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3.1 Le transfert de chaleur

nir le transfert de chaleur

Module 3.1

3.1.1 Théorie du transfert
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B Cours 2025 UnitOp / Module 3: Les procédés faisant intervenir le transfert de chaleur

"L Module 3.1: Le coefficient de transfert - cas idéal

| ;1 Théorie du double film
JQ U ;.\ (lilﬁ\ﬁl)uﬁ@
(_;A ||| par_gdi ]illl_
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Ti convection T 1 T2 Te

LAA e— ® R conducon —e— R convection —®
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Fluide chaud h . !
Ti _Te
Q= T . 1 =U AAT
Ah. AA Ah,
1 1. e 1
Q = Ah (T,-T,) = AA (T,-T,) = Ah, (T,-T.) U h, A h,

U : coefficient global de transfert de chaleur [W-m-2-K-1]
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B Cours 2025 UnitOp / Module 3: Les procédés faisant intervenir le transfert de chaleur

Module 3.1: Le coefficient de transfert global

L'équation générale de U pour un tube, basée sur sa surface externe, est donnée par :

U : coefficient global de transfert de chaleur, W-m-2-K1 d -1
h. : coefficient de transfert de chaleur du film externe, W-m-2-K d |n e
e

h; : coefficient de transfert de chaleur du film interne, W-m2-K1 de 1 i 1

R., : résistance thermique due a I'encrassement d_F + 21 + h_ + Ren

des surfaces d’échange, W-1-m2-K i €

A : conductivité thermique, W-m1-K1

d. : diamétre externe du tube, m

d; : diamétre interne du tube, m

Fluide Re, (M? K W) Fluide R, (M? KW?)

Eau de mer (<50°C) 104 Liquides réfrigérants 1.810*
Eau de mer (>50°C) 2104 Fioul 9104
Eau de ville a T < 50°C 2104 Essence, kéroséne 2:104
Eau de ville a T > 50°C 3.510+ Air industriel 3.5104
Eau traitée pour chaudiere 2:104 Huile lubrifiante 2104
Eau déminéralisée 910 Produits de combustion 20 470104
Vapeur d’eau non grasse 104 gazeux
Vapeur d’eau grasse 2104

Valeurs de la résistance d’encrassement pour quelques fluides

=
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B Cours 2025 UnitOp / Module 3: Les procédés faisant intervenir le transfert de chaleur

Shell and tube exchangers

Hot fluid Cold fluid U (W/m?°C)
Heat exchangers
Water Water 800-1500
Organic solvents Organic solvents 100-300
Light oils Light oils 100-400
Heavy oails Heavy oils 50-300
Gases Gases 13-50
Coolers
Organic solvents Water 250-750
Light oils Water 350-900
Heavy oils Water 60-300
Gases Water 20-300
Organic solvents Brine 150-500
Warer Brine 600-1200
Gases Brinc 15-25¢
Heaters
Steam Water 1500-4000
Steam Organic solvents 500-1000
Steam Light oils 300-900
Steam Heavy oils 60-450
Steam Gases 30-300
Dowtherm Heavy oils 50-300
Dowtherm Gases 20-200
Flue gascs Steam 30-100
Flue Hydrocarbon vapours 30-100
Condensers
Aqueous vapours Water 1000-1500
Organic vapours Water 7031000
Organics (some non-condensables) Waler 500-700
Vacuum condensers Water 200-500
Vuparisers
Steam Aqueous solutions 1000- 1500
Steam Light organics 900- 1200
Steam Heavy organics 600-900
Air-cooled exchangers
Process Auid
Water 300-450
Light organics 300-700
Heavy organics 50-150
Gases, 5-10 bar 50- 100
10-30 bar 100-300
Condensing hydrocarbons 300-600

Module 3.1: Valeurs indicatives de

Immersed coils

Coil

Pool

Natral circulation

Steam Dilute aqueous solutions 500-1000
Steam Light vils 200-300
Steam Heavy oils 70-150
Waler Aqueous solutions 200-500
Water Light oils 100-150
Agitated
Steam Dilute aqueous solutions 800-1500
Steam Light oils 300-500
Steam Heavy oils 200-400
Water Aqueous solutions 400-700
Water Light oils 200-300
Jacketed vessels
Jacket Vessel
Steam Dilute aqueous solutions 500-700
Steam Light organics 250-500
Water Dilute aqueous solutions 200-500
Water Light organics 200-300
Gasketed-plate exchangers
Hot fluid Cold fluid
Light organic Light organic 2500-5000
Light organic Viscous organic 250-500
Viscous organic Viscous organic 100-200
Light organic Process water 2500-3500
Viscous organic Process water 250-500
Light organic Cooling water 2000-4500
Viscous organic Cooling water 250-450
Condensing steam Light organic 2500-3500
Condensing steam Viscous organic 250-500
Process water Process water 5000-7500
Process water Cooling water 5000-7000
Dilute aqueous solutions Cooling water 5000-7000
Condensing steam Process water 3500-4500

Source : J.M. Coulson et J.F. Richardson, "Heat-transfer equipment" in Chemical engineering

Thierry Meyer
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B Cours 2025 UnitOp / Module 3: Les procédés faisant intervenir le transfert de chaleur

Module 3.1: Estimation rapide de U

Condensation organic vapours

Paraffins

Heavy organics

Molten salts

Qils

Air and gas
high pressure \\

Residue

Dilute agueous

Boiling organics

N

Condensation

aqueous vapours \

Air and gas

low pressure \ Air and gas

Cooling tower water

500 . 1500 2000 2500 3900 3500 4900 4?00
i | 1 1 } 1 ty | L 11 I 1 L 1 1 1 1 1 1 1 /] L L 1 i 1 L L i 1 L 1 1 1 1 1 1
IV'LTI_ JbV ‘——,\/—‘l l—\r —] Thermal fluid l \
| |
Brines / [ Boilin: Steam condensing
River, well, Hot heat wes erg Condensate
sea water transfer oil
Refrigerants

Service fluid coefficient, Wm?°C ———»

Source : J.M. Coulson et J.F. Richardson, "Heat-transfer equipment" in Chemical engineering
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B Cours 2025 UnitOp / Module 3: Les procédés faisant intervenir le transfert de chaleur

Module 3.1: Moyenne logarithmique

Distribution des températures dans un
échangeur a courants paralleles co-courant

Tle l Fluide 1 - entrée

Surface d'échange (m*)

Fluide 2 - entrée T2s

Fluide 2 - sortie

Fluide 1 - sortie

Tis
Longueur L

Distribution des températures dans
un échangeur contre-courant

Q=U-A-AT_

B AT, — AT,
Ay = AT,
In
AT,

=~y
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B Cours 2025 UnitOp / Module 3: Les procédés faisant intervenir le transfert de chaleur

Module 3.1: Lefficacité d’'un échangeur

L'efficacité E (=1 dans le cas idéal) d'un échangeur est le rapport entre le flux de chaleur réellement
échangé et le flux de chaleur maximal possible, pour un échangeur a circulation a contre-courant avec
des conditions d'entrée identiques.

Qc = mc ' Cp,c '(Tc,e _Tc,s) = Qf = mf ' Cp,f '(Tf,s _Tf,e)
Qmax =My Cp,min ' (Tc,e _Tf,e)
Avec: Q. flux de chaleur du fluide chaud

Q.: flux de chaleur du fluide froid
Q max. flux de chaleur maximum (correspond a une longueur infinie de I'échangeur)

QC Qf _ rT..|c 'Cp,c '(Tc,e _Tc,s) _ I’.hf °Cp,f '(Tf,s _Tf,e)

E=_c — 91 __ __
Qmax Qmax Miin * Cp,min | (Tc,e _Tf,e) M - Cp,min ) (Tc,e _Tf,e)
T, -T T, -T h,
E=E, :( -~ C’S):i( L f’e): i-Ef avec R =—1 "0 facteur de déséquilibre
(T..-Te)| R(T,e-Te) R M, - C

min p,min

Thierry Meyer



=PFL - Module 3.1: Quelques autres types de moyennes

n n
Z X Zwi . )(I
Moyenne arithmétique |X = =1 Moyenne pondérée X = '=1n—
A(X.Y) _X+y n arithmétique ZWi
2 AP(X, y) _ ax+by i=1
a+b
n

Moyenne géométrique | X =21 | X 13

G(x,y) = /xy =1 Moyenne quadratique |X = [=)» X’

Q(x,y)=,/X ;y

) . n
Moyenne harzmonlque X" = ]
X

H(x,y)= y — . — 1< 3
X+Y = X, Moyenne cubique X=3—)> X

n - ]

3 3 1=1
C(x,y)=3 4 ;y

On peut également pondérer les autres moyennes !

B Cours 2025 UnitOp / Module 3: Les procédés faisant intervenir le transfert de chaleur

©
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B Cours 2025 UnitOp / Module 3: Les procédés faisant intervenir le transfert de chaleur

Module 3.1: Le coefficient de transfert - cas non-idéal

La moyenne logarithmique des différences de tempeérature est valable pour autant
que les c, ne varient pas, que U est constant et en négligeant les pertes thermiques.

