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Introduction générale

INTRODUCTION GENERALE

L’évaporation est une opération qui consiste a concentrer une solution ou une suspension de
composés essentiellement non-volatils, par ébullition du solvant volatil, dans un appareil
adapté, appelé « évaporateur ». L’évaporation concerne les produits liquides plus au moins
visqueux, le produit concentré devant rester « pompable », ce qui différencie 1’évaporation du
séchage. C’est également une opération de séparation thermique au sens qu’il faut fournir la

chaleur latente de vaporisation du solvant.

Cette opération est trés utilisée dans les industries alimentaires, notamment dans les sucreries
(cannes et betteraves), les industries traitant le lait, les jus de fruits [Tonelli et al, 90] ou de
légumes, et les soupes et sauces [Runyon et al, 91]. Dans les industries alimentaires, le solvant
le plus courant est 1’eau, mais d’autres substances volatiles peuvent éventuellement se
vaporiser en méme temps (aromes, alcools, ammoniac, etc.), et les gaz dissous s’échapper
(COy, air, ...).

L’évaporation peut correspondre a plusieurs objectifs : réduire le volume et le poids afin de
diminuer les colits d’emballage, de stockage et de transport - faciliter la conservation du
produit concentré, en diminuant 1’activité de 1’eau du produit (sirop de sucre, confiture, sérum
de fromagerie, jus d’orange) - mais c’est souvent une €tape intermédiaire d’un procédé global,
avant des opérations ultérieures telles que la cristallisation, la précipitation, la coagulation, le

moulage ou le séchage [Bimbenet et al, 2002].

Pour tous les types d’évaporateurs, le débit évaporatoire est relié a la puissance thermique Q
(W), qui dépend du coefficient de transfert de chaleur global (hy) au niveau de la surface
d’échange de chaleur A (m®), et de la différence de température entre la vapeur de chauffe et

le liquide en ébullition, soit AB, (°C) selon la relation suivante :

Q=h,-A-A0, [1]

Chacune des grandeurs de 1’équation [1] est importante pour la conception et I’optimisation
du fonctionnement d’un évaporateur, le coefficient de transfert h, fixant la surface A
nécessaire [Peacock et al. 2003], et le colit d’investissement de 1’appareil.

Le plus souvent dans les industries, 1’évaporateur est a « multiple-effets » [Quaak et al. 1994,

Van Wijck et al. 1994, Bakker et al. 2004], qui permet de réduire la consommation
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énergétique : la vapeur émise par le produit sortant de ’effet (i) est utilisée pour le chauffage
de I’effet suivant (i+1), qui fonctionne a une pression et une température inférieures. Ce
principe peut se répéter plusieurs fois jusqu’au condenseur final selon figure 1 (exemple
d’évaporateur 4 effets):
- Seul le premier effet recoit de la vapeur de chauffe V, provenant de la chaudiére, et
seule la vapeur émise dans le dernier effet Vg4 est envoyée au condenseur, ce qui permet
a la fois une économie de vapeur de chauffage et d’eau de refroidissement.
- Le liquide a concentrer passe en série, d’un effet dans I’autre soit & co-courant (selon
figl) soit a contre courant de la vapeur, selon le cas.
- Le nombre d’effets est limité par la somme des différences de température AB,; des n
effets. Les températures extrémes sont fixées par la thermo-sensibilité du produit d’une
part (moins de 80 °C pour lait, etc.) et la température du condenseur d’autre part (par
exemple 50 °C). Augmenter le nombre d’effets améliore I’efficacité énergétique, ce qui
diminue le colt d’usage mais revient a diminuer le AO, de chacun, ce qui augmente le

colt d’investissement [Bimbenet et al, 2002].

Effet 1 2 3 4
Ov 110°C 0sat=>102°C 88°C 68°C
AOg 8 12 15 20°C
0p 102 90 73 48 °C
Vi1 | Ver | Vs VEs  Vers condenseur
Lo ]
> — N
hg2=? hg3=? hg4=? _
. hy=?
_> »l
Vapeur de g > VA v
chauffe
2 C4
C3
v \ S
L, L, L; Ly
Co?rcentrat Concentrat Concentrat PRODUIT
1% effet 2¢ effet 3Ceffet Concentré
XMS 1 XMS 2 XMS 3 XMS 4

Figure 1: exemple d’évaporateur a 4 effets a co-courant.
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Le débit évaporatoire total est li¢ au flux thermique total transmis au liquide, dans 1’ensemble

total

de I’évaporateur a multiple-effets, soit: Q=xh, A, Ab, avec AQ ., =2A0,

Pour concevoir chaque étape d’un évaporateur multiple-effets, il faut donc tenir compte de
tous les paramétres propres a I’effet (i), et qui varient tout au long du procédé: la
concentration du liquide Xys, la différence de température A,, la température d’ébullition 6,
(avec 01= 04 + EE, ou EE est I’élévation ébulliometrique), 6 lie a la pression (P) de I’effet,
le débit de produit circulant 7, etc., avec chaque fois une conséquence sur la valeur de h,. La
connaissance « a priori » du coefficient de transfert de chaleur global h, (W. m 2oC lie a
des conditions trés différentes dans chaque effet, est donc nécessaire pour le dimensionnement

des évaporateurs industriels.

Pour un effet donné, le coefficient de transfert global Ag s’évalue a partir de son inverse 1/h,,
qui est une résistance résultant de 4 résistances en série : la résistance du coté vapeur de
chauffage (1/hy), la résistance de conduction a travers la paroi (en/An), la résistance du coté
liquide (1/h), avec éventuellement une résistance thermique d’encrassement sur la surface

d’échange (ren) selon 1’équation 2 et la (fig.2).

Vapeur de chauffe Paroi

04 1 ;Xj‘_u_L_Encrassement éventuel
Ov -

I
I I
I 111 | o
: 11 I Vapeur émise
11 I
Abg i 111 :
111
' Pl \lI I W
SR AN ) S W oL
P Xprrn!
r Yt
. el X
L 11 |\
- I . .
Film de condensat : :: — : : : I Film de liquide
ruisselant vl o ruisselant

Figure 2: Profil de température en régime stationnaire, dans un évaporateur flot
tombant, entre la vapeur de chauffe (6,) jusqu’au liquide en ébullition (6y).

10
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— =441 +— [2]
h
ou Any la conductivité thermique de la paroi, e 1’épaisseur de la paroi.

Généralement, c’est le coefficient de transfert h entre paroi et liquide en ébullition qui est le
plus difficile a prévoir, et souvent le facteur limitant du transfert de chaleur, spécialement
pour les produits concentrés visqueux. Par exemple, dans 1’équation [2], on prendra pour une

paroi d’échange propre re,e = 0, pour un tube d’acier inoxydable d’épaisseur 10°m et de

conductivité thermique An= 15 W.m".°C", la valeur ey __ 1
A, 15000

, et pour la vapeur de

chauffage qui se condense en film, h, = 10 000 W.m™. °C"' [Bimbenet et al, 2002]. Coté
fluide alimentaire en ébullition nucléée, le coefficient de transfert de chaleur est souvent
inférieur 4 3000 W.m™. °C™". Sur cet exemple, avec h = 3000 W.m™. °C™", le coefficient global
est hy =2 000 W.m>. °C™, ce qui illustre bien que c’est h coté produit qui est « le transfert

limitant ».

Notre travail portera seulement sur le coefficient de transfert de chaleur h (W.m™.°C™) céré
produit, entre la surface de la paroi chauffante (0;) et le produit en ébullition (6;), son
¢évaluation et ses lois de variation, dans la mesure ou ce coefficient h est a la fois le plus
limitant et aussi le plus incertain, et qu’il permet de prévoir le débit thermique de chaque

effet, d’apres :

Q=h-A-A0=h-A-(6_-6,)

Selon la littérature scientifique, pour évaluer h, on doit le relier aux paramétres définis ci-
apres, tenant a la fois aux propriétés physiques du produit (o, 771, oz, Cpy, ...), aux paramétres
de procédé (Xus, 46, I, ¢, 6;) et a la nature et les propriétés de la surface d’échange (Rs,

etc.), selon une expression de la forme (3):

h=F|(0,,7,,0,.CP, ") sy > RS s T, (65 —6,) ou g, Psat ou 6, , etc | [3]

11
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- Propriétés du produit, pouvant varier avec la concentration Xys et la température O :
pL : masse volumique du liquide pv : masse volumique de la vapeur
oy, : tension de surface (liquide/vapeur)
nL viscosité dynamique (Pa.s) CpL : capacité thermique
MES : concentration en matiéres en suspension, pouvant agir comme germes de

nucléation, ...

- Caractéristiques de la paroi d’échange, dépendant du matériau utilisé :
Am : conductivité thermique em : €paisseur
Rs : rugosité de la surface (polissage)

o : angle de contact paroi/ produit (tension interfaciale liquide/paroi), ...

- Caractéristiques du procédé¢ (dans I’effet considéré) :
I : débit spécifique de mouillage (en flot tombant)
AB = (6s-01) ou ¢: flux thermique, constaté ou imposé
0. : fonction de la pression P de I’effet, 1i¢ a la condensation de la vapeur émise dans
’effet suivant.

Mode d’évacuation de la vapeur émise, pression hydrostatique dans le liquide, ...

Dans la bibliographie, on trouve beaucoup de corrélations empiriques pour estimer le
coefficient de transfert de chaleur h en ébullition, citées et commentées plus loin (McNelly,
Rohsenow, Chun et Seban, Bouman et al, etc.). Non seulement ces corrélations ne sont
applicables que dans certaines conditions (pour un produit donné, selon le type d’évaporateur,
le régime d’écoulement, et/ou le régime de nucléation, etc.), mais elles dépendent des
propriétés thermo-physiques du produit, qui vont varier avec la concentration et la
température tout au long du procédé, et leur utilisation suppose d’avoir ces données au
préalable.

Par ailleurs, quand nous ferons la comparaison des valeurs de h tirées des formules pour les
mémes propriétés thermo-physiques du produit, et le méme domaine d’application, la
simulation révelera une grande dispersion des résultats, et donc une trés faible fiabilité
prédictive de ces formules pour 1’ingénierie. Ainsi, non seulement les mesures rhéologiques a
chaud (100 °C voire plus) et en milieu concentré sont-elles difficiles a conduire, mais leur

mise en ceuvre dans les formules de la littérature va-t-elle laisser néanmoins une grande

12
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incertitude sur la prédiction de h en ébullition, en particulier dans le domaine des industries
alimentaires. C’est pourquoi, les constructeurs d’évaporateurs doivent en général passer par
une étape d’essais sur pilote de taille « moyenne », en régime permanent, pour assurer la
valeur de h (et hy), ce qui est fort coliteux. Nous allons proposer une autre démarche, plus

¢conomique que cette derniére, et incluant la modélisation des résultats.

L’objectif de cette these est d’explorer et définir une méthode si possible fiable et économique
pour estimer le coefficient de transfert de chaleur 4 coté produit en ébullition dans un
¢vaporateur, sans avoir besoin de mesurer au préalable les propriétés physiques des produits.
Elle est basée sur I’expérience, et nous nous limiterons au cas de I’évaporation « flot
tombant » en tube vertical, en explorant les résultats expérimentaux acquis sur un pilote de
laboratoire de type flot tombant, congu par nous et instrumenté, tel que décrit dans chapitre 11
« Matériel et méthodes ».

On proposera une modélisation des lois de variations de h en fonction des facteurs
d’influence, soit une forme adaptée et simplifiée de 1’équation (3) citée plus haut, en fonction
des parametres du procédé, et seulement de la concentration concernant le produit, donc sans
avoir besoin de mesurer au préalable les caractéristiques thermo-physiques du produit. Les
essais ont lieu dans les conditions représentatives du procédé, pour un objectif de fiabilité
accrue par rapport aux formules de la littérature, comparé a la grande dispersion des résultats
constatée entre différentes formules. Notre modélisation, si elle est validée, proposera aussi un
« formalisme » pour une banque de données produit, utilisable en calcul automatique
d’appareil, quand (Xms, Or, A0, I, ...) varient tout au long du procédé, et facilitant
I’exploration de variantes (augmentation du nombre d’effets, compression mécanique de
vapeur a faible A0, etc.). On explorera aussi la possibilité de simplifier le plan d’expérience
mis en ceuvre pour représenter le comportement d’un produit donné, dans le sens de moins
d’essais (plan d’expérience optimisé€), tout en restant suffisamment représentatif du domaine

étudié. On comparera aussi le cas d’un fluide Newtonien et d’un fluide non-Newtonien.

Dans cette démarche, tout 1’effort de caractérisation rhéologique et thermo-physique attaché
aux formules actuelles de la littérature, est donc remplacé par des mesures expérimentales
dans des conditions maitrisées, représentatives du procédé (en particulier pour 1’écoulement),
reproductibles et si possible plus fiables. On montrera que le coefficient de transfert de
chaleur h coté liquide peut alors s’exprimer en fonction d’un petit nombre de paramétres du
procédé, selon 1’équation 4), représentative d’un produit donné :
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h = f(Xus, 0L ou Psat, pou (A0), T ... ) | [4]

Cette démarche de theése est présentée au cours trois chapitres :
» Chapitre I : Analyse bibliographique critique.
» Chapitre II : Matériel et méthode.
» Chapitre III: Résultats et discussions pour deux différents comportements
rhéologiques du liquide : Newtonien (jus sucré) et non-Newtonien (solution de

carboxy-méthyle cellulose - CMC).
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Chap. 1 Analyse Bibliographie

1-1- Différents types d’évaporateurs

Les évaporateurs sont différents selon la source de chaleur (évaporateurs chauffés par feu nu

ou par la vapeur) et la géométrie de la surface d’échange [Minton, 1986].

» Evaporateur a double enveloppe ou a serpentins : le plus ancien évaporateur chauffé
par la vapeur est a double enveloppe, représenté en figure 3. Le coefficient de transfert
de chaleur global de tels appareils est trés variable (300 a 1200 W. m™. °C™") selon la
convection dans la solution, donc selon sa viscosité. Pour les appareils de grande
capacité, la relativement faible surface d’échange des évaporateurs a double enveloppe
par rapport au volume, a amené a ajouter des serpentins a ’intérieur des cuves
chauffés par la vapeur se condensant a I’intérieur du tube. Les deux types (a double
enveloppe ou a serpentins) fonctionnent par ébullition dite “’en vase’’ (pool boiling),
ou la surface de chauffe est immergée dans un liquide, qui bout a température quasi
constante (température d’ébullition, a pression imposée). Le principe peut étre batch,

ou continu.

Alimentation

——>Vapeur émise

Condensat de vapeur de chauffage l

Concentrat

Figure 3 : Schéma simplifié¢ d’évaporateur a double enveloppe
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» Evaporateur a tubes horizontaux, la vapeur de chauffe se condensant a I’intérieur des
tubes (selon figure 4). Il fonctionne avec une surface d’échange immergée, donc aussi
de type «¢ébullition en vase» comme le précédent, mais le rapport surface
d’échange/volume est plus favorable. [Leleu .R, 1992] décrit un coefficient de
transfert de chaleur global dans ce type d’appareil de 1’ordre de hg ~ 2500 W. m™>. °C”'
pour I’eau pure a pression atmosphérique, pour un écart de température (vapeur de

chauffe/ liquide) AO, =25 °C.

Vapeur
Alimentation
Vapeur
de chauffage
Condensat de vapeur
de chauffage Concentrat

Figure 4 : schéma simplifié¢ d’évaporateur a tubes horizontaux immergeés.

Il existe une variante de ce type d’appareil avec une surface d’échange constituée de
tubes horizontaux, ou le liquide a évaporer ruissele en film a I’extérieur des tubes. Il
fonctionne alors selon le mécanisme d’¢bullition en film mince ruisselant a la surface
des tubes horizontaux (falling film), mais I’écoulement n’est pas le méme que pour les
évaporateurs « a flot tombant » décrits plus loin. Le coefficient de transfert de chaleur
global h, dans ce type d’évaporateur peut atteindre 5500 (W. m™. °C™") pour I’eau pure
a pression atmosphérique [Leleu .R, 1992].

» Evaporateur a tubes verticaux courts (Robert) : il est constitu¢ essentiellement d’un
faisceau tubulaire autour d’un « puits central » (Fig.5). La vapeur de chauffage est a
I’extérieur des tubes, le liquide a I’intérieur des tubes ouverts a chaque extrémité. Les
bulles de vapeur émise au sein du produit en ébullition, montent dans les tubes et
entrainent le liquide, ce qui établit la circulation liquide dite « par grimpage ». Il faut

controler le niveau de liquide, qui a une grande importance sur la valeur de coefficient
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de transfert de chaleur. Le niveau optimal se situe classiquement entre le cinquiéme et
le tiers de la hauteur du tube. Des valeurs du coefficient de transfert global h, = 2600
(W. m™>."C") peuvent étre atteintes dans ces conditions pour 1’eau pure, & pression

atmosphérique [Leleu .R, 1992].

P Vapeur

\

N

Alimentation

N

———

Vapeur de
|] N- chauffage

| I—

Condensat de vapeur de
chauffage

Concentrat

Figure 5: schéma simplifi¢ d’évaporateur a tubes verticaux courts (par internet,

azproche.hosterea.org)

Evaporateur a tubes verticaux longs a grimpage (Kestner). Ce type d’évaporateur est
doté de tubes de 7 m de long ou plus, le liquide a évaporer circulant a I’intérieur des
tubes et la vapeur de chauffage se condensant a 1’extérieur des tubes (Fig.6). L’effet de
grimpage crée un fort cisaillement du liquide le long de la surface, ce qui a pour
conséquence d’améliorer le coefficient de transfert thermique méme pour un liquide
trés visqueux. [Leleu .R, 1992] annonce pour ce type d’appareil, un coefficient de
transfert global h, = 3000 (W. m>. °C") pour I’eau pure a pression atmosphérique

(quel AB ?).
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Vapeur

I d’évaporation

Purge d’air

A

T
Vapeur de i

chauffage Concentrat

Condensat de vapeur J
de chauffage
Alimentation

Figure 6: schéma simplifié d’évaporateur a tubes verticaux longs (par internet,

azproche.hosterea.org).

Evaporateur a flot tombant: dans ce type d’appareil, le liquide a évaporer est introduit
dans 1’évaporateur dans le haut des tubes, le séparateur de vapeur étant placé en bas,
et/ou a coté (figure7).

L’appareil est aussi appelé évaporateur « a descendage », car le liquide descend en
film ruisselant le long de la paroi du tube (falling film), c6té interne du tube. On parle
d’ébullition en film mince ruisselant, la « minceur » relative du film étant liée a sa
rhéologie et au débit d’alimentation. Un avantage est qu’il n’y a pas ici de pression
hydrostatique dans le liquide, seulement une certaine surpression interne liée a la perte
de charge de la vapeur émise, circulant au centre du tube. Ce type d’appareil, permet
d’obtenir un coefficient de transfert de chaleur global élevé pour un plus faible
AB, qu'en grimpage, et/ou des conditions générales de fonctionnement plus favorables
(augmentation du nombre d’effets [Hoffman, 2004], faible temps de séjour du produit,
possibilité d’abaisser la température la plus chaude ©yo, cas de produits
thermosensibles). Leleu R, 1992, annonce h, = 4000 (W. m™. °C™") pour I’évaporation

d’eau a pression atmosphérique.
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Alimentat ion

Vapeur de chauffage —p»

Vapeur d’évaporation

Condensat de vapeur de

!

chauffage

Concentrat
Figure 7: schéma simplifi€ d’évaporateur a flot tombant (par internet,

WWW.niroinc.com).

» 1l existe d’autres types d’évaporateurs. Citons : évaporateur a plaques, évaporateur a
tubes inclinés, évaporateur a circulation forcée, évaporateur a film raclé, évaporateur a
chauffage spécial (par gaz chauds et sec ou humides, par huile, par sels fondus et par

induction) [Leleu .R, 1992].

1-2- Définition de certaines propriétés thermo-physiques du fluide

alimentaire
L’estimation de h dans toutes les formules de génie chimique actuellement disponibles dans la
bibliographie est reliée aux propriétés thermo-physiques des produits. Ces propriétés thermo-
physiques (par exemple : N, pr, AL ...) sont généralement variables avec la concentration et la
température de produit, et éventuellement aussi fonction du gradient de vitesse pour la
viscosit¢ My dans le cas d’un comportement non-Newtonien pour certains produits
alimentaires concentrés. Bien que nous chercherons par principe a estimer h en fonction de la
seule variable concentration en matiére séche Xys concernant le produit, et des variables du
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procédé (O, I, ¢ ou A, ...), nous allons néanmoins mesurer certaines propriétés physiques
utiles dans un but explicatif pour se comparer a la littérature, qui sont la viscosité et la tension

superficielle de liquide.

1-2-1- La viscosité d’un fluide alimentaire
Le comportement rhéologique des fluides alimentaires évolue au cours du procédé¢, sous
I’effet des changements de concentration Xys et de température 0y, mais aussi éventuellement

. ., . . . dv )
du taux de cisaillement, exprimé par le gradient de vitesse y = o (ens™)
X

On utilise la « viscosité dynamique» m pour représenter et classifier le comportement en

. : . : A T
¢coulement des fluides alimentaires, définie par n=—

<2

ou 7 résulte d’une mesure expérimentale (2 Xys, O, ¥ donnés).

Selon la relation entre la contrainte de cisaillement et le taux de cisaillement présentée en

figure (8), nous pouvons distinguer deux types de comportements rhéologiques :
1 (Pa) Rhéofluidifiant

Newtonien

Rhéoépaississant

!

Figure 8 : fluides Newtoniens et non-Newtoniens
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» Les fluides Newtoniens : dont la viscosité ne dépend pas du taux de cisaillement

(y= ? ), mais 1] dépend de la température et de la concentration.
X

Pour I’effet de la température, on utilise généralement une loi d’ Arrhenius :

E
n=AeXpL{ﬂ [5]

avec A . une valeur dépendant du fluide (Pa.s) ou (n.), Ea : énergie d’activation en (J.
mol™), ®: constante des gaz parfaits = 8,314 (J. mol™'. K™') et T: la température en (K).
Pour la concentration de mati¢re séche [Marao et al, 1994, Lewis, 1987, Bonnier et al,

2002] proposent:
Ny =[ expt 1| [6]
avec k: constante dépendant du fluide, Xys : la concentration de matiere seche (kg

matiere seéche/ kg solution) et ngp. : la viscosité spécifique définie quand I’eau est le

solvant par :

Nsot ~Me
T.lspe = (1—)

(4

ou Msol est la viscosité de la solution et 1 est la viscosité de 1’eau.

D’autres équations reliant la viscosité spécifique et la concentration peuvent étre
trouvées dans la littérature [Lewicki, 2004], et par exemple [Marao et al, 1994, Lewis,

1987, Bonnier et al, 2002] :

_ 2 3
Ngpe = 8 Xyig +b Xy +¢ Xiys

applicable selon les auteurs, a des liquides alimentaires Newtoniens : Lait entre 8,26
et 29 %MS, jus de fruit pur (jus de pomme dépectiné (15-75°Brix), jus d’orange filtré
(10-18°Brix), jus de raisin (concord grape juice 15-50°Brix)) [Rai et al, 2005], jaune

d’ceuf, solutions sucrées, etc.

> Les fluides non-Newtoniens : dont la viscosité dépend au taux de cisaillement (y ),

en plus de la température et de la concentration. On les représente I’effet de taux de

cisaillement par une loi puissance n :
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n

t=ky [7]
ou n (« flow behavior index ») et k (« consistency coefficient ») sont constants.

On définit deux types de fluides non -Newtoniens :

® Rhéofluidifiants : la viscosité apparente a un taux de cisaillement donné,
diminue en fonction de 1’augmentation du taux de cisaillement. Dans ce cas,
I’exposant n <1 dans la loi de puissance (Eq. 7).
Exemple: Jus de fruit concentré, jus de fruit tropical (passion, 15-33°Brix), jus
d’orange (60-65°Brix) [Hernandez et al, 1995], chocolat fondu, purée des

légumes et fruits, protéine concentré, etc. [Marao et al, 1994].

e Rhéoépaississants: la viscosité apparente augmente en fonction de
I’augmentation du taux de cisaillement. Dans ce cas, I’exposant n > 1 dans la
loi de puissance (Eq.7).

Exemple : certaines suspensions d’amidon dans 1’eau [Marao et al, 1994].

1-2-2- Tension superficielle o, (N. m'l):

La tension superficielle a I’interface liquide/air ou vapeur de liquide, notée o1, résulte
des phénomenes d’attraction moléculaire au sein d’un liquide, qui se manifestent par
une énergie de surface (J) qu’il faut dépenser pour accroitre d’une unité (m?) la surface
libre de liquide, en transférant du liquide de I’intérieur vers sa surface. Elle est en
(J/m2), mais c’est aussi la force située dans le plan de la surface libre du liquide, en
(N/m) de longueur créée [Sacadura, 2000]. Elle s’écrit :

OE F

. =_ 8
aAI )T,P,n,» g [ ]

o, =(

avec : E est I’énergie libre de surface, A; est I’aire interfaciale, n; est le nombre

de moles du composant i, F est la force s’opposant a I’augmentation de surface

et / est le périmetre interfacial.

La tension superficielle dépend de la nature du liquide considéré et du milieu continu
(gaz, solide ou liquide) avec lequel ce dernier est en contact, ainsi que de la température
et de la concentration pour les solutions.

Pour I’eau pure en contact avec ’air, [Sacadura, 2002] on a: ¢ = (128 — 0,185 T) 107
N. m", avec T en K, soit op = 0,059 N. m" a 100 °C et op = 0,066 & 60 °C,

correspondant a une assez faible variation vis-a-vis du procédé.
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-Pour I’interface liquide-vapeur, la tension superficielle résulte du déséquilibre des
forces de cohésion existant entre les molécules constituant du liquide, a I’interface

liquide/vapeur. On assimilera ici o, (liquide /vapeur) a o (liquide/air) [Gregorig, 1965].

La loi de Laplace, en considérant une bulle de vapeur sphérique de (rayon R), relie la
tension de surface a une surpression interne Ap, selon [Lallemand, 2005, Rohsenow,
1973]:

20,

AP = (Pint - Pext) = R

[9]

Cette équation démontre la difficulté de naissance d’une bulle de vapeur, dans la mesure
ou un petit rayon initial demande une grande surpression AP, correspondant & un grand
écart de température par rapport a 1’équilibre thermodynamique existant hors de la bulle
(pext)- Seuls quelques sites ou une courbure initiale de la surface liquide préexiste, seront
actifs pour la nucléation, le nombre de sites actifs augmentant avec I’écart a 1’équilibre
AP ou A . Par contre, la surface supérieure du liquide (grand rayon de courbure) permet
la mise a I’équilibre, ce qui correspond a une situation d’ébullition en surface du liquide

dite « non nucléée ».

- Pour I’interface liquide/paroi 6. Si on dépose une goutte du liquide sur une surface
solide, elle a approximativement une forme de calotte sphérique caractérisée par un
angle de contact o, entre le plan tangent a I’interface (liquide-vapeur) et la surface

(coté liquide) (figure 9).

o Liq&ie
ST 77 ik

Figure 9 : bilan des forces de tension superficielle pour une

goutte déposée sur une surface solide.

La valeur de I’angle « dépend a la fois du produit (o) et de 1’énergie de solide (paroi).
Si o tend vers zéro, le liquide est dit trés mouillant vis-a-vis de la surface (pentane sur

une paroi propre et polie, Lallemand, 2005). Si @ est obtus, le liquide est peu mouillant
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sur la surface (exemple : mercure sur du verre, Lallemand, 2005). Sur la ligne triple, il y
a trois interfaces : liquide — vapeur, liquide — solide et vapeur — solide. Chaque interface

est caractérisée par une tension superficielle (respectivement o _y, G5 €t G5 ), ou la
tension superficielle a I’interface liquide — vapeur (or-y) définie au dessus (équations 8

et 9) est notée simplement oy.. L’équilibre des forces interfaciales agissant sur la ligne

triple s’écrit (condition de Young) :

6, ‘cosw=(6,_ -6, ) [10]

L’angle de contact o dit « statique », varie avec la nature chimique (paroi hydrophile
ou hydrophobe) et 1’état de surface (rugosité). Lorsque la ligne triple est mobile, I’angle
de contact peut varier dans le temps, et on distingue un angle de contact d’avancée et un
angle de recul.
La tension de surface liquide/ paroi est utile dans notre cas, pour expliquer plusieurs
phénomeénes :

- La possibilité¢ d’apparition de « taches séches », le film ne couvrant plus toute la
surface chauffante, surtout quand le film est d’épaisseur faible, si le débit
spécifique I est faible, la loi qui relie 1’épaisseur du film 6 au débit faisant
intervenir la viscosité est décrit plus loin (cf. § 1-5-2-1)

- La force qui retient les bulles de vapeur contre la paroi jusqu’a leur détachement,
selon un bilan de forces décrit plus loin, ce qui fixe la taille des bulles émises,
leur fréquence d’émission, et 1’agitation induite, avec une conséquence sur les
transferts.

- La difficulté de création de bulles de vapeur en ébullition nucléée, localisée sur
des défauts de la surface (rugosité, rayures), qui créent une courbure locale de

I’interface liquide/vapeur localisant les sites de nucléation.

Remarquons que, dans la partie expérimentale de la thése, nous n’utiliserons que la tension
superficielle o1 a I’interface liquide/vapeur, la nature de la surface solide étant toujours la
méme dans notre cas (= inox poli). Mais d’autres types de surfaces (rugosité, matériau, angle

de contact (s-L), ...) pourraient étre étudiés avec le méme montage pilote.
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1-2-3- Propriétés thermiques des fluides alimentaires

Certaines propriétés thermiques des fluides alimentaires sont classiquement utiles pour
I’estimation a priori des coefficients de transfert, et pour les bilans thermiques d’un

évaporateur.

e Chaleur spécifique : C, (kJ. kg'.ech

A la température 0, C, est la quantité de chaleur en kJ qui doit étre fournie a I’unité de
masse d’un corps (1kg) pour €lever sa température de 1°C.

Pour des produits alimentaires (solution aqueuse composée de sucres, de sels minéraux
(cendres), de protéines et de lipides), nous pouvons évaluer la chaleur spécifique comme
suit :

[Choi et Okos, 1983]:

C, =4,180Xeau+1,711X o, +1,928X . +1,547 X5 + 0,908 X e [11]
[Rahman, 1995]:
Cp = Cpeau (0734 Xsucre + 072 Xsel + 0’37 Xprotéine + 034 Xlipide + Xeau) [12]

e Enthalpie massique : (kJ. kg™)
L’enthalpie massique d’une solution dépend de sa température et sa composition. Ces
données sont disponibles pour quelques solutions seulement [Rahman, 1995].
Pour une solution aqueuse composée, de sucres, de sels, de protéines et de lipides
(exemple du lait), ’enthalpie massique du mélange peut étre calculée par la relation
[Rahman, 1995] :

H, =C,- 0 [13]

Des équations 12 et 13, pour les solutions de sucres, on attribue au soluté une chaleur
spécifique propre de (0,34. Cp ean) €t (X can= 1- X sucre) c€ qui donne :
H, =Cp,,, (1-X,.. +0,34X ..)0, ou

sucre

H =Cp_ (1-0,66X_ -0 [14]

cre L

Ainsi, 'estimation des enthalpies pour les liquides alimentaires est-elle relativement

facile sur des ordres de grandeur suffisants.
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L’enthalpie massique de la vapeur d’eau émise a la température Oy de la solution est
donnée par 1’équation suivante :

H,, =4,18 -0_ +AH, +Cp, - EE [15]

En général le troisiéme terme de 1’équation 15, décrivant la surchauffe est négligeable
dans les bilans des évaporateurs.

e Enthalpie de vaporisation : AH, (kJ. kg™)

La quantité¢ de chaleur en kJ qui doit étre fournie a 1’unité de masse (kg) de liquide,
préchauffé a sa température d’ébullition pour le faire passer a 1’état de vapeur saturante.
Par exemple AHy pour I’eau pure a 100 °C = 2258 kJ/ kg.

Pour un produit alimentaire, la liaison de 1’eau sur les solutés se traduira par une
¢lévation ébulliométrique EE (décrite apres), mais on néglige en général 1’augmentation
d’¢énergie de vaporisation associée, et 1’énergie de surchauffe de la vapeur qu’elle
entraine (Cpy . EE).

e conductivité thermique : A (W. m™. °C™)

La quantité de chaleur en J, par unité de temps (s), qui traverse I’unité de surface m’
pour une différence de température mesurée normalement a la surface égale a 1 °C par

metre d’épaisseur.

1-3-Température d’ébullition

L’¢ébullition a lieu lorsque la température de produit s’éléve jusqu’a une valeur telle que la
pression de vapeur en équilibre avec ce produit (Py) devient égale a la pression totale régnant
autour du produit :

P, =P [Bimbenet et al ; 2002].
La pression de vapeur d’eau d’une solution aqueuse (solution aqueuse de solutés non volatils)
est donnée par la loi de Raoult [Lewicki, 2004] :

Py = ay. Py [16]

ou a y, est ’activité de 1’eau dans phase liquide concentrée, et Py, est la pression de la

vapeur saturante qu’aurait I’eau pure a la température 0;, du produit.

La liaison de I’eau entraine une élévation de la température d’ébullition constatée entre la

solution (L) et I’eau pure a la méme pression, appelée €lévation ébulliométrique EE. L’effet
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de (EE) est de diminuer I’écart de température utile au transfert, surtout aux fortes

concentrations.

EE peut se calculer a partir de 1’équation suivante, pour les solutions diluées en fraction

molaire, ou pour a,, > 0,8 [Bimbenet et al. 2002]:
EELi: —Tlna [17]

ol : ®: la constant des gaz parfaits = 8,314 (J. mol™. K™),
Tsat : 1a température d’ébullition d’eau pure en (K),

AH, : la chaleur latente molaire de vaporisation de 1’eau (J/ mol).

Selon la loi de Raoult pour les solutions diluées a,, > 0,95, P’activité de 1’eau est égale a la
fraction molaire de 1’eau dans la solution [Rahman, 1995]:

1- X
™ 1= Xys (1+E)

[18]

avec: Xme et X, respectivement la fraction molaire d’eau (solvant) et la fraction

molaire de soluté,
e Xysest la concentration de matiere seche en poids dans la solution,

e E est le rapport entre la masse molaire d’eau et masse molaire de soluté.

Des équations 17 etl8, et pour x,; treés faible, on peut écrire que In (1 — Xp5) = - Xpps

T 2
L [19]
18AH, ™
T’ EX
ou EE= — { M } 120]
18AH, |[X,s(1+E)-1]

Par exemple pour une solution de saccharose Xys = 10 % qui bout a pression atmosphérique
1013 mbar ou T =373,13 K, AHy =22571] .g'1 et E = 0,053 (masse molaire de I’cau=18 g

et masse molaire du saccharose = 342 g), I’équation 20 donne EE = 0,17 °C. La méme
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équation 20, donne EE = 0,7 °C, 1,6 °C et 4 °C respectivement pour des solutions de
saccharose Xys = 30, 50 et 70 % a pression atmosphérique. Méme la solution de saccharose
concentré a Xys =70% correspondent encore a une fraction molaire d’eau assez élevée : x,.
=0,89.

Pour le sucre, nous pouvons également utiliser 1’Abaque d’Othmer et Silvis tirée de
I’expérience industrielle, pour trouver la température d’ébullition de jus sucré aux différentes

concentrations, pressions et puretés.

Au cours de nos travaux expérimentaux, nous avons mesuré la température de liquide et la
pression pour chaque concentration, permettant de calculer EE = (0L - 0y). Nous
comparerons plus loin (chap.IIl) nos résultats pour les solutions de saccharose avec 1’Abaque

d’Othmer et Silvis et avec les valeurs tirées de 1’équation 20.

