s,C '. 435,00 ,
! | ]
; . |
(+, A 13,2 02,6 3 4 A 01,6 t 4 166 ‘ 81,8 | 425,45
4 | .
r, i ¥ one 13,8 2 " Vo 101,¢ 4 (4! i | 401,93
2 00T i6,n 12,2 I,k 102,0 Tite,H 3 w7 o5 381,64
PG 1S 14,8 32,8 17,4 2,0 Liei,# i~ TE 2 320,08
B 1 15,0 7,/ 2 102,0 Ui, h 4576 o H 277,73
1

Tableau n® &
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PERTE Nl CEARGH DANS LR TUEE vib¥ - FONCTION HU DEBIT,

Q (m3/h) Re An (lue) h= Bt (em) AP ( Pa )
(en ) 2
I 000 0,2 0,10 14,70
I 500 0,2 | 0,10 | 14,70
2 000 0,3 l 0,15 i 23,54
2 500 0,4 0,20 li 31,40
3 00 0,6 0,30 | 477,09
3 500 0.y 8 (440 1 A2,79
4 000 | 1,0 Gy50 | 1544
4 ot 0y 0,60 E 94, 1"
5 000 1,4 0,70 I{ 104,87
5 500 1,4 0,70 t 109,87
6 000 1,6 0,80 i 125,57
G 9O 2,0 LIREY il fylyu
7 000 2y? T, le i: T, 6
7 500 2,4 Ty20 166, 3%
£ 000 2.6 1,40 214,74
! 3,2 1,60 | 251,14
< OO0 3,6 3,8 i 282,53

Tableau n° 7

o — S ] e —— e
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PERTE Dit CHARCGE Dl L 007w TNSERE D ¥l SRE VP MELANGEURS
EN FONCTIUN LU DEBIVT.

Q (m3/h) Re An ((1ug W ok :5&—(cmr AT { P2 )
, cm 2

G0 T 000 2yt 7,1 12,66
0,I% | T 500 352 I,6 251,14
0,20 2 OG0 ‘ 4,0 240 313,92
0,25 E 2 Hoo 1 Tad 247 423,79
0,30 ; 3 GO0 !l Tok 3y 7 580,75
0,35 | 3 e I 4,8 793,41
0,40 z A O % biry 7 6,1 957 ,46
0445 4 Lo | 14,F 7ok T I6I,50
0y, 0 5 000 18,4 942 I 444,03
0,5% H o 20 48 10,4 1 832,98
0,60 & 000 | 24,0 12,0 T 683,52
0,69 6 500 272 13,6 2 T3d,06
04 70 7 000 30,4 15,2 2 365,79
0,75 7 %00 35,0 7,5 2 746,80
0,80 & 000 38,4 19,2 3 013,63
0,85 8 sos | angP 21,4 3 356,94
0,9C ¢ weo NRENY 2:040 3 767,04

Tableau n? §
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B=IV~ IHTERPRETATION DES RESULTATS:

Pour cazactériser lc transfert thermique, on 2
représenté nos résultats graphiquement en portant le flux dc chaleur
Abeorbé par l'eau, le coefficient d'échange global et 1la perte de
charge en fonction du débit, ( Voir Fige I,2 et 3 )

Sur chacune de ces trois figures, on trouve une
courbe correspondant au tube vide et une courbe corresp pondant au
tube ingéré d'dlements mélangeurs statiques afin de pouvoir npporter
une comparaison.

On rerarque unc augmentation nette de 1'dchange
thermique dans le processus de mélange gtatigue par rapport au tube
vide et ce pour des valeurs du nombre de Reynolds supcrieures 3
3 000,

Néaumoing, 1la courbe caractérisant 1'échange ther—
nique dams le tube vide yrcqonte un naximun. Ceci peut 8tre expliqud
par le fait que 1l'on travaille dans in régime pleinement transitoirce

3 000 Re ¢ 000. Dans un tel régime, les mécanismes de tran aion
de 1a chalour ot d'écoulement d'un fluide varient d'une fagon trés
inportante d'un systéme & un ~utre. Dans cette région, 1'icoulement
peut 8tre trée instnble, en outre des fluctuations dans la transmis-—

-sion de 1n chaleur peuvent &tre observies.

Néaunoins, un certain nombre, trds réduit, de
chercheurs ont orientd leurs ctudes, pour un gystéme donnd, sur
11évolution du coefficient d'dchange thermique en fonction du nombre

de Reymolds dans cette région tronsitoire de 1l'dcoulement.