ATm corrigé — Ft . ATm avec F facteur de correction de température
a : fluide chaud / b : fluide froid
1 2 /
R — Ta _Ta - Vb 'Cp,a rapport des capacités
T2 1 7 \; calorifiques
(R2 +1) In 1-5 Ty =Ty Va'Cp,b
1-R-S
F, = _ __
2—-S|R+1-/(R*+1 I
_ ( )_ S = u efficacité thermique
(R=DIn = = TZ 72
2-S| R+1+,J(R*+1) a b

Equation de Bowman-Mueller-Nagle

-
(]
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3.1 Le transfert de chaleur

nir le transfert de chaleur

Module 3.1.2

3.1.2 Les corrélations pour
les échangeurs

B Cours 2025 UnitOp / Module 3: Les procédés faisant interve
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B Cours 2025 UnitOp / Module 3: Les procédés faisant intervenir le transfert de chaleur

Module 3.1: Corrélations pour les coefficients de transfert de

chaleur (1)

Il existe de nombreuses corrélations pour le calcul des coefficients de transfert de
chaleur, les plus utilisées seront reportées. Les nombres adimensionnels utilises sont :

Nu = nb Nusselt = h-d,
Re = nb Reynolds = PGy
y7;
7 Cp 'p.VI 'dh
Pe = nb Péclet =
C .
Pr = nb Prandtl = ¢ = 2o 4
Re A
Nu h

St = nb Stanton =

transfert par convection gy

transfert par conduction
force d'inertie
force visqueuse

force d 'inertie thermique
diffusivité thermique

force visqueuse

diffusivité thermique
transfert par convection

Re-Pr:p-vl-cp

3 2
Gr:anrashof:L p-9-p-AT

capacité thermique

flottabilité

2

U

force visqueuse

Ty Sme T

<

d,
d,

. coeff. de transfert de chaleur , Wm?K™
. accélération terrestre , m s

. expansion thermique volumique , K™

: conductivité thermique , Wm™K™

: masse volumique , kg m™

. viscosité dynamique ,Pa-s kg m™s™

| vitesse , ms™

C,-

chaleur spécifique ,J kg'K™
. diamétre hydraulique , m

4-Section d 'écoulement
- périmétre mouille

=d. pour les tubes cylindriques

=3
N
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B Cours 2025 UnitOp / Module 3: Les procédés faisant intervenir le transfert de chaleur

Module 3.1: Corrélations pour les coefficients de transfert de

chaleur (1b)

Nu = nb de Nusselt

Ernst Kraft Wilhelm NulRelt
(1882-1957)

Re = Nb de Reynolds

Osborne Reynolds
(1842-1912)

Pe = nb de Péclet

Eugene Péclet
(1793-1857)

Pr = nb de Prandtl

St = nb de Stanton

Gr = nb de Grashof

Ludwig Prandtl
(1875-1953)

Thomas Ernest Stanton
(1865-1931)

Franz Grashof
(1826-1893)

=Y
w
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EPFL  Module 3.1: Corrélations pour les coefficients de transfert de
chaleur (2)

1. Convection naturelle

nir le transfert de chaleur

Nu=a-Gr". pPrm Equation de Nusselt

terve

nt in

Gr <10° Nu:0.683-Gr°'25Pr°'25( Pr j
0.861+ Pr

Gr >10° Nu = 0.138-Gr®%® (Pr°-”5 —0.55)

2025 UnitOp / Module 3: Les procédés faisa

B Cours

-
-9
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B Cours 2025 UnitOp / Module 3: Les procédés faisant intervenir le transfert de chaleur

Module 3.1: Corrélations pour les coefficients de transfert de

chaleur(3)

2. Ecoulement turbulent, conduites de section uniforme

Nu = - Re®®. Pro® (l
M

]0.14

0.14
Chauffage Nu = 0.0243-Re®® . Pro* (ij

0.14
Refroidissement Nu =0.0265-Re’® . Pr®® (i]

B = 0.021 pour les gaz
0.023 pour les liquides
0.027 pour les liquides visqueux

My, _
Dittus-Boelter

Ky

-
(-]
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nir le transfert de chaleur

terve

nt in

2025 UnitOp / Module 3: Les procédés faisa

B Cours

Module 3.1: Corrélations pour les coefficients de transfert de
chaleur (4)

3. Ecoulement laminaire, conduites de section uniforme
Re<1000

M L

0.14 d 0.33
Nu=1.86-(Re.Pr)°'33£ij (_hj Sieder-Tate

Nu =0.332.-Re%° . pr0 von Karman, pour une plaque

Si le Nu calculé est < 3.5, alors sa valeur minimale reste égale a 3.5

-
(-]

Thierry Meyer



EPFL  Module 3.1: Corrélations pour les coefficients de transfert de
chaleur (5)

0.14
d f d h I : hi ) di - 0.33 /Ll
4. Facteur de transfert de chaleur, j, |——+= ), -Re-Pr~| —
Eé ﬂ* ILlW
S Colburn
3 = Analogue au facteur de frottement pour les pertes de charges
s = Les valeurs pour le régime laminaire et turbulent peuvent étre représentées sur le méme graphique
; .
2
NS
g NSNS
8 6 \\ ::
E NN AN AU i
@ X \ 0w 48
o
= = \\ ™. \\\\ A8
3 2 T NI 240
- g N0
S \1355\){“"
E - SISO
E T j . \\\‘\\‘\Q\-_"E
: NS AT =R
S 2 \\ ",l/ \\‘"—-. u
g \r’ Tt
N _
o 1031 2 3 4 5 6789 2 3 4 56789 2 3 4 56789 2 3 4 56789 2 3 4 56789
3 10 10° 10° 10* 10° 10°
© Reynolds number, R —————>
|

[=9
=~J
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B Cours 2025 UnitOp / Module 3: Les procédés faisant intervenir le transfert de chaleur

Module 3.1: Corrélations pour les coefficients de transfert de
chaleur (6)

5. Echangeurs a plaques

0.14

hy 4, _ 0.26-Re®® . pro4| £
A M

avec
h, : coefficient de transfert de chaleur pour un échangeur a plaques, W-m2-K*
d, : diametre hydraulique équivalent = 2x écartement des plaques, m
A : conductivité thermique, W-m1-K1

o : masse volumique, kg-m-3

4 : viscosité dynamique, Pa's, kg-mt-s1

I, - Viscosité dynamique a la paroi, Pas, kgrm*-st 0V, . m-d
v, : vitesse, m-s1 Re = =

A : section d’écoulement, m2 H A- H

m : débit massique, kg-s?t

-
o
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nir le transfert de chaleur

terve

nt in

2025 UnitOp / Module 3: Les procédés faisa

B Cours

Module 3.1: Corrélations pour les coefficients de transfert de

chaleur(7)

6. Echangeurs a ailettes

Nu=0.134- Reo-681 . Pr0.33 [

P; _tf
If

I

0.1134
&j Briggs-Young
t

e 1Y

I

Bk

N N

Valeurs typiques
P;: 5-10 mm
t;: 2-4 mm
- 12-16 mm

-
©
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3.1 Le transfert de chaleur

nir le transfert de chaleur

Module 3.1.3

3.1.3 Les types d’échangeurs

B Cours 2025 UnitOp / Module 3: Les procédés faisant interve
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B Cours 2025 UnitOp / Module 3: Les procédés faisant intervenir le transfert de chaleur

Echangeur tubulaire

Echangeur a tube en U

Avantages Echange

e Tres bon coefficient de transfert « Eau/eau

» Faibles prix de revient » Vapeur/eau

» Fiables et simples, pannes minimums  Fluide thermique / eau

» Fluides frigorigenes
Inconvénients
» Puissance limitée
» Risque de « claguements » si ¢ faible (< 50
mm) et grande longueur

Avantages Echange

» Resiste aux fortes pressions « Eau/eau

 Libre dilatation des tubes et du corps » Eau surchauffée / eau
» Toutes puissances e Huile / eau

* Fluides de procédés / eau
Inconvénients
» Encombrement
* Prix de revient élevé
» Deébouchage tres difficile
» Pas d'utilisation de vapeur (CondensatS) Source images: Chemische Technologie, Ciba-Geigy SA, 1989

N
=
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B Cours 2025 UnitOp / Module 3: Les procédés faisant intervenir le transfert de chaleur

Module 3.1: Types d’échangeurs (2)

Echangeur a faisceau
tubulaire horizontal

Echangeur a faisceau
tubulaire vertical

Avantages Echange

» Reésiste aux fortes pressions « Eau/eau

» Toutes puissances * Vapeur/eau

« Economiques e Huile / eau

» Accepte de grands écartsde T » Eau surchauffée / eau

» Peut étre utilisé en condensation partielle

Inconvénients

» Contraintes sur les tubes

« Difficulté de nettoyage (multitubes)
» Sensible aux vibrations

Avantages Echange
 Faible encombrement au sol - Vapeur HP / eau

« L’echangeur peut étre plein de condensats o Eay surchauffée / eau
« Parfaitement adapteé a I'échange vapeur HP . Fluides thermiques / eau

/ eau e Fumées/ eau

. * Fluides de procédés / eau
Inconvénients

e Sile volume > 100 I, soumis au contrble
des appareils sous-pressions
* Formation pOSSible de pOCheS d’air Source images: Chemische Technologie, Ciba-Geigy SA, 1989

N
N
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B Cours 2025 UnitOp / Module 3: Les procédés faisant intervenir le transfert de chaleur

Echangeurs spirale

Avantages

* Bon coefficient de transfert
e Large passage

* Economiques

Inconvénients

* Non démontable

* Puissance limitée
* Volume du contenu

Avantages

* Grande surface de contact
e Large passage
 Encombrement réduit

» Excellent condenseur

* Autonettoyant

Inconvénients
 Non démontable
e Ecartde T limités

Echange

 Eau/eau
 Huile/au

« Eau surchauffée / eau

Echange

 Eau/eau

» Vapeur/eau

» Eau surchauffée / eau

Source images: Chemische Technologie, Ciba-Geigy SA, 1989

N
@
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B Cours 2025 UnitOp / Module 3: Les procédés faisant intervenir le transfert de chaleur

Avantages Echange

« Compacts, 5 a 10 fois moins * Vapeur BP / eau
encombrants que les tubulaires « Eau/eau

» Tres bons coefficients de transferte Huile / eau

Echangeur a plaques

* Prix trés compétitifs » Eau surchauffée /
» Peu de pertes thermiques eau

» Faible volume

* Modulable

Inconvénients
» Faible écart de T possible
* Reégulation

Echangeur a bloc Avantages Echange
« Bonne résistance chimique » Vapeur/eau
* Inertie  Eau/eau
» Peu de pertes thermiques « Eau surchauffée / eau
e Modulable  Liquides corrosifs

Inconvénients

» Sensible aux grands écarts de T
» Sensible aux chocs

» Coefficients de transfert moyens

* Prix NS B
Source images: Chemische Technologie, Ciba-Geigy SA, 1989

N
S
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Fonctionnement d’un echangeur a plaques

B Cours 2025 UnitOp / Module 3: Les procédés faisant intervenir le transfert de chaleur

Durée 2'03”

Source : https://heatexchangers.danfoss.com/

N
o
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3.1 Le transfert de chaleur

nir le transfert de chaleur

Module 3.1.4

3.1.4 Les comélations pour les
condenseurs

B Cours 2025 UnitOp / Module 3: Les procédés faisant interve



B Cours 2025 UnitOp / Module 3: Les procédés faisant intervenir le transfert de chaleur

FL Module 3.1: Corrélations pour coeff. de transf. de chaleur (1)

1. Condensation a I'extérieur de tubes horizontaux

A, . conductivité thermique du condensat , Wm™*K™*

Pour 1 tube o, . masse volumique du condensat , kg m™
y p, . masse volumique des vapeurs , kg m™
P(p.—p)9 |’ ‘bit massi i
h = 0.95.-1 c\/c v I": débit massique de condensat par unité de longueur du tube , kg m™s
c, ' c
/LlC ‘F - . e -
6 G o]
& G ‘?’,1