1-4-Nombres adimensionnels

Les nombres adimensionnels sont souvent utilisés dans le domaine du génie des procédés,
sous formes de relations entre nombres adimensionnels qui décrivent le probléme étudié. Par
exemple, dans le cas de I’échange thermique convectif (sans ébullition), entre un fluide
s’écoulant dans une conduite circulaire de diameétre d, et la paroi de ce conduit, 1’analyse
dimensionnelle établit une relation du type (Dittus-Boelter) :

{Nombre de Nusselt} = fonction de {(nombre de Reynolds) ; (nombre de Prandtl)}
Nu=a-Re"-Pr°

Certains nombres adimensionnels sont également utilisables pour ’estimation du coefficient
de transfert de chaleur en ébullition, qui sont :
e Nombre de Reynolds : il caractérise le régime d’écoulement, et représente le rapport entre

la force d’inertie et la force de viscosité, défini par [Gregorig, 1965] :

Re=i=L2pv2 _Lpo

21
F, Lnv n [21]

Appliqué au cas du film ruisselant sur la paroi d’un tube, on peut définir un nombre de

Reynolds de film en prenant comme dimension caractéristique L, = diamétre hydraulique:
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L, —4x A1r'e conductrl'ce 4. D3 45 22]
périmétre mouillé nD
On sait que v = et =—
Do P

pwl, 4p, Vs 4p,V  4m

D’ou Re,

Mo nDdn, =nDn. =nDn

On définitI" = P appelé « débit massique spécifique » sur le périmetre de tube et alors :
V4

Re, =41 [23]

Mo

Mais le Reynolds d’écoulement ci-dessus n’est pas le seul pertinent pour décrire les
transferts : quand I’ébullition nucléée est développée, les bulles de vapeur créent une agitation
liée a leur grossissement et a leur détachement de la surface d’échange de chaleur, et plusieurs
autres définissent un nombre de Reynolds li¢ a 1’agitation de nucléation croissante avec le
flux de chaleur, par exemple McNelly [Perry’s et al. 1984]

Re= ¢-D

= 24
nL AHV [ ]

On trouvera d’autres définitions du nombre de Reynolds dans les différentes équations

¢tablies dans le domaine d’¢ébullition nucléée, mais toujours en fonction de ¢.

e Nombre d’ébullition : il caractérise le régime d’ébullition (nucléée ou non nucléée). Il est

défini comme suit [Leleu, 1997]:

__ 9
G-AH,

avec Gzpa, est le débit massique par unité de surface du liquide dans le sens

Bo

d’écoulement (kg . s . m?) . Dans le cas d’un film ruisselant sur la paroi du tube,

r .. e )
G= g et le nombre d’ébullition est défini comme suit :

Bo = $-5
I'-AH,

[25]
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e Nombre de Nusselt: le nombre de Nusselt caractérise le transfert de chaleur par
convection. Il est le rapport entre la densité du flux thermique général et la densité du flux

thermique par conduction [Gregorig, 1965] :

o, h-A0 h-L
T, A0 2]
L

ou L : est une longueur caractéristique de la situation d’échange.

- Dans le cas du liquide en mouvement dans une cuve ou un tube rempli de liquide, on prend

L =D diameétre de surface de chauffe:

Nu =D [27]
7\’L

Cette définition du nombre de Nusselt (équation 27) est utilisée dans certaines des

équations adimensionnelles en ébullition nucléée en vase.

- Dans le cas d’un film de liquide ruisselant sur la paroi d’un tube, la dimension

caractéristique est 1’épaisseur du film 9o, [Yih, 1986]:

Nu=1-0 [28]
}\’L

avec 0 : est I'épaisseur du film ruisselant a la paroi,

AL :est la conductivité thermique de liquide,

h : est le coefficient de transfert de chaleur,

e Nombre de Kapitza : il dépend des propriétés thermo- physiques du liquide, il est défini
comme suit [Krupiczka et al. 2000] :
4

Ka= -8 [29]

3
Pr-OL

e Nombre de Prandtl : le nombre Prandtl est :

Pr= ML Cpr _

U
— 30
n D, [30]

On constante que le nombre de Prandtl ne dépend que des constantes physiques

caractéristiques du produit (2 0y, et Xys donnés).
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1-5- Analyses et comparaison des formules de la littérature

Nous allons analyser et comparer les formules de la littérature utilisables pour prévoir le
coefficient de transfert de chaleur h dans les deux différents régimes d’ébullition (nucléée et
non nucléée), et dans deux types de mécanisme d’échange de chaleur:

o Les évaporateurs dans lesquels les ¢éléments chauffants sont plongés dans le liquide a
évaporer, et sont portés a une température supérieure a celle d’ébullition de liquide,
correspondant au mécanisme d’ébullition « en vase » (pool boiling). Par exemple :
double enveloppe (Fig.3) ou a serpentins (sans agitateurs), évaporateur a 1’extérieur
de tubes horizontaux.

o Les évaporateurs dans lesquels le liquide est introduit en haut de I’évaporateur et puis
ruissele en film mince sur la paroi de surface de chauffe. Ce mécanisme d’ébullition
en film mince ruisselant sur la paroi de chauffe est appelé « flot tombant » (falling
film). Par exemple : évaporateur a film mince ruisselant a I’extérieur de tubes

horizontaux, évaporateur a flot tombant dans un tube vertical (Fig. 7).

1-5-1-Le coefficient de transfert de chaleur coté liquide en ébullition en

vase (pool boiling)

L’ébullition « en vase » est décrite dans de nombreux ouvrages [Hahne et Grigull, 1977,
Loncin, 1991, Sacadura, 2000, Delhay, 1990, Incropera et Dewette, 2002]. Bien que
d’application limitée dans le domaine de la concentration de liquides alimentaires, cette étude
permet de décrire les différents régimes d’ébullition en fonction de la différence de
température AB = (05 - O) d’une fagon démonstrative [expérience de Nukiyama]. Dans ce cas,
la température de liquide (OpL) reste pratiquement constante pendant 1’ébullition a sa
température d’ébullition Op (inférieure a la température de la paroi 6;) et il n’existe pas
d’agitation ou d’aide mécanique a la convection (pas de pompe ou de mélangeur).

Remarquons que dans le cas ou le liquide évaporé est I’eau pure, on peut remplacer O

par Ogy.
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1-5-1-1- L’expérience de Nukiyama : cette expérience a été réalisée en 1934 par Nukiyama,

en utilisant un fil chauffant plongé dans un liquide port¢ a sa température d’¢bullition

[Delhaye, 1990, Incropera et al. 2002]. La puissance thermique ( (.Q) dissipée dans le fil

¢lectrique chauffant est déterminée en mesurant la différence de potentiel aux bornes du fil

(U) et I’intensité de courant (I) par la relation ((') = U.I). La température du fil (6;) supposée
uniforme, est déterminée grace a la connaissance de sa résistance électrique (R= U/I), sachant
qu’elle varie avec la température (0s = f(R)). Dans ce cas le chauffage s’effectue a flux
thermique imposé. Sur la figure 9A, nous pouvons distinguer différents régimes d’ébullition

selon les valeurs des différences de température (AD).

Ebullition Ebullition
Conyection naturelle neléés, . (transitign)

hy (KW. m2.°C)

_____________________________________________________________

|
i

T
I

0.1 ! I 1 ; I T AD = (05— 6,) °C
0.1 05 1 5 10 50 100

o el

Zone des
études A

Figure 9 : courbe de Nukiyama pour I’eau pure en ébullition en vase (immergée)

AB - Ebullition par convection naturelle (ébullition non nucléée) : pour AQ < 5°C

dans I’eau pure saturante. Bien que la température de paroi dépasse de quelques
degrés la température d’ébullition, il n’y a pas naissance de bulles de vapeur, et
I’évaporation se fait a I’interface liquide — vapeur, au dessus. L’échange entre la
paroi chauffante et I’eau se fait par convection naturelle, sans changement d’état sur
la surface chaude [Loncin. 1991, Sacadura. 2000, Incropera et al. 2002]. Le transfert
est 1i¢ a la circulation du liquide sous I’effet de la différence de masse volumique

conséquence des gradients de température (en 1’absence d’agitation mécanique)
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(Fig. 9B). Dans ce cas, h varie en fonction de A0 a la puissance 0,27 (h = f (A0)*?)
et h <2000 W. m™. °C”" pour I’eau pure. Ce domaine est peu intéressant pour les

évaporateurs dits en vase, parce que h reste faible.

BC - Ebullition nucléée : pour 5 < A0 < 30° C pour I’eau pure. Dans ce domaine, les

bulles de vapeur se forment sur la paroi de chauffe a partir des sites de nucléation. Le
nombre N de sites par métre carré augmente avec le flux ¢, et est donné par la formule
empirique suivante [Sacadura.J.F. 2000]:

N=12x10"x¢> xP [31]

avec P la pression exprimée en bars et ¢ en kW. m™.

L’évaporation a I’interface liquide/vapeur en surface de la bulle, entraine la croissance
de la bulle, et le refroidissement local des couches liquides surchauffées contre la paroi
chaude. Le diametre des bulles de vapeur en croissance augmente en fonction de la

racine carrée du temps, comme suit [Hahne et Grigull, 1977] :

L
D=KxAOx (A, xp, xCp,)? —— [32]
AH, xp,

on peut trouver différentes valeurs de K dans la littérature, par exemple :

K =2 Forster — Zuber, 1955

K=mn Cole— Shulman, 1966

K = 5xPr Cooper, 1965
Les bulles de vapeur se détachent de la paroi chauffante en provoquant une
augmentation de la convection générale, et au niveau de la surface d’échange de
chaleur, ce qui augmente h substantiellement [Stephan et al. 2004]. La taille limite de
détachement des bulles de vapeur de la paroi de chauffe est évaluable du point de vue
statique (hors croissance, hors écoulement liquide) : les bulles de vapeur sont soumises
a deux forces, qui sont la force de tension de surface (F5) et forces de flottabilité (Fr)

(Fig.10).
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Surface de chauffe

Figure 10 : Forces exercées sur la bulle de vapeur en statique.

Le rayon (Rp) de bulle de vapeur a I’instant du détachement correspond au moment ou la
force de flottabilité¢ Fr devient égale de la force de la tension superficielle exercée sur le rayon

d’attache r; (en projection verticale, angle ®) Fr=Fc soit :
4 .
(g-ﬂ-R;). g. (p1- pv) =2 mrsoL sin ®

Le rayon de détachement se déduit de ces considérations, selon Fritz [Hahne et Grigull, 1977]:

R, =001040 |— L [33]
glpL —py)

avec Rp: le rayon de détachement et »: ’angle de contact.

En vase, les bulles ont une forme plutot sphérique lorsque les forces de tension de
surface prédominent, et tendent vers une forme hémi- sphérique lorsque les forces
d’inertie prédominent. On peut penser qu’en film mince circulant, la forme est
modifiée par la faible épaisseur du film ruisselent, et par I’écoulement du liquide. La
fréquence d’émission des bulles (f) n’est pas uniforme pour tous les sites, et elle
dépend du régime de croissance de la bulle. En général, on admet que le produit (f x

Rp) est constant. Zuber a donné I’expression suivante [Lallemand, 2005]:

1

s
fXRD:0,3(GL g(pL2 pv) ) [34]
PL
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Pour I’eau a la pression atmosphérique, les bulles ont un diamétre de détachement (Dp
=2 Rp) de ’ordre de 1 4 2,5 mm et leur fréquence (f) est de 20 a 40 s™' [Bonjour et al,
1997, Lallemand, 2005].

Dans le domaine BC, les bulles de vapeur montent a I’interface liquide — vapeur, en
créant une forte convection dans le liquide qui augmente le coefficient de transfert de
chaleur en régime nucléée (voire fig.9C). Dans ce régime nuclé¢, h varie en fonction
de A9 4 la puissance (N) (h = f (AB)™). Pour I’eau pure a la pression atmosphérique :

3<N<34
ou h = £ (¢) *7520.77,
Le flux de chaleur maximal appelé critique, est obtenu a AB = 30 °C pour I’eau pure, et

de ’ordre de ¢ = 1 MW.m™ a pression atmosphérique [Incropera et al. 2002].

CD- Ebullition de transition : au-dela du point C, le flux diminue, avec un minimum

local en D, ou le fil chauffant est périodiquement baigné par le liquide, du fait d’une
« gaine » de vapeur qui isole le fil chauffant [Delhaye, 1990, Loncin, 1991, Incropera
et al. 2002]. Dans ce domaine, h diminue, ce qui n’est pas intéressant pour un

¢vaporateur ( h faible et AD est tres éleve).

Remarque : on a ajouté sur la figure 9A deux courbes avec points d’interrogations
correspondant aux trois questions suivantes :
1. Comment pouvons-nous d’estimer h pour un liquide alimentaire (au lieu de 1’eau
pure), pour les différentes valeurs des variables (1, A, etc.) de I’équation 3?
2. A quelle différence de la température (A0) I’ébullition nucléée commence-t-elle
pour un produit alimentaire donné (lait, jus d’orange, etc.) ?
3. Quelle est la différence pour h, entre 1’ébullition en vase et 1’ébullition dans un

¢vaporateur a flot tombant (non nucléée et nucléée) ?

Nous allons maintenant analyser et comparer diverses formules tirées de la littérature,
pour explorer comment elles répondent a ces questions : six équations pour estimer h
en ébullition en vase (en régime nucléé), puis dix équations pour estimer h dans un

évaporateur a flot tombant (en régime non nucléé et nuclée).
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1-5-1-2 Corrélations pour I’estimation de h en ébullition nucléée en vase

Les corrélations citées sont généralement présentées sous une forme adimensionnelle, et ont

été établies pour certains liquides, et a différentes pressions. Comme elles n’utilisent pas

exactement les mémes paramétres physiques, ni avec les mémes exposants, nous les avons

réécrites sous une forme dimensionnelle, pour comparer les variables utilisées et leurs
exposants (tableau 1).
Dimensionnelle corrélations hy =f( AQN
N
! 0,69 0,31 0,69 -0,31 -0,69 0,33 -0,33 0,31 2,23
h=0225 ¢ A7.Cp "o .7 AH " [p.—pyv] 7 .pv P~
2 1 0,667 1,7 -0,7 0,167 -0,667 -0,167 .. 1,367 2
h=1,464 . C;.¢ " A .Cp. .o "7 .AH ™ p, —py) 7'M
3 2,33
h=11125 ¢*47".Cplo PPAH Y Gip *ilp —py) *m M 000 &
4 233
h=038 . C, . ¢". AY.Cpto ™™ . AH p P p P p ™. D
3 0,74 0,37 0,63 -0,74 -0,05 0,74 -0,69 -0,11 2.85
h=133¢ " A 7. Cp " AH ".py P - Pu. ML
6 3 0,7 0,65 0,35 0,5 -0,7 . -0,7 _ 0,7 0,2, -0,35__ 0,7 2,33
h=0,69.10" . ¢ .A)® .Cp; "o 7 AH pp " .(py -py) "My P
1 2 3 4 5 6
Référence | Perry’s et al. | Hahne et al. | Hahne et | Hahne et | Hahne et | Hahne et
1984 1977 al. 1977 al. 1977 | al. 1977 | al. 1977
Noms des | McNelly Rohsenow Gluchenko | Gilmour | Miyauchi | Kutatalidze
auteurs et Yagi

Tableau 1 : corrélations sous forme dimensionnelle pour I’estimation de h en ébullition

nucléée en vase.

Toutes les équations du tableau 1 sont relatives aux liquides et aux conditions expérimentales

utilisées fixent leur domaine de validité :

» Equation de McNelly : pour I’eau et certains liquides chimiques en ébullition en vase,

pour un tube de chauffage horizontal immergé dans le liquide étudié.

» Equation de Rohsenow : pour certains liquides (eau, tetra-chloromethane, benzene, n-

pentane, éthanol, isopropanol, n-butanol- et les solutions de K,CO3), le domaine de
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pression allant de 1 a 170 bar pour différentes surfaces de chauffage (chrome, nickel,
cuivre, acier inoxydable, etc.) en €bullition en vase.

» Equation de Glushchenko : pour I’eau (0,98- 200 bar) et pour 1’éthanol (0,98- 53,5
bar) en ébullition en vase.

» Equation de Gilmour : pour différents liquides et différents surfaces de chauffage en
¢bullition en vase.

» Equation de Miyauchi et Yagi: pour certains liquides (eau, éthanol, méthanol,
benzeéne, n- hexane, n-heptane et tetrachlorméthane) et a pression (0,21 -1 bar) pour
une surface de chauffage horizontale, en ébullition en vase.

» Equation de Kutateladze : développée a partir d’une base de données expérimentale

pour différentes surfaces de chauffage, différents produit et a différents pressions.

Examinons par exemple, la corrélation de McNelly [réf 1, tableau 1] donnée ci-dessous sous
sa forme originale adimensionnelle, et présentée comme s’appliquant a 1’ébullition nucléée en

vase (Perry’s et al. 1984) :

0,69 0,31 0,33
n.-AHy Y Pv

Nous remarquons que la viscosité de liquide (np) et le diametre (D) du tube semblent présents
dans I’équation (35). Mais en fait, selon les définitions des nombres de Nu et Pr (équations 27
et 30), ces variables disparaissent dans la forme dimensionnelle développée de 1’équation 35
(Eq.1 tableau 1), sauf pour une trés petite contribution de la viscosité du liquide implicite dans
la variable P qui fixe 0. (la pression P, avec un exposant positif 0,31, exprimant que la
viscosité diminue légérement si la pression augmente, avec un effet positif sur h). La
disparition de fait de la variable D dans I’équation est « acceptable a la rigueur », parce qu’en
¢bullition nucléée, la convection est principalement causée par la croissance et I’ascension des
bulles de vapeur pilotée par ¢, et peu dépendante de la taille caractéristique D. Mais par
contre, on ne peut pas accepter la disparition de la viscosit¢ (n.), dont I’effet sur h est
important et bien connu, en particulier pour un liquide alimentaire dont la viscosité augmente
avec la concentration en matiére séche (ex ; viscosité de I’eau a 100 °C m. =0,279 .10 (Pa.s),
et viscosité de jus sucré Xys (70 %) = 5,1. 107 (Pa.s), soit 18 fois plus forte). On peut en

déduire que 1I’équation 1 en (tableau 1) et/ou 1’équation [35] n’est pas fiable pour estimer h
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pour un liquide alimentaire, dans lequel la viscosité varie beaucoup avec la concentration de

matiére seche.

Une autre corrélation classique est celle de Rohsenow [2, tableaul] valable dans la zone
d’ébullition nucléée (en vase) pour une surface chauffante plane ou tubulaire [Hahne et al.

1977, Delhaye, 1990, Sacadura, 2000, Incorpera et al, 2002]. Sa forme adimensionnelle est :

0,33 .
Cpp A =Cy, ¢ y Y X(TIL XCpLj [36]
AHy n.xAHy g, -py) A

ou le coefficient Cys est une constante numérique dépendant principalement de 1’état de
surface et de la nature du liquide, et I’exposant n dépend du type de fluide,
Nous pouvons voir quelques valeurs de Cis dans la table suivante [Incorpera, et al 2002] et

[Tiwari, et al, 2003] :

Surface — fluide Cyr n

Eau -Cuivre

Poli 0,013 1,0

Eau — acier inoxydable

Gravé chimique 0,013 1,0

poli mécanique 0,013 1,0

poli 0,006 1,0

Eau- cuivre jaune 0,006 1,0

Eau — nickel 0,006 1,0

Eau — platine 0,013 1,0

n- Pentane — cuivre poli 0,0154 1,7

Benzéne — chrome 0,0101 1,7

éthyle alcool — chrome 0,0027 1,7

jus de sucre de canne — aluminium | 0,92(valeur -0,167(valeur
moyenne) moyenne)

Tableau 2 : certaines valeurs du coefficient Csret de 1’exposant n de 1’équation (36)

On retrouve dans les équations 35 et 36 une forme a base de nombres sans dimension de type

Nu = f (Re, Pr) comparable 4 la corrélation de Dittus-Boelter [Nu = a. Re °. Pr © | [Bimbenet et

al. 2002]. Mais leurs définitions sont différentes des nombres classiques : par exemple dans
les équations 35 et 36, le nombre de Reynolds est défini en fonction de flux de chaleur, dans
le but de représenter 1’agitation due a I’ébullition nucléée en vase liée a ¢, au lieu d’une

vitesse de circulation du liquide.

39



Chap. 1 Analyse Bibliographie

) G, ®.D
ReMchlly S —
n.-AHv \g.(pp. —p,) n, .AHv

Re Rohsenow

Par ailleurs les définitions sont différentes entre équations:

_ Cp L‘(ep _OL) _ Cp L'¢
AHv AHv. h

Nu Rohsenow

_hD

NuMcNelly = NuDittus—Boelter - A
L

D’apres les définitions des nombres sans dimension ci-dessus, on peut écrire les équations 35

et 36 comme suit :

0,31 0,33
McNelly :  Nu =0,225. Re}> . Pr*®” .[QJ ,(p_L_1j
p

Mcnelly * G
L

_ 0,33 n
Rohsenow : Nu Rohsenow CSf -Re Rohsenow * Pr

1-5-1-2 Comparaison entre les équations :

A partir du tableau 1, nous pouvons comparer les six différentes corrélations en ébullition
nucléée en vase, quant aux variables utilisées dans chaque équation et a leurs exposants,
¢valuant la sensibilité de h a chaque variable.

Dans toutes les équations du tableau 1, h varie en fonction de ¢ selon la relation suivante : h =
f (¢) N, avec N variant de 2 a 2,85 entre les équations, au lieu de 3 & 3,4 par la courbe de
Nukiyama (en régime nucléé) pour 1’eau pure.

Pour évaluer la dispersion entre les valeurs de h calculées a partir de chaque équation du
tableau 1, nous avons calculé le h prédit pour I’eau pure a pression atmosphérique (1013
mbar), pour les méme propriétés thermo-physiques (présentées en tableau 3) et 8 méme flux

imposé ¢ = 30 kW. m™. Les résultats sont présentés en figure 11.
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Thermo physique Eau pure a 100°C Unité
propriétés
PL 958 kg.m
AL 0.68 W. ml. °C-!
CoL 4210 Jkgl.°C!
nL 2.79%104 Pas
oL 5.89 *10-2 N.m!
Py 0.6 kg.m™
AH, 2260*103 Jkg!
P 1.01*10° Pa
6, 100 °C
v 1.2 %103 Pas
C,sRohsenow (acier 1.3*102
inoxydable)
G Gilmour 1.35 %10

Tableau 3 : les propriétés thermo-physiques de 1’eau pure a 100 °C

h (kW .m2. °C)

6

s -
4 |
3 -
) -
! O & = & = O &1

5 3 & = @ ° .

0

Gilmour Rohsenow Glushchenko Nukiyama's McNelly Kutateladze Miyauchi and
curve Yagi
Figure 11 : Valeurs de h calculées a partir des équations du tableau 1, pour I’eau pure a
pression atmosphérique et a ¢ = 30 (kW. m™) [pour I’équation Gilmour D = 0,0254 m],

ébullition en vase.

Le fait de comparer les équations @ méme flux de chaleur pour calculer h, conduit a des écarts
de température AO = (0,—0) différents dans chaque cas. Les valeurs de AO correspondantes
sont indiquées en bas de chaque rectangle (figure 11). Si on comparait a AO identique, on
aurait des flux de chaleur différents entre les équations, avec d’autres valeurs de h, mais la

dispersion subsisterait.
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D’apres la figure 11, nous pouvons remarquer que la dispersion en valeurs de h entre les
équations (tableau 1) est dans un rapport de 1 a 5 pour un méme produit, aux propriétés aussi
bien connues que celles de 1’eau pure.

Comme le flux de chaleur ¢ est affect¢ sensiblement du méme exposant entre toutes les
équations du tableau 1 (de 0,667 a 0,74), la dispersion constatée sur h est donc surtout liée soit
a la présence des autres variables, soit a leurs exposants qui sont assez différents entre
équations. Par exemple pour la viscosité, on a calculé h pour cinq différentes valeurs de
viscosités, les autres propriétés thermo-physiques restant celles de 1’eau pure a 100 °C, selon

figure 12.

6
5 i
3 '
-
4 | v —
! L]
3 ] ':.: h" EE
& — 1 4 —
d E,I .
2 -: m gy 1 .
K ] .t 'If.
i -
1 ~ e i e -
! o u
- ;!' :.",' L,L '
o HEE M | L =
Gilmour ~ McNelly Rohsenow Glushchenko Kutateladze Miyauchi and Yagi
[ n, =0. 28 * 10 Pa.s @ n. =04 * 103 Pas @ n.=0.8*103 Pas
pure water at. 100°C
O n;=2 *103 Pas On.=4*103 Pas

Figure 12 : dispersion de valeurs h a cause de I’effet de la viscosité entre les équations

en tableau 1 et pour cinq différents viscosités.

Il apparait que la dispersion des valeurs de h entre les équations appliquées aux « produits
visqueux » est encore plus grande que pour I’eau pure. Par exemple, pour 1= 4. 10~ (Pa.s),
la dispersion de valeur de h entre les équations en tableau 1 est dans un rapport de 1 a 40 entre

extrémes (de 90 4 3900 W. m™. °C™), et trés élevée de toute fagon.
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Parmi les différentes propriétés thermo-physiques du liquide, c’est la viscosité qui a le plus
fort effet sur h soit a cause de sa grande plage de variation, soit a cause de son grand exposant
négatif dans les équations. La viscosité dans 1’équation de Rohsenow (Eq. 2 du tableau 1)
donne le plus grande exposant a nr (-1,37) parmi les équations du tableau, et I’équation de
Miyauchi et Yagi le plus faible (-0,11).

Dans le tableaul, tous les autres paramétres que ¢ et mp existants dans ces équations
(pL, AL, oL, AH 4, etc.) ont seulement un faible effet sur h. Par exemple, si nous comparons par
simulation 1’effet relatif des variables (nr, pr, AL) sur h dans le cas du lait, pour deux
concentrations différentes en matiere séche (Xms = 5% et 30 %) a 65 °C , et en utilisant
I’exemple de 1’équation de Gluchenko (eq. 3 tableau 1) : il apparait que h est divisé par 3 sous
I’effet de la viscosité mr seule, mais pr et A n’ont presque pas d’effet sur h selon cette

équation (voir tableau 4).

Parameétre pL oL lis

Propriété
Lait Xms=5% 993 0,041 0,00055
Lait Xys =30% | 1058 0,046 0,0024
Taux de variation 1,05 1,13 4,36
Exposent en eq. ~ 0,05 -0,15 -0,8
Glushenko

LEn 1,003 0,98 0,31

hS%

Tableau 4 : Comparaison des effets de (pr, o1, ) sur la valeur de h calculée par
I’équation de Gluchenko, quand Xys du lait augmente de 5 a 30 %, a 65 °C et a
b =30kW .m™.

La dispersion des valeurs de h entre les équations utilisées pour les liquides visqueux est donc
trés €levée, et ’utilisation sans précautions de ces équations pour estimer h pour les liquides
alimentaires n’est pas fiable. Il faut s’interroger sur la validité de chaque équation pour

estimer h dans chaque cas particulier. Par exemple [Tiwari et al, 2003] ont modifié les
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exposants (n) et le coefficient (Cy) de I’équation Rohsenow pour améliorer sa validité dans la

prévision de h pour les jus sucrés de canne en €bullition nucléée (voir tableau 2).

Rappelons que les équations du tableau 1 sont dédiées a 1’ébullition en vase, correspondant
aux évaporateurs fonctionnant avec une surface d’échange immergée et en régime d’ébullition
nucléée. Mais 1’agitation de nucléation étant prépondérante devant 1’écoulement quand la
nucléation a lieu, il nous a semblé intéressant de comparer I’ébullition en vase (ci-dessus) au
cas du flot tombant, qui reste le sujet principal de notre thése. Nous allons maintenant
analyser et comparer dix équations existant en bibliographie, pour estimer h dans le cas des

évaporateurs a tubes verticaux en flot tombant.

1-5-2 - Coefficient de transfert de chaleur h dans les évaporateurs a tubes

verticaux en flot tombant.

L’évaporateur a flot tombant (falling film) est trés utilisé dans les IAA pour concentrer les
liquides alimentaires (jus sucré, jus de fruit, lait) [Yih, 1986]. Dans ce type d’appareil, le
liquide a évaporer est introduit dans I’évaporateur dans le haut des tubes verticaux, en utilisant
un dispositif distributeur permettant d’alimenter tous les tubes. Le liquide et la vapeur émise
descendent vers le séparateur de vapeur, placé en bas (figure5). Pour que le liquide a évaporer
mouille toute la surface du tube, il faut un débit de liquide suffisant exprimé ici par le débit
massique rapporté au périmétre du tube I (kg. s'.m™).

Les avantages de I’évaporateur a flot tombant sont [Yih, 1986 ; Chen et al. 1997]:

» faible temps de séjour de liquide sur la paroi chauffante (comparé avec autres types
d’évaporateurs),

» la valeur de h est élevée, méme a faible A ou ¢ (comparée avec les valeurs de h en
¢bullition en vase ou selon courbe de Nukiyama), ce qui permet d’augmenter le
nombre d’effets (économie d’énergie) sans augmenter trop la température de 1’effet le
plus chaud. La compression mécanique de vapeur (CMV) est aussi une technique
demandant de faibles AB. Pouvoir diminuer la température de 1’effet le plus chaud est
aussi favorable pour limiter I’encrassement pour les liquides riches en protéines (lait,

etc.).
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Pour ces raisons 1’évaporateur a flot tombant est recommandé pour concentrer les liquides
alimentaires dits « thermosensibles » [Sangrame et al, 2000] (dénaturation de protéines, perte

d’activité vitaminique, coloration, etc.).

Pour ce type d’évaporateur, nous pouvons également distinguer deux types d’ébullition [Yih,
1986; Chen et al. 1997 ; Krupiczka et al. 2002] :

+ Ebullition non nucléée : ce régime d’ébullition a lieu a faible AO, mais les conditions

de la transition du régime non nucléé vers le nucléé n’est pas clairement définie dans
la littérature « en général ». En ébullition non nucléée, 1’évaporation a lieu a
I’interface liquide a évaporer/vapeur, et h est alors peu dépendante de ¢ ou AB, mais
dépend des propriétés thermo-physiques (A, n, p, Cp)r du liquide, du débit spécifique
(') et du régime d’écoulement constaté (laminaire ou turbulent).

+ Ebullition nucléée : ce régime commence a plus haute valeur de A0 ou ¢, quand les

bulles de vapeur se forment dans des sites de nucléation en nombre limité sur la
surface de chauffe. Dans ce régime, h dépend aussi de ¢ ou A, en plus des propriétés
thermo-physiques du liquide (surtout la viscosité), et assez peu du régime
d’écoulement fix¢é par I', nous étudierons ce point pour des liquides Newtonien et

non-Newtonien.

1-5-2-1 Corrélations pour I’estimation h en ébullition non nucléée (dans un évaporateur a
flot tombant).
Nous avons déja défini les nombres adimensionnels (Reg, Pr et Nu) utilisables dans ce cas
(équations 23, 28 et 30). Selon la valeur du nombre de Reynolds en film Ref, nous pouvons
distinguer trois régimes d’écoulement selon [Bird et al. 1960], mais qui ne décrivent pas
spécifiquement la situation d’ébullition :

1. Ecoulement laminaire (Ref < 25) ;

2. Ecoulement laminaire avec vagues (wavy-laminar) (Ref < 1000 a 2000) ;

3. Ecoulement turbulent (Rey > 1000 a 2000) ;
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1-5-2-1-1-Calcul de ’épaisseur de film (6) en régime laminaire

En régime laminaire, h dépend principalement de I’épaisseur 6 (m) du film ruisselant sur la
paroi qu’on peut évaluer a partir de sa viscosité¢ selon Bird, comme suit, dans une zone de

régime d’écoulement établi :

liquide
paroi 5
—
air
X — 240
z
L AX

\J vz (x) profil de vitesse
q profil de

Tx,(X) contrainte de

J/J/ \ cisaillement
Lz=1/ 1

- Interface liquide -air

Figure 13 : Schéma représentatif de I’écoulement en régime laminaire, (profil

des vitesses v — profil des contraintes 1).

On considére 1’écoulement du fluide, en régime permanent, sur une surface plane verticale
comme dans la figure [13], et on suppose que la viscosité et la masse volumique du fluide
sont constants (liquide Newtonien), et sans ébullition. On fait 1’étude en régime d’écoulement
¢tabli, assez loin de I’entrée et de la sortie du fluide, sur la longueur L telle que la composante
de la vitesse v, soit constante dans la direction z. On écrit le bilan des forces sur un systéme
d’épaisseur Ax, enter z =0 et z= L, et pour la largeur W dans le sens y. Les différentes forces

dans 1’¢élément sont:

1. La force de frottement (a X) : (LW) (tx2) ‘ )

2. La force de fortement a (X+Ax) : (LW) (1x2) ‘ (X +Ax)

3. Laforce d’inertic a z =0 : (WAX v, (p v) ‘ (z=0)
4. Laforce d’inerticaz=1L: (W Ax v,) (p v,) ‘ (z-L)
5. La force de gravité: (LWAX) (p g)
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En régime permanent, la conservation de la quantit¢ de mouvement sur 1’élément (AL, Ax)

s’écrit :

(LW)(z,,) —(CLW)(r,,) . +WAx pi}

ZZO—WAXPV%

L TLWAXp.g=0 [37]

Si la composante de la vitesse v, ne dépend pas a la direction z, on peut annuler les termes 3

et 4 de I’équation 37, puis on divise I’équation par (L W Ax) et on fait tendre Ax = 0 :

XZ

. Telyy Ax ~ T
lim (

X
)=pg
Ax =0 Ax

On peut écrire 1’équation précédente comme suit :

d(ty,)
“dx P#& [38]

L’intégrale de I’équation 38 est: T, =p X + Cl

Si on pose les conditions de I’interface liquide / gaz ou vapeur (a x = 0, Ty, = 0), I’équation

précédente, devient :
T, =P 8X [39]

Le profil de contrainte de cisaillement t est linéaire (figure 13). Si le fluide ruisselant sur la

paroi est Newtonien, la contrainte de cisaillement dépend du gradient de vitesse comme suit :

T, o= [40]

Des équations 39 et 40 on peut écrire :

dv, :-[&dex [41]
n

avec I’intégration de 1’équation 41:

v [%Jc
Z 2n 2

La condition limite de I’intégration esta x =0 \

Il
o
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2 2
Z 21'] )

On décrit un profil de vitesse parabolique. La vitesse moyenne égale :

alors

Le débit volumique est lié a la vitesse moyenne comme suit:

pLgWsd o [3nV

V=v-S=
3n, p,gW

[42]

avec S=W.d

Si on applique la relation 42 a un liquide ruisselant dans un tube vertical, en négligeant I’effet

o \Y )
de la courbure, avec W = ©D avec D le diamétre du tube, et avecF=Wp, on obtient

I’épaisseur du film J ruisselant, selon :
3n. I
6= ,3/2— [43]
PLE

Rappelons que cette équation précédente n’est valable qu’en régime laminaire, et pour un

fluide Newtonien.

- Cas d’un liquide non-Newtonien : (rhéo-fluidifiant ou rhéo-épaississant selon la loi de

puissance). Dans e cas, la contrainte est liée au taux de cisaillement selon:
ro= ok (W [44]
dx
En régime laminaire, partant des mémes équations 39 et 44:
L 1
dvzz-(%jn x " dx [45]
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L’intégration de 1’équation 45:

1

— 1
pg \n 1 —+1
AY) :—( j ( )Xn +C
2
z k l+1

n
La condition limite de I’intégration est a x = & v,=0
1 pg L LI L
Vz:(1—)(T)n 6" -x" [46]
—+1
n
Dans ce cas la vitesse moyenne égale :
_ 1 s 1 pg L 5 L L
v, =—Iv, dx = ] (k)“j(8n —x" )dx
’ 5(—+1) ’
n
1 e v oa!
vz = () ()" 8"
Alors —42
n

Le débit volumique est calculé a partir de I’intégration de la vitesse (eq. 46) dans les deux

directions y, x et entre (0, w) et (0, d) respectivement :

w 1 pg L L 1y
[1( ) ( )r 6 —x0n dx dy
00 1 k

1
W (pLg );5;+2 [47]

De I’équation 47, on peut déduire I’épaisseur du film qui ruisselle sur la paroi en régime

laminaire et pour un liquide Rhéo-fluidifiant ou Rhéo-épaississant, selon la valeur de n:

S = (1’1—1)1+2n :(n—

1, 1

(l+2)kHV o (l+2)k5r "

1+2
1)+n

[48]

n+l

(P )" W (P " (2"

Si le liquide est Newtonien, n =1 et k = n, et ’équation générale 48 redevient 1’équation 43

précédente.
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Rappelons que ce calcul de I’épaisseur de film & n’a de sens qu’en régime laminaire [Park et

al. 2004].

