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Résumé 

i 
 

 

Titre : 

Modélisation de l’encrassement en régime turbulent dans un échangeur de chaleur à plaques 

avec un revêtement fibreux sur les parois. 

 

Résumé : 

Les transferts de chaleur par convection forcée turbulente dans une conduite plane 

partiellement remplie par un milieu poreux sont étudiés numériquement.  

L’étude concerne l’analyse de l’encrassement dans un canal plan représentatif d’un 

échangeur de chaleur à plaques. Un fluide, ayant un fort pouvoir encrassant, est considéré en 

régime turbulent. L’objectif de cette étude est de proposer une technique qui repose sur 

l’utilisation de matériaux fibreux comme capteur de particules pouvant réduire les méfaits 

de l’encrassement. Cela consiste à essayer de réduire la résistance d’encrassement en 

agissant sur les propriétés thermiques du dépôt. L’étude de la cinétique de l’encrassement 

permet de déterminer la loi de variation de l’épaisseur du dépôt au cours du temps. Cette 

équation est couplée aux équations de conservation. Un modèle de conductivité thermique 

effective (fluide, dépôt, fibres poreuses) a été choisi et le phénomène de colmatage de la 

matrice poreuse est considéré. L’apport du milieu poreux sur les performances de 

l’échangeur est analysé. 

 

Mots clés : 

Transfert de chaleur, écoulement turbulent, modèle κ-ε, canal plan, méthode des volumes 

finis, encrassement, échangeur de chaleur à plaque, milieu poreux. 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 



Résumé 
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Title :  

Numerical modeling of fouling induced by a turbulent flow in a plate heat exchanger with 

fibrous coating on the walls. 

 

Abstract : 

A numerical study is carried out to investigate the forced convection heat transfer induced 

by a turbulent flow in a parallel plate channel partly filled with a porous or fibrous material. 

The study involves the analysis of fouling in a plate heat exchanger, represented by a 

parallel plate channel with a high fouling potential liquid flow in turbulent regime. The 

objective is to come out with a technical solution that relies on the use of fibrous materials 

capability to capture deposited particles, and therefore to reduce the fouling impacts within 

heat exchangers. This solution focuses on reducing the fouling resistance on wall surfaces 

by modifying the thermal properties of the deposit. The deposit thickness evolution is 

obtained through a kinetics model of fouling, which is coupled to the conservation 

equations. An effective thermal conduction model (liquid, deposit, porous material) is 

selected in order to account for fouling within the porous matrix. The benefits of porous 

material on heat exchanger performance are analyzed. 

 

Key words : 

Heat transfert, turbulent flow, κ-ε model, channel plane, finite volume method, fouling, 

plate heat exchanger, porous medium. 
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Introduction générale: 
 
Depuis de nombreuses années, les échangeurs de chaleur à plaques sont utilisés dans le 
secteur agro-alimentaire, notamment dans le domaine de la fabrication de produits laitiers 
frais. Les raisons de ce choix sont dues aux nombreux avantages qu'ils présentent par 
rapport aux échangeurs tubulaires (COOPER, 1974; VINCONNEAU et CREVEL, 1976; 
LALANDE et al., 1979). Ils conduisent, en effet, à d'excellents rapports surface 
d'échange/volume qui limitent leur encombrement et simplifient leur intégration aux unités 
de production. La modification de leur configuration est aisée ce qui permet de les adapter 
facilement à un programme thermique différent de celui initialement prévu. L'évolution des 
produits laitiers frais (yaourts, crèmes dessert, laits gélifiés ...) sur le marché nécessite de 
telles modifications afin d'adapter les procédés de fabrication aux qualités demandées pour 
ces produits. 
Trois causes principales, liées à la conception des échangeurs à plaques, expliquent qu'ils 
fournissent de meilleurs coefficients d'échange que les échangeurs tubulaires et, par 
conséquent, qu'ils exigent pour un programme thermique donné, des surfaces d'échange 
moindres (LALANDE et al., 1979). Il s'agit: 
- des faibles valeurs de diamètre hydraulique nominal qui se situent entre 5 et 10 mm alors 
que des tubes de diamètre inférieur à 20 mm (3/4 de pouce) ne sont jamais utilisés 
industriellement ; 
- de la faible épaisseur des parois d'échange que les techniques actuelles d'emboutissage 
permettent d'obtenir. Elles sont comprises entre 0,6 et 0,8 mm pour les plaques contre 1 à 
1,5 mm pour les tubes ; 
- de l'augmentation de turbulence, à débit constant, provoquée par la structure ondulée des 
plaques qui conduit à des coefficients de films améliorés. 
Toutefois, leur utilisation de plus en plus répandue pour la réalisation des traitements 
thermiques pose des problèmes techniques difficiles à résoudre notamment dans l'industrie 
laitière. Les perturbations des régimes thermique et hydrodynamique dues aux propriétés 
encrassantes du lait (BURTON, 1968; LUND et BIXBY, 1975; LALANDE et al., 1979-a) et 
aux mélanges complexes tels que les préparations pour crèmes dessert (RENE, 1985) 
réduisent les temps de fonctionnement du matériel entre deux nettoyages et accroissent les 
coûts d'exploitation. Les opérations de nettoyage sont délicates à mettre au point et souvent 
coûteuses puisqu'elles conduisent au démontage des installations pour être terminées 
manuellement. Dans un souci d'amélioration de ces opérations, il s'avère nécessaire 
d'approfondir nos connaissances des phénomènes liés à l'encrassement des surfaces au 
contact des produits laitiers en cours de traitement thermique (LUND et BIXBY, 1975; 
LALANDE et al, 1984; LALANDE et al., 1985; ROIGNANT et al., 1986; HIDDINK et al., 
1986) et de déterminer la nature et la composition des dépôts adhérant sur ces parois 
(LYSTER, 1965; TISSIER et al., 1984; MAAS et al., 1985). Une voie d'étude est dans des 
conditions réelles à l'échelle semi-industrielle ou pilote, permettant de connaître l'évolution 
des compositions ainsi que la répartition en masse des dépôts le long du chemin thermique 
suivi par le produit au cours de son traitement. Ces résultats permettent d'envisager la 
simulation du phénomène afin d'essayer d'introduire le critère d'encrassement d'une façon 
plus adéquate dans les calculs lors du dimensionnement du matériel.  
Les dernières études et techniques utilisées dans le but de réduire la quantité de masse 
déposée sur les surfaces d’échange est d’introduire un revêtement métallique inoxydable 
non rugueux sur les surfaces d’échange (Rosmaninho et al., 2007). Le transfert de chaleur 
est amélioré mais les mêmes difficultés sont détectées lors de l’opération de nettoyage. 
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Le thème proposé concerne l’analyse de l’encrassement dans un canal plan représentant un 
échangeur de chaleur à plaques. Un fluide alimentaire tel que le lait, ayant un fort pouvoir 
encrassant, sera considéré en écoulement turbulent. L'objectif de notre travail est 
premièrement de déterminer les effets du dépôt encrassant formé sur l’échange thermique et 
d'évaluer la cinétique de déposition de la matière encrassante. En deuxième partie, de 
proposer une technique qui repose sur l’utilisation de matériaux fibreux comme capteur de 
particules implanté sur les surfaces d’échanges. Cela consiste à essayer de réduire la 
résistance d’encrassement en agissant sur les propriétés (conductivité thermique effective) 
du dépôt et du fibreux afin de réduire les méfaits de l’encrassement. Il s’agit de simuler 
numériquement et de résoudre en régime transitoire les équations de conservation en 
adoptant un modèle de turbulence à deux équations ( εκ − ) et de quantifier la résistance 
d’encrassement au cours du temps.  
L’insertion d’une couche fibreuse à conductivité thermique élevée sur la paroi permettra en 
fonction de sa porosité, perméabilité et le diamètre moyen des pores de jouer sur la 
conductivité thermique effective du dépôt qui sera mélangé aux fibres métalliques. 
L’analyse se fera sur l’influence de cette couche fibreuse sur la déposition ainsi que 
l’entraînement des particules lors de l’encrassement. Le phénomène de colmatage de la 
matrice poreuse sera considéré. On pourra ainsi réduire la résistance d’encrassement en 
affectant les propriétés de l’encrassement et réduire la fréquence de maintenance des 
échangeurs. Le processus de nettoyage sera plus simple car il suffit d’enlever le fibreux 
encrassé et de le remplacer par un autre. 
Pour cela, les enjeux scientifiques de ce travail se déclinent en plusieurs critères : 

- simplicité de mise en œuvre de la technique proposée 
- réduction de la résistance de l’encrassement en utilisant des matériaux métalliques   
  a conductivité thermique élevée 
- faible coût de maintenance et de nettoyage  

 
Dans ce but, le mémoire est organisé de la façon suivante : 
- Le premier chapitre présente le positionnement de la thèse en termes de problématique 
industrielle et scientifique en ce qui concerne les échangeurs de chaleur et leur 
encrassement. 
- Le second chapitre présente une analyse bibliographique sur l’encrassement par le lait et 
résume un certain nombre de travaux antérieurs sur l’encrassement dans les échangeurs de 
chaleurs et les études traitant de la convection forcée en présence du milieu poreux. 
- Le troisième chapitre est consacré au développement des équations régissant le problème 
d’un écoulement turbulent dans un canal plan en régime instationnaire. La présence d’un 
milieu poreux à propriétés variables au cours du temps est pris en compte  
- Le quatrième chapitre est consacré à la modélisation numérique et le choix de la méthode 
utilisée. La méthode numérique des volumes finis est choisie pour la résolution. Le choix du 
maillage, la discrétisation des équations, ainsi que les étapes de résolution sont présentés 
- Le cinquième chapitre porte sur le choix du modèle de variation temporelle des paramètres 
géométriques et thermo physiques du milieu poreux en présence de l’encrassement.  
- Le cinquième chapitre porte sur la modélisation de la variation temporelle des paramètres 
géométriques et thermo physiques du milieu poreux en présence de l’encrassement et de 
déterminer la durée du colmatage de la matrice poreuse 
- Le dernier chapitre est consacré à l’analyse de l’influence de la matrice poreuse en 
présence de l’encrassement en vue de décrire le cas le plus favorable à utilisé en milieux 
industriels. Une conclusion générale de notre étude et lui ouvrira de nouvelles perspectives. 
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I.1 Introduction 
Dans les sociétés industrielles, l’échangeur de chaleur est un élément essentiel de 

toute politique de maîtrise de l’énergie et donc, par voie de conséquence, de protection de 
l’environnement. Une grande part de l’énergie thermique (90% [Tech 1993]) utilisée dans 
les procédés industriels transite au moins une fois par un échangeur de chaleur, aussi bien 
dans les procédés eux-mêmes que dans les systèmes de récupération de l’énergie thermique 
de ces procédés. Ils sont utilisés principalement dans les secteurs de l’industrie (chimie, 
pétrochimie, sidérurgie, agro-alimentaire, production d’énergie, etc.), du transport 
(automobile, aéronautique), mais aussi dans le secteur résidentiel et tertiaire (chauffage, 
climatisation, etc.). Ils constituent donc un des dispositifs clé du thermicien, et sont un 
composant quasi inévitable dans la maîtrise de l’énergie [Finkbeiner et al. 1993]. Compte-
tenu de leurs multiples utilisations, les difficultés rencontrées par les utilisateurs 
d’échangeurs de chaleur sont diverses et variées. Toutefois, un des principaux problèmes de 
fonctionnement auxquels ils se heurtent a trait aux phénomènes d’encrassement. En effet, 
l’encrassement reste encore, de nos jours, l’un des phénomènes le moins compris et le 
moins prédictible de l’industrie. 
 
I.2. Le problème industriel 
Les principaux problèmes rencontrés par les utilisateurs d’échangeurs thermiques ont 
relation avec les phénomènes d’encrassement, de corrosion, de vibrations et de tenue 
mécanique. Malgré tout, un certain nombre d’études publiées [Bott 1992, Bott 1995, 
Goyhenetche 1991, Pritchard 1988] montre que l’encrassement reste au premier rang des 
préoccupations des industriels du secteur des équipements de transferts thermiques. Le 
couplage encrassement – dégradation des échanges thermiques a de fortes répercutions sur 
la rentabilité de l’opération. Les coûts liés à l’encrassement des échangeurs avoisinent les 
700 millions d’euros par an [Sheikh et al. 2000]. Ces coûts intègrent les dépenses liées, 
d’une part, au dimensionnement (surdimensionnement de la surface d’échange à mettre en 
oeuvre, incorporation d’équipements de nettoyage) à hauteur de 20% et, d’autre part, au 
fonctionnement (perte de production, diminution du transfert, frais de maintenance et 
nettoyage) à hauteur de 80%. Malgré les efforts considérables déployés depuis les premiers 
travaux de Kern & Seaton [Kern et Seaton 1959] en 1959, l'encrassement demeure encore 
un phénomène bien mal compris où l'empirisme reste le moyen le plus couramment utilisé. 
En effet, la large gamme d’écoulements et la panoplie des conditions industrielles existantes 
contribuent grandement à la méconnaissance du phénomène.  
Les recherches sont actuellement menées sur deux fronts, totalement différents mais 
néanmoins complémentaires. Le premier concerne la détection de l’encrassement, et le 
second, auquel nous souhaitons nous rallier concerne les produits et appareillages 
permettant le nettoyage de tels dépôts. 
Nous travaillons plus particulièrement sur les produits ayant un fort pouvoir encrassant, 
dans notre cas le lait 
 
I.2.1. Notions sur l’encrassement des échangeurs 
I.2.1.1 Aspect physique de l’encrassement 
L’encrassement qui, sous sa forme la plus générale, peut être défini comme l’accumulation 
d’éléments solides indésirables ou de substances non désirées sur une interface, affecte un 
grand nombre d’opérations industrielles (Figure I.1). 
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Ce dépôt qui évolue dans le temps, peut être constitué de cristaux, de sédiments, de résidus 
biologiques, des produits d’une réaction chimique ou bien encore être la combinaison de 
plusieurs de ces éléments. 

 
Figure I.1: L’encrassement dans un échangeur tubulaire 

 
Il est très important de considérer ce phénomène d’encrassement pour être en mesure de 
choisir un échangeur thermique qui ait les dimensions appropriées, car l’encrassement peut 
réduire considérablement la capacité de transmission de chaleur et d’augmenter la chute de 
pression. Un nettoyage et un entretien périodiques sont requis. Comme l’encrassement et les 
difficultés de maintenance augmentent avec le temps, les nettoyages doivent être fréquents. 
Il est souvent important de prévoir certains types de cloisons qui filtrent les impuretés de 
fluides caloporteurs avant son admission dans l’échangeur afin de réduire les risques 
d’encrassement. 
Il a été démontré au cours des longues années passées dans la recherche de moyens de lutte 
contre l’encrassement, que ce dernier était lié aux conditions opératoires, aux propriétés 
physico-chimiques des fluides mis en jeu, à la géométrie du système ainsi qu’à la nature des 
surfaces [Mansoori 2001]. La connaissance de l’origine du phénomène est un facteur 
déterminant pour répondre aux variations de ces paramètres. 

I.2.1.2 Aspect économique et environnemental de l’encrassement 
Des efforts considérables sont fournis pour analyser le phénomène d’encrassement. Durant 
le fonctionnement, l’échangeur de chaleur devient encrassé avec l’accumulation des dépôts 
d’une ou plusieurs espèces sur les surfaces de transfert de l’échangeur. En conséquence, la 
résistance thermique augmente, ceci fait baisser les performances de l’échangeur. La couche 
d’encrassement bloque le passage du fluide et augmente la surface rugueuse, est ainsi réduit 
le taux de transfert de chaleur. 
L’ampleur de l’encrassement sur la surface d’échange thermique par un fluide donné, 
dépend du type de transfert de chaleur (ébullition, condensation), le type de fluide (liquide, 
gaz) ou la nature de la surface et le type du matériau utilisé. 
Les inconvénients économiques de l’encrassement sont attribués à : 

-De grosses pertes d’énergie provoquées par l’inefficacité thermique. 
-Le coût élevé de maintenance pendant la période de nettoyage des échangeurs. 
-De grosses pertes de production durant la période d’arrêt pour le nettoyage. 

Aux Etats Unis d’Amérique, une étude effectuée sur le coût annuel de l’encrassement et de 
la corrosion dans l’industrie pétrolière [Van Nostrand 1981] annonce le chiffre de 10 
millions de dollars par an pour une raffinerie, ce qui extrapolé à l’ensemble du monde 
occidental, atteint la somme de 4.500 millions de dollars. 
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Les dépenses relatives à toutes les causes d’encrassement, se traduisent par : 
-Une surdimensionnement des appareils, en bureau d’études, 
-Une dépense d’énergie supplémentaire, 
-Le remplacement du matériel corrodé, 
-Des coûts d’arrêt d’installation (nettoyage, démontage…). 

 
I.2.2. Catégories et types d’encrassement 
Selon la classification établie en 1978 par Epstein [Epstein 1978], il existe cinq grands types 
d’encrassement différents : La corrosion; l’encrassement biologique; l’encrassement par 
réaction chimique; l’entartrage; l’encrassement particulaire. 
Quel que soit le phénomène d’encrassement considéré, il est plus ou moins critique selon la 
nature des fluides employés et/ou la conception des échangeurs. Dans les situations réelles 
d’encrassement, il est bien évident que ces différents mécanismes interagissent ou se 
superposent de manière plus ou moins complexe. 

I.2.2.1. La corrosion 
L’encrassement par corrosion est le résultat d’une réaction chimique ou électrochimique 
entre la surface de transfert de chaleur et le fluide en écoulement [Laque et Copson 1963]. 
Les produits qui se forment et s’accumulent sur la surface créent l’encrassement. 
Il existe différents types de corrosion : 
- la corrosion uniforme caractérisée par une perte d’épaisseur régulière mais dont la vitesse 
n’est pas forcément proportionnelle au temps ; 
- la corrosion par piqûres où l’attaque est limitée à des zones de très petites surfaces ; 
- la corrosion fissurante à l’échelle microscopique intergranulaire ou transgranulaire ; 
- la corrosion sélective où seul un élément d’un alliage subit une attaque sélective ; 

I.2.2.2. L’encrassement biologique 
L’encrassement biologique est dû au développement de micro-organismes qui créent un film 
encrassant au contact de la surface d’échange [Duffau et al. 1991]. Il peut être causé par 
trois grands types de micro-organismes : 
- les bactéries dont le développement est dû à un apport nutritif de type hydrocarbures ; 
- les algues dont le développement est dû à la présence d’énergie solaire avec 
photosynthèse; 
- les champignons dont le développement est dû aux changements des conditions ambiantes 
telles que l’humidité, la température ou le PH. 

I.2.2.3. L’encrassement par réaction chimique 
L’encrassement par réaction chimique est dû à la présence d’une réaction chimique au 
voisinage d’une surface d’échange [Lund et Sandhu 1981-a]. Les produits solides ainsi 
formés s’y déposent. Il s’agit le plus souvent d’une réaction de polymérisation qui implique 
la formation d’un dépôt de haut poids moléculaire. Les vitesses de telles réactions 
chimiques dépendent fortement de la température, de la pression, de la concentration et de la 
présence d’éléments catalyseurs. Toutefois, la vitesse globale du mécanisme de dépôt 
dépend aussi de la dynamique des phénomènes de surface et de transfert. Il est rencontré 
dans les industries alimentaires, nucléaire et dans les procédés de raffinage du pétrole. 
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I.2.2.4. L’entartrage  
L’entartrage d’une surface d’échange est généralement associé à la production d’un solide 
cristallin à partir d’une solution liquide [Rodier 1971]. Il dépend donc fortement de la 
composition des eaux industrielles. L’entartrage se matérialise par une formation 
d’incrustations adhérentes et dures sur les surfaces d’échanges généralement métalliques.  
Il est produit principalement par la dissipation des sels inorganiques dans le processus 
d’écoulement présente une super saturation durant l’échauffement ou le refroidissement 
Pour qu’il y ait entartrage, deux conditions doivent être remplies : 
- la limite de solubilité du sel contenu dans l’eau doit être dépassée ; 
- la vitesse de dépôt doit être suffisamment rapide. 
Ce type d’encrassement est conditionné par une grande vitesse de déposition et un excès de 
concentration par rapport à la limite de solubilité 

I.2.2.5. L’encrassement particulaire 
Il s’agit du dépôt puis de l’accumulation, sur les surfaces d’échange, de particules 
transportées par l’écoulement de fluides industriels tels que : 
- l’eau des chaudières contenant des produits de corrosion ; 
- l’eau des tours de refroidissement ; 
- les écoulements gazeux chargés de particules tels les résidus solides de combustion, ou les 
poussières résultant de l’incinération de déchets ménagers. 
 
I.2.3 Nature du dépôt  
I.2.3.1 Dépôt dur 
Il s’agit d’une structure dense et renforcée qui ne s’atténue pas lors d’un simple jet d’eau ou 
de vapeur mais qui nécessite un traitement mécanique ou un nettoyage chimique approprié. 
C’est le cas de dépôt corrosif ou cristallin.  
La résistance  thermique d’un dépôt dur est directement proportionnelle à son épaisseur. 

I.2.3.2 Dépôt poreux 
C’est le matériau d’un dépôt dur qui se présente en une structure moins dense, sous l’effet 
des conditions opératoires. Ce cas est plus sérieux que le précédent quand le fluide 
emprisonné dans les pores a une conductivité thermique plus faible que le matériau solide. 

I.2.3.3 Dépôt mou 

C’est le cas de boues, poudres de coke ou de fibres végétales. La résistance dans ce cas est 
plutôt liée au fluide emprisonné qu’au matériau constituant la matrice. 
Un simple soufflage peut donner des résultats satisfaisants lors du nettoyage. 
 
I.2.4. Les processus fondamentaux de l'encrassement 
Phénoménologiquement, l’encrassement est un problème transitoire de chaleur et de masse 
qui nécessite l’action simultanée de plusieurs processus complexes. Epstein [Epstein 1983] 
a décomposé les mécanismes d’encrassement selon 5 événements séquentiels : 

I.2.4.1. L’initiation 
L’initiation comme étant le temps nécessaire avant la formation du dépôt sur une surface 
propre. Il faut signaler que, dans la grande majorité des études expérimentales traitant de 
l’encrassement particulaire sur des tubes d’échangeurs [Glen et al. 1992, Grillot 1989, 
Grillot et Icart 1997], la phase d’initiation du processus d’encrassement n’est pas détectée. 
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Pendant l’initiation, la surface est conditionnée par l’encrassement qui aura lieu plus tard. 
La température de surface, le matériau et la rugosité influencent le retard initial (l’induction) 
ou la période d’incubation. Cette phase est associée au temps nécessaire avant de pouvoir 
observer la formation d’un dépôt encrassant sur la surface d’échange. 
Beaucoup de travaux de recherche donnent de plus en plus l’importance à cette phase 
initiale avant la formation du noyau cristallin encrassant. Actuellement, l’un des principaux 
objectifs des chercheurs est de donner un modèle capable de décrire la phase d’initiation de 
l’encrassement. Parmi leurs objectifs : augmenter du temps d’induction (le plus long 
possible). L’utilisation de nouveaux matériaux de surface, tel que le DLC (Diamond-Like 
Carbon), permet de prolonger la phase d’induction [Bohnet et al. 2003]. 
La surface rugueuse tend à diminuer le délai de la période. Elle fournie une situation 
favorable pour la cristallisation pendant que les rainures fournissent des régions pour le 
dépôt des particules 

I.2.4.2. Transport 
Pendant cette phase, les substances d'encrassements du volume de fluide sont transportées à 
la surface de transfert. Le transport est gouverné par un nombre de phénomènes y compris la 
diffusion, la sédimentation et la thermophorèse (thermophoresis). Une grande quantité 
d'information disponible pour chacun de ces phénomènes est appliquée pour étudier les 
mécanismes de transports pour les différentes catégories d'encrassement. 
La thermophorèse est le mouvement de petites particules dans l'écoulement de fluide quand 
le gradient de température est présent. Les murs froids attirent les particules colloïdales 
pendant que les murs chauds repoussent ces particules. La thermophorèse est importante 
pour des particules autour de 5 µm de diamètre et devient dominante autour de 0.1 µm. 
Un autre type de ces processus est électrophorèse (electrophoressis). L'impact inertiel et les 
tourbillons de turbulence peuvent être présentés. Le modèle théorique qui expose ce 
processus est disponible dans la littérature [Nishio et al. 1974]. 

I.2.4.3. Déposition 
Une partie de la matière encrassante transportée est attachée à la surface. Les forces 
agissantes des particules proches de la surface sont importantes à déterminer l'attachement. 
En plus, les propriétés du matériel tel que la densité, la viscosité et les conditions de surface 
sont importantes. L’adhésion des particules sous l’effet des forces de Van der Waals, des 
forces électrostatiques ou capillaires. 
Les forces de London-Van der Waals sont dues aux interactions entre les moments 
dipolaires générés par le mouvement des électrons autour des noyaux d’atomes neutres 
voisins. Dans des fluides de phase unique, les forces résultant entre particules et entre les 
particules et la paroi sont toujours attractives. Pour dp≤100µm, les forces de Van Der Waals 
l’emportent sur les forces de gravité. [ Rodliffe et Means 1979] 

I.2.4.4. Le réentraînement (Enlèvement) 
Le réentraînement des particules déposées dû aux forces de cisaillement s’exerçant sur le 
dépôt, à l’érosion ou à l’écaillage. Une certaine proportion de la matière est enlevée de la 
surface immédiatement après leur dépôt et une autre est enlevée plus tard. En général, les 
forces de cisaillement à l'interface entre le fluide et la couche de dépôt encrassante sont 
responsables de cet enlèvement. Les forces de cisaillement dépendent du gradient de la 
vitesse à la surface, de la viscosité du fluide et de la rugosité de la surface. 
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I.2.4.5. Le Vieillissement 
Le vieillissement du dépôt caractérisé par un changement de texture et une usure dudit 
dépôt. Une fois le dépôt est posé sur la surface, le vieillissement commence. Les propriétés 
mécaniques de ce dépôt seront modifiées durant cette phase, à cause du changement de 
cristal ou de la structure chimique, par exemple, l'empoisonnement lent du micro-organisme 
causé par la corrosion à la surface affaiblira et appauvrira la couche du bio-encrassement. La 
réaction chimique attire la surface du dépôt pour modifier la composition chimique du 
dépôt, et de cette façon changer les propriétés mécaniques. 
 
I.2.5 Méthodes d’évaluation de l’encrassement 
Pourquoi et comment apprécier l’encrassement ? 
Le but est de prévoir, sans ouvrir un échangeur, la date à la quelle il sera nécessaire de le 
nettoyer, donc de l’arrêter. 
Il est extrêmement difficile de prédire le comportement spécifique de l’encrassement dans 
plusieurs situations à cause du nombre élevé de variables qui peuvent essentiellement 
modifier le type d’encrassement et le taux de formation. Dans la littérature, les sources 
décrivant la résistance d’encrassement sont plutôt limitées, car il y a peut de travaux récents 
sur l’encrassement. Les tables standard sont établies par l’association de fabrication des 
échangeurs tubulaires (TEMA) [TEMA 1988]. Ces tables donnant le facteur d’encrassement 
pour différents types de fluides sont souvent les sources les plus utilisées comme référence 
dans le design des échangeurs de chaleur. 
L’effet de l’encrassement est quantifié par la mesure de sa résistance au transfert de chaleur, 
définie comme étant la différence entre les inverses des coefficients globaux de transfert 
thermique entre l’état propre et sale (encrassé) de l’échangeur. L’évolution du coefficient 
globale de transfert de chaleur dans le temps est une réplique fidèle de l’évolution de l’état 
physique des surfaces d’échanges. Suivant la définition adoptée, la quantification de l’effet 
de l’encrassent se fait par différentes méthodes, entre autres : 

I.2.5.1 Variation du coefficient d’échange global ou Résistance thermique 

Le coefficient global d’échange thermique est l’inverse de la résistance globale qui, elle, est 
une combinaison des résistances partielles des différents domaines traversés par l’énergie 
transférée. Dans un échangeur à double-tube, le flux de chaleur traverse un premier fluide 
chaud, une paroi solide, puis un deuxième fluide froid, chaque domaine ayant sa propre 
résistance selon le mode de transfert y régnant (convection, conduction ou rayonnement). La 
différence entre les inverses des coefficients globaux de transfert thermique à l’état propre et 
salle (encrassé) représente la résistance de l’encrassement notée par Rd et définie par  

0

11
UU

R
d

d −=          (I.1) 

0U  et dU  (W/m²/K) étant les coefficients d’échange globaux, respectivement, à l’état 
propre et sale (dépôt encrassant) et dR  la résistance totale du dépôt encrassant (m² K/W). 

I.2.5.2 Efficacité ou température de sortie 

En présence de dépôt, la performance de l’échangeur diminue et sa capacité d’échange est 
inférieure à l’objectif de son calcul. Le fluide froid sort moins chaud que prévu. On dit que 
l’efficacité a diminué. 
Cette notion d’efficacité est exprimée par le rapport de la quantité de chaleur réellement 
échangée sur la quantité maximale pouvant être échangée dans le cas idéal correspondant à 
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un échangeur adiabatique de longueur infinie. En relation mathématique, elle peut être 
présentée comme : 

)(
)(

min fece

cscec

TTC
TTC

eff
−

−
=          (I.2) 

Cc et Cmin étant les capacités calorifiques respectivement du fluide chaud et la minimale 
entre les deux fluides. 
Tce et Tfe étant les températures à l’entrée et Tcs et Tfs à la sortie des fluides chauds et froids.  
 
I.2.6 Cinétique de l’encrassement 
L’étude de l’évolution de l’encrassement en fonction du temps peut être contrôlée par trois 
paramètres différents. Soit par la mesure de l’épaisseur du dépôt formé sur la plaque, soit 
par la masse du dépôt par unité de surface, soit par l’évolution de la température de la paroi. 
Ces paramètres font intervenir la résistance d’encrassement désigné par dR .  
On désigne par dm  la masse déposée par unité de surface, d’épaisseur de , de conductivité 
thermique dλ , de masse volumique dρ . 
L'épaisseur de la couche encrassante est calculée comme étant la masse totale déposée par 
unité de surface divisée par la densité de la couche encrassante [Bohnet et al. 2003]. 

ddd me ρ/=           (I.3) 
Après que l'épaisseur totale a été déterminée et en supposant que la conductivité thermique 
est constante. La résistance d'encrassement peut être alors calculée comme suit: 

d

d

dd

d
d

emR
λλρ

==
.

         (I.4) 

Le bilan de l’encrassement peut s’exprimer par la différence entre les densités de flux 
massiques de dépôt dφ&  et de réentraînement rφ&  [Kern et Seaton 1959], soit : 

t
R  d

d
d

dt
dm dd

rd
d λρφφ =−= &&         (I.5) 

La résistance d’encrassement est donnée par : 

( )rd
dd

d

dt
dR φφ

ρλ
&& −=

.
1          (I.6) 

 
I.2.7 Modèles d’évolution de l’encrassement 
L’évolution du dépôt encrassant est représenté par ça résistance (Equations I.4 et I.6). La 
résistance d’encrassement en fonction du temps présente différents types d’évolutions 
[Epstein 1988] comme le montre la Figure I.2. 
 
Kern et Seaton [Kern et Seaton 1959] ont proposé un modèle simple décrivant l’évolution 
des résistances d’encrassement telle que : 

rd
d

dt
dR

Φ−Φ=          (I.7) 

où dΦ  est le flux massique de dépôt considérée comme constante, et rΦ  est le flux 
massique de réentraînement proportionnelle à dR . 
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Pour certaines applications on peut observer la présence d’une période d’initiation ou temps 
d’induction « t induction » avant que le dépôt apparaisse et évolue suivant une des courbes de 
la figure [Kern et Seaton 1959-a]. 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 

 
 
 

Figure I.2: Evolution de la résistance d’encrassement en fonction du temps1 
 
Évolution de la courbe A : 

C’est le cas d’un encrassement linéaire, ou le dépôt encrassant évolue instantanément au 
cours du temps. Ce type d’évolution est obtenu après intégration de l’équation (I.7) en 
considèrent que le taux de déposition est constant et le taux d’enlèvement est ignoré.  
L’évolution A est une droite qui s’exprime sous la forme : 

tARd .=           (I.8) 
Où « A  » représente le taux d’accroissement de la résistance d’encrassement dR . 
Cette relation est généralement caractéristiques des dépôts durs et adhérents et indique que 
la vitesse de dépôt dφ&  est constante et qu’il n’y a pas de réentraînement. 
Elle peut être également observée lorsque la différence entre les densités de flux massiques 
de dépôt et de réentraînement ( )rd φφ && −  est constante [Kern et Seaton 1959-a]. Cette 
équation est le premier développement fourni par Mc Cabe et Robinson [Mc Cabe et 
Robinson 1924]. Certains échangeurs possèdent une caractéristique d’encrassement de cette 
forme. C’est notamment le cas de certains évaporateurs. 
 
Évolution de la courbe B : 

La courbe « B » illustre mieux le cas réel, le réentraînement d’une partie du dépôt modifie 
de manière très sensible l’évolution de la résistance d’encrassement en fonction du temps 
[Kern et Seaton 1959-a]. 
Dans la pratique, le réentraînement d’une partie du dépôt par « paquets » modifié de 
manière très sensible l’évolution de la résistance d’encrassement en fonction du temps. On 
obtient alors une évolution en « dents de scie » (courbe B de la Figure I.2). 

                                                 
1 [Epstein 1988] 
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L’apparition de ce mode sous des conditions stables d’écoulement, de température et de 
concentration, implique un détachement répétitif correspondant à un affaiblissement 
périodique du dépôt au dessous d’une certaine valeur critique du flux net de déposition. Un 
tel affaiblissement peut être dû à un changement de structure cristalline, une dégradation 
chimique, un développement de contraintes thermiques ou un empoisonnement progressif 
des microorganismes dans un biofilm.  
Le fait qu’une couche inférieure se conserve pendant que les couches supérieures de dépôt 
se détachent sous les forces de vitesse, revient peut être à la coexistence de deux types 
d’encrassement avec deux différents dépôts. C’est le  cas de la formation, l’affaiblissement 
puis le détachement de biofilms au dessus d’une couche de dépôt de corrosion [Ritter et 
Suitor 1977]. 
L’enlèvement périodique peut être aussi causé par une perturbation accidentelle de 
particules partiellement déposées sur la paroi. C’est, par exemple, le cas de la corrosion en 
fissures [Hopkins et Epstein 1974], où la corrosion cesse une fois que la paroi est 
uniformément encrassée, plutôt qu’un enlèvement continu. 
 
Évolution de la courbe C : 
La courbe d'encrassement « C » est de type asymptotique. Elle est obtenue si le taux de 
déposition est constant et que le taux d'enlèvement soit proportionnel à l'épaisseur de la 
couche d'encrassement. Il est suggéré que les forces de cisaillements de la couche diminuent 
ou bien d'autres mécanismes prennent place pour détériorer la stabilité de la couche. 
De la même façon, la situation généralement se produit si le dépôt est mou. L'encrassement 
dans ce cas prend des valeurs asymptotiques. 
L’évolution de la courbe C et après intégration de l’équation (I.7) entre la condition initiale 
(t=0, 0=dR ) et n’importe quelle condition (t, dR ), conduit à l’équation classique du 
modèle de [Kern et Seaton 1959] : 

( )t
dd eRR .* 1 Ω−−=          (I.9) 

Où *
dR  est la résistance d’encrassement asymptotique et Ω  une constante de temps qui est 

fonction des propriétés du système. 
Ce type de comportement est caractéristique des dépôts fragiles « mou » s’écaillant 
facilement sous l’influence des forces de cisaillement provoquées par le passage du fluide. 
Le comportement asymptotique de cette résistance a été observé de nombreuses fois dans 
des situations d’encrassement particulaire. Dans la pratique, les courbes expérimentales 
présentent une évolution en dents de scie due au réentraînement d’une partie du dépôt par 
paquets. 
 
I.2.8 Les modèles de dépositions et de réentraînement 
De nombreux modèles de dépôt ont été proposés dans la littérature [Epstein 1981] et il est 
bien difficile de tous les citer car ils se rattachent chacun à des types différents 
d’encrassement. 
Les phénomènes de dépôt et de réentraînement dans le cas d’un liquide peuvent être 
représentés selon le schéma de la Figure I.3. 
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Figure I.3: Représentation schématique de l’encrassement dans le cas d’un liquide2 

 
La densité de flux massique dφ&  est reliée au mécanisme de transport des particules à la paroi 
mais il n’existe pas de formulation générale. Pour l’encrassement particulaire, on admet 
couramment que dφ&  est proportionnelle à la vitesse moyenne de dépôt « V  » et à la 
concentration moyenne des particules dans le fluide « C  », soit : 

CVKd  . .1=φ&           (I.10) 
Le mécanisme de réentraînement est un équilibre entre les forces de cisaillement à la paroi 
et les forces d’adhésion du dépôt sur la surface. Soit : 

d

d
2

m . .
ψ

τφ Kr =&          (I.11) 

Avec :  τ  : contraintes de cisaillement à la paroi ( )2/ mN  

dψ  : Coefficient de résistance au réentraînement du dépôt ( )2/ mN  

dm  : Masse déposée par unité de surface ( )2/ mkg  

2K  : Coefficient ( )1−s  
Le bilan de l’encrassement s’exprimant par la différence entre les densités de flux massique 
de dépôt et de réentraînement [Kern et Seaton 1959] et on obtient l’expression suivante : 

d

d
rd

d mKCVK
dt

dm
ψ

τφφ  . . . . 21 −=−= &&        (I.12) 

Cette expression après intégration donne l’évolution asymptotique (courbe C de la Figure 
I.2) de la résistance d’encrassement en fonction du temps. 

( ) ( )t
dd emm .* 1 Ω−−= ,   ( )t

dd eRR .* 1 Ω−−= ,   Avec  
dd

d
d

mR
λρ .