Pour un faisceau de tubes

% 1 [d (el [
Nr 6| N,: nombre de tubes dans le faisceau (bundle) , —
He Ty N, : nombre moyen de tubes dans le sens vertical

= 2/3 du nombre de la rangée médiane , -

h —005.4 | LlP—P)Y
cb ¥ c

Kern N _ .
m. : debit massique du condensat , kg s~
m
I, =—< , kg m's*t
T N, g

N
=~
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B Cours 2025 UnitOp / Module 3: Les procédés faisant intervenir le transfert de chaleur

Module 3.1: Corrélations pour coeff. de transf. de chaleur (2)

2. Condensation al'intérieur de tubes horizontaux

1
h,, =0.76. 1 | LelPe P
He -1y,

3

Boyko-Kruzhilin

Flow direction ( Horizontal tube )

Phase
distribution
Co‘;’gzgm Shear force due to vapor flow Gravitational force
Flow Single Annular Annular Slug or Single
pattern vapor dispersed or wavy Plug liquid
Conditon Super heated Condensing Subcooled
of fluid single vapor ?;l;i: heated Saturated two-phase condensate

A : conductivité thermique du condensat, W-m1-K1

P - masse volumique du condensat, kg-m-3

£, . masse volumique des vapeurs, kg-m-3

m, : débit massique du condensat, kg-s*

U viscosité dynamique du condensat, Pa-s

N; : nombre de tubes dans le faisceau (bundle), -

L : longueur du tube, m

I

m 4 -
=—<— , kg-m*-s™

L-N,

Source: Thermopedia

N
©
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B Cours 2025 UnitOp / Module 3: Les procédés faisant intervenir le transfert de chaleur

Module 3.1: Corrélations pour coeff. de transf. de chaleur (3)

3. Condensation a l'extérieur et I'intérieur de tubes verticaux

1/3
| :uc°Fv

Nombre de Reynolds pour un film de condensat :

4.T
Re, =——
He

Nombre de Prandtl pour un film de condensat :

C.
Pr.=-"* a
A

c

A, : conductivité thermique du condensat , Wm™K™
p. - masse volumique du condensat , kg m™

p, . masse volumique des vapeurs , kg m™
N, : nombre de tubes dans le faisceau (bundle) , —
m

n_: débit massique du condensat , kg s

d. : diamétre intérieur du tube ,m
d, : diametre extérieur du tube ,m
m m
r c u ¢ kg m's*?

v 0
z-d.-N, -d, N,

N
©
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B Cours 2025 UnitOp / Module 3: Les procédés faisant intervenir le transfert de chaleur

F

L

Module 3.1: Corrélations pour coeff. de transf. de chaleur (4)

4. Condensation partielle

Cas de vapeur simple ou a multi composeés avec ou sans non condensable

1 1 Qg 1
— = h—+—Q h— h,, : coefficient effectif en condensation partielle , Wm*K™
¢.9 ¢ o h, : coefficient du film condensat évalué pour un
Gilmore composé et condensation totale , Wm*K™

h, : coefficient du film gaz évalué en utilisant le débit vapeur moyen , Wm?*K™*
Q, : chaleur sensible transférée de la vapeur, J kg™
Q, : chaleur totale transférée: chaleur latente de condesation

+ chaleur sensible pour refroidir la vapeur et le condensat, J kg™

@
(-}

Thierry Meyer



=PrL

3.1 Le transfert de chaleur

nir le transfert de chaleur

Module 3.1.5

3.1.5 Les types de condenseurs

B Cours 2025 UnitOp / Module 3: Les procédés faisant interve
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B Cours 2025 UnitOp / Module 3: Les procédés faisant intervenir le transfert de chaleur

Module 3.1: Types de condenseurs (1)

condenseurs spirale condenseurs a plagues

So

urce images: https://www.factoryfuture.fr
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=PFL  Module 3.1: Types de condenseurs (2)

Thierry Meyer

condenseurs a faisceau tubulaire
condenseurs a air

B Cours 2025 UnitOp / Module 3: Les procédés faisant intervenir le transfert de chaleur

Source images: https://www.techno-science.net/
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3.2 l'évaporation

nir le transfert de chaleur

Module 3.2

nterve

3.2.1 Les corélations pour les
évaporateurs

ti

B Cours 2025 UnitOp / Module 3: Les procédés faisan
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B Cours 2025 UnitOp / Module 3: Les procédés faisant intervenir le transfert de chaleur

Module 3.2: Mécanisme de I’ébullition (1)

Configurations
d’écoulement

Ecoulement
monophasique

VApET

Ecou lement

i gouttelet tes

Ecoulement
annulaire avec

entrainement

Ecoulement

annlaire

Ecoulement

i poches

Ecoulement

i bulles

Ecoulement
manophasique

liqquide

Régimes

de

transfert thermique

Convection

monoph ssique

h 4 dans la vapeur
r 3
Région
déficitaire
en liguide

Convection
forcée au
travers du

film liquide

Ebullition

nucléde saturée

Y

i Ebullition nucléé

Convection
monophasique

liquide

o HOUE- AL UTEe

Ebullition nucléée: Le nombre de sites
actifs dépend de I'état de la surface,
mais il atteint sa limite lorsque la vapeur
sature la paroi, créant un film isolant qui
entrave le transfert de chaleur,
phénomeéne appelé caléfaction (ou "film
boiling" en anglais.

Ebullition convective. Ce processus
repose sur la transmission de chaleur a
travers un film liquide en mouvement
rapide le long de la paroi pour
empécher I'ébullition nucléée. Le
régime d'écoulement est crucial, et le
coefficient convectif augmente avec la
vitesse du film.

@
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B Cours 2025 UnitOp / Module 3: Les procédés faisant intervenir le transfert de chaleur

Intuitivement on s’attend a ce que le flux de chaleur associé a I'évaporation soit proportionnel a la force
agissante, c’'est-a-dire qu’il augmente continuellement lorsque la différence de température entre la paroi
interne et le liquide a ebullition augmente.

Ceci n'est pas le cas. Le flux de chaleur élevé a différence modérée de température associé au regime
de nucléation ("nucleate boiling"™) est supérieur a celui a grande différence de température associé au
regime du film ("film boiling"). La raison en est I'existence d’un film de vapeur isolant dans le second cas.

Source : J.R. Welty et al., Boiling and condensation in Fundamentals of momentum, heat and mass transfer, J. Wiley & Sons, 1984
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EPFL  Module 3.2: Comrélations pour coeff. de transf. de chaleur (1)

1. Ebullition dans la masse (“pool or nucleate boiling”)

0.79 0.5
-C

0.49
| 1P 0.24 0.75
Forster-Zuber |h, =0.00122 E -77,0'29ApH R (To-T.)" (Pu—p,)

A : conductivité thermique du liquide , W m*K™
C,, : chaleur spécifique du liquide , J kg™K™

o, - masse volumique du liquide , kg m™

o : tension de surface , N m™, kg s

1, . viscosité dynamique ,Pa-s, kg m's™

AH, : chaleur latente de vaporisation , J kg™

p, . masse volumique des vapeurs , kg m~

T, : température de la paroi , K

T, : température d 'ébullition du liquide , K

p,, . pression de saturation a la température de la paroi T, , Pa
p, : pression de saturationa T, , Pa

B Cours 2025 UnitOp / Module 3: Les procédés faisant intervenir le transfert de chaleur
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B Cours 2025 UnitOp / Module 3: Les procédés faisant intervenir le transfert de chaleur

Module 3.2: Comrélations pour coeff. de transf. de chaleur (2)

2. Ebullition dans un film (“film boiling™)

Bromley

2P =p) p.-9-AH, "
h, =062
H, 'do'(Tw_Ts)

A, . conductivité thermique de la vapeur , W m*K™
p, . masse volumique du liquide , kg m™

p, . masse volumique des vapeurs , kg m™

g : accélération terrestre , ms®

AH, : chaleur latente de vaporisation , J g*

4, . viscosité dynamique ,Pa-s, kg m*s™

T, : temperature de la paroi , K

T, : temperature d 'ébullition du liquide , K

d, : diamétre externe du tube, m

©w
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B Cours 2025 UnitOp / Module 3: Les procédés faisant intervenir le transfert de chaleur

FL Module 3.2: Corrélations pour coeff. de transf. de chaleur (3)

3. Ebullition convective (méthode de Chen)
Dry
hcb —h o hnb Contribution convective + nucléation
h'fc =h, - f, f. . facteur tenant compte de | 'ecoulement biphasique ?{‘w‘l
h . d - 0.14 1 0.9 0.5 0.1 #gxular
fc I=Jh'Re‘Pro'33[ij _| X 1A A
A Ky, Xy 1-x, Py Hy o 3
Lockhart — Martinelli —
X, : fraction massique de vapeur , — phase +
h,=h,-f  f :facteur tenant compte de I'écoulement pour le "nucleate boiling"
f,= f(Re,- 1) re, = 4=X)-p U,
Hy

Convection

Saturated
convective
boiling

Sub - cooled
boiling

Convective

heat transfer

@
©
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B Cours 2025 UnitOp / Module 3: Les procédés faisant intervenir le transfert de chaleur

F

L

Module 3.2: Corrélations pour coeff. de transf. de chaleur (4)

3. Ebullition convective (méthode de Chen): facteur f,

100

8

N

N,

o0

Convective boiting factor | 1,

el S =]

\

0.1 2 3 4 5 6 8 10 2 3 4 5 6 8 10 2 3 4 5 6 8 100
1/ X, -

Figure 12.56. Conveetive boiling enhancement factor

Source : J.M. Coulson et J.F. Richardson, "Heat-transfer equipment" in Chemical engineering
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nir le transfert de chaleur

terve

nt in

2025 UnitOp / Module 3: Les procédés faisa

B Cours

Module 3.2: Corrélations pour coeff. de transf. de chaleur (5)

3. Ebullition convective (méethode de Chen): facteur f,

Source : J.M. Coulson et J.F. Richardson, "Heat-transfer equipment" in Chemical engineering
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3.2 l'évaporation

nir le transfert de chaleur

Module 3.2.2

3.2.2 Les types d’évaporateurs

B Cours 2025 UnitOp / Module 3: Les procédés faisant interve
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B Cours 2025 UnitOp / Module 3: Les procédés faisant intervenir le transfert de chaleur