1-5-2-1-2-Corrélations pour estimer h en régime laminaire et laminaire avec vagues

(wavy) en ébullition non nucléée

Selon Miranda et al. 2005, le régime laminaire et laminaire avec vagues en ¢bullition non
nucléée aura lieu quand le nombre de Reynolds en film Rer < 1600 ou Rer < Reg,, (Chun et al.
1971; Alhussini et al. 1998); ou Reg, est le nombre de Reynolds en film critique de passage
entre régime laminaire et turbulent, définie de 2 fagons comme suit (Chun et Seban, 1971) :

Re, ~5800.Pr % [49]

1
Re, ~0.215.Ka? [50]

En régime laminaire (sans nucléation), la théorie de Nusselt [Nusselt, 1916, El Hai Assad et

al. 2002, Panday, 2006] suppose que la chaleur est transférée par conduction depuis la paroi

chaude jusqu’a l’interface liquide/vapeur ou a lieu le changement de phase, avec les

hypothéses suivantes (pour de I’eau pure saturée sur une paroi verticale isotherme):

- la chaleur est transmise de la paroi a travers le film ruisselant par conduction, sans
mélange des couches fluides

- le profil de température dans le film ruisselant d’épaisseur o est linéaire,

- les termes d’inertie sont négligeables,

- la surface du film ruisselant est uniforme et la contrainte tangentielle a I’interface
liquide/vapeur est nulle,

- le poids du film ruisselant est équilibré par les forces de frottement a la paroi.
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Eau pure
] H
vapeur
X 4—1
Z
> | AX
0
I~
/ o, prof"11 de
ol ““température
Z+A§é _
. Interface liquide -vapeur
paroi

Figure 14: schéma représentatif d’évaporation en film ruisselant

laminaire (profil de la température 0s - Og,) selon Nusselt.

Dans ce cas, le bilan thermique a la paroi entre les sections z et z + dz (figure 14) est donné
par I’équation suivante:

es -esat )\‘L

:hz'dZ'(gs_esat) :hz:?

ou h, est le coefficient de transfert de chaleur local, a la hauteur z.

dQ=2, -dz-

Le coefficient de transfert de chaleur moyen h sur la hauteur L est obtenu par 1’intégration

d’équation précédente entre z=0 et z=L :

z=L z=L
h=_ jhz-dz:»h=l IX—Ldz:h=x—L [51]
L 2 L 238 5

ou O est I’épaisseur du film laminaire (calculable par I’équation 43).

D’aprés I’équation 51 et la définition du nombre de Nusselt (eq. 28), le nombre de Nusselt en

conduction pure en régime laminaire, sans agitation de nucléation devient :

h, -5

M

Nu= =1 [52]
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Généralement, dans un évaporateur a flot tombant et en régime d’écoulement laminaire ou

laminaire avec vagues, et ¢bullition non nucléée, les équations sont présentées sous forme
. . * \ * . AT . .
adimensionnelle (h" =a Re” Pr®), ou h’ est le coefficient de transfert de chaleur coté liquide

adimensionnel défini comme suit [Chun et al, 1971; Yih, 1986]:

i 3
o

Avec cette définition, on peut chercher a mettre I’équation 51 sous forme adimensionnelle,

partant des équations 43 et 51 :

hot X_L
) 3
<”L )
PLg

On peut réorganiser cette équation comme suit :

LA y—GT)

Ay pL g

h omp 5 30

En divisant les deux termes de 1’équation par (. %) : — (Tl—L)3 =(—/) 3,
A opLg Mo

en multipliant et divisant le terme de droite de I’équation par (4™ :

1
nL
( )3 = ( )} ( )
}\’L L
Il apparait I’équation adimensionnelle suivante [Yih, 1986] :
h”=1,1-Re;*” [54]

avec Rer défini selon I’équation 23.
Cette équation est applicable pour 1’estimation de h en régime laminaire et en ébullition non

nucléée, établie pour I’eau pure [El Haj Assad et al. 2002].
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Chun et al. 1971, ont amélioré 1’équation 54 pour I’utiliser en régime laminaire avec vagues
(wavy - laminar), et I’ont vérifiée pour un film d’eau pure ruisselante a I’extérieur d’un tube
vertical chauffé, dans les domaines de la température de 30 a 100°C et d’un nombre de

Reynolds de 320 a 3200 :

h"=0,606- Re"* [55]

Prost et al. 2005, ont établi une équation pour estimer h pour les jus sucrés de Xus (9% a 36
%), Rervariant de 15 a 3000, Pr variant de 2,5 a 200 et ¢ variant de 17 a 25 (kW. m™?), dans
un évaporateur a flot tombant (12 tubes en acier inoxydable verticaux, de longueur 3 m et

diametre 25 mm):

h* =55 Re;* [56]

Pour comparer entre elles les trois équations (54, 55 et 56) valables en régime laminaire et
laminaire avec vagues et toujours en ébullition non nucléée, nous les rétablissons sous une

forme dimensionnelle dans le tableau 5.

Corrélation dimensionnelle Référence et nombre de
I’équation adimensionnelle
1 _ 0.66 ~033 - 033 Nusselt, 1916
h=148.p;, Ao, . T Eq.n° 54
2 _ 0.66 044 L0 Chunetal, 1971
h =096 .p, Ao, . T Eq.n° 55
3 _ 0.66 -0.28 -0.38 Prost et al, 2005
h=693.p% A, .n"® . T fost eta
Eq.n° 56

Tableau 5: équations dimensionnelles pour estimer h en ébullition non

nucléée et régime d’écoulement laminaire et laminaire avec vagues.

Dans toutes les corrélations du tableau 5, h apparait comme une fonction des mémes
parametres thermo-physiques du liquide (pr, Ar), mais avec des exposants assez différents
pour nr. Nous pouvons remarquer que, pour toutes les formules, h diminue avec
I’augmentation de I , ce qui correspond a une augmentation de 1’épaisseur o (résistance de

conduction). Par ailleurs h est indépendant de ¢ ou A .
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La dispersion entre les valeurs de h calculées, pour I’eau pure a 100°C et pour la méme valeur

deT'=0,11kg. m".s™, par les trois équations (54, 55et 56) est représentée en figure 14.

h(kW.m>.°C ™)
12

10 -

Nusselt Chun & Seban (Wawy- Prost et al.
laminar)

Figure 14 : comparaison entre trois équations utilisables pour estimer h en
régime d’écoulement laminaire et laminaire avec vagues, pour l’eau pure a
pression atmosphérique et Rer < 1600, (I'= 0,11 kg. s'.m™), en ébullition non

nucléée.

Selon la figure 14, il apparait que la valeur de h calculée varie dans une proportion de 1 a 3
entre les équations pour un méme produit (eau pure). Rappelons que les équations 54 et 55 ont
été vérifies seulement pour 1’eau pure, et celle de Prost et al. I’a été pour les jus sucrés, bien
que son formalisme apparent n’interdise pas de 1’utiliser pour 1’eau, avec une viscosité plus
faible. On peut donc penser que beaucoup d’effets liés au produit sont implicites dans les
coefficients des équations du tableau 5 (tous les coefficients sont attachés a un produit), et que
I’usage d’une forme « adimensionnelle » ne suffit pas a prédire h pour un nouveau produit,
contrairement aux apparences. Malgré leur formalisme, 1’'usage de ces formules pour un autre
produit que celui pour lequel elles ont été établies n’aurait donc pas de fiabilité. Nous
confirmerons ce point de vue dans notre recherche.

Mais outre la dispersion des résultats démontrée ci-dessus entre formules, une autre
incertitude pour I’emploi de ces formules reste de savoir si on est bien en régime d’ébullition
non-nucléée (au lieu de nucléée), car alors h dépend de AO ou ¢, et il faut changer de type

d’équation.
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1-5-2-1-3-Les corrélations d’estimation h en régime turbulent et ébullition non nucléée

Le régime turbulent en évaporateur a flot tombant commence quand Rer > 1600 [Krupiczka
et al.2002] ou Rer > Rey, [Alhussiniet al. 1998], a cause soit d’une faible viscosité du liquide,
soit d’une haute valeur de I'.

En régime turbulent non nucléé, la résistance aux transferts peut s’interpréter comme une
conduction dans une « sous-couche laminaire équivalente », d’épaisseur inférieure a J, qui
n’est donc plus la dimension caractéristique. Par ailleurs, 1’évaluation de & est plus difficile
qu’en laminaire [Seban et al. 1976, Van Stralen et al. 1979 Chap. 27, Chun et al. 1995].

Pour ce régime, la littérature propose des équations sous forme adimensionnelle

(h" =aRe" Pr%), avec la méme définition de h" présenté en équation 53.

Par exemple pour l’eau, 1I’équation de Chun et al. 1971 est proposée pour estimer h a
différentes températures d’¢ébullitions (30 a 100 °C) et pour différentes valeurs de Rer (3200 et

21000) en régime turbulent et non nucléé, dans un évaporateur a flot tombant :

h* = 3,8.107 Rey* . Pr*® [57]

Dans ce cas, h augmente avec le nombre de Reynolds en film, contrairement au cas
laminaire précédent, mais reste indépendant de ¢ ou AO (conforme a I’hypothése

hypothese d’ébullition non nucléée).

Nous avons comparé 5 corrélations utilisables pour estimer h, toutes relatives au régime
turbulent et €bullition non nucléée, en les réorganisant sous forme dimensionnelle (tableau 6):

v McAdams 1940, pour I’cau pure ruisselant a I’intérieur d’un tube de cuivre vertical,
pour Rerde 1600 a 50 000,

v’ Wilk 1962, pour ’eau et un mélange de ’eau — éthyléne-glycol ruisselant a I’extérieur
du tube,

v" Ahmed et Kahaparthi 1963, pour I’eau et solution aqueuse de glycérol sur une paroi
verticale tube de cuivre, pour différents valeurs de Re de 2100 a 10250 et pour les
différentes valeurs de Pr de 3,6 a 950,

4 Herbert et Stren 1968, pour I’eau pure ruisselant a I’intérieur d’un tube de cuivre

vertical, pour Re de 3000 a 20000,
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v

Chun et Seban 1973, pour I’eau a différents températures d’ébullition (30 a 100) et

pour différentes valeurs de Rer (1600 et 21000).

Corrélations dimensionnelle

Référence , nom et nombre
d’équation adimensionnelle

I |h, =0,034 p%

0,33 0,33 -0,66 0,33
AT L T

McAdams et al. 1940,

2 hy =0015 pP® Ay .C0 q,°” . T % Prost et al. (2006) ,Wilk

3 h, = 0,024 plet At . C ;}j IR L N Ahmed et Kaparthi, 1963

4 h | = 0,0044 P %"(’ . .M ‘L1~31 T %65 | Herbertet Stern, 1968

5 h, =0014 p¥ A% .C g.sLs B T B Chun et Seban, 1971, Eq. n°
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Tableau 6 : équations dimensionnelles pour estimer h en ébullition non nucléée

et régime d’écoulement turbulent, en film de liquide ruisselant.

Nous pouvons remarquer des équations du tableau 6, que h diminue avec 1’augmentation de

nL pour I’ensemble des équations citées, et que h est toujours indépendant de ¢ ou AB (pour

une ¢bullition non-nucléée) , mais a I’inverse de la situation laminaire, ici h augmente avec I .

L’augmentation de h avec I' s’explique comme pour 1’équation de Dittus- Boelter : Ila

« couche limite laminaire équivalente » est moins épaisse quand le nombre de Reraugmente

(pour un méme 1), ce qui diminue la résistance au transfert, bien que & puisse augmenter avec

I' (voire figure 15).

paroi

s

|
—

7 (m/s)

Interface liquide -vapeur

Couche limite laminaire équivalente

Figure 15: schéma représentatif de I’écoulement en régime

turbulent (profil de vitesse v).
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La dispersion des valeurs de h calculées a partir des 5 équations du tableau 6 est présentée en

figure 16, pour 1’eau pure.

h(kW.m?>.°C ™)
14

12

10 —

8 I

McAdams Wilk Ahmed & Herbert & Chun &

Kaparithi Stern Seban
(Turbulent)

Figure 16 : comparaison entre cinq équations utilisables pour calculer h en régime
turbulent pour 1’eau pure & pression atmosphérique et a I' = 0,47 (kg.m™'.s™), Res >

1600 ou > Reg, en ébullition non nucléée et évaporateur a flot tombant.

D’aprés la figure 16, les valeurs de h varient dans un rapport de 1 a 2 entre les équations
du tableau 6, ce qui semble meilleur qu’en €bullition en vase. Mais ’incertitude subsiste
de savoir a quel ¢ ou AB le régime d’ébullition nucléé¢ va commencer pour un produit

donné, auquel cas il faudrait changer de type d’équation.

1-5-2-2 Corrélations pour P’estimation de h dans un évaporateur a flot tombant en
ébullition nucléée.

Le régime d’ébullition nucléée commence pour une différence de température (A9) ou un flux
de chaleur suffisants, mais non prévisibles, méme si on peut parfois la mettre en évidence
visuellement. L’écart de température du début de nucléation dépend a la fois du liquide (ex : a
AB =5 °C pour I’eau pure, et 0,5 °C pour le lait (Bouman et al, 1993)), de la présence
éventuelle d’impuretés, et de rugosité et nature de la paroi.

Dans ce régime, les bulles de vapeur se forment sur certains sites a la surface chauffe, ou
proche de la surface de chauffe, puis grossissent et se détachent de la surface vers I’interface

liquide — vapeur en traversant le film du liquide. L’agitation de nucléation (croissance et
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détachement des bulles) s’ajoute a la convection due au débit (I'), pour établir le transfert de
chaleur [Van Stralen et al.1979 chap.23]. Nous allons présenter certaines études en ébullition
nucléée dans un évaporateur a flot tombant, applicables pour un liquide donné (eau pure, lait,
etc.), mais la prévision de la transition de régime d’ébullition non-nucléée a nucléée reste
problématique (Krupiczka et al. 2002).

Quand la nucléation a commencé, les auteurs décrivent un effet de A6 ou ¢ sur h:

v' Chen et al. (1997) et Jin et al (2002) ont trouvé que le coefficient de transfert de
chaleur global diminue avec augmentation de AB de 3 a 15 °C , pour les deux
différents liquides étudiés, I’eau pure et les jus sucrés Xys = 10%.

v" Bouman et al. (1993), Krupiczka et al. (2000), Wadekar et al. (2001) et Wedeker,
2002 ont trouvé que h augmente avec AO, pour le lait, ’eau pure, une solution
aqueuse de NaCl et des liquides a haute viscosité, et une solution aqueuse de NacCl,
en ébullition, dans domaine de AO de 0,4 a 20 °C selon le cas.

v" Jebson & Chen (1997) ont trouvé que 1’estimation de I’effet de AD sur h est complexe.

Nous allons présenter plus en détail deux études appliquées au régime d’ébullition nucléée :

A. Corrélations de Krupiczka et al.

Krupiczka et al. 2000 ont étudié le cas de 1’eau pure, de 1’isopropanol et de 1’éthanol en film
ruisselant a I’intérieur de tube vertical 4 ¢ > 30 kW. m™, correspondant au régime d’ébullition
nucléée établi. Alors, le nombre de Nusselt défini en régime d’ébullition non nucléée (Nuy)
doit étre corrigé en utilisant le nombre « d’ébullition » (Bo) et/ou le nombre de Kapitza (Ka)

(voir équations 25 et 29), donnant un nombre de Nusselt (Nu) corrigé comme suit :

Nu_ gy ey [58]
Nu,
1
N (B, Kall )" [59]
Nu,
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Si on considere que 1’épaisseur moyenne du film en régime nucléé reste approximativement
égale a celle du film en régime non nucléé, on peut écrire les équations 58 et 59

respectivement comme suit (hy, pour ébullition non nucléée et h, pour ébullition nucléée) :

el
h

0

1
h£=1+C(BO.Ka“ )

0

» pour Bo < 107, C =0 (eq. 58) ou By * Ka""' <107 (eq. 59), C = 0 et Nu =Nuy, ot Nug
est le nombre de Nusselt en régime d’ébullition non nucléé. Dans ce cas h = hy, et on
peut calculer h a partir des équations 55, 57 selon le régime d’écoulement constaté
(laminaire ou turbulent).

> pour Bo > 107, C=8,1.10°(eq. 58) ou By * Ka'''> 10 C =7 .107 (eq.59) pour les
trois liquides étudiés. Alors, h augmente avec ¢ ou AO et les équations 55 et 57 ne
sont plus utilisables dans ce cas. Le coefficient hy au dénominateur correspond au
transfert de chaleur en régime d’ébullition non nucléée, et ou le deuxieéme terme de la

somme (équations 58, 59) exprime I’apport de la nucléation au transfert de chaleur.

B. Corrélations de Bouman et al.

Bouman et al. (1993) ont identifi¢ expérimentalement deux équations différentes pour estimer
h en ébullition nucléée dans un évaporateur a flot tombant (tube vertical), pour le lait écrémé

et le lait entier :
> pour lait écrémé, h =0,77.¢" n " R*=10,83 [60]
» pour lait entier, h=6,05.0". 0. 1°* R*=0,83 [61]

avec ¢ en (W.m™), n en (Pa.s)et I (kg. m™.s™).

IIs ont remarqué que la transition de 1I’ébullition non nucléée a I’ébullition nucléée est a AQ =

0,5 °C pour le lait et a AB = 5 °C pour I’eau pure, ce dernier chiffre étant en accord avec la
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courbe de Nukiyama pour I’eau en ¢ébullition en vase (figure 9). Mais la transition de
1’ébullition non nucléée a 1’¢bullition nucléée a lieu pour un flux de chaleur bien moins élevé
pour le lait que pour I’eau. On peut penser relier cette différence sur les conditions de début
de nucléation entre le lait et ’eau, a la différence de tension superficielle entre les deux
liquides (Bouman et al. 1993), mais également a la présence de gouttelettes de matiére grasse
dans le lait formant des sites de nucléation, susceptibles d’inities la nucléation pour le lait

entier dés un faible AB = 0,5 ° C (Jebson et al. 1996).

Selon les équations 60 et 61, les paramétres qui ont une forte influence sur h sont ng et ¢ ou
AB :
> pour le lait écrémé h= £(9)*® ou h=f(A0)*> et h=f(n)""

> pour le lait entier h=f(¢)*" ou h=£(A0)"*® et h=f(n)""
Les exposants de ¢ ou AB de 1’équation pour le lait écrémé sont les mémes que pour 1’eau en
¢bullition en vase (courbe de Nukiyama et tableau 1), mais nettement moins forts pour le lait
entier.
Dans la formule 61, le débit massique spécifique ' (sur le périmetre de tube) a une faible

influence, mais positive sur h, pouvant correspondre au régime turbulent.

Nous avons comparé la courbe de Nukiyama pour I’eau pure (ébullition en vase) avec les
valeurs de h calculées par I’équation 60 pour le lait concentré Xys =5, 10, 20 et 30% a 65°C
et a différents flux de chaleur ¢ = 5, 10, 20, 30 kW. m™ (ébullition nucléée en évaporateur a
flot tombant), la simulation étant présentée en figure 17. Toutes les propriétés thermo-

physiques du lait sont tirées de 1’étude de (Paramalingam et al. (2000)).
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h (W. m2.°C")

1000006
JAVAVAVIVAV)

¢ =30 (kW .m2)

/
6=5 (kW.m2) /

- 1 AB = (6,-6,) °C
0,1 1 10 100 calculé

——Eq.60 Bouman et al.(lait écrémé) évaporateur a flot tombant
XMs =5%
——Eq. 60 XMs = 10%

——Eq. 60 XMs =20%
—*—Eq.60 XMs =30%
—#—¢bullition non nucléée en vase pour I'eau pur (Nukiyama)

—o—¢bullition nucléée en vase pour l'eau pure (Nukiyama)

Figure 17 : Simulation - coefficients de transfert de chaleur calculés par 1’équation 60
(évaporateur a flot tombant), pour différentes concentrations du lait [ Xys = 5,10, 20, 30 %]
et différents flux de chaleur ¢ = 5, 10, 20, 30 (kW. m'z), a la température 0L = 65°C ;

comparaison avec la courbe de Nukiyama pour 1’eau pure (ébullition en vase).

Selon Fig. 17 pour un lait de concentration de matiere séche Xus = 5%, h augmente de 7 a 20
kW. m™. °C™" quand le flux ¢ augmente de 5 a 30 kW. m™. Eta ¢ = 30 kW. m™, h diminue de
202 12 kW. m2 °C! avec I’augmentation de concentration de matiere séche Xys de 5 a 30%.
Nous pouvons aussi remarquer que tous les coefficients h (flot tombant) pour le lait aux
différentes concentrations de matiere seche sont nettement au dessus de la courbe de
Nukiyama (ébullition en vase), bien que les viscosités du lait aux Xys =5, 10, 20, 30 % soient
bien plus élevées que la viscosité de I’eau, a la méme température. Une conclusion est ici que
les équations pour estimer h en ébullition en vase ne conviennent pas d’une facon générale,
pour prévoir h dans un évaporateur a flot tombant, méme si I’agitation de nucléation pouvait
sembler plus déterminante que celle venant de 1’écoulement. La minceur du film ruisselant
semble un élément important, de méme que la nucléation dans le lait qui n’a pas lieu dans

[’eau aux méme AO.
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En figure 18, nous comparons, la prise en compte de la viscosité, entre les trois équations du
tableau 6 (1, 4 et 5) pour estimer h en flot tombant, en régime turbulent et ébullition non-
nucléée, et deux équations de Bouman et al. (60 et 61) utilisables pour estimer h en flot
tombant et en ebullition nucléée pour le lait (ici a 65°C), ici pour deux différents flux de
chaleur (2 et 30 kW. m™). Les simulations sont faites pour quatre différentes viscosités (5.5
*10'4, 7 * 10'4, 1.25 *10'3, et 2.4 * 107 Pa. s), pouvant correspondre a des concentrations différents

du lait.

h(W.m2.°C)

25000
20000
15000
10000
5000
0 , - 1 (Pa.s)
0 1E-03 2E-03 3E-03
——- Eq.1table 6 —— Eq.4table 6
— Eq.5table6 e Eq. 60, ¢ =2 kW. m™?
—*— Eq.61, =2 kW.m? —&— Eq.60, d =30 kW. m?

—4 Eq.61,$=30 kW. m2

Figure 18 : Comparaison des valeurs de h calculées par cinq équations différentes, pour flot
tombant, en fonction de la viscosité ), en utilisant les propriétés thermo-physiques du lait a
65°C avec I' = 0,5 kg. m™.s™, et deux différents flux de chaleur seulement pour les équations
Bouman et al. ¢ =2 et 30 (kW. m?).

A faible flux de chaleur ¢ = 2 kW. m™, les valeurs du coefficient de transfert de chaleur h
calculées avec les équations Bouman et al. (60, 61 ébullition nucléée) sont trés proches des
valeurs calculées en régime d’ébullition non nucléée et régime turbulent (équations 1, 4 et 5
du tableau 6).

Mais a haut flux de chaleur ¢ = 30 kW. m?, les valeurs de h calculées avec les équations
Bouman et al, (ébullition nucléée) sont 4 a 5 fois plus €levées que celles en ébullition non
nucléée et régime turbulent (équations 1,4 et 5 du tableau 6). Le passage de 1’ébullition non
nucléée a I’ébullition nucléée, liée a ’augmentation de ¢ ou de AB, peut expliquer cette
différence entre les deux situations. Nous explorerons l’effet de ¢ dans notre travail

expérimental.
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Enfin, nous pouvons remarquer deux avantages de I’évaporateur a flot tombant : haute valeur
de h a faible AO comparé a 1’ébullition en vase ce qui ne peut étre affirmé en toute rigueur que

pour un méme produit.

1-6- Conclusion partielle

Les équations tirées de la littérature permettant d’évaluer h présentées dans ce chapitre, ont
¢té établies pour certains liquides (eau, benzéne, lait, etc.), mais leur validité pour d’autres
liquides n’est pas prouvée, méme si le formalisme adimensionnel pourrait le laisser croire. Il
en est de méme pour les facteurs explicites comme la viscosité, ainsi que d’autres descripteurs
(oL, pL, etc.) présents dans les équations, qui ne suffisent pas a prédire h de facon fiable
(grande dispersion entre formules).

Un autre probléme qui n’est pas clairement résolu dans la littérature, concerne les conditions
de la transition de I’ébullition non nucléée vers 1’ébullition nucléée pour chaque liquide et/ou
situation. L’écart de température de début de la nucléation est AB = 5°C pour I’eau pure en
¢bullition en vase, et semble le méme dans un évaporateur a flot tombant, mais ne correspond
pas au méme flux de chaleur. Par contre cette transition peut étre trés différente pour d’autres
liquides (0,5 °C pour le lait entier). D’ou globalement, une faible valeur prédictive des

formules, qui justifie notre démarche de caractérisation expérimentale, décrite ci-apres.

Sur le bas de cette analyse bibliographique, nous allons maintenant décrire une démarche qui
déplace I’effort expérimental, en mesurant directement h en fonction des variables des
procédés h = f (X, O, ¢ (AB), I'), au lieu d’avoir a mesurer les propriétés physiques des
produits (pr, N, oL, etc.) a utiliser ensuite dans des formules peu slres. Les études seront
menées dans un pilote a flot tombant, en conditions maitrisées, et permettant d’explorer les
effets de chaque paramétres sur h, dont la transition du régime d’¢bullition de non nucléée a
nucléée. On va aussi proposer différents modeles pour représenter h, utilisables pour le calcul
d’appareils en ingénierie. On comparera deux comportements rhéologiques courants dans les

solutions alimentaires, Newtonien et non-Newtonien.
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Introduction

» La premiére étape de mon travail a été de concevoir un évaporateur de paillasse de

type flot tombant (pilote) permettant la mesure expérimentale du coefficient de
transfert de chaleur h pour les fluides alimentaires en ébullition, dans des conditions
connues reproductibles (¢, I', Xus et P), en intégrant ’effet du régime d’écoulement
constaté en fonction de la rhéologie du produit dans les conditions du procédé et du
régime d’¢ébullition pour un produit donné, surtout sans avoir besoin de mesurer au
préalable les propriétés thermo-physiques du produit. Les résultats devront étre

comparés ultérieurement aux résultats industriels.

» La deuxiéme étape est d’étudier comment représenter et modéliser la réponse de h par

des corrélations propres a chaque produit alimentaire, en fonction des parameétres du
procédé, et du seul descripteur Xys concernant le produit. Ces fonctions empiriques
dites « fonctions de réponse » (lois polyndomes ou lois puissances) doivent étre
utilisables en calcul automatique d’appareil multiple effet, éventuellement domaine
par domaine. On explorera aussi des voies pour simplifier le plan d’expérience par

rapport a 1’étude plus complete menée ici dans un but d’exploration.

2-1- Le pilote

Nous avons congu et fait construire le pilote devant représenter un évaporateur de type flot

tombant, permettant d’évaluer le coefficient de transfert de chaleur (h) paroi/liquide en

¢bullition, en fonction des parametres de procédés (Xms, Or, ¢, '), basé sur les

caractéristiques suivantes :

Le liquide ruisselle a I’extérieur de la surface cylindrique, en utilisant un distributeur
formant un film d’épaisseur uniforme sur le périmetre du cylindre. On suppose que le
rayon de courbure (concave en écoulement interne, convexe ici) a un effet négligeable
sur I’épaisseur 6 du film liquide. L’épaisseur & du film s’établit selon la viscosité du
liquide (ou viscosité équivalente si non-Newtonien) et le débit spécifique de liquide T,
et éventuellement sous 1’effet de 1’agitation de nucléation.

Les propriétés de la surface de chauffe sont fixes, soit une surface de test cylindrique
de diameétre 30 mm, longueur 103 mm , en acier inoxydable 316 L, poli par usinage (Rs
~ 0,8 um). Ce type de surface en acier inox est courant dans les industries alimentaires,

pour des raisons de nettoyage et pour sa résistance a la corrosion.
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La concentration en mati¢re séche Xyg reste quasi constante le long du tube de test,

parce que le débit massique de vapeur émise est négligeable par rapport au débit

massique de liquide circulant, pour tout le domaine d’expérience (mve << m; ).

La température du liquide (0;) reste constante le long du tube, si le liquide rentre bien a
sa température d’ébullition, ce qu’on obtient par un préchauffage en amont, suivi d’une
petite flash-¢ébullition juste avant la zone test. La concentration du liquide testé Xys
reste aussi constante pendant tout le temps de la manipulation, parce que la vapeur
émise est condensée dans 1’enceinte, et retourne au réservoir d’alimentation. On
suppose que les propriétés physiques du produit n’évoluent pas sensiblement pendant
I’essai (pas de coagulation, cristallisation, ...), ou alors on souhaite suivre cette
évolution.

Le tube de test est chauffé par I’électricité, en fonctionnant a puissance imposéeQ,

donc a flux ¢ imposé, et on attend le régime stationnaire. Nous pouvons supposer que
I’épaisseur de film de liquide reste uniforme autour de tube de test pour I’écoulement
laminaire et laminaire avec vague [Du et al.2002]. Aussi on suppose que les pertes de
chaleur vers le haut et le bas de la surface de test, sont négligeables (présence d’un
isolant thermique). Du fait du préchauffage amont créant un début d’ébullition, toute la
chaleur apportée a la surface correspond bien a un transfert par €bullition, et non pas au
réchauffage préalable du produit. On vérifiera aussi que la température du liquide O
reste identique pendant I’essai, entre entrée et sortie de la zone test (moins de 0,5 °C
d’écart). On vérifiera que cette température 6y est conforme a la température prévue a
partir de la pression mesurée dans le pilote et de 1’¢élévation ébulliométrique, quand elle
est connue (pour les jus sucrés : équation [20] et abaque de Othmer et Silvis.). De cette
fagon, toute ’énergie fournie O pendant le transfert de chaleur est donc bien liée a des
transferts avec changement d’état.

Nous contrdlons la pression dans le pilote par le condenseur et la pompe a vide, avec
une régulation active (électrovanne commandée, consigne = 15 mbar). Nous pouvons
de travailler théoriquement a treés faible pression (jusqu’a 96 mbar - température
d’ébullition d’eau pure O, = 45 °C), mais des défauts d’étanchéité limiteront, dans le

montage actuel, le vide a 250 mbar, soit Os, = 65°C.
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- Nous pouvons observer, grace a ’enceinte principale du pilote en verre, le début
visible de 1’ébullition nucléée, et la qualit¢ du mouillage de la surface de test, et/ou
I’apparition de « taches seéches », selon la valeur de I'.

- Le domaine accessible est pour le flux de chaleur, de 0 4 85 kW. m™, et pour le débit de

fluide, de 15 1/h 2 200 I/h, c’est & dire I entre 0,04 (1. s'.m™) et 0,7 (L. s m™).

Nous allons examiner quelques détails constructifs significatifs du pilote, qui sont - la base
(téflon) — la surface de test (tube de test) — le distributeur de liquide (cone et cloche
d’écoulement avec le vis tournant) - le condenseur et la pompe a vide- le préchauffage du

liquide — la pompe de circulation.

2-1-1- La base téflon: C’est une piece cylindrique en téflon (figure 19), permettant d’isoler
thermiquement la zone de test, et percée pour le passage des fils électriques alimentant
la cartouche chauffante, et les 4 sondes platine (Pt100) vers la paroi d’échange de
chaleur (la surface de test). L’étanchéité entre la base et la surface de test est a obtenue

par serrage, et mastic silicone a I’extérieur.
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Figure 19 : élévation et vue latérale de la base téflon.
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Une difficulté est celle des pergages « longs » pour le passage des 4 sondes Pt 100, de

diametre 1,5 mm, gainées d’acier inoxydable, sans nuire a 1’étanchéité au vide.

2-1-2-La surface de test

C’est un tube cylindrique en acier inoxydable, de diamétre interne adapté a la cartouche
chauffante de puissance maximale 800 W (fabricant VULCANIC), de longueur 100 mm,
diamétre 16 mm (figure 20) La surface externe est usinée polie (R = 0,8 um), diametre 30
mm, avec une épaisseur de 7 mm, supérieure a celle des tubes classiques. Mais ce n’est pas
génant si on travaille en régime stationnaire a flux imposé, et qu’on peut établir la température
a I’interface paroi/liquide.

Les 4 sondes platine sont placées dans la demi-épaisseur de la paroi du tube : zone de mesure
de diamétre 1,5 mm, longueur utile de mesure 25 mm (capteur de température S32941515
*200*25 * 3000 V02978 fournisseur JD mesure). L’élément sensible est une sonde a
résistance Pt 100 Ohms a 0 °C, classe A, montage quatre fils, précision +0,03 a 0°C et + 0,12
a 100 °C. Elles sont positionnées a mi-hauteur, a 90° sur un grand cercle, au méme rayon par
rapport a I’axe de la piece (rn = 11,5 mm). Avec ces quatre mesures et la connaissance du flux
de chaleur imposé ¢, on calculera plus loin la température de surface moyenne Os,
correspondant a chaque situation du plan d’expérience. Chaque mesure de température est
représentative d’une petite surface d’échange (de I’ordre de 25 mm de hauteur, quelques mm
en largeur), et on discutera plus loin de I’interprétation de 1’hétérogénéité parfois constatée
entre les 4 mesures, sur la périphérie de la surface de test. L’étanchéité entre la surface de test

et la noix téflon supérieure et inférieure est faite par joint torique serré.
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Figure 20: vue d’avant et vue latérale de la surface de test, et vue de la

surface de test en 3D.

2-1-3- La « noix » téflon supérieure
Elle permet d’isoler thermiquement la surface de test en haut, et de la relier mécaniquement
avec le distributeur et le cone d’écoulement supérieur (voir figure 21), qui doivent rester

coaxiaux.
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J4+¢5 Téte de vis diminuée ¢ 4,5
’ 4503

Figure 21 : vue latérale et en 3D de la noix téflon.

2-1-4 Le distributeur : cone et « cloche » d’écoulement + vis de réglage

Le distributeur est composé de trois pieces qui doivent rester bien coaxiales : le cone, la
« cloche » d’écoulement et la vis de réglage. Il s’agit de former un film de fagcon uniforme
sur le périmetre supérieur de la surface de test, tout en réglant le jeu (j) pour s’adapter a
chaque situation, sachant que le débit et la viscosit¢ du liquide peuvent varier beaucoup

entre les essais. Voire figure (22).
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Figure 22 : coupe transversale du distributeur (A) et vue en 3-D de la cloche et

du cone d’écoulement (B et C).

Le réglage du jeu (j) fixe un niveau du liquide au dessus de 1’ouverture, niveau qui doit étre

suffisant pour bien répartir, mais sans déborder, en utilisant le vis de réglage a pas fin
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(usinage atelier), et bien qu’on ne puisse pas voir le niveau du liquide dans le distributeur. On

mesure la température du liquide (0r;) au niveau du réservoir du distributeur amont (voir

figure 23).

Vapeur

‘eu mesuré

o N

d’équilibrage

Liquide en
ébullition

v__ Film de liquide
ruisselant

Al
|

La Figure 23, Coupe de I’assemblage des pieces décrites ci-dessus, avec la chambre

d’équilibrage, ou le liquide se met a sa température d’¢ébullition 0.
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88 mm

Figure 24 : Image de I’ensemble des picces.

La distance entre la sortie du liquide du distributeur, et le haut de la surface de test est
de 88 mm, ce qui pose la question de savoir si on a un régime d’écoulement établi au
niveau de la zone test. Une évaluation de la longueur Ly, nécessaire pour que le profil
de vitesse ne dépende plus de la distance parcourue, est donnée par (Perry et al, 1984),
pour un film de liquide ruisselant en régime laminaire sur la surface, par I’équation

suivante :

L
% =0,59+ 0,056 Re, [62]

Par exemple, pour Rer = 1500 correspondant au maximum du cas laminaire, on a Ly, =
85 J, montrant que la condition de régime d’écoulement établi est vérifiée si on a un
film assez mince (6 =1 mm). Ce critére ne s’applique pas au régime turbulent, et on
supposera seulement que le régime d’écoulement est quasi-établi dans tout le domaine
expérimental exploré. Il serait possible d’augmenter ultérieurement la longueur amont,

si nécessaire.
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2-1-5- Le condenseur

Il est constitué d’un tube inox 316 L (13,5 * 1,6) en forme de U. Il sert a condenser la
vapeur émise par le liquide étudié (zone de test) et par une partie du préchauffage, les
condensats devant retourner au réservoir d’alimentation de la pompe. La paroi verre

participe aussi a la condensation (buées).