=  

Un travail considérable a déjà été réalisé dans le domaine de la modélisation des 
phénomènes de dépôt. Le Tableau I.1 présente une liste chronologique, loin d’être 
exhaustive, des modèles de dépôt proposés dans la littérature pour l’encrassement 
particulaire. 
Ces modèles laissent tous apparaître que le flux de dépôt est fonction de la concentration de 
particules dans l’écoulement. En revanche, beaucoup moins d’attention a été portée sur la 
détermination de méthodes prédictives de l’encrassement sur les surfaces d’échange. En 
effet, très peu d’équations existent pour prédire les résistances d’encrassement et les pertes 
de charge des échangeurs de chaleur sous conditions encrassantes. 
                                                 
2 [Bohnet et al. 2003] 
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Tableau I.1: Quelques modèles de dépôt liés à l’encrassement particulaire 
Référence Densité de flux de dépôt 

[Kern et Seaton 1959] [ ]CuCsted ..=φ&  

[Watkinson et Epstein 1970] [ ]( )paroimd CCkCste −= ..φ&  

[Beal 1970] 
[ ]

partm

d

uk

C
11 −

=φ&  

[Thomas et Grigull 1974] ( )dmCste
dd e .

0 . −Φ=φ&  

[Glen et Howarth 1988] ( )projpartgtotd Swu0ρηφ =&  

[Bouris et Bergeles 1996] ( )( )tCste
dd em ωωφ .1 −−=&  

 
Le taux de transfert de la masse totale est calculé comme étant la différence entre le taux de 
masse déposé et enlevé. Les résultats de la simulation numérique donnée par Bohnet 
[Bohnet et al. 2003].sont présentés dans la Figure I.4. 
 

Figure I.4: Variation du taux de masse déposé, enlevée et totale en fonction du temps  
(V = 0.1 m·s-1, q = 37 kW/m²). 

 
- La baisse du taux de masse déposé par unité de temps peut être expliquée par la baisse 
considérable de la température de la surface de la couche encrassante, c’est à dire: la super 
saturation à l'interface est réduite. Cela se produit à cause de l'augmentation de la vitesse de 
fluide. 
- L'augmentation du coefficient de transfert de masse est due à la faible accélération 
d'écoulement et qui ne touche pas considérablement le calcul du taux de masse déposé. 
- Le taux de masse enlevé augmente avec le temps. Cette augmentation peut être expliquée 
par l'augmentation considérable du taux de fluide et par la croissance de la couche du cristal 
autour de l'élément chauffant. 
- L'augmentation du taux d'écoulement contribue à l'apparition de contraintes de 
cisaillement aux frontières. Pendant que la couche de cristal augmente, la contrainte 
thermique augmente avec la couche encrassante. 
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I.2.9 Calcul du coefficient d’échange global en conditions propres et en 
conditions encrassées  
Dans un échangeur classique constitué d’un fluide chaud et d’un fluide froid séparés par une 
paroi (Figure I.5), le transfert de chaleur du fluide chaud vers le fluide froid peut être 
décomposé comme suit : 
- convection fluide chaud – paroi (coefficient d’échange convectif exth  supposé constant) 
- conduction à travers la paroi (de conductivité thermique λ , d’épaisseur e , et de surfaces 
externe et interne Sext et Sint ) 
- convection paroi fluide froid (coefficient d’échange convectif inth  supposé constant) 
 
Le flux de chaleur pφ  transmis du fluide chaud au fluide froid s’écrit alors : 

( ) TSh
S

ShS
e

Sh

T
extpg

ext
extext

p ∆=









++

∆
= ..

11

intint λ

φ      (I.13) 

Où T∆  est la différence moyenne de température entre les fluides chaud et froid. 
Le coefficient d’échange global (hg)p en conditions propres rapporté à la surface extérieure 
est alors obtenu par : 

pext
extextpg

RS
ShS

e
Shh

=







++=









 111

intint λ
      (I.14) 

Ce coefficient d’échange global correspond à l’inverse d’une résistance thermique Rp. 
 

 
Figure I.5: Schématisation du problème 

 
Au bout d’un certain temps de fonctionnement de l’échangeur, la paroi d’échange se 
recouvre d’un film d’encrassement. Ces dépôts ont une conductivité thermique faible et 
constituent des couches isolantes supplémentaires s’opposant à l’échange. 
En considérant que le coefficient d’échange convectif (hext)p ne varie pas avec 
l’encrassement, le coefficient d’échange global (hg)d, ou en d’autres termes la conductance, 
en conditions encrassantes rapporté à la surface extérieure est alors obtenu par : 

dext
extext

dp

dg

RS
ShS

e
Sh

RR
h

+







++=+=









 111

intint λ
    (I.15) 
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En soustrayant les équations (I.14) et (I.15) il vient : 

pgdg
d hh

R 









−










=

11          (I.16) 

Les effets de tels dépôts peuvent alors être déterminés en connaissant les valeurs de la 
résistance d’encrassement et du coefficient d’échange global ( )

pgh . 

Dans le but de quantifier les effets de l’encrassement sur le transfert de chaleur, une 
approche alternative [Miller 1967] a été proposée. Elle consiste à définir un paramètre de 
dégradation des échanges « H » comme une fonction des coefficients d’échange globaux en 
conditions propres et en conditions encrassantes tel que: 

( )
( )

pg

dg

h
h

H =           (I.17) 

 
I.3 Conséquences pratiques 
Il existe actuellement dans l’industrie, différentes attitudes face aux problèmes 
d’encrassement des échangeurs. Pour certains, il s’agit d’un phénomène inévitable, que l’on 
compense par un surdimensionnement de l’échangeur, ou par la mise en place d’échangeurs 
supplémentaires pour éviter les phases d’arrêt des installations. Pour d’autres à l’inverse, il 
s’agit plus de recherche des méthodes de prévention en continu de l’encrassement. 
Il n’est pas de parade idéale au problème de l’encrassement. L’attitude à adopter se 
détermine par des considérations techniques et économiques, mais dans tous les cas le 
projeteur et l’utilisateur doivent faire face au problème de l’encrassement, d’abord lors du 
dimensionnement de l’échangeur puis lors de son exploitation. 

I.3.1 Dimensionnement d’un échangeur et encrassement 
Le problème majeur est l’incapacité pour le projeteur de pouvoir prédire la valeur correcte 
des résistances d’encrassement. Celles-ci sont généralement fournies par l’utilisateur de 
l’échangeur, qui est guidé soit par sa propre expérience, soit par des valeurs empiriques 
extraites, par exemple, de tables TEMA [TEMA 1988]. 
Lors de la conception d’un échangeur de chaleur, il est nécessaire de connaître les valeurs 
des résistances d’encrassement dans les conditions d’utilisation souhaitées. Les valeurs de 
(hg)p et de (hg)d sont déterminées à partir de méthodes plus ou moins élaborées. Les 
résistances d’encrassement sont soit extraites de tables, soit issues de l’expérience même de 
l’utilisateur. Le Tableau I.2 rassemble des valeurs de résistances d’encrassement [Marner et 
Webb 1982] conseillées pour le dimensionnement des échangeurs sur fumées industrielles. 
Ces valeurs font abstraction complète de l’influence des conditions de fonctionnement 
réelles et de la nature des surfaces d’échange : 

 Alors que le processus d’encrassement est évidemment une fonction du temps, une 
valeur constante de la résistance d’encrassement est utilisée. 

 Le fait qu’au temps t = 0, l’échangeur soit propre et qu’il fonctionne, par la suite, 
sous des conditions drastiques, est rarement pris en compte. 

 Les tubes lisses ne subissent pas l’encrassement de la même façon que les tubes 
ailetés, pourtant la même valeur de la résistance d’encrassement leur est attribuée. 

 Ces valeurs sont indépendantes des niveaux de températures de l’échangeur ainsi 
que des vitesses d’écoulement des fluides. 
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Tableau I.2: Valeurs des résistances d’encrassement conseillées pour le dimensionnement des 
échangeurs sur fumées industrielles [TEMA 1988] 

 
 
Ainsi, la mauvaise connaissance de ces résistances conduit à un surdimensionnement des 
surfaces d’échange de l’échangeur par rapport à celui effectué en conditions propres. 
L’affectation d’une valeur exagérément grande à la résistance d’encrassement ne garantit 
pas un temps plus long d’utilisation, bien au contraire. Dans la plupart des cas, cela peut 
même entraîner une détérioration plus rapide. De la même façon, la sous-estimation de la 
valeur de la résistance d’encrassement conduit à un trop faible échange thermique lorsque la 
surface est encrassée. 
Le calcul d’un coefficient d’excès de surface Cs permet de vérifier que le 
surdimensionnement reste dans des limites acceptables : 

 Cs ≅ 10 % représente la valeur minimale de surdimensionnement pour la prise en 
compte de l’encrassement 

 15 % < Cs < 25 % représentent les valeurs usuelles pour un grand nombre de cas 
 30 % < Cs < 50 % représentent un surdimensionnement extrême à utiliser dans les 

cas sévères d’encrassement ou quand il y a risque de pénalités si l’échangeur ne 
réalise pas les performances escomptées. 

Ce coefficient d’excès de surface est tel que : 
( )
( ) 100.1










−=

dg

pg
s h

h
C          (I.18) 

En exprimant ce coefficient en fonction de la surface d’échange en conditions propres Sp et 
de la surface d’échange nécessaire en conditions encrassantes Sd, il vient : 

( ) dpg
p

d Rh
S
S

=









−1          (I.19) 

Cette dernière équation est représentée graphiquement sur la Figure I.6, ou l’on peut 
remarquer que l’influence de l’encrassement est d’autant plus important que le coefficient 
d’échange globale ( )

pgh  est élevé. 

Prenons l’exemple représenté sur la Figure I.6. 
Pour une résistance d’encrassement Rd = 0,005 m2.K.W-1

 et pour un coefficient d’échange 
global en conditions propres (hg)p = 60 W.m-2.K-1, le rapport de surface à prendre en compte 
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est de 1,3. Le coefficient d’excès de surface Cs est alors de 30 %. En aucun cas, ce 
coefficient ne doit excéder 50 %, sinon il faut envisager d’autres solutions pour pallier les 
conséquences de l’encrassement. 

 
Figure I.6: Excès de surface d’échange en fonction de la résistance d’encrassement Rd 

3 

I.3.2 Fonctionnement de l’échangeur 
Lorsque l’échangeur est construit puis mis en service, la surface d’échange est alors fixée. 
Si celui-ci fonctionne à charge constante, l’encrassement a pour effet d’augmenter le 
pincement suivant une relation de la forme : 
( ) ( ) dpgpd RhTT .1/ =−∆∆         (I.20) 

De nombreux échangeurs fonctionnent avec une différence de température constante. Dans 
ces conditions, la diminution de la puissance due à l’encrassement s’exprime par la relation 
suivante : ( ) ( ) ( ) ( )( )dpgdpgpd RhRhSPSP .1/..///1 +=−     (I.21) 

De la même façon, la perte de flux de chaleur due à l’encrassement au niveau de 
l’échangeur est représentée sur la Figure I.7. 

 
Figure I.7: Perte de flux de chaleur en fonction de la résistance d’encrassement Rd 

4 
 
En reprenant l’exemple précédent on constate que le flux de chaleur va chuter d’environ 
30% à cause de l’encrassement. 
Le projeteur est donc face à un dilemme: il est confronté d’une part à des valeurs de 
résistances d’encrassement peu précises issues de tables, et, d’autre part à des modèles de 
dépôt sophistiqués mais peu exploitables. 
                                                 
3 [Knudsen 1984] 
4 [Knudsen 1984] 
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I.3.3 Prévention et maintenance 
Face au problème de l’encrassement des échangeurs thermiques, pour lequel aucune 
solution miracle ne semble exister, il est néanmoins possible d’utiliser une ou plusieurs des 
nombreuses méthodes en vigueur [Grillot et Icart 1997, Tech 1993]. Le choix de l’une ou de 
plusieurs d’entre elles est conditionné par la nature de la surface d’échange et par le type 
d’encrassement auquel sera soumis l’échangeur. 

I.3.3.1 Au moment de la conception de l’échangeur 

Dans un premier temps, il faut choisir parmi les différents types d’échangeurs, leurs coûts, 
leurs encombrements et leurs niveaux de température et de pression, celui qui est le mieux 
adapté au problème posé. Dans ce choix, il ne faut pas négliger les échangeurs tels que ceux 
en graphite, en verre ou en plastique, qui possèdent des comportements avantageux vis-à-vis 
de certaines formes d’encrassement. Dans un second temps, il faut choisir des 
configurations et des modes de fonctionnement tels que la disparition des zones stagnantes, 
des points chauds ou froids, l’état des surfaces, l’optimisation des vitesses ou le choix des 
matériaux pour limiter au maximum les effets néfastes de l’encrassement. La prise en 
compte de techniques d’intensification des échanges thermiques par des actions simultanées 
sur les matériaux, ou sur l’hydrodynamique du système paraît essentielle lors de cette étape 
[Luo et al. 2003]. Pour finir, le choix de la résistance d’encrassement est primordial. 

I.3.3.2 Au moment de la fabrication de l’échangeur et de sa mise en route 
Dans cette phase, des précautions doivent être prises telle que la protection des surfaces 
d’échange de tout l’environnement favorisant le dépôt ou la corrosion. Lors de la mise en 
service de l’installation, compte-tenu de l’excès de surface attribuée pour tenir compte de 
l’encrassement, l’échangeur ne fonctionne pas dans des conditions optimales. 
En effet, des vitesses de circulation plus lentes et des températures de surface plus 
importantes favorisent l’encrassement. Ainsi, des efforts doivent être faits au démarrage de 
l’installation pour atteindre les valeurs nominales de fonctionnement. 

I.3.3.3 Au cours du fonctionnement de l’échangeur 
Des opérations de maintenance et d’entretien sont utilisées pour prévenir la formation de 
dépôts encrassants dans l’échangeur. Elles permettent ainsi d’augmenter la durée de vie de 
l’appareil entre deux arrêts pour maintenance. 
Suivant la nature de l’encrassement, différents procédés existent : 

 Procédés mécaniques pour les liquides pour le nettoyage en continu de la surface 
interne d’échangeurs tubulaires : à boules, à ressorts, à brosses, etc… 

 Procédés mécaniques pour des échangeurs fonctionnant avec des gaz encrassants tels 
que : - La projection de vapeur ou d’air comprimé, 

- Le nettoyage à l’eau, 
- Le grenaillage,  
- Le soufflage acoustique, 
- Le nettoyage par chocs thermiques 

En ce qui concerne les échangeurs à plaques, des systèmes analogues existent, toutefois, il 
est aussi possible d’utiliser : - des systèmes à inversion de débits, - des échangeurs à surface 
raclée, - un nettoyage par chocs thermiques. 
De la même façon, des procédés mécaniques, chimiques, électriques ou magnétiques sont 
utilisés pour éviter ou minimiser les dépôts entartrants ou l’encrassement biologique. 
Une autre solution consiste à introduire des filtres en amont des échangeurs. 
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I.3.3.4 Au moment de l’arrêt de l’échangeur 
Il est souvent nécessaire, malgré les procédés précédemment cités, de nettoyer 
complètement l’appareil. Le démontage de l’appareil permet des interventions comme le 
nettoyage mécanique où plusieurs techniques peuvent être mises en œuvre, le nettoyage 
hydraulique ou le nettoyage chimique. 
 
I.3.4 Aspect économique liés à l’encrassement 
L’appréciation du coût supplémentaire que représente l’encrassement des échangeurs 
thermiques n’est pas facile à évaluer de manière directe [Sheikh et al. 2000]. Les différentes 
études réalisées sur le sujet [Bott 1992, Bott 1995, Goyhenetche 1991, Pritchard 1988] sont 
d’accord pour répartir les dépenses relatives à l’encrassement selon quatre grandes 
catégories : 

 investissement supplémentaire en surface d’échange lors du dimensionnement 
(20%); 

 coût de maintenance incluant les phases de nettoyage (18 %) ; 
 non récupération d’énergie sur les effluents encrassants (41 %) ; 
 coûts supplémentaires en énergie nécessités par l’encrassement pendant les phases 

de production (21 %). 
 
I.3.4.1 Coûts liés à la conception de l’échangeur 
Il s’agit surtout, dans cette phase, de surdimensionné les surfaces d’échange par l’affectation 
d’une valeur, le plus souvent empirique, de la résistance d’encrassement (cf paragraphe 
I.1.1). Dans de nombreux procédés industriels, l’utilisation d’échangeurs thermiques 
fonctionnant avec une efficacité continuellement proche d’une efficacité optimale est 
souvent requise. Dans ce cas, l’échangeur considéré est dupliqué. Ainsi, lorsque l’échangeur 
en place est encrassé, il est retiré de l’installation pour entretien, et remplacé par son 
duplicata. Le coût engendré par la nécessité d’avoir une réserve de répliques vient alors 
s’ajouter au surcoût lié au surdimensionnement des surfaces d’échange. 
Le phénomène de corrosion est aussi pris en compte lors de la conception d’un échangeur. 
Un des moyens de le minimiser est d’utiliser des matériaux plus onéreux que l’acier, tel que 
le titane. Il faut donc s’attendre à ce que le coût d’un tel échangeur soit plusieurs fois plus 
élevé que celui d’un échangeur classique. 

I.3.4.2 Coûts liés au fonctionnement de l’échangeur 
Si le problème de l’encrassement n’est pas anticipé correctement lors de la phase de 
conception, des coûts supplémentaires dus aux arrêts intempestifs pour maintenance et 
entretien viennent s’ajouter. En effet, des arrêts non planifiés de l’installation peuvent mener 
à une perte complète de production qui représente à son tour un manque à gagner pour les 
industriels. Outre ces dépenses, les démontages et remontages répétés peuvent aboutir à une 
détérioration plus rapide du matériel, ainsi qu’à une réduction de la durée de vie des 
échangeurs. 
L’encrassement des surfaces d’échange entraîne une perte d’énergie non négligeable due à 
la diminution du transfert de chaleur et à l’augmentation de la perte de charge. 
Généralement, cette perte d’énergie au niveau de l’échangeur doit être compensée par une 
utilisation accrue d’énergie primaire. 
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I.3.4.3 Coûts liés à l’arrêt de l’installation 
Le nettoiement des échangeurs thermiques entraîne des coûts de main d’œuvre 
supplémentaires et exige un équipement adéquat surtout si un traitement chimique est 
requis. Dans ce cas, un circuit complémentaire impliquant des pompes et des réservoirs peut 
être nécessaire. Les produits chimiques doivent être achetés et les effluents issus du 
processus de nettoyage doivent être traités. Les processus de nettoyage plus conventionnels, 
tels que la projection de vapeur ou d’air comprimé, ou la circulation de boules ou de ressorts 
dans l’installation, exigent des dépenses supplétives à celles liées à la main d’œuvre. 
 
I.4. Transferts de chaleur sous forme adimensionnelle 
Lorsque le fluide est en écoulement forcé, l’écriture sous forme universelle des corrélations 
de convection fait intervenir 3 groupements adimensionnels: 
 

 Le nombre de Nusselt qui représente le rapport entre les flux de chaleur transmis par 
convection et par conduction : 

cond

conv

gaz

LhNu
Φ
Φ

==
λ

         (I.22) 

où L  est la grandeur caractéristique du système, gazλ  la conductivité thermique du gaz en 
présence et h  le coefficient d’échange local ou global suivant les cas considérés. 
 

 Le nombre de Reynolds qui traduit, d’une part, la compétition qui existe entre les 
forces d’inertie et de viscosité, et d’autre part, le type d’écoulement du fluide : 

µ
ρ

ν
LuuL

==Re          (I.23) 

où L  et u  représentent les longueur et vitesse caractéristiques de l’écoulement, et ρ  , ν  , 
et µ  représentent respectivement la masse volumique, la viscosité cinématique, et la 
viscosité dynamique du fluide. 
 

 Le nombre de Prandtl qui caractérise l’importance relative des effets thermiques et 
visqueux d’un fluide dans un état donné : 

λ
µ pC

=Pr           (I.24) 

Le coefficient de transfert de chaleur, traduit par le nombre de Nusselt, est généralement 
exprimé en fonction du nombre de Reynolds et du nombre de Prandtl : 

Pr).(Re,fNu =          (I.25) 
Quel que soit le régime d’écoulement, il existe, dans la littérature, une multitude de relations 
empiriques ou semi-empiriques permettant d’exprimer le nombre de Nusselt.  
 
Le Tableau I.3 résume quelques relations exprimant le nombre de Nusselt global 
caractérisant l’écoulement d’un fluide en convection forcée interne pour des régimes 
d’écoulements turbulents. 
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Tableau I.3: Relations semi-empiriques exprimant le nombre de Nusselt global 
Référence Domaine de validité Nu 

[Dittus-Boelter 1930] 
Corrélation « A » 

60≥DL  
160Pr7,0 ≤≤  

410Re ≥D  

n
DDNu Pr.Re023,0 5
4

=  
4,0=n  fluide chauffé 
3,0=n  fluide refroidi 

[Sider et Tale 1936] 
Corrélation « B » 

60≥DL  
1670Pr7,0 ≤≤  

410Re ≥D  










=

paroi

moyenne

T

T
DDNu

µ

µ
3

1
5

4 PrRe027,0  

[Petukhov 1970] 
Corrélation « C » 

2000Pr5,0 ≤≤  
64 105Re10 ×≤≤ D  

( )
( ) ( )1Pr8/7,1207,1

PrRe8/
3

2
2

1
−+

=
f

fNu D
D  

( ) 2
10 64.1Relog82,1 −−= Df  

[Gnielinski 1976] 
Corrélation « D » 

500Pr5,1 ≤≤  
63 10Re103 ≤≤× D  

( ) 4,087,0 Pr.280Re.012,0 −= DDNu  

 
I.5 Conclusion 
Ce premier chapitre constitue une étude bibliographique assez générale mais non exhaustive 
sur les différents types et mécanismes d’encrassement. Il met en évidence que la perspective 
de l’encrassement des surfaces d’échange est un frein non négligeable à la récupération 
d’énergie. Par le biais de notions sur le dimensionnement, l’évaluation de l’énergie 
récupérable et la conduite économique des échangeurs, il montre que les informations 
nécessaires aux choix de ces éléments sont peu nombreuses et relèvent souvent d’un certain 
empirisme lié à un savoir-faire. 
Face à la problématique compliquée devant laquelle nous nous trouvons, il convient de 
restreindre cette étude à un cas particulier que constitue l’encrassement par réaction 
chimique des échangeurs de chaleur à plaque en utilisant le lait comme fluide de travail. 
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II.1 Revue bibliographique sur l’encrassement par le lait 
II.1.1 Introduction  

Au cours de leur transformation, les produits alimentaires subissent pratiquement 
toujours un traitement thermique dont le principe repose le plus souvent sur un transfert de 
chaleur au travers d'interfaces liquide-solide (cas des échangeurs de chaleur à chauffage 
indirect tubulaire, à plaques, spirales, à surface raclée, ...) afin de présenter des qualités 
organoleptiques bien ciblées et les plus constantes possibles. Parallèlement, il est 
indispensable d’assurer la sécurité microbiologique du produit. 
Ces interfaces sont le lieu privilégié de réactions entre le matériau solide et les constituants 
du produit traité, ou entre les constituants eux-mêmes. Le résultat global est souvent un 
encrassement de la surface d'échange qui diminue les performances du matériel en opposant 
une résistance supplémentaire au transfert de chaleur [Burton 1968] et en augmentant les 
pertes de charges [Lalande et al. 1981]. En outre, il rend souvent plus difficiles et plus 
longues les opérations de nettoyage. Tous ces facteurs concourent à augmenter le coût de 
fonctionnement de l'installation. 
Ces inconvénients ont justifié les études menées depuis de nombreuses années sur 
l'encrassement et sur les moyens de le limiter. Les revues bibliographiques de Burton 
[Burton 1968] et de Lund et Bixby [Lund et Bixby 1975] font le point complet de ces 
travaux dans le domaine laitier où l'influence de divers paramètres relatifs à la matière 
première lait, ou aux conditions de l'échange thermique a été mise en évidence.  
Les équipementiers et les fabricants de produits alimentaires cherchent par conséquent à 
définir des procédés fournissant le produit visé dans des conditions économiques 
raisonnable tout en prenant en compte les modifications physiques, biochimiques, 
biologiques…etc. des matières premières ainsi que les phénomènes d’encrassement qui 
limitent les performances des appareils 
Cependant, les études sur un matériel industriel (comme celles de Lyster [Lyster 1965] sur 
un échangeur à plaques pour traitement à ultra haute température, de Rota et Bottazzi [Rota 
et Bottazzi 1978], de Corrieu et Lalande [Corrieu et Lalande 1978] et de Lalande et al. 
[Lalande et al. 1981]), s'avèrent difficiles: possibilités limitées de variations des conditions 
de traitement, variabilité des caractéristiques des produits traités, nécessité de disposer de 
quantités importantes de matière première, répartition hétérogène de l'encrassement, 
lourdeur de manipulation du matériel et difficultés d'interprétation de mesures souvent 
globales. Des études ont été également menées sur des matériels de laboratoire (Burton 
[Burton 1961, 1965]; Bixby [Bixby 1974]; Lund et Bixby [Lund et Bixby 1975]; Thom 
[Thom 1975], Ling et Lund [Ling et Lund 1978]; Meyer et al. [Meyer et al. 1981]), dans des 
conditions expérimentales bien connues mais avec soit une absence de circulation, soit une 
recirculation du fluide encrassant. 
D'une façon générale, l'ensemble des résultats acquis jusqu'à ces dernières années portait sur 
l'encrassement macroscopique. Or, les travaux exposés lors d'une manifestation sur le thème 
« Fundarnentals and applications of surface phenomena associated with fouling and 
cleaning in food processing » (Suède, 1981), et parmi eux la revue bibliographique de Lund 
et Sandu [Lund et Sandu 1981], soulignent que seule l'acquisition de connaissances 
nouvelles sur les premières phases de l'encrassement paraît désormais en mesure de 
contribuer à la lutte contre celui-ci. Pour ce faire, la mise en œuvre de méthodes de 
caractérisation des surfaces et d'études des phénomènes se produisant à l'interface solide-
liquide est nécessaire (Ivarsson et al. [Ivarsson et al. 1981]; Hegg et Larsson [Hegg et 
Larsson 1981]; Baier [Baier 1981]). Très fréquemment, ces méthodes ne s'appliquent qu'à 
des surfaces planes. 
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Compte tenu de l'impact économique de l'encrassement des échangeurs de chaleur dans le 
secteur du lait, il n'est pas surprenant qu'il existe une quantité considérable de la littérature 
disponible sur la modélisation du processus de l'encrassement. Il semble y avoir un accord 
que la dénaturation thermique des protéines de lactosérum β-lactoglobuline joue un rôle 
majeur dans le processus d'encrassement, certainement lorsque la température est inférieure 
à 90 ° C (De Jong [De Jong 1997] et Visser et al. [Visser et al. 1997]). Pour le lait liquide, 
Macchietto et Georgiadis [Macchietto et Georgiadis 2000] a présenté un modèle 
mathématique complexe pour les échangeurs de chaleurs a plaque avec des arrangements de 
plaques parallèles pour la circulation du lait soumis à l'encrassement. 
 
II.1.2 Modèles et mécanismes d’encrassement par le lait 
Pour le cas du lait, l’encrassement est provoqué par les réactions chimiques causées par les 
changements qui proviennent des transformations des protéines du lait sous l’effet de la 
température. Plusieurs auteurs se sont concentrés sur la cinétique de ces réactions. 
D’après les travaux de recherche, l’encrassement est de nature très complexe. Ce 
phénomène ne peut pas être éliminé, mais essayer de le réduire reste toujours possible. C’est 
le cas de Fryer et Paterson [Fryer et al. 1993]. 
Le paramètre important dans le processus d’encrassement est la formation d’un dépôt de 
protéine de β-lactoglobulin (βlg). L’approche de De Jong et al. [De Jong et al. 1992] ainsi 
que Toyoda et al. [Toyoda et al. 1994] est basée sur la modélisation des réactions chimiques 
et microbiologiques. Le traitement thermique du lait interprète l’échangeur comme un 
réacteur chimique et les constituants du lait comme des réactifs. 
 
Les constituants les plus importants provoquant des changements dans les protéines du lait 
[Toyoda et al. 1994] sont : 

 β-lactoglobulin qui représente presque 50% des changements thermiques induits que 
subit le lait. 

 α-lactoalbumine qui représente près de 20% des protéines du lait, elle est riche en 
sulfure de caséine. 

Quand le lait est chauffé à prés de 65 C, la β-lactoglobulin devient instable thermiquement 
et il y a dénaturation des molécules exposant les groupements sulfhydriques réactifs et les 
polymérisent irréversiblement pour donner des particules insolubles dans les agrégations. 
 
II.1.3 Encrassement par réaction chimique  
II.1.3.1 Mécanismes essentiels 
On rencontre ce type d’encrassement quand une réaction chimique se produit près d’une 
surface d’échange de chaleur et que les produits solides de la réaction s’y déposent. Cette 
réaction est souvent une polymérisation et il en résulte la formation d’un dépôt de 
substances de haut poids moléculaire. Les exemples les plus fréquents se rencontrent dans 
les secteurs pétrochimique et alimentaire. 
Les vitesses de réaction chimique dépendent fortement de la température, de la pression, de 
la concentration et de la présence d’éléments catalyseurs mais la vitesse globale du 
mécanisme de dépôt peut aussi dépendre de la dynamique des phénomènes de surface et de 
transfert. 
Dans ces conditions, les paramètres suivants peuvent influencer ce type d’encrassement : 

 La vitesse du fluide 
 La pression 
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 La température moyenne du fluide et la température de surface 
 La composition : à coté du constituant principale, les constituants secondaires même 

à l’état de traces, en particuliers, les oléfines, l’oxygène moléculaire et l’air, les 
composés oxygènes soufrés et azotés, les sels inorganiques, l’eau, les impuretés 
métalliques libres, les complexes organométalliques dissous, les produits de 
corrosion. 

 L’état de surface du métal et du dépôt ainsi que la géométrie de l’écoulement qui 
affectent les distributions de vitesses, de températures et de concentrations près de la 
surface 

Il faut d’autres part tenir compte d’une vaporisation éventuelle qui conduit souvent à de très 
forts degrés d’encrassement. 
 
L’aspect physique des dépôts dépend de la température ; quand celle-ci est faible les dépôts 
sont pulvérulents et donc plus facilement réentrainés ; au contraire à plus forte température 
les dépôts sont durs et de croissance linéaire en fonction du temps. 
 
II.1.3.2 Points caractéristiques 
Epstein [Epstein 1981, 1987] souligne les caractéristiques généraux suivants : 
A- En ce qui concerne la cinétique chimique 
1- La réaction principale est une polymérisation par auto-oxydation qui se propage comme 
une réaction en chaîne à radicaux libres ou l’oxygènes moléculaires joue un rôle 
prépondérant. 
2- La vitesse d’encrassement augmente avec la température de surface selon une loi du type 
Arrhenius 

dfTR
E

RR ekk /.−

∞
=          (II.1) 

Où  Rk  est la constante de réaction 
 E  l’énergie d’activation (de 20 à 185 kj/mole) 
 R  la constante universelle des gaz 
 dfT /  la température à l’interface fluide/dépôt 
 
Une variation brutale de la pente des courbes d’Arrhénius traduit habituellement une 
modification des réactions chimiques dominantes 
3- Les vitesses d’encrassement augmentent d’une façon marquée avec la teneur en oxygène 
ou en air dissous. 
En s’est référée à un modèle d’encrassement 2D présenté par Georgiadis et Macchietto 
[Macchietto et Georgiadis 2000] pour présenter le schéma réactionnel produit durant la 
formation de l’encrassement par le lait. Toutefois, De Jong et al. [De Jong et al. 1992], et 
Toyoda et Fryer’s [Toyoda et Fryer’s 1997] sont également invoqués, car ils mettent en 
évidence la formulation des réactions chimiques qui donnent lieu à des dépôts et de la 
mécanique des fluides associés au Transfert de chaleur et de matière. 
Si l'on suppose que la surface de la plaque est plane et lisse (Figure II.1), 
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Figure II.1. La distribution des plaques, du fluide, du dépôt et de la température dans le canal1 
 
Les hypothèses suivantes pour les bilans de matière sont considérées du point de vue de la 
modélisation de Macchietto et Georgiadis [Macchietto et Georgiadis 2000]: 

 La variation des propriétés physiques du lait avec la température est négligée 
 Pas de diffusion de matière à considéré dans la direction axiale. 

Le schéma de réaction proposé (Figure II.2) est décrit par Georgiadis et Macchietto 
[Macchietto et Georgiadis 2000] et par Toyoda et Fryer [Toyoda et Fryer’s 1994] est 
donnée comme suit: 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 

Figure II.2 : Modèle de réactions des protéines du lait 
 
Description du schéma 
1- Les protéines réagissent dans le volume du fluide et aussi dans la couche limite du lait. 
Les protéines natives (N) transformées en protéines dénaturées (U), qui réagissent dans une 
réaction de premier ordre pour donner des protéines agrégats (A). 
2- Un transfert de masse entre le volume du fluide et la couche limite thermique a lieu pour 
chaque protéine. 
3- Seulement les protéines agrégées (A) sont déposées sur la paroi. Le taux de déposition est 
proportionnel à la concentration de la protéine agrégée dans la couche limite thermique. 
4- La résistance d’encrassement est proportionnelle à l’épaisseur du dépôt. 
 
 
                                                 
1 [Nema et Datta 2006] 
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 Le principe du schéma réactionnel est le suivant : 
i). Les bilans de matières de protéines dans le volume du fluide : 
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 Les protéines Dénaturées: 
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 Les protéines Agrégats: 
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ii). Les bilans matières des protéines dans la couche limite thermique de surface de la 
plaque : 
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 Les protéines Dénaturées: 
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 Les protéines Agrégats: 
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 La déposition des protéines: 
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On note par : 
«N» la protéine native (Native protein), «U» la protéine dénaturée (Unfolded protein), «A» 
la protéine agrégat (Aggregated protein) et «D» la déposition des protéines. 

NiC , UiC , et AiC  sont les concentrations des protéines dans le volume de fluide dans le canal 
i, *

NpC  *
UpC  et *

ApC  sont les concentration des protéines dans la couche limite thermique de la 

plaque p, *
DpC  est la concentration de la protéine déposé sur la surface de la plaque p, Tδ  est 

l'épaisseur de la couche thermique, ND , UD , et AD  sont les coefficients de diffusion, NE  et 

UE  sont les énergies d'activation, mNk , mUk  et mAk  sont les coefficients de transfert de 
masse de protéines, R  est la constante des gaz.  
Le taux de déposition est lié à la concentration des protéines agrégées dans la couche de 
paroi par le coefficient de transfert de masse (la constante de taux de réaction à la paroi) Wk . 
Le taux de disparition et de formation de β-lactoglobuline est donnée par le modèle de 
Georgiadis, Rotstein, et Macchietto [Georgiadis, Rotstein et Macchietto 1998]. 
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Avec :  Ar  : Taux de β-lactoglobuline total (A) 

Ur  : Taux de β-lactoglobuline déployé (U) 

Nr  : Taux de β-lactoglobuline original (N) 
C  : La concentration (kg/m3) 

Les valeurs des paramètres d’Arrhenius sont déterminées par De Jong [De Jong 1996], 
donnés dans le tableau suivant: 

Tableau II.1 : Les paramètres cinétiques pour les schémas des réactions 
Réaction T (C°) EA (Kj/mol) Ln (k0) 
Ségrégation 
Agrégation 
 
Encrassement 

69,85-89,85 
69,85-89,85 
89,85-149,85 
84,85-114,85 

261,4 
288,5+5,7 
54,7+0.5 
45,1+4,5 

86,41 
91,32+1,92 
13,99+0,15 
-0,82+1,45 

 
Le Processus d’encrassement est vérifié par les résultats de courbes expérimentales, donnant 
une réaction de l’ordre de 1,2 [De Jong 1996]. 
Les courbes expérimentales donnent pour le cas du lait un ordre de réaction de n=1.2, d’ou : 

2.1

.

. UF
F

f Ck
dt
Cdr ==          (II.10) 

L’épaisseur de la couche encrassante est formée après un temps de traitement du procédé 
autour de 100 s ou la température rapportée jusqu’à la température de l’UHT. A la fin du 
Processus (après 12 h de fonctionnement) la masse totale déposée est environ de 38g 
[Grijspeerdt et al. 2004] 
La densité de la couche encrassante est une des quantités les plus importantes dans le calcul 
de la résistance d’encrassement. Elle n'est pas le seul paramètre pour calculer le taux de 
masse enlevé mais le calcul de l'épaisseur de la couche est aussi un paramètre important. 
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B - En ce qui concerne l’effet de la vitesse du fluide 
On s’accorde en générale à reconnaître que la vitesse d’encrassement diminue quand la 
vitesse moyenne U  du fluide augmente et on peut citer à titre d’exemple le résultat suivant 
obtenue par Watkinson et Epstein [Watkinson et Epstein 1969] qui indiquent que, pour un 
échangeur de chaleur réchauffant du gas-oil à flux de chaleur constant, la vitesse initiale de 
formation des dépôts est proportionnelle à : 

07.1
/)/exp( UTRE sig−          (II.11) 

Avec siT  est la température initiale de la surface ( )KTK si °<<° 478419  et 
molekgE / 121=  

 
II.1.3.3 Action de prévention - Remèdes 
Il est peu probable d’arriver à éliminer complètement ce type d’encrassement, par contre, 
certaines actions peuvent être entreprises pour le minimiser : 

 Eliminer les sels et les produits non organiques, l’oxygène, l’air, les composés 
soufrés et azotés, les hydrocarbures non saturés ; 

 Eliminer les matériaux particuliers ; 
 Prévenir la corrosion à l’aide d’inhibiteur ; 
 Prévenir l’encrassement organique à l’aide d’antioxydants, d’agents désactivateurs 

du métal et autres anti-encrassants ; 
 Contrôler les paramètres organiques en minimisant les températures de surface, en 

utilisant de fortes vitesses de circulation et en surveillant les températures et les 
pressions pour éviter la vaporisation du produit transporté. 

Les remèdes utilisés sont habituels : 
 Méthode purement mécanique, 
 Méthode hydrodynamique (jet de liquide à grand vitesse avec ou sans matériaux 

abrasifs), 
 Méthode chimique. 

