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RESUME

Le travail porte sur I'étude des performances hylijaes, énergétiques et de rétention
d’'unités d'ultrafiltration d’eau de mer reconstitdué partir de sel gris. Les unités de
laboratoire (surface membranaire égale a 0,38 maderé équipées de membranes fibres
creuses en polysulfone de seuil de coupure éga &Da.

Au cours de cette étude, l'influence de (i) divg@rametres opératoires (la PTM, les
fréquences des rétrolavages, la durée des rétesaugs modes d'aération (continu ou
intermittent), les débits d’aération), (ii) carattéques morphologiques et physico-chimiques
des microparticules ajoutées ou non a la chargialmisur le colmatage des membranes et les
performances globales ont été étudiées lors defilttations frontales et tangentielles.

Il a été montré que lors de l'ultrafiltration frae d’eau de mer (sans ajout de particules),
laugmentation de la PTM induit une augmentation ldeconsommation énergétique,

contrairement a l'ultrafiltration tangentielle o tonsommation énergétique atteint la valeur
minimale a la PTM de 0,4 bar. L'ultrafiltration frtale engendre une consommation
énergétique speécifique plus faible que l'ultraditton tangentielle. Le colmatage membranaire
est plus important dans le cas d'ultrafiltratiororfrale sans rétrolavage ni bullage

comparativement a [l'ultrafiltration avec rétrolaeagquelles que soient les durées et
fréquences). Cependant, la consommation énerg&jmpamfique est la plus faible dans ce cas

(16Wh.m>).

L'ultrafiltration frontale et tangentielle avec @ans ajout de bentonite ou kieselguhr dans
leau de mer a montré que deux phénomeénes pouvagimt sur les performances
hydrauliques et la rétention de matiére organidigbrasion de la surface de la membrane et
'adsorption de la matiere organique. Le taux denton du carbone organique total est
d’environ 80% quel que soit: le mode d'ultrafilicat (frontal ou tangentiel), la concentration
de particules ajoutée et la vitesse de recirculadians le cas d’une filtration tangentielle. Le
taux de rétention du carbone organique dissous (3Dplus élevé en filtration tangentielle
et I'ajout de bentonite ou de kieselguhr (jusqu'ay.L") entraine une diminution de la
rétention du COD.

Mots clés: ultrafiltration, membrane fibres creuses, réivage, eau naturelle salée, filtration
tangentielle, mécanisme de colmatage.



ABSTRACT

The present work investigates the hydraulic, ertergand removal performance of
ultrafiltration (UF) units in filtration of reconstited seawater from non-refined sea salt.
Laboratory units were equipped with 100 kDa poligug hollow fiber membranes
(membrane surface equal to 0,38 and operated in two modes, dead-end and tangentia

The influence of (i) various operating parametefMP, backwash (BW) frequency, BW
duration, filtration modes (continuous or intermiit), aeration flow rate), (ii ) morphological
and physico-chemical characteristics of added aaddaed microparticles to the initial charge
on membrane fouling and overall performance wardistl. It was shown that, an increase of
TMP induces an increase of energy consumptionernctise of dead-end UF of seawater (no
added patrticles) contrary to cross-flow UF for vwhaptimum energy consumption is located
around 0,4 bar. The specific energy consumptiomdudtead-end UF was always lower than
for tangential mode. In dead-end UF without backwas nor bubbling, membrane fouling is
more important than for UF with backwashing (redgsd to frequencies and durations).
However the lowest specific energy consumption W6.m°) was observed in these
operating conditions.

Dead-end and tangential UF of seawater with orautraddition of bentonite and kieselguhr
showed that two phenomena could act on the hydragdiformances and organic matter
removal: abrasion of the membrane surface and piilgorof organic matter. The removal
rate of total organic carbon is about 80% regasidteshe UF mode (dead-end or tangential),
the suspended solid concentration and the rectronlavelocity in the case of tangential
filtration. Dissolved organic carbon (DOC) remowals better for tangential UF. Bentonite or
kieselguhr addition (up to 1g) induced a decrease of DOC removal.

Keywords: ultrafiltration, hollow-fibore membrane, tangenti@tration, backwash, natural
salted water, fouling mechanism.
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Introduction

La croissance démographique, l'urbanisation, lihstBcation de lagriculture et
industrialisation a grande échelle ont suscité rveau mondial des problémes tant de
guantité que de qualité de I'eau. L'Organisatios Nations Uniegstime que 700 millions de
personnes, vivant dans 43 pays, souffrent de perbeau (UNDP, 2006). De plus, méme
lorsque l'eau est disponible, les installations iteimes font souvent défaut dans de
nombreuses grandes villes, privant ainsi 1,4 mdlia’étres humains, soit 20 % de la
population mondiale, d’'une alimentation en eaulw@&uCe chiffre pourrait atteindre 60%

d’ici 'an 2050. Des solutions doivent étre misespdace pour enrayer cette crise annoncée.

Dans ce contexte, les procédés membranaires fatie pdes nouvelles avancées
technologiques qui peuvent jouer un réle importdans les filieres de potabilisation des
eaux. lls permettent de produire une eau d'unedgrajualité destinée a la consommation
humaine, a I'industrie et aux collectivités. L'igation des techniqgues membranaires connait
ainsi une croissance rapide en raison de la mighifpbn des domaines d’applications. La
figure ci-dessous représente la distribution ducimamondial des membranes en 2004. Ce
marché a atteint plus de 6,46 milliards de doldwat environ 40% pour le traitement des
eaux. Dans ce domaine, 15,4% concernent la patatidn des eaux de surface ou des eaux

souterraines, 4,3% le traitement des eaux us&x4% le dessalement de I'eau de mer.

Chimie 5,6%

4 Dessalement Agro-alimentaire

20,4% H2.5%
Métallurgie 4,9%
40 % Industrie miniére 1,4%
traitement Huile et gaz 1,5%
des eaux
Eau potable Autres industries
15,4% 9,6%
Eau usée 4,3%
b Pharmaceutique
Sami-conducteur 5,1% Energie 3.8% 10,4%

Raffineries 1,4% Papier 3,1%

Figure 1. Distribution du marché mondial des membraes dans les divers domaines
d’application en 2004 (The Mcllvaine Company, 2004)
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Introduction

D’aprés le rapport réalisé par Freedonia Group IR0 croissance du marché des
membranes est estimée a environ 9% par an surriedpé2010-2015 pour atteindre 19,5
milliards de dollars a cette échéance.