Le condenseur est aussi un lieu d’accumulation des gaz incondensables présents dans la
vapeur de I’enceinte verre, spécialement quand nous travaillons sous vide, avec des
entrées d’air parasites. La pompe a vide doit aspirer ces gaz incondensables en dehors
du pilote, prélevés au fond du tube entourant le condenseur, pour maintenir le bon
fonctionnement du condenseur. Par ailleurs, la pompe a vide est protégée des arrivées
de liquide par un second condenseur en verre, externe a I’enceinte, dont les condensats
retournent également vers le réservoir d’alimentation. Ces deux condenseurs assurent
que la concentration de matiére seéche du liquide étudié reste quasi-constante pendant

toute la manipulation.

Avant-projet de calcul du condenseur : Pour calculer la longueur totale de condenseur

dont on a besoin dans notre pilote, il faut évaluer le coefficient de transfert de chaleur
entre la vapeur condensée a I’extérieur du tube et I’eau froide qui circule a I’intérieur du
tube de condenseur. On en déduira la surface A, et la longueur L (m) du condenseur

selon les équations suivantes :
Q = Ql + Q2 = hgcond X A X Aeml

avec : A la surface d’échange de chaleur =7 D L, et L = longueur de tube :

. Q

[63]

nDh AO

gcond mL

(') , = la puissance de chauffage dans le tube de test, soit 800 W maximale,

Q, = la puissance de préchauffage du fluide, soit au maximum 1680 W (7 colliers
chauffants de 240 W). Cette puissance est calculée pour permettre de compenser une
différence entre la température du liquide en ébullition 0, et celle du liquide passant
par la pompe de 7 °C (hypothése de calcul utile pour éviter la cavitation, voir plus
loin), au débit de liquide de 200 kg/h avec le Cp de ’eau, soit:
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200

Y. = mxC xAQ= x4180x7 ~1625 W
Q; =mxC, 3600

Une partie de O, sert a réchauffer le liquide sans vaporisation, une autre partie non
précisément connue sert a commencer 1’ébullition, révélée par la présence de bulles
de vapeur visibles en sortie du réchauffeur. Si 60% de Q, servait a créer I’ébullition

et 40% a réchauffer le liquide, la puissance maximale a condenser serait :

Q=1800 + 1008 = 1808 W maximum.

On évalue ABnLqui est la différence des températures moyenne logarithmique entre
la vapeur et I’eau froide. Si nous supposons que la température d’entrée de I’eau

froide 6. =~ 20 °C, la sortie de I’eau tiede O, = 25° C et la température de vapeur

condensant 6, =~ 70°C, A_emL est définie comme suit :
écart a ’entrée AD, = 0, - O.r = 50 °C, a la sortie AB, = 0y - O =45 °C

-~ AD -AO, 50-45
A m = a b =

O AD 50

In—2 In —

AB, 45

=47,6°C

Le coefficient de transfert de chaleur global hg conq €ntre vapeur a condenser / eau de
refroidissement pour le condenseur, est évalué comme suit :

1 1 e, 1

hy, A, h,

m

h

gcond
On suppose que hy en moyenne ~7500 W.m™.°C™' pour de la vapeur en condensation
en présence d’incondensables (Bimbenet et al, 2002), et qu’on utilise un tube d’acier
inoxydable A, = 15 W. m™. °C" d’¢épaisseur ey, = 1,6 mm. Pour calculer hy, nous
avons supposé que 1’eau froide circule dans le tube de diamétre interne 10,3 mm, au
débit de 400 L.h, ce qui correspond 4 la vitesse moyenne de ~ 1,33 m.s". Dans ce
cas, la relation Dittus- Boelter permet de calculer le coefficient de transfert de

chaleur paroi/eau :

h, xD

1
=0,023x Re™™ x Pr3

Les nombres de Reynolds et Prandtl valent ici, pour I’eau a 20°C :

_puD _1000x1,33x0,0103

Re
n 1002x10°°

=13670
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proCP _ 4183x1002x107°

=6,95
A 0,603

soit :

1 1
©0,023xRe® xPr3 x4 0,023x (3390)"* x (6,95) x 0,603
D 0.0103

h, ~5200 W.m™.°C™"
D’ou hgcong= 2300 W. m>. °C'1, et la longueur du condenseur selon I’équation 63:

Q 1808

Ab T 3.14x0,0103x2300x47.6

L= 0,58 m

nDh

gcond

Sur cette base, la longueur du tube de condenseur dans le pilote de 0,58 m doit assurer la

condensation totale de la vapeur émise, et donc contrdler la pression dans le pilote. Par
ailleurs, O a condenser sera généralement bien plus faible, et les pertes thermiques par

la paroi de verre participent a la condensation de la vapeur émise, ainsi que le
condenseur en verre placé en amont de la pompe a vide.

L’ augmentation du débit d’eau froide permettrait aussi d’augmenter le flux thermique de
condensation, de serte que le condenseur réalisé devrait étre suffisant. Les limites
rencontrées viennent plutot de ce que, lorsqu’on fonctionnera sous vide, 1’étanchéité au
vide se révelera insuffisante: les entrées d’air pénalisent les transferts coté
condensation, et le débit nominal de la pompe a vide utilisée est trop faible pour ce débit
parasite, de serte que le niveau de vide maximum accessible a ¢té¢ de 311 mbar (pression
absolue), soit 6 = 70°C, dans la configuration actuelle. Mais le domaine exploré (de 311
a 1013 mbar) reste néanmoins représentatif de certains effets d’une évaporation multiple

effets.

2-1-6 -Les pieces auxiliaires
- Enceinte en verre: D = 160mm et L = 400mm. Elle est utile pour visualiser
1’¢ébullition commengante, et le mouillage uniforme de la surface de test. Cette conception
permettrait ultérieurement d’essayer de mesurer [’épaisseur du film ruisselant.
L’étanchéité au niveau des brides en verre, qui ne sont pas forcément bien planes ni bien

paralléles, reste a améliorer.
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- Pompe volumétrique
Avant de décrire les caractéristiques de la pompe utilisée dans le pilote, nous allons

expliquer en bref le concept de NPSH et de cavitation appliqué a notre cas.

A. Le NPSH: (net positive suction head) est la surpression minimale requise a l'entrée du
corps de pompe, par rapport a Psat du fluide au méme endroit, pour assurer le
fonctionnement correct de la pompe.

Le NPSH requis est une donnée caractéristique connue pour les pompes centrifuges,
en fonction du débit, mais non précisée ici, pour une pompe volumétrique (le
constructeur précise seulement « pompe en charge »).

Le NPSH disponible est défini dans notre situation, par :

NPSHdisponible = (P +pgzZ. é) - Pat (entrée) [64]

avec P: pression dans I’enceinte verre, Py eniree): 1a pression de vapeur saturante du

liquide, a I’entrée de la pompe, z: hauteur entre la surface de liquide entre la

surface du liquide et I’entrée de la pompe et & les pertes de charge.

Pour éviter la cavitation, il faut que le NPSH gisponible > NPSH requis. Comme les pertes
de charge sur la conduite d'aspiration & augmentent avec le débit, a partir d'un certain
débit, la cavitation apparait au point de pression minimum, qui est en général proche
de I’entrée de la pompe. Des cavités remplies de vapeur se forment a I’intérieur de la
pompe et se condensent plus loin en aval, dés que la pression remonte. Alors, le débit
de la pompe n’est plus assuré pour une pompe volumétrique comme ici, et il y a des

risques d’érosion mécanique des piéces.

Le probléme est ici spécialement sensible ici, du fait qu'on est a I’équilibre liquide-
vapeur dans le réservoir (enceinte de verre), en amont de la pompe (avec P = Pgy), et

que 1’absence de cavitation souhaitée repose seulement sur les points suivants :

1. La pression hydrostatique (pgz) de la colonne de liquide amont (80 cm),
avec des pertes de charges faibles & (petit débit, et relativement grande

section de passage), malgré un rétrécissement en amont de la pompe.
2. Les pertes thermiques qui refroidissent le produit de quelques degrés, et

abaissent Py a ’entrée de la pompe (tube amont non isolé expres).
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3. L’utilisation d’une pompe volumétrique relativement lente (N < 200 rpm),

et a grande section de passage, ce qui correspond a un faible NPSH requis.

Il semble qu’il n’y ait jamais eu cavitation au cours de nos essais. Mais 1’implantation
ultérieure d’un débitmétre entre la pompe et le réchauffeur pourrait étre utile dans
I’avenir, pour contréler que la pompe a bien un fonctionnement « volumétrique »,

notamment quand on voudra explorer les pressions plus basses, ou le risque de
cavitation est accru (moins de pertes thermiques, viscosité et pertes de charge & plus

¢levées).

B. La pompe volumétrique est a vis excentrée, de type SEEPEX: BCSB1 — 6L/J0-A7-
A7-FC-GD-X. Elle fixe le débit de fluide vers le tube de test, en passant par la colonne
de préchauffage. Elle est reliée des deux cotés (aspiration et refoulement) par des
tubes inox 316L (38 mm * 1,25) munis de raccords tri-clamp complets (316L, S38
fabricant SODIME). Nous utilisons un sens de circulation inverse de I’habituel, pour
empécher (ou limiter) le risque d’entrée d’air (= gaz incondensables) du c6té du joint
tournant, quand le pilote fonctionne sous vide. La pompe est équipée d’un variateur de
vitesse intégré, permettant de faire varier le débit massique circulant, fixant I'. La
correspondance entre ’indication du variateur et le débit volumique a été étalonnée, et

vérifiée a plusieurs occasions.
- Pompe a vide, et régulation du vide :

»  Pompe a vide: débit max 138 I/min, vide limite 75 mbar, fournisseur Fisher
Biobloock Scientific, pompe a membrane utilisée pour évacuer les gaz
incondensables entrant dans le pilote.

»  Régulateur de vide : Nous utilisons un régulateur a vide CVC 2 (fournisseur
Fisher- Bioblock Scientifiic) (précision £1 mbar): I’écart de la mesure a la
consigne commande une électrovanne de communication avec la pompe a vide, en
fonctionnement cyclique (fluctuation résiduelle autour de la consigne = 15 mbar).
Mesure séparée de la pression absolue par manometre visuel de 0 a 1300 mbar
« bargraphe ».

»  Réglage manuel du débit d’eau de refroidissement sur le condenseur interne. Nous
utilisons un détendeur de pression pour stabiliser le débit de I’eau du condenseur,

et un débitmetre type rota-metre pour mesurer le débit d’eau froide.
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»  Condenseur en verre externe « a boules », avec une ampoule de verre pour

recycler les condensats.

-Centrale de mesure et acquisition des mesures :

» Centrale de mesure Hydra - Fluke. Cet appareil comporte 20 canaux d’entrée, groupés
dans un module d’entrée en face arriere, mais il apparait qu’on ne peut acquérir que 10
mesures de température par Pt 100 montage 4 fils. La centrale de mesure est reliée a
I’ordinateur pour acquérir et afficher les températures mesurées, via une interface
«LABVIEW».

» Amperemétre : I'intensité électrique I dans la cartouche chauffante est mesurée par un
amperemetre modele PA 413, fournisseur (IVO INDUSTRIES). (alternatif/ continu),
précision : erreur maxi en « ca » £ 0,3% de la lecture.

» Voltmeétre : la tension €lectrique appliquée a la cartouche chauffante est mesurée par un

voltmeétre, modéle MDI 40, fournisseur (Carlo Gavazzi) précision = 0,1% (a 25 °C).

Nous imposons la tension électrique (U et I mesurés) de fagon manuelle avec un
autotransformateur variant la tension de 0 a 270 V, et on attend le régime stationnaire

thermique, visualisé sur 1’écran de 1’ordinateur.

-Armoire électrique : ’armoire électrique a été fabriquée a 1’atelier de (ENSIA — GIA) par
M. Said MOUSSA, composée de :
» coupure centrale de I’alimentation électrique.
» deux « arrét/marche » avec indicateurs pour les pompes ( par de circulation de liquide,
pompe a vide).
» sept interrupteurs électriques avec indicateurs de marche, pour les colliers chauffants,

» I’amperemétre et le voltmeétre.

Le pilote complet a été¢ assemblé dans sa forme finale dans I’atelier (ENSIA-GIA) par M.
Robert SAWKA.
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2-1-7- Description du pilote complet, et mise en ceuvre:

Notre pilote complet est décrit sur le schéma simplifié figure 25 :

1- Tube de test 2- Préchauffage 3- Pompe volumétrique

4- Variateur de vitesse 5- Pompe a vide 6- Soupape de sécurité

7- Amperemetre 8- Voltmetre 9- Variateur de voltage

10- Condenseur 11- Distributeur pour le liquide

12- Deux brides acier inoxydable (316) 13- Cylindre de verre (D = 120 mm)
14- manometre 15- régulateur de vide 16- électrovanne de régulation

17- Condenseur (pour protéger la pompe a vide) 18- Vis d’ajustement.
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Figure 25 : Schéma simplifi¢ du pilote complet.

81



Chap. 2 Matériel et Méthode

En fonctionnement stationnaire, le liquide est pompé par la pompe volumétrique (3) vers le
distributeur (11), ou il arrive a sa température d’ébullition O; du fait d’une petite « flash-
¢bullition ». Un réglage par vis d’ajustement (18) assure de distribuer le liquide sur tout le
périmetre de la surface de tube (1). Le liquide ruisseéle ensuite sur I’extérieur de la surface de
test (1) sous forme de film mince. Le débit massique sur le périmetre du tube I" est réglé par la
pompe volumétrique, avec son variateur de vitesse intégré (4), pour étudier 1’effet du débit
liquide sur h, et sur la limite de mouillage de la surface. La température du liquide est mesurée
par Pt(100) en deux points : « 0 . » en amont et «0 1,» en aval de la surface de test (voir
figure 28). La différence de ces deux températures n’a jamais dépassé 0,6 °C (cas des forts
flux), dans tout le domaine de variation des paramétres étudi¢ (¢, Xpm, Oret I'), et 1’écart est
généralement inférieur a 0,2 °C a condition de s’assurer de I’ébullition dans le tube verre. La
température de liquide O, retenue est la moyenne entre ces deux mesures.

La vapeur émise est condensée par le condenseur (10) et retourne se mélanger au liquide testé,
et mélangé dans la pompe, ce qui assure une concentration de matiere séche constante pendant
la durée du test. Comme la surface de test est petite (94 cm?), il y a trés peu de vapeur émise
devant le débit circulant, et la concentration du liquide reste quasi-constante entre I’entrée et
la sortie de la surface de test. La pression dans le pilote est contrélée par le condenseur (10) et
le régulateur de vide (15). Les gaz incondensables sont entrainés par la pompe a vide (5)

aspirant en haut du condenseur.

La cartouche électrique reliée au variateur de voltage, impose le flux de chaleur moyen de 0 a
80 kW. m™. On suppose I’émission de chaleur uniforme, mais le contact avec la surface de
chauffe n’étant pas parfait, il est possible que des écarts de température apparaissent en
surface de la cartouche chauffante. A flux imposé, ces écarts rendent a uniformiser le flux
arrivant sur la paroi de test. Les 4 mesures de température de paroi 0y, et les deux O sont
transmises par la centrale de mesure (FLUKE — HYDRA) et enregistrées sur un PC, via le
logiciel LABVIEW.

Pour chaque essai, on attend 1’état stationnaire tel que les mesures restent constantes dans le
temps : 2 températures de liquide et 4 de la paroi, I’intensité I et la tension U (flux de chaleur)
et le débit massique sur périmétre du tube restant constants. L’expérience montre, qu’en
I’absence d’encrassement, on pourra souvent enchainer plusieurs flux ¢ (kW. m™) successifs,

sans changer le produit circulant.
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Le plan d’expérience est construit a partir des parameétres qu’on peut imposer et ceux qu’on va

constater :

» Paramétres imposés (et mesurés) :

1.

3.

4.

U de 04270 V par variateur de voltage et mesure de U (V) et I (A), pour faire
varier ¢ (imposé) de 2 a 80 (kW. m™).

Indice du variateur de vitesse de la pompe Seepex, de 5 a 100, le débit
volumétrique correspondant étant étalonné, ce qui fait varier I' (imposé) de
0,0720,7 (kg. m™. s™).

P pression de I’enceinte, éventuellement sous vide, par le régulateur de vide, le
condenseur et la pompe a vide (de 1013 mbar a 311 mbar) et mesure séparée
de la pression par un manometre.

Xms du liquide étudié, en kg matiére séche/kg solution, par préparation des
solutions. On vérifie la stabilité de la concentration en matiere séche des
solutions de saccharose avant et apres la manipulation, en mesurant « le Brix »

par un refractomeétre.

» Parameétres constatés et mesurés :

1.

L’¢état stationnaire : stabilit¢ des températures de liquide et de la surface de
chauffe, en fonction du temps. On n’a pas constat¢é dans notre cas,
d’encrassement progressif des surfaces, avec les produits étudiés.

Mesure de 0y, (1 a 4) d’ou calculer 6.

Mesure 0 (let2) d’ou Oy.

Le mode de calcul de h pour chaque essai, a partir du flux de chaleur imposé et de A9

calculé, est décrit ci-apres.

2-2 -Estimation et mode du calcul de h (W. m™. °C™)

Comme nous 1’avons vu, les mesures concernent 4 températures a 1’intérieur de la paroi 6, au

méme rayon (1), 2 températures de produit 0y, et le flux moyen ¢ (kW. m™). Pour calculer h,

nous devons maintenant estimer la température de surface 05 a partir des informations
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précédentes, connaissant la géométrie du cylindre creux de rayons intérieur (ri), rayon

extérieur (rs) selon le figure 26.

surface I
Film de

o Cartouche chauffante
Iiquide

Figure 26 : paroi cylindrique creuse, a surfaces latérales isothermes (schéma

simplifié de tube de test).

On part de 1’équation générale des transferts de chaleur par conduction en régime
permanent, dans un milieu homogene et isotrope, et en cordonnées cylindriques
(SACADURA, 2000):

829 6 0
0)2 0z*

Si les transferts de chaleur sont seulement radiaux, et uniformes sur le cercle et sur la

lﬁ( 1))+ -0 [65]

hauteur :
2
0,
om
2
&0,
oz

1
Il reste -——r.—)=—+ —=0 66
(r.—) e [66]
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La solution d’équation 66 s’obtient par deux intégrations :

0 C

i 67

o r L67]
C

0(r)=—dr=Clnr+ B [68]
r

Les constantes d’intégration B et C sont déterminées par les conditions aux limites sur
I'm €t 15 en appelant O(rm) =0m, et O(r;) =05 et en notant O, pour la sonde 1
(delad):
0,=Clnr_+ B [69]
0,=Clnr,+ B [70]
Les équations 68, 69 et 70 permettent de décrire le profil de température dans la paroi,

O(r) en régime permanent, passant par les deux points caractéristiques:

0()=0,, + om0 g T [71]

In (rim) r,
rS

Pour déterminer 65, & partir de 0,,;, on utilise la connaissance du flux de chaleur (¢)
transmis par conduction, selon la premiére loi de Fourier :

b= (721
dr

Des équations 71 et 72, on tire ici :
0.,-0, 1
q)(r):)vm‘—rsl._ [73]
)
rm
Avec les valeurs suivantes connues : conductivité thermique de I’acier inoxydable A =

15 W.m™. °C"1, rayon 1,= 0,0115 m, rayon extérieur r= 0,015 meti =de 1 a 4,

I’équation (73) devient:

6si :Omi _(2’6610—4 (I)) = emi - ( 0’027 él) [74]
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Q,

en notant ¢ (W. m™) le flux de chaleur sortant du la paroi: ¢ = L
Tr,

La température de la surface () utilisée pour calculer h est la moyenne entre les 4

températures (Os1, Os2, O3 et O.4), calculées a partir des 4 températures mesurées (Omi,

Om2, Om3 et Oma) selon I’équation [74], avec I’hypotheése d’un méme flux issu de Q'1 .

La température de liquide (6;) est la moyenne entre les 2 températures mesurées en

amont et en aval du tube de test.

Soit, partant de I’équation générale du transfert : Q,=UlI=h-A-(0,-0))

o U-1 } U-1
2m-r,-L-(0,-0,) 0,0097-(6, -0,)

[75]

avec L = longueur de tube = 103 mm.

2-3- Les produits étudiés
Pour nos travaux expérimentaux, nous avons utilisé deux solutions modeles de liquide

alimentaires, en plus de 1’eau pure comme référence.

A. Modéle Newtonien : solution de saccharose:

Nous avons utilisé le sucre cristallis¢é commercial, en préparant des solutions a quatre
concentrations de mati¢re seche Xus (10%, 30%, 50% et 70%), sachant que la teneur en
eau initiale est négligeable (= 0,03%).

Xms 10% : 3150 g eau pure + 350 g de sucre en poudre,

Xms 30% : 2450 g eau pure + 1050 g de sucre en poudre,

Xms 50% : 1750 g eau pure + 1750 g de sucre en poudre,

Xms 70% : 1050 g eau pure + 2450 g de sucre en poudre.
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B. Modé¢le non-Newtonien : solution de CarboxyMéthylCellulose (CMC),
rhéofluidfiante
Nous avons utilisé la Carboxyméthylcellulose de sodium purifiée a 99,5 % minimum.
Son nom commercial est AQUALANO®/ BLANSO® CMC 9M65XF Cellulose Gum
(poudre fine). Numéro CAS 9004-32-4
Fournisseur : Hercules S.A. (zone industrielle « le Clos Pré », 27460 Alizay, France -
Tel. : 02 32989200, Fax : 02 32989249).
Les solutions de CMC ont déja été utilisées comme liquides a haute viscosité par
[Ahmed et al. 1999, Junhong et al. 1995].
Nous avons préparé des solutions de CMC a trois différentes concentrations de matiere
séche Xyus (0,5%, 1%, 2%).
Xwms 0,5 % : 3482,5 g eau pure + 17,5 g CMC,
Xms 1%  : 3465 g eau pure + 35 g CMC,
Xms 2%  : 3430 g eau pure + 70 g CMC.
Pour une bonne dispersion a 20°C, nous avons utilis€¢ un agitateur magnétique au fond,

et un mélangeur avec pale défloculeuse a dents pour produits visqueux (fournisseur

Bioblock).

2-4 Caractérisation des produits

On a mesuré la viscosité des solutions et leur tension superficielle, avec les appareils
suivants, situés au laboratoire de Biophysique des matériaux alimentaires

Agroparistech-centre de MASSY.

2-4-1 Mesure de la viscosité équivalente:

Le Rheometre Physica MCR 301 (Anton Paar) est de type a 2 cylindres coaxiaux :
cylindre 1 (couette) de référence CC 27/S, et cylindre 2 de référence CC- 027/ T 200/S,
dans un bain thermostat. Nous avons mesur¢ la viscosité des solutions de CMC a taux

de cisaillement y entre 0,05 et 500 s et des températures de 20, 30, 50, et 70 °C.

2-4-2 Mesure de la tension superficielle : Tracker VF, INTCONCEPT dit transi-métre
a goutte :
La tension interfaciale entre deux fluides est calculée a partir de ’analyse de la forme

du profil d’une goutte d’un premier fluide (ici I’air), formée a 1’extrémité d’un capillaire
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relié a une seringue, qui plonge dans une cuvette contenant le second fluide (ici la

solution a caractériser). Le calcul fait appel aux deux équations suivantes :
) 1 1
e [’¢quation de Laplace - Young : AP=0c (E + E)

e [L’¢quation d’équilibre de la goutte sous I’action de la pesanteur et de la tension

interfaciale : 27 x osino=V.g.(py —pp)+nx" P

ou P est la pression due a la courbure,

o est la tension interfaciale recherchée,

R et R’ sont les rayons de courbures principaux de la surface,

o est I’angle de contact entre la normale et 1’axe de révolution,

V le volume du fluide,

ps1 et pp sont les masses volumiques respectives des deux fluides,
g la gravité

X rayon caractéristique (m)

Dans notre cas, la bulle d’air de un volume V en pL piloté automatiquement, en
configuration montante dans la cuvette de 7 ml contenant la solution de saccharose ou
une solution de CMC a une température de 20 et 70 °C (fig. 27).

La bulle d’air est éclairée par une source lumineuse uniforme, de type sphére intégrante,
et I’'image de son profil est projetée par un objectif télécentrique sur une caméra CCD
(512 x 512 pixels), ou elle est numérisée et traitée par un logiciel pour déterminer la
tension superficielle o (liquide-air) et 1’angle de contact ®. Le traitement se fait
plusieurs fois par seconde, car les valeurs peuvent évoluer dans le temps, par

déplacement des composants [Benjamin et al, 1996, Mezdour et al, 2007].
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® ®
@

@)

13&

D,

1: optical bench 2: light source 3: cell
4: syring 5: motor 6: COD camera
7: computer 8: monitor

A

B

Figure 27 : A - Photo de I’appareil (Tracker) et B - image d’un bulle d’air injectée en
montant dans une solution de CMC 0,5% a 20°C (volume d’air injecté 7 pL). Le

résultat est 6 = 65,6 mN. m’.

2-5 - Optimisation du plan d’expérience

L’optimisation du plan d’expérience concerne I’établissement des corrélations h = f (¢, ',
O, Xms,...). Elle vise a réduire le nombre d’essais pour obtenir une corrélation fiable, pour
I’application industrielle. Par exemple, notre domaine d’expérience pour les solutions de
saccharose tel que présenté sur le tableau 7 qui suit, représente 640 mesures dans un plan

d’expérience complet (soit 5x 8x4x4 = 640), sans parler des répétitions éventuelles.
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Variables Domaine d’étude
I, (L.m™"s" 5 niveaux 0,21- 0,29- 0,42- 0,56- 0,7
o (kW. m'z) 8 niveaux 2-4-5-10- 20- 40- 60- 80
O a Py, (mbar) 4 niveaux 311-474- 701- 1013

Xus [(kg MS/ kg solution) x100] 4 niveaux 10- 30- 50- 70

Tableau 7 : les domaines de variables expérimentales pour les solutions de saccharose (plan

A%
complet) ou I'; -5 enl. s’ m'.

Pour explorer comment réduire le nombre d’expériences de 640 essais a 20 ou 30 essais
environ, nous avons exploré deux méthodes différentes:
- le plan central composite, conduisant a des « équations polynomiales » lin€aires par rapport

aux coefficients ;

- le plan D-optimal, permettant des « équations puissances ».

2-5-1 Le plan central composite
Pour un mode¢le polynomial de type h=a+b ¢ + ¢ Xyys + d I't+ e 0y, le plan central pour
quatre facteurs, ou chaque facteur est utilisé a des niveaux différents, est établi selon la régle

suivante, représentée la figure 28 pour deux facteurs seulement [Marc DANZART, 2005] :

Facteur n° 2 ‘

] ‘ /\ ’ »

i Facteur n°1
<> 2 P Points de I’hypercube
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‘ 2P Points du parallétope

Q 2 points centraux

Figure 28 : définition d’un plan central composite a 2 facteurs.

On appelle :

- min : la valeur minimum,

Jp

- V2: la premiére valeur intermédiaire, V2 =moy.-— ( moy - min)

- moy. : la valeur moyenne,

Jp

-V4: la premiere valeur intermédiaire, V4 = moy.+—— ( moy - min)
p

- Max : la valeur maximum,
Le nombre d’essais est alors n =2 + 2 p + 2 avec p est le nombre des facteurs. Le plan
central composite pour les solutions de saccharose a p =4 facteurs (n = 26 essais) tel que

présenté sur le tableau 8:
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Xus (%) | 6 (kW.m?) | 6, (°C) | I (L.m's™)
1 40 41 85 0,455
2 40 41 85 0,455
3 40 41 85 0,21
4 40 41 85 0,7
5 40 41 70 0,455
6 40 41 100 0,455
7 40 2 85 0,455
8 40 80 85 0,455
9 10 41 85 0,455
10 70 41 85 0,455
11 25 21,5 77,5 0,3325
12 25 21,5 71,5 0,5775
13 25 21,5 92,5 0,3325
14 25 21,5 92,5 0,5775
15 25 60,5 77,5 0,3325
16 25 60,5 77,5 0,5775
17 25 60,5 92,5 0,3325
18 25 60,5 92,5 0,5775
19 55 21,5 71,5 0,3325
20 55 21,5 71,5 0,5775
21 55 21,5 92,5 0,3325
22 55 21,5 92,5 0,5775
23 55 60,5 71,5 0,3325
24 55 60,5 71,5 0,5775
25 55 60,5 92,5 0,3325
26 55 60,5 92,5 0,5775

Tableau 8 : plan central composite théorique, pour les solutions de saccharose.

2-5-2 Les plans D — optimaux

Lorsque le modele a ajuster est non linéaire, ou bien lorsque le domaine d’étude n’est pas

symeétrique, les plans précédents ne fournissent pas de solutions acceptables.

Pour un model de type « fonction puissance », h = a ¢° X ¢ T'¢ 0°¢

nous avons utilisé 1’algorithme FEDOROV [Ben Salma et al. 1998] programmé avec le

logiciel Scilab ou Matlab pour construire le plan D — optimal, et réduire le nombre d’essais a

25 essais. Le programme est présenté en annexe 1 (programmé par B. Heyd).

Dans ce cas, la propriété recherchée est appelée « D-optimalité », telle que le déterminant de

la matrice X’ X soit maximale, ou X est la matrice des variables (pour 25 essais).

Le plan D-optimal pour les solutions de saccharose a 4 facteurs est présenté en tableau 9.
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Xms(%) ¢ (kW.m?)[06.(°C) | (L.m".s™
1 10,00 2,00 70,00 0,21
2 10,00 60,50 70,00 0,21
3 10,00 80,00 70,00 0,21
4 55,00 2,00 70,00 0,21
5 70,00 2,00 70,00 0,21
6 70,00 80,00 70,00 0,21
7 10,00 2,00 100,00 0,21
8 10,00 60,50 100,00 0,21
9 10,00 80,00 100,00 0,21
10 70,00 2,00 100,00 0,21
11 70,00 60,50 100,00 0,21
12 70,00 80,00 100,00 0,21
13 10,00 2,00 100,00 0,5775
14 10,00 2,00 70,00 0,70
15 10,00 60,50 70,00 0,70
16 10,00 80,00 70,00 0,70
17 55,00 2,00 70,00 0,70
18 70,00 2,00 70,00 0,70
19 70,00 60,50 70,00 0,70
20 70,00 80,00 70,00 0,70
21 10,00 2,00 100,00 0,70
22 10,00 80,00 100,00 0,70
23 70,00 2,00 100,00 0,70
24 70,00 60,50 100,00 0,70
25 70,00 80,00 100,00 0,70
Tableau 9 : plan D- optimal selon Fedorov, pour la fonction proposée, et pour le

domaine expérimental.
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Le programme présenté en annexe (1) sélectionne au sein de 625 essais, les 25 essais
constituant le plan d’essai D-optimal (Det. (X’X) maximum), a 1’aide de I’algorithme de

Fedorov [Ben Salma et al. 1998].

2-6-Etalonnage des sondes Pt100 et du débit de la pompe

volumétrique.

Avant de commencer de faire les manipulations, nous avons €étalonné tous les sondes Pt 100
utilisées pour mesurer les températures, et nous avons mesuré le débit de la pompe

volumétrique en fonction de I’indice du variateur de vitesse, de 0 a 100.
2-6-1- Etalonnage des Pt 100

» Détermination du zéro : pour étalonner les sondes Pt100 a 0 °C, on remplit de glace pilée
(mélange glace/eau) bouteille de « thermos ». On plonge les sondes Pt 100 (gainées
d’acier inoxydable) avec une sonde d’étalonnage dans ce mélange. Au moment ou la
sonde d’étalonnage reste stationnaire, on note toutes les mesures des sondes Pt 100 a
¢talonner. Les résultats présentés dans la figure 30 A ci-dessous.

» Détermination du point 100 °C : pour étalonner les sondes Pt100 a 100 °C, nous avons

utilisé 1’appareil représenté dans la figure 29 [Ganot, 1876].

Pt100

Figure 29 : appareil d’étalonnage a 100°C
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L’appareil est composé d’une tubulure centrale A, fixée sur un ballon de verre M ou ’eau
bout, et une seconde tubulure B, concentrique avec la premiere, et I’entourant en entier,
fermée a ses deux extrémités, munie de trois piquages C, D, E :
- C est un bouchon au centre duquel passe la sonde Pt 100 a tester;
- D sert a évacuer la vapeur émise, et/ou les condensats de la vapeur aprés qu’elle a
circulé autour de sonde Pt100,
- E sert pour mesurer la pression de la vapeur dans 1’appareil par un manomeétre, et
faire les corrections nécessaires.
Quand I’eau bout, la vapeur produite dans le vase M s’éléve dans le tube A et se rend
entre les deux enveloppes vers la sortie D, d’ou elle se dégage dans I’atmosphere. L’air
initial est évacué, et les parois autour du thermometre sont chaudes, ce qui évite les écarts
a la table de saturation. Au moment ou les mesures sont stables on note toutes les mesures
de nos sondes.
Nous avons fait les mesures plusieurs fois et les moyennes des résultats sont présentés

dans le figure 30 B.

0,5
0,4
0,3
0,2
0,1

0 F_
0 T’ta onnage l 01, I g . m4

-0,2
-0,3

Figure 30 A: étalonnage des sondes Pt 100 au point 0 °C.

95



Chap. 2 Matériel et Méthode

0,05

6Ll(z) eL2(8) eLmoy mi3)  Omoa m3(5) 9m4(6)

étalo o
-0,05 I

-0,1
-0,15

-0,25

-0,3

-0,35

Figure 30 B: étalonnage des sondes Pt 100 pour ’eau pure qui bout a pression
atmosphérique, les nombres entre parenthéses correspondent aux n° des sondes dans le

montage.

Dans nos essais, nous mesurerons des températures entre 70°C et 106 °C. D’apres
I’étalonnage présenté dans la figure 30 (A, B), les écarts sont faibles (0,2 °C en moyenne, 0,4
°C au maximum), en incluant I’erreur liée a la centrale de mesure, de sorte qu’aucune

correction n’a été faite sur les températures acquises par la centrale de mesure.

2-6-2 -Etalonnage du débit volumique de liquide, en fonction de la variation de vitesse
pour la pompe volumétrique.

Pour évaluer le débit volumique de liquide dans la pompe volumétrique, en fonction de la
variation de vitesse, nous avons fait varier I’indice (Iv) du variateur de vitesse intégré, de 20 a
100, avec un pas de 10. Pour chaque indice, nous avons mesuré¢ le volume de liquide en
fonction du temps, en utilisant une éprouvette graduée et un chronométre, les résultats étant

en figure 31.
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Débit
volumique
(Vh)

250

200 / /
150

100
50 /
0 T T T T T Indice du variateurde vitesse
0 20 40 60 80 100 120

Figure 31 : évaluation du débit volumétrique en fonction de la vitesse de la

pompe pour I’eau a température ambiante.

Par régression de la courbe présente en figure 31, on peut calculer le débit volumique en

fonction de la vitesse de la pompe a partir de 1’équation suivant :

V=2,37Iv+0,66 R” = 0,999 [76]

avec le débit volumique en L/h et Iv varie de 10 a 100.
D’une fagon pratique, on peut relier le débit massique par m de périmétre du tube I' a I’indice

de pompe Iv, pour le périmétre du tube 9,42 cm et la masse volumique de I’eau p = 1000 kg.

m>, selon tableau 10.
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Indice de Débit volumique | Débit volumique | Débit volumique | Débit volumique
variateur de 1/s 1/h par le périmétre | par le périmétre
vitesse. du tube du tube
Lh'.cm’ Ls'm'

10 0,007 24,4 2,6 0,07

20 0,0133 48,0 5,1 0,14

30 0,0199 71,8 7,6 0,21

40 0,0270 96,0 10,1 0,29

50 0,0331 119,0 12,6 0,35

60 0,0400 143,0 15,2 0,42

70 0,0460 166,6 17,7 0,50

80 0,0600 190,0 20,2 0,56

90 0,0584 214,0 22,7 0,62

100 0,0660 238,0 25,2 0,70

Tableau 10 : Le calcul de I'y a partir de I’équation 76.