Evaporateurs a faisceau tubulaire

F : alimentation

V - phase vapeur LS : vapeur de chauffe

co-courant & L - phase liquide SC : vapeur condenseée
film tombant
contre-courant
a circulation
naturelle
contre-courant contre-courant
a circulation a film montant
forcée

Source : documentation de Buss-SMS-Canzler et Kiihni

£ -3
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Evaporateurs spirale

Evaporateurs a plagues

B Cours 2025 UnitOp / Module 3: Les procédés faisant intervenir le transfert de chaleur

So

urce images: https://www.factoryfuture.fr
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B Cours 2025 UnitOp / Module 3: Les procédés faisant intervenir le transfert de chaleur

Module 3.2: Types d’évaporateurs (3)

Evaporateurs a film agite : type Luwa

type conique horizontal type cylindrique vertical

/

Fead Product
Low-boiling Components
High-boiling Components
Heating hdedium

t Cross Section
A-A

s Feed

Love-bailing Components
B High-boiling Components
m  Heating Medium

_______

rotor

Source : documentation de Buss-SMS-Canzler
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3.3 Les réacteurs cuves agitées

nir le transfert de chaleur

Module 3.3 3.3.1 Les conélations pour les

réacteurs

B Cours 2025 UnitOp / Module 3: Les procédés faisant interve
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B Cours 2025 UnitOp / Module 3: Les procédés faisant intervenir le transfert de chaleur

C

Nu = Cst - Re? - Pr? | £
M,

a

n-d,-p Cp-H ’ H

MZCS‘I' . A
H A M

C

h, : coefficient transfert de chaleur a la paroi , Wm?K™
d, . : diametre du brasseur ou cuve , m

A . conductivité thermique du liquide , W m™*K™

n: vitesse de rotation du brasseur ,s™

p : masse volumique du liquide , kg m™

L Vviscosité dynamique ,Pa-s kg m™s™

c, : chaleur spécifique du liquide , J g”K™

1, . Viscosité dynamique a la paroi,Pa-s,kg m*s™

£~
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=PFL  Module 3.3: Les corrélations adimensionnelles (2)

1. Brasseur a pales droites (4): double manteau

Hy

0.14
Nu = 0.36- Re?? . prY3 (ij H

2. Brasseur a pales droites (4): demi-tube (coil)

0.14
Nu =0.87-Re%% . pr¥® [ij
M,

B Cours 2025 UnitOp / Module 3: Les procédés faisant intervenir le transfert de chaleur
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B Cours 2025 UnitOp / Module 3: Les procédés faisant intervenir le transfert de chaleur

3. Turbine : double manteau

0.14
NuU = 0.54 - Re?? . pr¥? (i]
£y,

Re <400

4. Turbine: demi-tube (coil)

0.14
Nu = 0.74-Re?* . pr¥® (ij

Hy

Nu=1.10-Re%% . pr'3 [

7,

My

j0.14

Re > 400

7
ke

£
o
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=PFL  Module 3.3: Les corrélations adimensionnelles (4)

B Cours 2025 UnitOp / Module 3: Les procédés faisant intervenir le transfert de chaleur

5. Hélice (propeller) : double manteau

Nu=0.64- Re2/3 . Prl/S[

7

Ky

j0.14

6. Ancre: double manteau et demi-tube (coil)

Nu =1.00- Rellz . Prl/3[

U

Ky,

]0.14

Re < 300

Nu =0.36- Re??. Prl/3[

u

Ky,

]0.14

Re > 300

Thierry Meyer
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B Cours 2025 UnitOp / Module 3: Les procédés faisant intervenir le transfert de chaleur

7. Ruban helicoidal : double manteau et demi-tube (coil)

Nu=0.64- Re2/3 . Prl/S[

7

Ky

j0.14

CHL ) o i)
S P =”~7:':FF

o1
=Y

Thierry Meyer
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B Cours 2025 UnitOp / Module 3: Les procédés faisant intervenir le transfert de chaleur

Transfert de chaleur, film interne, brasseur a pales (1)
* Remplacer n par u

Re-Bereich . .
Verfasser Gebrauchsformeln P:—B:::ilccrh Rihrkessel Blattrithrer Bemerkungen
i 105 T =
Chilton w.a , 0 =< Re=2,58:10 I'yp Al + 08 D/d = 1,67 4 Newtonsche
1944 Nu;=0,36 + Rebs? Pro33 (nsm, )04 D =0,305 m vd =0,167 Flassigkeiten
[34] 3 < Pr = 2000 dpe/D =0,052 h/D =0,15
4 Newtonsch
Kraussold 100 < Re< 6 105 Typ  Al+0S d =051u.091m H“fj‘;’sig'::“:n
1951 Nu;=0,36 - Re®® Pr03 (n/n, )04 1 D =1,02:182 m ld =14u.017 1) mit Daten anderer
[35] 2 = Pr= 2500 H/D =1,1u 0,383 h/d =1u. =033 Autoren
Carrol 1,5 - 10 Re< 7 - 109 Typ CI od. Gl D/d =2,7 5 New
ewtonsche
1952 Nu;=0,6 - Re®%8? Pro:33 (n/q, )01 D =0,3m l/d =078 I
i w Flussigkeiten
[36] =3 < Pr< 2000 H/D =1 h/d =0,78
3 MNewtonsche
. 5 2 2
Pursell Nu; = 0,112 - Re®75 Pré## (n/n, )05 (d/D) 94 600 = Re<3-10 Typ A od. E + oS 0,25 =d/ =0,82 Fliissigkeiten
1954 1 w D =0,6m 0,16 =l/d = 0,51 T
/)13 N 3 < Pr < 5.5 105 WD 1.0 0.52 <hsd <1.7 ) mit Daten anderer
[37 == a2 =5 e - Autoren
Uhl 20 = Re =< 4 000 Typ A+ 05/S D/d =1,70 3 Newtonsche
1955 Nuj=0,415 - Re0.8? Pr.33 n/m, )02 D =0,61 m l/d —0,17 Flissigkeiten
[38] =1380=< Pr = 141 700 H/D =12 h/D =0,12
6 D/dlhd[C [ b,
o ,67]1,60(0,24:
Kapustin pos 2 0,21]1,45[0,24, #102 = Re= 10% Typ C+oS D/d =2:2,82 _
1963 1664 Nuj=C - Re®S Prb (/)00 lgse 2 g»gg :»;g g'gii B2 < Re< 2106 D =031 m 0,21 sh/:.! = 1,(24 Ole
139] 140] s alialoazlo s | 300 = Pr= 8500 H/D =1,13 8 =90°u. 45
. ,310,74[0,33]

U'IJ S = mit Strombrecher
Typ A B C D E F G Rohrschlange 1 II 0S5 =o¢hne Strombrecher

Source: Riihrtechnik, Hiithig
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Transfert de chaleur, film interne, brasseur a pales (2)

(2]
@

Thierry Meyer

Verfasser Gebrauchsformeln Re—Bere'lch Riihrkessel Blattrithrer Bemerkungen
Pr-Bereich
= . Typ B mit elektr.
3 Lichtenberg 270 =< Rex< 4,8 - 105 . 1,67 <D/d <4 4 Newtonsche
2 Nu;=1,31 - Re®67 pro.33 0,39 0,34 : '
< 1966 g o )Oﬁfo pre Wb (/) ponet® 0,10 <I/D =0,60 Flussigkeiten
N w. - Y i
S 41) 24 =<Pr<1100 H/D —113 h/D =0,17 (Wasser + 3 Ole)
(0]
©
- . .
5 e
1) S =
= ?9]2; Nuy; = 0,216 - Re(®67 Pri0.33 (K/K,, )y 018 ' s e 10 Ty Tros rid _g’fg Newtonsche und nicht-
0,1 i 9 1/a=0, . .
= [42) (—0,18 Druckfehler in [18]?) 5 < Ph= 2,5+ 10¢ D =03 m hy/d = 0,75 Newtonsche Fliissigkeiten
o) 8 —450 06 <m=< 1,0
= 2 Riihrer auf einer Welle
c
g
S S . Re0.67 pr0,33 0,14 0,1 . 3 Newtonsche
) Mizushina u.a Ny; 0'4_6 i Re 0]:;-" o(?s/n‘”) (1/d) Typ C/CI + oS : =1 =8 Fliissigkeiten
c 1967 {l + sin 8/H)0.15 - 10.15 . 300 < Red - 105 i 1,64 =<D/d 2,5 . .
. . =< Re 1 D =0,296 m Auch  fitr  Scheiben-,
IS [43] (1-0,211 (0,63 - 1 - sln 6 - i/H)] D, =0,226 m 0,11 =i/d =0,67 Schaufel- und Ankerriih
< Falls 1 - sin /H > 0,32, dann = 0,32 c ! 0,33 <h/d <1,44 - B
(%2} rer giiltig
‘T
)
(%) 2 Newtonsche und 3
‘% Hagedorn u.a Nuy; =2,51 + R&O.96/(m + 1) +0,15) pp0.26 (K /K )03 35 < R&é< 6,8 10° Typ A+S 1,75 =D/d =3,5 nicht-Newtonsch Flu
D 1967 (D/d)046 (1/d)0.46 - m0.56 h/H <0,38 e sche i
8 [44] Extrem hohe Werte! 2 < PP < 23 600 D =03m 0,125<l/d <05 B celten
= 0,36 =m =< 1,0
o
3
. £ . 0,67 33 0,
@ 0S: Nu; =0,51 Reé! Pr‘? Mm/my)o 1 Ehy =h;+hy/0,5 <
.. (d/D)0:25 (EL/D)0S - j0.15
™ ; 4 : hi/H = 0,625
o [(Zhi/(ig - H)J%! sin 605 2 =i =16 T =1+ /0,125
= Nagata u.a mit Rohrschlange Re > 100 Typ EI/E + 08/8 1,62 <D/d 7,15 ' L h 5H,< 0,48
© 1972 oS ohne Rohrschlange: C = 0,54 S ' o
Ie) : 067 5o b1d 03 2 <p 2 000 b -03 0,14 <I/D =<0,33 2 Riihrer auf einer Welle
= 1451 0S: Nu; =1,40 + Re0®7 Pro33 (n/n, )04 (d/D)" =Pr= e 30° <@ =<90° Wasser/Glyzerinlo
$1,/D)045 1020 [Zh /(i - H)JO2 = = asser/Glyzerinlésungen
B_ (Z; i/ (g wiss. Karboxymethyl-
. H)-0,6
_4O: sin 60-5(-]5-) zelluloseldsung.
c
D
Ln .
N UU S = mit Strombrecher
Q Typ A B c D E F G Rohrschlange I II 0S =ohne Strombrecher
&
S
o
© Source: Riihrtechnik, Hiithig
|
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B Cours 2025 UnitOp / Module 3: Les procédés faisant intervenir le transfert de chaleur