Le besoin en eau potable de qualité et les norraesetnant les micro-organismes
résistant aux oxydants rendent indispensableiatibn de membranes d’ultrafiltration (UF)
et de microfiltration (MF) dans le domaine de laghdlisation. En 2006, la capacité mondiale
de production d’eau potable pour 'ensemble desosimde potabilisation par membranes de
MF/UF a atteint environ 8 millions de’fjour (Furukawa, 2008).

Dans le domaine du traitement des eaux useées, eldmiues membranaires
permettent un recyclage ou une réutilisation daul'eCes procédés peuvent étre utilisés seuls
ou couplés avec une réaction biologique. En odiéee aux besoins croissants en eau des
populations, la réutilisation des eaux usées déwier autre maniere de répondre de cette
demande. Les eaux recyclées peuvent étre utiligéas plusieurs applications telles que
I'irrigation agricole, la recharge de nappes saaiges, I'arrosage des parcs publics, des
espaces verts, des terrains de sport et des golésgyotection incendie.

Enfin, le dessalement de I'eau de mer apparait connne alternative séduisante a la
pénurie d’eau car I'eau de mer représente 97%edel Ide la planete et constitue une réserve
inépuisable d’eau. Face aux procédés conventionealkstillation, les avantages de I'osmose
inverse pour le dessalement sont nombreux : urefalble consommation énergétique grace
en particulier, a des systémes de récupérationecjén et a I'augmentation des taux de
conversion, une diminution du colt d’investissengrace a I'amélioration des performances
des membranes et une gamme de capacités dispomésesste. Du fait de la baisse du prix
des membranes poreuses et de la dégradation deal#aéqdes ressources en eau, le
prétraitement par procédés membranaires trouvdudeenm plus sa place dans les étapes de
prétraitement avant osmose inverse ; parmi cesepgasc membranaires a basse pression,
l'ultrafiltration est préférentiellement utiliséeopr le prétraitement avant osmose inverse
grace a ses bonnes performances en termes d'dionirdes contaminants particulaires et de

productivité hydraulique.

De tres nombreux projets de potabilisation d’eatnagtement par osmose inverse sont
envisagés dans le monde entier. Ainsi, les appicatdes techniques membranaires dans le
domaine de I'eau vont continuer a croitre signtfiment. Ces procédés de traitement sont
confrontés a une forte limitation liée au colmatdge membranes. Comme ces procédés sont

utilisés pour retenir les composés, ceux-ci S'aadent et créent un colmatage dont
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l'intensité est fonction des conditions de fonctiement. Le colmatage entraine directement
une diminution de la productivité du procédé ethangement dans la sélectivité des especes
retenues. Les propriétés initiales de la membransenont donc plus les mémes et le dépbt
agira comme une seconde membrane. Si le colma&agend trop important, il est nécessaire
d’arréter le procédé et de nettoyer la membrane @i des rétrolavages, soit par des
nettoyages chimiques assez lourds. Le colmatageua impact de faire augmenter les
dépenses énergétiques, d’accroitre les fréqueredavege et de réduire éventuellement la
durée de vie de la membrane. C’est un phénomeénplerenfaisant intervenir, a la surface ou
dans les pores des membranes, des phénomeénesygisysigimiques, simples ou couplés liés
non seulement a la qualité du fluide traité, auxditions opératoires mais aussi aux
propriétés (la nature, la géométrie) de la membramsi, il fait I'objet de nombreuses études
depuis des années pour comprendre les phénomepkgu@s. De nombreuses études sont
consacreées au colmatage des membranes lors dtealdofn d’eau douce, alors qu’il n’y a que
peu de référence concernant le colmatage par desredurelles salées. De plus, lors de la
filtration membranaire d’un milieu complexe saké rble des particules en suspension sur le
dépdt a la surface de la membrane a encore ététpdié. Jouent-elles un réle abrasif ou au
contraire participent-elles a la consolidation ép@t ? Par ailleurs, il est important de retenir
les especes et composés pour des faibles consconmatiergétiques spécifiques et donc de
réduire le colt de production. C’est pourquoi leortréle » du colmatage en éliminant le
dépbt pendant la phase de rétrolavage est un desufa clés. L'optimisation du procédé
implique aussi une amélioration de I'efficacité gwecédures de nettoyage hydraulique des
fibres. La encore, les études d’optimisation dedesyde filtration-rétrolavage ont été peu
développées dans le cas de la filtration d’eau ée m

Dans ce contexte, cette thése a pour objectif diétde mécanisme de consolidation ou
d’abrasion des particules sur le dép6t a linteefamembrane/suspension lors de
l'ultrafiltration d’'un milieu complexe. Elle doitgrmettre de mieux comprendre le role de
I’hydrodynamique et des parameétres opératoiredesumécanismes de colmatage pour des
eaux salées de compositions différentes et conduiggaluation de la contribution réelle des

particules et microparticules sur le colmatageteCétiude est divisée en trois parties

- la premiere partie est consacrée a une étude gpibpbique qui présente I'état de I'art
des procédés membranaires principalement utiliesés tHe la filtration d’eaux

naturelles et la description des phénomeénes deatadye.

- La seconde partie présente les moyens mis en ggonreéaliser la présente étude.
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La troisieme partie concerne les résultats expéraux et leur analyse. Ayant fait
I'objet de publications internationales avec comit& lecture, il a été choisi de
présenter les résultats en anglais dans leur veiginale. Les résultats portent sur
I’évaluation de l'influence des parametres opératosur le colmatage des membranes
et les performances globales d'unités d’UF. De ,plisfluence des parametres
opératoires de filtration et des particules indiakent présentes ou ajoutées a I'eau de
mer sur la consommation énergétique spécifique etlmatage, lors de I'UF frontale
et tangentielle d’eaux naturelles salées, a étedabo

La quatrieme partie synthétise les résultats olstenucours de ce travail et présente

les perspectives a envisager a la suite de cemuxav
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Les procédés de filtration par membrane connaisaefuellement une croissance
rapide et trouvent des applications dans de nombseateurs d’activité (pharmaceutique,
agro-alimentaire, industrie laitiere, dessalementtehu de mer, ...).