La couche encrassante n'est pas homogène. Dans la plupart des cas, 4 couches sont 
produites tel qu’illustré sur la Figure II.3 [Bohnet 2003]. 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 

Figure II.3 : Les différentes couches d’encrassement 

Couche 1
Couche 2

Couche 3

Couche 4 
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II.1.4 Paramètres physico-chimiques du lait 
Le lait est un mélange complexe constitué à 90% d'eau et qui comprend du sucre, des 
protéines solubles, des minéraux et des vitamines hydrosolubles. 
Le pH du lait est proche de la neutralité, varie entre 6,6 et 6,8. 
Les propriétés physiques et thermique du lait et celles du dépôt encrassant utilisées dans 
notre étude sont : la masse volumique ( ρ ), la viscosité dynamique (µ ), la conductivité 
thermique (λ ) et la chaleur spécifique ( pC ). 
Les lois de variations de ces grandeurs en fonction de la température sont données dans le 
Tableau II.2. Elles sont tirées directement des travaux de Nema et Datta [Nema et Datta 
2005] pour le lait et celles de Georgiadis et al. [Georgiadis et al. 1998]. La température est 
donnée en degré Celcus. 
 

Tableau II.2 Paramètres physico-chimique du lait 
Paramètres Valeurs calculée Source 

Viscosité du lait 
[Pas] µ = (−0.00445 × T + 0.947) × 10−3 Sahoo (2001) 

Conductivité thermique du lait 
[W/m K] λ = 0.00133 × T + 0.539911 Sahoo (2001) 

Densité du lait [kg/m3] ρ = 1033.7 − 0.2308 × T − 0.00246 × T2 Sahoo (2001) 

Chaleur spécifique du lait 
[J/kg K] Cp = 2.976 × T + 3692 Bertsch (1982) 

Chaleur spécifique du lait 
écrémé [J/kg K] Cp = 2.814 × T + 3824 Bertsch (1982) 

Densité du dépôt du lait 
 [kg/m3] ρ = 1030 Georgiadis et 

al (1998) 
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II.2 Recherche bibliographique sur l’encrassement et les écoulements 
turbulents en présence d’un milieu poreux 
II.2.1 L’encrassement dans les échangeurs de chaleur 
En se référant aux travaux de Forster et Bohnet [Forster et Bohnet 1999], la formation de 
l’encrassement passe par deux périodes importantes : 
- Une période d’induction ou d’initiation et une période de formation de l’encrassement. 
Le but est d’essayer de prolonger cette phase initiale le temps le plus long possible. A cet 
effet, ils ont développé un modèle de calcul en prenant toutes les étapes pour la formation de 
l’encrassement et en premier la phase d’induction. Cette phase importante qui dépend de la 
fréquence de formation des germes et des forces d’adhésion entre la couche cristalline et la 
surface d’échange. Les deux mécanismes de dépôt et d’enlèvement dépendent de l’énergie 
interfaciale entre la couche cristalline et la surface de transfert. Dans de nombreuses 
applications industrielles, la seule possibilité pour agir sur cette énergie interfaciale consiste 
à modifier les caractéristiques énergétiques de la surface d’échange. L’analyse faite sur le 
comportement de la surface d’échange l’ors d’une expérience d’encrassement avec une 
solution aqueuse de CaSO4, en utilisant de nouveaux matériaux de surface, tel que le 
diamond-like-carbon (DLC), permet de prolonger la phase d’induction. 
L’encrassement du lait est le sujet d’études depuis plusieurs années. La composition de ce 
dépôt et les changements chimiques est assez connue. Lalande et al. [Lalande et al. 1985] 
sont les premiers à montrer que La composante clé provoquant l’encrassement dans le lait 
sont les protéines et spécialement le β-lactoglobulin (βlg), ils ont étudié l’effet de la 
dénaturation du β-lactoglobulin dans l’encrassement du lait après avoir atteins la 
température de 90 °C. Ils ont démontré que la dénaturation thermique de cette protéine 
gouverne la formation du dépôt sur les surfaces d’échange de chaleur. 
De Jong et al. [De Jong et al. 1992] appliquent la cinétique des réactions du β-lactoglobulin 
et analyse l’encrassement dans les échangeurs à plaques et fonder des corrélations du taux 
de réactions des protéines sur la quantité du dépôt. 
Petermeier et al. [Petermeier et al. 2001] ont étudié la formation de l’encrassement dans 
l’industrie laitière. Ils ont confirmé de nouveau que le paramètre important provoquant 
l’encrassement dans le lait est la formation d’un dépôt de protéine dominé par la déposition 
de β-lactoglobulin (βlg). Ils ont étudié et modélisé avec la méthode des volumes finis, en 
utilisant l’algorithme de simpler avec un schéma hybride, les réactions chimiques et 
microbiologiques en calculant les taux des réactions des constituants du lait. Ce modèle est 
reporté par Georgiadis, Rotstein et Macchietto [Georgiadis et al. 1998]. Leurs approches 
concernent l’estimation du taux de déposition, en particulier l’influence de l’interaction 
entre les protéides du lait et le calcium. 
Un nombre d’auteurs ont modélisé l’encrassement du lait dans l’échangeur à plaques (PHE) 
basé sur une simple représentation du Processus hydrodynamique. En effet, Delaplace et al. 
[Delaplace et al. 1994] ont réalisé un montage expérimental d’un échangeur de chaleur à 
plaque (PHE) avec un écoulement complexe et une disposition consistant 13 plaques. Le 
coefficient total de transfert de la chaleur et la chute de pression sont mesurés en fonction du 
temps. Basé sur le régime instationnaire dans la simulation, le profil de température pour 
chaque canal est déterminé. Ces profils permettent d’expliquer l’irrégularité du dépôt. 
Delaplace et Leuliet [Delaplace et Leuliet 1995] ont étudié l’encrassement par le lait pour 
des échangeurs de chaleurs à plaques (PHEs). Ils ont mesuré le coefficient du transfert et la 
masse sèche du dépôt. Ils ont développé un modèle empirique qui prédit le dépôt de masse 
sèche dans chaque plaque en calculant la dénaturation des protéines de β-lactoglobulin au 
cours du traitement thermique. 
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Delaplace, Leuliet et Bott [Delaplace, Leuliet et Bott 1995] ont proposé deux modèles 
empiriques pour prédire le dépôt de masse dans chaque plaque, ces modèles sont basés sur 
un profil de température donné et sur la cinétique des protéines pour un cas stationnaire. 
Belmar-Being, Gotham, Peterson et Fryer [Fryer et al. 1993] se sont intéressé à l’effet de la 
température du fluide et du nombre de Reynolds sur la formation des protéines encrassantes. 
Réduire les effets de l’encrassement revient à réduire ça résistance. De là, David 
Butterworth [David Butterworth 2002] avait proposé une méthode analytique qui traite 
l’influence de la vitesse d’écoulement et de la température sur la formation de la couche 
encrassante. Il a par la suite développé une approche pour la conception des échangeurs de 
chaleur. Il utilise le modèle d’Ebert-Panchal [Ebert-Panchal 1995] exprimé par : 

p
filmTR

E
dt
dR τγα .)

.
exp(Re. 88.0 −−= −      (II.12) 

Les constantes α  et γ  du modèle sont déterminés par voie expérimentale. 

pτ  étant la contrainte de cisaillement. 
D’après le modèle d’Ebert-Panchal [Ebert-Panchal 1995], il peut y avoir des conditions 
pour assurer la non croissance de l’encrassement en posant : 

0/ =dtdR           (II.13) 
On obtient pour une température donnée, la limite supérieure de la vitesse d’écoulement 
optimale correspondant à l’initiation de l’encrassement, donnée comme suite : 
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Fryer et al. [Fryer et al. 1996] avaient développé un modèle statique de l’encrassement d’un 
échangeur à plaque où un nombre de facteurs seront quantifiées, ceci inclut le taux de 
réaction de β-lactoglobulin dans le Processus de l’ultra haute température (UHT). 
En se basant sur la détection du flux de chaleur, Davies et al. [Davies et al. 1997] se sont 
intéressé à la résistance thermique du dépôt sous les conditions d’ultra haute température. 
Toyoda et Fryer [Toyoda et Fryer 1997] avaient présenté le modèle d’encrassement qui tient 
en compte le transfert de masse entre le volume du fluide et la couche encrassante. Ce 
travail a été suivi par le développement d’un modèle dynamique détaillé d’un échangeur de 
chaleur tubulaire sous conditions d’encrassement du lait ([Gerogiadis et al. 1998a]). 
Sandu et Lund [Sandu et Lund 1982] avaient développé un modèle général sur la dynamique 
de l’encrassement pour un simple cas de l’inverse de solubilité du sel. Ils ont supposé que le 
dépôt est totalement contrôlé par le transfert de masse. 
Sandu [Sandu 1989] avait présente un travail considérable sur l’encrassement du lait dans 
un échangeur à plaques. Il avait développe un modèle physico-mathématique où la cinétique 
et la dynamique de l’encrassement sont basées sur des résultats expérimentaux. 
 
Pour un échangeur de chaleur compact, Hesselgreaves [Hesselgreaves 2002] propose des 
approches analytiques et des critères pour déterminer le facteur d’encrassement. 
Critère sur les performances thermiques: 
La limite supérieure d’encrassement à la surface d’un échangeur compact atteint les 10%. 
En appliquant cette approche à la résistance d’encrassement hfR , , on peut écrire : 

0
,

1.0
U

R hf ≤           (II.15) 
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Cela signifie qu’il y a une perte des performances thermiques de 10% par rapport aux 
conditions propres. En considérant de l’eau comme fluide de travail, la formation du 
calcaire avec un coefficient totale de transfert de 3000 w/m²/K, donne une valeur de hfR ,  de 
0,000033 m²k/w. D’après les résultats de Marriott [Marriott 1971], hfR , est de 0,000043 
m²k/w pour le cas de l’eau. D’ou le critère est conservé dans cette base. 
Critère sur la chute de pression:  
On supposant que l’épaisseur de la couche encrassante est uniforme. La surface de 
l’échangeur est caractérisée par son diamètre hydraulique hd  pour un tube, ou par son 
épaisseur b pour les plaques (Figure II.4). 

 

Figure II.4 La configuration de l’épaisseur de la couche encrassante 
 
Si le critère de la limite supérieure de 10% est appliqué, on peut avoir :  

1.0/4 ≤hdδ  Pour les plaques planes 
1.0/2 ≤hdδ  Pour les tubes ou canalisation circulaire. 

Pour un écoulement turbulent, on aura environs 20% de chute de pression de plus dans des 
conditions d’encrassement. 
Dans la plus part des processus, la valeur de la conductivité thermique du dépôt est connue, 
le critère est exprimé avec le terme de pfR , , d’ou : 

d

h
pf

dR
λ4

1.0
, ≤           (II.16) 

Dans la partie encrassante : sidehsideside dNu λα /=  
Avec :  sideNu  : Nombre de Nusselt dans le coté encrassant 

sideλ  : Conductivité thermique du coté encrassant 

sideα  : Coefficient de transfert de chaleur du coté encrassant 
D’où, on obtient la relation suivante : 

side

side

d

side
pf

NuR
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λ025.0, ≤         (II.17) 

Avec : dλ  est la conductivité thermique du dépôt. 

sideλ  est la conductivité thermique du fluide travaillant dans le coté encrassant. 
Pour les liquides : 02Uside =α , elle est de l’ordre de 4000 w/m²/K. 
Le Nusselt est de l’ordre de 100. Les valeurs de Nu, sideα dépendent de la surface, le 
diamètre hydraulique et du nombre de Reynolds. 
Les valeurs du facteur d’encrassement calculé par le critère basé sur la chute de pression 
concordent bien avec les valeurs données par TEMA [TEMA 1988] et celle recommandé par 
PHEs où l’eau et l’air sont deux exemples qui aboutissent cette concordance. 
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Grijspeerdt et al. [Grijspeerdt et al. 2003] présentent leur travail de simulation en utilisant le 
«Computational Fluid Dynamics» pour un écoulement entre deux plaques ondulées. Le lait 
était considéré comme fluide de travail. Le calcul en 2D montre l’influence de la formation 
des ondulations mais le calcul 3D reste indispensable pour estimer l’importance des 
orientations des ondulations. Les calcules peuvent aider à identifier les régions turbulentes 
et les régions de la plus haute température près du mur. Ces travaux ont été validés 
expérimentalement. Le simulateur CFD étaient considérés comme un assistant précieux 
pour un design optimal des échangeurs de chaleur à plaques. 
La cinétique de l’encrassement a reçu une attention considérable dans la littérature. Il y a 
beaucoup de débats, mais le consensus sur la dénaturation de βlg des protéines du lait reste 
la clé du Processus de formation des composants d’encrassement à la petite température qui 
atteint les 90°C. L’originalité du travail à Grijspeerdt et al. [Grijspeerdt et al. 2003] réside 
dans l’utilisation des calcules avances de l’hydrodynamique pour la simulation des 
échangeurs de chaleur pour le lait. 
Grijspeerdt et al. [Grijspeerdt et al. 2004] ont réalisé des expériences sur des échangeurs 
tubulaires et à plaques utilisés dans l’industrie laitière. En reproduisant un modèle basé sur 
des réactions chimiques donnée par De Jong [De Jong 1996] et celui de Georgiadis et al. 
[Gerogiadis et al. 1998 a et b]. Ils ont constaté que l’effet de la température est sur les 
propriétés chimiques, physiques et organoleptiques du produit. Ils ont conclus que les 
protéines du βlg jouent un rôle important dans la formation de l’encrassement. Les résultats 
expérimentaux donnent une résistance d’encrassement avec un ordre de réaction de 1.2, 
d’ou : 2.1. Uff CR λ=           (II.18) 
Avec :  UC  est la concentration déployée du βlg 
Ansari et al. [Ansari et al. 2003] ont développé un modèle pour calculer l’évolution de 
l’épaisseur de l’encrassement. Le modèle d’encrassement de base a été développé par Fryer 
et Slater [Fryer et Slater 1985] en tenant compte de la distribution de température dans les 
différentes sections de l’échangeur. 
Bohnet et al. [Bohnet et a.l 2003] ont développé une simulation CFD, avec l’utilisation du 
logiciel commercial Fluent, concernant le phénomène d’encrassement dans les échangeurs 
de chaleur. Les résultats de l’étude ont été appliqués pour la conception ainsi que pour la 
mise en service des échangeurs de chaleurs. Ce modèle permet de calculer les taux de 
déposition et d’enlèvement, il permet ainsi une distribution réaliste du flux de chaleur le 
long de la surface de transfert durant la simulation. 
À l’origine, la pasteurisation consistait à porter la température d’un produit aux environs de 
70 à 85°C pendant 15 secondes afin d’y détruire les microorganismes pathogènes tout en 
conservant la valeur nutritive du lait. Ensuite, on devait refroidir rapidement le produit. On 
rencontre aussi régulièrement l’inscription UHT sur les produits laitiers, qui signifie « Ultra 
Haute Température ». Ce procédé de stérilisation se déroule à 135/150°C pendant 2 à 3 
secondes. Ce traitement rend le produit plus stérile et prolonge ainsi sa période de 
conservation. Notons que le traitement UHT est un procédé de stérilisation et non de 
pasteurisation. 
La technologie électronique a prouvé ses capacités dans la lutte contre l’encrassement. Sous 
champ électrique, les ions dissous se chargent et se lient pour former des cristaux qui sont 
entraînés par l’écoulement loin de la surface (Figure II.5). D’après les résultats de Cho et 
Liu [Cho et liu 1998], cette technique aurait gardé un niveau du coefficient global de 
transfert thermique de 90% du propre. 
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Figure II.5 La technique électronique pour lutter contre l’encrassement 

 
Master et al.[Master et al. 2001] utilisations des chicanes de forme hélicoïdale du côté 
calandre dans les échangeurs de type Helix-changer dans des raffineries de pétrole, prises 
comme champ d’expérience. L’encrassement a diminué de moitié, la capacité d’échange 
augmenta de 50% et la fréquence de nettoyage à diminué de 2 à 3 fois. La forme des 
chicanes donna un écoulement assimilable à une configuration piston, des vitesses plus ou 
moins uniformes et des températures plus contrôlables (Figure II.6). 
 

 
Figure II.6 Échangeur de chaleur hélicoïdale 

 
Un travail intéressant présenté par Bouris et al. [Bouris et al. 2000] en vue de mettre en 
évidence l’influence de la géométrie du système sur l’encrassement. En prenant comme cas 
de référence un échangeur calandre-tube avec des tubes de section circulaire répartis en 
ligne, il a pu étudier, en gardant la même surface d’échange, les effets d’une section 
elliptique (cas I) et d’une disposition en quinconce (cas II), voir Figure II.7.  
L’encrassement a diminué de 73% dans le cas I et de 12% dans le cas II. Par ailleurs, la 
perte de charge a diminué de 81% dans le premier cas mais a augmenté de 18% dans le 
deuxième.  
En termes de capacité d’échange, le flux de chaleur augmente de peu dans le deuxième cas. 
Par contre, il diminue de 16% dans le premier cas où la turbulence est moins importante. Vu 
les faibles niveaux de déposition et de perte de charge dans le cas I, il parait possible de 
battre cet inconvénient en condensant la configuration des tubes, une solution qui a pour 
effet secondaire d’augmenter la perte de charge du côté calandre. 
 
 
 
 
 
 
 
 

        
Figure II.7 Changement de forme et de configuration des tubes  
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II.2.2 Les milieux poreux 
Durant les dernières années, les études traitant de la convection forcée en présence de milieu 
poreux ont augmenté d’une manière significative. Cet intérêt est dû à la présence des 
milieux poreux dans beaucoup d’applications techniques, tels que, les échangeurs de 
chaleur, l’isolation thermique, les réacteurs chimiques,…etc. 
Certains auteurs se sont penchés sur les écoulements internes : écoulements dans des 
conduites et entre deux plaques parallèles, d’autres se sont intéresses aux écoulements à 
surface libre tel que l’écoulement sur une plaque plane. Les études effectuées sont analysées 
soit par des méthodes numériques, ou par des approches analytiques ou encore par des 
procédés expérimentaux. Nous rapportons ici quelques travaux traitant de la convection 
forcée en présence de milieu poreux. 
Une étude analytique de la convection forcée sur une plaque plane comportant une couche 
poreuse a été réalisée par Huang et Vafai [Huang et Vafai 1994]. L’influence de la couche 
poreuse sur l’écoulement et le transfert de chaleur a été déterminée. 
Une analyse de la convection forcée dans un canal poreux chauffée d’une manière 
asymétrique a été effectuée par Chen et al. [Chen et al. 1988]. L’écoulement dans le canal 
est supposé étable et régi par l’équation de Darcy-Brinkman-Ergun. L’effet de porosité 
variable est pris en considération. Dans l’équation d’énergie, les effets de dispersion 
thermique et de conductivités thermiques stagnantes variables sont aussi pris en compte. La 
comparaison des résultats de distribution de la température avec les données expérimentales 
existantes a révélé la nécessité de prendre en considération les effets de paroi. 
Lauriat et Vafai [Lauriat et Vafai 1991] ont présenté un travail sur les écoulements et 
transfert de chaleur pour deux géométries : Une plaque plane horizontale chargée de matière 
poreuse; ainsi qu’un canal entièrement puis partiellement poreux, formé par deux plans 
horizontaux infinis et soumis sur les deux faces à un flux ou à une température constante. 
Dans le cas de la plaque poreuse, l’écoulement devient établi après une très faible distance 
d’entrée; cependant cette distance peut être importante dans le cas de grandes perméabilités 
ou de faibles viscosités. L’augmentation du coefficient de Forchheimer et/ou du nombre de 
Reynolds poreux ( ν/Re 0 KUp = ) diminue l’épaisseur de la couche limite dynamique. 
L’effet Channeling causé par la variation de porosité près d’une paroi, diminue sensiblement 
lorsque pRe  augmente. La couche limite thermique diminue lorsque le nombre de Prandtl 
effectif ( epe C λµ /Pr = ) et/ou pRe  augmente.  
Ces auteurs présentent également les résultats de Kaviany [Kaviany 1992] qui détermina les 
différents régimes de transfert de chaleur sur une plaque poreuse en fonction du nombre de 

ePr  et de la résistance totale à l’écoulement de fluide, due au milieu poreux. 
Quand au canal entièrement poreux, le profil des vitesses s’établit après une courte distance 
à l’entrée. La longueur d’établissement est en générale fonction de la porosité et de la 
perméabilité ainsi que de la viscosité du fluide. 
Les résultats numériques fournis par Kaviany [Kaviany 1992] pour de faibles nombres de 
Reynolds, montrent que la longueur d’établissement ( DXe 2/ ) diminue rapidement lorsque 
le groupement adimensionnel 2/1)/( DaS φ= augmente. Une fois que les régimes thermiques 
et dynamiques sont établis, le nombre de Nusselt atteint la valeur de 12 au lieu de 8,23 d’un 
cas entièrement fluide dans une conduite et de 9.87 au lieu de 7.54 dans un canal plan. 
Vafai et Kim [Vafai et Kim 1989] ont traité la convection forcée dans un canal rempli avec 
un milieu poreux. La solution développée est analytique pour un modèle de Darcy-
Brinkman-Forchheimer. Parmi les résultats établis, on relève notamment que : 
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Lorsque la perméabilité est importante, l’épaisseur de la couche limite dynamique dépend 
du nombre de Darcy et du paramètre inertiel. Pour de faibles valeurs de la perméabilité, 
l’épaisseur de la couche limite ne dépend pas du terme initial. L’influence du paramètre 
inertiel sur le profil des températures devient plus faible lorsque la perméabilité diminue. 
 
La présence de deux régions de nature différente dans un même domaine physique, une 
région poreuse à travers laquelle s’écoule un fluide et une région complètement fluide (sans 
milieu poreux), nécessite l’introduction de la notion d’interface fluide / poreux pour définir 
les conditions aux limites associées.  
Des résultats expérimentaux indiquent que, pour des écoulements parallèles à une direction 
longitudinale, la vitesse tangentielle à l’interface n’est pas du même ordre de grandeur que 
la vitesse Darcienne ; il en résulte alors une discontinuité dans la vitesse tangentielle 
[Beavers et Joseph 1967], [Kaviany 1995]. 
Un traitement des conditions aux limites à l’interface est fait par des méthodes semi-
empiriques basées sur la vitesse de glissement. Certaines de ces méthodes utilisent la vitesse 
de glissement, d’autres exploitent la notion de viscosité effective, ou encore un écoulement 
à travers des surfaces comportant des rainures. 
G. S. Beavers et D. D. Joseph [Beavers et Joseph 1967] ont considéré un écoulement établi 
dans la région fluide et un régime Darcien dans le milieu poreux. Leurs résultats 
expérimentaux ont abouti à une condition aux limites à l’interface. Ces résultats montrent 
que le coefficient de glissement augmente avec la perméabilité moyenne et avec la 
dimension moyenne des pores. 
G. H. Neale et W. K. Nader [Neale et Nader 1974], en considérant un écoulement 
unidimensionnel, ont introduit la notion de viscosité effective et donc le terme de Brinkman 
adjoint à la loi de Darcy. Ils ont trouvé que le rapport entre la viscosité effective du fluide 
s’écoulant dans le milieu poreux et celle du fluide est égal au carré d’un paramètre appelé 
coefficient empirique de discontinuité. 
En pratique, l’équation de D. D. Joseph et G. S. Beavers [Beavers et Joseph 1967] se révèle 
difficilement applicable. Enfin, signalons que quelques autres auteurs ont également estimé 
théoriquement le coefficient de glissement [S. Kim et W. B. Russell 1985], [J. A. Ochoa 
Tapia et S. Whitaker 1995]. Pour ces derniers, la condition de raccordement à l’interface se 
traduit par un saut de la contrainte tangentielle et par la continuité de la vitesse à l’interface, 
contrairement à la condition de glissement de D. D. Joseph et G. S. Beavers. 
 
II.3 Conclusion 
Une revue bibliographique sur l’encrassement par le lait et les questions liées aux milieux 
poreux ont été traitées (définitions, propriétés thermo-physique,…). Dans une première 
partie, les mécanismes d’encrassement ont été présentés et donné les propriétés thermo-
physiques d’un milieu poreux et les relations empiriques permettant de les calculer. 
Une analyse des principaux résultats publiés sur le phénomène d’encrassement et de la 
convection forcée en milieux poreux termine ce chapitre.  
Le modèle de Darcy-Brinkman-Forchheimer est souvent le plus utilisé. Les effets de 
porosité variable sont souvent pris en considération dans l’analyse dynamique et thermique. 
Cependant, il est à montrer que certains auteurs ont considéré un milieu poreux homogène et 
isotrope. Un résultat important donne une dépendance du nombre de Nusselt de l’épaisseur 
de la couche poreuse. La formulation du problème est explicitée dans le chapitre suivant. On 
décrit successivement la position du problème, les hypothèses, les équations de conservation 
et les conditions aux limites. 
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III Formulation mathématique du problème 
III.1 Introduction 

Cette partie du travail est consacrée à la mise en équations du problème physique 
considéré, en utilisant les équations de conservation gouvernant les transferts de chaleur 
dans un canal plan 2D en régime turbulent. Le modèle de turbulence standard κ - ε est 
utilisé. 
Une revue de la littérature comprenant des généralités et des définitions de base sur les 
écoulements turbulents, les lois de paroi, les modèles de fermeture des équations et leurs 
modélisations sont présentées dans l’annexe A. 
La formulation mathématique est présentée dans ce chapitre en explicitant d’abord le 
problème physique et les principales hypothèses qui ont été introduites. La formulation 
proprement dite sera scindée en deux parties: Le modèle d’équation pour un écoulement 
turbulent en milieu fluide, et le modèle d’équation en présence d’un milieu poreux. 
Dans les deux cas, les équations de conservation, le modèle de fermeture des équations en 
écoulements turbulents, les hypothèses de travail et les conditions aux limites sont 
présentées. 
 
III.2 Position du problème physique 
Cette étude porte sur l’analyse de l’encrassement dans un échangeur de chaleur à plaques. 
La géométrie considérée est un canal plan, entièrement remplie par un liquide ayant un fort 
pouvoir encrassant (le lait). Le transfert de chaleur peut affecter la composition chimique du 
fluide au cours du temps. Par conséquent, un dépôt minéral résultant de la transformation 
chimique des protéines du lait sous l’effet de la température, est formé sur les surfaces 
d’échanges du canal. C’est le phénomène d’encrassement. 
Les simulations numériques sont basées sur la résolution des équations de transport 
modélisant des écoulements turbulents dans une conduite plane partiellement remplie par un 
milieu poreux au cours du temps. Les parois sont chauffées à une température uniforme et 
constante Tp. Le fluide entre dans la conduite avec une vitesse Ue et à une température 
uniforme en moyenne, Te. L’intensité de turbulence à l’entrée a été fixée à I = 5%. La 
longueur L du canal est choisie de sorte que l’écoulement soit dynamiquement et 
thermiquement établi dans la section de sortie pour les nombres de Reynolds considérés. 
Les propriétés thermo-physiques du fluide sont évaluées à la température moyenne 
(Tp+Te)/2. L’écoulement est supposé instationnaire, incompressible et axisymétrique en 
moyenne et le milieu poreux homogène et isotrope 
Le modèle physique choisi ainsi que le système de coordonnées utilisé est représenté sur la 
Figure III.1. La longueur et la hauteur du canal sont respectivement L et H. Vu la géométrie 
du problème, le système de cordonnées est cartésien (X, Y).  
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 

Figure III.1 Ecoulement dans un canal à section rectangulaire  
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III.3 Modélisation de la turbulence dans un milieu totalement fluide 
La formulation mathématique proposée dans ce chapitre permet de modéliser le phénomène 
physique en tenant compte des hypothèses qui ont été introduites. On définira, par la suite, 
les différentes grandeurs de référence pour le traitement de ces équations et des conditions 
aux limites correspondantes 

III.3.1 Hypothèses 
Afin de pouvoir résoudre le présent problème, nous avons adopté certaines hypothèses 
simplificatrices : 

 Fluide Newtonien,  
 Le régime d’écoulement est turbulent, 
 L’écoulement est incompressible, bidimensionnel en régime instationnaire, 
 On suppose que les propriétés physiques du fluide restent constantes et évaluées à 

une température moyenne de référence 
 Les constantes physiques ne dépendent pas de la température, 
 L’accélération due à la pesanteur est négligée, 
 Pas de source interne de chaleur, 
 Toute la chaleur générée par les plaques est cédée au fluide, 
 La dissipation d’énergie par les forces visqueuses est négligée, 
 Les termes de compressibilité ( )Vp .∇− et de dissipation d’énergie par les forces 

visqueuses ( )µφ  sont négligés devant les autres termes de l’équation d’énergie. 

III.3.2 Equations de conservation 
Les équations de base représentant la physique du problème sont celles de Navier-Stokes 
qu’on peut trouver par exemple dans Hinze [Hinze 1975-a]. 

III.3.2.1 Equation de conservation de la masse 

( ) 0.. =∇+
∂
∂ U

t
ρρ          (III.1) 

Où « ρ » est la masse volumique du fluide et «U »sa vitesse. 
En tenant compte des hypothèses précédentes, l’équation de continuité se réduit à: 
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III.3.2.2 Equation de conservation de la quantité de mouvement 
( ) UFP
Dt

UD 2..
∇++−∇= µρ         (III.3) 

Dt
D  Étant la dérivée particulaire définie par : 
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En tenant compte des hypothèses précédentes, l’équation (III.3) se réduit à: 
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III.3.2.3 Equation de conservation de l’énergie 
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Où « 'q » est la génération interne de chaleur par unité de volume et «ζ » la fonction de 
dissipation visqueuse  
En tenant compte des hypothèses précédentes, l’équation d’énergie se réduit à : 
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III.3.3 La décomposition de Reynolds 

Lorsque l’écoulement devient turbulent, l’équation de Navier-Stokes s’applique encore mais 
devient moins précises car il n’est plus possible de suivre tous les détails de cet écoulement. 
Les écoulements turbulents sont caractérisés par les fluctuations irrégulières des grandeurs 
physiques dans le temps et l’espace. Celles-ci peuvent être représentées par des variables 
aléatoires centrées. 
Pour cela on utilise la décomposition de Reynolds (1895) [Reynolds 1895] (voir annexe A). 
La vitesse, la pression et la température sont traitées comme des fonctions aléatoires de 
l’espace et du temps dont on décompose les valeurs instantanées en partie moyenne et une 
partie fluctuante :  

( ) ( ) ( )tXutXUtXU jijiji ,,, +=        (III.7) 

( ) ( ) ( )tXptXPtXP jjj ,,, +=         (III.8) 

( ) ( ) ( )tXtXTtXT jjj ,,, θ+=         (III.9) 

Le symbole ( ) représente l’opérateur de moyenne statique ou moyenne d’ensemble et les 
lettres en minuscules, les fluctuations ou écarts par rapport à ces moyennes. 
Par définition, les fluctuations sont centrées, de sorte à avoir : 0=== θpui  
Cette statistique en un point conduit à la formation des équations en moyenne. 

III.3.4 Equations de conservation moyenne 
III.3.4.1 Equation de continuité 
Par raison de linéarité, on déduit immédiatement de (III.2) en introduisant (III.7) que : 
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L’opérateur de moyenne d’ensemble appliqué à cette équation fournit la relation suivante : 
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Par soustraction directe des deux équations précédentes, on a également : 
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III.3.4.2 Dynamique du mouvement moyen – Equation de Reynolds 
En introduisant (III.7) dans (III.4) on trouve l’équation (III.A) suivante : 
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L’équation de la vitesse moyenne est obtenue à partir de la moyenne de l’équation (III.A). 
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L’équation (III.B) est appelé Equation de Reynolds et jiij uuR =  le Tenseur de Reynolds 

Les corrélations ( )jiuu.ρ−  sont les contraintes de turbulence ou tensions de Reynolds. 

Dans l’équation du mouvement moyen (III.B), le terme ( ) jji Xuu ∂∂  est une inconnue 
supplémentaire. Ce terme traduit l’interaction entre le mouvement moyen et le mouvement 
d’agitation. Il représente l’expression cinématique des contraintes turbulentes jiuu  
désignées par tensions de Reynolds. De la même manière, on retrouve dans l’équation de 
conservation de l’énergie la corrélation double θju  qui représente, dans la direction j , la 
densité moyenne de flux de chaleur lié au mouvement d’agitation. 

 Effet pratiques des tensions de Reynolds 
Comme toute force agissant sur le mouvement, ces contraintes peuvent être directement 
perçues à travers les effets qu’elles induisent sur l’écoulement moyen. Le phénomène de 
décollement est particulièrement illustratif à cet égard : une couche limite laminaire décolle 
d’un profil, en raison d’un gradient de pression défavorable peut, en devenant turbulent, 
recoller à la paroi sous l’action des contraintes de Reynolds. Ces corrélations mènent à un 
surplus d’inconnues que d’équations. 

 Equation de la vitesse fluctuante 
Tout passage à la moyenne se traduit par une perte d’information. C’est le cas notamment 
entre les équations de mouvement instantanées (III.4) et du mouvement moyen (III.B). 
L’équation de la vitesse fluctuante est obtenue par la différence des équations (III.A et B). 
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III.3.4.3 Equation de l’énergie 
En introduisant (III.7) et (III.9) dans (III.6) et on utilisant l’opérateur de la moyenne on 
trouve : 
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Avec : 
pC

a
.ρ
λ

=  est la diffusivité thermique (m²/s). 

D’où le système d’équation suivant : 
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III.3.5 Fermeture des équations – Modèle κ - ε  

La solution la plus simple consiste à relier les corrélations inconnues ( )jiuu−  et ( )θju−  aux 
champs moyens par l’intermédiaire d’un coefficient de viscosité tν  et de diffusivité tα  
équivalentes dues à la turbulence. Cette méthode est dite modèle du premier ordre. 
La fermeture de l’équation de transport et de l’équation d’énergie pour le terme des 
contraintes de Reynolds ( )jiuu− , et le flux de chaleur turbulent, ( )θju−  sont modélisés par 
P. A. Libby[Libby 1996] et par D. C. Wilcox [Wilcox 1994]. 
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Avec : 
t

t
t σ

να =  la diffusivité thermique de turbulence, tν  est la viscosité cinématique 

turbulente, tσ  est le nombre de Prandtl turbulent et ijδ  l’opérateur de Kronecker 
D’après le système d’équation ( I ), on remarque que le nombre d’inconnues est supérieur 
au nombre d’équations. Cette situation oblige à trouver d’autres équations pour résoudre le 
système. Le choix de l’hypothèse de fermeture répond donc, en premier lieu, à une nécessité 
mathématique. Parmi les modèles de fermeture existants dans la littérature et déjà présentés 
dans l’annexe A, on choisit le modèle standard κ−ε. 
Le modèle κ−ε a été largement testé et utilisé. Il est classé parmi les modèles les plus 
robustes, économiques et qui permet d'avoir une exactitude raisonnable. Pour cela, une large 
partie des industries le choisit. C'est un modèle semi empirique et la dérivation des 
équations du modèle relie les considérations phénoménologique et empirique. 
Les avantages de ce modèle sont  
- Utilisable pour des nombres de Reynolds élevés Re >50000. Mais aussi pour les 
petites valeurs ainsi que dans la zone de transition 2300< Re < 10000. 
- Le modèle κ−ε satisfait certaines contraintes mathématiques de la physique de la 
turbulence. 
- Ce modèle est principalement valide au centre des écoulements turbulents (c.à.d: 
dans la région d’écoulement un peut loin des frontières). 
 
III.3.6 Equation générale de l’énergie cinétique de turbulence (κ ) 
Les propriétés énergétiques de l’écoulement d’un fluide incompressible s’expriment 
essentiellement à travers l’énergie cinétique. 

L’énergie cinétique instantanée de la turbulence est donnée par :  iiuu
2
1

=κ  

L’équation de transport de l’énergie cinétique turbulente est obtenue par une simple 
contraction de l’équation de transport de la corrélation de jiuu . L’approche la plus simple 

pour trouver l’équation de transport pour jiuu  est de résoudre l’équation suivante : 

)(.équation l')(.équation l' jiij uCIIIuuCIIIu ×+×  
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En utilisant l’indice muet <k> on trouve : 
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En effectuant la contraction d’indice j=i et en multipliant l’équation par (½). On trouve: 
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D’après Hanjalic, K. et Launder [Hanjalic et Launder 1972], les termes de turbulence sont 
modélises par l’hypothèse de gradient de transport 
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La viscosité turbulente, tν  est fondée sur la relation de Kolmogorov-Prandtl [Kolmogorov 
1968], [Prandtl 1945], elle est fonction de l’énergie cinétique turbulente, κ , et du taux de 
dissipation,ε , respectivement, 

ε
κν µ

2

Ct =    
2

mmuu
=κ    

k

i

k

i

X
u

X
u

∂
∂

∂
∂

= .νε  (III.18) 

La forme générale de l’équation de transport en régime turbulent qui s’applique a l’énergie 
cinétique de turbulence s’écrit [Schiestel 1998] : 
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L’équation d’énergie cinétique peut s’écrire sous la forme suivante : 
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P : représente la production d’énergie cinétique par action des gradients de vitesse moyenne 
D : est le transport par diffusion sous l’action des fluctuations de vitesse et de pression. 
ε  : est le taux de dissipation visqueuse. 
S  : étant un terme de sources additionnelles représente la diffusion visqueuse. 
En utilisant le modèle de turbulence κ−ε avec viscosité turbulente isotropique, l’équation ci-
dessus peut être réécrite sous la forme : 
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Avec : µC  et kσ  sont des constantes obtenue expérimentalement. 
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III.3.7 Equation de transport du taux de dissipation turbulent (ε ) 

Le modèle approprié du taux de dissipation de l’énergie cinétique turbulente est discuté dans 
la littérature par Hanjalic & Launder [Hanjalic et Launder 1972] et par Antohe & Lage 
[Anthole et Lage 1997]. Utilisant les différentes approches, l’équation exacte pour ε  est 

déduite à partir de : ( )
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On obtient l’équation (III.E) suivante : 
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Le calcul des différents termes de l’équation (III.E) donne: 
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L’équation (III.E) peut s’écrire sous la forme suivante : 
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D’apres D. C. Wilcox [Wilcox 1994] ; K. Hanjalic et B. E. Launder [Hanjalic et Launder 
1972]; B. E. Launder et al. [Launder et al. 1975] on à: 
Le terme (b) représente la diffusion turbulente de ε , il est modélisé par l’hypothèse de 

gradient de transport. 
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Le terme (d) est déterminé par la combinaison de l’échelle de temps et de longueur, donnée 

par : 
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Les termes (a), (c) et (e) sont modélisés par Hanjalic et Launder [Hanjalic et Launder 1972] 
en se basant sur la physique de la turbulence. 
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La forme finale de l’équation du taux de dissipation est donnée par : 
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Le terme (1) représente la diffusion turbulente due aux fluctuations de vitesse, 
Le terme (2) représente la production, 
Le terme (3) représente la dissipation par action de la viscosité. 