Transfert de chaleur, film interne, brasseur a pales, échangeur interne

Verfasser ‘

Re-Bereich - .
Gebrauchsformeln Pr-Bereich Rithrkessel Blattrithrer Bemerkungen
Chilton u.a 300 = Re< 3,2- 105 ;"p ’flogo'gsm D/d = 1,67 4 Newtonsch
1944 Nu,=0,87 - RebZ Pridd (nm jhls DD —08 ld =0,167 Fli:si(;rlicil:n
a b - = 3
[34] 3 =< Pr < 2 000 /D = 0.052 h/d =0,15
Nu,~ C - RelS Préd (1/L )08 (17D )02
e @ - D/d 3)(“(“ S (70 ') Quadratischer und zy-
Pratt Re Typ DIlV~0S 2 wip =S5 lindrischer Quer-
1947 . » 18800 < Re= 5,13-10° 0,356 <D =0,6lm 0,14 =d =036m schnitt
d her Tank: = d ’ ! ! ' '
146] g“: ;‘;““ er Tank: D = Kantealdnge un 027 =D, =050m 0,14 <l/a <2.67 2 Newtonsche
Zylindrischer Tank: D = Dund C - 34 Flussigkeiten
Kraussold ' < Re<6 - 165 Typ Al + 0§ d  =0,51:08im 4 ;c__‘"t_‘";“_he
1951 Nu,= 0,87 - Re¥42 Pr3 (n/n, )00+ 1 RS D, D =L02:1L,82m /d =145 0,17 0 mi Dt and
135] = Prs H/D =11:0.8 h/d ~1:0,33 ) mit Daten  anderer
Autoren
a) Newtonsche  Flissig-
keiten
Mizushing | ) NUa=23 - Ro®? Prod (1 sin 0/L00¢ 0.3 D =02%m plast. F,
19‘67 (dRC/D,_.)‘»'-"(n/nw)n-" a) 100= Re=3 108 L/D =0,78:1,03m 1,64 =D/d =5,92 m=n, = @-1)p
47 a} Nugy=23 - m!? Re§?! Pr{3 (I sin B/L )01 013 b) 0,2 < Rey 109 Do =076 0,14 <h/D =0,91 b) pseudeplast. Flissig-
(d“:/D;)U (K/Kw)d. 14 dg /D =0,046 : 0,048 keiten
Falls 1 « sinf/1, > 0,32,
dann = 0,32
@ Nu, ={,825 - Rel56 Pro33 (17 014 (d/D)-0.25
(ig 1/D)y15 15 (dkc"D)_ﬂ'J
by Nuc =1,05 - Rel62 ppd33 (ﬂ/le)o‘“ (d/D)‘“S
(ig L/D)0ES 018 (D./D)
) - .« ReMSE Pro3l min 314 (d/D) 0.3
Nagata w.a, Nue =268 © Re% " Prod (n/my )™ (/D) Typ [l + 5/05 z =i =16 Wasser
w72 (ig I/DY2 {02 Re > 100 D —03m 162 <D/d =715 Glyzerinlosungen
(48] [Z hy/(ig H)915 5ing0= (11/D)y-u5 2 = Pr < 2000 0225 _:D’ <024 36“ :6 - 9;)” wiss. Karboxymethyl-
a) ohne Strombrecher und innerhalb der - =P =ham - - zelluloseldsungen
Rohrschlange
b) chne Strombrecher und unterhalb der
Rohrschlange
¢) mit Strombrecher

woallJ el ) oLl ol | el B e Ko

Rohrschlange I % II mJ

mit  Strombrecher
oS =ohne Strombrecher

Source: Riihrtechnik, Hiithig
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B Cours 2025 UnitOp / Module 3: Les procédés faisant intervenir le transfert de chaleur

Transfert de chaleur, film interne, brasseur type hélice (propeller) (1)

Verfasser Gebrauchsformeln Re-Berell ch Rithrkessel Propellerriihrer Bemerkungen
Pr-Bereich
Brown u.a 5 400 - 36 900 Typ A +08 ; 235" Flussigkeiten, die zur Sul-
1947 Ny; =0,54 - Re0.67 Pr0.25 (/)04 D =1,52m D/d =2.5 fonierung und Nitrierung
[49) 218— 1480 H/D =08 h/d =0,5 eingesetzt werden
Kapustin 100 - 10 000 Typ C +0S :; ::0,
1963 1964 Nu; =0,85 - Re®30 Pro33 (y/q, )04 D =031 m D/d =221 Ole
[39]  [40} 300- 8 500 H/D =1,13 h/d =059
Strek u.a Nu, =0,639 - Re0:6? Pro33 (n/n, )01 192 - 105<Re < Typ C 2 =i =<3 iiblich: 1 = S/d < 3
1965 D IS/d/0,285 + S/ 9,19 - 108 D =03m D/d =3 S
[50] o, ! - 0,4 <S/d == 0,33 iibernommen)
a = 1,28/(m +1)
0,36 =m <1,0
Hageld;;n u.a Nuy, = 0,55 + R&s P10 (K/K,)032 35 =<R¢ =68 - 10° Typ A +S l21,/3;; f(l;);cli =341 2 Newtonsche
0,40 m1,32 =0, I
[44] (/D)5 m 2 =Pt <23 600 D =03m h/H =0,54 Flisigkeiton
3 nicht-Newtonsche
Fliissigkeiten
. —C - Re0:67 pr0.33 0,14
Ny; =C - RedT P03 (n/u,) 1,71- 104 <Re < )
Strek v.a 9.15 - 108 TypC +5 2 =3 =45 Pr o const (Exponent
1970 C =055 -+ exp [0,3 Ini -0,0144i] ’ D =03m D/d =3 0,33 dbernommen}
[51} '5(1:2-1[8| ei(p [0,0469 exp (0,923 - In i)] d/ 1,88 <Pr <2440 H/D =1,02 0,4 =S/d =

wml ol LD oL U

mit Strombrecher

0S =ohne Strombrecher

Source: Ruhrtechnik, Hiithig
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B Cours 2025 UnitOp / Module 3: Les procédés faisant intervenir le transfert de chaleur

Transfert de chaleur, film interne, brasseur type hélice (propeller) (2)

Re-Bereich . o
Verfasser Gebrauchsformeln Pr-Bereich Riihrkessel Propellerriihrer Bemerkungen
Nagata u.a i -3 Wasser
. = + Re%67 prt33 (nsm 0,14 -0.25 - nlo
1972 N; 8’5;)0 ReM® Pr (/)M (@/D) nicht angegeben Eyp F:'O+3°:] 04 =d/D <0,53 G_',”e.““k’;““ge“ -
(48] =0, 0,125 <h/H <0.5 wissrige | arboxymethyl-
zelluloselssungen
Karboxymethylzellulose-
Mishra u.a Nu;= 1,84 - Ref06 Pr{0.33 (n /n 1004 700 = Reg < 2 - 10° Typ A +o0S i =3 18sg.
1974 D =0,305m 967 = m < (0,88
[52) n, =K - m~-™ (dxn)m -} 25 = Pr; < 750 Standardbauweise DA =3 {nicht-Newtonsche  Flis-
sigkeit)
= . Re0.67 Pr0.33 0.14 0,52
Strek " :;03[0 ;e- lniPiO 01(2:“-\”)'] T Typ C+ S 2 =i =45
rek u.a p U, . 1 yp . 04 <§/d <o
1975 0,1 =l/d =1
[53] | 0,278 - exp [0,0469 - exp (0,923 « In ] - D =0,3m Yoo -
dss + 1|4 D/d =23
Triverdi u.a 357—-5,5 - 108 Typ A 5N b
1975 Nuy= 1,18 + Re0SS PrOM (/)04 (H/D)y 047 D =0305m Proonsche
[54] 2,372 165 0,66 <H/D= 11 dssigkeiten

wal o) L] oL U

S = mit Strombrecher

oS =ohne Strombrecher

Source: Riihrtechnik, Hiithig
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=PFL Module 3.3: Les corrélations adimensionnelles (11)

B Cours 2025 UnitOp / Module 3: Les procédés faisant intervenir le transfert de chaleur

Transfert de chaleur, film interne, brasseur type hélice (propeller), échangeur interne

Re-Bereich ;
Verfasser Gebrauchsformeln Pr-Bereich Rithrkessel Propellerrithrer Bemerkungen
Ackley Angaben zur Versuchsan-
1960 Nugg = 0,078 - Re®62 Pr0:33 (n/n,)0.14 nicht gegeben (‘}“'": ‘;"sr:gh‘“hla“ge S/d =1 ordnung fehlen;
[55] L 3 Flissigkeiten
a) = . .62 ( D Yo,27 225- 105 < Re < i =3
Skelland u.a Nug4=0,0345 + Re? ( h) (1 Propeller) : §3 e e Typ DI + § il e
1963 B Nugg =0,0886 + Re0S5 (a,/d)= 000 (hy/a)®s | b 7,66 - 105 = Re = | De =031 @ 008 <d <023 m Pr ~ const. (Wasser)
1561 (2 Propeller) 1,39 - 106 dge/De = 0, 0,33 <h/d <5
Typ DI + § i =3 Wasser und 3 Ole
- . Red. ¥ 0,03 . .
Skelland u.a Nucdfo.()/S'Iz 254Reom 213;;) ..1 (110/2.,".’,) D:b 0,088 1,310 < Re = D = 046 m 0,17 =d/D <0,5 Heizen durch direkte
1965 (D/h) '05,(25’;’) | G (Db 1,1 - 106 025 <D, <033m 0,17 <h/D =0,83 Dampfeinleitung
(57) (de/DI%>72 (/i)™ 2si, <6 033 <S/d <3 (Wasser)
Nu.y=0,258 Re0.62 Pr0.32 (/1 )%2 (d/D)%! e Typ DI + S i =3 nicht Newtonsche Fliissig-
Skelland u.a 7 A/ DS s e 332-2,6 - 10 D =046m 2 =D/d =575 keiten
‘939 81110 D, = 03l'm 0,61 <h/d =1,5
58] In Re und Pr wird ng eingesetzt ’ 0,02 = dg./D, = 0,06 8/d =1 0,528 = m = 0,91
e Wasser
El + oS =3 .
Nagata u.a Nu, =131 - Re0S6 P33 (n/n,)014 (d/D)-025 et ben Typ e 64 T Glyzerinlgsungen
1972 (h/H)15 mcht gege S 0']25 ;h/H <0'5 wissrige Karboxymethyl-
(48] SR ' - - zelluloselosungen
U]J S = mit Strombrecher
Typ A B c D E Rohrschlange I IT oS =ohne Strombrecher