Le présent chapitre a pour objet de présenterrlasipes de ce type de filtration. Nous nous
attacherons ensuite a dresser la synthese desissamaes actuelles en ce qui concerne les
phénomeénes de colmatage et les moyens de lutteeanix-ci. Enfin, nous conclurons par la
description de la composition de I'eau de mer, nggacomplexe d’espéces inorganiques et

organiques.
l. 1.Filtration par membranes - généralités
1.1.1 Principe

Un procédé de filtration membranaire peut étre risélépar une couche mince
permettant la séparation du fluide sous I'actiasmé’ force motrice, le fluide retenu constitue

le rétantat, le fluide filtré, le perméat (figure 2

IMembrane

.ZParticule qui passe

] L ] L
. —O ®
Compartiment
permeéat
O Compartiment
alimentation
¢ ]
e
O<—Paticule retenue

Figure 2 : Principe d’'une séparation par membrane

Selon la nature de la force motrice permettantfedéfier la séparation, on peut
distinguer et classifier plusieurs techniques tteafion membranaire en fonction du type de
gradient appliqué : pression (microfiltration MFltrafiltration UF, nanofiltration NF et
osmose inverse Ol), concentration (pervaporatiorialyse), potentiel électrique
(électrodialyse), pression partielle ou températosmose thermique, distillation par

membrane).

19



Bibliographie

Dans le cadre de la présente thése, nous nougdstérs aux systemes mettant en

ceuvre un gradient de pression, appelé aussi pnegsaitsmembranaire (PTM).
1.1.2. Classification des techniques membranaires a gradiéde pression

Les différentes techniques basées sur une différdagression de part et d'autre de la
membrane peuvent étre regroupées en fonction dailla (ou de la masse molaire) des
particules ou des molécules a séparer. En géra@slprocédés sont divisés en 4 groupes :
microfiltration (MF), ultrafiltration (UF), nanofitation (NF) et osmose inverse (Ol).

Les conditions opératoires dans lesquelles les memeb sont utilisées varient en
fonction des installations. La figure 3 ci-dessogprésente la séparation des constituants par
les opérations a membrane en fonction du seuibdpuwre des membranes mises en ceuvre et
de la pression transmembranaire appliquée. La igebnutilisée dans cette these est la

microfiltration qui permet de filtrer des composarde taille inférieure au dixieme de

micrometre.
Micron (um)
10* 10° 10* 10" 1 10 10 10°
! 1 T T T
1 10 10? 10° 10* Angstron(°A)
kyste Cryptosporidiur |F kyste Giardia
Endotoxine/
pyro%éne leVlure sable
cation virus bactérie
I
Substance Ma‘liére en susperllsion non
humique décantabl‘e
polysaccharides microflocs
|
| charbon activé en poudre
sucres silice colloidale
l protéine
atomes albumine
pesticides particules a I’origine de la turbidité
| | | | _
o | NF UF MF [Domaine
d’application
>(0,5M Pa 0,05-0,3 MPa 0,01-0,2 MPa PTM appliquée

Figure 3 : Séparation des constituants en fonctiode la taille et de la PTM appliquée
(Laborie, 1998)
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Le seuil de coupure d’'une membrane, souvent expgmdéda ou kDa (1 Da = 1
g/mole), est la masse molaire du plus petit commposéele retenu a 90% par la membrane
(Anselme et Jacobs, 1996). Plus le seuil de coupsiréaible, plus la membrane peut retenir
de petites molécules et colloides. Le seuil de emupépend principalement de la taille des
pores de la membrane, mais il est aussi influeacéapforme des molécules a filtrer, par les
caractéristiques physico-chimiques de la solutidiit@er et par les conditions opératoires.
C’est pour cette raison que le seuil de coupuret pamer entre les fabricants d'une

membrane de méme type

1.1.3. Configurations de membrane
* Les structures et matériaux membranaires

Les membranes peuvent se différencier par les rmaeutilisés ou par leurs structures.

En ce qui concerne les matériaux employés, les mamb sont fabriguées a base de
matériaux inorganiques (minéraux) ou de polyménggrmques. La majorité (90%) des
membranes d’ultrafiltration et de microfiltratioomramercialisée est de nature organique. Les
membranes minérales sont toutefois largement @égdisdans les industries ou les conditions
opératoires sont extrémes en termes de températierepH de nettoyage ou encore
d’agression chimique.
Pour I'aspect structure, on peut en distingueip2sy.

- les membranes symétriques (qu’elles soient demsgmreuses), dont les propriétés

structurelles sont sensiblement uniformes sur tbépaisseur,

- les membranes asymétriques dont la structure d@puis la surface de la membrane

vers l'intérieur de celle-ci.

Ce dernier type de membrane se compose d’'une cougshéine (ne comptant que pour
1 a 10% de I'épaisseur totale) superposée a unetwte poreuse beaucoup plus épaisse
(Baker, 2004). Le rble de séparation est rempligedte couche mince alors que la structure
poreuse fonctionne comme un support mécanique pmé I'ensemble de supporter sans
dommage la différence de pression appliquée degpattautre de la membrane. Parmi ces

membranes, on compte celles préparées a partir sauh matériau et celles qui sont
constituées d’'un empilement de couches de difféneoltymeéres.
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» Les différentes géométries de membranes et de esodul

La géométrie des membranes est souvent assimiléellé& des modules. Ceux-ci sont

commercialisés sous différentes formes :

- les modules plans : il s’agit d'un empilent de membranes sous forme de feuilles
séparées par des espaceurs qui assurent la ¢onutks fluides. L'assemblage élémentaire
est constitué d’'un espaceur coté alimentation, elpremiere membrane, d’un espaceur coté
perméat et d’'une seconde membrane. Les espaceuvenpeégalement jouer le réle de
promoteurs de turbulence,

- les modules tubulaires : ils sont compa$éne ou plusieurs membranes en forme de
tubes ayant des diametres internes de 0,5 a 1 &paitie sélective est située a l'intérieur du
tube. L'alimentation est effectuée a une extrémiténodule et le fluide circule a I'intérieur.
Le rétentat ressort donc a l'autre extrémité, alpues le perméat traverse la membrane, circule
au travers du corps du tube pour ressortir a lfeaté de tube,

- les modules spiralés : plusieurs couctlesmembranes planes sont empilées et
enroulées autour d’'un collecteur de permeéat (fighreDe par ce fait, leur compacité est
importante et ils sont caractérisés par un failble@me mort. Ce type de module est sensible
au colmatage en raison de la présence d’espadengseassite un prétraitement efficace. Cette
configuration est principalement utilisée pour &splications de nanofiltration et osmose

inverse,

Entrée d'eau

Sortie de concentrat

Sortie de perméat

Sens d'ecoulement de I'eau brute
Sens d'écoulement du perméat
Matériau de protection

Joint d'étanchéité entre module et enveloppe
Perforations collectant le perméat
Espaceur

Membrane

Collecteur de permeat

Figure 4: Module spiralé (Document technique N°14, FNDAE, 2002)
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- les modules a fibres creuses : ils sonstitués de nombreuses fibres (entre 50 a 5000
fibres, voire plus) dont le diametre est infériéurl mm conduisant a une compacité tres
elevée. Ces fibres sont assemblées dans un caredlefement a celui-ci. L'étanchéité entre
ces dernieres et le carter est assurée par colldglenentation peut se faire a I'intérieur

(interne/externe) ou a I'extérieur (externe/intgrthes fibres creuses.