Tous les resultats présentés dans le chapitre suivant, seront basés sur le tableau 10 et

I’équation 76 pour évaluer le débit volumique par metre de périmetre du tube (I'y).

En conclusion, on a décrit le pilote concu en vue de maitriser les variables du procédé

(¢, Xms, O, I'L) dans un domaine expérimental donné, et de mesurer en état stationnaire les

grandeurs caractéristiques : températures, débit, pression, flux, etc. pour en déduire h

experimental.

Le chapitre III suivant présente les résultats experimentaux, leur interprétation et leur

modélisation.
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Chap. 3 Résultats et discussion

3-1- Rappel de I’objectif

Rappelons que 1’objectif initial de ce travail est de définir une méthode fiable et économique
pour évaluer le coefficient de transfert de chaleur coté liquide en ébullition (h), sans avoir
besoin de mesurer au préalable les propriétés physiques des produits, pour deux raisons :

» d’abord parce que c’est un gros travail préliminaire a mener pour caractériser les
propriétés thermo-physiques du produit dans les conditions du procédé (température,
concentration, taux de cisaillement, ...) ;

» surtout parce que, malgré ce gros travail, les formules existantes basées sur ces
propriétés physiques restent peu prédictives (cf. la grande dispersion des résultats
démontrée au Chap. I).

Cependant pour interpréter les effets observés de certains parametre sur h (viscosité n, et
tension de surface o), et pour se comparer aux formules de la littérature, nous avons
néanmoins mesuré certaines propriétés physiques, ce qui ne serait pas nécessaire dans
I’objectif initial d’ingénierie.

De méme, dans un but de compréhension, nous avons aussi étudié chaque parameétre
séparément dans un plan d’expérience complet, permettant d’explorer 1’effet de chaque
facteur sur h « toutes choses égales par ailleurs », notamment pour un méme flux ¢. Les lois
de variation propres a chaque variable sont commentées et discutées, et donnent une
orientation pour le formalisme de la loi a utiliser dans le modéle global proposé. Mais, au-dela
de cette exploration, on fera plusieurs propositions de plans d’expériences simplifiés pour

I’usage industriel.

Concernant les produits, nous avons utilis¢ I’eau comme produit de référence, et les jus sucrés
a différentes concentrations (produit Newtonien), conduisant a une modélisation globale
utilisable comme base de données caractéristique d’un produit.

On fera ensuite plusieurs propositions de plans d’expériences simplifiés pour ['usage
industriel.

Puis nous avons comparé au cas d’un produit non Newtonien, pour évaluer ce qui change

pour un produit particulier (carboxy-methyl-cellulose CMC).
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3-2- Résultats pour I’eau, produit de référence

3-2-1- Effet du flux de chaleur ¢ ou de la différence de la température (surface / liquide)
AO = (05-0y).

Compte tenu d’éventuels effets couplés entre variables, pour étudier I’effet du flux de chaleur
¢ sur h, nous avons maintenu fixés les autres paramétres de 1’essai comme suit : débit
massique sur le périmétre de tube I'L = 0,56 (. m™.s™), la pression de I’enceinte P =~ 1010
mbar. La valeur de A est constatée pour chaque flux, mais on peut aussi bien représenter h =
f(¢), ou h = f(AB ) pour se comparer a la littérature.

Pour I’eau pure, la variation de h en fonction de la différence de la température AO est

représentée sur la Fig. 32A, et en fonction du flux de chaleur ¢ sur la Fig. 32B.

h (W. m2.° C)

10000
9000
8000
7000 +—F
6000 —
5000 § & e O §
4000
3000
2000
1000

O T T T T T T T Ae (OC)
0 2 4 6/;P 8 10 12 14 16

Début de la nucléation visible

Figure (32A): Variation du coefficient de transfert h en fonction de la différence de
température AO (surface / liquide en ébullition) pour I’eau pure - P = 1010 mbar et

L =0,56 (. m". s") (Segment = écart type sur 3 mesures).
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h (W. m2. °C1)
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Début de la nucléation visible

Figure (32B) : Variation du coefficient de transfert h en fonction du flux de chaleur
® pour ’eau pure - P~ 1010 mbar et I', = 0,56 (. m™. s™). (Segment = écart type

sur 3 mesures).

Pour I’eau pure en ébullition en flot tombant, il apparait que la valeur du coefficient de
transfert de chaleur h dépend assez peu de la différence de température ou du flux de chaleur,
dans le domaine de A® =2 a 15° C, beaucoup moins que dans I’expérience de Nukiyama, ce
qui pourrait différencier les mécanismes d’ébullition « en vase » et I’ébullition en « flot
tombant ».

Au contraire, les valeurs de h les plus élevées sont observées quand la différence de la
température est trés faible (AB < 1°C), ou le flux de chaleur trés faible (¢ < 6 kW. m™). Ce
dernier résultat reste difficile a expliquer, bien que déja remarqué par Wedeker et al. (1993).
Nous pouvons nous interroger sur 1’effet des faibles pertes thermiques en haut et en bas de la
zone de test (voire chapitre 2, pilote), qui ne sont plus négligeables aux tres faibles flux, et qui
peuvent augmenter de facon artificielle la valeur de h calculée. On peut aussi invoquer la
précision des mesures de température, qui donne une plus grande incertitude aux faibles A0
(et ¢), et donc aussi sur la valeur de h calculée. Pourtant, 1’écart type de reproductibilité (sur 3
essais différents) confirme la croissance de h a faible AB comme significative. Il reste que
I’augmentation observée de h a tres faible A demande a €tre confirmée. Méme si ce domaine
des tres faibles AB est peu utilisé en évaporation, il mériterait d’étre approfondi dans certains

cas concernant la compression mécanique de vapeur (CMV) par exemple.
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Nous avons aussi recherché expérimentalement le début du régime nucléé « visible », ou les
bulles de vapeur apparaissent en surface du film de liquide, sachant que la nucléation a pu
démarrer un peu avant, de fagon moins visible. Avec I’eau pure, les bulles sont petites
(diamétre 1 a 2 mm) et apparaissent sur certains sites « stationnaires », comme une petite
excroissance en surface, un peu comme une « té€te d’épingle ». On a aussi observé que le
nombre des sites actifs de nucléation augmente avec I’augmentation de A6 ou ¢.

La transition du régime non nucléé au régime nucléé « visible » se situe a environ AG =7 °C
ou & ¢ = 36 kW. m™ pour I’eau. Il apparait que le flux de chaleur du « début de nucléation »
pour 1’eau pure en flot tombant est plus élevé que dans le cas de 1’ébullition en vase, soit ¢ =
35 kW. m™ en flot tombant contre a peu prés 10 kW. m™ en ébullition en vase (selon courbe
de Nukiyama), mais la transition correspond a peu pres au méme AB. Cette différence de flux
peut décrire 1’effet d’un film liquide plus mince en flot tombant, qui évacue mieux la chaleur
recue par vaporisation en surface du film, plus facilement qu’en vase ou I’épaisseur a
traverser est plus grande.

Dans le domaine nucléé, sans contredire le faible effet de AO, on peut cependant remarquer
une légere augmentation de la valeur du h avec A0 (faible pente positive entre 5,5 et 15 °C
figure 32A), ou avec le flux de chaleur entre 30 et 80 kW. m™ (figure 32B), phénoméne qu’on

retrouvera plus loin avec les jus sucrés, comme associ¢ a la nucléation.

Nous avons comparé nos résultats expérimentaux h = f (A0 ou ¢) avec les valeurs tirées des
équations bibliographiques, pour 1’eau pure en flot tombant, en régime turbulent et non
nucléé, présentées en tableau (6) chapitre (I). Nous n’avons pas trouvé d’équations donnant h
en fonction de ¢ ou A en flot tombant et en régime nucléée, pour 1’eau pure, dans la
littérature. Malgré cette réserve, les valeurs calculées avec des formules du tableau (6) sont
assez proches de nos résultats pour 3 d’entre elles, pour les différents flux explorés : ce sont
les équations (2), (3) et (5) (Wilk, Ahmed & Kapariti et Chun & Seban), pour [2° C < A8 < 15
°C] et/ou[10 <¢ < 80 kW. m™] (Figure 33).
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Figure (33) : Comparaison entre les résultats expérimentaux et les équations du
tableau (6) pour I’eau pure, en ébullition non nucléée et évaporateur a flot

tombant.

3-2-2 Effet de la pression P ou de la température 0, du liquide en ébullition

I1 est classique dans 1’industrie que le coefficient de transfert de chaleur h augmente quand la
viscosité du liquide diminue. Ici, I’effet attendu du fait d’augmenter P est d’augmenter 0y, ce
qui diminue la viscosité, et devrait augmenter h. Pour quantifier cet effet, nous avons fait
varier P, avec les autres conditions suivantes maintenues constantes, pour I’eau pure : débit

volumique sur le périmétre de tube I't =0,56 1. m™.s™ et flux de chaleur = 42 kW. m™.
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Figure (34) : Variation de coefficient de transfert de chaleur h en fonction de la
température liquide O;, pour I’eau pure a ¢ et ['L constants. (Segment = écart

type sur 3 mesures)

La figure 34 montre que h augmente nettement en fonction de la température Or de 1’eau en
¢bullition, ou de la pression P du systéme, d’une facon plus caractéristique que 1’effet de
AB ou de ¢ vus plus haut. La diminution correspondante de la viscosité de 1’eau par
augmentation de O ou P est ici: 4 *10™ (Pa. s) 4 70°C jusqu’a 2,79 * 10 (Pa. s) a 100°C
(Incropera et al 2002).

Selon la figure 34, I’augmentation de h en fonction de 6; peut étre représentée (pour 1’eau)
par une loi quasi-linéaire dans le domaine de température étudi¢, méme si la variation de
viscosité ne suit pas une loi linéaire pour d’autres facteurs comme la concentration (nous

reverrons ce point avec les jus sucrés).

3-2-3- Effet du débit volumique par unité de périmétre de tube (I'L)

Rappelons que, d’apres la bibliographie, I’effet de I't sur h est inverse selon le régime
d’écoulement (laminaire ou turbulent), et intervient surtout dans le domaine d’ébullition non-
nucléée. Les deux différents régimes d’écoulement sont distingués en bibliographie en

calculant le nombre de ‘’Reynolds de film’’ (Rey) (voir chap. I).

105



Chap. 3 Résultats et discussion

Pour évaluer I’effet de 'L sur h, les essais ont été effectués dans les conditions suivantes pour
I’eau pure : deux flux de chaleur = 20 et 34 (kW. m™) et & P = 1022 (mbar). La variation de h

en fonction de I'L est représentée sur la figure 35.

h (W. m2. °C)
6000

5000 8

<a
<¢a
o0

4000 o

3000

2000

1000 e

0 T T T T 1 FL( 1 m-I. S-l)
0 0,14 0,28 0,42 0,56 0,7 0,84
ob=20 Ob=34kW.m?2

[i=0,13(1.m".s")
Figure (35) : Variation de coefficient de transfert de chaleur en fonction de I'L

pour I’eau pure, & ¢ =20 et 34 (kW. m?) et P = 1010 mbar.

Sur la figure 35, nous pouvons distinguer 2 domaines, pour les deux différents flux de chaleur
explorés :

I- alL>0,14 (1. s". m™), h augmente légérement avec I’augmentation de I'. En calculant

le nombre de Reynolds en film Re, = 4 dans ce cas (pour I’eau pure a P = 1010 mbar et

L > 0,13 1. s'. m"), il vient Rey > 2000 montrant que I’écoulement est en régime
turbulent, du fait de la faible viscosité de l'eau. Nous retrouvons bien la conclusion
bibliographique (chapitre I, §1-5-2-1) qui dit qu’en régime turbulent et en ébullition non

nucléée, h augmente avec I'.

- T < 0,13 (1. s". m™), nous pouvons définir une valeur seuil appelée Iy, telle qu’en
dessous de cette valeur, h diminue nettement. Pour I’eau pure I'e;i = 0,13 (1. s, m'l) pour
les deux flux. L’interprétation est que le film de liquide ruisselant ne mouille plus

totalement la paroi de chauffe. Des zones séches visibles apparaissent, qui entrainent
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I’augmentation de la température locale de la surface de chauffe, entrainant celle 6

moyenne, et la diminution du coefficient de transfert de chaleur moyen h calculé.

Ici, toutes les valeurs de I'L et en particulier la valeur de mouillage critique (I'¢i), sont
obtenues en diminuant le débit volumique de la pompe. Nous avons observé des valeurs du
débit critique (I'ci) plus élevées quand on expérimente en augmentant le débit de la pompe
(pour I’eau pure T'ei = 0,29 1. s". m™), mais sans poursuivre cette méthode, pour éviter la

destruction de la résistance électrique.

Nos résultats confirment ceux de Paraligam et al, 2000 a 6, = 55°C, I';; = 0,2 (kg. m. s'l) et
de Morison et al, 2006 a 6, = 20 et 60 °C, T = 0,104 (kg. m™. s), pour I’eau pure. Nous
pouvons remarquer aussi que la valeur de I’ est la méme pour les deux différents flux de
chaleur (20 et 34 kW. m™). Mais il est possible que I dépende aussi du flux de chaleur pour
des flux plus élevés, et nous verrons plus loin (jus sucrés) qu’il dépend aussi de la

concentration de maticre séche (Xys).

Si la surface était chauffée a la vapeur (au lieu d’une résistance €lectrique), I’augmentation de
la température 05 dans les zones seches resterait limitée, mais la chute de h apparaitrait
¢galement. La valeur de I ici trouvée pour 1’eau, soit I'ei = 0,13 (l.s'l.m'l) ou 500 (l.h'l.m'l),
semble assez conforme a I’expérience I’industrielle, ou on préconise plutot dans la pratique un
débit spécifique de 1000 (Lh™".m™), avec une marge de sécurité et en fonction de la viscosité
du produit (Communication personnelle GEA). S’il est relativement peu colteux d’augmenter
I'au dela de I'y; par une pompe, cela augmente aussi le temps de séjour du produit dans

I’évaporateur, et une meilleure connaissance de ' limite n’est pas inutile.

3-2-4 Etat stationnaire et hétérogénéité des températures

La figure 36 A et B présente 1’enregistrement des mesures de températures en fonction du

. [ . \ -2
temps, pour une succession d’essais a flux croissant de 7 a 80 kW. m™.
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Figure 36 A : Enregistrement des mesures de températures de paroi et de liquide

en ¢bullition en fonction du temps pour I’eau pure a P =

m’et ¢ = (7, 15 et 27 kW. m™).
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Figure 36 B : Enregistrement des températures de paroi et de liquide en ébullition en

fonction du temps, pour I’eau pure 2 P =701 mbar, ['= 0,56 1. s™. m™'et ¢ = (40, 60 et

80 kW. m™).
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Il apparait que 1’état stationnaire peut étre obtenu aprés environ 5 minutes quand on
fonctionne a flux de chaleur imposé, et quand le « saut » de consigne sur ¢ assez petit. Seul le
chauffage initial est plus long, pouvant s’accompagner d’une certaine transformation du

produit, dans certains cas (protéines).

Sur la Fig. 36, il apparait que 1’écart de température entre les 4 sondes Oy, a B4 placées dans
la paroi augmente clairement avec le flux de chaleur. Une partie de cette hétérogénéité peut
s’expliquer par le contact imparfait de la cartouche chauffante avec la surface d’échange de
chaleur (surface interne du tube inox), bien que la chaleur soit supposée uniformément émise
par la résistance. Mais le petit nombre de sites de nucléation observés est une autre cause
possible de ces écarts. Méme quand 1’observation visuelle ne révele pas de zone mal mouillée
quand I'y > Icri, ’épaisseur du film ruisselant n’est pas non plus forcément parfaitement

uniforme, ce qui crée une hétérogénéité des transferts.

I1 reste que le calcul de h en utilisant la température s, moyenne des quatre températures de
surface Osi tirées des 4 mesures (Omi, Om2, Om3, Oma) avec le flux moyen donne des résultats
répétables et qui suivent une évolution réguliere quand ¢ augmente, ce qui n’oblige pas a
augmenter le nombre de capteurs dans la paroi. Comme par ailleurs il est difficile de mettre
plus que quatre sondes sans perturber beaucoup le transfert dans la paroi, la disposition

actuelle sera conservée par la suite du travail.
Quand le débit spécifique est plus faible, 'y <T'¢y, 1’hétérogénéité augmente de facon
beaucoup plus nette, une des sondes devenant trés chaude, ce qui explique la chute de h

calculée sur la valeur moyenne 6.

Pour vérifier la stationnarité¢ des transferts dans le temps au dela de 5 minutes, nous avons

maintenir le méme flux pendant 45 minutes. Les résultats sont présentés en figure (37).
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Figure (37) : Evaluation de h en fonction du temps & ¢ = 10 (kW. m?), P = 1008

mbar et Xys =30 (%) et T'=0,21 (1. s". m™) « temps de mesure usuel ».

D’aprés les résultats présentés en figure (37), nous pouvons affirmer que la valeur de h ne
varie pratiquement pas au-dela des 5 minutes (entre 5 et 45 minutes), en restant a flux de

chaleur constant.

3-3- Etude d’un fluide Newtonien (Solution de saccharose):
Apres 1’eau, nous avons mesuré h pour des solutions de saccharose, pour quatre différentes

concentrations de matiere séche a X = 10, 30, 50 et 70% et comparé a 1’eau pure (X = 0).

3-3-1- Effet du flux de chaleur ou de la différence de température A0 (S/L) :

Toutes les mesures sont effectuées a pression atmosphérique P = 1010 mbar, I't= 0,56
(1. m™.s™) et avec des valeurs de ¢ variant de 2 4 80 kW. m™. La variation de h en fonction de
AB est représentée sur la figure 38A et en fonction de ¢ sur la figure 38 B. Dans ce cas, la

température O;, mesurée inclue 1’élévation ébulliométrique EE selon :

AO =0 - 0, (°C) et 01 = (0 + EE)
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Figure (38A) : Variation de coefficient de transfert de chaleur h en fonction de A9

pour I’eau pure, et les solutions de saccharose de X ys= 10, 30, 50 et 70% a P =

1010 mbar et pour I' =0,56 (1. s.m™).
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Figure (38B)

: Variation de coefficient de transfert de chaleur en fonction de ¢, pour I’eau

pure et les solutions de saccharose de X ys = 10, 30, 50 et 70% a P = 1010 mbar et pour

It =0,56 (L. s

mh).
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D’aprés les résultats représentés ci-dessus, nous pouvons remarquer que :

1.

Le faisceau des courbes montre un h qui diminue nettement quand Xys augmente,
ce qui décrit clairement I’effet de 1’augmentation de viscosité, quand la
concentration de matiére séche augmente depuis 1’eau pure (Xys =0) jusqu’a

solution de saccharose Xys = 70 %.

le début de la nucléation visible commence a un ¢ plus faible quand la
concentration de saccharose augmente. La ligne inclinée en figure 38A et 38B
représente une interpolation des limites de nucléation visible observées : elle
décrit le passage entre le régime non nucléé (a faible flux) et le régime nucléé (a
plus fort flux). La pente de la courbe h = f (Xyus) change a ce moment. C’est un
avantage de notre pilote, de pouvoir observer le début de la nucléation, sachant
que la limite est peu précise, et que la nucléation pourrait démarrer un peu avant

le point marqué, sans qu’on la remarque.

Pour les différentes concentrations de matiere seéche (Xus = 10, 30, 50, 70 %), le
régime nucléé commence respectivement a ¢ = 34, 18, 11 et 5,7 (kW. m™) ou a
AD=6,8—-55-42-4(°C).

dans le domaine nucléé (a droite de la limite de nucléation visible), toutes les
courbes montrent une augmentation de h, avec des pentes croissantes avec A0 et
aussi avec Xys. L’exposant change de h = f (A0)*® a h = f (A0)*** avec la
concentration de matiére séche, ces exposants restant cependant plus faibles que
pour la courbe de Nukiyama. (¢ébullition en vase). La comparaison avec la courbe

de Nukiyama est présentée dans la figure 39.

I’écart entre h pour 1’eau pure et jus sucré Xyus = 70 % est plus élevé avant le

début de la nucléation visible qu’apres la nucléation. Par exemple :

-a¢=10kW.m? h=6000 W.m>. °C" pour I’eau pure (non-nucléé) et h =~ 1200

W. m?> °C’ pour le jus sucré Xys = 70% (> limite de la nucléation),

-2 ¢ =280 (kW. m?), h= 5670 (W.m™. °C™") pour I’eau pure (nucléé), et h = 3200

W. m>. °C™ pour le jus sucré Xy = 70% (nettement nucléé).
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L’apparition du régime nucléé¢ semble donc un paramétre essentiel dans
I’établissement de la valeur de h, quoique rarement prédit ou commenté¢ dans les

équations de la littérature.

5. selon figure 39, dans la zone nucléée, un modéle linéaire h = f (AB ou ¢) semble

possible avec la variable log (A0), plutot que A6, avec une pente fonction de Xys.

h(W.m?2°ch
50000

/
\;%

5606 AB(°C)
0 1 10 100

—=—ecau pure (2 flot tombant)
——X =10 % (a flot tombant)
—+— X =30% (a flot tombant)

A X =50% ( aflot tombant)
—*—X=70% (a flot tombant)
——¢ébullition non nucléée en vase pour I'eau pure (Nukiyama)

——¢ébullition nucléée en vase pour I'eau pure (Nukiyama)

Figure 39 : Comparaison entre courbe de Nukiyama (ébullition en vase pour 1’eau pure)
et les courbes d’¢ébullition a flot tombant pour 1’eau pure et les solutions de saccharose a
X wms = 10, 30, 50 et 70% - P = 1010 mbar et I'. =0,56 (L. s".m™).
La courbe de ’eau pure en flot tombant est au dessus de celle de Nukiyama, tant que Af <
10°C. Nous pouvons ici répondre a I’interrogation bibliographique avec le méme produit (eau
pure) ; le flot tombant donne un h plus élevé qu’en vase dans les faibles A (de 1 a 9 °C), et
les équations d’ébullition nucléée en vase ne peuvent pas bien prédire cette situation méme

pour AB > 5°C (zone d’ébullition nucléée pour I’eau pure).

Par ailleurs, les jus sucrés jusqu’a 50% de concentration donnent des h supérieurs a ceux de
I’eau pure en ébullition en vase (pour AB < 10 °C), malgré une viscosité bien plus élevée que
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I’eau. Seule la courbe Xyus = 70 % est entierement sous celle de 1’eau en ébullition en vase.
On décrit bien un avantage des évaporateurs a flot tombant, de donner un coefficient de

transfert de chaleur élevé méme pour un produit visqueux.

Nous remarquons que les bulles de vapeur deviennent plus nombreuses et plus grosses au
moment du détachement, quand la solution de saccharose est plus concentrée, a flux
identique. Les propriétés de la paroi chauffante (rugosité) restent dans notre cas constantes, ou
variant peu (angle de contact liquide -surface). Le nombre croissant de sites avec Xs,
I’abaissement de la température (ou du flux) de début de nucléation, peuvent étre reliés a la
présence de particules en suspension (impuretés) présentes dans le jus apres dissolution, et
dont la concentration augmente avec celle du sucre. Ce sont autant de germes de nucléation,
favorisant la naissance des bulles de vapeur (une bulle de vapeur ne pourrait théoriquement
pas prendre naissance dans un liquide (rayon initial nul) selon loi de Laplace (Sacadura,
2000). La présence des ces MES (mati¢res en suspension) est d’ailleurs bien visible sur
I’image de la goutte plus loin en Fig. 46.

Une image de 1’ébullition nucléée pour jus sucré, de Xys = 30%, P =701+ 15 mbar et a

® = 40 (kW. m™), ruisselant sur une surface de I’acier inoxydable représenté en figure 40.

Film de liquide

surface

ulles
de
{ vapeur

Figure 40 : photographie du tube test, pendant la nucléation en flot tombant pour du

jus sucré a Xys = 30%, P =701 mbar, 4 ¢ =40 (kW. m?) etal[=0,56 (L. s'. m™).
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3-3-2-L’élévation ébulliométrique (EE °C)

L’¢lévation ébulliométrique est la différence entre la température d’ébullition d’une solution
aqueuse de soluté non volatil 6; et la température d’ébullition de I’eau pure g & la méme
pression (ex : B, = 100 °C a pression atmosphérique (1013 mbar)), soit :

EE = (6L - Bsar)

L’abaque d’Othmer et Sylvis est utilisable pour la détermination de 1’élévation du point
d’ébullition des sirops de canne a sucre, ou plus généralement des solutions de saccharose,
en fonction de la concentration en mati¢re séche, de la température et de la pureté. Par

exemple, pour Xys = 70% a 6. = 100°C et pureté 100 %.=» EE =4,8 °C

Notre pilote permet de mesurer 1’élévation ébulliométrique du produit, dans les conditions
de I’essai, a partir de la mesure de Op et P. Par exemple, pour les solutions de saccharose
Xms =10, 30, 50, 70% a quatre différents pressions (311, 474, 701, 1013 mbar), les résultats

sont les suivants figure 41.

EE

0 g_ T T T 1 XMS
0 20 40 60 80
+P=2311 (mbar) XP=474 (mbar)
=P=701 (mbar) XP=1013 (mbar)
—¢quation 20 a 1013 mbar O Othmer & Silvis a 1013 mbar

Figure 41: Mesure de [’¢lévation ébulliométrique des solutions de saccharose, a 4
concentration en matiere seche (Xys) et 4 differentes pressions, comparer avec deux sources

bibliograohiques.
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Il apparait que les mesures de température du liquide en ébullition dans le pilote (Or1, O12)
sont trés proches de 1’¢lévation ébulliométrique de la référence (équation 20), pour les
solutions de saccharose a différentes concentrations de matiére séche. On vérifie que les
mesures de température expérimentales sont fiables, et on en déduit qu’on pourra utiliser le

pilote de maniére identique, pour caractériser EE = f (X) pour tout nouveau produit.

3-3-3- Effet de la concentration en matiéres séche (Xws)

Pour ¢étudier I’effet de la concentration en matiéres séches sur le coefficient de transfert de
chaleur en ébullition, nous avons effectué les essais a 'L = 0,56 (L.s".m™), P =1010 (mbar) et
trois différents flux de chaleur (5, 20 et 80 kW.m™), pour quatre concentrations de jus sucré

(Xwms = 10, 30, 50 et 70%) et comparé a 1’eau pure comme référence.

h (W .m2.°C)
8000 -
7000
6000
5000 A ~
4000
3000
2000 o =
1000 2

0 T T T 1 X MS (%)
0 20 40 60 80

mo &

© flux de chaleur =5 (kW.m2) O flux de chaleur = 20(kW.m?) A flux de chaleur = 80 (kW .m?2)

Figure (42) : Variation du coefficient de transfert de chaleur en fonction de Xys
pour les solutions de saccharose de Xys = 10, 30, 50 et 70% et ’eau pure , a
P = 1010 mbar, I' =0,56 (Ls".m™) et pour trois différents flux de chaleur (5, 20 et
80 kW. m™).

D’aprés la figure (42), nous pouvons remarquer que h diminue quand la concentration de
maticre s€che augmente, pour les trois flux imposés. L’interprétation classique est que, quand
la concentration en saccharose augmente, la viscosité de la solution augmente. Alors, pour un
méme flux de chaleur donné, le coefficient de transfert de chaleur diminue, du fait de

I’augmentation de I’épaisseur du film ruisselant, qui augmente 1’écart de température (AO)
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utile aux transferts. Si on raisonnait a AO constant ou bien de flux identique, les courbes
précédentes seraient déplacées. Mais se donner ¢ a priori, et que AB en soit une conséquence,
est une démarche possible de 1’ingénierie.

La diminution de h avec I’augmentation de la concentration est nettement moins sensible a
fort flux (80 kW. m™), du fait du régime d’ébullition nucléée établi pour 1’ensemble des points
représentés. Au contraire, a 2 kW.m™, on sait que tous les points sont en dessous de la limite
de nucléation, et I’effet de la viscosité s’exprime plus fortement (pour un produit réputé
Newtonien). Le passage d’un régime non-nucléé au régime nucléé est donc bien un parameétre
essentiel pour établir h, a viscosité €égale, sachant que cette transition est fort mal prédite
actuellement (elle dépend a la fois de Xy et du flux). Pacheco et al. 2004, ont remarqué une
diminution a peu prés 60% de h, avec I’augmentation de la concentration de solution de

saccharose de 15% a 40% a AB, = 5-8 °C.

A flux imposé comme ici, ’augmentation de la température de surface O reste toujours
supérieure a I’augmentation d’élévation ¢bulliométrique (EE) du liquide concentré, méme aux
faibles flux de chaleur.

Pour une solution de saccharose de Xys = de 10 a 70 %, un mod¢le linéaire semble acceptable
pour la loi h = f (Xus), au moins a flux modéré, bien que la loi Ny = f (Xus) soit en général
trés loin d’étre linéaire. Mais il est claire que la loi h = f (Xus) décroissante doit étre

complétée (corrigée) par I’effet de ¢ qui augmente h (fonction croissante).

3-3-4- Effet de la température du liquide en ébullition (0,) ou de la pression (P)

Nous avons mesuré le coefficient de transfert de chaleur pour quatre différentes pressions P =
311, 474, 701 et 1010 mbar, a I't =0,56 (l.s'l.m'l), a deux différentes concentrations de
matiére seéche 30 et 70%, et a deux différents flux de chaleur 5 et 20 (kW.m™).
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Figure (43) : Variation du coefficient de transfert de chaleur en fonction de 6y, correspondant
a quatre pressions (P =311, 474, 701 et 1010 mbar), pour deux concentrations en saccharose,

X ms = 30 et 70%, Tt =0,56 (1. s".m™), et deux différents flux de chaleur (5 et 20 kW. m™).

Les valeurs indiquées de la température d’¢bullition 6; ou Py, des solutions de saccharose
incluent I’élévation ébulliométrique (EE).

Toutes les courbes en figure (43) sont croissantes avec 0p, avec des pentes différentes selon
les différentes concentrations en matiere séche et les flux de chaleur. Comme précédemment
pour l’eau pure, Dinterprétation classique est que l’augmentation de la température
d’¢bullition diminue la viscosité de la solution, ce qui augmente le coefficient de transfert de
chaleur.

Pour chaque courbe des courbes présentées en figure 43, un modele linéaire semble

acceptable pour h =f (0y).

3-3-5- Interprétations basées sur la viscosité et la tension superficielle du jus sucré

Pour expliquer I’effet Xys et Op sur h, nous avons cherché a évaluer la viscosité des solutions
de saccharose aux différentes concentrations Xys (10, 30, 50 et 70) et aux différentes
températures d’ébullition. On a aussi mesuré la tension superficielle o des jus sucré Xys (10,
30, 50 et 70) a 20°C et 70 °C, pour la relier aux variations de la température de début de

nucléation entre les solutions étudiées.
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% Evaluation de la viscosité des solutions sucrées

La viscosité est le facteur qui varie le plus au cours de la concentration, et on a vu au
Chap. I que c’est celui qui a le plus d’impact sur la valeur de h parmi les propriétés
physiques du liquide (p, A et Cp), selon la littérature. Par exemple la viscosité de 1’eau
et d’un jus sucré a Xys = 60% different dans un rapport 24 (Mjus sucre = 24 f01S Neau, @
P = 311 mbar, respectivement 0,4x 10° Pa. s et 9,66 x 10 Pa. s), tandis que la
conductivité thermique ne différe que de 20% (respectivement Acay = 0,68 €t Ajus sucre
=0,450 W.m™.°C™.

Les valeurs de viscosité, pour les solutions de saccharose sont données par ICUMSA
(ICUSMA, spécification et normes SPS-4, 1994), dans le domaine de concentration en
maticre seche de 20% a 86% et de température de 0 a 80 °C.

Nous avons dii modéliser ces données, pour les extrapoler vers les températures plus
¢levées que 80 °C, et les concentrations plus faibles, sous la forme 1 = f (Xus, 01) de
la fagon suivante: pour la température, par une relation d’Arrhenius (eq. 5), et pour la
concentration en maticre seéche, par la relation entre la viscosité spécifique mp. €t la
concentration (eq. 6).

» A partir des bases de données ICUMSA (SPS-5, 1994, page 2) pour jus sucré de
Xums de 20 a 86 % et température de 0 a 80 °C, nous avons identifié¢ et extrapolé
la fonction (In m)=f (1/T), en utilisant la relation d’Arrhenius pour chaque
domaine de concentration. Les modéles sont présentés en annexe (2, équations 1

a 3). Nous en tirons une évaluation de la viscosité des solutions de saccharose

(30, 50, 70 % MS) aux températures d’ébullition de 80 a 110 °C.

» A partir des résultats obtenus précédents, et de la relation entre la viscosité
spécifique et la concentration de matiere seche, nous avons obtenu les valeurs de
viscosit¢ a Xmys = 10% pour les différentes températures d’ébullition,
correspondant a P = 311, 474, 701, 1010 mbar. Les 4 calculs sont présentés en

annexe (3).

Nous avons pu ainsi évaluer approximativement toutes les valeurs de viscosités utiles
des solutions de saccharose, méme celles n’existaient pas dans la base de données
ICUMSA. La figure 44 montre la variation du coefficient de transfert de chaleur h
expérimental, en fonction des viscosités, soit existantes dans les bases de données, soit

calculées, pour les solutions de saccharose (Xys= 10, 30, 50 et 70 %) et ’eau pure

119



Chap. 3 Résultats et discussion

(X =0), a diverses pressions (P =311, 474, 701, et 1010 mbar), a deux flux de chaleur
(0= 20 et 80 kW.m™), et méme I't = 0,56 ( Ls".m™). On a comparé nos valeurs au
modele bibliographique (Van de Poel et al. 1998) pour les jus sucré, sachant qu’il

s’agit alors d’un hgjobal forcément un peu inférieur a h.

h (W. m2. °C)
10000 -

< o
%‘EELEEMN‘O ¢ =80 (kW. m?)
)m\@\k
;EIEI\E@\E\FL O ¢=20(kW.m?)

. 106 . , n(Pa.s) . 103
0,1 1 10 100

OX = eau pure, 10, 30, 50, 70 %; 20 (kW. m2)
O X = eau pure, 10, 30, 50, 70%; 80 (kW. m2)
Omodéle (Van de Poel et al, 1998)

Figure (44) : variation de h expérimental en fonction de la viscosité, pour 1’eau pure et
des solutions de saccharose (Xus = 10, 30,50, 70 %), I'L = 0,56 (1.s".m™), pour deux
b = (20 et 80 kW.m™) pour 4 pressions P = 311, 474, 701 et 1010 mbar, et

comparaison avec le modéle Van de Poel (hy).

Modéle Van de Poel et al.1998 : h, = 2055. n'0’35 [77]

D’apres la figure 44, h en fonction de la viscosité (allant de I’eau pure aux solutions de
saccharose) rassemble 1’effet des différentes O et a différents pressions (P =311, 474,
701 et 1010 mbar) et 'y = 0,56 (Ls".m™), pour chacun des flux différents ¢ = 20 et 80

(kW.m™) par les équations empiriques suivants :
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-pour =20 (kW.m?)  h=2969 -n"* R*=0,92 [78]

-pour ¢ =80 (kW.m?)  h=4140.n""" R?=0,84 [79]

avec la viscosité en mPa.s (de 0,279 a 25) et h en W.m™2.°C™" pour les trois
équations (77, 78, 79).
Il est évident dans 1’équation 79 que 1’effet de la viscosité sur h est moins sensible a
flux de chaleur est élevé (plus faible exposant).
Ces résultats confirment que la viscosité, qui varie dans un rapport élevé au cours de la
concentration (par exemple de 1 to 25) a un effet important sur h, mais que I’effet du
flux de chaleur ¢ sur h ne peut pas étre négligé (deux courbes nettement différentes), et
surtout a concentration de matiére séche élevée (> 30%).
Si ces résultats semblent nous orienter vers une modélisation du type h = f (log n),
nous verrons plus loin que la forme polynomiale linéaire h = f (Xys, 01, ¢, ...) semble
suffisante, qui n’inclue pas la viscosité de fagon explicite, mais implicite dans Xys et

OL.