Source: Ruhrtechnik, Hiithig
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=PFL Module 3.3: Les corrélations adimensionnelles (12)

Transfert de chaleur, film interne, brasseur type ancre (1)

B Cours 2025 UnitOp / Module 3: Les procédés faisant intervenir le transfert de chaleur

Re-Bereich

Nuj - (/)41 /Prd330.4 - RePS7 /(1 +4.44
107He0-1Prl33R e - 0.3y

Verfasser Gebrauchsformeln . Rihrkessel Ankerrihrer Bemerkungen
Pr-Bereich
Brown u.a 5400 =Re =36 9500 Typ A +o0S 1,0 <D/d =1,21 Fliissigkeiten, die zur Sul-
1947 Nuy;=10,55 Re0.87 Pro-2® tn/q, )1 D -1.52m b/D =0,05 fonierung und Nitrierung
149] ' 218 =Pr =1480 H/D =08 0,02 <1,/D=0,09 cingesetzt werden
uhl < 233 =Re =300 Typ A+0S D/d =1,(4 N
al Ny, = . RelS pro23 0,18 N 5 cei-
1955 by :UJ = 5(3]2 . ieo_ﬂppr 0.33(?1/?“’))0 18 " 300 <Re =4000 D =061 m bsd =0,09 lzen enionsche Tlissgie
138] g =5 e PO (0 1380 <Pr <100 700 H/D =1,2 1,/D=0,019
! /0sni /)0-18 4 < /d = .
Uhl u. Vosnick N o (Re) und F (1,/D); 10 =Re =35000 D ~0,26; 0,61 m 1,04 =D/d =1,05 1 61 (Newtonsche Flissig-
1960 Pe0.33 w 0,09 <bsd =0,13 .
. 1380 =Pr =69 600 0.51 =H/D=1,26 keit)
1591 vgl. Fig 10 bzw. 11 in [34] 0,009< 1, /D= 0.073
D/d =1,15
Kapustin . Typ C+ 0S5 '
: /d =0,064 .
139] 1663 | Nuj= 1,38 - RedS Pro2b (n/m )04 200 =Re =10 p -03lm b/d =00 Ole
[40] 1964 ] 300 <Pr =8300 H/D =113 h/d =0,12
- b 1,/D=0,07
Elektr. Beheizung {Rohr-
Gluz v.a a Nu; = 0,636 - REMS PO (K/K,) 018 W § =Re] =30 T F+oS D/d = 1,15 schlange) Newtonsche
1966 (- 0,18 Druckfehler in [18]) | ¥ 30 =<Re] =3 - 10° D”’ o3 b/d =0,08 und  nicht-Newtonsche
[42] b Nuy, = 0,374 - R P05 (K/K, )~ 018 5 =Pr] =<2,5 108 - 1,/ = 0,07 Flissigkciten
06 =m= 10
Nu=0,63 [3 m + 1)/(4 m)]%¢ Rel&% Pro3
. (K/K, )18 R
kit o o | e s o o o oo
L _ m + 5 TS . .
[60] In Reund Pr:n, = K - (B« n)™~! ( im )m 2, <Pr =5-10 mit Rohrschlange 0.66 <m = 1.0
mit B = 9,5 + ¢+ (D/A/[D/AYE — 1)
a) N“i =04 - (Ré/DO,67 (PF - fo3? (K/Kw)“v"'
2t wassr, Karboxymethyl-
; : y _ irn D/d — 1,18 u. 1,64 zellulose  (pseudopla-
Mizushina u.a | Korrekturfaktor f = (B DA~ l) 2300 < REF <8 - 10° Typ Al+o05 b/d =014 019 stisch
1967 orin 4 D =0296m ;
61 Mo+ <Re =<2 - 109 D 0.12: 0215 I,/D=0,08 u. 0,2 045 =m =< |
(61 mit B = 14 nach [62] TEe rh h/d =0,16 ® Zementbrei plastisch)

T o=, = (v T

ol J ol ) ol el ] el b e ol

Rohrschlonge I % II l_ﬂJ o

= mit Strombrecher
=ohne Strombrecher

Source: Riihrtechnik, Hiithig
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=PFL Module 3.3: Les corrélations adimensionnelles (13)

Transfert de chaleur, film interne, brasseur type ancre (2)

B Cours 2025 UnitOp / Module 3: Les procédés faisant intervenir le transfert de chaleur

Re-Bereich A
Verfasser Gebrauchsformeln Pr-Bereich Rihrkessel Ankerrithrer Bemerkungen
Hagedorn v.a 35 <RE =68 105 Typ A+oS D/d = 1,56 2‘ Newtonsche und 3
1967 Nu, 0,56 REC4/m + 1 P00 (K/K, )03 + m0.s4 D =0,36 m h/H =0.26 nicht-Newtonsche  Fliis-
(4] 2 =Pt <2360 H/D: —L32 ihasim sigkeiten
b/D =007 (Rithrermittelpunkt) 036 =<m=10
Nu; = 0,46 Re0:67 pra.33 m/n )0,14 (1 - sin B/H)O.ls fech :
: : j= i 3 Newtonsche Fliissigkei-
Mizushina u.a 015 (D/d)O1 (1-0,211 (0,63~1 - sin 6 - Typ  C/ClL + oS i" fl%d ff;” ten
1967 i/H)] 300 =Re =4-10° D =0,296 m o S Fiur Blatt-, Scheiben-
[43) Falls | - sin O/H = 0,32, dann | - sin 0/ D, =0266m ?'05 b s Schaufel- und Ankerrth.
H =032 oy rer giiltig
8 Newtonsche Fliissigkei-
i e <R <0 Typ - G+ oS 1 =DAd =11 i
m | e o T D tn b ol 0 o/ omm
w RO2LI0M 400 | 3 <pr <36-100 | H/D =1 0 =<1./D=0,05 St Bigidl
Heigen || o1 | | 0384 4000 b ’ Kithlen: ¢ = F (D/d) aus
Abb. 6 [57]
= 0,67 .33 5
Pollard u.a | NUj=0:35 ReOSTPrOB (/n,)00¢
1969 InReund Prin= K(-)™ Imit = T = 0,305 =D < 1,14m L1l =D/d 125 Newtonsche und nicht-
; . S00 sRe = = 106 D, =0i5m it e issigkei
163] { 18- n  fiirn < 0,83s! e , b/d =01 Newtonsche Flussigkeiten
32 - nd7% fiir n > 0,83s-! (D =0,305 m) ' 0,38 =m =< 1,0
Nu;=0,315 Re067 Pro.33 (K/K,)012 120 <Re =89
Sandall u.a ) 104 Typ G+o0S D/d = 1,02 nicht-Newtonsche  Fliis-
1970 In Re und Pr: 1, = K (B - nyn-1 3 n} + 1 )m b/d =0,11 sigkeiten
i64] s ( m 11 im i D 0,18 m 1D = 0,009 035 <m=1,0
mit B = 9,5 + 9 - (D/d)Y/[(D/d)? - 1]
Nu; = C Re0S P03 (5 /. )0-18 T 5w i
o i M/ Mo R TERRT] Typ G+ 08 { Dray/ (DA
Heinlein u.a In Re und Pr: 0,045 | 0.531 12 =Re = 300 1,03 =D/d < 1,40 (D/d)
1972 N, = K (B - ny"~! pseudoplastisch 0% | 034 5 oo b/D =0,104 -1]
[65] Ne = My + /(B - n) Bingham 868 <Pr =9340 iin B i 0,015<1,/D=0,14 Np=(t -1}y
plastisch B pseudopl.  Fliissigk.
0,211 = m = 0,542
i a) Nui =1,5 Rel5 pro,33 (n/nw)o.zo
Nishikawa v.a | Nu, =0,52 RedS? Pro35 (/n )0 250 =Re = 500 Typ C 1,05 =D/d <1,25 3 Newtonsche und 3
11 Bei nicht-Newtonschen Fliissigkeiten wird 1, in 01 =b/d <0,12 nicht-Newtonsche  Flis-
[66] : b 500 <Re =106 D =0,3m 0,05 <1,/D=<0,10 sigkeiten

Re u. Pr eingesetzt

wwalld el J e Dol | el el Jol]

S = mit Strombrecher
0S =ohne Strombrecher

Source: Ruhrtechnik, Hiithig
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=PFL  Module 3.3: Les comrélations adimensionnelles (14)

B Cours 2025 UnitOp / Module 3: Les procédés faisant intervenir le transfert de chaleur

Transfert de chaleur, film interne, brasseur type ancre, échangeur interne

1966
[60]

InReu. Prin, = K(B - n)m*'(anlxll)mit

B = 9,5 + 9 (D/A)*/[(D/d)2- 1]

mit Rohrschlange

Re-Bereich . .
1 Ankerrihrer Bemerkungen
Verfasser Gebrauchsformeln Pr-Bereich Rihrkessel g
Nu, =0,835 [3m + 1)/(4 m)]?-5 Rel.67 pro.3
(K/K, )08 .
Krishnan u.a 100 <Re =55 10° D =0,52m nicht — Newtonsche Fliis-

sigkeilen
0,66 < m = 1,0

a) Newtonsche Fliissigkei-
ten

X a) Nu_,=23 - Re®s Pr03 ¢ - sin 9/L)015 015 D =0,2%6 m plastische Fliissigk.