Rétentat

Perrméat

Alimentation

— F__j

¥ FPETSFEIIFITFTES S+
ma

Rétentat

Fibres creuses

Fibres creuses

Figure 5 : Module a fibres creuses avec alimentatio
cOté calandre (gauche) et coté fibres (droite) (Regy et
Desclaux, 2007)

Permeéat

Le tableau 1 résume les différentes configuratdeaodules rencontrées

Tableau 1 : Comparaison des différentes configuratins des modules de filtration
(Daufin et al, 1998)

Géometrie Compaciteé Dépense Colmatage Facilité de
(m?m°) énergétique particulaire nettoyage
Fibres creuses 1200 Faible Faible Faible
Tubulaire 60 Haute Haut Haute
Plane 300 Modérée Modére Modéree
Spiralée 600 Faible Faible Faible
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Dans les modules a membranes immergées de typs fibeuses, contrairement au
type de module précédent, les membranes ne sontinphses dans un carter, mais
suspendues au sein du liquide a traiter. Le permstafinsi extrait par aspiration a l'aide
d’'une pompe de succion. L’air est introduit de fagatermittente ou continue au dessus de la
membrane pour limiter et controler les dépots etdienatage a la surface de la membrane.
L'intérét de ces modules et de ce type de foncBammt réside dans un systéme de filtration
simple, qui n’engendre qu’une faible dépense étiengg (0,2-0,4kWh/r}) (Ganderet al,
2000) liées a une PTM faible (< 1 bar), facile attreeen oeuvre et a entretenir. lls sont
généralement utilisés dans des bioréacteurs a naeedmpour le traitement des eaux uséees
(Buissonet al, 1998 ; Rosenberget al, 2002 ; Massé, 2004 ; Van Kaam, 2005 ; Bieatti
al., 2008 ; Arévaleet al, 2009 ; Bicket al, 2009). Depuis récemment, ce type de membrane
est utilisé pour d’autres applications, telles bprétraitement de I'eau de mer avant osmose
inverse (Chueaet al, 2003 ; Wolfet al, 2005 ; Choiet al, 2009 ; Yeet al, 2010), la
potabilisation de I'eau (Chaet al, 2009 ; Tianet al, 2010) ou encore le traitement des
microalgues toxiques (Castaiagal, 2010).

[.1.4. Modes de fonctionnement

« Filtration frontale/ filtration tangentielle

Les systemes de filtration par membrane peuverg étnduits selon deux modes

d’écoulement : la filtration frontale ou la filtrah tangentielle (figure 6).

‘ O ¢« 0O « O
. o o « Alimentation O ‘ 0 \g o “ o 0 0 « 0
« Retentat “ . « Rétentat «
o 0. o © °" .o ‘0, o 9¢
o 0 ' Alimenta o o
\ 000 o o © () ° O
08cpco oc?o% . ‘000, g 0©
; ! ) Permeéat - ) : Perméat
f ‘.' « W '.' ‘.' « "' « O "' "'
Filtration frontale F|Itrat|on tanqentlelle

Figure 6 : Schéma de principe de la filtration frortale et de la filtration tangentielle
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« filtration frontale

Dans ce premier mode, la totalité du liquide intibttaverse les membranes (Mhurchu
et Foley, 2006 ; Kumaet al., 2007). Le débit de perméat est égal au débiinakadtation. Le
courant entraine toute la charge a la surface deéshbrane(s). Les éléments retenus par
la(es) membrane(s) s'y accumulent cependant tygidament. En I'absence de courant de
balayage tangentiel, ce phénomene s’amplifie, cewowaine la formation rapide d’'un dépot
de filtration et, par conséquent, une diminutiopida du flux de perméation au cours du
temps. C’est pourquoi ce mode de fonctionnemenéssite d’opérer séquentiellement des
rétrolavages afin d’éliminer ou de limiter le coliage.

Ce mode de filtration est simple a mettre en ceustreimplique souvent un
investissement et une consommation énergétique dreircar il n'est pas utile de faire
recirculer la solution a vitesse importante, aucurmpmpe de recirculation n'est pas
conséguent nécessaire. Avec des conditions op@stadaptées, le colt d’exploitation lié a
la consommation énergétique est minimiké. filtration frontale est appropriée pour des
filtrations « faciles » -peu de colmatage- et dexlpits a faible valeur ajoutée -procédé a faible
co(t-. La plupart des stations de traitement deg gaotables ou usées) fonctionne avec ce mode
de filtration (Kennedt al, 2008)

» filtration tangentielle

Le fluide d’alimentation circule parallelement aslarface de la membrane. Une partie de
ce fluide est utilisée pour la production de permdaa vitesse de recirculation est
relativement élevée, ce qui entraine un cisaillénmaportant a la surface de la membrane

permettant de limiter 'accumulation des particidas la surface membranaire.

Par ce mode de filtration, lors d’'un changemenpmssion, le flux des éléments arrivant
prés de la membrane ainsi que le dép6t (dans lelcdy en a un) mettent un certain temps a
s’établir. Durant cette phase, le flux décroit. Rasuite, un équilibre peut étre atteint avec un
flux de perméat stable, lié & la rétrodiffusion dekités accumulés en paroi vers le le cceur de

I’écoulement.

Ce mode est souvent utilisé dans I'industrie careiimet d’obtenir — lorsque le régime
nominal est établi - un flux de perméation sensil@et constant. Les principaux points

faibles de ce type de fonctionnement sont le céfivestissement et I'énergie consommée
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par les pompes de circulation. Il est particuliGeatradapté la production de produits a haute

valeur ajoutée (agroalimentaire, pharmacie).