+  Mesure de la tension superficielle

Pour explorer ’effet de la tension superficielle du liquide sur h et en particulier sur le
début de la nucléation, nous avons mesuré la tension superficielle o de nos solutions
pour différentes concentrations (eau pure, Xus = 10, 30, 50 et 70%). Les valeurs

expérimentales sont présentées en figure (45) a 25 °C en fonction du temps.
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Figure 45 : évaluation de la tension superficielle, de jus sucres Xus = de 10 %

a 70% et de ’eau pure, en fonction de temps a 25 °C.

D’apres la figure 45, nous pouvons remarquer que la tension superficielle est stable
dans le temps, et diminue assez peu avec la concentration, de 71 x 10~° (N. m™) pour

I’eau pure a 59 x 10 (N. m™") pour le jus sucré a Xys = 70%.

D’autres mesures ont été effectuées a température plus élevé 6 = 65° C et a temps
fixe (t = 60 s), soit & = 63,2- 58- 57- 55,3 (N. m™") respectivement pour Xys = 10, 30,
50, 70%.

Les variations de la tension superficielle avec Xys et O restent faibles (par rapport aux
variations de la viscosité), et les conséquences sur la nucléation, et donc sur h, restent

peu prévisibles.

Par contre, les photos de la bulle d’air dans la solution de saccharose (figure 46) ont
révélé la présence d’impuretés sous forme de particules non solubles (maticres en
suspension = MES) dans la solution de sucre, et qui peuvent intervenir pour augmenter
le nombre de sites de nucléation. La figure (46) montre la différence de concentration

en MES dans jus sucré Xys = 10% et Xus = 70 (%).
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XMS=10% XMS:7O%

Figure 46 : la comparaison entre solution de saccharose de Xys = 10 % et Xys
= 70 %, photos prises quand nous avons mesuré¢ la tension superficielle des

solutions de saccharose.

Cette différence de concentration des MES entre la solution Xys = 70 % et Xus = 10%
peut expliquer le début de nucléation a AB ou ¢ plus faible quand la concentration de
maticre seche est ¢élevée (figures 38 A et B), sans faire intervenir la diminution de

oL qui est tres faible.

3-3-6- Effet du débit volumique par unité de périmétre de tube (I'.) :

Nous avons mesuré le coefficient de transfert de chaleur h en ébullition en fonction de
I'L pour une solution de saccharose a Xyus = 50% et a P = 1010 mbar et a deux différents flux
de chaleur = 20 et 34 (kW. m?). Nous avons comparé les résultats avec ceux de 1’eau pure a

& =20 (kW. m) et 2 P= 1010 mbar. Les résultats présentés en figure (47) montrent que:
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h (W. m?2. °C™)
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I'i=0,13 (L.stm) pour I'eau pure

I' i =0,09 ( Lisl.m ") pour solution de sucre Xyg =50 (%)

Leri

Figure 47 : variation de h en fonction I'L pour des solutions de sucre Xus =50% a ¢ =20 et

34 (kW. m?) et pour I’eau pure a ¢ =20 (kW. m?)etaP= 1010 mbar.

LalL> T (I m™". s), h augmente 1égérement avec I’augmentation de 'y pour les trois

courbes, ce qui correspond au cas d’un régime d’écoulement turbulent. Dans le cas de

jus sucré Xus = 50% a P = 1010 mbar, le nombre de Reynolds en film ( Re, :£)
n

pour I' = de 0,09 a 0,54, Rer varie de 290 a 1750. Le nombre de Reynolds de film
critique (eq. 49) dans les mémes conditions est Reg, = 700, c’est-a dire que dans ce

domaine, tous les points sont bien en régime turbulent selon ce critére.

II. alL<Tg (Ls'.m™), nous pouvons définir une valeur de Iy telle que h décroit
nettement par suite de dessechement local (visible). En dessous de cette valeur, le film
de liquide ruisselant sur la paroi ne mouille plus totalement la paroi de chauffe, Pour la
solution de saccharose Xys = 50% et pour les deux différents ¢ =20 et34
(kWm?) T'yi~0,1 (Is".m™). Les zones séches sur la paroi, entrainent I’augmentation
de la température moyenne (0s) de la surface de chauffe, et la diminution de h moyen,

a ¢ imposé.
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D’aprés les résultats précédents, nous pouvons remarquer que [ baisse quand on
passe de I’eau pure au jus sucré a Xus = 50 % (a P, ¢, ... identiques). Cette
observation a été comparée a [Hartely et al, 1964 et Morison et al, 2006] qui décrivent
dans un premier papier, que I'¢i augmente avec la tension superficielle du liquide
(oL diminue en passant de I’eau au sucre) et avec la viscosité (qui augmente). Mais
Morison et al, 2006 dans un second papier critiquant le précédent (?) décrivent que
I'i augmente avec la tension superficielle du liquide, mais diminue quand viscosité

augmente (exposant négatif), ce qui correspond plutot a notre observation.

Selon Paramalingam et al, 2000, les valeurs de I'¢;; sont I'; = 0,19 et 0,14 (kg. m'l.s'l)
respectivement pour I’eau pure et le lait Xys = 40 % et a 55 °C. La logique est la
méme avec des valeurs critique supérieurs aux notres.

Aussi, peut étre, le séchage sur la surface de test aura lieu avec 1’augmentation de flux
de chaleur jusqu'a flux de chaleur « dits critique » [Wang et al. 2000].

Remarque : toutes les valeurs décrites du mouillage critique (I'ei) sont obtenues en
diminuant le débit. La limite pratique industrielle (I'min) pourrait étre plus élevée
(a i), ou a est un coefficient de sécurité de 1,5 a 2 Iy, et [ étant une fonction de

G et n, et donc de la concentration Xys. Mais pas en fonction du flux.

3-3-7- Conclusion partielle : D’apres les résultats obtenus pour I’eau pure et les solutions de

saccharose, nous pouvons réemarquer que :

L’effet du flux de chaleur ¢, ou de la différence de température AO (S/L), sur le
coefficient de transfert de chaleur en ébullition h est assez faible en flot tombant, pour
I’eau pure et les solutions de saccharose diluées (Xms < 30%), méme dans le régime

nucléé pour ¢ > 20 (kW .m™).

Par contre, I’effet du flux de chaleur ¢, ou de la différence de température A6 (S/L)
sur h en ¢ébullition n’est plus du tout négligeable pour les solutions de saccharose
concentrées (X ms >30%), et surtout dans le régime nucléé, a fort flux. Par exemple
h = £ (¢™'%) pour solution de saccharose "peu concentrées" Xys= 30% et f (¢**°) pour
les fortes concentrations Xys = 70%. C’est pourquoi nous garderons le facteur ¢ dans

la mod¢lisation globale de h en flot tombant.
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o [’effet de la concentration de matiére séche Xys et de la température d’ébullition Op
(ou P) sont les plus importants sur h, présentant I’effet de la viscosité, mais sans avoir

besoin de mesurer 1.

® Nous définissons un ' tel que, pour I'L > T, des zones seéches n’apparaissent pas.

3-4 Modélisation dans le cas d’un liquide Newtonien (solutions de saccharose)

3-4-1- plan d’expérience complet

Le plan d’expérience complet est utilis¢ pour modéliser globalement les lois de variation de h
en fonction des 4 parameétres du procédé h = f (¢, Xus, 01 et ['L) dans le domaine des variables
étudié (voir tableau 7).

La température de liquide 6p est toujours définie a 1’¢ébullition, incluant 1’élévation
¢bulliométrique (EE) des solutions de saccharose: 0, = (O, +EE) et AO = (05- 01).

Nous avons ainsi effectué¢ 640 essais, correspondant a 16 jours d’essai environ, mais nous
présenterons plus loin des moyens de limiter le nombre d’essais pour un produit donng, selon

un plan simplifié, tout en décrivant suffisamment le produit.

3-4-2 Modé¢le polynomial linéaire : applicable aux jus sucrés.
Nous explorons d’abord la possibilit¢ d’un modéle linéaire simple, pour estimer h sous la
forme :

h=a+bd¢+cXus+dI+eb (soit 5 coefficients a identifier)
L’analyse des résultats avec la régression pour le jus sucré et dans tous les domaines d’étude

(Tableau 7), a partir d’une matrice de variables :
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a 0 Xy 0y Ty
a ¢, Xys 0, I, a
- - - - - b
Var=| - - - - - |, matrice (une colonne) des coefficients A =|c | et une
- - - - - d
- - - - - _e_
L a d)n XMSn eLn an_
b, ]
h2
matrice (une colonne) de résultats expérimentaux H: H=| —
hn

Pour calculer les coefficients a, b, ¢ et d, nous avons utilisés 1’équation suivant : A = Var \ H.

Les résultats de régression sont présentés dans 1’équation suivante :

h=507+23-¢-39 X,,, +977-T, +32-6, (R =0,88) [80]

On utilise comme critére pour juger de la qualité de I’ajustement, le coefficient de

détermination (R %) défini comme suit:

v

v

la somme des carrés résiduelle SCR =% (h g

expérimental modéle)

-h

) 2
moyenneexpe

la somme des carrés par régression SCM =x( h

modéle

) 2
moyenne expe

la somme des carrés total SCT=x(h__. -h

expe
si la valeur absolue de moyenne d’erreur / écart type d’erreur > 107

R? :1_(ﬂ)
SCT

si la valeur absolue de moyenne d’erreur / écart type d’erreur < 107

2 _SCM
SCT
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Pour visualiser 1’adéquation entre les résultats de h calculés par le modéle (Eq. 80) et les h
expérimentaux, nous avons tracé les valeurs de h modele en fonction des résultats

expérimentaux sur la figure (48).

h modéle
7000 r

6000 -

5000 -

4000 -

3000 -

2000 -

1000

0 1 1 1 1 1 1
0 1000 2000 3000 4000 5000 6000 7000

h expérimental

Figure 48: Comparaison entre les valeurs expérimentales et les valeurs calculées du
coefficient de transfert de chaleur h (W. m?. °C™") en ébullition, pour des solutions de
saccharose (diverses valeurs de ¢ (2-80 kW.m™), Xus (10-70 kg MS/ kg solution), 6
(70 = 105 °C), T'L (0,21 — 0,7 Ls.m™)) en utilisant I’équation 80.

D’apres les résultats représentés en figure 48, nous pouvons remarquer que la dispersion des valeurs de
h modcle €st plus grande quand h est élevé, voulant dire ici que la concentration est petite (Xus < 10 %)
et/ou que les valeurs de I’écart AD sont tres faibles (AB < 2 °C). La valeur de h podele la plus déviante
est la valeur de h a faible flux de chaleur 2 (kW. m™), Xus = 10%, I'L = 0,21 (I. s. m™) et P = 701
(mbar).

Pour mieux décrire d’éventuelles interactions entre variables, nous avons identifi¢ le mod¢le

polynomial plus complet suivant (15 coefficients):

h=a+bd+c X, +dI; +e6 +b, ¢ +b, ¢X,+b, dT; +b, $0, +¢, X, +¢, X[} +¢, X0, +d, T; +d, T; 6, +e 6]
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Les résultats de la régression sont :

h=7146+15¢-6 X, -22700, -1190, -0,1 ¢" +0,3 0 X, +160T; -14X T} -0,3 X, 0, +125217 +25T; 0, + 6]

avec R =0,93.

Pour comparer les résultats expérimentaux de h et les valeurs de h tirées de 1’équation (81),
nous avons tracé les valeurs de h modele en fonction des résultats h expérimentaux, sur la

figure (49).

hmodéle
7000

6000 -

5000

4000

3000

2000 -

1000 -

1 1 1 1 1 1
0 1000 2000 3000 4000 5000 6000 7000
h

exnérimental

Figure 49: Comparaison entre résultats expérimentaux et les valeurs calculées du coefficient
de transfert de chaleur en €bullition pour solution de saccharose (diverses valeurs de ¢ (2-80
kW.m™?), Xus (10-70 kg MS/ kg solution), 6, (70 — 105 °C), I'. ( 0,21 — 0,7 Ls*.m™)) en

utilisant I’équation (81).

La faible augmentation de R? entre le modéle (81) et (80), malgré I’augmentation du nombre
de variables (par combinaison de variables), montre que les interactions restent faibles entre
les variables de base utilisées (¢, Xms, O, I'L) et qu’on pourra négliger ces interactions. On ne
peut pas affirmer si cette conclusion établie pour les jus sucrés est générale : elle pourrait étre
différente pour d’autres produits, ou pour des produits non-Newtoniens tels qu’étudiés plus

loin.
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Par ailleurs, on doit accepter que les modeles, en particulier le modéle linéaire, aient une
valeur de R? forcément inférieure a 1, dans la mesure ou il reste une dispersion inévitable des
résultats provenant des erreurs de mesure et de reproductibilité, et/ou éventuellement d’une
cinétique de transformation du produit pendant 1’essai, conduisant & une moins bonne
répétabilité. Concernant le produit, et & condition d’avoir un échantillon représentatif du « vrai
produit », toutes les variables liées au produit, méme non explicitées comme la concentration
en matiéres en suspension (augmentant avec la concentration en soluté), la présence
d’impuretés éventuelles, etc. les évolutions des propriétés physiques en général sont bien
prises en compte dans notre cas, dans les conditions du procédé. Il en est de méme, s’il s’agit
de la méme« qualité » de la surface d’échange (matériau, rugosité, etc.). On peut donc penser
que I’amélioration de R* ne dépend pas de variables produit non décrites, mais éventuellement
seulement de variables du procédé mal décrites et/ou mal maitrisées, et surtout de
I’adéquation de la forme mathématique du modele choisi par rapport aux phénomeénes

observés.

Si on ¢limine toutes les valeurs de h obtenues a A0 tres faible (AO < 2° C, domaine peu utilisé
en pratique, et valeurs expérimentales moins sires), et les valeurs de h ou on observe des
dépots sur la surface de test, en fin d’essai a haute concentration de matieére séche, la
dispersion entre les résultats expérimentaux et le modéle diminue, et R* augmente légérement.
Les résultats de la régression (avec 474 essais), pour la méme forme linéaire, sont présentés

par I’équation (82) applicable aux jus sucrés :

h=688+24-—40 - X, +926-T, +30-6, (R?=0,96) [82]

La comparaison des valeurs de h du mode¢le et des résultats expérimentaux est donnée sur la

figure 50.
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Figure 50: Comparaison entre les valeurs calculées de h en ébullition
(équation 82).et les résultats expérimentaux, pour des solutions de saccharose
(diverses valeurs de ¢ (2-80 kW.m?), Xys (10-70 kg MS/ kg solution),
O (70 — 105 °C), T'L (0,21 — 0,7 Ls".m™)) .

Le modeéle linéaire pourrait encore étre amélioré, sans 1’alourdir, en cherchant si des variables
9 9

telles que ¢ * ou X}, ne seraient pas un peu plus explicatives que celles de 1’équation (80) ou

(82), le gain attendu sur R? ne pouvant pas étre important en portant d’une valeur déja élevé.

3-4-3 Modele non linéaire
La plupart des équations proposées dans la littérature sont de type « équation puissance »
(power equation), du type :

h=a.¢".n°.T%. 0" pL .

Mais rappelons que nous voulons utiliser ici la concentration de matiere séche Xys et la

température de liquide en ¢bullition 6, au lieu des propriétés physiques du liquide

(na G, pa 7\'5 Cp)L
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Pour comparer nos résultats avec les équations en littérature, nous avons essayé un modéle

non linéaire du type :

h=a-¢" X, -T1-0]

En utilisant la méme matrice de données complete que celle déja I'utilisée pour établir
I’équation (80) (soit 640 essais), nous avons trouvé par régression non linéaire 1’équation

suivante :

h=40,7¢"" X% r""* 0" (R2=0,72) [83]

Pour comparer, nous avons tracé les valeurs de h tirées 1’équation (83) en fonction des

résultats expérimentaux, sur la figure (51).

T T T T T T T T T T T T T T T T T
0 1000 2000 3000 4000 5000 6000 7000

h

expérimental

Figure 52: Comparaison entre les valeurs calculées et les résultats expérimentaux du
coefficient de transfert de chaleur en ébullition pour des solutions de saccharose en utilisant
I’équation (83) (diverses valeurs de ¢ (2-80 kW.m™?), Xus (10-70 kg MS/ kg solution), O (70
~105°C), T'L (0,21 —0,7 Ls".m™)).
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En comparant les R* des modéles 80 et 83, nous pouvons remarquer que le modéle linéaire (3
5 coefficients) est meilleur que le modele non lin€aire a 5 coefficients pour toute la matrice
compléte (640 essais).

Mais on a vu au Chap. I que les « équations puissances » proposées dans la littérature sont
différentes selon le régime d’ébullition (nucléé ou non nucléé) dépendant du flux et de la
concentration, et le régime d’écoulement. Pour cette raison, nous avons essayé de partager le

plan d’expérience (tableau 7) en trois différents domaines.

Exploration d’améliorations du modéle non linéaire

On cherche a répondre a la question suivante: quel serait 1’intérét, pour améliorer la
prédiction de h (augmenter R?), de diviser la modélisation non linéaire en plusieurs

domaines ?
A. - Modéle pour les solutions de saccharose diluées (10 a 30%), et en régime non
nucléé :

Le domaine non nucléé correspond aux faibles flux de chaleur (2 & 10 kW. m™), et
pour les mémes domaines des autres variables (I'p et 0;) présentées au tableau (7). Les

résultats de régression sont présentés dans le modéle suivant :

h=33-¢% . X227 .M. gl2 (R*=0,85) [84]

On confirme que, dans le domaine non-nucléé décrit par I’équation (84), I’effet du flux
de chaleur sur h est négligeable, et qu’on peut penser a I’éliminer de la régression,

avec peu de perte sur la qualité de la représentation, soit:

h=30,6-X%2° . .0! (R*=10,84) [85]

La valeur de R” est bien améliorée par rapport au domaine complet (équation 83). La
comparaison entre les valeurs calculées de h selon 1’équation (85) et les résultats

expérimentaux est représentée en figure (52).
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Figure (52) : Comparaison les valeurs calculées du coefficient de h en ¢bullition
(équation 85), et les résultats expérimentaux, pour des solutions de saccharose
(diverses valeurs de ¢ (2-10 kW.m™), Xys (10-30 kg MS/ kg solution), 0. (70 — 105
°C), 'L (0,21 -0,7 L.s".m™))

B. Mod¢le pour une solution de saccharose plus concentrée (Xys de 30 a 70%) et en

régime nucléé (¢ de 20 2 80 kW. m?)

Le modéle obtenu dans ce domaine est :

h=2834-¢"" . X .02 .91 (R*=0,88) [86]

La comparaison entre le mode¢le et les résultats expérimentaux de h, est présenté¢ en

figure (53).
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Figure 53: Comparaison entre résultats expérimentaux et les valeurs calculés du
coefficient de transfert de chaleur en ébullition, pour des solutions de saccharose en
utilisant I’équation (86) (diverses valeurs de ¢ (20-80 kW.m™), Xys (30-70 kg MS/ kg
solution), O (70 — 105 °C), I't (0,21 —0,7 Ls™".m™)).

. Modéle non linéaire pour solution de saccharose trés concentrée (Xys de 50 a 70%) et

en régime nucléé (¢ de 20 2 80 kW. m™) :

Le modele identifié est le suivant :

h=22,96 -¢"¥ . X *.T7.0}¢ (R*=0,93) [87]

135



Chap. 3 Résultats et discussion
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Figure 54: Comparaison entre les valeurs calculées de h en ébullition (équation 87), et
les résultats expérimentaux, pour des solutions de saccharose (diverses valeurs de
¢ (20-80 kW.m™), Xus (50-70 kg MS/ kg solution), O (70 — 105 °C), I't (0,21 — 0,7

Ls'.m™)).

I1 apparait bien qu’en coupant le domaine en 3, on améliore I’adéquation de la régression non
linéaire : le formalisme de I’équation (83) n’est pas aussi satisfaisant pour I’ensemble du
domaine. Par exemple, en comparant les équations 85, 86 et 87, on peut remarquer que 1’effet
de ¢ est négligeable pour un jus sucré dilué et dans un régime d’ébullition non nucléé, mais
qu’il n’en est pas de méme pour un jus sucré concentré et un régime d’ébullition nucléé, ou
Ieffet de ¢ est plus important (h = £ (¢) *).

Les variables Xys (concentration de matiere seche) et Oy (température de liquide en
¢bullition) sont toujours les plus importantes sur h, dans le modéle non-linéaire comme dans
le modele linéaire. L’ effet de 'L sur h reste a peu prés le méme dans les 3 domaines explorés
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avec un faible exposant positif pouvant correspondre a un régime d’écoulement turbulent

(Ref> Rex).

En conclusion, si on veut décrire tout le domaine de variation du tableau (7), I’équation
linéaire (80) reste la meilleure représentation, surtout si on €carte les treés faibles A < 2 °C,
peu utilisées en général dans 1’industrie.

Mais nous pouvons ¢galement utiliser un formalisme adapté a chaque domaine, délimité par
les critéres de concentration et de flux : soit I’équation 85 pour les jus sucrés dilués en régime

non nucléée, et les équations 86 ou 87 pour les jus sucrés concentrés en régime nucléé.

3-5 Simplification du plan d’expérience :

Le plan d’expérience complet présenté en 640 essais, demande beaucoup de temps, et nous
avons exploré la possibilité de faire un plan d’expérience réduit, en utilisant deux différentes

méthodes pour réduire les nombre des essais, décrites au Chap. II — Matériel et méthodes.

3-5-1 - Le plan central composite
Il convient au mod¢le polynomial linéaire simple, avec 26 essais seulement pour quatre
variables (¢, Xus, AO et ['r). Partant de la matrice du plan central composite théorique
présentée en tableau (8), nous avons sélectionné 26 essais les plus proches des points

théoriques (tableau 1, annexe 5). Les résultats de la régression sont le mod¢le suivant :

| h=-5087 +253 ¢ —343 X, +346-0, +1963-T]| (R*=0,93) [88]

La comparaison entre les valeurs de h calculées par le modele (88) et les résultats

expérimentaux, est présentée en figure (55).
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Figure 55 : Comparaison entre les valeurs calculées de h en ébullition (selon
I’équation 88), et les résultats expérimentaux, pour des solutions de saccharose
(diverses valeurs de ¢ (2-80 kW.m™?), Xys (10-70 kg MS/ kg solution), 6,
(70 — 105 °C), T ( 0,21 — 0,7 Ls'.m™)) et le plan central composite
(26 points).

En comparant les équations (88) et (82), nous pouvons remarquer que le modele
¢établi avec un plan d’expériences « simplifi¢ » (plan central composite) donne un
coefficient de corrélation plus faible, mais qui reste élevé (R* = 0,93 au lieu de 0,96)
alors que D’effort expérimental est lui divisé¢ par 25. Cette procédure simplifiée

semble donc suffisante pour les jus sucrés.

3-5-2- Le plan D-optimal
Pour les modé¢les non linéaires, nous avons proposé¢ au Chap. II le plan D—optimal
(algorithme de Fedorov) pour réduire le nombre d’essais a 25 essais. La matrice X des
25 essais retenus par cette procédure a été présentée au tableau 2 (annexe 5). On a
sélectionné les 25 points les plus proches des points théoriques dans la matrice
compléte de 640 essais. Avec le modele « fonction puissance », les résultats de

I’optimisation sont les suivants :
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h=59,6-¢" - X5 . 10 .01 (R*=0,71) [89]

La comparaison entre le modele et les résultats expérimentaux de h pour ce cas, est

présentée en figure (56).
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Figure 56 : Comparaison entre les valeurs de h en ébullition calculées (selon
I’équation 89) et les résultats expérimentaux, pour des solutions de saccharose et
le plan D- optimal (diverses valeurs de ¢ (2-80 kW.m™), Xus (10-70 kg MS/ kg
solution), B (70 — 105 °C), T'L (0,21 — 0,7 Ls".m™)) (25 essais selon I’algorithme

Fedorov).

En comparant les équations (83) et (89), il n’est pas anormal que la modéle « fonction
puissance » tiré¢ d’un plan d’expérience (D-optimal, en 25 essais) donne un coefficient de
corrélation (R* = 0,71) un peu inférieur a celui du plan complet (en 640 essais), sachant que

simultanément, I’effort expérimental est divisé par 25.

Si on compare maintenant le modele de type polynomial linéaire (équation 88) et de type

fonction puissance (équation 89), le modéle polynomial linéaire apparait meilleur pour le
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méme nombre de coefficients a identifier (5 coeff.), et pour sensiblement le méme effort
expérimental (20 ou 25 essais). Cet avantage du modele polynomial lin€aire est relativement
surprenant, dans la mesure ou la plupart des modeles de la littérature pour évaluer h en
¢bullition, sont sous forme de « fonctions puissance », et non pas linéaires. Mais il est vrai

que les descripteurs mis dans notre modele sont assez différents de ceux de la littérature.

3-6- Etude d’un produit non Newtonien : solution de carboxy- méthyle

cellulose (CMC)

Notre modele de liquide non Newtonien est une solution aqueuse de CMC, qui est
rhéo-fluidifiante, relativement stable a la chaleur et peu cotiteuse, en vue d’explorer de facon
reproductible le coefficient de transfert de chaleur h en ébullition pour ce type de liquide, et

savoir si la forme du mode¢le devra étre a priori modifiée.

3-6-1- Effet du flux de chaleur ¢ ou A9

Pour étudier I’effet de ¢ ou AO sur le coefficient de transfert h en ébullition, nous avons
effectué¢ les essais a I't =0,56 (kg. m'.s'), P = 311 (mbar) fixés, et 3 concentrations
différentes Xps = 0,5 (%), 1 et 2 (%) , comparé a 1’eau pure comme référence (X = 0 %).

La variation de h est représentée en fonction de la différence de la température A8 (Fig.57 B)
et du flux de chaleur ¢ ( Fig. 57A). Vu les faibles concentrations molaires en soluté, on peut

penser que 1’¢élévation ébulliométrique EE est négligeable pour tous les cas.
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Figure (57A) : Variation de coefficient de transfert de chaleur en fonction du flux

de chaleur pour la solution de CMC (Xus = 0,5% - 1% et 2%) et ’eau pure a

pression P =311 mbar, et I'L =0,56 (1. m’.s™h).
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Figure (57B) : Variation du coefficient de transfert de chaleur h en fonction du A9

pour la solution de CMC (Xus = 0,5% - 1% et 2%) et I’eau pure. Pression P =311

mbar, et I, = 0,56 (1. m™. s™).
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D’apres les figure (57 A, 57B), nous pouvons remarquer que :

1.

h diminue fortement pour la CMC par rapport a I’eau du fait de la forte viscosité

obtenue dés les faibles concentrations.

les 4 points noirs en figure 57A représentent la limite visible entre le régime non
nucléé et le régime nucléé. La limite de nucléation visible apparait a des ¢ plus
faibles quand la concentration de la solution de CMC augmente, de méme que
pour les jus sucrés, mais pour des valeurs de concentration par contre
complétement différentes. Pour les différentes concentrations de matiere séche
(eau pure, solution de CMC Xyg = 0,5- 1- 2%) le début de la nucléation visible

commence respectivement a ¢ = 36, 20, 20 et 10 (kW. m™).

par contre, d’apres le figure 57 B, il n’apparait pas de loi claire pour le début de la
nucléation visible en termes de AO . Pour les différentes concentrations de matiere
séche (eau pure, solution de CMC Xyus = 0,5- 1- 2%) le début de la nucléation

visible commence respectivement a AG = 6,9- 11,7- 13,5 et 8,4 (°C).

a droite de la limite de nucléation visible, toutes les courbes montrent une certaine
augmentation de h avec A ou ¢, avec des pentes plus fortes pour la CMC que

pour 1’eau pure, phénomene qu’on peut lier a 1’agitation de nucléation.

Nous avons observé que le diamétre des bulles de vapeur pour les solutions de CMC est

nettement plus grand que pour I’eau, ce qui pourrait étre relié a une tension de surface plus

faible, et éventuellement a la viscosité.

3-6-2- Effet de la concentration de matiere séche (Xys)

Pour étudier I’effet de la concentration de matiére séche sur le coefficient de transfert h en

¢bullition, nous avons effectué les essais a I't =0,56 (1. m™.s™), P = 311 (mbar), pour trois

différents flux de chaleur ¢ =5, 20 et 80 (kW. m™) et trois concentrations de CMC (0,5, 1 et

2%), avec I’eau pure comme référence (X =0 %).
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h (W. m2. °C)
6000

p

<
5000

4000 ©
3000
2000

1000

0 T T T ' - Xs
0 0,5 1 1,5 2 2,5
*op=5kW.m?2) O0¢=20kW.m?) 4a¢=80kW.m?)
Figure (58) : Variation h en fonction de Xys pour les solutions de CMC de X ys =
0,5, 1 et 2% et I’eau pure (X =0), a P = 311 mbar, I'L =0,56 (kg. m™'.s™") et pour
trois différents flux de chaleur (5, 20 et 80 kW. m™).

Sur la figure 58, nous pouvons marquer que :

v

Pour les relativement faibles flux (¢ = 5 et 20 kW .m?), h diminue fortement entre

I’eau pure X = 0 % et la solution de CMC Xys = 0,5 %, puis plus lentement entre Xys

0,5% et 2%, du fait d’ne viscosité équivalente bien plus élevé, a méme valeur devy .

Pour des flux plus élevés (¢ = 80 kW. m™), h diminue moins fortement avec Xys (que
pour les faibles flux) entre I’eau pure et la solution de CMC Xyus = 0,5 %., puis reste a
un niveau plus élevé qu’en faible flux. Ceci peut s’interpréter, de méme que pour les
jus sucrés, comme dii a la forte agitation de nucléation pour ¢ = 80 kW. m?, aux

concentrations de CMC Xys = 0,5 et 1%.

3-6-3- Mesure de la viscosité et de la tension superficielle de la solution de la solution de
CMC:

Pour expliquer les résultats obtenus ci-dessus, nous avons mesuré la viscosité et la tension

superficielle des solutions de CMC Xys = 0,5 - 1 et 2% et a différentes températures dont

70 °C (température utilisée dans 1’essai pilote), et différents taux de cisaillement.

+ La viscosité : le comportement rhéologie des solutions de CMC peut se représenter par

une viscosité équivalente, fonction du gradient de cisaillement (et de la température)
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selon la loi de puissance (7 =k y"). Les résultats expérimentaux pour les trois

concentrations (Xus = 0,5 — 1 — 2%) et différentes températures (20, 30, 50 et 70 °C)
sont présentés en annexe (4). Nous donnons ici la représentation de la viscosité

équivalente neq a 70 °C des solutions de CMC, en fonction du taux de cisaillement y

en échelle logarithmique, et de I’eau pure comme référence, sur la figure (59).
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Figure (59) : Evaluation de la viscosité en fonction du taux de cisaillement

pour les solutions de CMC Xys = 0,5, 1, 2% et I’eau pure, tous a 70 (°C).

Sur la figure (59), nous pouvons remarquer que :
»  Pour Xums = 0,5%, neq est indépendante du taux de cisaillement dans le domaine

de 7 de 0,05 4 500 (s) a 70 °C correspondant a un comportement Newtonien

(Neqg = 0,01 Pa. s), mais plus loin visqueux que I’eau a 70°C.

» pour Xys = 1%, la solution a un comportement non Newtonien rhéo-fluidifiant :
la viscosité meq diminue avec ’augmentation du taux de cisaillement, la loi de

puissance pour la solution de CMC 1% a 70 °C est :

. 0,914

1=0,067 y (R*=0,999) [90]
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» Pour Xys = 2%, la solution a un comportement non Newtonien rhéo-fluidifiant.

Dans le domaine du taux de cisaillement yde 0,05 & 500 (s7), la loi de

puissance pour la solution de CMC 2 % a 70 °C est :
. 0,783

1=0,743y (R* =0,993) [91]

» il y a un plateau quasi- Newtonien des solutions de CMC 1 et 2% a bas taux

de cisaillement (par exemple la viscosit¢ de CMC 2% reste indépendant du

taux de cisaillement pour y < 0,12 (s)), sans qu’on puisse affirmer si

I’écoulement dans la situation du pilote, correspond a ce domaine, ou pas.
Cette caractérisation rhéologique est utilisée plus loin, pour commenter les résultats.

4+ Tension superficielle : Nous avons mesuré la tension superficielle o, (liquide /gaz)
pour les trois concentrations de maticre séche des solutions de CMC (X = 0,5 etl %) a
25°Ceta70°C,eta X =2 % a 70°C pendant 5 minutes. Les résultats sont présentés
en figure (60), et comparés a 1’eau pure (Xys = 0) a 70°C :

6 (N.mM)
80

70 %
60
50
40
30
20
10

O T T T T 1 XMS
0 0,5 1 1,5 2 2,5

Figure (60) : variation de la tension superficielle en fonction de concentration
de matiere séche pour des solutions de CMC Xys = 0,5 %, 1% et 2% et

comparés avec 1’eau pure a 70 °C.

Sur la figure (61), nous pouvons remarquer que les tensions superficielles des quatre

fluides sont comparables, et peu dépendantes de Xys.
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La tension superficielle de solution de CMC pouvant varier dans le temps [Rosilio et
al. 2000], nous avons aussi mesur¢ la tension superficielle pour les deux solutions de
CMC 0,5 et 1% a 25° C pendant 5 h. La cinétique de la tension superficielle pour les

deux solutions de CMC comparées avec 1’eau pure a 25 °C est présentée en figure

(61).

0 : : . L t(sTh)
0 5000 10000 15000 20000

¢ CMC 0,5% OCMC 1% Aeau pure

Figure (61) : évaluation de la tension superficielle, des solutions de CMC, Xys =

0,5 % et 1% comparée avec I’eau pure, en fonction de temps a 25 °C.

D’apres les résultats en figure (61), il semble que la tension superficielle des solutions
de CMC Xus = 0,5 et 1% diminue légérement avec le temps, et que la tension

superficielle pour I’eau pure reste constante.

D’apres ces caractérisations des solutions de CMC, nous pouvons faire les remarques
suivantes, concernant le coefficient de transfert en ébullition h:

v Pour la solution de CMC Xys = 0,5 % : elle a un comportement rhéologique
Newtonien a 70 °C, c'est-a-dire que sa viscosité est indépendante du taux de
cisaillement (n = 0,01 Pa. s a 70 °C). Or, d’apres la figure (57 A), la valeur de h en
fonction de ¢ est trés en dessous de celle de I’eau pure, ce qui peut s’interpréter
comme |’effet d’une viscosité 25 fois plus élevée pour la CMC que pour 1’eau.

Ensuite, h augmente plus vite avec ¢ que pour I’eau pure, apres le démarrage de la
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nucléation. Nous avons aussi observé que les bulles de vapeur deviennent plus
grandes pour la solution de CMC 0,5% que pour I’eau, alors que G est tres voisin. La
viscosité semble donc un paramétre cinétique de la croissance et du détachement des
bulles, qui fixe la taille des bulles au détachement (et pas seulement ¢ et ®, selon

I’équilibre statique décrit en bibliographie).

- Pour la solution CMC a X = 2 %, la viscosité a faible gradient de cisaillement (par
exemple & 7=10s" la viscosité apparent = 0,56 Pa.s) est beaucoup plus élevée que
celle d’une solution de saccharose a X =70 % a 70 °C (n. = 0,025 Pa.s), et avec des
tensions superficielles assez voisines. Pour expliquer que les coefficients de transfert
sont voisins a ¢ = 20 (kw. m™) par I’effet rhéo-fluidifiant, il faudrait invoquer un taux
de cisaillement trés élevé (7 > 1000 s™), ce qui pourrait s’interpréter comme 1’effet de
I’agitation de nucléation. Mais nous avons besoin plus des études sur les solutions de
CMC et/ou les liquides non-Newtonien pour bien expliquer I’effet de différents

paramétrés (Xwus, ¢, etc.) sur h.

3-6-4-Effet du débit massique par unité de périmétre de tube (I'L) :

Pour décrire I’effet de 't sur h pour les produits non Newtoniens, nous avons mesuré h en
¢bullition en fonction de I'r, pour des solutions de CMC a 2 concentrations (Xys = 0,5 et

1%) a P =311 mbar et un flux de chaleur constant ¢ =20 kW. m™.
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Figure (62): variation de h en fonction I'p
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O"Jus sucré 50%"

pour des solutions de CMC,

Xus = (0,5- 1- 2 %), comparées avec jus sucré Xys = 70 %, ¢ = 20 (kW. m™) et P

=311 mbar.