Mizushina u.a o (dge /DL (n/n, 0014 < 2100 sRe =3 - 105 L/D —0.78: 1,03 113’/6; 5(?{)‘;75 2,47 nmn 3 (7Tl

C * + N = - -
‘927 b) Nu ;=23 m!.2 R&5 {1 - sin 8/1,)015 {015 B0.2 <RE <10} D./D -0,76 d :0'34 by pvseu@plastasche Fliis-
1471 (/DT (KK )0 ' ? dg/D = 0,046; 0,049 : sigkeiten
Falls | « sin 8/L¢
I > (1,32, dann = 0,32
Nu, =0,077 - Rel:§? Pro.33 (n/n )0.1¢ .
- - U Potenzen von Jha und
0,27 0,48 |

Pollard u.a (DC:)D) {dge/ D) g =g!§25 m | D/d =121 Rao [31] dbernommen
1969 o S e s 200 <Re =<6 - 108 B =0,1m Newtonsche und nicht-
[63] In };e '; Prim, 0_85 ET)m mity = B fiuc/DC_ 0,09 b/d =0,1 Newtonsche Flissigker-

{ ;2:3-"115rfgr<n >, 05835‘l e =63 ten L8 < m < 1,0
Y vermutlich (K/Kw)»!4
11 =Re” <28 200 Typ Cl + oS /d = 1,05 gemﬁe(;nt. vel. Gl (27)
ki 3o =Rey = - -

Blasinski u.a 0.55 PO (/DY (n/n . 1014 D =03m b/d =0,05 in {60] )
1972 Nu.y=0,084 R, ! < w 192 £ Pr =8 264 040 =D/D =0,73 h/d =0,18 qtcht-Ncwtonschc Flis-
(671 n e == 0,05 =dy/D, = 0,1 1,/D= 0,024 sigk.

0,65 = m =< 0,87

il ol J el D sl el b et ol

Rohrschiange I

IIan o

mit  Strombrecher
ohre Strombrecher

Source: Riihrtechnik, Hiithig
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=PFL  Module 3.3: Les comrélations adimensionnelles (15)

Transfert de chaleur, film interne, brasseur type hélicoidal

B Cours 2025 UnitOp / Module 3: Les procédés faisant intervenir le transfert de chaleur

Source: Riihrtechnik, Hiithig
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=PFL Module 3.3: Les corrélations adimensionnelles (16)

Transfert de chaleur, film interne, brasseur type turbine (1)

B Cours 2025 UnitOp / Module 3: Les procédés faisant intervenir le transfert de chaleur

Re-Bereich

Scheiben- bzw,

Verlasser Gebrauchsformeln Pr-Bereich Rithrkessel Sehaufelriihrer Bemerkungen
:umm_ R Typ Al +0S b D/d =2,8
ings u. . _ " _—
2 10%< Reg = 7,70 107 D —0,76 m i = 6 {gekrimmt} 5  Newtonsche Flissig-
- . ReV.67 pro.33 0,14 H ) .
o Nuj= 0,40 - Re®% P> (171 22 sPro=11% DD =08 B/ =25 keiten
1691 dpe/De 0,042 B =450 -6
* oS D/d =333
. . 3/
BrOIng;gwa 3“5:% - Re®67 PrdI3 (s, )04 0 < Re =5 10° I)y" A ;;‘] ‘l’f b/d = 0,25 3 Newtonsche Flussig-
70 bS5 ¢ o7 " H/D =105 WD =033 keiien
170} S: C X 400 < Re =5 10° =0 i =6
- . Re%.67 Pro.33 0,13 (/D)2 i =6
Strek Ny (1{;1 )np;f Pr /Dy (h/DY Typ C+S ;) 16 < d/D <075 Wasser {Pr = const)
1963 M . §-100% Re = 8,5-10% D =0,3; 0,6 m o = Exponenten a und ¢ liber-
1] Standardbauweise: H/D = 0,05 sh/D =07 nommen
Nuy=1,76 ¢ Re®67 Prédld nsy, )04 b/d =025
i =8 Riihrerform
Kapusti R a = < T C+0oS
o6y Jega | v =034 Nu - 1,00 Reb0 Pt e e S 110(3“ 5 losim D/d =3
'hed =107 Nul = 1,24 Re®S Pi03 (n/m,)® =Re = =0 hd =034 @E
] ! w B 300 = Pr < 8500 _ '
(39 [40] WD -1,13 hid =1,07 5
., 3  Newtonsche Flissig-
= . Reb65 pro.33 0,24 0,4 _
Chapman u.a Nu; (lli{l/SD _1?55 Pro3 tn/n, )2 (/D) Typ C+5 ld/D 73 1 keiten
1964 ! ) 20 < Re < 40000 05 <D =<0,69m =t Multiple Regression
721 Standardbauweise: 0,66 =H/D=] b/d =0,25 |Kein Exponent ange-
! Nu, = 0,73 - Ret6 Ped.2% (/)02 ’ = 0,25 <h/d =1 P &
noMmImean)
X Elektrische Beheizung
Gluz u.a : =9 {Rohrschlange)
1966‘ Nuy; =0,215 « REGST PR} (K/K,) 016 b = R =2 IF Typ F+o0S D/d =3 Newtonsche and  nicht-
(- 0,18 Druckfehler in [18]7) 5 = Pt <2510 D =03 m 1/d =02 .
[42] Newtonsche Flissigkeiten
h/d =0,5
06 <m =< 1,0
: =4 nicht-Newtonsche
Carreau n.a Typ A+S g 45° I
1966 Nu = 1.474 - REOST PR3t (n/n, )024/m 100 =< Ré&; = 5000 D _o76m D/d = 1,67 Flissigkeiten
1 H 2z 100 = Pr, < 800 A
731 2 H/D  -0,83 17 =0,18 0303 < 0767
hed =0,53 A5 = m = 0.0
1-; . Nuy, = 3,57 -+ RELBAm- D Proad . (K/K)08 - L s 2 Newtonsche und
agew‘;'_,“ va m07 i35 < RE = 68105 | Typ A+S bK< 0,38 3 nicht-Newtonsche Flus-
Die Konstante 3,57 ist vermutiich 7zu hoch (Druck- < Pt = 235600 D =0,3¢6 m T sigkeiten
20 =D/d =35
0,36 = m < 1,0

[44]

fehler?)

ol L) ol el ol ] el D ef ol

S = mit Strombrecher

0S = ohne Strombrecher

Source: Riihrtechnik, Hiithig
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=PFL  Module 3.3: Les comrélations adimensionnelles (17)

Transfert de chaleur, film interne, brasseur type turbine (2)

B Cours 2025 UnitOp / Module 3: Les procédés faisant intervenir le transfert de chaleur

Verfasser

Gebrauchsformeln

Re-Bereich
Pr-Bereich

Riihrkessel

Scheiben- bzw.
Schaufelrithrer

Bemerkungen

Mizushina u.a

Nu;= 0,46 - Re0:67 Pro.33 (n/n,)0-14

Typ C|CI + oS

1 =i =8
1,64 =D/d =2,82

Falls | - sin 8/H > 0,32
dann | - sin 8/H = 0,32
3 Newtonsche Fliissig-

0,1 (] si 0,15 0,15 [] — i . 105 =
135.7 (P/g)»/H(l sin 8/H)0:15 {0.15 [1 - 0,211 (0,63 -1 300 < Re=< 4 - 10 g 73332 : d =02 keiten
1431 sin 6 i/H)] ¢ . b/d =0,25 Auch fur Blatt- und An-
kerrishrer giitig
Nuy, = 0,482 - Rel#7 Pro.33 (K/K,,)012 -
Sandall ua | [ Reund Prn, einsetzen: n, = 80 < Res< 93000 Typ G+5S d/D =0,35 nicht-Newtonsche
1970 Imo+ 1 b/D =0,25 Flilssigkeiten
[64] K:(B-npm-! ( = )mit 2,1 < Pr < 644 D =0,18m /D =0,2 0,35 =m= 1,0
h/D =1
B=11+10%
Pandian v.a Typ CI+ S i =4 5 nicht-Newtonsche Fliis-
1970 Nuj=0.86 , Rt‘:.zo-62 Pr0.3} (Heizen) 100 < R&< 4 - 104 D =0,356 m D/d =0,33 sigkeiten
[74] dpe/D =1./D =0,05 Standardbauweise 0,70 = m = 0,95
1,32 - 10° < Re i <i =6
Strek u.a i b ; 0 : : X Typ C+ S _
1971 Nu; = (193575?5'61 Pr0.33 (/)01 (0,0298 - HA < 4,8 - 10° D Z03m E//S :g . Wiicr (Pr = eonst)
1751 ! 19 =Pr=24 H/D =1,03m 0,0133 <I/H=0,566
i =6 (gekrimmt)
Wasser
Nagata u.a Nu; = 0,48 + Re0.67 Pr033 (n/n,)014 (d/D)~- 025 ¢ Typ. Bl oS 0,3 =d/D =0,5 Glyzerinldsungen
1972 i 1/D)0IS (h/DYo.12 2k Keine Angaben D =03 m 0,03 <I/D =<0,05 wiiss. Karboxymethyl-
48] (UDP VD) 0225 <D.<0240m | 0125<h/D <0,5 : ymethy
zelluloseldsg.
Thy = hy + hy0,5 =
0S:Nu;=0,51 - Re®s7 Pr03 (n/n,)01¢ (d/D)~ 023 h/H = 0,625
(Z'lii’g)°"1'5 ‘:l's (Zhi/Gig - H))OIS sin 005 2 =i =16 I = 1, + 1,/0,125 =
Une ROMSCIANSE 1,14 =d/D =0,67 hy/H = 0,48
Naglagl;zu.a 0S und ohne Rohrschlange: C = 0,54 =< Re> 100 Typ E/Typ El + 8/0S 10° <8 <90° (-‘,2 Rohrer  auf  einer
S: Nu;=1,40 + Re067 Pr033 (n/n,)014 (d/D)- 03 2 =< Pr = 2000 D =03 m i
[45) 3 13045 10,20 A 0,06 <b/D <0,17 Welle)
(Z1/D)045 1020 (Ehy/(ig - H))O? sin 60 0,03 =I/D <0,20 Wasser/Glyzerinlésungen
(i)mo,e wiss. Karboxymethyl-
P zelluloselosg.
Suryanarayanan| Nu;=0,22 - Re063 Pro.33 (d/D)14 (h/D%% (D¢/ i i 5 Newtonsche und
u.a D)-02! (dg/D)~ 035 (Heizen) 200 = Re= 21700 Typ CI + S nicht-Newtonsche  Fliis-
RC . 0,22 =d/D <0,43 R
1976 In Re und Pr: n,= K'/[(B - n) "M mit K' = 1,/ 49 =Pr=1220 D =0,356 m ! sigkeiten
s w 0,25 =h/D =0,60
176 (8 + ¥/dg)mund B = 11 + 10 % 047 =m < 1,0

wal J sl L) el ol | el D<ol

Si=

mit Strombrecher

0S =ochne Strombrecher

Source: Riihrtechnik, Hiithig
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=PFL  Module 3.3: Les corrélations adimensionnelles (18)

Transfert de chaleur, film interne, brasseur type turbine, échangeur interne (1)