* Pression constante, flux constant

Selon le type de technologie, les opérations tiatiibn sont conduites en imposant soit
un flux constant soit une pression constante (EigQr Dans le cas d’'un fonctionnement a
pression constante, la PTM peut étre gardée cdestm réglant une vanne de mise en
pression disposée en sortie de module ou d'insitallaLe flux de perméat diminue au cours
du temps de filtration en raison de la formationdépot sur la surface de la membrane. Dans
le cas d’'un fonctionnement a flux constant, le filex perméat est maintenu en utilisant une
pompe installée du coté perméat qui le soutire adeébit constant. Ce mode de
fonctionnement induit une augmentation de la posstiansmembranaire au fur et a mesure

de 'augmentation du colmatage.

Lavage i Lavage |
Rétrolavage / chimique Retrolavage / chimique

PTM -

PTM

Flux| Flux

Temps Temps
Figure 7 : Opérations a pression constante (a gauehet a flux constant (a droite)

(Kennedy et al, 2008)

1.1.5. Applications des procédés membranaires

Considérés comme des technologies avancées etrmarftes, les procédées
membranaires ont connu un développement trés rapisient de plus en plus répandus. Leurs
applications sont rencontrées dans de nombreurwssct industrie alimentaire, traitement
des eaux (pour produire de l'eau potable ou poaitetr des eaux usées), industries

pharmaceutique et biotechnologique, métallurgatament de surfaces, ...

Dans lindustrie agro-alimentaire, les procédés tmamaires constituent un moyen
efficace pour obtenir une qualité et une sécurdéemier ordre sans détruire les qualités

sensorielles fondamentales du produit. lls permettié&liminer les ingrédients indésirables
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comme les micro-organismes, les dépots ou les s@dénui ont un impact négatif sur la
gualité du produit. lls servent également a ametita sécurité des aliments, tout en évitant
de les soumettre a un traitement thermique. Lebntques de filtration sur membrane
peuvent permettre d’écourter certaines étapeskitedtion et d’accroitre le rendement ; elles
présentent en effet un fort degré de sélectivi@guebrisent un meilleur contréle du processus

de fabrication avec une consommation d'énergi¢ivetaent faible.

Les procédés membranaire interviennent ainsi daesrcentration et la clarification
des produits alimentaires comme les jus de fruitdeelégumese Bruijn et al, 2002 ;
Cassancet al, 2003 ; De Barro®t al, 2003 ; Sahet al, 2007 ; Laorkoet al, 2010 ;
Yazdanshenast al, 2010 ;Cassancet al, 2011), dans la fabrication des produits laitiers
(Mauboiset al, 1971 ; Clarke et Heath, 1997 ; Grandissbral, 2000 ; Al-Akoumet al,
2002 ; Mehaia, 2002 ; Rinaldoat al, 2009), dans la concentration et le fractionnenaest
composants du lait tels que les protéines du ledt, protéines du lactosérum, la caséine
(Punidadas et Rizvi, 1998 ; Cheang et Zydney, 200de et al, 2007), dans la récupération
et la valorisation des co-produits de valeur danflliere de transformation des fruits de mer
et des poissons (Lignet al, 2003 ; Vandanjoet al, 2007 ; Bourseaat al, 2008; Chabeaud
et al, 2009 ; Vandanjoet al, 2009).

Dans le domaine du traitement des eaux, I'utilisatie procédés membranaires est en
plein essor. lls occupent une place importante tp®tabilisation de I'eau et le traitement
des eaux usées grace a leurs avantages par rappgtocédés classiques comme la filtration
sur sable, la décantation, la coagulation/flocataties filtres cartouches, ... En effet, pour la
potabilisation de l'eau, les procédés membranaresnettent d’éliminer, en une seule
opération, la matiére en suspension et de rédartenient la présence d’agents pathogénes
tels que les virus, les bactéries et les protoesdiystes résidant dans I'eau brute (Madaéni
al., 1995 ; Jacangelet al, 1997 ; Hagen, 1998 ; Hirata et Hashimoto, 19B8wardet al,
2001 ; Di Zioet al, 2005 en une seule opération. Face aux strictes exigedeela
reglementation en termes de qualité de I'eau ptedeti d'impact sur I'environnement, les
procédés membranaires permettent d’assurer la fdésom en limitant I'utilisation de
désinfectants chimiques et la formation de sousdptandésirables (produits d’oxydation
halogénés libérés lors de l'utilisation d’oxydaptsur le traitement des eaux en présence de
matieres organiques naturelle (MON) (Madaeni, 1:9880et al, 2000 ; Domant al, 2002
; Bruchet et Lainé, 2005 ; Paek al, 2007 ; Lowe et Hossain, 2008). De plus, la reciheet
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le développement des procédés membranaires learegent de devenir de plus en plus
attrayants en termes de codt de production, dditéaa’exploitation, de compacité et
d’automatisation des systemes non seulement dafifiél@ de production d’eau potable
(Cotéet al, 1998 ; Glucinat al, 1998 ; Weber et Knauf, 1998 ; Clatial, 2005 ; Mierzwa
et al, 2008 ; Arnaket al, 2010) mais aussi dans le prétraitement de |'eamner avant osmose
inverse (Teuleret al, 1999 ; Chueet al, 2003 ; Wolfet al, 2005; Lorainet al, 2007 ;
Bonnélyeet al, 2008 ; Xuet al, 2008 ; Voutchkov, 2010 ; Di Profiet al, 2011) et le
traitement des eaux usées de diverses provenarMassd, 2004 ; Mohammadi et
Esmaeelifar, 2005 ; Benitet al, 2006 ; Jude, 2006 ; Pulefetial, 2008 ; Akdemir et Ozer,
2009 ; Avulaet al, 2009 ; Yuliwatiet al, 2011).

Dans le domaine des industries pharmaceutique aédbinologique, les procédés
membranaires connaissent un intérét toujours @wispour des opérations de réaction,
clarification et concentration destinées a la pobidn de molécules, émulsions, produits
intermédiaires tels que les antibiotiques, la t&cdé cellules ou la récupération de biomasse
(Chotani, 2007). lls présentent les avantagesa '&ttectifs, d’offrir une surface importante
par unité de volume et la possibilité de contr@&ercontact et/ou le mélange entre deux
phases. Par ailleurs, ils conviennent particuliéanga des composeés biologiques puisque les
températures et pressions d’utilisation sont nedatient peu élevées et qu’ils ne requietent pas
de changement de phases ou d’additifs chimiques,guie réduit les possibilités de
dénaturation, désactivation, et/ou dégradation ghesluits biologiques. lls participent a
I'élimination et a la séparation des bactériesirtsv(Aranha-Creadet al, 1998 ; Sundaram
et al, 1999 ; Kuriyel et Zydney, 2000 ; Liet al, 2000) avant la fabrication de nombreux
produits. Les membranes sont une partie standartigies de fabrication d'enzymes pour les
concentrer avant d’autres traitements en aval (Ratzt al, 1996 ; Frenander et Jonsson,
1996) ou de production d’antibiotiques (Nabais erddso, 1999 ; Adikaet al, 1999 ;
Moréoet al, 2001 ; Brites Alvegt al, 2002).