Les résultats présentés en figure (62) montrent que :

» Pour Xys = 0,5 % de CMC, le coefficient de transfert de chaleur augmente 1égérement

pour I'y entre 0,2 et 0,7 (Lm™.s™). C’est un comportement comparable aux jus sucrés

Xms = 70%, avec des valeurs de h assez voisines (2 mémes ¢, ['p et pression P), bien

que la viscosité de jus sucré¢ X = 70% soit 2,5 fois plus élevée que la viscosité¢ de CMC

a X =0,5% (respectivement 0,025 et 0,01 Pa. s) la CMC étant Newtonienne a cette

concentration jusqu’a des y ¢levées. Cette superposition entre les courbes de CMC

0,5% et jus sucré 70% (figure 62) peut signifier qu’il existe un autre effet que la

viscosité pour expliquer la valeur de h (oL, ors, MES, etc. ?), ce qui reste une

question.

» Pour Xys = 1%, h est quasi constant quand 'L augmente entre 0,4 et 0,7 (l.s'l.m'l),

avec des valeurs un peu plus élevées que pour le jus sucré a 70 % Xvs.
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3-7 Modélisation d’un fluide non-Newtonien (CMC)

Selon la méthode précédente, nous avons proposé un plan d’expériences pour représenter h
en fonction de trois variables (¢, Xys et I'1) , Oy étant maintenu constant dans ce cas, faute de

temps. Le domaine des variables est présenté en tableau (11). (64 essais)

Variables Domaine d’étude

Il m'. sh 0,29- 0,42- 0,56- 0,7

& (kW. m?) (imposé) ou 2- 4 - 5-10- 20- 40- 60- 80
AB, Température diftérence (°C) 0,5a25

(Constaté)

Psat (mbar) 311

Xus (%) 1-2

Tableau 11: les domaines de variables expérimentales pour les solutions de CMC.
3-7-1 Modé¢le polynomial linéaire : application a la CMC.

D’abord, nous avons identifi¢ un mod¢le linéaire simple de la forme :
h=a+b.¢+c.XMs+d.FL
L’analyse des résultats avec la régression pour la solution de CMC non Newtonien (let 2%) et

dans tous les domaines d’étude (Tableau 11) sont présentés dans le modele suivant:

h=1232 +31-¢—-72 -X,, -223-T, (R>=0,97) (©2)

La comparaison entre le modele et les résultats expérimentaux de h, dans ce cas, est présentée

en figure (63).
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Figure 63: Comparaison entre résultats expérimentaux et les valeurs calculés du
coefficient de transfert de chaleur en €bullition pour solution de CMC non Newtonien
(diverses valeurs de ¢ (2-80 kW.m™), Xys (1-2 kg MS/ kg solution), 8. (70 ),
'L (0,29 -0,7 Ls".m™))en utilisant I’équation (92).

La comparaison entre le cas Newtonien et non-Newtonien est faite plus loin.

3-7-2 Modé¢le non linéaire : application a la CMC (non Newtonien)
Couramment les équations proposées dans la littérature sont de type « équations puissances »
(power équation), sachant que nous utilisons ici la concentration de mati¢re seche et la

température de liquide en ébullition, au lieu des propriétés physiques du liquide telles que

M, p> A, Cp, o, ...).

Pour comparer avec les équations de la littérature, nous avons essay¢ un modele non linéaire
b C d b1 r . . 4 . . \ 97 .
dutype (h=a-¢" - X, -I| ) a0 constant. La régression non linéaire a conduit a I’équation

suivante :

h=630-¢" - Xy - T, (R*=0,88) (93)
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La comparaison entre les valeurs calculées de h en utilisant 1’équation (93), et les résultats

expérimentaux, est représentée en figure (64).

h (modéle)

4000

1000 1500 2000 2500 3000 3500 4000

h (expérimental)
Figure 64 : Comparaison entre résultats expérimentaux et les valeurs calculés du
coefficient de transfert de chaleur en ¢ébullition pour solution de CMC non
Newtonien(diverses valeurs de ¢ (2-80 kW.m™), Xys (1-2 kg MS/ kg solution), 8; (70
), TL (0,29 — 0,7 Ls".m™)) en utilisant 1’équation (93).

D’aprés les résultats ci-dessus pour une solution non-Newtonienne rhéofluidifiante (CMC),

nous pouvons he remarquer que :

e [’effet principal sur h vient du flux de chaleur (¢) ou de la différence de température
(AD) pour toutes les concentrations étudiées de CMC 1 et 2 %, avec un exposant
notable h = f (¢**°). Cet effet est comparable a celui de ¢ pour jus sucré concentré
Xms> 30% en régime d’ébullition nucléé. Peut étre pouvons-nous expliquer la petite
augmentation de 1’exposant de ¢ pour un produit non Newtonien (CMC), par
I’augmentation de taux de cisaillement li¢ a la nucléation avec ¢ qui diminue la

viscosité de la solution de CMC, et augmente h.
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L’effet de la concentration de matiére séche (Xys) reste faible sur h, avec un exposant

négatif h=f (X )pour les solutions de CMC a Xys = 1 et 2% a 70 °C). La

sensibilité de h a Xus est plus faible pour les solutions de CMC non-Newtoniennes
que pour les jus sucrés (Newtoniennes), peut étre a cause de la variation de n en

fonction du taux de cisaillementy , a température 0y et flux identiques.

L’effet du débit volumique par unité¢ de périmetre de tube (I'L) sur h est quasi nul,
sachant qu’on est au dessus de ['. Le nombre de Reynolds en film pour la solution de
CMC, calculé avec les valeurs de 7 de 0,5 4 500 (s), est Rer < 73 pour Xus = 1%, et
Rer < 28 pour Xys = 2 %, dans tout le domaine expérimental, laissant supposer que les
solutions de CMC (1 et 2%) sont toujours en régime laminaire. Classiquement en
régime laminaire et non nucléé, h devrait diminuer avec 1’augmentation de 'y, ce qui
n’est pas constaté, mais rappelons que le taux de cisaillement au cours de nos essais

n’est pas connu.

Le modele polynomial linéaire est mieux adapté que la modele « puissance » pour tout

le domaine présenté au tableau 2 (avec la CMC comme avec le sucre).

La raison pour laquelle les h des solutions de CMC 0,5-1 et 2% sont comparables a
ceux des jus sucrés a Xys = 50 ou70% , alors que leur viscosité est nettement plus
élevée a faible 7, suppose un taux de cisaillement élevé (7 > 1000 s ?), par exemple
du fait que la nucléation ou que le diametre de la bulle de vapeur traversant le film de
solution de CMC est plus grand que pour I’eau ou les jus sucrés, qui augment
I’agitation de nucléation et le transfert de chaleur, sans oublier I’effet d’autres
parametres sur h notamment les impuretés les matieres en suspension dans le liquide le

collaboration liquide/paroi pour chaque liquide étudié.
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CONCLUSION GENERALE

La prévision du coefficient de transfert de chaleur co6té liquide en ¢ébullition (h) est un point-
clé quand on veut concevoir un évaporateur, en situation d’ingénierie. La valeur de h propre a
chaque effet dépend a la fois de parameétres attachés au procédé (type d’évaporateur, pression
de fonctionnement, écart de température A0 disponible, etc.) et de parametres attachés au
produit a concentrer, a ses propriétés thermo-physiques (viscosité fonction de la concentration
et de la température, tension de surface, etc.). Une difficulté supplémentaire liée a 1’¢bullition
vient de ce que, selon le régime d’ébullition constaté (nucléée ou on nucléée), et selon
éventuellement le régime d’écoulement (laminaire ou turbulent — en fonction du nombre de
Reynolds en film Ref), le comportement d’ébullition change, correspondant a des formes de
loi différentes pour prédire la valeur de h. Enfin les comportements rhéologiques non
Newtoniens sont une autre source d’incertitude, sachant que le taux de cisaillement local dans
le film est inconnu, provenant a la fois de I’écoulement et de 1’agitation de nucléation.

Nous nous sommes limités ici au cas des évaporateurs « a flot tombant », trés utilisés dans les
industries alimentaires, pour concentrer le lait et les produits laitiers, les jus sucrés, les jus de
fruits et légumes, ... En effet, ils permettent d’obtenir un coefficient de transfert de chaleur
(h) relativement élevé pour un faible AO , plus faible qu’avec les évaporateurs « a grimpage »,
ou a surface d’échange immergée, permettant ainsi d’abaisser la température de traitement, et

de limiter le temps de séjour du produit dans 1’appareil.

La premicere partie de la thése est une analyse bibliographique, qui nous a permis de comparer
les nombreuses formules proposées dans la littérature, pour estimer h en ébullition (6 pour
I’ébullition en vase, 10 pour I’évaporation a flot tombant). Selon la bibliographie, il apparait
que, pour toutes les situations correspondant a un régime d’ébullition non-nucléée dans
I’évaporateur a flot tombant, pour un produit donné (dont sa concentration) et des conditions
fixées (pression, I'), h est indépendant de ¢ ou AB , que le régime d’écoulement soit laminaire
ou turbulent. Dans 1’étude réalisée par Prost et al, 2006 pour estimer h dans évaporateur a flot
tombant. La valeur de h dépend alors surtout des paramétres d’écoulement, donc de la
viscosité et du débit spécifique I'L. Par contre, dans le cas du régime d’ébullition nucléée dans
I’évaporateur a flot tombant, certains auteurs décrivent une augmentation de h avec ¢ ou A9

(Krupiczka et al, 2000 pour 1’eau pure, Bouman et al pour le lait, ..).
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Mais I’incertitude porte sur la prévision de la transition entre les deux régimes d’ébullition
(non-nucléé et nucléé), qui est plutdt constatée que prédite, et qui peut varier beaucoup en
termes de flux ou de A0 : par exemple AO = 5 °C pour 1’eau pure dans un évaporateur a flot
tombant, et seulement AG ~ 0,5 °C pour le lait (Bouman et al), d’ou une incertitude sur la loi
d’¢ébullition a utiliser, qui se reporte sur la valeur de h prédite.

Ajoutons que, malgré leur apparence générale, fondée sur des nombres sans dimension et sur
des propriétés physiques mesurables, les équations existantes dans littérature pour estimer h
en ¢ébullition ne semblent pas pouvoir étre utilisées pour d’autres liquides que ceux pour
lesquels elles ont été¢ établies. En effet, nous avons montré la grande dispersion entre
formules, lorsqu’on utilise les mémes valeurs des parameétres thermo-physiques (h pouvant
varier dans un rapport de 1 a 40 en ébullition nucléée en vase entre formules), ce qui montre
qu’elles n’ont pas de caractére général, surtout a forte concentration (viscosité), et que leur
valeur prédictive est médiocre pour un autre produit, ou des conditions autres que celles
utilisées pour les établir. Donc, méme si on mesurait les propriétés thermo-physiques
descriptives du liquide a traiter (n, p, A et Cp, ...), ce qui est déja difficile dans les conditions
du procédé, la prédiction de h reste peu fiable sur la base de ces formules. Pour résumer, les
formules existantes ne décrivent pas la généralité ou la complexité du probléme, et malgré
leur apparence, elles n’ont pas la valeur prédictive générale des équations de transfert sans

¢bullition (du type Dittus-Boelter par exemple).

A partir de cette analyse, notre travail a visé les objectifs suivants :

e définir une méthode fiable et économique pour évaluer le coefficient de transfert de
chaleur (h) coté liquide en ébullition, sans avoir besoin de mesurer au préalable les
propriétés thermo-physiques des produits, sachant que ces « descripteurs » du produit
ne suffisent pas avec les formules actuelles, a prédire h en ébullition de facon fiable.
Mais nous gardons I’idée qu’une formule est attachée a un produit et un type
d’évaporateur, constituant en quelque sorte « sa carte d’identité » en ébullition dans
une base de données. On renonce donc a décrire la complexité des parametres
d’influence, ce qui est déja la réalit¢ de fait mais « masquée » dans les formules
actuelles de la littérature.

e i possible, observer et définir les conditions de la transition entre le régime
d’ébullition non-nucléée et nucléée pour chaque liquide, et en fonction des conditions

étudiées ;
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¢tudier les effets des parameétres utiles (¢, I'r, O, Xms) sur h pour un liquide
Newtonien, et les différences éventuelles quand il s’agit d’un liquide non-Newtonien ;

¢tablir les équations du type h = f (¢, ', 01, Xms) modélisant le comportement pour
chaque liquide étudié, et pouvant servir de « base de données produit » en calcul
automatique, pour I’ingénierie, quand tous ces paramétres varient (dans un
évaporateur multiple effet) ;

explorer la possibilité de simplifier le plan d’expérience pour décrire le comportement
d’un produit donné, dans le sens de moins d’essais (plan d’expérience optimis¢), tout

en restant suffisamment représentatif du domaine étudié (collaboration industrielle).

Dans cet objectif, la deuxiéme partie de la présente thése a été de concevoir et construire un

pilote assez représentatif de 1’évaporateur a flot tombant, permettant la mesure expérimentale

du coefficient de transfert de chaleur h pour les fluides alimentaires, en ¢ébullition dans des

conditions connues et reproductibles (¢, ', Xwus et P), et pouvant intégrer I’effet du régime

d’écoulement en fonction de la rhéologie du produit dans les conditions du procédé, du

régime d’ébullition, ainsi que de la variabilité éventuelle du produit (pour un jus de fruit :

variété , maturité, etc. ).

Le pilote répondant a ces objectifs a été congu, construit et instrumenté dans les ateliers de

I’INRA-MASSY et Agroparistech-MASSY, au sein de ’'UMR 1145 — (Génie Alimentaire),

sur les bases suivantes :

Le liquide ruisselle a I’extérieur de la surface cylindrique, en utilisant un distributeur
formant un film d’épaisseur uniforme sur le périmétre du cylindre

Les propriétés de la surface de chauffe sont fixées (acier inoxydable 316 L poli), mais
on peut en changer.

La concentration en maticre s€che Xys reste quasi constante le long du tube, et dans le
temps. Le liquide arrive a sa température d’ébullition, de sorte que sa température
d’ébullition (0y) reste constante le long du tube.

Le tube de test est chauffé par 1’électricité, en fonctionnant a puissance imposéeQ,

donc a flux ¢ imposé, et on attend le régime stationnaire. Du fait du préchauffage
amont, toute la chaleur apportée a la surface correspond bien a un transfert par

¢bullition, et non pas au réchauffage préalable du produit.
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Nous pouvons observer, grice a 1’enceinte principale du pilote en verre, le début
visible de I’ébullition nucléée, la qualit¢ du mouillage de la surface de test ou
I’apparition de « taches seches », selon la valeur de I" et/ou d'autres observations utiles
(moussage).

Le domaine accessible actuel est pour le flux de chaleur de 0 & 85 kW. m™, et pour le
débit de fluide de 15 1/h a 200 1/h, soit I'. entre 0,04 et 0,7 1. s rn'l, et pour P de 350 a
1013 mbar.

La troisieme partie a ¢été¢ d’étudier expérimentalement chaque parametre séparément
dans un plan d’expérience complet (pour un produit donné), permettant d’explorer
I’effet de chaque facteur (¢, Xms, Or, ['L) sur h, dans le cas de I’eau pure (X = 0 ) pris
comme référence, et de solutions de saccharose a différentes concentrations (Xys = 10,
30, 50 et 70% ) comme modele de produit Newtonien. La transition de régime non
nucléé au régime nucléé a été observée, et varie en fonction du flux de chaleur ¢, a I'y et
O constants, et de la concentration Xys : le début de nucléation visible apparait a
respectivement ¢ = 36, 34, 18, 11 et 5,7 kW.m'z, ouaAB=7-68-55-42-4°C,
pour Xys =0, 10, 30, 50, 70%, pour les solutions de saccharose en flot tombant.

Dans le domaine nucléé, la sensibilité de h a ¢ ou AB n’est pas négligeable, et la pente
augmente avec la concentration, pour Xys > 30% et des flux assez élevés pour imposer
la nucléation. A I"occasion des mesures de tension superficielle des solutions, nous
avons observé la présence de matiéres en suspension (impuretés insolubles), en
concentration croissante avec la concentration en saccharose, pouvant expliquer que la
nucléation commence a plus bas AO en milieu concentré, alors que la tension
superficielle est seulement en légerement diminution.

Les parametres essentiels faisant varier h sont Xys et de 0;, qui semblent se ramener a
I’effet de la viscosité, dans la mesure ou toutes les valeurs de h se raménent a une
courbe unique h = f(n), a ¢ et ['L fixés. Mais, bien que 1’effet de la viscosité sur h soit en
général représenté par une « loi puissance » (h = a nb) avec un exposant négatif, il
apparait que nous pourrons avec les variables choisies Xys et O, utiliser plutot une loi
linéaire, de la forme (h =a —b. Xy + c. 01), au moins pour un produit Newtonien.
L’effet de I'L sur h, en maintenant ¢ et O; constants, reste assez faible au dessus du
mouillage critique (I'L > I'¢;i), avec une légere augmentation de h avec ' pour 1’eau

pure et les quatre solutions de saccharose. On a pu observer les valeurs du mouillage

156



Conclusion générale

critique (I'cri), tel que des taches seéches commencent a apparaitre, a la fois visuellement,
et par la chute de la courbe h = f (I'L). Les valeurs seuil sont par exemple de ['L = 0,14
(kg. m™. s pour I’eau pure et I'L = 0,09 (kg. m™. s™") pour la solution de saccharose a
Xms = 50%. Ces valeurs de I’ sont obtenues en diminuant le débit, et il est possible
que ces valeurs puissent sérient différents si on les obtient en augmentant le débit. Pour
un fluide Newtonien, et pour 'L > ', une loi linéaire semble suffisante pour h = f (I'y),
avec un faible coefficient positif.

Plusieurs modeles ont été identifiés et comparés pour décrire les lois de variation de h =
f (¢, O, I'L et Xyus) pour des jus sucrés (Newtoniens), dans tout le domaine exploré. Un
modele polynomial linéaire de type (h=a+b.¢ -c. Xus+d .6 +e.IL) adonné
un coefficient de corrélation élevé (R* = 0,9) avec les jus sucrés, si on retire du plan
expérimental les essais a trés faibles AB (<2°C), et/ou a trés faible concentration (eau
pure), et/ou a faible I't< ¢, ce ne serait pas qui n’est pas problématique en général
pour un but d’ingénierie industrielle. Donc, 5 coefficients (a, b, c, d, €) semblent suffire
pour décrire le comportement en ébullition d’un produit Newtonien, dans un vaste
domaine de concentration, de pression P, et de A0, a condition que I'y > I'y. Deux
simplifications du plan d’expérience ont été explorées : le plan central composite adapté
a une forme « polynomiale », et le plan D-Optimal adapté a la forme « fonction
puissance ». Les deux permettent de décrire le domaine en 20 a 25 essais seulement,
tout en gardant un coefficient de corrélation élevé, avec un avantage pour le modéle
linéaire.

La derniére partie de ce travail a concerné les liquides non-Newtoniens, en prenant la
solution de carboxy-méthyle cellulose (CMC) comme produit modele rhéo-fluidifiant.
Nous avons étudié I’effet de chaque parameétre séparément dans un plan d’expérience
complet, pour h = f (¢, Xms, 'L ), en maintenant ici P ou 6y constants (faute de temps).
On peut exprimer 3 différences entre la solution Newtonienne et non-Newtonienne, qui

sont :

I’effet de I'L sur h (quand Iy > T), puisqu’avec la solution non-Newtonienne, h
diminue légeérement avec 1’augmentation de I' (contrairement au cas Newtonien), ce
qui se traduit par un coefficient négatif dans le mod¢le linéaire méme dans le domine

d’ébullition nucléée.
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la sensibilit¢ de h a Iaugmentation de ¢ est un peu plus grande en non-Newtonien

qu’en Newtonien surtout dans le régime d’ébullition nucléée.

la transition du régime non nucléé vers régime nucléé apparait a AG ou ¢ plus élevé pour

les solutions de CMC que les solutions de saccharose.

Pour ce produit non-Newtonien, les mode¢les linéaires et non linéaires de h = f (¢, 'L,

Xms) a pression constante, sont présentés. Le modele polynomial linéaire de type : h =

at b ¢ - ¢ Xus - e ['L reste utilisable dans tout le domaine d’expérience exploré, avec

coefficient de corrélation élevé (R* = 0,97).

Suite a ce travail, nous proposons les perspectives suivantes :

Comparer les résultats obtenus sur notre pilote et les modéles pour les jus sucrés,
avec les valeurs constatées sur un évaporateur a flot tombant réel, utilisé dans
I’industrie, dans le but de valider notre démarche pour un usage industriel. Il
faudra tenir compte au mieux de la différence entre I’écart de température global
de I’appareil industriel, et I’écart AB (paroi/produit) utilisé ici.

Continuer d’explorer les faibles AO (< 2°C), en particulier dans le but d’utiliser
une compression mécanique de la vapeur émise (CMV), ce qui suppose des
mesures de températures plus précises.

Améliorer 1’étanchéité de notre pilote, pour explorer un domaine de pression
plus faible (P = 90 mbar, correspondant a 05, = 44 °C, au lieu de 250 mbar
actuellement), tels qu’utilisés pour les produits thermosensibles ou encrassant
Résoudre de probléme de la mousse stable avec certains produits moussants, vis
a vis de la pompe de recirculation et de la pompe a vide. On peut prévoir une
pompe de recirculation du liquide, susceptible de « faire tomber » les mousses
par arrosage, indépendamment de la pompe fixant I'..

Installer un régulateur de température, permettant de piloter la puissance de
chauffe a partir de la mesure température de paroi, dans le but de travailler « a
température de surface » imposée, au lieu de «a flux imposé». On se
rapprocherait ainsi de la situation du chauffage par la vapeur, mais nous pensons

que les résultats expérimentaux décrits précédemment ne changeraient pas
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Mettre au point d’une technique de mesure de 1’épaisseur & (mm) du film liquide
ruisselant sur la surface ( par exemple : par « laser-induced photochromic dye
tracer technique » [ Karimi et al. 1998]).

Installer une camera rapide pour observer la limite de nucléation de fagon plus
précise, et sur une zone ¢tendue.

Etudier I’effet des matiéres en suspension non solubles (MES), pouvant agir
comme germes de nucléation potentiels, soit en ajoutant, soit pour évaluer 1’effet
d’une filtration éventuelle.

Comparer les résultats obtenus avec dévers liquides, Newtoniens ou non-
Newtoniens, pour évaluer la variabilit¢ des lois donnant h = f( ¢, Xys, Or, '),
et approfondir les différences entre comportement Newtonien et non-Newtonien.
Continuer d’explorer d’autres formes de modeles dits « améliorés », plus
représentatifs des lois expérimentales.

Etudier la cinétique d’encrassement sur h pour quelques produits alimentaires

(lait, jus de tomate, etc.....).
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Annexe 1

Programme D- optimal (Fedorov) [Bertrand Heyd]

function[critopt,Xn,dans]=fedorov(Xnc,n);
%]la matrxice estXnc

%nc le nombre de candidats totaux

%n ceux a prendre

nc=size(Xnc,1);

%si1 on veut aléariser
ALEA=1;

if ALEA
[beta,ndx]=sort(rand(nc,1));
else
ndx=1:n;
end
dans=ndx(1:n);
hors=ndx(n+1:nc);

hiscrit=[];
%etapel
Xn=Xnc(dans,:);
iopt=0;jopt=0;
critfin=1000;

while critfin>0.001
%etap2
critopt=0;
for i=1:n
for j=1:(nc-n)
essai=dans;
essai(i)=hors(j)
Xe=Xnc(essai,:);
crit=det(Xe'*Xe);
if critopt<crit
iopt=i;
jopt=j;
critopt=crit;
end
end
end

%etap3

temp=hors(jopt);
hors(jopt)=dans(iopt);
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dans(iopt)=temp;
dans=sort(dans);hors=sort(hors);
Xn=Xnc(dans,:);

hiscrit=[hiscrit critopt];
Ih=length(hiscrit);
if length(hiscrit)>5;

critfin=std(hiscrit(lh-5:1h))./mean(hiscrit(lh-5:1h))

end
end

% Le plan D-optimal du jus sucré.
x=10:15:70;

f1=2:19.5:80;

t=70:7.5:100;
gamma=0.21:0.1225:0.7;

[X,F]=meshgrid(x,f1);

P=[X() FO)I;

t=ones(25,1)*t;
P=kron(ones(5,1),P);

P=[Pt()];
gamma=ones(length(P),1)*gamma;
P=kron(ones(5,1),P);

P =[P gamma(:)];
X=[ones(size(gamma(:))), log(P)];
[critopt,Xn,dans]=fedorov1(X,25);

critopt
plan=P(dans,:)
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Annexe 2

Les modelés de viscosité des solutions de saccharose a Xys = 30, 50, 70 en
fonction de la température loi d’Arrhenius.

1nm 4, :-14,11+2456% R* = 0,986 (1)
In Mgy, :-16,08+3501% R*=0,994 ()
In 1, =-22,28 + 6344% R*=0,991 3)

avec la viscosité en (Pa .s) et la température en °K. L’évolution de la Inn
calculé a partir de basse de donné en ICUMCA en fonction de I’inverse de la
température pour solution de saccharose Xys = 50% par exemple est présentée

sur la figure (10).

In n

0,001 0,002 0,003 0,004

-11
-13
-15 /T
-17 ]

< solution de saccharose XMS =50%

Figure (1) : Variation de In n en fonction de I’inverse de la température (relation

d’Arrhenius) pour solution de saccharose Xys = 50%.

Des modeles (1, 2, 3) nous avons calculé la viscosité des solutions de saccharose (30,
50, 70 % MS) a la température d’ébullition pour celui —ci solutions a P = 701 et 1010

mbar).
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Annexe 3

Les modelés de viscosité spécifique des solutions de saccharose a P = (311,
474,701, 1010 mbar) en fonction de la concentration de matiére seche.

A partir des résultats qui était obtenu dans 1’annexe (1) et la relation entre de la
viscosité et la concentration de maticre seche et pour la température d’ébullition a P =
1010 mbar, en figure (1), nous avons obtenu la modele pour calculé la viscosité de la
solution de saccharose Xys = 10% pour les différentes températures d’ébullition a P =

311,474,701, 1010 mbar. Les quatre mod¢les sont :

Inm,,,, =-10,86+3,360In X, (P =311 mbar) R*=0,92 4)
Inm,,,, =-10,33+3,1861n X, (P =474 mbar) R*=0,92 (5)
Inm,,, =-12,45+3,6411n X5 (P =701 mbar) R*=0,97 (6)
Inm,,, =-11,7+3,383In X, (P =1010 mbar) R*=0,97 (7)
h”"l spec
3,5 -
3 L 4
2,5 f
2 /
1,5 1
1 /
0,5
O T / T 1 11'1 XMS
05 2 4 6
¢ P=1010 mbar =——Linear (P =1010 mbar)

Figure (1) : Variation de In ngpe €n fonction de I’inverse de In Xys pour solution de

saccharose a P = 1010 mbar.

» Nous avons fait le calcule des équations précédents (de 1 a 7 annexes 1 et 2) pour tous
les viscosités de solutions de saccharose de Xys =10 % (a P =311, 474, 701 et 1010
mbar) et de Xys = 30, 50 et 70% (a P =701 et 1010 mbar).

» A partir des viscosités déja existant dans le basse de donné (ICUMCA) et les

viscosités était calculés d’équations (1 a 7), nous avons tracé la variation du
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coefficient de transfert de chaleur en fonction de en fonction de la viscosité de
solutions de saccharose (Xys= 10, 30, 50 et 70%) et a pression (P =311, 474, 701, et
1010 mbar) pour deux flux de chaleur ¢ =20 et 80 (kW. m?) et ' = 0,56 ( kg. m™.
°C™") ( figure 44).
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Annexe 4

Les viscosités des solutions de CMC (Loi de puissance).

I.  Solution de CMC 0,5% : I’évaluation de la contrainte de cisaillement(t) en

fonction du taux de cisaillement (v ), a quatre différent température (20, 30, 50,

70 °C), est présenté en figure (1).

T (Pa)
16
14 5
12
< |
10
O
8 <
% O
6 o 8
4 4B
<O = X
2 g — ~
X X .
O ﬁx T T T T T 1 ’Y (S-l)
0 100 200 300 400 500 600

©20°C d30°C ~50°C x70°C

Figure (1) : Evaluation de la contrainte de cisaillement en fonction du taux de cisaillement

pour la solution de CMC Xys = 0,5% a quatre différents température (20, 30, 50 et 70°C).
D’apres les résultats en figure (1), nous pouvons remarquer que la solution de CMC Xys = 0,5

% a un comportement rhéologique non Newtonien (rhéofluidifiant) a basse température <

50°C mais a 70 °C elle a un comportement rhéologique Newtonien.
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II.

Solution de CMC 1% : Le comportement rhéologique de la solution de CMC 1% a
quatre différentes températures (20, 30, 50 et 70°C) est présenté en figure (31). Nous
pouvons remarquer des courbes qui sont présenté en figure (2) que la solution CMC

a un comportement rhéologique non Newtonien a toutes les températures étudiées.

7 ( Pa)
O
o ]
O
& | A =
A
A X
A X
A - X
X
T T T T 1 ’Y (S'l)
200 300 400 500 600

©20°C D030°C A50(°C) x70°C

Figure (2) : Evaluation de la contrainte de cisaillement en fonction du taux de cisaillement

pour la solution de CMC Xys = 1 % a quatre différents température (20, 30, 50 et 70°C).

Pour explorer la loi de puissance pour la solution de CMC 1% a 70 °C, nous avons tracé la
contrainte de cisellement en fonction du taux de cisaillement en échelle logarithmique. La

courbe est présentée en figure (3).

1%
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7 ( Pa)

)

Figure (3) : Evaluation de la contrainte de cisaillement en fonction du taux de cisaillement en

échelle logarithmique pour la solution de CMC Xys = 1 % a température (70°C).

D’apres la courbe en figure (3), le modele qui nous avons le obtenu selon la loi de puissance

est:

. 0,914

log t =log 0,067 +0,914 log\.( Ou 1=0,067y (R2 =0,999) (1)

o N

Des figures (2 et 3) et en comparer 1’équation (1) avec la loi de puissance (t=ky ), nous
pouvons remarquer que I’exposant n en équation (1) inférieur de 1 et la solution CMC 1% a
un comportement rhéologique non Newtonien et rhéofluidifiant. Dans ce cas la viscosité
diminue avec I’augmentation du taux de cisellement. L’évaluation de la viscosité en

fonction du taux de cisaillement pour CMC 1% a 70 °C présenté en figure (4).
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Figure (4) : Evaluation de la viscosité en fonction du taux de cisaillement pour la solution de

CMC Xus =1 % a 70 (°C).

En figure 4, nous pouvons remarquer que la viscosité de la solution de CMC 1% a 70°C
diminue de 0,078 a 0,032 (Pa .s) en fonction d’augmentation du taux de cisaillement de 0,05 a

500 (s™).

I11. Solution de CMC 2% : L’évaluation de la contrainte de cisaillement en fonction du tau de
cisaillement a quatre différentes températures (20, 30, 50 et 70 ° C) pour la solution de

CMC 2 % est présenté en figure (5).

1(Pa)
180
160 5

140 © =
120 o O

100 o 5 P A
80 =
60
40
20

>

— 1 )

200 300 400 500 600
©20°C 030°C 250°C x70°C

Figure (5) : Evaluation de la contrainte de cisaillement en fonction du taux de cisaillement

pour la solution de CMC Xys = 2 % a quatre différents température (20, 30, 50 et 70°C).
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Pour explorer la loi de puissance pour la solution de CMC 2 % a 70 °C, nous avons tracé la
contrainte de cisellement en fonction du taux de cisaillement en échelle logarithmique. La

courbe est présentée en figure (6).

t(Pa)
M
I T 11 f%o’ T
0,01 0,1 10 100
0.1
X
0,01 y (s

Figure (6) : Evaluation de la contrainte de cisaillement en fonction du taux de cisaillement en

échelle logarithmique pour la solution de CMC Xys = 2 % a température (70°C).

D’apres la courbe en figure (6), le modéle qui nous avons le obtenu selon la loi de puissance

est:

. 0,783

logt =log 0,743+0,783logy Ou  7=0743y (R%=0,993) )

o N

En comparer 1’équation (2) avec la loi de puissance (t=k y ), nous pouvons remarquer que
I’exposant n en équation (2) inférieur de 1 et la solution CMC 2% a un comportement
rhéologique non Newtonien et rhéofluidifiant. D’aprés les résultats de la viscosité pour les
trois différentes concentrations de matiere séche (0,5, 1 et 2%), nous pouvons marquer que le
comportement non Newtonien (rhéofluidifiant) devient plus prononcé lorsque la concentration
de maticre seche augmente.

L’évaluation de la viscosité en fonction du taux de cisaillement pour CMC 2% a 70 °C

présenté en figure (7).
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n(Pa.s)

Figure (7) : Evaluation de la viscosité en fonction du taux de cisaillement pour la solution de

CMC Xws =2 % a 70 (°C).

En figure (7), nous pouvons remarquer que la viscosité de la solution de CMC 2 % a 70°C
diminue de 1,04 a 0,13 (Pa .s) en fonction d’augmentation du taux de cisaillement de 0,05 a
500 (s™). Nous pouvons remarquer aussi des courbes en figures (4 et 7) qu’il y a un plateau

Newtonien des solutions de CMC 1 et 2% au bas taux de cisaillement (par exemple la

viscosité de CMC 2% reste indépendant du taux de cisaillement jusqu’au y = 0,12 (s™)).
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Concentration

Température (°C)

Solution de CMC 20 30 50 70
0,1 % n 0,97 0,98 0,99 0,995
K 0,028 0,021 0,012 0,007
0,5% n 0,94 0,96 0,98 1
K 0,05 0,04 0,02 0,01
1 % n 0,77 0,84 0,89 0,93
K 0,55 0,31 0,14 0,07
2 % n 0,53 0,67 0,72 0,78
K 8,5 3,45 1,69 0,76

Tableau 1 : Paramétrés de loi de puissance pour les solutions de CMC Xys=0,1-0,5-1 et

2% a quatre différents températures (20, 30, 50 et 70%).

Remarques : On peut marquer que la solution de CMC 0,1% a (50 et 70 °C) et la solution de

CMC 0,5% a 70 °C ont de comportement rhéologique Newtonien (taux de cisaillement de

0,05 2 500 s™).
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Annexe 5

Les tableaux des planes d’expérience réduire (plane centrale composite — D-

optimale).

Dans notre cas, nous n’avons pas refait les nouveaux tests selon le plan central composite

« théorique » du tableau 8, mais nous avons choisi parmi les 640 essais du plan complet dé¢ja

fait, un plan d’expérience approché présenté en tableau 1. Pour des fonctions « régulicres »,

ces petits écarts n’empécheront pas une bonne corrélation. Si les essais n’étaient pas encore

réalisés pour un produit nouveau, on appliquerait le plan théorique du tableau 8 (Chap.2), ce

qui s’accompagnerait également de 1égers écarts expérimentaux.