ε
κν µ

2

Ct =  est la viscosité turbulente. 

Les constantes µC , 1εC , 2εC , kσ et εσ  sont déterminées par les apports expérimentaux. 
09.0=µC , 44.11 =εC , 92.12 =εC , 0.1=kσ , 3.1=εσ  

 
D’après Schiestel [Schiestel 1998] et Launder et Spalding [Launder et Spalding 1972]. 
La forme finale des équations dans le milieu fluide sont données par le système (II) : 
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III.4 Modélisation de la turbulence dans un milieu poreux 
Dans cette partie de travail, on présente la modélisation des transferts thermiques dans un 
écoulement en convection forcée à travers un milieu poreux à porosité variable dans le 
temps. Cette variation de la porosité est due à la déposition des particules solides encrassées 
sur le milieu poreux provenant de l’encrassement du fluide. Ces particules déposées au 
cours du temps provoquent un changement des propriétés physique du poreux. Le volume 
du fluide dans le poreux diminue au cours du temps et le volume du solide augmente 
jusqu’a saturation totale de la matrice poreuse. On parle ainsi du phénomène de colmatage 
dans le poreux. On se retrouve alors avec trois substances différentes dans le milieu poreux : 
le fluide, le solide qui constitue le milieu poreux et le dépôt encrassant. 
Les équations classiques de conservation d’un écoulement fluide (Equations de Navier 
stokes et de l’énergie) restent aussi valides pour les écoulements dans les milieux poreux. La 
complexité géométrique provoquée par l’existence de la phase fluide et solide au même 
temps rend impossible d’utiliser les équations microscopiques. 
Par contre les équations macroscopiques prenant en compte les propriétés et caractéristique 
moyenne de l’écoulement sur un petit volume doivent être utilisées. 
Ce passage de moyenne est utilisé pour l’intégration des équations de Navier-Stokes et de 
l’énergie sur un volume élémentaire représentative dans le milieu poreux. Cependant, la 
moyenne est inexacte, des relations empiriques sont introduites. 
 
III.4.1 Etablissement des équations du mouvement et de l’énergie à l’échelle 
macroscopique 

Les équations locales du mouvement et de l’énergie pour chacune des phases doivent être 
d’abord moyennées afin d’obtenir des équations valables dans les parties du volume 
élémentaires représentatif (VER) occupées par la matrice solide et le fluide. On rappelle ici 
que le VER a une longueur caractéristique bien supérieure à celle de la microstructure 
(pore) et très inférieure à celle du domaine d’étude. On applique au VER une technique de 
prise de moyenne sur le volume de la phase concernée. Les théorèmes de bases ainsi que les 
opérations sur les moyennes sont définis en annexe B. 
Sachant que dans la phase solide l’équation de mouvement est nulle. Donc, on va écrire 
l’équation de mouvement que dans la phase fluide 

III.4.1.1 Conservation de la masse 

L’équation de continuité microscopique d’un fluide est : 

0).( =∇+
∂
∂

ff
f U

t
ρ

ρ
         (III.22) 

Pour un fluide incompressible, la densité reste constante. La phase moyenne de l’équation 
de continuité est : 

0).( =∇ fU           (III.23) 

III.4.1.2 Equation du mouvement 
L’équation microscopique du mouvement de la phase fluide est : 
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Avec « ft  » est le tenseur des contraintes et « F  » représente les forces gravitationnelles. 

fgF ϕ−∇==          (III.25) 
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« g  » est l’accélération gravitationnelle et « ϕ  » est la fonction du potentiel. 
En utilisant le théorème de la moyenne modifié on à : 
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On note que f〉〈  représente une moyenne sur le volume fV  du VER occupé par le fluide 
(appelée moyenne intrinsèque de phase). fsS  est l’aire de l’interface entre les phases fluide 
et solide et la normale fn  est dirigée de la phase fluide vers la phase solide. 
En cordonnées cartésienne, l’équation (III.26) s’écrit : 
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Le tenseur de contraintes est donné par l’expression suivante : 

fff Pt τδ +−=          (III.28) 

Avec « fP » la pression, «δ » le tenseur unité et « fτ » le tenseur des contraintes visqueuses. 
La moyenne du divergent du tenseur des contraintes donne : 
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Pour un fluide newtonien incompressible de viscosité constante on à : 
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D’une manière similaire on trouve : dSnP
V

PP
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Par conséquence, l’équation du mouvement macroscopique s’écrit : 
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Le terme 〉〈∇ ''. fff UUρ  et le terme qui est dans l’intégrale représentent les forces de trainées 
entre la matrice solide et le fluide résultant des forces de pression et de viscosité à 
l’interface des pores. A faible nombre de Reynolds, ces forces de cisaillement seront 
proportionnelles à la viscosité du fluide et varie linéairement avec la vitesse (Loi de Darcy) 
[Darcy 1856]. Pour des nombres de Reynolds supérieures, les forces de trainées dépendent 
aussi de la densité et du carré de la vitesse (les fluctuations et les micro-recirculations). 
Le terme de Darcy est donné par l’intégrale de surface suivant : 
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Pour un milieu poreux isotropique, Irmay (1958) montre que : 
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Avec « B » est une constante caractéristique de la microstructure du milieu poreux. 
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2
1KCB F=           (III.35) 

Par conséquence, l’approximation de l’équation finale du mouvement est donnée sous la 
forme suivante :  
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  (III.36) 

En introduisant la vitesse Darcienne 〉〈= fD UU  (qui est une intégration de la vitesse sur 
tout le volume du VER) et en multipliant l’équation (III.36) par l’inverse de la porosité, on 
aura l’équation suivante: 

DD
f

D
f

ZI
f

DD
D UU

K
B

K
UegPUU

t
U









+−∇+−∇−=∇+

∂
∂ ν

φ
ν

ρφφ
2

2
1).(11   (III.37) 

Dans l’équation ci-dessus, le deuxième terme à gauche représente la force d’inertie 
macroscopique (accélération du fluide). Dans le membre à droite, le premier terme 
représente le gradient de pression au niveau du pore, le seconde les forces de volume, le 
troisième terme représente la force visqueuse causé par les forces d’arrachement le long des 
frontières solides. Ce terme n’est généralement pas négligeable dans les régions pariétales 
[Vafai et Tien 1985]. Il a été introduit en premier par Brinkman [Brinkman 1947]. Dans le 
quatrième terme de droite, le premier terme dans l’accolade représente la résistance 
visqueuse due à la matrice poreuse : c’est le terme de Darcy (1856) et le dernier terme 
introduit par Forcheimer [Forcheimer 1901], modélise les forces d’inertie à l’échelle du 
pore et il est d’autant plus important que le débit est grand. 

f
fI PP 〉〈=  est la moyenne de la pression intrinsèque sur le volume du fluide 

La vitesse du pore est écrite en fonction de la vitesse Darcienne est donnée par : 
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En utilisant la vitesse du pore dans l’écriture de l’équation (III.36) et en tenant compte de la 
porosité variable dans le temps, on à l’équation suivante : 
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On remarque que tous les termes sont écrits en fonction de la vitesse du pore sauf le terme 
transitoire qui nécessite de le calculer en fonction de la vitesse du pore. 
En utilisant l’équation (III.38), on à : 
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En remplaçant l’équation (III.42) dans l’équation (III.39), on trouve : 
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L’équation (III.43) est une équation finale écrite avec les vitesses des pores et en tenant en 
compte de la variation de la porosité dans le temps. 

• Evaluation de la grandeur du terme transitoire de la porosité dans l’équation 
du mouvement: 

En utilisant la loi de variation de la porosité citée dans le chapitre V (cf. équation (V.16)), 
on trace la variation du terme transitoire de la porosité φφ /)( t∂∂  au cours du temps. 
La loi de variation de la porosité est donnée par : [ ]tBeAt −−−= 1)( 0φφ  (cf. chapitre V). 
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aA , 51065539.1 −== bB  (cf. chapitre V) 

La figure suivante donne la courbe d’évolution du terme φφ /)( t∂∂  au cours du temps. 
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Figure III.2 Variation du terme transitoire au cours du temps  

 
En remarque d’après la Figure III.2 que le terme φφ /)( t∂∂  prend toujours des valeurs 
négatives et varie de (-1.74 × 10-5) à (-8.74 × 10-7) entre l’état initial à l’état finale. En le 
comparant avec les autres termes de l’équation (III.80), qui sont dans l’accolade, on trouve : 

initialétat

f

K 






 φν
 = 0.1567,   

finalétat

f

K 






 φν
 = 2,91 × 10+8, 

initialétat
PU

K
B








 2φ  = 8,95,    
finalétat

PU
K

B







 2φ  = 2,183 

Avec : 2
1KCB F= , 1.0=FC , m/s 6035,0=pU  

On remarque d’après cette étude comparative que le terme φφ /)( t∂∂  est nettement plus 
petit devant les autres termes.  
Dans la suite de notre travail, on néglige le terme φφ /)( t∂∂  dans la résolution de 
l’équation du mouvement et de ca discrétisation. 
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III.4.1.3 Equation de l’énergie 
De la même manière que dans l’équation de mouvement, on écrit l’équation de l’énergie 
pour chaque phase qui constitue le milieu poreux. 

III.4.1.3.1 Equation d’énergie de la phase fluide 
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Où fq  est le vecteur du flux de chaleur et fw  est le taux de la génération interne de chaleur. 
en faisant les changement suivant : ff T=ψ , ff qQ −=  et ff wS =  dans l’équation (B.23) 
de l’annexe B, on se retrouve avec l’équation de la moyenne intrinsèque de phase de 
l’équation de l’énergie dans la phase fluide. 
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En introduisant la loi de Fourier de conduction : fff Tq ∇−= .λ    (III.46) 
En introduisant la moyenne intrinsèque de phase sur fq  et d’après le théorème de Slattery : 
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La substitution de l’équation (III.47) dans l’équation (III.45) donne : 
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III.4.1.3.2 Equation d’énergie de la phase solide 
L’équation de conduction de la phase solide est : 
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On considère la moyenne sur le volume sV  occupé par le solide. En introduisant la loi de 
Fourier, la moyenne intrinsèque de phase de l’équation de la chaleur s’écrit : 
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Où la normale sn  est dirigée de la phase solide vers la phase fluide ( fs nn −= ) 
Les équations (III.48) et (III.50) sont les équations intrinsèques d’énergie de la moyenne de 
phase de la phase fluide et solide. 
On note que le changement d’échelle des équations décrivant le transfert de chaleur à 
l’échelle microscopique vers des équations décrivant le transfert de chaleur à l’échelle 
macroscopique fait apparaitre des termes supplémentaires traduisant les échanges conductifs 
et convectifs entre phases ainsi que la dispersion thermique. 
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Equilibre thermique local : 
L’hypothèse d’équilibre thermique local entre les phases fluide et solide conduit à écrire une 
seule équation de l’énergie moyennée sur tout le VER. L’hypothèse TTT fs ==  en tout 

point du VER implique 〉〈=〉〈=〉〈 TTT f
f

s
s  

En écrivant les moyennes intrinsèque de phase de l’équation de l’énergie sur les phases 
fluide et solide et en les écrivant en fonction des moyennes de phases et en négligeant le 
terme de dispersion dans cette étude, Les équations de la phase fluide et solide simplifiées 
écrite en termes de vitesse Darcienne sont: 
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Phase solide : 
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En multipliant l’équation (III.51) par φ  et l’équation (III.52) par )1( φ−  et en faisant 
l’adition des équations résultantes on aboutie à l’équation suivante : 

[ ] 







∂
∂

−+
∂
∂

=
∂
∂

+
∂
∂

−+
y
T

yx
TUCp

t
TCpCp sfDfsf ))1(()())(1()( λφλφρρφρφ  (III.53) 

Posons sfeff CpCpCp )()1()()( ρφρφρ −+=   et  sfeff λφλφλ )1( −+=  
L’équation de l’énergie moyennée dans le cas de l’équilibre thermique local entre phase 
fluide et solide s’écrit en définitive : 
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En utilisant la vitesse du pore on peut écrire l’équation précédente sous la forme : 
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Avec PD UU φ=  représente la vitesse de filtration appelée aussi vitesse de Darcy. 
Dans la suite de travail on écrit : UUP =  pour simplifier les écritures. 
 
III.4.2 Equations de conservation dans le milieu poreux 
Apres que les équations fondamentales sont écrites sous la forme finale en passe à la 
modélisation de la turbulence dans le milieu poreux et tenant compte des hypothèses 
données dans la partie fluide et des hypothèses supplémentaires suivantes : 
Hypothèses supplémentaires 

 La formulation des phénomènes est effectuée sur une échelle macroscopique, où la 
taille du volume élémentaire représentatif (V.E.R) est très grande par rapport à celle 
des pores. 

 Le mouvement du fluide dans la cloison poreuse est régi par le modèle de Darcy-
Brinkman-Forchheimer alors que dans les compartiments fluides, il est décrit par les 
équations de Navier-Stokes. 

 Le milieu poreux est considéré homogène, isotrope et saturé par le même fluide. 
 Equilibre thermique local sur le V.E.R dans la région poreuse est admis  (pas 

d’échange thermique entre le fluide et la matrice poreuse à l’échelle du V.E.R). 
 La matrice poreuse est considérée comme un matériau de porosité et de perméabilité 

constante même près de la paroi. 
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 Les propriétés thermo physiques du solide et du fluide sont supposées constantes.En 
tenant compte des équations (III.23), (III.43) et (III.55), les équations de 
conservation de la quantité de mouvement et de l’énergie s’écrivent sous la forme 
indicielle d’après Getachew et al. [Getachew et al.. 2000] comme suit : 

III.4.2.1 Equation de continuité 
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III.4.2.2 Equation de la dynamique 
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III.4.2.3 Equation d’énergie 
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On utilise la décomposition de Reynolds [Reynolds 1895] donnée par les équations (III.7), 
(III.8) et (III.9) et en introduisant l’opérateur de la moyenne on trouve : 

 Equation de continuité 
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        (III.59) 

 Equation de mouvement 
En introduisant (III.7) dans (III.57) on trouve l’équation suivante : 
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En introduisant la moyenne a l’équation (III.60), et on supposant que jjjj uuUU 〉〉 , le terme 
de Forchheimer peut être écrit de la forme suivante [Getachew, Minkowycz et Lage 2000]: 
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L’équation de Reynolds moyenne s’écrit : 
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L’équation de la vitesse fluctuante est obtenue par la différence des équations (III.60) et 
(III.62), qui donnent : 
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 Equation d’énergie 
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D’après l’équation (III.15), on à :  
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La forme finale de l’équation d’énergie est donnée par l’équation suivante : 
( )
( ) ( ) 














∂
∂














+

∂
∂

=
∂
∂

+
∂
∂

jt

t

fp

eff

jj
j

fp

effp

X
T

CXX
TU

t
T

C

C

σ
ν

φ
ρ
λ

φ
ρ

ρ

.
.

.

.
    (III.64) 

Pour le cas stationnaire, l’équation (III.64) s’écrit : 
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Avec :  
λ
λeff

cR =  est le rapport de conductivité thermique 

( )
λ

νρ ..
Pr fpC

=  est le nombre de Prandtl 

 
III.4.3 Fermeture des équations - modèle εκ −  
III.4.3.1 Equation générale de l’énergie cinétique de turbulence κ 

L’approche la plus simple pour trouver l’équation de transport pour jiuu  est de résoudre 

l’équation suivante : )(.'.)(.' jiij uFIIIéquationluuFIIIéquationlu ×+×  
En posant ji =  et en utilisant l’indice muet « k » on trouve après plusieurs calculs 
simplificateurs l’équation (III.66) suivante: 
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Sachant que d’après Lage [Anthole et Lage 1997] et [Getachew et Lage 2000]: 
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D’où l’équation (III.66) peut etre écrite comme suite : 
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III.4.3.2 Modèle de diffusion 

Le terme kji uuu  représente le terme de transport par le mouvement fluctuant (Advection). 
Plusieurs auteurs ont donné une modélisation à ce terme pour qu’il soit plus simple. 
- La proposition de Shir [Shir 1973] est la plus simple. Elle s’exprime par : 
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Avec pour échelle de temps 
ε
κϑ = . La constante préconisée par l’auteur ( 04.0' =sC ) n’est 

pas reprise dans les travaux plus récents de Lien et Leschziner [Lien et Leschziner 1987] et 
Davidson [Davidson 1995], ou l’on adopté une valeur plus élevée ( 11.0' =sC ) 
- Le modèle de Daly et Harlow [Daly et Harlow 1970], parmi les plus populaires, s’écrit : 
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Ou '
sC  est compris entre 0.22 et 0.25 selon la plus part des auteurs. A l’évidence, ce schéma 

ne respecte pas la symétrie tensorielle de la corrélation triple kji uuu . 
- Le schéma de C. Du P. Donaldson [Donaldson 1971] s’écrit : 
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Où L  est une macro-échelle de turbulence. C’est l’une des premières propositions a 
respecter la symétrie tensorielle sur la base du schéma de Shir. Elle n’est plus guère utilisée 
actuellement, au profil de la formulation suivante. 
 
- Le schéma de Mellor et Herring [Mellor et Herring 1973] utilise lui aussi une diffusivité 
scalaire sous la forme : 
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- Le schéma d’Hanjalic et Launder [Hanjalic et Launder 1972,1976] s’écrit : 
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La valeur de la constante est 11.0=sC  par optimisation avec l’expérience 
Dans notre cas d’étude on utilise le schéma de Mellor et Herring [Mellor et Herring 1973]. 
Selon Demuren et Sarkar [Demuren et Sarkar 1987], c’est le schéma qui conduit au meilleur 
accord avec l’expérience en écoulement de canal, avec 108.0=sC  

La corrélation triple kii uuu  s’écrit alors : 
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En remplaçants le terme des tensions de Reynolds dans le schéma de la corrélation triple on 

trouve : 
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En remplaçant la vitesse moyenne U  par U , la forme générale de l’équation de l’énergie 
cinétique turbulente sous écriture indicielle s’écrit : 
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III.4.3.3 Equation de transport du taux de dissipation turbulent (ε ) 

En utilisant les différentes approches, l’équation exacte pour ε  est déduite à partir de : 
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Hypothèses 
 
1/ Termes en gradient : 
 
Le terme (b) représente la diffusion turbulente due aux fluctuations de vitesse, terme de 
forme ( )ku.ε . 
 
Le terme (c’) représente la diffusion turbulente due aux fluctuations de pression. 
 
Le terme (n) représente la diffusion moléculaire. 

( a ) 

( c’) 

( c ) ( d ) 

( a’) 

( b ) 

( e ) 

( f ) 

( g ) 

( n ) 
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2/ Termes sources et puits : 
 
Le terme (a) joue le rôle de la production complémentaire par action du mouvement moyen. 
 
Le terme (a’) est la production complémentaire par action du mouvement moyen en 
écoulement inhomogène. 
 
Les termes (c + d) jouent le rôle de la production par interactions tourbillonnaires (processus 
de cascade énergétique) et de l’action de la viscosité (destruction). 
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Le premier terme de (e) représente le transport turbulent de la dissipation, il est modélisé par 
l’hypothèse de diffusion en gradient. 
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On néglige le deuxième terme de (e) devant le troisième car  ii uU 〉〉 , d’où : 
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En remplaçant la vitesse moyenne U  par U , La forme finale de l’équation de la dissipation 
sous écriture indicielle s’écrit : 
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III.5 Modèle générale 
Afin de réduire considérablement la formulation mathématique, nous allons établir un seul 
système d’équations qui régit tout le domaine étudié (fluide et poreux) et cela en utilisant 
l’approche a un seul domaine. 
a) milieu fluide : J=1, Rc=1, 1=φ , ∞→Da  
b) milieu poreux : 1≥J , Rc ≠ 1, 1<φ , =Da valeur finie et très faible. 
 
Les équations de continuité, de mouvement, d’énergie, d’énergie cinétique turbulente et de 
dissipation turbulente sont écrites sous forme indicielle dans le système d’équations (III) 
suivant: 
 
III.5.1 Equation de continuité 
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III.5.2 Equations du mouvement 
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III.5.3 Equation de l’énergie 
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III.5.4 Equation de l’énergie cinétique de turbulence (κ ) 
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III.5.5 Equation de transport du taux de dissipation turbulent (ε ) 
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III.6 Conditions initiales et aux limites 

Les équations du système (III) sont soumises aux conditions suivantes : 

III.6.1 Champ dynamique 
 A l'entrée on suppose un profil de vitesse constant: 

x = 0     u = ue  v = 0  (III.84) 
 Condition d’adhérence à la paroi : 

y = 0 et y = H   u = v = 0   (III.85) 
 On impose à la sortie un régime dynamique établi: 

x = L     0
x
u

Lx =
∂
∂

= , v = 0  (III.86) 

III.6.2 Champ thermique 
 Une température constante est imposée sur les parois : 

y =0 et y= H   T= Tp = 400 K  (III.87) 
 Une température constante à l'entrée: 

x =0     T= Te = 300 K  (III.88) 
 Diffusion axiale négligeable à la sortie: 

x = L     0=
∂
∂

=Lxx
T    (III.89) 

III.6.3 Energie cinétique turbulente et la dissipation turbulente 
 Condition d’adhérence à la paroi : 

y =0 et y= H  0=κ   et 2

2

y∂
∂

=
κνε  (III.90) 

 A l'entrée : x=0   2
ee uI== κκ     (III.91) 
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Avec :  I le taux de turbulence, Varie entre 0.1% à 10%  et  33.0=α  

 On impose à la sortie un régime établi, soit :  0=
∂
∂

=
∂
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== LxLx xx
εκ  (III.93) 
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III.6.4 Conditions à l'interface fluide - poreux 
Dans notre travail, on a utilisé l’approche à un seul domaine dans la formulation des 
équations de conservation. Cette approche permet de décrire simultanément les écoulements 
et les transferts dans les deux domaines fluide et poreux. 
Les conditions de raccordement à l’interface sont alors vérifiées de manière implicite. 
Le passage du domaine fluide au milieu poreux se fait par une variation de la perméabilité et 
de la porosité. 
Avec l’approche à un seul domaine, les valeurs limites suivantes des paramètres propres au 
milieu poreux permettent de définir le type du milieu modélisé: 
i/ milieu fluide: J=1, Rc=1, 1=φ , ∞→K , 
ii/ milieu poreux: J>1, Rc ≠ 1, 1<φ , =K valeur finie 
 
III.7 Conclusion 
Nous avons présenté les formulations mathématiques en régime instationnaire d’un 
écoulement turbulent d’un fluide entre deux plaques planes en présence d’un milieu poreux 
en utilisant le modèle de fermeture εκ − . On a établie les équations de conservations et les 
conditions applicables pour la résolution numérique.  
Le développement des équations ainsi que les hypothèses utilisées sont inspiré du modèle 
macroscopique de la turbulence en présence d’un milieu poreux donnée par Anthole et Lage 
[Anthole et Lage 1997] et de Getachew et Lage [Getachew et Lage 2000]. 
Il est à présent nécessaire de modéliser numériquement le problème de la turbulence dans le 
poreux. Pour cela, la méthode des volumes finis a été sélectionnée pour la modélisation 
numérique. Les questions relatives au choix de la méthode numérique, au traitement des 
interfaces ainsi qu’à la technique de résolution sont traitées dans le quatrième chapitre. 
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IV.1 Introduction 
Ce chapitre est consacré à la description de la méthode numérique utilisée pour la résolution 
des équations de conservation décrites dans le chapitre précédent. Il s’agit de décrire les 
grandes lignes de la procédure numérique et de détailler la technique utilisée pour la 
discrétisation des équations du système à résoudre. L’algorithme SIMPLE [Patankar 1980] 
est utilisé pour traiter le couplage vitesse pression. La résolution des équations algébriques, 
résultant de la discrétisation, est explicitée par la suite On procède à la fin à des tests de 
sensibilité au maillage pour les cas d’un milieu totalement fluide et totalement poreux. 
 
IV.2 Méthode numérique 
La résolution numérique d’un système d’équations aux dérivées partielles par une méthode 
discrète consiste à la transformer en systèmes d’équations algébriques de dimensions égales 
au nombre de points discrets. Cette étape est appelée « discrétisation ». 
Dans cette étude, on utilise la méthode des volumes finis qui offre un bon compromis entre 
la souplesse de mise en œuvre, la précision des solutions et la puissance des moyens 
informatiques utilisés. 
L’avantage de la méthode des volumes finis par rapport aux méthodes de différences finies 
et spectrales et la réduction de l’ordre de dérivation des équations. Par conséquent, le 
développement mathématique est moins laborieux et la mise en œuvre est plus facile. 
La méthode des volumes finis consiste à découper le domaine de calcul en un certain 
nombre de volumes finis, appelés volumes de contrôle, et à intégrer les équations 
différentielles sur chacun de ces volumes de contrôle entourant un nœud P (Figure IV.1). Ce 
processus de discrétisation à un caractère plus physique que la technique des différences 
finies puisqu’il repose sur le principe de conservation des flux. 
La méthode des volumes finis permet d’obtenir un système d’équations algébriques, ou 
système discrétisé, dont les inconnues sont les valeurs de la grandeur recherchée en un 
nombre fini de points du domaine d’étude. Cet ensemble de point constitue ainsi le maillage 
du domaine. 

 
Figure IV.1 Volume de contrôle 

IV.2.1 Forme générale d’une équation de conservation 
Notre système d’équations qui satisfait les conditions aux limites décrites dans le chapitre 
précédent est résolu par la méthode des volumes finis. Utilisant une formulation des 
équations en variables primitives (pression-vitesse), cette procédure a été élaborée par S. V. 
Patankar [Patankar 1980]. 
En désignant la variable dépendante par Φ , les équations de conservation possèdent une 
forme commune donnée par la relation (IV.1) : 
( ) ( ) ( ) {

IVIIIII
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Ou : (I) représente le terme de variation temporelle. 
 (II) exprime le terme de transport par l’écoulement. 
 (III) est le terme de diffusion. 
 (IV) le terme de source volumique 
La variable dépendante Φ  peut correspondre à une variété de quantités physiques tel que la 
composante de la vitesse, la température, l’énergie cinétique turbulente... etc. 
Le coefficient de diffusion Γ  représente une propriété physique du fluide tel que la viscosité 
dans l’équation du mouvement, la conductivité thermique dans l’équation d’énergie. Pour 
les écoulements turbulents, le coefficient de diffusion Γ peut correspondre à la viscosité 
turbulente ou à la diffusivité turbulente. 
La génération de chaleur interne dans un fluide, la production où la consommation de 
l’espèce chimique dans les réactions chimiques ou les forces de volume sont des exemples 
de terme source. 
Les expressions de Γ  et ΦS  sont différentes d’une équation à une autre et sont explicitées 
dans ce qui suit : 

IV.2.1.1 Cas d’un milieu totalement fluide 

Les différents coefficients Φ , Γ  et ΦS  de l’équation générale (IV.1) sont reportés dans le 
Tableau (IV.1) pour le cas d’un écoulement turbulent dans un canal totalement rempli par 
un milieu fluide en utilisant le modèle de turbulence εκ − . 
 

Tableau IV.1 Forme générale des équations de conservation dans le cas d’un milieu fluide 
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IV.2.1.2 Cas d’un milieu totalement poreux 

Les différents coefficients Φ , Γ  et ΦS  de l’équation générale (IV.1) sont reportés dans le 
Tableau (IV.2) pour le cas d’un écoulement turbulent dans un canal totalement rempli par 
un milieu poreux en utilisant le modèle de turbulence εκ − . 
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IV.2.2 Maillage 
La résolution du système d’équations (IV.1) à plusieurs variables ( )εκ et,,,, Tpvu  est 
effectuée sur plusieurs grilles décalées, où les composantes de vitesse sont portées sur les 
faces des volumes de contrôle. Toutes les autres variables Φ , y compris la pression, sont 
calculées aux nœuds représentées par les points. L’utilisation de maillages décalés vise à 
éviter un découplage du champ de pression sur deux grilles distinctes entrelacées 
(phénomène de checkerboard) [Patankar 1980]. La Figure IV.2 montre les trois volumes de 
contrôle utilisés lors de la discrétisation des équations de conservation. 
 

 
Figure IV.2 Volume de contrôle pour les variables ),,(et,, εκθ Tpvu  
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IV.2.3 Discrétisation 
L’équation générale (IV.1) est intégrée sur le volume de contrôle entourant le point P 
(Figure IV.1). Cependant, chaque type d’équation est intégré sur le maillage adéquat. La 
Figure IV.3 représente le volume de contrôle de la vitesse u, ses dimensions caractéristiques 
ainsi que le positionnement des maillages standard et décalé. 

 
Figure IV.3 Localisation de la variable u au point courant P 

 
On utilise une discrétisation générale telle que celle décrite par Patankar [Patankar 1980]. 
Ce type de discrétisation est basé sur la formulation de l’équation de conservation en termes 
de flux traversant le volume de contrôle. L’équation (IV.1) est écrite aussi sur cette forme: 
( )

Φ=
∂
∂

+
∂
∂

+
∂
Φ∂ S

y
J

x
J

t
yxρ         (IV.2) 

Où xJ  et yJ  sont les composantes axiales et transversale du flux total traversant les 
frontières d’un volume de contrôle. Ils sont exprimés comme suit : 

x
uJ x ∂

Φ∂
Γ−Φ= ρ          (IV.3) 

y
vJ y ∂

Φ∂
Γ−Φ= ρ          (IV.4) 

L’équation finale discrétisée est une relation algébrique entre les valeurs de la variable Φ , 
au centre de la maille et celles aux nœuds voisins repérés aux points cardinaux E (Est), 
W(Ouest), S(Sud) et N (Nord). On aboutit à l’équation discrétisée suivante [Patankar 
1980]: 

baaaaa SSNNWWEEpp +Φ+Φ+Φ+Φ=Φ       (IV.5) 
Les coefficients SNWEp aaaaa ,,,,  s’expriment ainsi : 

( ) [ ]0,eeeE FPADa −+=    ( ) [ ]0,wwwW FPADa +=  

( ) [ ]0,nnnN FPADa −+=    ( ) [ ]0,sssS FPADa +=    (IV.6) 

yxSaaaaaa ppSNWEp ∆∆−++++= 0       (IV.7) 
00
ppc ayxSb Φ+∆∆=          (IV.8) 

t
yxap ∆

∆∆
=
γ0           (IV.9) 
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Fe, Fw, Fn et Fs sont les débits volumiques à travers les faces respectives du volume de 
contrôle. pe, pw, pn et ps sont les rapports du transfert par convection au transfert par 
diffusion. 
 
L’équation généralisée peut être exprimée sous la forme : 

baa nbnbpp +Φ=Φ ∑          (IV.11) 
L’indice «nb» défini les nœuds voisins de «P», et la sommation est faite à travers tous les 
nœuds voisins. 
L’expression de la fonction « A (|P|) » dépend du schéma de discrétisation des termes 
convectifs. L’opérateur [ ]BA,  signifie la plus grande valeur entre A et B. 

0Φ  étant la valeur de Φ  au pas de temps précédent. 
Les coefficients 0

pa  et 0
pΦ  sont les valeurs donnée au temps précédent. Le Tableau IV.3 

résume les différents formes de 0
pa . 

Tableau IV.3 Forme du coefficient 0
pa  

Equations Quantité de 
mouvement Energie Energie turbulente Dissipation 

0
pa  

t
yx

∆
∆∆0ρ  

t
yxRcp

∆
∆∆









0

φ
ρ

 

( )
( )

fp

eff
cp C

Cp
R

ρ
ρ

=  
t

yx
∆
∆∆0ρ  

t
yx

∆
∆∆0ρ  

 
L’intégration des équations discrétisées sur le temps est utilisée avec un schéma totalement 
implicite. C’est un schéma qui est toujours stable et pas sensible au pas de temps t∆  utilisé. 

IV.2.4 Linéarisation du terme source  
Le terme source S  dépend généralement de la variable Φ . Certaines équations de 
conservation contiennent des termes sources non-linéaires. Ces termes sources nécessitent 
une linéarisation. La méthode de la tangente de S. V. Patankar [Patankar 1980] est 
recommandée pour la linéarisation du terme S sous la forme : Φ+=Φ pc SSS  
Cette linéarisation consiste à écrire: 

( )*
*

*
pp

SSS Φ−Φ






Φ∂
∂

+=         (IV.12) 

L’exposant «*» indique l’itération précédente. 

(IV.10) 
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IV.2.5 Estimation des différentes propriétés aux interfaces 
A l’interface des cellules on utilise l’interpolation linéaire suivante : 

( )JIJIJIJI IFx ,,1,, )(
2
1 Φ−Φ+Φ=Φ ++       (IV.13) 

( )JIJIJIJI JFy ,1,,, )(
2
1 Φ−Φ+Φ=Φ ++       (IV.14) 

Les quantités géométriques )(IFx  et )(JFy  sont des fonctions d’interpolation linéaires 
utilisées pour évaluer la valeur de Φ  à l’interface. Elles sont définies par les rapports des 
distances à l’interface : 

)(
)()(

IUXCV
IUCVIIFx =          (IV.15) 

)(
)()(

JVYCV
JVCVJJFy =          (IV.16) 

 
La figure suivante présente les quantités )(IFx  et )(JFy  sur un volume de contrôle. 

 
Figure IV.4 Le volume de contrôle et quantités géométriques utilisées 

IV.2.6 Schéma de discrétisation en convection-diffusion 
La discrétisation des termes convectifs nécessite l’évaluation des variables aux interfaces 
d’un volume de contrôle. On doit intervenir les valeurs de la variable Φ  sur les faces du 
volume de contrôle. Il est nécessaire d’avoir recours à une méthode d’interpolation pour se 
ramener à une équation où seule la valeur de la variable Φ  au centre du volume de contrôle 
intervient. Patankar [Patankar 1980] a proposé plusieurs schémas d’interpolations 
permettant d’approcher les termes de convection-diffusion.  
Dans notre étude on utilise le schéma en puissance du premier ordre (Power Law 
Differencing Scheme).  
Ce schéma est recommandé pour les problèmes de convection-diffusion [Patankar 1980]. 
Ce schéma s’avère très efficace puisqu’il approche beaucoup mieux la solution exacte. Il est 
important de noter que les termes diffusifs sont toujours discrétisés avec un schéma de 
différence centrée du second ordre. 
Avec le schéma en puissance (PLDS), l’expression de A (|P|) est définie par : 
( ) ( )( )[ ]51.01,0 PPA −=         (IV.17) 
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Le nombre adimensionnel «P» est le nombre de Peclet, qui est le rapport entre les forces de 
convection et de diffusion, donné par l’expression suivante : 

x

U
D
FP

∆
Γ

==
ρ          (IV.18) 

Pour un maillage uniforme et une vitesse U positive de l’ouest à l’est, l’interpolation de la 
variable Φ  sur les faces du volume de control s’effectue de la manière suivante : 

( )
( )5

5

05.01
1.01

2 P
PPE

pe −
−Φ−Φ

+Φ=Φ   pour  100 ≤≤ P   (IV.19) 

pe Φ=Φ      pour  10>P    (IV.20) 

IV.2.7 Traitement du couplage Vitesse-Pression 
La résolution des problèmes d’écoulements des fluides incompressible en termes de 
variables primitives ( )PVU ,, , découle de l’absence des équations explicites qui gouverne la 
pression. En effet, les équations gouvernantes pour les composantes de vitesse u et v 
contiennent des gradients de pression qui sont des termes sources indépendant de toutes les 
variables. Cependant, la pression est explicitée à travers l’équation de continuité. Une 
méthode indirecte est alors suivie pour obtenir les champs de pression. A partir de la 
discrétisation de l’équation du mouvement, la pression devient alors un paramètre à ajuster 
de manière à réaliser la condition de continuité des flux massiques. En effet, le champ de 
vitesses obtenu par la résolution des équations du mouvement ne vérifie la conservation de 
la masse que si le champ de pression initial est correct. Pour cela, on utilise l’algorithme 
SIMPLE [Patankar 1980] qui, à partir de l’équation de continuité, permet de déterminer le 
terme de correction de pression et, ainsi, corriger la pression en tout point du domaine. La 
vitesse est par la suite corrigée. On procède ainsi jusqu'à convergence. 
La discrétisation de l’équation de la vitesse U pour une géométrie en 2D s’écrit : 

( ) yPPUaUa ew
nb

nbnbpp ∆−+= ∑        (IV.21) 

Il est possible de résoudre les équations du mouvement pour un champ de pression *P . 
Notons par *U  le champ de vitesse ainsi obtenu, on aura alors 

( ) yPPUaUa ew
nb

nbnbpp ∆−+= ∑ ****        (IV.22) 

Pour satisfaire l’équation de continuité, il est nécessaire d’introduire des corrections des 
vitesses et pression. Ces corrections sont données par : 

'* UUU +=           (IV.23) 
'* VVV +=           (IV.24) 
'* PPP +=           (IV.25) 
*** et , PVU  sont les vitesses et pressions initiales (ou à l’itération précédente). ''' et , PVU  

sont les corrections des deux composantes de la vitesse et de la pression. 
En remplaçant les équations (IV.13), (IV.24) et (IV.25) dans l’équation (IV.21) et en faisant 
une soustraction de l’équation (IV.22) de la nouvelle équation (IV.21), la correction de la 
vitesse 'U  s’écrit alors : 

( )''

)(

'

'
ew

pp

nb
nbnb

p PP
a

y
a

Ua
U −

∆
+=

Ι

∑

43421

       (IV.26) 
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L’algorithme de SIMPLE considère que le terme (I) de l’équation (IV.26) est négligeable. 
C’est l’hypothèse la plus importante de cette méthode. L’omission de ce terme serait 
inacceptable si la solution ne satisfaisait pas l’équation du mouvement et l’équation de 
continuité, mais la solution donnée par l’algorithme SIMPLE ne contient aucune erreur 
résultant de l’omission de ce terme. La vitesse corrigée peut s’écrire alors : 

( )'''
ew

p
pp PP

a
yUU −

∆
+=         (IV.27) 

L’équation de correction de pression s’écrit : 
SPaPa

nb
nbnbpp +=∑ ''          (IV.28) 

Cette équation est de la même forme que l’équation générale sous sa forme discrétisée. 
L’équation (IV.28) est résolue en calculons la correction de pression 'P  dans tous les points 
du domaine de calcul. Une fois la correction de pression est connue, il est possible de 
corriger la pression initiale *P , de calculer la valeur correcte de P et de corriger la vitesse 
dans l’équation (IV.27). 
On donne dans ce qui suit les différentes étapes de cet algorithme pour le calcul des champs 
de vitesse, de pression, de température, d’énergie cinétique turbulente et de la dissipation 
turbulente. 
 