I.2. Phénomenes de transport dans les milieux porgu

[.2.1. Loi de Darcy

Lors de la filtration d’un liquide, en I'absence delutés ou de particules (solvant pur), on
observe que toute augmentation de la pressionnd@mbranaire engendre une augmentation
linéaire du flux de perméat. Ce type de médiaafiitrpeut étre assimilé a un milieu poreux
idéal vérifiant la loi de Darcy :
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J :MZLp.PTM (éq.1
UR, q"
Avec J :densité de flux volumiqo®.m?.s)

PTM : pression transmembranga)
u : viscosité dynamique de I'eau (Pa.s)
R :résistance hydraulique de la membrané)(m
b :perméabilité hydraulique de la membrane (.$3

La résistance hydraulique de la membrang, Riépend de ses caractéristiques
intrinséques, telles que son épaisseur, le nombrepates par unité de surface, leurs

dimensions et leur tortuosité.

La perméabilité hydraulique, plreprésente le volume qu’il est possible de faire
passer au travers d’'une membrane par unité deigmesie temps et de surface filtrante. Elle
permet également de caractériser I'état initiall@lemembrane en termes de capacité de

filtration.

Lors de la filtration d’'un fluide en présence ddusgs ou de particules (solution
réelle), on constate qu'au-dela d'un certain sewdute augmentation de pression
transmembranaire n’entraine plus aucune augmemtaltioflux de perméat (Chudacek et
Fane, 1984). On observe ainsi que, lorsque laipregmnsmembranaire augmente, la courbe
caractéristique de la filtration de perméation tludé réel s’écarte progressivement de la

courbe du solvant pur pour atteindre une valeuitdimu flux (Figure 8).

Fluide pur

J lnpate Fluide reel

Jeritique

>
PTM

Figure 8 : Evolution du flux de perméat en fonctionde la PTM pour un fluide pur et
pour un fluide réel
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Cette limite est due a I'accumulation de la matiaréinterface fluide/solide sous
I'effet convectif créé par la pression transmemhnan En fonction des modifications des
propriétés physico-chimiques de la couche situééinterface fluide/membrane ou des
propriétés de la membrane causées par I'accumuldée éléments a la surface, on distingue

deux phénomenes principaux : la polarisation deeatnation et le colmatage.

|.2.2. Polarisation de concentration

Lors de la filtration d’'une solution complexe, Isslutés sont partiellement ou
totalement retenus et s’accumulent a la surfacéadmembrane. Dans ces conditions, la
concentration de ces composés y est trés supéaecetie de I'alimentation. Ce gradient de
concentration entraine alors un flux de rétro-diffm des solutés qui tend a équilibrer les
concentrations. L'équilibre entre flux convectif @iffusif conduit a I'établissement d’un
profil de concentration sur une couche dite « ceutd polarisation » dont I'épaisseur dépend

de I'hydrodynamique dans le systeme et des caistig@es du fluide filtré (figure 9).

Rétentat

-~

1
convection ’
1

!
‘Rétro-diffu sion

me mbrane

og S el el

0

A

Couche de polarisation

Figure 9 : Phénoméne de polarisation de concentrai

Ce phénoméne a été décrit dans de nombreuses d@tgesit étre illustré par le
modéle du film (Aimeet al, 1989). Ce dernier permet d’exprimer le flux talal perméation
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comme la somme du flux rétro-diffusif et du fluxneectif en supposant que la concentration

varie de facon unidirectionnelle selon un axe pedprilaire a la membrane.

Dans ces conditions, I'expression du flux est derper I'équation suivante :

:_|n(u) (éq. 2)

Avec D: le coefficient de diffusion des solutés slda couche limite (souvent considérée
comme égal a celui en solution, P(n?.s?),
0 : I'épaisseur de la couche de polarisation (m),
G: la concentration dans le rétentat (mohm
G, : la concentration & la membrane (méf)m
et G:la concentration dans le perméat (mam
Il est & noter que ce phénomeéne est réversibla eisparaitre lors d’'une baisse de pression

transmembranaire ou d’'un arrét de la filtration.
1.2.3. Phénomenes de colmatage

Le colmatage est le processus qui se traduit par randification des propriétés de la

membrane et qui représente I'ensemble des phénartigmiant le transfert de matiere.

Ce probleme est la cause majeure de la limitaties derformances des procédés a
membranes. Il fait ainsi I'objet de tres nombreustesles, tant théoriques qu’expérimentales,
portant sur ses mécanismes et sa modeélisation.
En général, on distingue 3 types de colmatage :

(i) accumulation/dépoét de matiere a la surface de fabrane,

(i) obstruction des pores a I'intérieur de la membihlecage des pores),

(iif)  adsorption des molécules sur la surface membraiajuee 10)
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Dépot en surface

SaeQ < o
-sg.-é’l\cgp-

Blocage des pores

el ‘
(-]
@

Adsorption

Figure 10 : Schéma des différents mécanismes ddmatage

[.2.3.1 Dépodt de matiere en surface

Il s’agit de I'accumulation d’'une partie des magen suspension dans le fluide sous
I'effet convectif de la perméation sur la surfateela membrane. Les particules ayant une
taille supérieure a celle des pores de la membdm@neent a la surface de celle-ci une couche
appelée gateau de filtration ou dépdét. Ce dépdtsagivent comme une seconde membrane
qui induit une résistance supplémentaire et s'opastransfert de matiere. Cette résistance
due a la couche de gateau augmente lorsque ke dadl particules qui le composent diminue.
Habarou (2004), dans une étude sur les caractgiestidu colmatage de membranes de
microfiltration et d’ultrafiltration par des mat&s organiques, a montré que la résistance du
gateau est inférieure a celle des membranes ailla des pores de la membrane est moins
importante que celle des particules déposées ssurface. On peut caractériser le dépot par
différents paramétres (porosité, résistance sp@efi épaisseur) qui seront présentés
ultérieurement. Ce type de colmatage est générakeréeersible et peut étre éliminé par un
simple lavage hydraulique.