Entre nutres, lic Adams ( réf. & ) proposc la
courbe L&5 ( p.57 ) représentant __Iu ., _161 upf':f (Re) relative
( Px‘)” 2\
% 1'¢coulenont d'un fluide dans une conduite circulaire. On renarque
que cette courbe a'Seartent en plusieurs nutres courbes suivant la
mBrne allure pour des nombres de Reynolds supéricur & 2 T00 et ce

en fonvtion du rapport _L .

D
D'autre part, C8lbum ( réf. 3 ) proposc des
U 1y
courbes Il W} -f (Re) bassées sur la corrélation de
Re. Pr)ys
bieder et Tnte ot qui suivent grossidrement les dommées Telatives

N
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Pi:. B=5- Courbe donu=u.t 1'évelutien du nombre de Nusselt
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au chauffage et au refroidissenment des huiles dc pétroles circulant

-

-ns des petits tubecs avec des At modirds.

e
1

Pour sa part, Tnusen ( réf. B8 ) a essayé d'exprimer
1'échange thermique dans cette righon transiteire pour 1'é&coulement
ds fluides dans des conduites circulaires en proposant la relation
suivante: -0 My

95 % AR\

Tu =0,I16.( Re = I25 ).Pr-¢ I+ _.‘ N

il IV

A+1n lumiére de ces donndes bibliographiques, on voit
que les travaux effectuds prr ces chercheurs concernant 1'¢change
thermique dans 1o région trnoitoire d'écoulement sont pims © moins
concordants. Tous les résultats proposdés représentant Nu/Pr £ (Re)
suivent des courbes strictement croissantes sur le domaine

2 000 <fm <FO 000 .

De plus,le rapport L/D intervient dt'une fagon trds
narquée. Ccci se remarque 3 tpavers les données proposdées DAT
Colburn et Me Adams relatives & plusicurs valcurs de L/D. Toutes
ces courbes suivert la riéme tendance, nais ce qui est & remarquer
ot noter c'est que plus L/D est petit, plus le nombre de Musseld
est grond, et ceci est d'autant plus marqué que la vitesse d'Scoule—

-mant est faible.

Dams.notre cas, L/D 327, il est donc trés difficile
de porter une guelconque comparnison de notre courbe expdérimentale
pour le cas tube vide avec les bibliographiques qui proposent des
courbhes pour L/D;;éo

De plus, ne disposant pas d'une gsection de tranquili-
—sation avant l'entrée dans 1'échangeur, les effets d'entrée seront
trés importants et auront leur rdle & jouer sur 1'éfficacité de
1'échange thermique et par conségquent sur la valeur du coefficient

d'échange globale.

En cffet, lorsque le fluide cntre dens le tube de
1'échangeur, 1'épaisscur de la couche limite d'écoulement laminaire
sgur la paroi interne augmente et renplit le tubes il s'ensuit que

dnns cette région, le coefficient superficiel de transmission de

B
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la chaleur dininue lorsque lion s'avance dans la conduite. Pour la
longueur correspondant & la fin du changement du profil de vitesse
1*écoulenent " est compldétement ¢tabli "™ et le coefficient d'échange
ne dépend plus de la longueur. ( REF. 3 ).

Les valeurs de L/D pour lesquelles 1l'découlement s'établit
complétement ddépendent du type d'entrde et des valcurs du nombre
de Reynoldsg. 3i le nombre de Reynolds dans un tube pour uh Scoule—
—ment compldétemegt Stabli est infdérieur & 2I00, les effets d'entrie
peuvent 8tre appréciables jusqu'® une distance égnle & 50 fois le
dianétre de la conduite. Pour decs vitesses correspondeont & un
régime turbulent dang un tube, les effets d'entrée disparaissent

au bout d'une distonce dgnle & I0 fois le diamétre.

Autrenent dit, pour des valeurs de Reynolds faibles,
1'évolution de la couche limite thernique dans le tube de notre
&changoeur se fait d'une manidére relativement lente, et peut
occuper 1la totalité de 1la longueur della conduite, clest & dire
qu'2 1la sortie du tube, 1la couche limite thermique ne glest pas
totalement formde, ceci sera d'autant plus marqué pour des valeurs
du nombre de Reynolds plus faibles, il s'ensuit que le coefficient
d'échange sera relativement plus grand.