Xus (%) | ¢ (kW.m?>) | 6 (°C) I (Lm'.s™h
1 30 40 89,79 0,42
2 30 40 89,79 0,42
3 30 40 89,69 0,21
4 30 40 88,98 0,7
5 50 40 73,61 0,42
6 50 40 102,03 0,42
7 50 2 81,64 0,42
8 50 76 83,14 0,42
9 10 40 90 0,42
10 70 40 86,13 0,42
11 10 20 78,94 0,29
12 10 20 79,5 0,56
13 10 20 90 0,29
14 10 20 90 0,56
15 30 60 79,72 0,29
16 30 60 79,96 0,56
17 30 60 90 0,29
18 30 60 90 0,56
19 50 20 73 0,29
20 50 20 73 0,56
21 50 20 91,7 0,29
22 50 20 92,11 0,56
23 50 60 73,8 0,29
24 50 60 79,53 0,56
25 50 60 92,5 0,29
26 50 60 92,5 0,5775

Tableau 1 : plan central composite approché, utilisé pour les solutions de

saccharose.
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Si les essais n’étaient pas encore réalisés sur un produit nouveau, on appliquerait le plan D-
optimal (tableau 9) établi selon la régle. Dans notre cas, nous n’avons pas refait les nouveaux
tests, mais nous avons sélectionné parmi les 640 essais du plan complet déja fait, un plan

d’expérience approché, et présenté en tableau 2:
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Xums (%) | ¢ (kW.m™?) | 6.°C) | Tt (I.m™.s™
1 10,00 2,00 68,00 0,21
2 10,00 59,30 69,00 0,21
3 10,00 77,70 68,8 0,21
4 50,00 2,13 72,00 0,21
5 70,00 2,13 74,00 0,21
6 70,00 79,00 75,00 0,21
7 10,00 2,00 99,00 0,21
8 10,00 59,70 | 100,26 0,21
9 10,00 78,60 | 100,24 0,21
10 70,00 2,10 | 104,00 0,21
11 70,00 59,7 105,50 0,21
12 70,00 79,40 | 105,50 0,21
13 10,00 2,10 99,14 0,56
14 10,00 2,00 68,20 0,70
15 10,00 59,3 69,00 0,70
16 10,00 77,00 69,00 0,70
17 50,00 2,10 72,40 0,70
18 70,00 2,10 75,50 0,70
19 70,00 59,80 76,60 0,70
20 70,00 78,60 77,00 0,70
21 10,00 2,10 99,40 0,70
22 10,00 79,50 99,90 0,70
23 70,00 2,10 | 104,20 0,70
24 70,00 59,80 | 104,90 0,70
25 70,00 77,90 | 104,90 0,70
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Résultats experimentaux de h pour jus sucré dans un
plan d’expérience complet.

W.m-2 X% g/ I Llm's! 0, °C AB °C h W.m™.°C"

2116,45 10,00 0,21 77,89 0,95 222713
4034,29 10,00 0,21 78,20 1,38 2921,56
19811,88 10,00 0,21 78,67 7,24 2734,62
41067,89 10,00 0,21 79,26 13,68 3001,80
59812,33 10,00 0,21 79,53 17,56 3406,76
78977,32 10,00 0,21 79,41 20,51 3850,46
2037,28 10,00 0,21 88,41 0,34 5925,16
3984,82 10,00 0,21 88,74 0,93 4289,34
19648,49 10,00 0,21 89,45 6,32 3109,80
41047,42 10,00 0,21 89,77 12,49 3286,02
59445,65 10,00 0,21 89,96 15,49 3837,83
78143,30 10,00 0,21 90,08 17,80 4391,26
2046,62 10,00 0,21 99,01 0,02 95842,16
4045,39 10,00 0,21 99,14 0,67 6079,48
19816,19 10,00 0,21 99,88 4,91 4034,90
40486,43 10,00 0,21 100,18 10,97 3691,31
59678,35 10,00 0,21 100,26 15,36 3884,66

78549,77 10,00 0,21 100,24 18,11

4336,24

2110,82 10,00 0,29 78,43 0,76 2779,97
3662,60 10,00 0,29 78,50 1,55 2359,77
19607,75 10,00 0,29 78,94 6,82 2876,48
4042791 10,00 0,29 79,43 13,48 2999,42
59468,45 10,00 0,29 79,63 17,68 3363,44

78382,16 10,00 0,29 79,59 20,73 3780,78



2069,19
4003,20

19811,88
41493,65
59342,66
79651,30
2035,53
4082,44

19977,57
41167,14
59386,14
78985,02

2097,48
4100,66

19455,81
40105,67
59223,86
77907,22
2040,25
4042,89

19770,97
40948,45
60003,09
77598,46
2037,28
4092,80

20211,28
40667,11
59943,30
78829,63

10,00
10,00

10,00
10,00
10,00
10,00
10,00
10,00

10,00
10,00
10,00

10,00
10,00

10,00
10,00
10,00
10,00
10,00
10,00

10,00
10,00
10,00
10,00
10,00
10,00

10,00
10,00
10,00

0,29
0,29

0,29
0,29
0,29
0,29
0,29
0,29

0,29
0,29
0,29

0,42
0,42

0,42
0,42
0,42
0,42
0,42
0,42

0,42
0,42
0,42
0,42
0,42
0,42

0,42
0,42
0,42

89,03
89,26

89,71
90,36
90,45
90,44
98,92
99,00

99,59
99,92
99,94

78,87
78,82

79,21
79,67
79,85
79,86
89,20
89,24

89,64
90,00
90,18
90,06
98,94
99,08

99,53
99,75
99,67

0,62
1,04

5,99
12,03
14,94
17,51

0,38

0,89

5,73
10,96
13,72

0,68
1,36

6,20
12,63
17,05
19,90

0,54

1,09

5,51
10,53
13,51
15,82

0,41

0,90

4,52
7,60
11,24

3362,56
3852,46

3307,58
3449,76
3971,61
4549,00
5366,52
4596,96

3489,02
3757,08
4329,96
4939,93

3105,81
3008,03

3135,80
3175,64
3472,87
3915,84
3757,04
3722,45

3589,36
3887,70
4440,96
4905,89
5013,79
4545,93

4470,28
5349,15
5333,18
5342,43



2110,82 10,00 0,56 79,15 0,71 2955,10
4143,38 10,00 0,56 79,18 1,27 3270,52
19665,67 10,00 0,56 79,48 5,72 3437,34
40531,44 10,00 0,56 79,80 11,70 3463,91
59427,30 10,00 0,56 80,01 15,53 3825,57
77975,26 10,00 0,56 80,05 18,96 4113,20
2024,91 10,00 0,56 89,54 0,47 4266,36
3957,77 10,00 0,56 89,62 0,98 4054,30
19589,53 10,00 0,56 89,91 5,10 3841,91
40755,01 10,00 0,56 90,31 9,80 4160,08
59699,94 10,00 0,56 90,42 13,10 4557,48
77741,96 10,00 0,56 90,52 15,85 4903,52
2147,20 10,00 0,56 99,14 0,43 5026,94
4037,20 10,00 0,56 99,25 0,92 4387,81
5000 1,2 4000
10000 2,9 3950
19602,37 10,00 0,56 99,68 4,90 3998,04
40997,94 10,00 0,56 99,99 9,99 4105,06
59292,37 10,00 0,56 100,00 13,18 4498,63

78966,78 10,00 0,56 99,99 16,03

4925,74

2070,93 10,00 0,70 79,33 0,69 3001,79
3989,13 10,00 0,70 79,35 1,16 3437,84
19694,66 10,00 0,70 79,60 5,42 3634,72
40556,08 10,00 0,70 79,93 10,66 3805,57
59267,13 10,00 0,70 79,91 14,51 4085,47
79236,06 10,00 0,70 80,10 17,63 4493,77
2029,28 10,00 0,70 89,37 0,51 3952,16
4029,40 10,00 0,70 89,45 1,04 3885,02
19917,53 10,00 0,70 89,70 4,68 4251,99
40565,36 10,00 0,70 89,94 8,86 4577,41
59853,61 10,00 0,70 90,01 12,38 4835,28
78348,04 10,00 0,70 90,10 15,09 5193,49
2120,62 10,00 0,70 99,39 0,46 4593,09

4157,04 10,00 0,70 99,34 1,03 4032,99



20116,78
40898,97
60535,27
79505,77

2104,33
4086,95
5207,13
10565,71
19326,42
41024,41
58597,24
78848,07
2114,31
4210,19
5197,77
10502,06
19236,49
41132,94
59415,90
78684,71
2134,02
4164,99
5084,72
10412,10
19782,79
41094,23
60095,09
79056,37

2015,64
4094,12
5170,10
10428,45
19611,96
40821,40
59363,26
80118,10
2070,49
4126,66

10,00
10,00
10,00

30,00
30,00
30,00
30,00
30,00
30,00
30,00
30,00
30,00
30,00
30,00
30,00
30,00
30,00
30,00
30,00
30,00
30,00
30,00
30,00
30,00
30,00
30,00

30,00
30,00
30,00
30,00
30,00
30,00
30,00
30,00
30,00
30,00

0,70
0,70
0,70

0,21
0,21
0,21
0,21
0,21
0,21
0,21
0,21
0,21
0,21
0,21
0,21
0,21
0,21
0,21
0,21
0,21
0,21
0,21
0,21
0,21
0,21
0,21

0,29
0,29
0,29
0,29
0,29
0,29
0,29
0,29
0,29
0,29

99,66
99,795
99,865

77,38
77,46
77,70
77,97
78,40
79,30
79,48
79,22
88,02
88,25
88,30
88,60
88,97
89,69
89,79
88,39
99,18
99,23
99,59
99,77
99,89
100,42
100,44

77,52
77,68
77,94
78,07
78,72
79,47
79,72
79,37
88,48
88,60

4,57
8,59
11,43

0,97
1,85
2,23
4,60
8,39
15,00
18,09
22,35
0,87
1,52
2,01
4,10
7,28
14,13
17,17
21,48
0,58
1,51
1,67
3,71
6,62
11,81
14,96

1,18
1,96
2,28
4,68
8,05
14,79
18,14
21,75
0,74
1,48

4400,62
4759,32
5293,89
5665,52

2167,12
2203,95
2333,13
2295,19
2302,46
2734,94
3238,81
3527,80
2420,85
2766,87
2586,85
2562,84
2643,22
2910,25
3459,99
3663,35
3675,31
2760,74
3050,52
2803,31
2987,18
3480,62
4015,88
4343,12

1705,16
2088,87
2270,92
222717
2435,38
2760,71
3272,28
3683,06
2816,95
2785,78



5137,76 30,00 0,29 88,42 2,09 2463,86

10527,22 30,00 0,29 88,75 3,90 2698,50
19411,05 30,00 0,29 89,16 6,91 2807,57
40923,71 30,00 0,29 89,74 13,72 2982,37
58676,74 30,00 0,29 89,86 16,66 3522,83
78721,65 30,00 0,29 89,87 19,54 4028,42
2112,91 30,00 0,29 99,22 0,69 3056,67
4130,08 30,00 0,29 99,37 1,45 2857,36
5164,70 30,00 0,29 99,57 1,72 2997,34
10492,70 30,00 0,29 99,78 3,69 2841,39
19736,49 30,00 0,29 100,06 6,58 2999,53
40991,92 30,00 0,29 100,40 11,42 3590,66
59484,54 30,00 0,29 100,42 15,90 3740,21
79302,06 30,00 0,29 100,42 17,64 4495,61
2076,84 30,00 0,42 78,38 1,00 2080,31
4237,45 30,00 0,42 78,40 1,91 2216,36
5103,22 30,00 0,42 78,61 2,08 2454,15
10491,82 30,00 0,42 78,67 4,28 2452,48
19572,40 30,00 0,42 78,78 7,70 2541,55
41333,20 30,00 0,42 79,46 13,65 3027,38
58608,66 30,00 0,42 79,80 16,43 3567,89
76861,86 30,00 0,42 79,76 19,22 3998,41
2066,64 30,00 0,42 88,81 0,71 2906,52
4086,34 30,00 0,42 88,80 1,51 2711,50
5161,97 30,00 0,42 88,82 1,87 2758,46
10454,31 30,00 0,42 88,98 3,70 2828,92
19385,24 30,00 0,42 89,26 6,58 2944,66
40790,72 30,00 0,42 89,79 12,71 3208,15
58979,63 30,00 0,42 89,81 16,11 3660,34
78198,39 30,00 0,42 89,88 18,90 4138,45
2052,84 30,00 0,42 99,35 0,70 2933,87
4115,81 30,00 0,42 99,50 1,38 2978,78
5108,20 30,00 0,42 99,68 1,73 2951,69
10523,26 30,00 0,42 99,86 3,45 3052,70
19589,53 30,00 0,42 100,14 6,33 3094,02
41763,71 30,00 0,42 100,43 11,91 3506,24
59810,10 30,00 0,42 100,42 14,48 4129,80
78779,60 30,00 0,42 100,42 17,10 4606,68




2049,58
4097,16
5034,64
10480,16
19503,91
41325,53
59029,78
76501,34
2067,42
4080,93
5053,92
10280,41
19980,31
41091,05
58790,62
78171,96
2076,03
4121,24
5084,07
10594,87
19450,52
41243,30
58970,55
76883,64

2051,22
4136,91
5168,02
10275,63
19398,23
40745,60
58658,66
77671,13
2049,58
4121,24
5168,02
10459,02
19724,69
40874,23
59546,39
78674,23
2074,76
4143,38
5152,58
10445,69
19595,97
40745,60

30,00
30,00
30,00
30,00
30,00
30,00
30,00
30,00
30,00
30,00
30,00
30,00
30,00
30,00
30,00
30,00
30,00
30,00
30,00
30,00
30,00
30,00
30,00

30,00
30,00
30,00
30,00
30,00
30,00
30,00
30,00
30,00
30,00
30,00
30,00
30,00
30,00
30,00
30,00
30,00
30,00
30,00
30,00
30,00
30,00

0,56
0,56
0,56
0,56
0,56
0,56
0,56
0,56
0,56
0,56
0,56
0,56
0,56
0,56
0,56
0,56
0,56
0,56
0,56
0,56
0,56
0,56
0,56

0,70
0,70
0,70
0,70
0,70
0,70
0,70
0,70
0,70
0,70
0,70
0,70
0,70
0,70
0,70
0,70
0,70
0,70
0,70
0,70
0,70
0,70

78,55
78,79
78,87
78,93
79,02
79,61
79,96
80,17
88,30
88,28
88,96
89,20
88,67
89,00
89,16
89,22
99,62
99,65
99,85
99,95
100,10
100,37
100,38

79,22
79,32
79,25
79,34
79,51
79,90
80,02
79,77
88,44
88,51
89,16
89,30
88,75
88,98
89,08
89,18
99,66
99,76
99,88
100,05
100,13
100,31

1,14
1,72
2,01
4,12
7,23
12,38
14,92
17,84
0,73
1,40
1,74
3,20
5,84
10,84
14,12
17,20
0,64
1,14
1,53
3,22
5,67
9,11
12,19

0,79
1,51
1,91
3,76
6,53
11,26
14,45
18,21
0,65
1,16
1,60
3,07
5,33
9,22
12,61
16,18
0,71
1,25
1,52
2,95
4,68
8,26

1793,05
2379,77
2501,51
2544,57
2697,95
3338,72
3956,46
4289,07
2819,23
2918,12
2900,35
3208,42
3421,22
3788,96
4164,86
4544,20
3263,99
3614,26
3329,43
3289,64
3491,49
4525,03
4837,39
5216,94

2587,85
2746,75
2706,18
2736,18
2968,48
3618,07
4060,57
4266,33
3174,84
3551,96
3230,59
3402,13
3702,08
4435,61
4723,99
4861,94
2937,18
3303,11
3392,50
3546,57
4182,97
4934,86



59777,94
77504,66

2136,04
4181,20
5195,46
10780,58
19912,05
42088,39
59029,78
77938,36
2079,90
4067,75
5081,40
10745,07
19578,82
41662,10
59050,33
78845,26
2064,43
4137,51
5195,01
10480,89
19578,82
41911,24
59741,20
79455,52

2059,79
4237,45
5150,84
10766,51
19859,22
42063,31
58462,87
77809,86
2093,94
4186,31
5130,00
10750,42

30,00
30,00

50,00
50,00
50,00
50,00
50,00
50,00
50,00
50,00
50,00
50,00
50,00
50,00
50,00
50,00
50,00
50,00
50,00
50,00
50,00
50,00
50,00
50,00
50,00

50,00
50,00
50,00
50,00
50,00
50,00
50,00
50,00
50,00
50,00
50,00
50,00

0,70
0,70

0,21
0,21
0,21
0,21
0,21
0,21
0,21
0,21
0,21
0,21
0,21
0,21
0,21
0,21
0,21
0,21
0,21
0,21
0,21
0,21
0,21
0,21
0,21

0,29
0,29
0,29
0,29
0,29
0,29
0,29
0,29
0,29
0,29
0,29
0,29

100,32
100,37

81,46
81,76
81,68
81,99
82,45
82,91
83,28
83,25
91,03
91,13
91,21
91,76
92,16
92,37
92,73
92,85
100,92
101,03
101,07
101,36
101,73
102,07
102,15

81,55
81,83
81,74
82,04
82,18
83,01
83,28
83,06
91,36
91,49
91,61
91,69

11,31
13,30

1,47
2,59
3,35
6,50
11,11
16,68
20,24
24,08
1,28
2,40
3,02
5,84
9,85
15,08
18,48
22,06
0,89
1,93
2,58
4,84
7,48
12,36
16,20

1,55
2,64
3,33
6,41
11,11
16,20
19,50
23,49
1,16
2,38
2,87
5,89

5287,22
5827,49

1450,52
1614,77
1548,61
1657,57
1792,95
2523,28
2916,15
3236,02
1631,27
1691,74
1685,25
1840,45
1986,84
2763,06
3195,04
3573,93
2315,37
2139,96
2011,59
2167,29
2616,88
3390,31
3687,53
3959,09

1330,74
1606,98
1548,30
1680,93
1787,14
2595,83
2997,64
3312,64
1803,12
1758,59
1789,13
1826,18



19421,71
41629,48
59656,36
77928,00

2079,90

4121,24

5075,38
10412,10
19526,39
42063,31
59434,19
78763,55

2082,43
4124,69
5174,54
10711,63
19531,73
41146,39
58968,14
76055,46
2034,20
4097,16
5224,25
10632,66
19352,44
41925,00
59289,93
77833,48
2032,58
4126,66
5070,00
10369,98
19549,92
42011,44
59496,01
80416,24

2112,91
4135,47

50,00
50,00
50,00
50,00
50,00
50,00
50,00
50,00
50,00
50,00
50,00
50,00

50,00
50,00
50,00
50,00
50,00
50,00
50,00
50,00
50,00
50,00
50,00
50,00
50,00
50,00
50,00
50,00
50,00
50,00
50,00
50,00
50,00
50,00
50,00
50,00

50,00
50,00

0,29
0,29
0,29
0,29
0,29
0,29
0,29
0,29
0,29
0,29
0,29
0,29

0,42
0,42
0,42
0,42
0,42
0,42
0,42
0,42
0,42
0,42
0,42
0,42
0,42
0,42
0,42
0,42
0,42
0,42
0,42
0,42
0,42
0,42
0,42
0,42

0,56
0,56

91,73
92,39
92,57
92,46
100,98
101,10
101,07
101,27
101,71
102,02
102,06
102,07

81,64
81,64
81,84
81,99
82,45
82,74
83,34
83,14
91,13
91,57
91,29
91,77
91,82
92,65
92,84
92,90
100,91
100,99
101,06
101,28
101,61
102,03
102,03
101,99

81,70
81,62

10,20
14,70
18,18
21,79
1,06
2,03
2,55
4,84
7,38
11,87
15,95
19,54

1,66
2,87
3,32
6,39
10,67
16,34
19,11
22,78
1,57
2,34
3,28
5,69
9,79
14,49
17,56
20,68
1,19
2,25
2,64
4,64
7,38
12,57
15,28
18,73

1,58
2,84

1904,37
2832,53
3282,17
3575,52
1962,14
2027,40
1992,83
2151,61
2645,61
3543,17
3725,13
4030,80

1254,98
1435,00
1557,20
1675,09
1831,08
2518,10
3085,93
3337,99
1291,84
1747,81
1592,87
1870,09
1975,87
2892,69
3376,28
3763,71
1715,13
1837,07
1921,73
2234,71
2648,35
3341,42
3893,46
4294,26

1338,35
1455,39



5118,00
10771,24
19752,70
41062,66
59086,49
77657,81

2112,91

4151,65

5147,63
10412,87
19439,86
42283,21
58838,35
77190,93

2107,26

4087,43

5240,64
10302,27
19543,51
42053,79
59230,61
79725,65

2110,82
4207,67
5240,28
10681,57
19859,22
41773,26
59360,82
78294,85
2082,43
4137,98
5156,85
10527,22
19741,92
41984,60
58940,93
77836,39
2088,00
4028,00
5143,00
10277,00
19712,00
42071,00
59071,00
79326,00

50,00
50,00
50,00
50,00
50,00
50,00
50,00
50,00
50,00
50,00
50,00
50,00
50,00
50,00
50,00
50,00
50,00
50,00
50,00
50,00
50,00

50,00
50,00
50,00
50,00
50,00
50,00
50,00
50,00
50,00
50,00
50,00
50,00
50,00
50,00
50,00
50,00
50,00
50,00
50,00
50,00
50,00
50,00
50,00
50,00

0,56
0,56
0,56
0,56
0,56
0,56
0,56
0,56
0,56
0,56
0,56
0,56
0,56
0,56
0,56
0,56
0,56
0,56
0,56
0,56
0,56

0,70
0,70
0,70
0,70
0,70
0,70
0,70
0,70
0,70
0,70
0,70
0,70
0,70
0,70
0,70
0,70
0,70
0,70
0,70
0,70
0,70
0,70
0,70
0,70

81,68
81,98
82,27
82,63
82,54
82,74
91,60
91,60
91,64
91,63
92,11
92,49
92,44
92,42
101,12
101,13
101,18
101,37
101,69
101,87
101,85

81,84
81,90
81,82
81,77
82,13
82,44
82,97
82,74
91,71
91,67
91,76
91,81
92,02
92,53
92,53
92,53
101,20
101,23
101,27
101,50
101,65
101,77
101,78
101,79

3,34
6,07
9,86
14,69
18,24
21,52
1,27
2,53
3,07
5,62
8,62
12,79
16,17
19,45
1,17
2,14
2,58
4,06
6,07
10,14
13,25

1,34
2,48
3,14
6,01
9,17
14,16
17,24
21,23
1,39
2,52
2,95
5,33
8,12
12,24
15,64
19,12
1,00
1,70
2,16
3,55
5,28
9,30
12,17
14,80

1530,96
1774,85
2002,69
2795,76
3238,54
3607,94
1665,35
1639,55
1678,05
1853,97
2254,90
3305,12
3638,02
3969,57
1808,42
1912,92
2034,87
2540,07
3217,76
4148,67
4469,73
4945,03

1579,01
1695,06
1669,93
1778,74
2164,55
2950,88
3442,32
3687,94
1498,86
1641,52
1747,98
1976,52
2432,49
3429,39
3768,98
4070,58
2056,00
2335,00
2389,00
2891,00
3734,00
4523,00
4854,00
5351,00



2139,71
4199,70
5276,35
11057,40
19965,73
42790,10
59686,14
78232,49
2168,51
4111,42
5103,22
10724,35
19724,69
41545,24
58856,41
77954,43
2103,41
4218,56
5210,38
10668,87
19917,53
42422,01
59686,14
79431,69

2114,69
4199,70
5153,65
10922,63
19905,67
42327,44
59830,76
80155,47
2073,01
4132,95
5225,32
10888,21
19754,64
41394,14

70,00
70,00
70,00
70,00
70,00
70,00
70,00
70,00
70,00
70,00
70,00
70,00
70,00
70,00
70,00
70,00
70,00
70,00
70,00
70,00
70,00
70,00
70,00

70,00
70,00
70,00
70,00
70,00
70,00
70,00
70,00
70,00
70,00
70,00
70,00
70,00
70,00

0,21
0,21
0,21
0,21
0,21
0,21
0,21
0,21
0,21
0,21
0,21
0,21
0,21
0,21
0,21
0,21
0,21
0,21
0,21
0,21
0,21
0,21
0,21

0,29
0,29
0,29
0,29
0,29
0,29
0,29
0,29
0,29
0,29
0,29
0,29
0,29
0,29

85,05
85,61
84,79
85,35
86,33
86,71
86,86
87,70
94,50
94,86
95,07
95,56
95,82
96,38
96,74
97,08
103,99
104,11
104,26
104,47
104,96
105,20
105,58

84,93
84,68
85,42
85,80
86,10
86,39
86,74
87,19
94,73
94,83
95,01
95,18
95,71
96,22

2,30
4,69
6,47

11,36

15,29

22,33

26,84

33,47
2,82
4,46
5,20
9,44

13,56

19,52

23,99

28,49
1,90
3,57
4,27
7,19
9,67

16,64

20,74

2,97
5,13
5,72
10,48
15,05
21,40
26,78
33,24
2,61
4,38
5,32
9,562
13,17
19,21

929,65

895,09

815,08

973,34
1305,68
1916,38
2223,94
2337,46

768,57

921,77

981,50
1136,20
1454,84
2128,69
2453,79
2736,41
1109,24
1181,03
1219,96
1483,64
2059,34
2548,80
2878,45
3148,87

713,03
819,15
900,83
1042,37
1322,86
1978,24
2234,40
2411,55
795,22
943,13
981,84
1143,69
1499,97
2154,33



58865,41 70,00 0,29 96,29 23,42 2513,36

76813,34 70,00 0,29 96,61 27,26 2818,22
2082,43 70,00 0,29 103,98 1,96 1064,18
3964,04 70,00 0,29 104,20 3,33 1191,47
5162,47 70,00 0,29 104,24 3,98 1297,53

10720,31 70,00 0,29 104,49 7,01 1528,23

19923,90 70,00 0,29 104,75 9,73 2048,71

42472,42 70,00 0,29 105,11 16,16 2628,16

59292,37 70,00 0,29 105,32 20,62 2875,81

78958,76 70,00 0,29 105,32 24,66 3201,43
2050,06 70,00 0,42 85,32 2,57 798,33
4148,35 70,00 0,42 85,19 4,65 892,49
5168,02 70,00 0,42 85,35 5,47 943,98

10659,55 70,00 0,42 85,43 9,97 1068,79

19625,92 70,00 0,42 85,76 14,50 1353,58

40745,60 70,00 0,42 86,13 20,83 1956,18

59109,59 70,00 0,42 86,26 25,51 2317,01

79180,04 70,00 0,42 86,77 29,22 2709,34
2162,47 70,00 0,42 94,74 2,77 780,51
4106,04 70,00 0,42 94,90 4,36 941,90
5067,28 70,00 0,42 95,09 5,09 995,74

10664,23 70,00 0,42 95,08 9,32 1143,95

19479,34 70,00 0,42 95,62 12,90 1510,53

42096,16 70,00 0,42 95,96 19,24 2188,47

58959,09 70,00 0,42 96,22 23,26 2534,66

76464,80 70,00 0,42 96,36 26,85 2847,74
2131,96 70,00 0,42 103,99 2,02 1057,42
4111,42 70,00 0,42 104,15 3,43 1200,28
5120,78 70,00 0,42 104,13 4,15 1233,25

10548,43 70,00 0,42 104,39 6,74 1564,35

19835,55 70,00 0,42 104,63 9,33 2125,76

42538,42 70,00 0,42 105,00 15,69 2711,96

57903,68 70,00 0,42 105,04 19,96 2901,50

78671,44 70,00 0,42 105,10 24,32

3234,19

2114,69 70,00 0,56 85,03 3,41 619,55
4164,62 70,00 0,56 85,08 5,32 782,64
5198,28 70,00 0,56 85,12 6,35 818,73

10857,90 70,00 0,56 85,41 9,82 1105,32



19777,36
41251,02
59168,85
77938,36

2091,88

4164,62

5195,46
10763,18
19952,16
42677,72
59404,45
77467,63

2093,63

4151,29

5150,41
10706,97
19911,11
42146,31
58867,92
77292,49

2089,77
4172,54
5183,38
10983,47
19498,52
42173,20
59582,85
77708,01
2076,49
4186,31
5150,41
10724,35
19719,26
42582,85
58383,56
76576,03
2104,82
4026,52
5108,76
10616,91
19602,37
42513,24
59768,78
77894,00

70,00
70,00
70,00
70,00
70,00
70,00
70,00
70,00
70,00
70,00
70,00
70,00
70,00
70,00
70,00
70,00
70,00
70,00
70,00

70,00
70,00
70,00
70,00
70,00
70,00
70,00
70,00
70,00
70,00
70,00
70,00
70,00
70,00
70,00
70,00
70,00
70,00
70,00
70,00
70,00
70,00
70,00
70,00

0,56
0,56
0,56
0,56
0,56
0,56
0,56
0,56
0,56
0,56
0,56
0,56
0,56
0,56
0,56
0,56
0,56
0,56
0,56

0,70
0,70
0,70
0,70
0,70
0,70
0,70
0,70
0,70
0,70
0,70
0,70
0,70
0,70
0,70
0,70
0,70
0,70
0,70
0,70
0,70
0,70
0,70
0,70

85,54
85,92
86,44
86,35
95,04
95,04
95,16
95,38
95,59
95,92
95,90
96,04
104,08
104,12
104,19
104,23
104,64
104,99
104,99

84,52
84,79
84,68
85,11
85,32
85,66
85,71
85,67
94,86
95,10
95,31
95,24
95,66
96,10
95,87
95,99
104,23
104,31
104,37
104,57
104,67
104,88
104,88
104,91

13,74
19,28
23,65
27,04
2,44
4,13
4,92
8,30
11,70
18,05
22,00
25,97
1,96
3,43
4,08
7,43
10,48
16,69
20,30

3,54
4,92
5,87
9,22
12,28
18,75
22,78
26,87
2,63
4,06
4,71
8,32
11,41
17,44
21,55
25,60
1,93
2,96
3,44
5,20
7,75
13,68
17,58
21,16

1439,77
2139,03
2501,81
2882,38

856,68
1007,47
1054,93
1296,23
1705,30
2363,96
2700,16
2982,72
1066,07
1210,36
1261,77
1440,39
1900,64
2524,54
2900,21
3245,03

590,35

847,36

883,69
1191,60
1587,43
2248,94
2615,53
2891,91

788,52
1030,99
1093,65
1288,40
1728,33
2441,51
2709,34
2991,37
1091,49
1362,41
1483,83
2041,78
2529,18
3107,77
3400,10
3681,81



Résultats expérimentaux de h pour CMC dans un plan
d’expérience complet (Xyg 1 et 2 %).

dkW.m? X, I'kg/ms h W/m?>.°C

2,07 1 0,7 1138,65
4,2 1 0,7 1335,41
5,13 1 0,7 1283,09
10,76 1 0,7 1448,42
19,85 1 0,7 1442,62
41,88 1 0,7 2132,49
59,06 1 0,7 2706,42
78,82 1 0,7 3346,27
2,14 1 0,56 1275,01
4,28 1 0,56 1335,57
5,17 1 0,56 1313,17
10,8 1 0,56 1384,77
19,93 1 0,56 1472,06
42,06 1 0,56 2121,28
59,29 1 0,56 2700,62
78,79 1 0,56 3627,81
2,1 1 0,42 1174,72
4,12 1 0,42 1184,2
5,09 1 0,42 1251,16
10,76 1 0,42 1357,54
19,84 1 0,42 1504
42,09 1 0,42 2301,8
58,8 1 0,42 2892,99
78,11 1 0,42 3595,82
2,1 1 0,29 1025,67
5,16 1 0,29 1251,61
10,81 1 0,29 1254,03
19,86 1 0,29 1448,04
42,04 1 0,29 2633,01
58,82 1 0,29 3172,53
2,11 2 0,7 1015,39
4,17 2 0,7 1020,52
5,19 2 0,7 1025,57
10,87 2 0,7 1185,54
20,16 2 0,7 1418,82
41,94 2 0,7 2378,97
2,18 2 0,56 1183,17
4,16 2 0,56 1133,38
5,29 2 0,56 1199,16
10,71 2 0,56 1278,4
19,62 2 0,56 1456,53



Résumé :

Le coefficient de transfert de chaleur est nécessaire pour concevoir et dimensionner un évaporateur utilisé pour
concentrer un liquide, tel que rencontré couramment dans les industries alimentaires. Le coefficient de transfert
de chaleur le plus variable et le plus incertain est du coté produit, entre paroi et liquide, noté « h ». Il varie a la
fois avec les propriétés thermo-physiques du liquide traité (n., oL, AL pL , CpL, ©, ...) et avec les parametres du
procédés (type d’évaporateur, ¢ ou A, I' (3), P, rugosité de la surface, encrassement, etc), ces grandeurs étant
définies dans le texte. Mais % est aussi lié au régime d’ébullition (nucléée ou non nucléée), et pour les
évaporateurs de type « flot tombant », au régime d’écoulement laminaire ou turbulent, selon le nombre de
Reynolds en film Ry

Nous avons étudi¢ le cas des évaporateurs « a flot tombant », trés utilisés dans les industries alimentaires pour
concentrer le lait et les produits laitiers, les jus sucrés, les jus de fruits et Iégumes. L’objectif de notre travail était
de définir une méthode fiable et économique pour évaluer a priori le coefficient de transfert de chaleur % coté
liquide en ébullition, dans un évaporateur flot tombant.

La premiére partie de la thése a été consacrée a 1’analyse bibliographique, qui a révélé une grande incertitude
actuelle dans la prévision de 4, sur la base des formules de la littérature, et des paramétres descripteurs proposés.
La deuxiéme partie de la thése a été de concevoir et construire un pilote utilisable pour estimer %, dans des
conditions stationnaires connues et reproductibles. Dans la troisiéme partie, on présente les résultats et
commente les lois de variations de h en fonction de la concentration de matiére séche du liquide Xy, de la
température d’ébullition de liquide 0, (ou P), du flux de chaleur ¢ ou (AB), et du débit massique de liquide par
unité de périmeétre de tube I', pour des propriétés de surface de chauffe fixées (ici, paroi en acier inoxydable poli
Rs = 0,8 um). On commente ’effet sur h de chaque variable isolément, les autres étant maintenues constantes, ce
qui confirme I’importance de la transition du régime non-nucléé au régime nucléé, cette transition variant avec la
nature du liquide, sa concentration, et le flux de chaleur.

On a montré la possibilité de modéliser un produit donné dans 1’ensemble du domaine expérimental, ou tous les
paramétres peuvent varier simultanément, avec peu de coefficients, selon deux types d’équations (polynomiale et
puissance). On a comparé le cas d’un liquide Newtonien (jus sucré) et non-Newtonien (solution de CMC dans
I’eau). On a aussi observé le débit de mouillage critique I'¢; et ses lois de variation. On a aussi démontré la
possibilité de simplifier le plan d’expérience, aussi bien pour les liquides Newtoniens que non-Newtoniens, tout
en gardant un coefficient de corrélation satisfaisant dans le domaine I' > I';;, cette modélisation pouvant servir
de base de données produit pour 1’ingénierie.

Mots clefs : coefficient de transfert de chaleur - ébullition - évaporateur a flot tombant - liquide alimentaire -
fluide Newtonien - fluide non Newtonien — ébullition nucléée.
Abstract:

The heat transfer coefficient value is necessary to calculate the heat exchange surface when designing an
evaporator, as currently used to concentrate liquids in food industry. The boiling heat transfer coefficient on the
liquid side (h) is the most uncertain and: it depends on the liquid thermo-physical properties (M., oL, AL, PL >
CpL,...) as well as on the process conditions (type of evaporator, ¢ or A, I" (8), P, surface roughness, fouling,
etc). Also, h depends on the boiling regime (non- nucleate or nucleate) and on the flow regime (laminar or
turbulent) according to the film Reynolds number in falling film evaporators.

The objective of our work is to define an economical and robust method to estimate h in a falling film
evaporator, which is common in food industry for concentrating fruit juice, milk and sugar solutions.

The first section of our study was a bibliographic analysis which revealed the important dispersion among the h
values calculated from the formulas cited in literature.

The second section was to design and construct a laboratory scale falling film evaporator (pilot) used to estimate
h at stationary parameters conditions.

The third section was to describe the results and variation laws of h versus the liquid dry matter concentration
Xums, the boiling temperature 0, the heat flux ¢ or temperature gap AO and mass flow rate per unit of perimeter
length I" (with describing the critical mass flow for some solutions) noted that the nature of heating surface is
kept constant during our work. We described the effect of each variable separately on h, where the other
variables being kept constant. Also we studied the transition from non nucleate regime to nucleate regime, which
varied with the nature of liquid and the liquid concentration.

Finally, we presented the experimental models for h = f (Xys, 01, ¢, ') for a Newtonian liquid (sugar solution)
and non-Newtonian solution (CMC) that may be used for industrial evaporator design after their validation. We
have also proposed a method for the simplification of the experimental design.

Key words: heat transfer coefficient- boiling (non nucleate and nucleate) - falling film evaporator- food liquid-
Newtonian and non-Newtonian liquid.