1.2.3.2 Blocage des pores

Il s’agit de I'obstruction ou de la pénétration desres de la membrane par des

particules. Ce phénomeéne diminue significativemént nombre des pores dédiés a
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'écoulement. Son importance dépend de la formelad&ille relative des pores et des
particules ainsi que des conditions hydrodynamigiens le cas de l'ultrafiltration de
certains fluides, il peut étre négligé si la tailes pores est suffisamment petite et les
particules suffisamment grosses. L’élimination dln@atage di a ce mécanisme nécessite la

réalisation de rétrolavages a une pression senséolesupérieure a celle de la filtration.
1.2.3.3 Adsorption

L’adsorption est un phénoméne prépondérant en filication et ultrafiltration. Il
illustre I'adhésion des solutés sur la membranarmaractions physico-chimiques telles que
des interactions hydrophobes, électrostatiques aualentes (Marshalet al, 1993). Les
particules colloidales et les macrosolutés orgasdals que les protéines sont les composés
les plus sensibles a cette attraction (Jaouen,)1989

L’adsorption peut intervenir tant a la surface demiembrane qu’a lintérieur des
pores. C’est un phénomeéne a long terme et dormblesequences sont la réduction du nombre
ou de la taille des pores ; ce qui s’accompagnecpaséquent de I'augmentation de la
résistance au transfert de matiére et de la matiific de la charge de surface de la
membrane. Cela se traduit ensuite par une dimimufiw flux de perméation. Ce type de
colmatage est généralement considéré comme iribkeeet implique 'usage d’'un nettoyage
chimique pour casser les liaisons solutés-membidimeportance de ce phénomeéne dépend
de la nature de la membrane, des conditions deu(pH, force ionique) et des conditions
opératoires de filtration (concentration en solwiégsse de recirculation, temps de contact

soluté/membrane, température, ...).

Lors de la filtration des eaux naturelles, pluseespéces peuvent contribuer au
colmatage telles que des macromolécules organiqdes, substances organiques et
inorganiques dissoutes, des colloidales, de fiaeticples, ... Parmi ces especes colmatantes,
un intérét particulier est porté aux matieres oigaes naturelles (MON), en particulier aux
substances humiques dont les poids moléculairkes efroupes fonctionnels sont trés variés.
Elles jouent un réle important dans le colmatagéyde adsorption. En général, la MON peut
étre mesurée par le carbone organique dissous (Cl@Djarbone organique total (COT
dissous et en suspension), I'absorbance UV a @ulewr d’onde de 254 nm (reliée a la MON
humique, hydrophobe et colmatante). Les différdatseurs influencant le colmatage des

membranes causé par la MON sont discutés ci-apres.
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Facteurs influencant le colmatage par la MON

+ Effet du pH de la solution a traiter

Plusieurs travaux ont été consacrés a l'influenceld sur I'adsorption des solutés sur
la membrane (Huber, 1998 ; Childrestsal, 1998 ;Carroll et al., 2002 ; Manttariet al.,
2006 ). Juckert al. (1994), dans leur étude d’une ultrafiltration déstances humiques
(acide humique Suwanee River et acide fulvique)fi@rdntes valeurs du pH (4,8 ; 6) en
mesurant directement l'adsorption des substancedasmembrane, ont montré qu'a pH
faible, 'adsorption de matiere organique augmentgue la chute de flux est plus importante.
De méme, Jonest al. (2001), lors de la filtration d’'une solution cahste notamment de
protéines (BSA) et d’acide humique (Suwanee RinerpH 4,7 et 10 pour évaluer le
colmatage irréversible et I'adsorption, ont momfue I'adsorption de protéines et d’acides sur
la membrane est élevée au plus faible pH. Enfinp¥aaraet al. (1999), qui ont réalisé une
étude de l'ultrafiltration de I'eau d’'un lac (pHS5et 5,9) et de solutions contenant des acides
humique et fulvique isolées (pH 4,5; 5,5; 6,51 observé que la chute de flux est plus
importante a pH faible qu’'a pH élevé. Ces obseovatsont expliquées par une diminution de
la charge des membranes et de la matiére orgaméugisant ainsi les forces répulsives; ce
qui favorise I'adsorption et la formation d’'un dépé

+ [Effet de la force ionique

La force ionique du milieu joue un réle fondamendains l'adsorption des matieres
organiques sur les surfaces membranaires. Aingsjqars chercheurs ont examiné l'influence
de la force ionique en ajoutant du sel monovaléntles cations divalents a différentes
concentrations sur la rétention des molécules aygas (Ruohomakeét al, 1998 ; Cheet al,
1999 ; Yuanet al, 1999 ; Choet al, 2000; Yiantsioset al, 2001 ; Costeet al, 2005 ;
Katsoufidouet al, 2008). Les études de Yuahal. (1999) sur la microfiltration (membrane
polyethersulfone PES 0,16 pum) d’une solution syijhé d’acide humique en présence de
NaCl a différentes concentrations (1 mM, 10 mM, biM), de Ruohomaket al. (1998)
effectuées avec une membrane d'ultrafiltration E® Rydrophile a différentes concentrations
en NaCl (1 mM, 10 mM) et de KCI (1 mM, 10 mM) ajéubnt montré que la rétention de
matiere organique augmente avec l'augmentatioraderte ionique. Ce résultat a aussi été
obtenu par I'équipe de Jone$ al. (2001) lors de la filtration d’'une solution de BSA
d’acide humique en présence de NaCl a 0,001 M2tM),L’augmentation de la rétention

peut étre expliquée ainsi : la force ionique életg¥e a réduire la charge électrique de la
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membrane et celle des macromolécules humiques. UCeprgvoque la diminution des
répulsions électrostatiques entre les macromoléculacilitant ainsi I'adsorption et la
formation d’'un dép6t sur la surface de membranerelzanche, en utilisant une membrane en
PAN (polyacrylonytrile) pour filtrer une solutioriatide humique a la concentration en NacCl
de 2 g/l et de 10 g/l, Mousa (2007) a indiqué goaaueffet de 'augmentation de la force
ioniqgue n’est observé sur le colmatage de membraee fait est expliqué par les
concentrations de sel trés élevées utilisées.