Algorithme SIMPLE : 

1. Initialisation du champ de pression ( *P ) 
2. Résolution de l’équation du mouvement pour obtenir les vitesses ** et  VU  
3. Résolution de l’équation de correction de pression pour obtenir 'P  
4. Correction des vitesses 
5. Résolution de l’équation de l’énergie cinétique turbulente et de la dissipation 
6. Si le critère de convergence est satisfait, aller à la suite. Sinon prendre PP =*  et 

revenir à l’étape 2 jusqu’à convergence. 
7. Résolution de l’équation de l’énergie 

IV.2.8 Résolution du système d’équations algébriques 
Après la discrétisation de toutes les équations de conservation, on aboutit à des équations 
algébriques de la forme : 

jijijWijijEijijSijijNijijPi baaaaa ,,1,,1,1,,1,,,, +Φ+Φ+Φ+Φ=Φ −+−+    (IV.29) 
Pour résoudre ce système d’équations, on fait appel à des méthodes itératives. Cependant les 
méthodes itératives ont pour inconvénient de converger lentement. Afin d’améliorer la 
vitesse de convergence, on utilise une combinaison entre une méthode directe (TDMA : Tri-
Diagonal Matrix Algorithme) et une méthode itérative (Gauss-Seidel). Cette combinaison 
est appelée méthode ligne par ligne. Elle consiste à utiliser une méthode directe (Algorithme 
de Thomas) dans une direction et la méthode itérative de Gauss-Seidel dans l’autre 
direction. Les équations discrétisées sont résolues successivement à chaque itération. 
 
 
 
 
 
 



Chapitre IV :  Résolution numérique 

 73

IV.2.9 Technique de sous relaxation 
La sous-relaxation est régulièrement utilisée dans les problèmes non linéaires pour éviter 
que le processus itératif ne diverge. Elle consiste à diminuer la variation de la grandeur 
physique Φ  d’une itération à une autre par l’introduction d’un coefficient de sous relaxation 

Φα . Soit oldΦ  la valeur de la variation Φ  à l’itération précédente et calcΦ  la valeur calculée 
au cours de l’itération. La nouvelle valeur de la variable Φ  est calculée par : 

( ) old
P

calc
P

new
P Φ−+Φ=Φ ΦΦ αα 1        (IV.30) 

 
En introduisant cette formulation dans la discrétisation de l’équation de transport (Equation 
IV.10) on trouve : 

( ) old
P

p

nb
nbnb

new
P

p a
Sa

a
Φ−++Φ=Φ

Φ
Φ

Φ
∑ α

α
α

1       (IV.31) 

En pratique, la sous relaxation implique les modifications du coefficient pa  et du terme 
source S  : 

( )
Φ

=
α

p
newp

a
a        (IV.32) 

( ) ( )( ) old
Pnewpnew aSS Φ−+= Φα1        (IV.33) 

Pour la pression, elle est mis à jour par la valeur de la correction de pression 'P , écrite par la 
forme suivante : 

'*
PpP

new
P PPP α+=          (IV.34) 

Le coefficient de sous relaxation Φα  étant choisi tel que 10 << Φα . 

IV.2.10 Critère de convergence 
Pour que l’équation discrétisé (IV.10) soit correctement résolue pour toutes les variables 

)et  ,,,,( εκTpvu , on doit définir un indicateur de convergence qui permettra de donner 
l’erreur après chaque itération pour toutes les variables du système. 
On dit qu’un processus itératif a atteint la convergence lorsque les itérations ne produisent 
aucun changement significatif dans les valeurs des variables dépendantes Φ . Pratiquement, 
on exprime cette convergence par un test d’arrêt du processus itératif qui dépend de la 
nature du problème et des objectifs de calcul. 
 
Le critère de convergence le plus répondu dans la littérature porte sur les résidus de quantité 
de mouvement, de la masse, de l’énergie, de l’énergie cinétique turbulente et de la 
dissipation turbulente. Il est fixé d’après Retiel et al. [Retiel et al. 1995] à 10-3 et à 10-5 
d’après K. Khellaf et G. Lauriat [Khellaf et al. 1995]. 
Ces résidus sont définis par : 

SaaR
nb

nbnbPp −Φ−Φ= ∑Φ         (IV.35) 

Dans notre cas d’étude, la convergence est assurée lorsque le maximum du résidu de toutes 
les variables atteint la valeur de 10-4. 
 
 
 
 
 



Chapitre IV :  Résolution numérique 

 74

IV.2.11 Modélisation des écoulements proches des parois 
Les modèles de turbulence ne sont applicables en générale que dans des régions de 
turbulence pleinement développée, en dehors des couches limites, c'est-à-dire dans les zones 
où les forces d’inertie dominent les forces de viscosité moléculaire, ou encore là où le 
nombre de Reynolds local νyuy =Re , basé sur la distance y  à la paroi, est très grand 
devant 1. Un traitement spécial est donc nécessaire dans la région proche de la paroi, où la 
viscosité moléculaire y est dominante. 
Pour un écoulement turbulent dans une plaque plane, les premiers 20% environs de la 
couche limite dynamique d’épaisseur δ  sont dominés par les effets de viscosité et 
constituent ce qu’on appelle la couche interne. Dans cette zone, l’expérience montre que la 
contrainte de cisaillement tangentielle, τ , conserve à peu près une valeur constante égale à 
la contrainte de cisaillement à la paroi, pτ , et la dynamique de l’écoulement qui s’y 
développe ne dépend pas de l’écoulement turbulent libre loin de la paroi. Dans la couche 

interne, la vitesse moyenne u  ne dépend que de la distance y  normale à la paroi, de la 
masse volumique ρ , de la viscosité µ  et de la contrainte pτ . Une analyse dimensionnelle 

permet d’écrire le profil de vitesse u  tangent à la paroi sous la forme : 
















=

=

=

= +

+

++

ρ
τ
ν

τ

τ

τ

pu

yu
y

u
u

yfu

u

      :avec      )(        (IV.36) 

Où τu  est appelée la vitesse de frottement. La fonction «f» qui intervient dans (IV.36) est 
appelée la loi de paroi. Une description détaillée de la loi de paroi ainsi les figures 
correspondant sont données en annexe A. 
L’hypothèse, généralement retenue dans les couches limites, d’équilibre entre les termes de 
production et de dissipation de l’énergie cinétique turbulente implique l’égalité (IV.37) 
[Schiestel 1993]: 

2
1

4
1

p
p Cu κ
ρ
τ

µτ ==          (IV.37) 

L’indice «P» fait référence au premier point du maillage. 
La Figure IV.5 donne une description de la cellule adjacente à la paroi 

 
Figure IV.5 La cellule adjacente à la paroi et la notation utilisée 
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pκ  est déterminé par la résolution de l’équation complète de l’énergie cinétique turbulente, 
en imposant comme condition à la limite, une valeur nulle à la paroi. La loi de paroi de 
l’équation (A.34) de l’annexe A peut alors être utilisée pour le calcul de la vitesse au nœud 
du maillage le plus proche de la paroi, pourvu que celui-ci se situe dans la zone 
logarithmique de la couche limite. Dans notre code de calcul, la région interne de la couche 
limite turbulente est divisée comme suit : 
La sous couche laminaire s’étend jusqu’à 63.11=+y , distance à laquelle débute la zone 
logarithmique (cf. Figure A.3 en annexe A).  
Dans notre code de calcul, on à utilisé la fonction de loi de paroi standard de Launder & 
Spalding [Launder et Spalding 1974] défini par : 











=

ν
κ

ρτ
κ µµ pp

p

pp yCE
k

uC 2
1

4
1

2
1

4
1

ln1    63.11>+y    (IV.38) 

+=
u

uC pp
p

2
1

4
1 κρ

τ µ          (IV.39) 

Où 4187.0=k  est la constante de Von-Kármán, 793.9=E  et µC  sont les constantes 
empiriques, p  est le point adjacent à la paroi, pu  est la vitesse moyenne et pκ  l’énergie 
cinétique turbulente au premier point de calcul situé à une distance py  de la paroi. 
De plus, la condition d’équilibre entre production et dissipation de l’énergie cinétique 
turbulente entraine l’égalité (IV.40) comme condition à la limite pour le taux de dissipation 
prés de la paroi [Parneix 1995] : 

p

p
p yk

C 2
3

4
3 κ

ε µ=           (IV.40) 

Le taux de dissipation à la paroi pε  est déduit de l’échelle de longueur qui est fonction de la 
distance à la paroi py . 
Il est important de noter que pε  représente la condition aux limites pour ε  et non ε  paroi. 
Afin d’utiliser la relation (4.40) on affecte aux termes sources de la dissipation : 
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D’un point de vue thermique, des lois de parois de température peuvent être établies dans la 
couche limite à partir d’analogies entre transferts de chaleur et transferts de quantité de 
mouvement. On utilise la loi (IV.42) pour la région logarithmique, proposé par Launder & 
Spalding [Launder et Spalding 1974] : 

h
h

cy
k

T += ++ )ln(1           (IV 42) 

Qui peut être réarrangéé pour donner : 
)( PuT t += ++ σ          (IV.43) 

Où tP σσ=  est la fonction de Jayatilleke [Jayatilleke 1969], tσ  est le nombre de Prandtl 
turbulent, th kk σ=  est la constante de Von-Kármán pour la loi de température, hc  est la 
constante d’intégration et la température adimensionnelle, +T , est donnée par : 
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La température à la paroi peut être écrite sous la forme suivante : 
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        (IV.45) 

pT  est définie comme la température du nœud prés de la paroi. 

Si le nœud prés de la paroi est dans la région de la sous couche visqueuse où 63.11<+y , on 
applique la loi de Fourier de conduction au lieu de la loi logarithmique : 

++ = yT σ           (IV.46) 
Et la température à la paroi peut être réécrite : 

y
q

TT paroi
paroi λ

+=          (IV.47) 

IV.2.12 Algorithme du code de calcul 
Dans ce paragraphe, on donne l’algorithme du code de calcul utilisé dans notre étude. 

1- Déclaration des variables, lectures des données, maillage et condition aux limites 
2- Initialisation de U*, V*, P*, k*, ε* 
3- Introduction de la boucle « temps », définir le pas de temps et le temps final 
4- Calcul des coefficients de transport et le terme source de U, V  

Calcul de U :  
• Subroutine de calcul de U pour les équations du milieu fluide (partie fluide) 

- Calcul du terme convectif 
- Calcul du terme diffusif 
- Choix du schéma pour le calcul des coefficients de transport 
- Calcul du terme source 

• Subroutine du terme source de U (les termes du milieu poreux) 
- Calcul des termes supplémentaires des équations du milieu poreux 
- Le traitement de la paroi 
- Spécifier la condition de sortie 

• Assemblage des calculs U et Mod U pour résoudre l’équation générale du problème 
spécifié donnée par :  baa nbnbpp +Φ=Φ ∑  

• Utilisation de la sous relaxation 
• Calcul d’erreur 
• Résolution des équations algébriques par la méthode ligne par ligne 

Calcul de V : (Suivre les mêmes étapes que le calcul de U) 
5- Calcul de la correction de pression  
6- Prendre P comme nouvelle valeur de P* et corriger les vitesses  
7- Prendre U, V, P comme nouvelle valeur de U*, V*, P*. 
8- Calculer les autres termes (k, ε, T) d’une manière similaire au calcul de U et V. 
9- Répéter l’étape (4) à (8) jusqu’à convergence 
10- Conserver les résultats de cet instant et calculer pour le temps suivant en revenant à 

l’étape 3 
11- Revenir à l’étape 4 pour calculer les variables. La boucle de temps se répète jusqu’à 

atteindre le temps final. 
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IV.3 Sensibilité du code de calcul au maillage 
L’une des principales caractéristiques des méthodes numériques est leur forte dépendance 
vis-à-vis du nombre de points de discrétisation. En d’autres termes, la solution d’un 
problème discret dépend du maillage utilisé. En effet, l’augmentation des points de calcul 
tend à augmenter la précision de la solution. Par contre, on ne peut augmenter indéfiniment 
le nombre de points sans être limité par la capacité de l’ordinateur. Par conséquent, le choix 
du maillage doit être judicieux. Il s’agit d’un compromis entre la précision et le coût des 
calculs. 
Afin de permettre une comparaison entre les différentes valeurs trouvées, on définit l’écart 
relatif entre la première valeur et la suivante : 

100*(%)relatifEcart 
)1(

)2()1(

ϕ
ϕϕ −

=  

La sensibilité du code de calcul au maillage a été testée dans le cas d’une conduite de 
longueur L=6 m, de hauteur H=0,02 m. le fluide entre à une température de Te=300 K et 
avec un nombre de Reynolds de 40000 correspondant à une vitesse de 0,6035 m/s. 
Dans le but de satisfaire la précision et le coût des calculs, on a testé plusieurs types de 
maillages dont le maillage uniforme, non uniforme et le maillage uniforme par zone. 
Pour un maillage assez raffiné dans la direction verticale, le maillage uniforme donne 
satisfaction en termes de précision et temps de calcul. Le choix final du nombre de nœuds 
découle d’une optimisation basée sur la sensibilité des résultats (nombre de Nusselt et le 
rapport des vitesses) au maillage. Le Tableau IV.4 donne la valeur du nombre de Nusselt sur 
la paroi inférieure, le rapport de la vitesse dans la zone établie sur la vitesse d’entrée, le 
nombre d’itérations ainsi que les écarts relatifs par rapport à la solution choisie. 
On remarque une très faible variation des différentes grandeurs physiques d’un maillage de 
80×60 à un maillage de 80×80 dans la direction verticale et à un maillage de 200×60 dans la 
direction horizontale. Cependant le temps de calcul étant beaucoup plus important (CPU 
multiplié par 2 et 3 respectivement). Il n’est donc pas nécessaire de prendre un maillage 
supérieur à 80×60. On note que dans la direction verticale, moins de 60 points ne permet pas 
au nœud adjacent à la paroi de se situer dans la zone de sous couches visqueuse. 68,9=+y  
avec un maillage de 80×60. 
 

Tableau IV.4 Sensibilité du code de calcul au maillage 

Maillage Nx - Ny Vitesse maximale 
( )eUU /max  

Nombre de Nusselt Erreur sur le Nusselt 
( % ) 

Nombre d’itérations 

80×60 1,12878 195,6814 /// 60.000 
120×60 1,12878 195,6906 0,0047 80.000 
200×60 1,12879 195,6986 0.0087 160.000 
80×30 1,12861 196,1200 0,2241 20.000 
80×40 1,12884 195,8217 0,07169 30.000 
80×50 1,12883 195,7271 0,02335 40.000 
80×70 1,12885 195,6805 0,00045 80.000 
80×80 1,12886 195,6595 0,01119 120.000 
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En présence d’un milieu totalement poreux : 
 

Maillage Nx - Ny Vitesse maximale 
( )eUU /max  

Nombre de Nusselt Erreur sur le Nusselt 
( % ) 

Nombre d’itérations 

80×60 1,00396 60,7451 /// 80.000 
120×60 1,0013 60,6651 0,1316 100.000 
80×30 1,0011 60,64489 0,1649 30.000 
80×40 1,00004 60,74527 0,0000798 50.000 
80×50 1,0003 60,71897 0,0043 60.000 
80×70 1,0183 62,78052 3.3507 100.000 
80×80 1,1025 62,83952 3.4478 150.000 
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V.1 Introduction 
La convection forcée dans les conduites partiellement remplies par des milieux 

poreux a fait l’objet de relativement peu de recherches bien que le phénomène se rencontre 
dans de nombreuses applications industrielles tels que les échangeurs de chaleur, les 
caloducs, la filtration, etc. Comme l’a indiqué Hadim [Hadim 1994], l’utilisation d’une 
couche poreuse peut améliorer le transfert convectif dans un canal avec une réduction de la 
chute de pression par rapport au cas où le canal est entièrement rempli par un milieu poreux. 
Ce chapitre est consacré à la modélisation de la variation temporelle des paramètres 
géométriques et thermo physiques du milieu poreux. Dans un premier temps, on détermine 
le modèle d’encrassement approprié permettant de modéliser la loi de variation de la 
porosité. Il faut donc déterminer le temps nécessaire pour atteindre le colmatage de la 
matrice poreuse insérée sur les parois de l’échangeur. Le choix de l’épaisseur maximale de 
la couche poreuse à insérer est aussi sujet à discussion. Dans un deuxième temps, la 
transition du régime laminaire au régime turbulent d’un écoulement en présence d’un milieu 
poreux est étudiée. 
Finalement, le modèle mathématique décrivant les phénomènes de l’encrassement, du 
transport et des échanges thermiques associés au modèle géométrique choisi est développé 
dans un code de calcul. La section 2 du présent chapitre est consacrée à la validation du 
code de calcul sur des cas pratiques disponibles dans la littérature. 
 
V.2 Validation du code de calcul 
Cette section permet de démontrer la fiabilité du code de calcul sur des configurations 
géométriques similaires à la configuration développée dans notre travail. 
Le modèle de Darcy-Brinkman-Forchheimer est utilisé pour décrire le phénomène physique 
associé à l’écoulement d’un fluide incompressible Newtonien au sein d’une matrice poreuse 
isotrope et homogène. Par référence au chapitre (III) on remarque, à travers les équations 
gouvernantes, qu’en prenant une porosité unitaire et une perméabilité qui tend vers l’infini, 
on retrouve les équations de Navier-Stokes. Pour cela, la performance du code numérique 
est testée pour des configurations totalement fluide et/ou poreuse afin de vérifier le degré de 
précision atteint par la méthode numérique adoptée, faisant l’objet de validation. 

V.2.1 Etude dynamique 
La configuration étudiée est un écoulement entre deux plaques parallèles. La hauteur entre 
les deux plaques est  H = 2 cm et la longueur est  L = 4 m. 
On se limitera dans cette étude à suivre l’évolution du profil de la vitesse dans la zone 
pleinement développée du canal, pour différents nombres de Reynolds basés sur le diamètre 
hydraulique de la conduite. Le but est d’étudier l’effet de la variation du nombre de 
Reynolds sur le profil de vitesse et de démontrer que le code de calcul donne une bonne 
dynamique de l’écoulement afin d’entamer le phénomène thermique. Une comparaison est 
faite avec les travaux de Pinson et al. [Pinson et al. 2007]. Ces travaux modélisent les 
écoulements turbulents entre deux plaques parallèles en utilisant le modèle de fermeture ĸ-ε. 
Le fluide utilisé est de l’eau. 
La Figure V.1 présente, pour différents nombres de Reynolds, les profils du rapport de la 
vitesse longitudinale à la vitesse d’entrée U0. 
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Figure V.1 : Le profil de vitesse adimensionnelle pour différents nombres de Reynolds 

 
Une bonne concordance des résultats est obtenue sur la Figure V.1 pour le profil de vitesse 
longitudinal en régime dynamique établi. La variation adimensionnelle de la vitesse du 
fluide est le paramètre qui fait objet de la comparaison. 
Pour les petits nombres de Reynolds, la couche limite turbulente affecte fortement le profil 
de vitesse au centre de l’écoulement. L’épaisseur de la couche limite au niveau des parois 
évolue de façon significative entre Re = 104 et Re = 105, contrairement à des nombres de 
Reynolds Re > 105. Le profil de vitesse varie considérablement au niveau de la couche 
limite dans la région proche de la paroi. 
 
V.2.2 Etude thermique 
On s’intéresse à l’écoulement du fluide entre deux plaques planes chauffées à température 
constante remplies par un fluide ou par un milieu poreux. Il s’agit d’un exemple classique 
de validation de codes de calcul dédiés aux écoulements internes en convection forcée. On 
s’intéresse principalement au calcul de la valeur du nombre de Nusselt en régime 
thermiquement établi. La longueur d’établissement thermique est définie comme étant la 
longueur entre le début de la zone chauffée et la position à partir de laquelle )(xNu

hD =Cste. 

V.2.2.1 Ecoulement en régime laminaire dans un canal totalement fluide et/ou 
totalement poreux 

En premier lieu, un écoulement d’un fluide en régime laminaire est considéré dans un canal 
de longueur L = 4 m, d’une hauteur H = 2 cm. Le fluide entre avec une vitesse constante 
correspondant à un nombre de Reynolds de 500. 
Le tableau V.1 suivant donne des résultats des valeurs du nombre de Nusselt données par la 
littérature avec celles du présent travail pour des écoulements laminaires, fluides, 
dynamiquement établis, entre deux plaques planes chauffées uniformément à une 
température constante. 
 

Tableau V.1: Comparaison du nombre de Nusselt en régime thermiquement établi d’un 
écoulement laminaire en milieu fluide 

Maillage Nu – [présent travail] Nu - Littérature 
Résultat de [Shah et al. 1978] Erreur (%) 

50 × 30 7,540 7,541 0,0132 
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En présence d’un milieu poreux saturant complètement le canal avec une perméabilité de 
10-10, les résultats de la comparaison sont donnés par le Tableau V.2. 
 

Tableau V.2: Comparaison du nombre de Nusselt en régime thermiquement établi d’un 
écoulement laminaire en milieu poreux 

Maillage Nu – [présent travail] Nu - Littérature 
Résultat de [Rohsenow et al. 1973] Erreur (%) 

50 × 30 9,882 9,869 0,1317 
 
Les Tableaux V.1 et V.2 montrent que les résultats de cette étude sont proches des résultats 
donnés par Shah et London [Shah and London 1978] et de Rohsenow et Hartnett [Rohsenow 
and Hartnett 1973], puisque l’écart est inférieur à 1%. 
Les résultats de la littérature montrent que lorsque la perméabilité du milieu poreux est très 
faible (Da /φ  <10-6), le profil de vitesse dans le canal devient plat et les transferts 
thermiques sont maximaux (Nu = 9,87). Le contraire est observé, lorsque la perméabilité est 
élevée (Da /φ >1), on retrouve le comportement du milieu fluide (profil de vitesse 
parabolique et Nu = 7,541).  

V.2.2.2 Ecoulement en régime turbulent dans un canal totalement fluide  
La longueur du canal  L = 6 m est choisie de sorte à atteindre une température moyenne de 
chauffe de 80°C dans la section de sortie pour Re = 4×104. 
La validation repose sur des corrélations trouvées dans la littérature pour des écoulements 
turbulents en conduites. Ces corrélations sont données dans le Tableau I.3. Elles sont 
valables pour un canal plan en remplaçant le diamètre de la conduite par le diamètre 
hydraulique. 
Le tableau suivant montre une comparaison entre les valeurs du nombre de Nusselt 
calculées par les corrélations (cf. Tableau I.3) et celles trouvées dans la présente étude. 
 

Tableau V.3: Comparaison des résultats (Re=4×104, Pr = 3,75) 

Re 
Nu 

présent travail 
 
 

Nu 
[Dittus-Boelter] (1930) 

Corrélation A 
Chapitre I 

Nu 
[Petukhov] (1970)

Corrélation C 
Chapitre I 

Nu 
[Gnielinski] (1976) 

Corrélation D 
Chapitre I 

4 × 104 195,66 187,49 205,35 199,69 
Erreur % /// 4,35 % 4,71 % 2,01 % 

 
Les différences relatives ne dépassent pas les 5%. On note, d’après la littérature, qu’un écart 
relatif allant jusqu'à 10% entre les différentes corrélations est considéré comme acceptable. 
Ces résultats sont donc en très bon accord avec les résultats des corrélations. 
 
V.2.3 Conclusion 
Les tests de qualification du programme de calculs sont assez concluants après validation du 
code de calcul sur plusieurs configurations. On en conclû que le code de calcul peut être 
exploité pour modéliser les écoulements dans un canal en présence d’un milieu poreux sur 
les parois. 
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V.3 Modélisation des paramètres temporels du milieu poreux 
Un filtre poreux d’une épaisseur pe (m) est inséré sur les parois inférieure et supérieure du 
canal. Toutes les propriétés du filtre sont constantes à l’instant initial. La formation d’un 
solide encrassant au cours du temps et sa déposition viendra obturer partiellement les pores 
et, par conséquent, altérer les propriétés des couches poreuses. La porosité, perméabilité, 
conductivité thermique et capacité calorifique des couches poreuses varient donc au cours 
du temps. Une étude de la variation des propriétés des couches poreuses est alors 
indispensable.  
 
V.3.1 Choix du modèle de déposition 
L’effet de l’encrassement est quantifié par la mesure de sa résistance au transfert de chaleur. 
L’évolution de l’encrassement en fonction du temps peut être contrôlée soit par la mesure de 
l’épaisseur du dépôt formé sur la surface chauffée, ou bien par l’évolution de la température 
de la paroi. Ces paramètres font intervenir la résistance d’encrassement désignée par dR . 

V.3.1.1 Modèle d’encrassement linéaire 
Ce modèle est le plus souvent rencontré lorsque la déposition se fait à vitesse constante alors 
que l’enlèvement est négligeable. L’évolution de la résistance d’encrassement suit une loi 
linéaire de la forme : 

tARd .=          (cf. Equation I.8) 
Ebert-Panchal [Ebert-Panchal 1997] ont proposé un modèle de déposition qui varie 
linéairement au cours du temps : 

p
RT

E

d filme
dt

dR γτα β −=










−

Re         (V.1) 

Ce modèle exprime la vitesse d’encrassement comme la somme d’un terme de déposition et 
d’un terme d’enlèvement de la masse du dépôt. Les deux font intervenir la température et la 
vitesse de l’écoulement. Les constantes α  et γ  du modèle sont déterminées par voie 
expérimentale. On note que « pτ » est la contrainte de cisaillement à la surface 

d’encrassement où à la paroi pour une surface propre, 225.0 ...0396.0 uRep ρτ −= (Pa). 
L’effet de la température est inclus dans le terme d’Arrhenius et dans la viscosité. Les zones 
les plus chauffées sont les plus favorables à l’encrassement.  
On remarque d’après le modèle d’Ebert-Panchal [Ebert-Panchal 1997] qu’il pourrait y avoir 
des conditions pour que les termes de dépôt et de détachement se compensent. Il y a plus 
d’encrassement. En posant dRd/dt=0, on obtient pour, une température donnée, la vitesse 
d’écoulement correspondant à l’initiation de l’encrassement. On doit donc opérer avec des 
vitesses supérieures à celle ci.  
D’après Ebert-Panchal, l’augmentation linéaire de la résistance d’encrassement est un cas 
impossible car l’expérience montre qu’elle tend vers une valeur asymptotique. Pour cela, et 
d’après l’équation (V.1), quand le terme d’enlèvement annule le terme de déposition, la 
valeur asymptotique de la résistance d’encrassement est atteinte. Le modèle d’Elbert-
Panchal fait ressortir la possibilité d’un fonctionnement indéfiniment propre lorsque les flux 
de déposition et de détachement d’entre-éliminent, mais ce n’est pas évident de pouvoir 
maintenir ces conditions. 
 



Chapitre V :  Modélisation de la variation temporelle des paramètres géométriques et 
thermophysiques d’un milieu poreux au cours de son encrassement 

 84

Ce modèle d’encrassement ne reflète cependant pas la réalité physique de l’encrassement 
par réaction chimique provoqué par les protéines du lait sous l’effet de la température. Dans 
ce type d’encrassement, la masse déposée et celle ré-entrainée ne varient pas linéairement. 
Cette constatation est basée sur les travaux expérimentaux effectués par Rosmaninho et al. 
[Rosmaninho et al. 2007]. 

V.3.1.2 Modèle d’encrassement asymptotique 

Kern et Seaton [Kern et Seaton 1959] ont proposé un modèle du taux net de solide cumulé 
comme la différence entre le taux de solide déposé et de solide ré-entraîné. Les travaux 
expérimentaux de Rosmaninho et al. [Rosmaninho et al. 2007] montrent que le modèle le 
plus adapté à la réalité physique de notre problème est le modèle de Kern et Seaton. Ce 
modèle est utilisé dans la suite de notre travail. 
L’effet de l’encrassement est quantifié par la mesure de sa résistance au transfert de chaleur. 
L’évolution de la résistance d’encrassement résultante est donnée par : 

( ))(* 1 indtt
dd eRR −Ω−−=          (V.2) 

avec dpk ρτ /2=Ω  (s-1)        (V.3) 

et 
0=∂

∂
=

y
fp y

uµτ , contrainte de cisaillement à la paroi (N/m²)   (V.4) 

L’indice «*» représente la situation asymptotique. 2k  est une constante du modèle 
déterminée par voie empirique et indt  est le temps mis avant la formation de l’encrassant sur 
les surfaces d’échanges. 
La résistance à l’encrassement est calculée en fonction de l’épaisseur du dépôt et de sa 
conductivité thermique : 

ddd eR λ/=           (V.5) 
En supposant que la masse déposée est uniforme sur toute la surface de la plaque, l’équation 
(V.2) peut être réécrite sous la forme suivante : 

( ) [ ])(* 1 indtt
d eete −Ω−−=          (V.6) 

Sachant que le volume occupé par le dépôt est donné par : lLtetV )()( =  (m3). L’expression 
de la variation du volume de dépôt est donnée par : 

( ) [ ])(* 1 indtt
d eVtV −Ω−−=         (V.7) 

On considère que toutes les simulations sont faites après la période d’induction, ce qui rend 
le temps indt  négligeable pour la suite de notre étude. 
 
V.3.2 Calcul de l’épaisseur optimale de la couche poreuse 
Dans le but d’avoir un meilleur transfert de chaleur au fluide, il est indispensable de 
déterminer l’épaisseur optimale du milieu poreux « pe » à insérer sur les parois du canal. La 
simulation numérique d’un écoulement turbulent dans une conduite plane partiellement et 
totalement remplie par un milieu poreux fait l’objet de cette étude [Sadouk et al. 2008]. 
Les propriétés thermophysiques du fluide sont évaluées à la température moyenne (Tp+Te)/2. 
L’écoulement est supposé stationnaire, incompressible et axisymétrique en moyenne et le 
milieu poreux homogène et isotrope. 
Les grandeurs dimensionnelles retenues dans les calculs sont: conduite de longueur L = 4 m 
et la distance entre les parois H = 0,02 m, Te =300 K, Tp =400 K, µeff = µf = 3,8 10-4 kg/m.s,     
λf = 0,665 W/m/K, Pr =2,4 (eau à 350 K), λs/λf =100, λeff =φ λf + (1-φ )λs , FC = 0,1. 
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L’effet du nombre de Reynolds sur la distribution de température dans la section de sortie 
est représenté sur la Figure V.2. On remarque que, pour un même rapport de conductivité 
thermique (Rc = 10,9), la température augmente quand le nombre de Reynolds diminue, ce 
qui était prévisible puisque la longueur d’établissement du régime thermique augmente avec 
le nombre de Reynolds. En comparant les courbes correspondant à Rc=1 et à Rc=10,9 pour 
Re=4.104, on observe que la température du fluide est beaucoup plus élevée lorsque la 
conductivité de la matrice poreuse est d’un ordre de grandeur supérieur à celle du fluide. 
 
Les paramètres principaux de l’étude sont l’épaisseur e (%) des deux couches poreuses et le 
nombre de Darcy. 
La Figures V.3 montre l’influence de l’épaisseur des couches poreuses sur le nombre de 
Nusselt et sur la température moyenne de sortie du fluide. On constate, sur la Figure V.3, 
qu’il existe une épaisseur critique des couches poreuses, proche de ec = 20%, pour laquelle 
le nombre de Nusselt, basé sur la conductivité effective, est maximum. Ce résultat, lié à la 
valeur de Rc, a déjà été établi en régime laminaire. Cette étude confirme donc l’existence 
d’un maximum en régime turbulent qui n’existe que si la conductivité effective du milieu 
poreux est très supérieure à celle du fluide. Le nombre de Nusselt diminue ensuite 
rapidement lorsque l’épaisseur augmente et devient inférieur à la valeur obtenue en régime 
établi pour une conduite sans couches poreuses. Sa valeur converge vers une valeur 
indépendante du nombre de Darcy. Ce résultat est en accord avec ceux présentés par 
Allouache et Chikh [Allouache et Chikh 2008] dans le cas d’un espace annulaire. Il faut 
cependant noter que cette diminution du nombre de Nusselt ne signifie pas que le coefficient 
d’échange soit inférieur à celui obtenu pour e = 0. En effet, le nombre de Nusselt est basé 
sur la conductivité effective du milieu poreux. Les calculs ont montré que l’insertion de 
couches poreuses sur les parois présente d’autant plus d’intérêt que leur conductivité 
effective est élevée. Ce résultat était donc attendu. 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
Les résultats montrent qu’attacher des couches poreuses de perméabilité et de conductivité 
thermique effective élevées permet d’augmenter les transferts de chaleur fluide-parois en 
régime turbulent, à condition que l’épaisseur des couches poreuses soit relativement 
modérée (e ≤ 20%). Dans la suite de notre travail, l’épaisseur des couches poreuses insérées 
dans le canal occuperont 20% de la hauteur totale du canal. 
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Figure V.2 : Effet du nombre de Reynolds et 
du rapport des conductivités thermiques sur 

le profil de température en régime établi 
d’un canal totalement poreux- Da=10-2

Figure V.3 : Influence de l’épaisseur des 
couches poreuses sur le nombre de Nusselt 
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V.3.3 Modélisation de la variation de la porosité dans le milieu poreux 
La porosité effective est définie par la fraction volumique de vide, c’est le rapport entre le 
volume des pores connectés au volume total du milieu poreux. 

(%)φ = totalfluide VV          (V.8) 
Si la matrice solide est déformable, la porosité change en présence d’un gradient de pression 
[Kaviany 1991]. Beaucoup de travaux ont été menés pour déterminer la variation de la 
porosité. La plupart des études dans ce domaine ont été basées sur une variation 
exponentielle de la porosité [Vortmeyer et Schuster 1983, Vafai 1984]. 
Dans notre étude la matrice solide est rigide. Ce qui fait changer la porosité initiale est la 
déposition des substances solides (dépôt d’encrassement du lait sous l’effet de la 
température) qui viennent occuper une partie du volume des pores de la matrice poreuse. 
Le calcul de la variation de la fraction du vide est lié essentiellement à la détermination de la 
loi de déposition du solide au cours du temps. 

On a initialement :  0φφ =  = 
tot

fluide

V
V

 = 
00

0

sf

f

VV
V

+
     (V.9) 

A l’instant ttt ∆+= 0 , une quantité de solide déposée sur le filtre va pénétrer pour remplacer 
le fluide.  
La masse totale déposée peut être représentée comme suit : 

ddd mfmfm )1( −+=         (V.10) 
• ( )f  : représente la fraction de la masse déposée qui pénètre dans le filtre poreux. 
• )1( f−  : représente la fraction de la masse déposée qui reste au dessus du filtre. 

Suivant la quantité de masse pénétrant dans le filtre et celle qui reste déposée à l’interface, 
trois cas de figures peuvent êtres envisagés : 

• 1er cas : 0=f  (aucune pénétration du dépôt) 
 Ce qui signifie que la masse déposée ne pénètre pas dans le filtre mais elle se 

dépose en dessus (à l’interface de la matrice poreuse et le fluide). Dans ce 
cas, le diamètre de toutes les particules solides est largement supérieur au 
diamètre des pores du fibreux. C’est un cas purement théorique. 

 
 
 
 
 
 
 
 

• 2ème cas : 10 << f  (pénétration partielle du dépôt) 
 C’est un cas intermédiaire, où une quantité de masse déposée pénètre dans le 

filtre et l’autre quantité se dépose sur sa surface. 
 
 
 
 
 
 
 

Pénétration nulle des 
particules d’encrassement 

dans le milieu poreux 
d Particules > d pores 

Pénétration partielle des 
particules d’encrassement 

dans le milieu poreux 

Filtre poreux 

Particules du 
dépôt encrassant 

Filtre poreux 
Particules du 
dépôt encrassant 



Chapitre V :  Modélisation de la variation temporelle des paramètres géométriques et 
thermophysiques d’un milieu poreux au cours de son encrassement 

 87

• 3ème cas : 1=f  (pénétration totale du dépôt) 
  Ce qui signifie que toute la masse déposée pénètre dans le filtre poreux 

jusqu’au colmatage total de la matrice poreuse. Dans ce cas, le diamètre de 
toutes les particules solides est inférieur à la dimension caractéristique des 
pores. 

 
 
 
 
 
 
 
 
Dans ces trois cas de figures, c’est la quantité « dmf . » qui entraîne la variation de la masse 
déposée dans le fibreux. 
Au cours du temps, la porosité peut s’écrire en fonction de la quantité de masse déposée 
comme suit : 

à t = 0  0
11

000 )(.
)( φφ =

+
−

==
sf

df

tot

f

VV
tVfV

V
V

t     (V.11) 

à tt ∆=1   
tot

d

sf

df

tot

f

V
tVf

VV
tVfV

V
V

t )()(.
)( 1

0
11

101
1 −=

+
−

== φφ    (V.12) 

à tt ∆= 22  
tot

d

sf

df

tot

f

V
tVf

VV
tVfV

V
V

t )()(.
)( 2

0
22

202 −=
+

−
== φφ    (V.13) 

à l’état final  
tot

d

V
tVft )()( 0 −= φφ       (V.14) 

La variation temporelle de la porosité est fonction de la variation temporelle du volume du 
solide déposé, déduite du modèle de cinétique d’encrassement. 