Par contre, pour des valeurs de Reynolds assez Slevies
1a couchke linite thermique se forme plus rapidement et peut ~insi
8tre totnlement formé & 1la sortie de 1l'éckangeur, il s'ensuit des
coefficients d'échange de chaleur plus faibles que dans le cas de

valeurs de Reymolds plus petites.

Ceci peut expliquer en partie, les fortes valeurs
nesurées de U pour des valeurs de EE<<5 000. Plus le nombre de
Reynolds augnente et plus le coefficient d'échange U diminue et
tend vers une valeur ninimale autour de Re=I0 000, et probablement

redevient croissant pour Re > I0 000.

Dons le souci de nontrer que l'ordre de grondeur de
nos Tésultats concorde avec celui des domnées bibliographiques
et dons le but de nontrer encore une fois, la bomne marche de
notre installation, on peut calculer le coefficient d'échange
global 2 la limite du rdgime lanminaire et turbulent & l'aide des
dquations proposdes par diff rents chercheurs et les comparer 2vec

nos rdsultats.

-



Ceci montrera d'une fagon trés grossiére, si nos

résultaits gsont & 1z limite apprdéciable ou none.

L'expression générale permettant de calculer le coeffi-

—cient d'échange de chaleur global est 1la suivante:

ot h_ est le coefficient d'Gchange intiérieur cb%é eau
L_ ost le coefficient d'déchange extdéricur cbté vapeur

2
_iest 1n résistance dlie & 1la paroi en wverre du tube
-3

A =
& est 1'épaisseur de la paroi du tube 3 2.I0 “n

‘A est la conductivité thernique du verre =0,78 W/m.s.deg.

Pour la condeusation d'une vapeur on peut prendre 112 =TO 000 W/m?‘deg.

d'oli 1le terne I  est & négliger.

112

2) Linite laninairc:

- &valuation de };I H

Pour un découlement laminaire, lc Adams propose la
relation suivante: y
M = I,SG( Re.Pr.D/I} 2 pour Re .Pr.D/L) I3

gi pour notre cas on prend Re 2 000, on aura:

Pour l'ecnu & la tompérature moyerne de 27°C entre la sortie et

1'entrée on prend les valecurs suivantes de ses propriétdés physiques:
’& o

CP = 4,I8 XJ/Kg.°C

0,86 Xg/n.s

0,61 W/m.°C

11

A
t

d'ous: P

o BatR 20006 o 589

e e oty

0,01

i



Fedie (Re.Pﬁ.D/L) :(5,89,2 000.0,035)-: 412,3 > 13

donc la formule proposde par Mc Adnns est appliquable & 12 "1imite

& notre casj il s'ensuit:

b
T = 1,85 .(112,3) =
fu = 13,85
d'ou:
D - 355 107%
hI 241,2 &'T/m?'dcg.

- évaluation de g/ e

Pour le verre ordinaire 7\,: 0,78 W/n deg.

-3
& 2 10 -
dtotiz ) 5 = 2,57 1073 P qeg/w .
’A, 0,78

enfin le calcul du coefficient &'cAchonge global

U  I48,9 W/mZdeg.

La valeur éxpirimentale trouvée pour le tube vide

& la linmite du régime laminnire ( Re=2 000 ) est U= 38I,26 W/m2do{g.

En comparant ces 2 valeurs, on voit que l'orde de
grandeur y est, nénumoins, la valemr calculée nc prouve pog
exactenent que c'est la valcur exact vu qu'elle a &t cnlculde I
partir d'une équation qui thdoriquemcnt devait s'appliquer & un
régime pleinement laminaire, et qu'on 1'a appliqude & la linite de
celui-ci. De plus les effets dA'entrée dans notre installation dtant
importante, il s'ensuit des valeurs expdrimentnles plus grandes par

rapport aux valeurs calculdes.

.



b) Limite du régime turbulent:

- Bvaluation de hI=‘

Pour un écoulement turbulent, KRAUSSOLD propose pour

104 {Re {I0” ot le chauffoge d'un liquide la formule suivamtes

Iu = 0,032 . Reo’g. Preﬂ'?, (L/Ds_o905"’}'

On peut appliquer cette exprdéssion pour Re 9 000

qui s'approche le plus de notre cas

Re=9 000 ; L/D =27 ; 7Pr_ _CplC
Pour 1'eau & 1o tenpdérature moyenrne centre l'entrie

et la sortie de 2I °C on auras

Cp = 4,17 XJ/¥g.deg.