(-2
S

N Re-Bereich ~ Scheiben- bzw
v aue " Checl W,
erfasser Gebrauchsformeln Pr-Bereich Riithrkessel Sehaufelrithrer Bemerkungen
d - 0,41 m: Heizen: a. ~ 0,0162 + Re
5 {W/(m? grd)]
D Rushton u.a Kiihlen: a, =0,0150 - Re Typ DH + S i =6 X
E Joag [W/(m? grd)] D =12m 0,25 <d/D <033 Rehrschlange [I wirkt als
= o d = 03 m: Heizen: ap = 0,0133 - Rel? H/D -1 0,75 =n/d =2 Strombrecher (4 Rohre)
° [W/(m? grd)] dae/D = 0,0208 Standardbauweise Wasser (Pr = const)
o Kiihlen: @ = 0,0125 - Re®?
% [W/{m?2 grd)]
@ / !
c Cummings u.a | Nug =C - ReS? Prisd (m/q, )04 2000 < Re = 7,7-10% Typ Al + 08 .D/d =23
S 1950 BE =101 D =076 m i — 6 (gekrilmmt) 5 Newtonsche Flussig-
- 2 . i
; [70) B¢ =091 {10 % niedriger gegeniiber Ruhrer 1) 2,2 < Pr o= 1190 DC'/P =038 ' DAd 2,2 keiten
_ dye/De= 0,042 8 =450 = 6
- -
s = . E .3 i ; Typ DI + §
é Dunlap u.a Nug4= 01,??)02Re0 83 Pri3 (11/1,)014 (d/D)033 N i =8 i _ Rohrschlange ! wirket als
=], ” =1, =
2 1953 @n, =10 = Re=15-108 | D —061; 1,22 2 Strombrecher (3 Rohre)
2 [78] In [28]'_ (“/T'm:ulen: Filmlempre]'alur)'l4 = (n‘jﬂw][}'m d — 1' :, 0’038“‘1 ‘T f(?/d =6 3 Newtonsche Fm“ig'
k= (vgl. Diskussion) RC 0_04C8 s D =03 keiten
- i m
<
Nucs=0,17 - Re®®7 Prl37 (g/Dy! (dp/DS
S Oldshue v.a e (DR @e/DY? | gy < Re = 15 - 106 pepes i =6
= 1954 i’ s : (3
kS 79) lge = -0,208 « lgn —0,745 fur 0,3 - 10-3 < n 22 =P <6330 087 =Dq =08 m 0,/25 =d/D =<0,58 Wasser und Ote
2 = 0,4 Kg/(m - 8) £ =" 0018 <dgo/D = 0,036 | M4 =1
3 Noorudd; booo=2
N Nooruddin u.a o S 108 |8 o
g pos Nug = 1.0;072811%_67 PO (Xm0l @Dt | 10 SRS L5100 n : si =6 Newtonsche Flisiekei
80 i _ . nsche Flissigkeiten
e 156] (i/8) . I D, 0,248 m 0,21 =d/D <0,43
2 dge/ D= 0,08
[¢]
- iha u.a Nug =1,18 - Rebs? Pt (d, /D)0 g b i
& 1967 c = 8 Re T ke ‘ 1 = R c1os | H/D =140 =
o ot (De/D)~02 (h/Dy0i4 € =30 b4 =DD =070 3/,27 <2}3; <0627 Wassee
2 0,02 =dpe/D = 0,05 0T =hA =0
'8 o Nugy =23 + Re®S Prti (1 - sin B/Lo)015
s iD.lS(dnC/DC)lJ m/nw)ﬁ,n
Mizushina u.a Newtonsche Flisssipkeiten u, plastische D = 0,296
~ 256 m )
o 1967 Flissigkeiten :J) éozo < ;E 2300 |V Cohm e e b s R T 52 050, dan
Q. 471 bt Nugy = p<] ‘m'-— - RS Pe03 (| - sin 0/L)015 e = Rey< ?("T?D = g:j o os = bD < 057 1-sin8/le = 0.32
E= HO15(dy - DT (K/K )04 Ro/D - 0000 000
=) lseudoplastische Fliissigkeiten
Lo ’ -
AN
8 T U U I.ﬂJ S = mit Strombrecher
h yp A || ]l B| [ c || || D | | E F G Rohrschlange I I1 oS =ohne Strombrecher
S
S
Source: Riihrtechnik, Hiithig
|
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=PFL Module 3.3: Les comrélations adimensionnelles (19)

B Cours 2025 UnitOp / Module 3: Les procédés faisant intervenir le transfert de chaleur

Re-Bereich Scheiben- bzw.
Verfasser Gebrauchsformeln Pr-Bereich Rithrkessel Schaufelrihrer Bemerkungen
Marshall Nucg = 0,026 + Re%65 Prb (D/D)0-% Typ DI + oS i =6 3 spiralférmige Rohr-
arfg:o n.a Kithlen: b = 0,28 5000 < Re< 106 D =1,22m 3 =D/d =4 schlangen werden parallel
82] Heizen: b = 0,4 (empfohlen) P De  =0,56; 0,76 b/D =0,25 geschaltet
l u. 0,97 m Vd =02 Wasser und Ol
Pandian u.a Typ CI + oS i =4 5 nicht-Newtonsche Fliis-
1970 Nug =1,24 - Rey?68 Prz°~33 (Kiihlen) ey 100 = R&= 104 D =0,35% m d/D =0,33 sigkeiten
[74] dge/D =1c/D = 0,05 Standardbauweise 0,70 = m < 0,95
i =6 (gekrummt) Wasser
Nagataua | g _ 2,51 - Re0S PrOY (n/n, )01 (d/D)-015 . Typ BI+ o8 03 =d/D =05 Glyzerinlosungen
1972 v Keine Angaben D =03m R
48 (I/D)y015 0225 <D. <024m 0,03 <I/D =0,05 wiissrige Karboxymethyl-
48] 225 =Dc =0 0,125 <h/D 0,5 zelluloseldsungen
oS und innerhalb der Rohrschlange:
NuC =0,825 - Re0:56 pr0,33 m/-nw)().u (d/D)fO.ZS
(iRI/D)DJS 0,15 (dRC/D)-DJ -
Nagatau.a | ©Sund unterhalb der Rohrschlange: Re  >100 Typ EI + $/0S Rihrer wie in [25] Gl‘“se‘. i
1972 Nug = 1,05 - Re%62 P03 (n/q, )14 (d/D)~ 0% D =03m 0,04 =1o/De =0,11 yZEmeSIngen
48] (igl/D)0:15 015 (D/D) +S: 2 =Pr <2000 0225 =D; =024m | 096 <Lc/De=l,l wassrige Karboxymethyl-
Nuc —2,68 - Re0:56 Py0.33 {ﬂ/nw)u_m (d/D),o_j . zelluloseldsungen
(igl/D)03 02 (Thi/(igH))®!5 sin 603
(H/D)-05
Ed Typ D1 + S i 6 6 Newtonsche und
ney u.a = : )
401 < Rey< 9,2 - 10% D =1,22m nicht-Newtonsche  Flis-
- . R& 0,607 p0,345 0,2 A= 9, ¥ 5 icht-
e Nugg=0,0675 - Re 0607 PIZHE (K/K,) 434 sPhs=19-100 | Do =0559m ffg _g‘gg sigkeiten
831 dge/De= 0,09 = 0,496 < m < 1,0
Typ DI + S . 6 Newtonsche und
- . 0,641 ,353 -0,375 = 4
Edney na. | Mg 0’0;"6 s e ) 401 <=Res92-105 | D =12m A =g 35 nicht-Newtonsche ~ Flis-
‘376 f"sgsw) i 434 =Pr<19-10° | 046 =D/D = 0,79 Ut Losh sigkeiten
[84] n Re und Pr wird n, eingesetz dg/D =0,04 " 0,49 =m = 1,0
Suryanarayanan| Nuc =0,21 - Re%$ Pro33 (d/D)17 (h/D)%13 iooy4 5  Newtonsche  und
u.a (DC/D)*W" (dpc/D)~ 045 (Kithlen) 200 < Re =< 21700 Typ C1 + S 0.22 =d/D <0.43 nicht-Newtonsche  Fliis-
1976 In Re und Pr: n,= K'/[(B * n)»~1] 49 = Pr=1220 D =0,356 m 0‘25 :h/D ;G'G() sigkeiten
[76] mit K' = 1,/(8 v/dg)" und B = 11 = 10 % e ! 047 =m < 1,0
S = mit Strombrecher

LI R e e =

0S =ohne Strombrecher

Transfert de chaleur, film interne, brasseur type turbine, échangeur interne (2)

Source: Riihrtechnik, Hiithig

Thierry Meyer
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3.3 Les réacteurs cuves agitées

nir le transfert de chaleur

Module 3.3.2

3.3.2 Les types de réacteurs

B Cours 2025 UnitOp / Module 3: Les procédés faisant interve
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B Cours 2025 UnitOp / Module 3: Les procédés faisant intervenir le transfert de chaleur

Module 3.3: Les types de cuves (1)

Cuve avec double manteau en demi-tube

Cuve a double manteau

Cuve avec échangeur externe Cuve avec échangeur interne

Source images: Chemische Technologie, Ciba-Geigy SA, 1989

D
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Les types de cuves (2)

Module 3.3

=PrL

Source images: https://www.mixmachinery.com/
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Module 3.4
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B Cours 2025 UnitOp / Module 3: Les procédés faisant intervenir le transfert de chaleur

Module 3.4: Tours de refroidissement (1)

:ﬁaf water

2. €12 4] [~Aozzies
AN /
- o~ Lovvers
—Frlf—] -
Arr
— —
e —
— —_—
Basin g Co. iz
warfer
{a)

———
WATER
QUTLET

AR OUTLET

TEsbi ém/
A I
R )
N | '
W _| et

(e)

MOTOR - DRIVEN HOT-WATER
FANS INLET
{c}
Ar
DOri##
g | S L ebirinators
el IR REIIE X o
wirdor v Nozzies
il
rarn
Air
—_—
Eas/'n! Cotd
E === g*—*—’
= uerfer

if

Atmospheérique, dépend de la vitesse du vent
Convection naturelle hyperbolique
Convection forcée hyperbolique (ventilateurs)
Contre-courant induit

Flux croisé induit

Courant forcé

Source images: Wales S., Chemical process equipment
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=PFL Module 3.4: Tours de refroidissement (2)

Thierry Meyer

Fonctionnement d’'une tour de refroidissement

Durée 2'38”

Source images: https://www.youtube.com/watch?v=Wt2MBeLHAyg

B Cours 2025 UnitOp / Module 3: Les procédés faisant intervenir le transfert de chaleur