V.3.3.1 Limite de validité 
La loi de la variation de la porosité donnée par l’équation (V.14) reste valable quand le 
volume occupé par la masse qui pénètre dans le fibreux « dmf . » est inférieur ou égal à la 
limite du volume initial du vide dans le fibreux. 
Ce qui donne :    totfd VVVf .. 00 φ=≤     (V.15) 
 
V.3.4 Calcul du temps nécessaire pour atteindre l’épaisseur asymptotique du 
dépôt 
Les simulations sont basées sur la résolution des équations de transport modélisant des 
écoulements turbulents dans une conduite plane partiellement remplie par un milieu poreux. 
Afin d’atteindre un colmatage total dans le filtre poreux, la porosité du dépôt est de 0,05 
pour satisfaire à la condition ( 01 =−+ dp φφ ) et sa perméabilité est de 10-12. 
Afin de déterminer le temps nécessaire pour atteindre l’épaisseur maximale du dépôt, on 
procède de la manière suivante :  
Le paramètre de l’étude est la variation de l’épaisseur du dépôt de sorte à le faire varier de 0 
à 19% de la hauteur totale du canal. Pour chaque épaisseur du dépôt, on détermine la 
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contrainte de cisaillement à la paroi « pτ » et le coefficient « Ω ». Le Tableau V.4 résume les 
différents résultats obtenus par les simulations. 
 

Tableau V.4 : La contrainte de cisaillement et le temps de déposition de l’encrassement 
correspondant aux différentes épaisseurs testés. 

e  (m) x103 H%  pτ  (N/m²) Ω  (1/s) x 105 t  (s) 
0,0000 0,0 1,15334 111,9700 0,00 
0,1724 0,8 0,14779 14,3485 664,24 
0,5172 2,5 0,08430 8,1840 3890,56 
0,8621 4,3 0,05765 5,5976 10828,87 
1,2069 6,0 0,04392 4,2644 23721,72 
1,5517 7,7 0,03565 3,4600 49243,64 
1,9000 9,4 0,03014 2,9200 193661,69 

 
Pour différentes épaisseurs de la couche du dépôt insérées sur les parois du canal, les 
résultats de la simulation montrent que le cisaillement à la paroi est de plus en plus faible en 
présence d’une épaisseur du dépôt plus importante. Les évolutions de la contrainte de 
cisaillement et de la constante de temps sont représentées sur la Figure V.4. L’évolution 
temporelle de l’épaisseur dépôt au cours du temps est donnée par la Figure V.5. 

Figure V.4 : Evolution de la contrainte de cisaillement et de la constante de temps pour 
différents épaisseurs de la couche poreuse 

 
Figure V.5 : Evolution de l’épaisseur du dépôt au cours de temps 
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Le temps nécessaire pour atteindre un dépôt encrassant ayant une épaisseur de 
cm 19,0max =e  est  8,53 s 104,19 4

max ht ≈×≈ . A partir de ce moment là, la zone 
asymptotique commence et l’épaisseur d’encrassement ne varie plus au cours du temps. Le 
temps de 53,8h mis pour saturer les 19% de la hauteur du canal est confirmé par des travaux 
expérimentaux de Rosmaninho et al. [Rosmaninho et al. 2007]. La Figure V.6 présente 
l’évolution de la résistance d’encrassement au cours du temps. Entre les temps 50h et 60h, la 
résistance d’encrassement atteint sa valeur asymptotique. 

 
Figure V.6 : Evolution de la résistance d’encrassement au cours du temps  

[Rosmaninho et al. 2007] 
 
V.3.5 Calcul du temps nécessaire pour atteindre le colmatage total de la matrice 
poreuse 
Le modèle de variation temporelle de la porosité est donnée par l’équation (V.16), sachant 
que lLtetV dd )()( = . 

[ ]tb

tot

e
e
aft −−−= 1)( 0φφ         (V.16) 

L’épaisseur du milieu poreux inséré sur les plaques du canal est cm 19,0=tote  et sa porosité 
initiale est 95,00 =φ . 
Les constantes a  et b  sont déterminées à partir de la Figure V.5 à l’aide des lissages de 
courbes en utilisant le logiciel Origine V.8.0. Cette courbe suit une loi de type exponentielle 
donnée par la forme suivante: 

)1( xbeay −−=          (V.17) 
Avec :   a=0,0019, qui représente l’épaisseur asymptotique du dépôt. 

b=1,65539 10-5 s-1. 
La loi de variation de l’épaisseur du dépôt est donnée en fonction des constantes a  et b  par 
l’équation suivante : 

( ) [ ]tbeate −−= 1          (V.18) 
D’après l’équation (V.16), le temps nécessaire pour atteindre un colmatage total de la 
matrice poreuse correspondant à une porosité quasiment nulle ( 410−≈φ ) est de 

hst  2,501009,18 4 =×≈∞ . 
Pour la suite du travail, le temps utilisé dans les différentes simulations est :  

hst 501008,18 4
max ≈×= . Choisir un temps inférieur à 50.2 h permet d’éviter le cas de 

surcolmatage de la matrice poreuse. C’est la situation où le dépôt encrassant commence à se 



Chapitre V :  Modélisation de la variation temporelle des paramètres géométriques et 
thermophysiques d’un milieu poreux au cours de son encrassement 

 90

déposer sur la surface du filtre. Cette situation peut nécessiter un arrêt des opérations et un 
nettoyage des surfaces. La quantité du dépôt nécessaire pour remplir les pores correspond à 
une épaisseur de 1,804 mm pour un temps de 50 h avec b=1,65 10-5 s-1. 
La courbe de variation de l’épaisseur de la masse déposée ainsi que la courbe de variation 
du volume sont obtenues à partir de l’équation (V.18). Elles sont illustrées sur la Figure V.7. 
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Figure V.7 : Evolution de l’épaisseur et du volume du dépôt au cours du temps 

 
A partir de l’équation (V.16), la courbe de variation temporelle de la porosité de la matrice 
poreuse est donnée par la Figure V.8. On note que la valeur initiale de la porosité de la 
matrice poreuse est 0,95 et atteint une valeur finale de 0,00014 à la fin du processus de 
déposition. 
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Figure V.8 : Variation de la porosité du milieu poreux en fonction du temps 

 
V.3.6 Définition des paramètres de calcul 
V.3.6.1 Calcul de l’efficacité de l’échangeur 

L’efficacité de l’échangeur est définie par : 

idéal) (échangeur échangée êtrepeut  qui maximale Quantité
 échangée réellementchaleur de Quantité

=eff   

Dans un échangeur idéal (longueur infinie), le fluide froid sortirait à une température 
moyenne de sortie Tm-s égale à celle de la paroi, Tp. 

eff = ( )
( ) sm

emp

emsm T
TT
TT

−
−

−− =
−
−         (V.19) 
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V.3.6.2 Calcul de la résistance d’encrassement 
Par définition, la résistance d’encrassement est la différence entre les inverses du coefficient 
global d’échange entre l’état propre et l’état encrassé. 

( )
0

11
UU

R
d

gd −=          (V.20) 

V.3.6.3 Calcul du coefficient d’échange global 
L’existence d’une phase solide près des parois, que ce soit du dépôt ou du milieu poreux, 
implique l’introduction du coefficient global d’échange thermique «Ug» entre les parois et le 
fluide réchauffé. 
En présence d’un dépôt sur les parois, la résistance thermique globale Rd, l’inverse de Ud, 
est égale à la résultante des résistances partielles, de conduction (Rcd) dans la couche du 
dépôt, et de convection (Rcv) entre la surface du dépôt et le fluide en écoulement, agissant en 
série. 

h
eRRR

U eff

d
cvcdd

d

11
+=+==

λ
       (V.21) 

 
V.3.7 Variation des propriétés géométriques du milieu poreux 
V.3.7.1 La Perméabilité 
D’après le modèle empirique de Carman-Kozeny [Carman et Kozeny 1937], la perméabilité 
dépend essentiellement de la porosité et du diamètre des particules. La variation de la 
porosité entraîne une variation de la perméabilité du milieu poreux. On fixe un diamètre des 
particules de 4 mm de sorte à favoriser la situation d’une pénétration totale du dépôt 
encrassant. 
L’évolution de la perméabilité au cours du temps est donnée par la Figure V.9 pour deux 
valeurs différentes de la constante empirique «A». 
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Figure V.9 : Variation de la perméabilité en fonction du temps dans le milieu poreux 

 
L’influence de la constante «A» sur la courbe de la variation de la perméabilité est 
remarquée au cours des deux premières heures. Au delà, les deux courbes se confondent. 
Une valeur de «A» de 150 a été choisie. Elle permet de donner une grande perméabilité 
initiale à la matrice poreuse.  
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V.3.8 Variation des propriétés thermo physiques du milieu poreux 
V.3.8.1 La conductivité thermique effective 

En présence de trois phases constituant le milieu poreux (le fluide, la matrice poreuse et le 
dépôt solide encrassant) la conductivité thermique effective s’écrit: 
 

• Pour un arrangement en parallèle 
( ) ( ) ( )( ) dpfeff tt λφφλφλφλ −+−+= 001       (V.22) 

• Pour un arrangement en série 

dpfeff

tt
λ

φφ
λ

φ
λ

φ
λ

))(()1()(1 00 −
+

−
+=        (V.23) 

• Pour un arrangement suivant la loi de Nield [Nield 1991b] (modèle géométrique) 
( ) ( ) ( )( )t

dp
t

feff
φφφφ λλλλ −−= 001         (V.24) 

Le rapport de conductivité thermique est défini par : 

f

effRc
λ
λ

=           (V.25) 

La variation de la conductivité thermique effective est donnée par la Figure V.10 
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Figure V.10: Variation de la conductivité thermique effective au cours du temps dans le milieu 

poreux 
Avec le modèle parallèle, effλ  est  majorée par rapport à la réalité physique. Le modèle série  
minore la valeur de effλ  (Figure V.10). Le modèle parallèle est utilisé dans les simulations. 

V.3.8.2 La viscosité dynamique effective 
Afin d’exprimer la condition de continuité entre les régions poreuse et fluide, la notion de 
viscosité dynamique effective est introduite. Brinkman [Brinkman 1947] a considéré la 
viscosité dynamique effective égale à la viscosité dynamique du fluide considéré. Lundgren 
[Lundgren 1972] a aussi montré que la viscosité effective dépend de la viscosité du fluide et 
de la porosité du milieu poreux. La notion de viscosité effective a été aussi utilisée pour 
exprimer les conditions aux limites à l’interface fluide / poreux (cas des conduites 
partiellement poreuses). 
La figure suivante donne la variation de la viscosité effective du modèle de Brinkman et de 
celui d’Einstein ( φµµ ×+= 5.21feff ). La limite de validité du modèle d’Einstein est pour 
une porosité qui tend vers zéro. On remarque, d’après la Figure V.11, qu’en allant vers le 
temps final de 50 heures, les deux courbes se rapprochent car le colmatage est total. 
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A cause de la variation temporelle de la porosité, on ne peut retenir que les modèles 
empiriques données par la littérature applicables pour des cas bien spécifiques de porosité. 
La notion de viscosité constante est donc retenue dans la suite de cette étude ( 1=feff µµ ). 
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Figure V.11 : Variation de la viscosité effective au cours du temps dans le milieu poreux 

V.3.8.3 Le pouvoir calorifique effectif ( )effCpρ  
Dans le terme transitoire de l’équation d’énergie, le pouvoir calorifique ( )effCpρ  intervient. 
En faisant introduire les trois phases qui constituent le milieu poreux (le fluide, la matrice 
poreuse et le dépôt solide) et pour un arrangement en parallèle déjà retenu pour le calcul de 
la conductivité thermique effective, on peut écrire que : 
( ) ( )( ) ( )( ) ( )( ) ( )dppfeff CptCCptCp ρφφρφρφρ −+−+= 001    (V.26) 

Le rapport du pouvoir calorifique est donné par l’expression suivante : 
( )
( ) f

eff
Cp Cp

Cp
R

ρ
ρ

=          (V.27) 

Les Figures V.12 et V.13 représentent respectivement la variation au cours du temps du 
pouvoir calorifique effectif ( )effCpρ  et du rapport du pouvoir calorifique effectif ( CpR ). On 
remarque que ( )effCpρ  et ( CpR  ) suivent une loi de variation exponentielle. 
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Figure V.12 : Variation du pouvoir 

calorifique effective au cours du temps dans le 
milieu poreux 
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Figure V.13 : Variation rapport de pouvoir 

calorifique effective au cours du temps dans le 
milieu poreux 
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V.3.9 Etude de la transition du régime dynamique laminaire au régime 
turbulent dans un milieu poreux 
Si 0S  est la section plane de la veine fluide perpendiculaire à la direction générale de 
l’écoulement, le débit a pour expression : 

∫∫ ==
00

.....
SS

m dSUdSnVq ρρ   (kg/s)      (V.28) 

On introduit une vitesse moyenne sur la section 0S : 

00 .S
q

S
q

U mv
m ρ

==          (V.29) 

C’est cette vitesse débitante qui est choisie comme vitesse de référence V  dans le nombre 
de Reynolds. 
Dans les milieux poreux, le problème physique est complètement différent en raison de la 
complexité géométrique de l’espace des pores. 
La vitesse de l’écoulement est donnée par la loi de Darcy (1856) [Darcy 1856], qui s’écrit 

Du
dx
dpKu ==−= constante

µ
        (V.30) 

Le nombre de Reynolds est déterminé à une échelle de pore. En prenant la racine carrée de 
la perméabilité comme longueur de référence, le nombre de Reynolds défini à l’échelle du 
pore s’écrit : 

µ
ρ 2

1
..

Re
KuD

p =          (V.31) 

La transition laminaire – turbulent dans un milieu poreux est donnée pour un nombre de 
Reynolds de pore de l’ordre de 300 d’après De Lemos [De Lemos 2001] et Kaviany 
[Kaviany 1991]. 

 Relation régissant la transition laminaire-turbulent dans un canal 
partiellement ou totalement remplie par un milieu poreux 

 
Le domaine physique est un canal plan partiellement poreux donné par la Figure V.14 
 
 
 
 
 
 
 
 
 

Figure V.14 Domaine physique d’application 
 

En utilisant le principe de conservation de débit pour un canal partiellement rempli par un 
milieu poreux on peut écrire : 

poreuxfluidee qqq +=          (V.32) 

poreuxporeuxfluidefluideee SUSUSU ×+×=×       (V.33) 
Sachant que la section du canal lHS .=  
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La vitesse dans la zone fluide en fonction du nombre de Reynolds s’écrit : 

h

Dhfluide
fluide D

U
.

Re.
ρ

µ
=          (V.34) 

La vitesse dans la zone poreuse en fonction du nombre de Reynolds de pore s’écrit : 

poreuxh

poreuxeff
Dporeux DDa

UU
−

==
..

Re.

ρ

µ
       (V.35) 

D’après les équations (33), (34) et (35), on peut écrire : 
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  (V.36) 

Le nombre de Reynolds à l’entrée en fonction des nombres de Reynolds du fluide et du 
poreux s’écrit alors : 

fluide

effporeux
fluidee Da µ

µ
.

Re
ReRe +=        (V.37) 

On prend pour la transition à la turbulence, les valeurs critiques suivantes : 
3000Re =−critiquef  dans la partie fluide 
300Re =−critiquep  dans le poreux. 

 
D’après l’équation (V.37) on aboutit l’équation simplifiée suivante : 

fluide

eff
e Da µ

µ
.3003000Re +=         (V.38) 

 
En considère le cas d’une viscosité constante )( feff µµ = , la relation (V.38) nous permet de 
tracer la courbe transition laminaire – turbulent dans un milieu poreux pour différentes 
valeurs de sa perméabilité. Deux zones d’écoulements sont distinguées d’après la Figure 
V.15. 
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Figure V.15 Courbe de transition au régime turbulent dans un milieu poreux 

 
Au dessus de la courbe, l’écoulement est turbulent dans les deux régions. En dessous, 
l’écoulement est laminaire dans la région poreuse.  
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 Valeurs retenues dans les calculs numériques 
Les valeurs suivantes ont été utilisées lors de la résolution numérique 

Dimensions du canal :  cmH 2= , mL 6= , ml 1=  
Le fluide circulant dans le canal est du lait dont la température, la vitesse d’entrée et les 
caractéristiques physiques sont les suivantes : 
Température d’entrée Te=300K, vitesse d’entrée Ue=0,6035 m/s. 
Sachant que la température des parois est de 400K, les propriétés du fluide sont données à la 
température moyenne de 350K. 

KmWf //642,0=λ , smkgf //10043,6 4−×=µ , 3kg/m34,1001=fρ , 

KkJ/kg921,3=fCp ,          smkgf //10035,6 7−×=ν  
 
Les caractéristiques physiques de la matrice poreuse sont les suivantes : 
Porosité initiale du milieu poreux:   95,00 =pφ  

Perméabilité initiale du milieu poreux:  25
0 m 1065,3 −×=pK  

La matrice poreuse est en acier, dont les propriétés sont : 
3kg/m7850=pρ , KJ/kg92,3 kCpp = , KmWp //64=λ  

Les propriétés du dépôt encrassant sont : 
3kg/m1030=dρ , KJ/kg18,4 kCpd =  

05,0=dφ , 212 m 1016 −×=dK ,  10 6−=dDa  
Epaisseur de la matrice poreuse:     mmHe p 896,1%4,9 =×=  

Rapport des conductivités thermiques :   fp λλ ×= 100 ,  fd λλ ×=
2
1  

Constante empirique du modèle de Kern et Seaton :  12 =k  
Ainsi, le diamètre hydraulique du canal, le nombre de Darcy, le nombre de Reynolds, le 
nombre de Prandtl du fluide, la conductivité thermique équivalente et le nombre de Prandtl 
équivalent pour ce problème sont : 

Dh=2H=4 cm   Prf=
f

pC
λ

µ
=3,75  4104Re ×==

ν
h

D
DU

h
 

Da=K/Dh
2   Preff=

eff

pC
λ

µ
   ( ) sfeff λφλφλ −+= 1  
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VI.1. Problématique industrielle de la pasteurisation du lait 
Le traitement thermique du lait dans un échangeur de chaleur passe par un procédé 

de pasteurisation ou de stérilisation. La pasteurisation consiste à porter la température d’un 
produit aux environs de 70 à 85°C pendant 15 secondes afin d’y détruire les micro-
organismes pathogènes et à tuer les bactéries tout en conservant la valeur nutritive du lait. 
Après la destruction des bactéries pathogènes par la pasteurisation, il est important de 
réfrigérer les aliments pasteurisés autour de 3 à 4°C afin de prévenir la multiplication des 
bactéries qui n'ont pas été détruites. La température est le paramètre le plus important 
intervenant pour contrôler le procédé de pasteurisation ou de stérilisation d’un produit agro-
alimentaire. La sous-pasteurisation est due soit à une température trop basse ou à un temps 
de séjour du fluide trop court durant son passage dans l’échangeur. Le risque majeur de la 
sous-pasteurisation est de ne pas détruire toute la flore pathogène et les bactéries qui sont 
néfastes, ce qui peut provoquer des maladies chez les humains. 
Dans l’industrie laitière, la formation de l’encrassement sur les surfaces d’échange d’un 
pasteurisateur provoque une chute considérable de la température au cours du temps et 
réduit considérablement le temps de fonctionnement des équipements. Le pasteurisateur est 
un échangeur de chaleur qui sert à réchauffer en continu un produit pompable 
Dans le but d’analyser les performances de la machine en présence de l’encrassement et de 
déterminer le taux de dégradation causé sur son rendement, la simulation numérique d’un 
écoulement turbulent entre deux plaques planes avec formation d’un dépôt encrassant au 
cours du temps fait l’objet de cette étude. L’échangeur de chaleur est réduit à un écoulement 
entre deux plaques planes chauffées à température constante. 
 
VI.2. Encrassement sans revêtement poreux sur les parois (S.M.P) - cas de 
référence 
Dans cette partie de travail, un fluide alimentaire ayant un fort pouvoir encrassant est utilisé 
dans la simulation. Les plaques sont chauffées à une température uniforme Tp = 400 K et le 
fluide rentre avec une température Te = 300 K. Les grandeurs adimensionnelles retenues 
dans les calculs sont données au chapitre V. 
Afin de satisfaire la condition de pasteurisation, la longueur de la conduite de 6 m est 
choisie de telle sorte à atteindre une température de sortie entre 343 K et 358 K. 
L’établissement thermique est atteint à une distance de 1,33 m de l’entrée correspondant à 

ueasymptotiqxNu )(05,1 × . A une distance de 4,34 m de l’entrée, la température moyenne du 
fluide atteint la valeur de 343 K. L’encrassement se forme et se dépose sur les parois de 
l’échangeur au cours du temps. Ce dépôt est supposée uniforme et suit une loi de variation 
exponentielle donnée par le modèle de Kern et Seaton [Kern et Seaton 1959]. Le dépôt 
atteint son épaisseur asymptotique après 50 heures de fonctionnement et occupera un taux 
global de 19 % en hauteur de l’espacement entre les plaques. Il est à noter que le débit 
d’alimentation influe considérablement sur la vitesse de déposition.  
 
VI.2.1. Etude dynamique de l’écoulement en présence de l’encrassement 
VI.2.1.1. Profil de vitesse 

Les équations appliquées pour résoudre le système sont les équations de Navier Stokes dans 
la partie fluide avec le modèle de Darcy-Brinkman-Forchheïmer dans la partie poreuse. Les 
variations des profils de vitesse pour différents temps de déposition, avant et après 
l’établissement dynamique de l’écoulement, sont représentées sur la figure VI.1 à t = 0, 10 
et 50 heures. 
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Figure VI.1: Variation du profil de la vitesse au cours de l’accumulation du dépôt sur les 

parois du canal dans la zone établie 
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Initialement, le canal est propre et la déposition n’a pas encore débutée. La vitesse axiale 
augmente progressivement le long du canal et atteint au centre du canal une valeur 
maximale de 0,681 m/s à l’établissement. 
Après 10 heures de fonctionnement, une épaisseur de 0,856 mm de dépôt est formée sur les 
parois, couvrant ainsi un taux de 4,5 % de la hauteur du canal. La vitesse de l’écoulement 
dans le dépôt est quasiment nulle à cause de la faible perméabilité du dépôt. Ceci explique la 
forme plate du profil de vitesse. Dans la partie fluide, le profil de vitesse s’établit et atteint 
son maximum au centre du canal. 
Après 50 heures de fonctionnement, le dépôt atteint son épaisseur asymptotique couvrant 
ainsi 19 % de la hauteur du canal. Le profil de vitesse reste aplati dans la couche du dépôt et 
la réduction de la section de passage du fluide provoque une accélération de la vitesse dans 
la partie centrale du canal. Elle atteint une augmentation de 70%. En outre, quelque soit la 
position sur le canal, on s’aperçoit que la vitesse maximum augmente lorsque l’épaisseur de 
milieu poreux augmente. 
 
Dans les écoulements turbulents à grands nombres de Reynolds, les couches limites 
pariétales sont le siège de forts gradients de vitesse. Les modèles de turbulence, de type 

εκ − , doivent être adaptés aux écoulements proches des parois. Les fonctions standards 
aux parois ont été utilisées pour le calcul de l'écoulement à proximité des parois.  
On remarque que, dans le cas d’un canal avec un dépôt poreux sur les parois, la forme du 
profil de vitesse est à faible gradient au niveau des couches limites pariétales. Le rapport de 
la vitesse maximale sur la vitesse moyenne est de 1,28, caractérisant un écoulement 
turbulent. La forme du profil de vitesse de l’écoulement est due à la non-existence de lois de 
parois au niveau de l’interface fluide-poreux. En effet, les travaux de Silva et de Lemos 
[Silva et de Lemos, 2003] s’appuient sur cette considération. A l’interface fluide-poreux, les 
lois de paroi ne sont pas adaptées pour modéliser l’écoulement. La condition de non 
glissement de la vitesse n’est pas vérifiée. Dans le même contexte et d’après Silva et de 
Lemos [Silva et de Lemos, 2003], les valeurs finales de vitesses à proximité de l'interface 
seront fonction non seulement de l'inertie et des effets visqueux, mais aussi des termes de 
résistance de Darcy-Brinkman-Forchheïmer. Par contre, seules les conditions de continuité 
sont retenues au niveau de l’interface fluide-poreux. Par conséquent, la forme des profils de 
vitesses sont obtenus par l’auteur.  
Chandesris et Jamet [Chandesris et Jamet 2009] ont modélisé les profils de la vitesse en 
écoulement turbulent à l’interface fluide-poreux. Le modèle εκ −  et la méthode de 
simulation numérique directe (Direct Numerical Simulation, DNS) ont été utilisés. 
Contrairement à l’interface fluide-paroi, les profils de vitesses observés au niveau de 
l'interface fluide-poreux sont à faible gradient (Figure VI.2). Ces résultats sont très proches 
de ce que nous proposons (Figure VI.1) et viennent renforcer qualitativement nos calculs. 
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Résultat de Silva et de Lemos 2003 

 
Résultat de Chandesris et Jamet 2009 

Figure VI.2: Profil de la vitesse à l’interface fluide-poreux 
 
VI.2.1.2. Profil de l’énergie cinétique turbulente 
L’évolution de l’énergie cinétique turbulente le long du canal est représentée sur la figure 
VI.3. Il apparait que l’énergie cinétique turbulente atteint sa valeur maximale à l’interface 
fluide-paroi et/ou fluide-dépôt. La réduction de la section de passage du fluide au cours du 
temps et la nature de l’interface de contact (fluide-dépôt) provoque le pic d’énergie 
turbulente. A cette interface, en plus de la résistance due aux forces visqueuses et d’inertie, 
une résistance supplémentaire plus importante est due aux termes de Darcy et Forchheïmer. 
Ce qui produit une accélération plus importante dans cette zone. En allant vers le centre du 
canal l’énergie cinétique turbulente décroît progressivement et atteint son minimum dans la 
section centrale du canal. La réduction de la section de passage du fluide fait augmenter 
l’énergie cinétique. On remarque que l’énergie cinétique est quasiment nulle dans la zone du 
dépôt. 
 
VI.2.1.3 Profil de la dissipation turbulente 
La figure VI.4 illustre la distribution du taux de dissipation de l’énergie cinétique turbulente 
sur la longueur du canal. Les profils de l’énergie cinétique turbulente et de la dissipation 
turbulente varient de la même façon. Un maximum du taux de dissipation est observé 
initialement au niveau de l’interface fluide-paroi et il est beaucoup plus important à 
l’interface fluide-dépôt. Dans la zone du dépôt, le profil de la dissipation est aplati, ce qui 
revient à confirmer que l’écoulement dans cette zone est quasiment nul. 
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Figure VI.3: Variation du profil de l’énergie cinétique turbulente au cours de l’accumulation 

du dépôt sur les parois du canal dans la zone établie 
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Figure VI.4: Variation du profil de la dissipation turbulente au cours de l’accumulation du 

dépôt sur les parois du canal dans la zone établie 
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VI.2.2. Etude thermique de l’écoulement en présence de l’encrassement 
VI.2.2.1. Profil de température 

La distribution de température des fluides dans un échangeur de chaleur est l’un des 
paramètres traduisant l’efficacité de l’équipement. La figure VI.5 présente les profils de 
température à différentes section dans le canal au cours de la déposition. 
L’établissement thermique est atteint pour une distance de 1,33 m de l’entrée correspondant 
à une température moyenne de 316,63 K.  
La distance pour laquelle la température atteint la valeur admissible de pasteurisation est de 
4,34 m correspondant à une température moyenne de 343,40 K. 
On remarque avant encrassement l’augmentation progressive de la température dans le canal 
qui atteint une valeur maximale de 354,18 K=81,18°C dans la section de sortie. La valeur de 
la température du fluide atteinte dans la section de sortie permet la pasteurisation du lait. 
Après 10 heures de fonctionnement, on remarque que la température diminue sur toute la 
longueur du canal. Cette diminution est causée par la déposition progressive sur les surfaces 
d’échanges d’un dépôt encrassant moins conductif. Une couche d’épaisseur de 0,856 mm est 
alors déposée. 
On remarque que plus l’épaisseur du dépôt augmente, moins le fluide est chauffé et plus 
l’échange thermique entre la paroi et le fluide est affecté. Cette nette diminution de la 
température est constatée après 50 heures de fonctionnement. La température de sortie du 
fluide dans ces conditions atteint la valeur de 313,80 K. Une chute de 88,6 % de la 
température est constatée avant formation du dépôt et après 50 heures de déposition. Le 
dépôt encrassant constitue une couche isolante qui influe considérablement sur le transfert 
de chaleur. Dans la zone du dépôt, on remarque la forte diminution du gradient de 
température et le transfert de chaleur par conduction est dominant. 
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Figure VI.5: Variation du profil de température au cours de l’accumulation du dépôt sur les 

parois du canal dans la zone établie 
 

VI.2.2.2. Variation de la température moyenne 
La figure VI.6 représente l’évolution de la température moyenne à différentes sections du 
canal et à différents instants. 
On remarque une chute progressive de la température moyenne au cours du temps sur toute 
la longueur du canal. Pendant la déposition, la résistance au transfert thermique augmente 
progressivement et le fluide se chauffe de moins en moins au fur et à mesure que le dépôt 
s’installe sur les parois du canal.  
La figure VI.7 montre l’influence de la couche du dépôt encrassant sur la température 
moyenne dans la zone d’établissement thermique. On s’aperçoit que la température 
moyenne augmente durant les premières 4 heures de déposition et atteint Tm = 357,80K. 
Durant les 4 premières heures, l’épaisseur du dépôt correspondant varie de 0,2mm à 0,4mm. 
On remarque que la masse déposée n’affecte pas la température. Au contraire, la 
température augmente et le transfert de chaleur est meilleur. Cette mince couche du dépôt 
encrassant constitue alors des conditions favorables au transfert de chaleur (la couche est 
tellement mince qu'elle devient comme une rugosité de paroi, accélère la turbulence et 
augmente l’échange thermique). Apres la 4ème heure de déposition, une chute importante de 
la température est observée et la pente de la courbe diminue considérablement au cours du 
temps. L’effet de l’encrassement se traduit par cette nette diminution de la température le 
long du canal.  
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En tenant compte des conditions de pasteurisation, la température nécessaire n’est atteinte 
que durant les 9 premières heures de fonctionnement. Au delà, les conditions sont 
défavorables et l’échangeur doit être mise en arrêt pour nettoyage. 
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Figure VI.6: Profil de température moyenne le 

long du canal à différents instants 
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Figure VI.7: Variation temporelle de la 
température moyenne en régime établi 

 
VI.2.2.3. Variation du nombre de Nusselt 

La variation du nombre de Nusselt moyen en fonction du temps est représentée sur la figure 
VI.8. On remarque qu’il y a une augmentation da la valeur du  nombre de Nusselt moyen 
dans les 4 premières heures, ce qui est traduit par un meilleur échange thermique malgré le 
dépôt qui s’est formé sur les parois du canal. C’est l’un des résultats les plus intéressants 
que l’on peut tirer de cette courbe. Une chute considérable du nombre de Nusselt moyen est 
observée au delà de cet instant. Ceci est dû à l’augmentation de la masse du dépôt 
provoquant une résistance thermique et une réduction d’échange beaucoup plus importante. 
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Figure VI.8: La variation temporelle du nombre de Nusselt moyen en régime établi 

 
L’augmentation du transfert de chaleur aux premiers instants de déposition est un résultat 
connu. Chiron et al. [Chiron et al. 1984] ont mesuré expérimentalement la dégradation 
thermique autour d’un tube chauffé placé dans un écoulement diphasique (air et particules) à 
la température ambiante et dans une configuration d’écoulement à courants croisés. Les 
expériences ont été réalisées dans des conditions de laboratoire en écoulement froid où seul 
le tube était chauffé et porté à une température homogène de 100 °C. La mesure du 
coefficient d’échange global a été effectuée en régime transitoire à partir de l’évolution de la 
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température de chacun des secteurs chauffants. Le dispositif utilisé permet la mesure du 
coefficient d’échange en régime transitoire pour des échangeurs tubulaires à courants 
croisés. Les résultats obtenus en régime transitoire sont rapportés sur la figure VI.9. 
 

 
 

Figure VI.9: Coefficient d’échange global en 
fonction du temps de déposition 
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[Présente étude] 
 
D’une manière générale, le coefficient d’échange diminue en fonction du temps 
d’encrassement. L’augmentation des échanges est représentée sur la figure VI.9 durant la 
première heure de fonctionnement. La figure VI.10 présente l’évolution du coefficient 
d’échange global en fonction du temps de déposition. L’une des conclusions les plus 
intéressantes, et qui concorde qualitativement avec les résultats de Chiron et al., est 
l’augmentation importante des échanges thermiques durant les premiers temps 
d’encrassement. Un phénomène qui se répète mais dont les causes sont jusque là peu 
connues. Il est à noter que la différence dans les ordres de grandeurs des deux courbes est 
due a la différence des conditions opératoires (conditions initiales, aux limites, la nature du 
fluide, etc.). On s’intéresse dans cette comparaison à la variation qualitative du coefficient 
d’échange. 
Dans le but de trouver une explication à l’augmentation d’échange durant les premières 
heures de déposition, la figure VI.11 présente la variation de l’énergie cinétique moyenne à 
la section de sortie du canal au cours des 10 premières heures. 
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D’après la figure VI.11, les premiers instants de déposition provoquent une intensité 
turbulente très importante avec un taux de croissance de 10%. La mince couche 
d’encrassement fait augmenter les résistances visqueuses, d’inertie et de frottement, créant 
une intensité turbulente importante favorisant ainsi un meilleur échange thermique. Après la 
4ème heure de déposition, le taux d’augmentation de la turbulence baisse considérablement. 
Une compétition est crée entre la croissance de l’énergie cinétique turbulente et du taux de 
déposition de l’encrassement. L’encrassement est dominant après la 4ème heure et le transfert 
de chaleur décroît progressivement. 
 
VI.2.2.4. Le coefficient d’échange global à l’état encrassé 
A l’état propre, le coefficient d’échange global (U) est équivalent au coefficient de transfert 
de chaleur par convection h, ou au nombre de Nusselt sous forme adimensionnelle. 
Le coefficient d’échange global à l’état encrassé est: 

( ) ( ) CdCvdfeffdd
d

RRteh
U

+=+= −−λ)(11       (VI.1) 

L’évolution des différents termes de l’équation (VI.1) sont représentées par les figures 
VI.12 et VI.13 
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Figure VI.12: La variation temporelle du 
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Figure VI.13: Le point de croisement des 
transferts par conduction et convection 

 
Il parait évident que la déposition d’un composé relativement isolant conduit à une 
dégradation de la qualité d’échange traduite principalement par une diminution de 
l’efficacité de l’échangeur et du coefficient d’échange. Ce qui explique la croissance 
exponentielle de la résistance thermique globale au cours du temps (Figure VI.12). 
En revenant à l’expression de U (Eq VI.1), on note que deux entités déterminent son 
comportement. La résistance à la conduction (Rcd), directement proportionnelle à l’épaisseur 
du dépôt, et la résistance à la convection (Rcv), inversement proportionnelle au coefficient de 
transfert h.  
La résistance à la conduction n’est dominante qu’après 1 heure et 40 mn de déposition. Cela 
est obtenu par le point d’intersection entre les courbes de la résistance à la conduction et à la 
convection, donnée par la figure VI.13. La déposition progressive au cours du temps d’un 
milieu de faible conductivité thermique fait augmenter les résistances thermiques et 
provoque une chute de l’efficacité. 
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VI.3. Encrassement avec du revêtement poreux sur les parois (A.M.P) 
 
Dans la section précédente, consacrée à l’étude de l’encrassement sans revêtement poreux 
sur les parois (S.M.P), les performances du système étudié conduisant à orienter l’étude vers 
l’analyse du cas où l’on insère une couche poreuse sur les parois du canal. Cette technique 
pourrait réduire la résistance due à l’encrassement et permettrait de réduire la fréquence de 
maintenance des échangeurs. 
 
L’objectif de notre étude consiste à contribuer à la maitrise de nouveaux concepts 
permettant de maintenir le niveau de transfert thermique suffisant pour un temps de 
fonctionnement beaucoup plus prolongé. Il s’agit d’insérer un milieu fibreux rigide et très 
conducteur sur les parois du canal. Suivant les propriétés hydrodynamiques du milieu 
poreux, arriver à capter les particules du dépôt, de réduire la résistance d’encrassement et de 
prolonger le temps de fonctionnement du pasteurisateur est le but de cette étude. 
 
D’après le chapitre V, plusieurs cas sont à envisager en fonction de la quantité du dépôt 
pénétrant dans le fibreux. D’après l’équation (V.10), le paramètre définissant les différents 
cas de notre étude est la fraction de la masse déposée « f » qui pénètre dans le filtre poreux. 
Trois cas sont étudiés suivant le paramètre « f  »  (Réf : la page 86 du Ch. V). 
 
Le temps final de calcul de 50 heures correspond au temps nécessaire pour colmater la 
matrice poreuse. La porosité et la perméabilité initiale du milieu poreux sont respectivement 
φ0 = 0,95 et K0 = 3,65 × 10-5 m2. 
En premier lieu, les profils dynamique et thermique de l’écoulement sont représentés sur 
toute la longueur du canal aux temps initial (à 0 heures), à 10 heures et à 50 heures. Ensuite, 
une étude comparative de cas est menée afin de déterminer la situation la plus avantageuse.  
 
VI.3.1. Analyse dynamique de l’écoulement le long du canal 
VI.3.1.1. Profil de la vitesse axiale 
Les figures VI.14, VI.15 et VI.16 représentent les profils de vitesse le long du canal en 
présence du milieu poreux sur les parois, à différents instants. La variation des profils de 
vitesses est affectée au cours du temps par la déposition. 
 