. = 0,978 10—3 Kg/m.,s
A = 0,60 W/m.deg.

A'othis Pr _ 4,18 . 0,978 10-3 . 6,82
0,60
dlotis Mu = 0,032 . ( 9 000 )0’8. (5,82)0’37. (27)'0’054
Ta = 79,4

by oo A _ 194 .00 _ 1359, W/n dog
D 3,5 1072

2 et s it e e S

S 2_10"'3_ s BB 1073 1n2deg./'ﬂ'

o 2
finalenents U = I - 302,51 Wzm «deg.

La wvalcur expdrinentale trouvée dans le cas du tube

vide pour Re= ¢ 000 cst I_:F_-;__BI/;.,II W/rz‘a;de{;-
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B=V— CALCUL ECONOMT QUE:

Dans tout caleul d'échangeur de chaleur, le but
cet d'obtenir 1a récupération d'une certaine quantité de chaleur
dans des conditions dcononiques optimales qui sont un compronis
"entre les frais d'investissenent ot les frais onératoires La dualits

transfert de chaleur — rerte de charge dorine tout ce probléme.

A 12 lumidre de nos résultats éxpérimontnux, on
voit que le gain en transfert thernique esgt contrebalancé par
l'accroissement des frnis opdératoires dfy o 1'augmentation des pertes
de chirge qui conduigent & utiliser une pression de refoulement

supéricure de 1 pompe, done <{xigeant Plus d'énérgie.

On se propose dans ce qui suit, d'étudier ce
conpromis et de voir dang quel sens il varie pour 3 ou 4 vileurs
du nonmbre de Reynolds, On prendra vour les valeurs de Re leg

valeurs suivantesgs 9 000; 7 0003 5 000 et 3 00O,

Pour Re= 9 000:

= Tube vido: e : RN

Le flux absorbhé par l'enu est égal & 3,135 KW. La
perte de charge correspondante st de P 282,53 Pa.

d'oli une puissance Pf fourni par 1a Pompe au fluides

- 282,53 . 0,9 . 0,07I W
- 3500 -
P ;
w1l on suppose un rendemncnt rC_ it d'environ 0,4
-
P
u

ceci entraine gue 1a Puissance utile & fournir au noteur de 1a DOmpe

sera dégale &
0,071
P Te——2-_Z . £ 0,18 W
u 0,4  Eesl

a3

- tubé insiré d'dlements nélangeurs:

Le flux de chalecur absorbd par 1'cau dans ce cas 1o
est de ¢ 5,015 ¥W.

La perte de charge correspondante est: 3 747,04 Pa.

bt



d'oli la puissance utile & fournir au moteur de la pompe sera do:

Pu - 3 757,0’?‘ . 0,9
3 600 . 0,4

h

Donc si on fait un bilon s

on a d'une part un gain d'energie se rapportant au

gain emstransfert thermique qui s'évalue i
Af = 5,0I5 - 3,T35 =1,88 kW

et d'autre part une perte se raprortant & 1'éncrgic supplémentaire

& fournir au moteur de la pompe:
APu = 2,35 - 0,I8 = 2,IT W
801t au total un gain d'dénergic de:

gain d'énergie = A¢g - APu
T 1880 6~ 2,I7

gain d'éncrgie =  I,377 KW.

Pour Rcs T 000

- tube vide:

$ = 3,411 W
&P = 172,56 Pa

66 .
arows  k _ BF - Q@ T1206.0,1 5 ogy
T 0,4 « 3 400

- tube avee dlements mélonseurs:
15

¢

f

4,876 ¥W

AP =2 385,79 Pa
dtots P _ AP . @ 2385,79 . 0,7 - 1,16 W
"( 0,4 + 3 600

aprée -un bilan, on remarque un goin d'éncrgic se rapportant au

gain effectué sur 1'éckange thermique

Q¢ = 4,875 - 3,4T4 = I,462 KW

e N
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et une perte d'démncrgie dAfic & 1'augnentation de 1la perte de charges
AT =I,I6 - 0,084 = I,076 W
goit un gain total d'énergie de

goin d'énergie = I 452 -~ I,076«I 450 W

Pour Re=5 000:

- tube wvide:

$e3 832 W
OP =T09,87 Pa
d'olis P _BP.Q _ 0,038W
NS —— =

"

= tube avec ¢lenents nélangours:

=4 528 W
AP =1 444,03 Pa

= Pu_%¥8 = o5w

s e o

d'ol un gain d'énergic sc rapportant am gain d'éghange thermiquede:

AFg =4528 - 3832 = 696 ¥

et une perte dut¢ & 1l'augmentation de 1o perte de chorge:
APu—_O,5 - 0,038 & 04462 W

soit un_gain total de. = O&F -DNP = (95,5 W

Pour Re =3 000:

- tube vide:

@=3623W
P =47,08 Pa

d'ohs p _APQ 98103y

u = =

T

= tube avec ¢lements mélangeurs:

@4 04T W
AP= 580,75 Pa
d'ols P 5 0,I2T W
u

"



d'ou finalement un gain d'inergie relatif au gain sur le transfert
de chaleur de : Af =4 04T - 3 5623 = 418 W

et une perte dfic & 1'augmentation de 1a perte de charge:

AP =0,I2T - 9,8 1073 = 0,II W
s0it au total un gain d'dénergic s

gzin_d'énergic=Ag - NP = 417,89 W .

On voit & travers ce calcul Slementaire que le gain
¢ffectud en transfert de chalcur rar application des mélangeurs
statiques est contrebalancé en partic somlement par 1llaugmentation
ces frais de pompage dfis & 1l'augmentations de 1la perte de charge.
linis ceci n'emp&che pns un gain total d'dnergic de 1l'ordre du
kkilo=Watt.

Dans tout calcul d'échangeur de chaleur, un tel
calcul ¢conomique nous parait nécdscaire afin de s'assurer la
récupération d'une certaine quantité d'céhergie dans des conditions

conomigue optinmales,



B-VI- CONCLUSION:

Pour une meilleure utilisation de l'installation rdéalicde
il sernit souhaitable que 1'on puisege doter celle~ci de certains

accéssoires suppldmentaires & sovoir:

~-I°)~ Unc section de tranquilisation 2 1'entrde de
1'échangeur afin d'attdénuer les effets d'entrée et pouvoir trovailler
dns des conditions hydrodynamiques stnbles ( coucke limite entidére—~
-nient formée avant d'entrer dans 1'éctangeur ). La longueur de cette

section pefit &tre prise L/D}So,soit une longueur d'environ I,5 & 2m.

-20)= Desg thernocouples avec enregistreur qui permettent
des relevds de 1a distribution radiale des températures dons une
section donnde, ce qui pernct por des néthodes mathdématiques le
caleul exact de la tempdrature moyennc du fluide dang cette scctions
surtout dans lc cne du fluide circulant dons le tube vide, ou la
nesure de celle-=ci fluctue “normerent ( mauvaise homogdéinisation

dit courant fluide. )

—30’- D'un nutre systdéme dc branchement ¢léctriquerdes
résistonces qui permettrs d'avoir un réglage de 1la puissance de

chauffe en continu.

-1°)= D'un systéme de refroidissement du fluide propre
& notre installation, qui permettra 1tutilisation d'autres liquides
autre que l'cau; et on suggiresde travailler avec dcs fluides
visqueux s'dcoulant sous régime laninaire pour lesquels le mélange

statique est trés utilisde dans le trancfert trermique.

=5°)= d'un débindtre plus petit permettant de travailler

en régine pleinement laninaire

~6°)~ d'un pressostat ( Pzcte ) pour la chaudidre
permettant de ne pas dépasser unc certaine pression linmite pour

celle=ci.



-C) comcCLUSTION GEINERALE,




Ce travail n'est qu'une premidre contribution
& 1'étude de 1'échange thermique dans un processus de nélange

statique car beaucoup de trovaux restent & faire dans ce sens.

On estime, ndéaunoins, que 1'objectif de ddpart
a ¢tt atteint, & savoir, la conception et surtout la réalisa~

-tion d'une petite installation permettant une telle dtude.

De plus, nos résultnts explrimentaux nettent
en ¢évidence 1'augmentation nette ( environ I00% ) du transfert
thernique dans le cas du tube de 1l'<changeur insdré d'élements
nélangeurs statiques par rapport au tube vide, et démontrent

ainsi parfaitenent la bonne marche de notre installation.

I1 aurait ¢t¢ souhaitable de travailler avec
un fluide visqueux s'dlcoulement en régime laminaire & la place
de l'eau et d'essayer de comparer 1'¢éfficacité de plusieurs
nodéles de nélangeurs statique# et voir lequel qui répond le

nicux & l'améldoration de 1'échange thermique.

——==0000000=—=—
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