Initialement, l’encrassement n’a pas encore eu lieu. La vitesse dans la partie poreuse 
diminue par rapport au cas sans milieu poreux (voir figure VI.2 à t=0 h) et cela malgré la 
grande perméabilité initiale de la matrice poreuse. Cette diminution de la vitesse dans le 
poreux est compensée par une augmentation de la vitesse dans la partie centrale du canal 
afin de conserver le débit dans la conduite. 
La formation d’un dépôt encrassant sur le milieu poreux crée trois zones d’écoulement: 
deux premières zones d’épaisseur mmep 9,1=  du milieu poreux et une troisième zone 
d’écoulement totalement fluide entre les deux matrices poreuses d’épaisseur 

mmeHe pfluide 2,162 =×−= . 
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Dans le cas 0=f , plus le dépôt augmente en épaisseur au cours du temps, plus la vitesse de 
l’écoulement dans le milieu poreux et dans la partie centrale du canal augmente. 
Contrairement au cas 5,0=f , ou le milieu poreux capte partiellement les particules du 
dépôt, le colmatage partiel fait réduire la vitesse dans le milieu poreux au cours du temps. 
La vitesse du fluide atteint son maximum après 50 heures à une valeur de 1,1m/s dans la 
zone centrale du canal.  
Dans le cas où le milieu poreux arrive à capter toutes les particules du dépôt au cours du 
temps ( 1=f ), la vitesse du fluide dans le milieu poreux diminue au fur et à mesure que le 
dépôt occupe la place du fluide dans les pores. Après 50 heures, le colmatage total est 
atteint. 
 
Temps = 0 h : (correspond à la période d’induction)  
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Figure VI.14: Variation du profil de vitesse le long du canal durant la période d’induction 
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Temps = 10 h : 
- Cas 1 : 0=f  (aucune pénétration dans le poreux) mmed 856,0=  
( ) 95,0=pφ ,  ( ) 251065,3 mK p

−×= ,  ( ) 95,5=pRc ,  ( ) 996,0=
pcpR  
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- Cas 2 : 5,0=f  (une pénétration partielle dans le poreux) 
( ) 72,0=pφ ,  ( ) 271036,5 mK p

−×= ,  ( ) 83,5=pRc ,  ( ) 017,1=
pcpR  
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- Cas 3 : 1=f  (une pénétration totale dans le poreux) 
( ) 50,0=pφ ,  ( ) 281033,5 mK p

−×= ,  ( ) 72,5=pRc ,  ( ) 039,1=
pcpR  
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Figure VI.15: Variation du profil de vitesse le long du canal à t=10 h 
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Temps = 50 h : 
- Cas 1 : 0=f  (aucune pénétration dans le poreux) mmed 805,1=  
( ) 95,0=pφ ,  ( ) 251065,3 mK p

−×= ,  ( ) 95,5=pRc ,  ( ) 996,0=
pcpR  
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- Cas 2 : 5,0=f  (une pénétration partielle dans le poreux) 
( ) 47,0=pφ ,  ( ) 281015,4 mK p

−×= ,  ( ) 71,5=pRc ,  ( ) 042,1=
pcpR  
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- Cas 3 : 1=f  (une pénétration totale dans le poreux) 
( ) 41039,1 −×=pφ ,  ( ) 2191089,2 mK p

−×= ,  ( ) 47,5=pRc ,  ( ) 088,1=
pcpR  
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Figure VI.16: Variation du profil de vitesse le long du canal à t=50 h 
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VI.3.1.2. Profil de l’énergie cinétique turbulente 
La distribution de l’énergie cinétique turbulente dans différentes sections du canal avec 
milieu poreux est représentée par les figures VI.17, VI.18 et VI.19 à l’instant initial (0 
heures), à 10 heures et à 50 heures.  
 
A l’interface fluide-dépôt, l’énergie cinétique turbulente atteint son maximum. L’intensité 
turbulente sur cette interface est beaucoup plus importante que dans les cas ou l’interface est 
fluide-poreux ou fluide-parois : plus le dépôt s’installe sur le milieu poreux, plus la section 
de passage du fluide est réduite, entrainant une augmentation de la vitesse dans cette partie 
et provoquant ainsi une accélération de l’énergie cinétique turbulente à l’interface du dépôt. 
Dans tous les cas, un pic d’énergie cinétique est remarqué au niveau de l’interface, où son 
intensité dépend de la vitesse d’écoulement dans la zone considérée et de la nature de 
l’interface. 
Le colmatage total de la matrice poreuse après 50 heures pour le cas 1=f , réduit 
considérablement la turbulence dans le milieu poreux et le profil devient quasiment plat. 
 
Temps = 0 h : (correspond à la période d’induction)  
 

mmed 0= ,  ( ) 05,0=dφ ,  ( ) 2121016 mK d
−×= ,  ( ) 525,0=dRc ,  ( ) 092,1=

dcpR  

( ) 95,0=pφ ,  ( ) 251065,3 mK p
−×= ,  ( ) 95,5=pRc ,  ( ) 996,0=

pcpR  
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Figure VI.17: Variation du profil de l’énergie cinétique turbulente le long du canal durant la 
période d’induction 
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Temps = 10 h : 
- Cas 1 : 0=f  (aucune pénétration dans le poreux) mmed 856,0=  
( ) 95,0=pφ ,  ( ) 251065,3 mK p

−×= ,  ( ) 95,5=pRc ,  ( ) 996,0=
pcpR  
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- Cas 2 : 5,0=f  (une pénétration partielle dans le poreux) 
( ) 72,0=pφ ,  ( ) 271036,5 mK p

−×= ,  ( ) 83,5=pRc ,  ( ) 017,1=
pcpR  
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- Cas 3 : 1=f  (une pénétration totale dans le poreux) 
( ) 50,0=pφ ,  ( ) 281033,5 mK p

−×= ,  ( ) 72,5=pRc ,  ( ) 039,1=
pcpR  
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Figure VI.18: Variation du profil de l’énergie cinétique turbulente le long du canal à t=10 h 
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Temps = 50 h : 
- Cas 1 : 0=f  (aucune pénétration dans le poreux) mmed 805,1=  
( ) 95,0=pφ ,  ( ) 251065,3 mK p

−×= ,  ( ) 95,5=pRc ,  ( ) 996,0=
pcpR  
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- Cas 2 : 5,0=f  (une pénétration partielle dans le poreux) 
( ) 47,0=pφ ,  ( ) 281015,4 mK p
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- Cas 3 : 1=f  (une pénétration totale dans le poreux) 
( ) 41039,1 −×=pφ ,  ( ) 2191089,2 mK p
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Figure VI.19: Variation du profil de l’énergie cinétique turbulente le long du canal à t=50 h 
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VI.3.2. Analyse thermique de l’écoulement le long du canal 
VI.3.2.1. Profil de température 
Les figures VI.20, VI.21 et VI.22 représentent les profils de température le long du canal à 
différents instants. 
La température moyenne à la sortie du canal atteint la valeur de Tmoy=356,80 K, supérieure à 
celle trouvée dans le cas d’un canal propre et sans milieu poreux (354,18 K, voir figure 
VI.5). Initialement, l’insertion du milieu poreux sur les parois du canal est bénéfique 
thermiquement. 
L’établissement thermique est atteint à une distance de 0,76 m de l’entrée correspondant à 

ueasymptotiqxNu )(05,1 ×  et atteint une température moyenne de 311,22 K.  
La distance à laquelle la température atteint la valeur admissible de pasteurisation est de 
4,04 m correspondant à une température moyenne de 343,48 K. 
La formation du dépôt sur le filtre poreux, correspondant aux cas ( 0=f ) et ( 5,0=f ), 
réduit considérablement la diffusion thermique. Une chute importante de la température est 
alors observée. Une grande quantité de chaleur reste emmagasinée dans la matrice poreuse 
pour des températures allant de 375 K à 400 K. Le dépôt encrassant constitue une couche 
isolante thermiquement qui réduit le transfert de chaleur. 
Le cas avec pénétration totale du dépôt dans le poreux ( 1=f ) permet un mélange des 
particules du dépôt avec la matrice solide, formant ainsi une conductivité thermique 
effective beaucoup plus élevée que celle du dépôt seul. Cela réduit considérablement la 
résistance thermique du dépôt et permet ainsi un meilleur transfert de chaleur au fluide.  
 
Temps = 0 h : (correspond à la période d’induction)  
 

mmed 0= ,  ( ) 05,0=dφ ,  ( ) 2121016 mK d
−×= ,  ( ) 525,0=dRc ,  ( ) 092,1=

dcpR  

( ) 95,0=pφ , ( ) 251065,3 mK p
−×= ,  ( ) 95,5=pRc ,  ( ) 996,0=

pcpR  
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Figure VI.20: Variation du profil de température le long du canal durant la période 

d’induction 
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Temps = 10 h : 
- Cas 1 : 0=f  (aucune pénétration dans le poreux) mmed 856,0=  
( ) 95,0=pφ ,  ( ) 251065,3 mK p

−×= ,  ( ) 95,5=pRc ,  ( ) 996,0=
pcpR  
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- Cas 2 : 5,0=f  (une pénétration partielle dans le poreux) 
( ) 72,0=pφ ,  ( ) 271036,5 mK p

−×= ,  ( ) 83,5=pRc ,  ( ) 017,1=
pcpR  
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- Cas 3 : 1=f  (une pénétration totale dans le poreux) 
( ) 50,0=pφ ,  ( ) 281033,5 mK p

−×= ,  ( ) 72,5=pRc ,  ( ) 039,1=
pcpR  
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Figure VI.21: Variation du profil de température le long du canal à t=10 h 
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Temps = 50 h : 
- Cas 1 : 0=f  (aucune pénétration dans le poreux) mmed 805,1=  
( ) 95,0=pφ ,  ( ) 251065,3 mK p

−×= ,  ( ) 95,5=pRc ,  ( ) 995,0=
pcpR  
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- Cas 2 : 5,0=f  (une pénétration partielle dans le poreux) 
( ) 47,0=pφ ,  ( ) 281015,4 mK p

−×= ,  ( ) 71,5=pRc ,  ( ) 042,1=
pcpR  
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Figure VI.22: Variation du profil de température le long du canal à t=50 h 
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VI.4. Etude comparative des cas sans et avec revêtement poreux sur les parois 
Dans cette section, une étude comparative des paramètres dynamiques et thermiques des 
différents cas étudiés est discutée (S.M.P et A.M.P). 

VI.4.1 Profil de vitesse dans la zone d’établissement 
Les profils de vitesse pour les différents cas étudiés sont présentés par la figure VI.23 à 10 
heures et à 50 heures. 
Les cas S.M.P et A.M.P ( 1=f ) donnent lieu pratiquement à la même réduction dans la 
section de passage du fluide à l’état final, après formation du dépôt (cas S.M.P) et après 
colmatage total (cas A.M.P), ce qui donne lieu à la même vitesse d’écoulement au centre du 
canal et au même profil de vitesse après 50 heures. Le cas ( 5,0=f ) conduit à une 
accélération plus importante de la vitesse dans la partie centrale du canal. Le cas ( 0=f ) 
permet d’avoir une vitesse d’écoulement importante dans la matrice poreuse, qui n’est pas 
colmatée au cours du temps. Afin de conserver le débit, la vitesse d’écoulement est réduite 
au centre du canal par rapport au cas ( 5,0=f ), bien que ce cas présente une réduction la 
plus importante de la section du canal. L’effet de colmatage partielle de la matrice poreuse 
réduit la vitesse de l’écoulement dans la partie centrale du canal donnée par le cas 
( 5,0=f ). 
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Figure VI.23: Variation du profil de la vitesse à la section de sortie du canal à t=10 h et 50 h 
 
VI.4.2. Profil de l’énergie cinétique turbulente dans la zone d’établissement 
La figure VI.24 représente la variation des profils de l’énergie cinétique turbulente à la 
section de sortie du canal pour les cas étudiés avec et sans milieu poreux (A.M.P et S.M.P) 
après 10 heures et 50 heures de temps de déposition. 
On remarque que, dans le milieu poreux, l’intensité de turbulence diminue en fonction du 
taux de colmatage de la matrice poreuse qui fait diminuer, à son tour, la vitesse de 
l’écoulement. Sur l’interface fluide-dépôt, l’intensité de turbulence atteint des valeurs 
maximales. Le milieu poreux fait augmenter les forces visqueuses et d’inertie parce que les 
résistances supplémentaires (modélisées par les termes de Brinkman et de Forchheimer) 
provoquent des contraintes de frottement beaucoup plus importantes que dans le cas où la 
conduite est totalement remplie par le fluide. La réduction maximale de la section de 
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passage du fluide provoquée par l’épaisseur du dépôt dans la conduite fait augmenter aussi 
le pic de turbulence à cette interface. En absence des résistances due aux frottement, 
l’énergie cinétique turbulente atteint ces plus basses valeurs dans la partie fluide au centre 
du canal. 
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Figure VI.24: Variation du profil de l’énergie cinétique turbulente à la section de sortie du 

canal à t=10 h et 50 h 
 

VI.4.3 Pertes de Charge 
Suivant la cinétique de déposition de l’encrassement et la loi de colmatage, l’évolution de la 
perte de charge au cours du temps pour les différents cas est représentée sur la figure VI.25. 
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Figure VI.25: Variation de la perte de charge au cours du temps de déposition 

 
On remarque que plus la section de passage du fluide dans le canal est réduite, plus la perte 
de charge est importante. Cela est remarqué en premier lieu pour le cas sans milieu poreux 
(S.M.P), où que le dépôt s’installe sur les parois du canal. Plus le dépôt augmente au cours 
du temps et plus la perte de charge est importante. On remarque cela aussi dans les cas avec 
milieu poreux (A.M.P). Le cas donnant à deux couches superposées l’une sur l’autres (cas 

0=f ), présente la section de passage la plus réduite et la perte de charge la plus 
importante. Le milieu poreux présente un obstacle supplémentaire à l’écoulement du fluide, 
donnant des pertes de charge plus importantes. 
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VI.4.4 Contrainte de cisaillement à la paroi 
La figure VI.26, illustre les variations temporelles de la contrainte de cisaillement pour les 
cas sans milieu poreux (S.M.P) et avec milieu poreux (A.M.P). 
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Figure VI.26: Variation de la contrainte de cisaillement pariétale au cours du temps de 

déposition et du colmatage du milieu poreux 
 
Initialement, la valeur de la contrainte de cisaillement dans le cas d’un canal propre est plus 
élevée par rapport au cas avec milieu poreux. La matrice poreuse fait réduire la vitesse 
d’écoulement, réduisant ainsi les contraintes de cisaillement à la paroi. 
En présence d’un dépôt ayant une porosité et une perméabilité très faible, les gradients de 
vitesse sont très faibles au niveau de la paroi. La contrainte de cisaillement qui varie 
proportionnellement avec les gradients de vitesse décroît considérablement. La contrainte de 
cisaillement pour le cas d’un canal propre est 21535,1 −×= mNpτ . Après 2 heures de 

déposition, la contrainte de cisaillement chute à 20076,0 −×= mNpτ . 
Pour les cas avec milieu poreux, le colmatage de la matrice poreuse au cours du temps 
réduit les gradients de vitesse au niveau des parois et entraîne une chute de la contrainte de 
cisaillement. C’est le cas 1=f  qui atteint après 30 h un taux de colmatage important 
( 11,0=φ  à t=30 h). La contrainte de cisaillement devient très faible. 
 
VI.4.5. Profil de température dans la zone d’établissement 

La figure VI.27 montre la variation du profil de la température dans la section de sortie pour 
les cas (S.M.P) et (A.M.P) après 10 heures et 50 heures de fonctionnement. 
D’après cette figure, l’encrassement fait réduire considérablement la température de sortie 
de la conduite. La température du fluide dans la partie centrale du canal chute de 354,18 K à 
313,80 K, ce qui représente une dégradation importante des échanges fluide-parois (voir la 
figure VI.5). Elle décroît de 88,6 %. 
L’apport du milieu poreux sur l’amélioration du transfert de chaleur reste dans tous les cas 
bénéfique. L’insertion d’un milieu poreux d’une conductivité thermique assez élevée permet 
d’augmenter la température du fluide. Le seul cas permettant de conserver la température du 
fluide à la sortie pour des conditions favorables à la pasteurisation est le cas 1=f . Dans ce 
cas, la température de sortie atteint 358 K.  
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Pour les deux autres cas, 0=f  et 5,0=f , la température moyenne à la sortie atteint 
respectivement 323,7 K et 320,5 K. La formation d’une couche de dépôt au dessus de la 
matrice poreuse d’une épaisseur modérée de 5% à 10% de la hauteur du canal, crée une 
résistance supplémentaire très importante au transfert de chaleur. On peut conclure que la 
formation d’un dépôt peu conductif sur les surfaces d’échanges constitue un cas très 
défavorable à l’échange thermique. L’apport du milieu poreux, n’est pas bénéfique dans ces 
deux cas. 
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Figure VI.27: Variation du profil de température à la section de sortie au cours du temps 

 
VI.4.6. Evolution de la température moyenne débitante le long du canal 
La figure VI.28 montre l’évolution de la température moyenne le long du canal à l’instant 
initial, à 10 heures et à 50 heures. 
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Figure VI.28: Variation de la température moyenne débitante le long du canal 

 
A t=0 heures, l’insertion du milieu poreux fait augmenter la température de 354,18K à 
356,80K par rapport au cas sans milieu poreux. Ceci est dû à la conductivité thermique 
élevée du milieu poreux. L’apport du milieu poreux pour la situation d’une pénétration 
totale du dépôt dans la matrice poreuse ( 1=f ) est observé sur la figure VI.28 après 50 
heures. La température moyenne du fluide sur toute la longueur du canal n’a pas été affectée 
au cours du temps de déposition, contrairement aux cas 5,0=f  et 0=f , où la température 
moyenne ne cesse de baisser au cours du temps.  
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VI.4.7. Evolution de la température moyenne de sortie au cours du temps 
La figure VI.29 montre une comparaison de la température moyenne de sortie entre les 
différents cas d’études (S.M.P) et (A.M.P). 
Pour les cas 5,0=f  et 0=f , la température de fluide gagne entre 7 K à 10 K de plus par 
rapport au cas de référence (dépôt sur les parois (S.M.P)). Le fluide atteint en moyenne une 
température de 323 K à la sortie du canal, inférieure à la température admissible de 
pasteurisation (343K). Ces deux situations sont défavorables à la pasteurisation. Le cas 

1=f  permet de maintenir la température moyenne du fluide dans des conditions favorables 
à la pasteurisation. La cinétique de déposition, qui varie suivant une loi exponentielle au 
cours du temps, conduit à une baisse de température après 25 heures de fonctionnement. La 
quantité de masse d’encrassement déposée sur les parois du canal atteint son maximum 
entre 25 et 35 heures, entraînant ainsi une baisse de la température. Après 35 heures, la 
vitesse de déposition décroît où le dépôt atteint son épaisseur asymptotique. La variation des 
paramètres temporels tend vers un cas stationnaire. Le temps restant de 35 à 50 heures 
permet de chauffer plus un système où sa résistance au transfert devienne constante. Ceci 
entraine une augmentation de 1,7 K de la température à 50 h. Une compétition est créée 
entre la résistance à l’échange thermique du dépôt et entre le temps de chauffe. 
Dans la matrice poreuse, maintenir une conductivité thermique effective élevée a permis de 
maintenir le transfert de chaleur au fluide. La conductivité thermique effective est 
légèrement affectée par le dépôt. Le rapport de la conductivité thermique effective passe de 
5,94 W/m/K à l’état initial à une valeur de 5,46 W/m/K à l’état final. 
On constate que la présence d’une matrice poreuse mélangée au dépôt permet d’avoir une 
conductivité thermique effective du milieu composé assez élevée et de maintenir un 
meilleur échange thermique plus longtemps.  
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Figure VI.29: Variation de la température moyenne de sortie au cours du temps de déposition 
 
Une étude paramétrique, pour déterminer l’influence de la conductivité thermique du milieu 
poreux sur la température moyenne de sortie dans le canal, est conduite afin de mieux 
comprendre la légère augmentation de la température moyenne de sortie observée pour le 
cas 1=f  de la figure VI.29 entre 35 et 50 heures. 
La figure VI.30 illustre la variation de la température moyenne de sortie au cours du temps 
sur trois valeurs testées des conductivités thermiques. On remarque que plus la conductivité 
thermique du milieu poreux est faible, plus la température moyenne de sortie est faible et 
diminue significativement après 20 h. L’intervalle de temps [35h, 40h] présente la phase de 
ralentissement de la vitesse de déposition, ce qui explique l’augmentation de la température 
pour les différentes conductivités thermiques testées. L’étude paramétrique de la 
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conductivité thermique sur la température montre que la température à la sortie du canal est 
inférieure à celle de l’entrée, sauf pour le cas (kp1=100×kf) où la température moyenne croît 
de 1,7K. 
En conclusion, le transfert de chaleur est amélioré par l’insertion d’un milieu poreux dont la 
conductivité thermique est plus grande que celle du fluide. 
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Figure VI.30: Variation de la température moyenne de sortie en fonction de la conductivité 

thermique du milieu poreux au cours du temps de déposition 
 

VI.4.8. Evolution du nombre de Nusselt moyen au cours du temps 
Le nombre de Nusselt est calculé par la relation :  
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La figure VI.31 présente la variation du nombre de Nusselt moyen sur la longueur du canal 
au cours du temps pour les cas sans et avec milieu poreux dans la section de sortie du canal. 
Pour le cas sans milieu poreux, la formation du dépôt provoque une chute importante du 
transfert de chaleur au cours du temps. Le nombre de Nusselt moyen passe par un maximum 
Numoy=222 durant les 4 premières heures de déposition puis décroit vers une valeur de 34 
après 50 heures. Pour le cas 1=f , le nombre de Nusselt moyen prend une valeur de 
Numoy=214,9 initialement et qui atteint une valeur de Numoy=224,6 à 50 heures. 
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Figure VI.31: Variation du nombre de Nusselt moyen au cours du temps de déposition 
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VI.4.9. Variation du coefficient de convection au cours du temps 
Le coefficient d’échange par convection h(x) est calculé par : 
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La variation du coefficient de convection dépend de la variation axiale du nombre de 
Nusselt local et de la variation temporelle de la conductivité thermique effective. La figure 
VI.32 donne la variation de l’échange thermique par convection. Pour le cas 1=f , la valeur 
initiale du coefficient de transfert par convection est h = 20533 W/m²/K. Il chute après 50 
heures à une valeur h = 19748 W/m²/K. Le transfert de chaleur par convection est donc 
diminué au cours du temps. 
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Figure VI.32: Variation du coefficient de convection au cours du temps de déposition 

 
VI.4.10. Evolution de la résistance globale au cours du temps 
Le coefficient d’échange global Ud est donné par les équations suivantes : 
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Cas 2 : 5,0=f  :  
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Cas 3 : 1=f  :  
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La figure VI.33 représente l’évolution de la résistance globale d’encrassement )1( dd UR = , 
ainsi que la résistance de conduction et de convection au cours de temps de déposition  
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Figure VI.33: Evolution de la résistance d’encrassement globale au cours du temps 

 
En revenant à l’expression donnant la résistance thermique, on note que deux entités 
déterminent son comportement. La résistance à la conduction (Rcd), directement 
proportionnelle à l’épaisseur du dépôt, et la résistance à la convection (Rcv), inversement 
proportionnelle au coefficient de convection (h), qui est favorisée par les grandes vitesses 
d’écoulement. En observant les changements du profil de vitesse au cours du temps, on peut 
voir que la vitesse dans la zone fluide augmente, pour favoriser la convection. Cependant, 
les zones de gradients thermiques importants sont balayées par des vitesses de plus en plus 
faibles, car le dépôt occupe de plus en plus d’espace sur les plaques. En parallèle, la 
déposition progressive fait croître la résistance à la conduction.  
 
En présence de milieu poreux, la situation est différente. Tant qu’il n’y a pas une couche 
poreuse qui se forme seule sur le milieu poreux et qu’il n’est pas isolé du fluide en 
écoulement, la résistance thermique est très faible. Autrement dit, tant que le dépôt pénètre 
totalement dans le milieu poreux, la résistance thermique reste faible. Dans tous les cas où 
un dépôt se forme, la résistance d’encrassement devient plus importante. L’effet d’isolation 
du dépôt encrassant à faible conductivité thermique permet de réduit l’échange de la chaleur 
au cours du temps. C’est ce qui est montré sur la figure VI.33. Ainsi, nous pouvons conclure 
que la déposition créé une compétition entre la conduction et la convection. 
 
La figure VI.34 représente l’évolution des résistances de conduction et de convection pour 
les différents cas étudiés avec milieu poreux. On remarque que, dans tous les cas, la 
résistance de convection est très faible devant la résistance de conduction. Elle est donc à 
l’origine de la dégradation du transfert thermique causé par des substances solides déposées 
sur les parois de la conduite 
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Figure VI.34 : Evolution de la résistance de convection et de conduction au cours du temps de 

déposition 
 
VI.5. Conclusion 
Dans un premier temps, nous avons étudié et quantifié les effets de l’encrassement sur les 
échanges thermiques dans un canal. Des analyses dynamique et thermique ont été réalisées 
pour un écoulement en présence d’un dépôt de faible perméabilité et conductivité thermique 
sur les parois du canal. Les résultats suivants ont été constatés : 
 

1. Durant les premières heures de déposition, une fine couche du dépôt fait augmenter 
l’échange thermique. Les résultats concordent qualitativement avec les travaux de 
Chiron et al. [Chiron et al. 1984]. 

2. Après 50 heures de fonctionnement, le dépôt atteint son épaisseur asymptotique. La 
vitesse du fluide augmente de 70% dans la partie centrale du canal par rapport au cas  
initial. En outre, la vitesse augmente dans la partie centrale du canal en fonction du 
taux de déposition. Dans la partie du dépôt, on remarque la forte diminution du 
gradient de température et du nombre de Nusselt. Le transfert de chaleur par 
conduction est dominant. 

3. Le dépôt encrassant provoque des effets de frottement et une résistance 
supplémentaire plus importante due aux termes de Brinkman et Forchheïmer, 
permettant d’augmenter le taux de turbulence à son interface. La réduction de la 
section du passage du fluide fait augmenter l’énergie cinétique sur toute la longueur 
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du canal. La faible perméabilité du dépôt fait diminuer considérablement la vitesse 
de l’écoulement et la turbulence est ainsi réduite dans la couche du dépôt. 

4. L’analyse de la résistance d’échange global à l’état encrassé montre un couplage de 
la conduction et de la convection. Un point d’échange optimal est alors obtenu au 
point d’intersection des deux courbes caractérisant les deux phénomènes de transfert. 
Vu la chute de température enregistrée, la pasteurisation est effectuée uniquement 
durant les (9) premières heures de fonctionnement. Au delà, la conduite doit être 
nettoyée. 
 

Pour augmenter la faible conductivité thermique du dépôt encrassant, un revêtement poreux 
(A.M.P) d’une grande conductivité thermique est inséré sur les parois du canal. Suivant le 
taux de pénétration de la masse d’encrassement déposée sur la paroi, une étude 
paramétrique a été menée dans le cadre de ce travail. Les conclusions sont : 
 

1. La vitesse du fluide dans le milieu poreux diminue en fonction du taux de colmatage.  
2. Pour le cas où le filtre poreux ne se colmate pas au cours du temps ( 0=f ), un 

rétrécissement dans la section du canal est causé par la formation d’un dépôt qui 
atteint l’épaisseur asymptotique occupant 19 % de la hauteur totale du canal. 
L’énergie cinétique turbulente se développe plus à l’interface fluide-dépôt qu’à 
l’interface fluide-paroi. On remarque l’augmentation du profil de l’énergie cinétique 
au cours du temps dans la partie centrale du canal causé par l’augmentation de la 
vitesse de l’écoulement. Dans le cas où le filtre poreux présente un colmatage partiel 
( 5,0=f ), la vitesse de l’écoulement diminue au cours du temps et le profil de 
l’énergie cinétique turbulente décroît aussi.  

3. L’existence d’un dépôt de surface réduit la diffusion thermique. Une chute 
importante de la température est aussi observée. Une grande quantité de chaleur reste 
emmagasinée dans la matrice poreuse. Le dépôt encrassant constitue une couche 
isolante de la chaleur. Le cas avec pénétration totale du dépôt dans le milieu poreux 
( 1=f ) permet un mélange des particules du dépôt avec les fibres du poreux, 
donnant ainsi une conductivité thermique effective beaucoup plus élevée que celle 
du dépôt et permet ainsi un meilleur transfert de chaleur. 

4. Les résultats obtenus démontrent que l’insertion du milieu poreux entraîne des pertes 
de charges supplémentaires. La contrainte de cisaillement à la paroi augmente aussi 
en présence d’un milieu poreux de grande perméabilité. 

5. Enfin, il a été constaté que l’existence d’un milieu poreux permet, selon ses 
caractéristiques thermiques et géométriques, d’améliorer le transfert de chaleur. Le 
cas où 1=f , permettant une pénétration totale du dépôt encrassant, conduit à de 
meilleurs échanges thermiques lors du processus de déposition. La conductivité 
thermique effective du milieu composé est beaucoup plus élevée que la conductivité 
thermique du dépôt, constituant ainsi un milieu conductif favorable au transfert de 
chaleur. 

 
Les résultats obtenus permettent de recommander l’utilisation de revêtement fibreux, à 
grande conductivité thermique et à fort pouvoir de pénétration, lors de la pasteurisation du 
lait. Cette recommandation pourrait être étendue à d’autres applications dans les secteurs de 
l’industrie agro-alimentaires et des hydrocarbures. 
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Conclusion générale et perspectives 
 
 
Cette étude apporte une contribution à la compréhension, d’un point de vue thermo-
énergétique, de l’effet de l’encrassement dans les échangeurs de chaleur en régime 
turbulent. Au delà de la modélisation mathématique du phénomène pour les échangeurs à 
plaques, une attention particulière a été portée sur le cas de la stérilisation du lait, qui est un 
fluide fortement encrassant et qui pose d’importants défis vis-à-vis de l’efficacité 
énergétique dans l’industrie agro-alimentaire. 

La revue bibliographique présentée met en évidence la résistance non négligeable que 
génère l’encrassement vis-à-vis de l’utilisation rationnelle de l’énergie. L’impact 
économique que cela représente est considérable. Il s’avère qu’il est important d’acquérir 
une connaissance précise de la dégradation des performances dans les échangeurs en vue de 
l’optimisation de leur rendement. Cela doit passer par des notions sur le dimensionnement, 
l’évaluation de l’efficacité énergétique et l’importance économique des échangeurs. De 
nombreuses études ont été réalisées dans le but d’apporter des réponses sur le phénomène 
d’encrassement et les paramètres influents. 

Dans le cas du lait, les principales composantes retrouvées dans les dépôts formés sont les 
protéines et les minéraux. La température joue un rôle prépondérant sur la quantité et la 
composition des dépôts recueillis. Les dépôts formés à des températures inférieures à 105 - 
110 °C sont à forte proportion protéiques. La dénaturation des protéines au voisinage de la 
paroi peut être envisagée comme facteur prépondérant de la cinétique d'encrassement. 
L'encrassement débute pour une température variant entre 70 et 80°C et atteint un maximum 
de formation pour des températures de 83 à 89°C, ce qui rend l’analyse du phénomène plus 
délicate.  

Cette étude est cadrée, d’une part par les besoins et contraintes industriels auxquelles il faut 
répondre et, d’autre part, par la base de connaissances existantes à partir de la synthèse 
bibliographique. Notre contribution constitue une méthode innovante de lutte contre 
l’encrassement par insertion de matériaux fibreux collés sur les parois de l’échangeur. Afin 
de réduire les méfaits de l’encrassement, la solution présentée consiste à insérer sur les 
surfaces d’échanges une matrice poreuse de grande conductivité thermique afin 
d’augmenter la faible conductivité thermique du dépôt et permettre ainsi d’avoir une 
conductivité thermique effective élevée de la couche constituée de fibres métalliques et du 
dépôt, et cela sans affecter les propriétés chimiques et organoleptiques du fluide utilisé. 

Le modèle physique consiste en un écoulement à débit constant entre deux plaques planes 
parallèles à température imposée. Un modèle mathématique en régime instationnaire est 
établi à l’échelle macroscopique pour un écoulement turbulent entre deux plaques planes en 
présence d’un milieu poreux. Le modèle de fermeture εκ −  est choisi et les équations de 
conservation, pour les conditions spécifiques au modèle physique, sont développées. La 
procédure numérique adoptée est basée sur la méthode des volumes finis. Les équations sont 
résolues en variables primitives et l’algorithme « SIMPLE » est employé pour le traitement 
du couplage vitesse-pression. 
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Un code de calcul, en programmation Fortran, développé spécifiquement pour cette étude 
représente l’organe d’exécution de la thèse. Des tests de validation ont été conduits pour 
différents cas. Les résultats obtenus pour le cas d’un écoulement en régime laminaire avec et 
sans milieu poreux et, par la suite, en régime turbulent, après comparaison avec les résultats 
existants dans la littérature, montrent la fiabilité du code et sa capacité de capturer les 
aspects dynamiques et thermiques du phénomène étudié. 

En présence d’un milieu fibreux attaché aux parois, l’évolution de l’encrassement au cours 
du temps entraîne un colmatage du milieu fibreux et, par conséquent, une variation des 
propriétés de ce milieu. Une modélisation est effectuée afin de décrire la variation 
temporelle des paramètres géométriques et thermo-physiques du milieu poreux en présence 
de l’encrassement. La variation de la masse totale déposée au cours du temps suit une loi 
exponentielle et atteint l’asymptote quand les masses déposée et ré-entrainée s’égalisent. Il 
s’agit du modèle de Kern et Seaton qui est bien adapté pour le phénomène que nous 
étudions. Le temps nécessaire pour atteindre l’épaisseur asymptotique du dépôt ainsi que 
celui du colmatage de la matrice poreuse sont calculés. La modélisation des paramètres 
temporels du milieu poreux montre que la formation d’un dépôt de faible conductivité 
thermique sur les surfaces d’échange, fait diminuer considérablement la température du 
fluide le long de l’échangeur. La perte d’efficacité énergétique atteint les 88% en fin du 
procédé de pasteurisation du lait. 

L’épaisseur optimale de la couche poreuse est établie avec l’objectif d’un meilleur transfert 
de chaleur au fluide. En effet, il a été démontré qu’il existe une épaisseur critique des 
couches poreuses, proche de ec = 20%, pour laquelle le nombre de Nusselt, basé sur la 
conductivité effective, est maximum. Cela confirme l’existence d’un maximum en régime 
turbulent, et même en laminaire, qui n’existe que si la conductivité effective du milieu 
poreux est très supérieure à celle du fluide.  

Les résultats dynamiques et thermiques présentées après insertion du milieu poreux, 
prennent en compte la variation de la porosité et de la perméabilité de la matrice poreuse au 
cours du temps, de la conductivité thermique effective et du pouvoir calorifique effectif de 
la couche formée. Suivant le taux de pénétration de la masse d’encrassement déposée sur la 
paroi, une étude paramétrique est proposée dans ce travail. 

Les situations où les particules se déposent sur la surface du filtre poreux constituent des cas 
défavorables. Une chute importante de la température est observée. Une grande quantité de 
chaleur reste emmagasinée au niveau de la matrice poreuse. Le dépôt encrassant constitue 
une couche isolante qui réduit considérablement le transfert de chaleur fluide/parois. 

Le cas avec pénétration totale du dépôt dans le poreux permet un mélange des particules du 
dépôt avec les fibres du poreux, formant ainsi une conductivité thermique effective 
beaucoup plus élevée à celle du dépôt. Cela réduira considérablement la résistance 
thermique du dépôt et permettra ainsi un meilleur transfert de chaleur à travers cette couche. 

La vitesse du fluide dans le milieu poreux diminue en fonction du taux de colmatage. Dans 
la matrice poreuse et après colmatage total, le profil de la vitesse devient plat et la vitesse 
est quasiment nulle. Le double effet du milieu poreux, d’améliorer la conductivité thermique 
effective du milieu (dépôt et fibres du milieu poreux) et de maintenir le dépôt pas 
directement collé aux parois, fait que l’usure des équipements se fait de manière plus lente 
tout en gardant un niveau de performance plus élevé comparé au cas classique. 
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L’apport donné par l’introduction d’une matrice poreuse à haute conductivité thermique sur 
les surfaces d’échanges se résume comme suit : 
• une dégradation plus lente des performances de l’échangeur au cours du temps 

(température, efficacité et coefficient d’échange plus élevés),  
• une résistance d’encrassement plus faible, 
• hydrodynamique améliorée pour le cas d’une pénétration totale. 
L’amélioration de l’échange thermique est d’autant plus importante que la conductivité du 
milieu poreux est élevée. 

Désormais, les résultats que nous proposons vont permettre de raffiner les questionnements 
et de cerner les horizons et les voies à explorer. D’ailleurs, il s’avère intéressant de mener 
une étude paramétrique des conditions hydrodynamiques et des paramètres thermiques du 
milieu poreux. Aussi, la prise en compte de la contribution volumique des phases 
constituant le milieu poreux semble important pour optimiser avec précision la conductivité 
thermique effective du milieu poreux. L’influence d’autres paramètres s’avère aussi 
intéressante comme : 
• la composition du produit traité, incluant la cinétique chimique, 
• la variation des conditions d'écoulement, 
• la variation des conditions thermiques locales, 
• l’influence des rapports des conductivités thermiques en utilisant des matériaux 

différents, 
• la nature et l'état de surface du matériau solide sur l'encrassement et en particulier la 

rugosité de la surface en étudiant plusieurs géométries de surface, 
• le type de déposition de l’encrassement sur la surface d’échange, 
• le placement des filtres poreux sur les surfaces d’échanges et leurs géométries. 

D’autre part, il serait judicieux de passer à une analyse adimensionnelle permettant de 
généraliser l’étude à plusieurs types de fluide en écoulement, ainsi que la modélisation 
tridimensionnelle de l’échangeur. 

Enfin, un travail expérimental reste, malgré les coûts, le meilleur moyen pour mettre la 
lumière sur les phénomènes complexes que les modèles d’ingénieurs pourraient négliger. 
Des tests approfondis, s'appuyant sur des moyens de mesure appropriés, pourraient 
permettre d'apporter plus de précisons à ce travail et de mettre en défi l’outil de simulation 
au service des observations expérimentales. 
Mis à part les aspects techniques, une mise à jour régulière de l’analyse économique est 
nécessaire afin de justifier les coûts, liés à la recherche et développement dans ce domaine, 
et de prioriser les besoins. 
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A. 1 Modélisation statistique de la turbulence 
A.1.1 Introduction 
On trouve la turbulence dans la majorité des phénomènes naturels ou industriels, alors que 
les cas des écoulements laminaires sont rencontrés dans des situations exceptionnelles. Le 
caractère diffusif de la turbulence peut être utile même disponible dans des situations 
industrielles réelles, alors qu’on a tendance à la considérer comme un phénomène parasite à 
éviter. La turbulence est un phénomène complètement déterministe, mais l’ignorance des 
causes plutôt que l’absence de cause entraîne l’indétermination de ses évolutions. En effet, il 
est impossible de connaître en détail les conditions aux limites d’un écoulement turbulent à 
grande échelle. Il s’agit ici de la propriété de l’imprédibilité de l’écoulement turbulent. 
L’expérience a montré malgré la complexité des détails des écoulements turbulents, 
néanmoins l’approche statistique de toutes les méthodes de modélisation qui en découlent, 
permettent une description approfondie des propriétés statistiques à l’aide de moyennes et 
de corrélations. 
La simulation de la turbulence fondée sur les équations de Navier-Stokes est difficile à 
résoudre du fait de la présence d’un grand éventail d’échelles de mouvement dans 
l’écoulement, correspondant à des tourbillons de tailles très différentes. Une simulation doit 
être capable de résoudre simultanément les plus petites échelles du mouvement et les plus 
grandes échelles. Ce rapport d’échelle peut être important, nécessitant un maillage très fin 
impliquant des temps d’intégrations parfois hors de portée des supercalculateurs existant à 
ce jour. 
Dans cette partie, il est nécessaire de mettre un bref rappel théorique, sur les écoulements 
dans des conduites à section rectangulaire en régime turbulent. L'accent est de mettre en 
évidence les difficultés que présentent les écoulements turbulents, puis abordé les 
différentes méthodes de modélisation qui permettent d'approximer la solution de ce type de 
problèmes, tout en énumérant les avantages et les limitations de chacun d'eux. 
 
A.1.2. Ecoulement turbulent  
Les écoulements turbulents sont gouvernés par les équations de Navier-Stokes, comme pour 
le régime laminaire. Sauf qu'un écoulement turbulent se manifeste par des fluctuations de 
petites échelles dans le temps; qui dans l'état actuel des choses n'ont pas de solution 
mathématique connue. Comme en général on s'intéresse plutôt aux valeurs moyennes de la 
vitesse, pression ...etc., l'une des méthodes servant à éviter de résoudre directement les 
fluctuations turbulentes de petites échelles, en calcul numérique, est la méthode RANS 
(Reynolds Averaged Navier-Stokes equations) 
Les fluctuations de petites échelles dans le temps conduisent à l'adoption de méthodes 
particulières pour la résolution numérique des problèmes en mécanique des fluides. La 
première des approches de modélisation est la méthode RANS (Reynolds Averaged Navier-
Stokes equations) ou la moyenne de Reynolds des équations de Navier-Stokes, où les 
différentes variables d'état instantanées peuvent êtres décomposées en une composante 
moyenne et une composante fluctuante. Les équations moyennées résultantes comportent de 
nouveaux termes qui traduisent la production des fluctuations des vitesses et constituent le 
transfert d'un mouvement convectif dû aux fluctuations de la vitesse. Ces nouveaux termes 
sont appelés les contraintes de Reynolds ( )jiuuρ− . Celles-ci posent un problème de 
fermeture des équations gouvernantes, dont la solution actuelle passe par des "modèles de 
turbulence" souvent semi-empiriques. 
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Les propriétés d’un champ turbulent sont obtenues à partir de plusieurs paramètres 
d’échelles fonction de : la viscosité moléculaire du fluide, les gradients de vitesse moyenne, 
les dimensions globales du dispositif qui crée la turbulence…etc. toutes ces raison font que 
la turbulence est un phénomène à plusieurs échelles. 
 
Un écoulement turbulent est caractérisé par : 

• son irrégularité à la fois en temps et en espace : la simulation est, de ce fait, très 
délicate. Il est très sensible aux perturbations, même faibles, celles-ci ayant tendance 
à s'amplifier du fait de la faible viscosité. D'où la difficulté d'une prédiction détaillée 
(dans les prévisions météorologiques à moyen et long terme, les instabilités peuvent 
provenir des perturbations dues aux erreurs sur les mesures). L'analyse de tels 
écoulements se fait de manière statistique (calcul de quantités moyennes) ; la 
présence de structures de tailles très différentes qui interagissent entre elles : plus le 
nombre de Reynolds est grand, plus la différence de taille entre les plus grandes et 
les plus petites structures présentes dans l'écoulement est grande ; 

• son caractère dissipatif : la présence de nombreuses échelles, qui interagissent entre 
elles, augmentent le taux de dissipation d'énergie; 

• son caractère diffusif : la turbulence augmente le taux de mélange et de diffusion 
d'espèces chimiques et de la température. 

On distingue deux types de turbulence : la turbulence faible et la turbulence forte. Cette 
distinction est fondée sur le nombre de degrés de liberté de l'écoulement, considéré comme 
un système dynamique. Le nombre de degrés de liberté d'un système traduit la complexité 
que peut prendre l'évolution d'un tel système : plus ce nombre est grand, plus l'évolution 
sera complexe. 
La turbulence faible correspond à un écoulement ayant un faible nombre de degrés de 
liberté, mais dont l'évolution est chaotique en temps. Ainsi, l'écoulement sera régulier en 
espace, mais irrégulier en temps. Le développement d'un régime temporel chaotique a pu 
être analysé dans certains cas (flux de Couette, convection de Rayleigh-Bénard, modèle de 
Lorenz). L'écoulement d'abord stationnaire, devient périodique, bi-périodique, puis de 
régime de plus en plus complexe ; 
La turbulence forte correspond à des systèmes à très grand nombre de degrés de liberté. 
Cela se traduit par la présence d'un très grand nombre d'échelles de tailles différentes. On est 
en présence d'écoulements chaotiques en temps et en espace. Ce type d'écoulement 
chaotique est difficile à analyser et à simuler.  

A.1.2 1 Propriétés 

 Phénomènes instationnaires et non linéaires : 
Les écoulements turbulents sont fortement instationnaires avec des variations très 
irrégulières. Les équations de Navier-Stokes qui régissent les écoulements de fluide 
contiennent des termes non linéaires : 
- Ce caractère fortement non linéaire est associé à la coexistence dans l'écoulement de 
mouvements à des échelles très différentes 
- L'énergie de l'écoulement est transférée entre ces différentes échelles 
- Cette répartition d'énergie s'effectue depuis les "grosses structures" (grandes longueurs 
d'ondes) jusqu'aux plus petites 
- l'énergie des grosses structures est fournie par l'écoulement moyen 
- La taille des grosses structures est limitée par la géométrie de l'écoulement (taille d'un 
tuyau, dimension d'un obstacle ....) 
- La limite des plus petites structures est liée aux effets dissipatifs (échelle de Kolmo-gorov) 
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 Phénomènes dissipatifs : 
C'est la viscosité du fluide qui est à l'origine de la dissipation de l'énergie cinétique produite 
aux grandes échelles. On a transformation de l'énergie cinétique en énergie interne 
(élévation de température). 

 Phénomènes tridimensionnels et rotationnels : 
Même si l'écoulement moyen est bidimensionnel, les fluctuations induites par la turbulence 
sont nécessairement tridimensionnelles et le champ de vitesse est rotationnel 

 Phénomènes diffusifs : 
Les écoulements turbulents ont la propriété de favoriser le mélange par diffusion de la 
quantité de mouvement, de chaleur et de masse. Cette propriété est particulièrement 
intéressante pour de nombreux process industriels (combustion, génie chimique, dispersion 
atmosphérique .....) 

 Phénomènes imprédictibles : 
Bien que les équations de Navier-Stokes soient déterministes, il est impossible de pouvoir 
prédire le comportement d'une solution quel que soit le temps. Ceci demanderait une 
précision infinie sur les conditions initiales. Un exemple de ce comportement imprédictible 
est donné par les prévisions météorologiques. Par ailleurs, on ne sait pas montrer 
mathématiquement, l'unicité des solutions des équations de Navier-Stokes munies de 
conditions initiales quel que soit le temps. 

A.1.2.2 Outils pour la modélisation 
Il apparaît nécessaire de définir les outils mathématiques qui vont permettrent à partir des 
équations instantanées du mouvement d'obtenir des équations moyennées [Hinze 1975]. 

A.1.2.2.1 Moyenne d'ensemble 
On va réaliser N expériences indépendantes portant sur le même écoulement. A chaque 
expérience, on va enregistrer la valeur de la quantité qui nous intéresse à la même position 
et au même temps soit ( )( )txf i , . La moyenne d'ensemble de la quantité f  en ( )tx,  sera 
donnée par : 

( )( )∑
=

∞→
=

N

i

i

N
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N
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1
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A partir de cet opérateur de moyenne, on définit la décomposition de Reynolds d'une 
quantité quelconque de l'écoulement ( )txf ,  en deux parties distinctes 

fluctuantepartief
ensembledmoyennef

fff

      
'      

'

'+=
        (A.3) 

De part la définition de l'opérateur de moyenne on a 0' =f  
A.1.2.2.2 Equations moyennées 
Les équations de base utilisées sont celles de Navier-Stokes qu’on peut trouver développées 
par exemple dans Hinze [Hinze 1975-a]. 
Dans cette étude, nous considérons un fluide newtonien, incompressible, isotherme et 
instationnaire. Les équations de Navier stokes s’écrivent alors comme suit : 
 

 Equation de continuité 
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 Equations de la quantité de mouvement 
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Ici les iU  sont les composantes de la vitesse, P  la pression, ρ  la densité constante et ν  la 
viscosité cinématique. 
Pour obtenir les équations du mouvement moyen, il est indispensable d’utiliser la moyenne 
de Reynolds. 
On notera : 

( ) ( ) ( )tXutXUtXU jijiji ,,, +=        (A.6) 
( ) ( ) ( )tXptXPtXP jjj ,,, +=        (A.7) 

Avec iU  est la vitesse instantané, iU  est la vitesse mu mouvement moyen et iu  est la 
fluctuation. 
 
En introduisant la décomposition de Reynolds dans l'équation de continuité et en prenant la 
moyenne d'ensemble on obtient pour le champ moyen : 
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Par soustraction de cette équation à l'équation de continuité du mouvement instantané, on 
obtient pour les fluctuations de vitesse : 
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On remarque donc que les quantités moyennes et fluctuantes vérifient toutes les deux 
l'équation de continuité. 
Les trois composantes de la vitesse moyenne sont données par : 
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La condition d'incompressibilité sur les fluctuations implique que 
j
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définit alors le tenseur de Reynolds par : 
jiij uuR ρ−=           (A.11) 

 
Finalement les équations moyennées s’écrivent : 
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On voit donc que sous cette forme les équations du champ moyen de vitesse sont différentes 
des équations instantanées puisqu'apparaît dans ces équations un nouveau terme lié à l'effet 
du champ fluctuant. On peut assimiler l'effet du mouvement fluctuant à une loi de 
comportement non newtonienne : 
Le tenseur de Reynolds est un tenseur symétrique 
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Ce tenseur introduit donc 6 inconnues supplémentaires. On a donc un problème de 
fermeture. Le rôle des modèles de turbulence sera donc de fournir des lois 
phénoménologiques (algébriques ou différentielles) pour fermer le problème 

A.1.2.3 Le problème de fermeture 

Comme on vient de voir, la décomposition de Reynolds a permis d'écrire un certain nombre 
d'équations pour les inconnues du problème. Cependant, on introduit à chaque étape des 
inconnues supplémentaires. Il s'agit alors de fermer le problème en introduisant des modèles 
pour les inconnues supplémentaires. 

A.1.2.3.1 Classification des modèles de turbulence 
On distingue généralement deux grandes classes de modèles : 

 Les modèles du premier ordre (modèles à viscosité turbulente) basés sur l'hypothèse 
de Boussinesq (que l'on détaillera plus tard) qui consiste à modéliser directement les 
tensions de Reynolds à l'aide d'une viscosité turbulente. 

 Les modèles du second ordre : Les tensions de Reynolds sont calculées directement, 
la modélisation portant sur les moments d'ordre supérieur 

 
Pour les modèles de turbulence du premier ordre, on introduit la classification suivante 
selon le nombre d'équations d'évolutions supplémentaires du modèle : 
- modèle à 0 équation de transport (longueur de mélange) 
- modèle à 1 équation de transport (le modele de Spalart-Allmaras) 
- modèle à 2 équations ( εκ − , ωκ − , ...) 
- modèle à 5 équations (Le modèle RSM) 
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Il est bien évident que la qualité des résultats de simulation d'écoulement turbulent est très 
liée au modèle utilisé. Le choix du modèle sera subordonné au type d'information que l'on 
veut obtenir à partir de la simulation. D'un point de vue industriel, les modèles du premier 
ordre à deux équations permettent généralement d'obtenir des résultats satisfaisant 
moyennant certaines adaptations du modèle suivant le cas considéré 

A.1.2.3.2 Hypothèse de Boussinesq [Boussinesq 1877, 1897] 

Après qu'il fût établi expérimentalement que les contraintes turbulentes augmentaient avec 
l'augmentation du taux de déformation moyen des éléments du fluide, Boussinesq proposa 
une relation entre les contraintes de Reynolds et les taux de déformation, qui a été étendue 
par la suite: 
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κ étant l'énergie cinétique associée à la turbulence. 
 Kronecker) de (Delta   si0et        si1 jiji ijij ≠=== δδ  

Ou le coefficient scalaire tµ  est appelé viscosité dynamique de turbulence. Le terme ρκ
3
2  

est analogue à une pression dynamique par agitation  
Notons que dans l'hypothèse de Boussinesq, il est supposé que tµ  est un scalaire isotrope, 
ce qui n'est pas tout à fait vrai. Bien que ce concept présente de graves lacunes, il reste 
largement utilisé. 

A.1.2.4 Les modèles de fermeture du premier ordre 
A.1.2.4.1 Modèles algébriques ou à 0 équations de type longueur de mélange 

Ce premier modèle a été développé par Prandlt [Prandlt 1925] dans les années 20, pour des 
écoulements 2D plans stationnaires de type couche limite. 
On défini une longueur ml  dite de mélange qui sera l'équivalent du libre parcours moyen 
(distance parcourue par une molécule avant sa prochaine interaction avec une autre 
molécule) 
Dans ce cas, le schéma de fermeture pour les contraintes de Reynolds s’écrit : 
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Ce qui revient à avoir la forme suivante pour la viscosité turbulente : 

y
Ulmt ∂
∂

= 2.ρµ           (A.17) 

Il reste maintenant à donner une valeur à ml . En fait, cette longueur de mélange a été 
déterminée de manière empirique sur certains écoulements types cisaillés : 

 Jet plan : 5.009.0 δ=ml        (A.18) 
 Jet rond : 5.0075.0 δ=ml        (A.19) 

Dans ces deux cas 5.0δ  désigne l'épaisseur de vitesse moitié, c'est à dire la distance à l'axe 

où ( ) ( )0,5.0, xUxU =δ . 
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 Ecoulement de conduite : 
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où R  est le rayon de la conduite et y  la distance à la paroi 
 Ecoulement de couche limite :  

- Région de paroi [Van Driest 1956] : 




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 −=
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eylm    (A.21) 

y  est la distance à la paroi, et 
ρ
τ

ν
pyy =+  est sa valeur rapportée par y  au frottement 

pariétal pτ  
- Région logarithmique : ylm .46.0=       (A.22) 

- Région externe [Michel et al. 1969]: 





=

δδ .085.0
.46.0tanh.085.0 ylm   (A.23) 

δ  est l'épaisseur de couche limite conventionnelle, cette formule d'applique pour 15.0    >
δ
y . 

 
A.1.2.4.2 Modèle à une équation de transport [Spalart et Allmaras 1992] 
Il résout, en plus des équations de Navier-Stokes moyennées, une équation de transport 
d'une quantité turbulente en vue de calculer tµ . Ce scalaire est une viscosité cinématique 

turbulente modifiée ( )v , pour prendre en compte les effets de parois. 
Dans ce modèle, la viscosité dynamique turbulente est calculée à partir de la relation 
suivante: 

vv ft ρµ =           (A.24) 

vf  est une fonction d'atténuation de v  (Damping function) Ce modèle a été conçu 
initialement pour des applications aérospatiales impliquant des écoulements limités par des 
parois. Il a été montré que ce modèle donnait de médiocres résultats pour les couches limites 
sujettes à des gradients de pression adverses. Cependant, il est en train de gagner en 
popularité pour les applications dans les turbomachines. 

A.1.2.4.3 Modèles à deux équations de transport 
A.1.2.4.3.1. Modèle κ - ε Standard [Launder et Spalding 1972] 
Ce modèle met l'accent sur les mécanismes affectant l'énergie cinétique turbulente en se 
basant sur la modélisation de deux équations de transport. La première est celle de l'énergie 
cinétique turbulente ( )κ  et la deuxième est son taux de dissipation visqueuse ( )ε . Ainsi, la 
viscosité dynamique turbulente y est calculée par: 

ε
κρµ µ

2

.Ct =     ( 09.0=µC )     (A.25) 

La robustesse du model, ainsi que son économie en temps de résolution et une précision 
raisonnable pour une large gamme d'écoulements turbulents expliquent sa popularité pour 
les écoulements industriels et les simulations de transfert de chaleur. Néanmoins, ce modèle 
présente quelques faiblesses en présence de couches limites courbées, les écoulements 
tournants et tourbillonnaires (Swirling), ainsi que les écoulements entièrement développés 
dans des conduites non circulaires. 
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A.1.2.4.3.2. Modèle κ - ε RNG [Yakhot et Orszag 1986] 

Le modèle RNG  εκ −  a été dérivé en utilisant une technique statistique appelée 
"ReNormalization Group" [Choudhury 1993]. Il inclue les améliorations suivantes: 

 Dispose d'un terme additionnel dans l'équation de ε , qui améliore la précision pour 
les écoulements avec des contraintes rapides (changements de directions soudains). 

 Inclue l'effet du tourbillonnement sur la turbulence afin d'accroître la précision pour 
les écoulements tourbillonnaires. 

 Utilise un dispositif pour prendre en compte les effets des bas nombres de Reynolds, 
contrairement au modèle standard qui est un model basé sur des nombres de 
Reynolds élevés. 

Avec ce modèle, la viscosité turbulente est calculée à l'aide de l'une des équations suivantes: 
- nombres de Reynolds faibles: 
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- nombres de Reynolds élevés: 
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effµ  est la viscosité effective. 

A.1.2.4.3.3 Modèle κ - ε Realizable [Shih et al. 1995] 

Le dernier modèle de la famille εκ −  diffère du modèle standard principalement par deux 
choses importantes: 

- une nouvelle formulation pour la viscosité turbulente; 
- une nouvelle équation pour le taux de dissipation ε . 
 

Le terme "Realizable" ou réalisable signifie que le modèle satisfait certaines contraintes 
mathématiques sur les contraintes de Reynolds, logiques avec la physique des écoulements 
turbulents. Ainsi, ce modèle prédit avec plus de précision le taux de propagation des jets. Il 
procure aussi des performances supérieures dans les écoulements impliquant la rotation, les 
couches limites sous de forts gradients de pression adverses, la séparation et les 
recirculations. 
Là aussi, la viscosité turbulente est calculée à partir de l'équation (A.25), sauf que µC  n'est 
plus constant. Il est fonction de la déformation moyenne, des taux de rotation, de la vitesse 
angulaire de la rotation du système et des champs de la turbulence ( )εκ et  . 
Ces deux derniers modèles de turbulence, ( RNG  εκ −  et Realizable εκ − ), donnent de 
meilleurs résultats comparés au modèle Standard, vu leurs perfectionnements cités plus 
haut. Alors que les écoulements impliquant une forte anisotropie des contraintes turbulentes 
restent le point faible de la famille εκ −  toute entière. 
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A.1.2.4.3.4 Modèle κ – ω Standard [Wilcox 1998] 

C'est un modèle empirique similaire au modèle εκ −  avec deux équations de transport, une 
équation adaptée de κ  et une équation du taux de dissipation spécifique ω  qui s'apparente 
au rapport de κε par  . 
Après plusieurs années de perfectionnement, ce modèle offre à présent un avantage pour la 
prédiction des écoulements cisaillés libres. Il prend aussi en compte les effets des faibles 
nombres de Reynolds, de la compressibilité, des jets de différentes configurations (plan, 
radial, ...etc.). 
Pour ces raisons, il convient particulièrement aux écoulements internes. 
La viscosité turbulente est calculée en combinant et ωκ et  comme suit : 

ω
ρκαµ *=t           (A.28) 

*α  est un coefficient qui apporte une correction à la viscosité turbulente à bas nombres de 
Reynolds en "l’atténuant" en quelque sorte. 

A.1.2.4.3.5 Modèle κ – ω SST [Menter 1994] 

Le modèle ωκ −  SST (Shear Stress Transport) ou transport des contraintes de cisaillement 
turbulentes, est dérivé du modèle Standard. Ce modèle combine la robustesse et la précision 
de la formulation du modèle ωκ −  dans la région proche de la paroi avec le modèle εκ −  
et toutes ses qualités citées plus haut pour les écoulements libres loin de la paroi. Ce modèle 
inclue les améliorations suivantes: 

 Une fonction de combinaison est multipliée à la fois au modèle Standard et au 
modèle ωκ − . Cette fonction commutera entre les valeurs "zéro" ou "un" suivant 
que l'on soit dans la région proche de la paroi, pour activer le modèle ωκ −  
Standard ou dans la région loin de la paroi, pour activer le modèle εκ − . 

 La définition de la viscosité turbulente est modifiée pour prendre en compte le 
transport des contraintes de cisaillement turbulentes, dont voici une forme 
simplifiée: 
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 ( )yf ,,, ωκΩ  est une fonction dépendant du taux de rotation de de ( )Ω , de κ , de ω  
et de la distance normale à la paroi ( )y . 

Les améliorations apportées à ce modèle le rendent plus fiable pour une classe 
d'écoulements plus étendue, (écoulements à gradients de pression adverses, surfaces 
portantes –aviation-, ondes de choc transsoniques ...etc.), par rapport aux modèles ωκ −  
Standard et la famille des modèles εκ − . 

A.1.2.4.3.6 Modèle RSM [Gibson 1978], [Launder 1989], [Launder et al. 1975] 
En abandonnant l'hypothèse d'une viscosité turbulente isotrope, le modèle de turbulence des 
contraintes de Reynolds (RSM: Reynolds Stress Model) ferme les équations RANS en 
résolvant ensemble les équations de transport des contraintes de Reynolds avec une équation 
pour le taux de dissipation de l'énergie cinétique turbulente. Cette procédure introduit cinq 
équations de transport additionnelles pour les problèmes bidimensionnels (une pour chaque 
composante du tenseur de Reynolds, qui est symétrique, soit 6 équations de plus, et une 
équation de transport pour l’énergie cinétique de turbulence de moins), ainsi que 7 équations 
pour le cas 3D. La viscosité turbulente est calculée comme pour le modèle εκ −  Standard. 
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Ce modèle prend en compte les effets des courbures des lignes de courant, les 
tourbillonnements, la rotation et les changements rapides du taux de déformation, mais 
d'une manière plus rigoureuse que tous les autres modèles. 
Le model de turbulence des contraintes de Reynolds est le meilleur choix pour la simulation 
des écoulements complexes quand les caractéristiques qui nous intéressent résultent de 
l'anisotropie dans les contraintes turbulentes, comme par exemple les écoulements dans les 
cyclones, les écoulements fortement tourbillonnaires dans les chambres à combustion, ...etc. 
Le revers de cette supériorité potentielle est le très grand surcoût en calcul. Les quelques 
limitations connues à ce jour pour ce modèle concernent les jets axisymétriques et les 
écoulements non confinés à recirculation. 
 
A.1.3 Forme du profil de vitesse moyenne – Couche limites  
Nous savons que la viscosité d’un fluide joue seulement un rôle très près de la paroi et ce 
d’autant plus que le nombre de Reynolds est grand, donc dans une couche très mince, c’est 
la couche limite. En dehors de celle-ci, le fluide peut être pris comme un fluide parfait, donc 
sans viscosité, il obéit aux équations d’Euler. Dans un écoulement interne, la couche limite 
visqueuse s’accroît, de part et d’autre des parois, pour se rejoindre après une certaine 
distance parcourue qui est la longueur d’établissement. La valeur généralement admise de 
cette distance est environs de 50 fois le diamètre de la conduite en régime laminaire [White 
2001]. A partir de ce point, l’écoulement sera totalement visqueux et entièrement développé, 
Figure (A.1). Donc, il est important que le maillage près de la paroi soit bien traité. En effet, 
un maillage grossier près de la paroi ne pourra pas capturer le développement de la couche 
limite et peut conduire à une sous estimation de la longueur d’établissement de 
l’écoulement. 

 
Figure A.1. Développement du profil de vitesse et chute de pression le long d’un canal. 
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Pour l’analyse de l’écoulement proche de la paroi, on construit un nombre de Reynolds, 
yRe , basé sur la distance y à la paroi. Rappelons que ce nombre sans dimensions traduit le 

rapport des forces d’inertie aux forces de viscosité. Ainsi, pour une grande valeur de y (loin 
de la paroi) les forces d’inertie sont prédominantes, alors qu’en s’approchant de la paroi et 
avant d’atteindre une valeur nulle yRe  sera égal à l’unité et ce pour une certaine valeur de y. 
C’est dans cette région que les forces visqueuses équilibrent les forces d’inerties. La région 
qui reste en dessous est le siège de fortes contraintes visqueuses, où les forces d’inerties sont 
pratiquement sans effet (Figure A.2). 
 

 
Figure A.2. Profil de la vitesse près de la paroi. 

 
Par un bon raisonnement physique et en utilisant l’analyse dimensionnelle, il fut établit les 
relations qui vont suivre qui s’accordent avec une grande précision aux résultats 
expérimentaux d’une large variété d’expériences sur les écoulements turbulents. 
 
A.1.3.1 Couche interne [Schlichting et Gersten 2000] 
A.1.3.1.1 Sous couche visqueuse 
Dans cette région, où les cisaillements visqueux dominent, l'échelle appropriée pour la 
réduction de la vitesse est basée sur la vitesse de frottement τu  : 

ρ
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τ
pu =           (A.30) 

Avec pτ : contrainte de cisaillement pariétale. 
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Ce terme n’est pas une vitesse d’écoulement et sa désignation comme "vitesse de 
frottement" n'est due qu'à sa dimension [m/s]. S'en déduit alors par analyse dimensionnelle 
"La loi de paroi": 
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Cette relation est applicable jusqu'à une distance adimensionnée de la paroi 30=+y . Nous 
verrons plus tard l'importance des deux groupes adimensionnels ++ yu et  dans le découpage 
de la couche limite. 
 
A travers une couche très mince proche de la paroi ( )50 ≤≤ +y , la contrainte de 
cisaillement τ  est à peu près égale à la contrainte pariétale pτ , donc à partir des équations 
(A.30) et (A.32) nous aurons: 

++ = yu           (A.33) 
A cause de cette relation linéaire entre la vitesse de l'écoulement et la distance à la paroi, 
cette couche est parfois appelée "Sous-couche linéaire".  
Les expériences montrent que cette loi linéaire est valable tant que 5≤+y  

A.1.3.1.2 Couche tampon 
C'est la couche intermédiaire où se mélangent la couche entièrement turbulente et la sous-
couche visqueuse. Dans cette région, les contraintes visqueuses ont le même ordre de 
grandeur que les contraintes turbulentes. Cette zone correspond à : 305 ≤≤ +y  

A.1.3.1.3 Couche de la loi Log 

Dans cette zone, la vitesse de l'écoulement suit une loi logarithmique, d'où le nom de 
"couche logarithmique": 

By
k

u += ++ ln1          (A.34) 

où 41.0=k  (constante de Von-Kármán) et 5.5=B  sont des constantes universelles 
déterminées expérimentalement, pour tous les écoulements turbulents limités par des parois 
lisses. En présence de parois rugueuses la valeur de B  diminue jusqu'à 5. La loi 
logarithmique est valable pour: 50030 ≤≤ +y  
 
En ce qui concerne la vitesse axiale pour les écoulements turbulents dans les conduites à 
section rectangulaire, l'équation (A.34) donnera: 
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La vitesse moyenne de l'écoulement sera: 
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A.1.3.2. Couche externe 
En s'éloignant de la paroi l'écoulement devient moins sensible à la viscosité moléculaire du 
fluide et ne dépendra plus directement de celle-ci. En fait il fut établit que la déviation de la 
vitesse de l'écoulement est fonction de la distance à la paroi et de l'épaisseur de la couche 
limite turbulente: 

Ay
ku

yuu
+






=

−
δτ

1)(max         (A.37) 

A  est une constante 
δ  étant l'épaisseur de la couche limite. 
Cette dernière équation est appelée " loi déficitaire" ou encore "loi de sillage". Elle est 
valable à partir de 500=+y . 
La Figure A.3 montre la subdivision de la région proche de la paroi. 

 
Figure A.3. Vérification expérimentale de la subdivision de la région proche de la paroi 

Eq (A.34) 

Eq (A.32) 

Données expérimentales [Fluent 6.1] 

Eq (A.37) 
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B.1 Prise de Moyenne et définitions de base : 
B.1.1 Définitions 
On considère un volume élémentaire représentatif (VER) composé d’un solide saturé par un 
fluide. Soit fψ  une quantité scalaire, vectorielle ou tensorielle associée à la phase fluide. 

fψ  est la valeur de ψ dans la phase fluide et prend la valeur 0 dans la phase solide. On 

définit la moyenne de phase fψ  par : dV
V V

ff ∫≡〉〈 ψψ 1     (B.1) 

Ou « V » est le volume élémentaire représentatif dans le milieu poreux qui est la somme du 
volume du solide et du fluide. fψ  étant nulle dans la phase solide, on peut écrire alors : 

dV
V

fV
ff ∫≡〉〈 ψψ 1          (B.2) 

La vitesse Darcienne représente un exemple de cette moyenne de phase. 

La moyenne intrinsèque de phase est définie par : dV
V

fV
f

f

f
f ∫≡〉〈 ψψ 1   (B.3) 

La vitesse du pore est un exemple de la moyenne intrinsèque de la phase fluide. 
La relation de porosité relative de la phase fluide est donnée par : VVf=φ  (B.4) 

La comparaison des équations (B.1) et (B.3) montre que : f
ff 〉〈=〉〈 ψφψ  (B.5) 

 
B.1.2 Théorie de Gray 
La contribution de Gray au développement de la théorie des écoulements en milieu poreux a 
consisté à écrire une fonction en un point donné comme la somme de la moyenne 
intrinsèque de phase et d’une dérivation de la valeur moyenne. En utilisant la représentation 
de Gray, on peut écrire les fonctions ponctuelles fψ  et fγ  telle que : 

'

'

f
f

ff

f
f

ff

γγγ

ψψψ

+〉〈=

+〉〈=
         (B.6) 

Avec 0'' =〉〈=〉〈 f
f

f
f γψ         (B.7) 

 
La moyenne intrinsèque de phase du produit entre fψ  et fγ  est donnée par : 

f
ff

f
f

f
f

f
ff 〉〈+〉〈〉〈=〉〈 '' γψγψγψ        (B.8) 

 
Le terme f

ff 〉〈 '' γψ  exprime la dispersion de la moyenne phasique du produit. 
On peut écrire la moyenne de phase du produit sous l’une des formes suivantes : 

〉〈+〉〈〉〈=〉〈 ''
ff

f
f

f
fff γψγψφγψ        (B.9) 

〉〈+〉〉〈〈=〉〈 ''
ff

f
ffff γψγψγψ        (B.10) 

〉〈+〉〉〈〈=〉〈 ''1
ffffff γψγψ

φ
γψ        (B.11) 
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B.1.3 Théorèmes de base 
Les théorèmes suivants seront nécessaires pour établir la forme moyenne générale d’une 
équation de transport. 
B.1.3.1 Théorème de la moyenne (Slattery 1967) 
 

 Quantité scalaire 

dSn
V

fsS
ffff ∫+〉∇〈=〉〈∇ ψψψ 1        (B.12) 

Ou fsS  représente les interfaces entre la phase fluide et solide et fn  le vecteur unité de la 
normale sortante de la phase fluide à la phase solide 
 

 Quantité vectorielle 

dSnU
V

UU
fsS

ffff ∫+〉〈∇=〉〈∇
1..        (B.13) 

B.1.3.2 Théorème modifié de la moyenne (Gray 1975) 

dSn
V

fsS
ff

f
ff ∫+〉∇〈=〉〈∇ '1 ψψφψ        (B.14) 

B.1.3.3 Théorème de transport (Whitaken 1973) 

dSnV
Vtt

fsS
fff

f ∫−〉〈
∂
∂

=〉
∂
∂
〈

1ψ
ψ

       (B.15) 

Où « fV  » est le vecteur vitesse de l’interface de la phase fluide avec la phase solide 
Pour une seule phase fluide qui s’écoule sur la matrice solide et avec des conditions de non 
glissement et pour une matrice solide rédige, on obtient : 

〉〈
∂
∂

=〉
∂
∂
〈 f

f

tt
ψ

ψ
         (B.16) 

 
B.1.4 L’équation générale de transport pour les quantités en moyenne 
La forme générale de l’équation de transport pour la quantité scalaire, fψ , dans la phase 

fluide est : ffff
f SQU
t

+∇=∇+
∂
∂

.).(ψ
ψ

      (B.17) 

Où fU  est la vitesse à l’échelle microscopique, fQ  est une fonction vectorielle ou 
tensorielle fonction de fψ  et fS  un scalaire. 
En utilisant l’équation (B.14) de la moyenne de phase, l’équation (B.17) donne : 

〉〈+〉〈∇=〉〈∇+〉
∂
∂
〈 ffff

f SQU
t

.).(ψ
ψ

      (B.18) 

En utilisant le théorème de la moyenne de Slattery, le terme de convection à pour 

expression : ∫+〉〈∇=〉〈∇
fsS

fffffff dSnU
V

UU .1.).( ψψψ     (B.19) 
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Sachant qu’à l’interface de la surface fluide-solide, la vitesse fU  s’annule. D’où la partie de 
l’intégrale disparait dans l’équation (B.19). En utilisant le théorème de la moyenne pour le 
terme de diffusion ).( fQ∇  et le théorème de transport pour le terme transitoire, l’équation 
(B.18) peut s’écrire sous la forme suivante : 

∫+〉〈+〉〈∇=〉〈∇+〉〈
∂
∂

fsS
fffffff dSnQ

V
SQU

t
.1..ψψ     (B.20) 

En utilisant l’équation (B.11) pour le terme de convection, la moyenne du produit peut être 
écrite en termes de la quantité de moyenne de phase comme suit : 

〉〈+〉〉〈〈=〉〈 ''1
ffffff UUU ψψ

φ
ψ        (B.21) 

Finalement, l’équation de transport de moyenne de phase sur le volume totale s’écrive : 

∫+〉〈+〉〈∇=〉〈∇+〉〉〈〈∇+〉〈
∂
∂

fsS
fffffffff dSnQ

V
SQUU

t
.1..).(1 ''ψψ

φ
ψ   (B.22) 

En terme de moyenne sur le volume de la phase fluide, l’équation (B.22) s’écrit : 

∫+〉〈+〉〈∇=〉〈∇+〉〈〉〈∇+〉〈
∂
∂

fsS
ff

f

f
f

f
f

f
ff

f
f

f
f

f
f dSnQ

V
SQUU

t
.1..).( ''ψψψ  (B.23) 

Cette forme générale est utilisées à établir les équations de conservation macroscopique. 
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C.1 Champs de vitesse 
 

Encrassement sans revêtement 
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Cas avec milieu poreux sur les 
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Encrassement sans revêtement 
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Figure C.1 : Comparaison des champs de vitesse à différents instant de déposition 
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C.2 Champs de température 
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Figure C.2 : Comparaison des champs de température à différents instant de déposition 
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C.3 Champs d’énergie cinétique turbulente 
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Encrassement sans revêtement 
poreux sur les parois   (SMP) 

Cas avec milieu poreux sur les 
parois   (AMP) 

 
Aucune pénétration du dépôt    

( 0=f ) 

Cas avec milieu poreux sur les 
parois   (AMP) 

 
Pénétration partielle du dépôt   

( 5,0=f ) 

Cas avec milieu poreux sur les 
parois   (AMP) 

 
Pénétration totale du dépôt    

( 1=f ) 

t =
 3

0 
h 

 

t =
 5

0 
h 

 

Figure C.3 : Comparaison des champs d’énergie cinétique turbulente à différents instant de déposition 
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C.4 Champs de dissipation turbulente 
 

Encrassement sans revêtement 
poreux sur les parois   (SMP) 

Cas avec milieu poreux sur les 
parois   (AMP) 

 
Aucune pénétration du dépôt    

( 0=f ) 

Cas avec milieu poreux sur les 
parois   (AMP) 

 
Pénétration partielle du dépôt   

( 5,0=f ) 

Cas avec milieu poreux sur les 
parois   (AMP) 

 
Pénétration totale du dépôt    

( 1=f ) 

t =
 0

 h
 

 

t =
 1

0 
h 

 



 
 

Annexe C:  Présentation des champs de vitesse, de température, d’énergie cinétique turbulente et de la dissipation turbulente des cas 
d’encrassement sans et avec milieu poreux 

159 
 

Encrassement sans revêtement 
poreux sur les parois   (SMP) 

Cas avec milieu poreux sur les 
parois   (AMP) 

 
Aucune pénétration du dépôt    

( 0=f ) 

Cas avec milieu poreux sur les 
parois   (AMP) 

 
Pénétration partielle du dépôt   

( 5,0=f ) 

Cas avec milieu poreux sur les 
parois   (AMP) 

 
Pénétration totale du dépôt    

( 1=f ) 

t =
 3

0 
h 

 

t =
 5

0 
h 

 

Figure C.4 : Comparaison des champs de dissipation turbulente à différents instant de déposition 
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