L’adsorption est également favorisée par la présete cations divalents. Cette
influence difféere selon la fraction des substanbamiques considérées. Pour les acides

> jouent le role de ponts entre les molécules d’acide

humiques, les ions divalents @aVg
humiques - chargées négativement - ou entre la mammbet la matiére organique.
L’adsorption d’'ions divalents est donc proportiollea celle des substances humiques (Hong

et al, 1997 ; Schafeet al, 2000 ; Aoustiret al, 2001 ; Katsoufidoet al, 2008). Dans le cas

: . L . . : 2+ )
des acides fulviques, il existe une certaine coitipeétentre les ions Caet les molécules

d’acides fulviques sur les sites d’adsorption sudace de la membrane (Juckegal, 1994).

+ Effet des caractéristigues de la membrane et deditamns opératoires

L’hydrophobicité de la membrane joue aussi un n@lportant dans le colmatage par
adsorption. Les membranes hydrophiles sont moimsildes au colmatage que celles
hydrophobes. En effet, pour une surface hydropiéies un milieu aqueux, les interactions
sont minimales en raison de la présence d'une @uthydratation sur la surface
membranaire et sur les molécules potentiellemesdradntes. Ainsi, Crozes al. (1993), qui
ont utilisé une membrane hydrophile d’acétate dellose et une membrane hydrophobe de
polymeére acrylique pour filtrer une solution corgehde I'acide tannique, ont constaté que
'adsorption induite par la chute de flux est plogortante pour la membrane hydrophobe.
L’équipe de Perssoet al. (1993), lors de la filtration de solutions de gioes sur différent
types de membrane de MF, ont montré que l'adsorpties protéines est réduite sur des
membranes de nature tres hydrophile. Ochbal. (2003) ont réalisé la filtration d’'une
emulsion d’eau et d’huile sur des membranes congsodé PVDF (polyvinylidiéne fluoride,
caractére hydrophobe fort) et PMMA (polyméthylmetiytate, caractére hydrophile) dans
des proportions variables. Ils ont conclu que pdusiembrane est hydrophobe (la proportion
de PMMA est faible), plus le colmatage augmenteréSaltat a aussi été mis en évidence par
d’autres auteurs (Howe, 2001 ; Fetral, 2001 ; Carrolet al, 2002 ; Wanget al, 2009).
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L’adsorption peut étre amplifiée par la pressioar teffet de polarisation de
concentration augmente la concentration en maar#Esolau voisinage de la surface
membranaire et donc la quantité adsorbée (Creizals 1997).

La taille des pores des membranes et celle des as#apvont également jouer sur le
colmatage. Au sujet de la taille des pores, emafitt des acides humiques commerciaux
(Aldrich et IHSS) sur des membranes en polyéthtamsalprésentant des seuils de coupure de
30 KDa a 0,1qum, Yuanet al. (2000) ont mis en évidence que le colmatage estidorsque

la taille des pores est élevée. Concernant | tdds composés, on constate en général que les
matieres organiques de plus grosses masses mataireatent plus. Liret al. (1999) ont
indiqué, apres séparation par chromatographie @égasion de gel, que c’est la fraction la
plus grosse des substances humiques (6,5-22,6 fibdajonduit a la chute de flux la plus
importante. Howeet al. (2002) montrent ainsi que la fraction de matierganique dissoute
comprise entre 3 et 20 nm est la plus colmatamédg@nes de diminution de flux) alors que
85 a 95% de cette matiere organique dissoute &sicaare a 3 nm. Cependant, méme les
substances humiques, malgré leur petite tailleygmuprovoquer une chute sévere du flux
(Yuanet al, 1999).

1.2.4. Colmatage par le dépot de particules

En principe, lors de la filtration, la formation teecouche colmatante conduit a une chute du
flux de perméat. Cette chute est directement lidepaopriétés de structure du dépot. Celles-
ci dépendent des interactions entre les particelede la force hydrodynamique créée par
'écoulement. Le présent paragraphe constitue emneer des connaissances concernant le
comportement du dép6t en filtration et linfluendes paramétres du procédé (PTM,

concentration, type de particules, ...) sur la fororatle ce dép6t ainsi que sur ses propriétés

de transfert.
1.2.4.1. Croissance et structure des dépots

La croissance du dép6t dépend du mode de filtrabams des études de filtration frontale et
de filtration tangentielle de suspensions de betgpBourdenet al. (1993) ont constaté que
pour des pressions supérieures a 1 bar en filtrdtantale, I'épaisseur du dépbt est une
fonction linaire du volume filtré et que le dépét eompressible au dela de cette pression. lls
ont aussi remarqué qu’en filtration tangentielldifiérentes vitesses de recirculation, en début
de filtration, I'épaisseur du dép6t augmente denkme facon que celui formé en filtration
frontale. Ensuite, I'épaisseur du dépdt tend a tbilser. Waldelt (1993), lors de

l'ultrafiltration tangentielle de bentonite, a @3é la porosité de la couche de dépot pour
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différentes quantités de matiere déposées a plartiepaisseur de dépbt sur la surface de la
membrane et du flux de perméat mesuré. D’apreselmudans la zone proche de la surface
de la membrane, les couches de particules sonesleztscohésives alors qu’elles ont une
structure relachée pres de la surface du dépot.ngwed al. (1996) ont aussi constaté
I'existence de ce gradient de porosité du dépot gdes particules mono-disperseées, qui ont la
forme sphéroidale et la taille unique, lors dedemavaux sur la modélisation de dépbts de
filtration. Tarabaraet al. (2004), dans leurs travaux portant sur une ultrafion tangentielle

de solutions de polystyrene a différentes combamasisde taille de particules et de forces
ioniques, ont observé que les couches de dépdtesostituées d’'une région dense pres de la
membrane et plus poreuse vers la surface du d€pétauteurs ont expliqué ce phénomeéne
par la formation, dans les premiers temps de taafiibn, d’'une couche trés poreuse qui
devient par la suite moins poreuse au-dela d’un@ice masse de particules déposée. Puis ce
phénomene est répété, conduisant a la formation d&p6t constitué d’'une couche trés
compacte a la surface de la membrane, et plus Bthseurface du dépot, jusqu’a atteindre un

état stationnaire.
1.2.4.2. Influence des parameétres opératoires sualcroissance et la structure du déepot

1.2.4.2.1.Influence de la pression, de la vitessee decirculation et de la concentration

d’alimentation

Gourges (1991) a étudié l'ultrafiltration de susgiens de bentonite (concentration
variant de 0,03 a 3 g/l). L'auteur a calculé laigeasce spécifique du dépdbt a partir de la
masse de particules déposée pour des filtratiamédies et tangentielles. 1l a constaté que la
résistance spécifigue du dépdt ne dépend plus deitésse de circulation et de la
concentration, & partir de 5¢fmie masse déposée.

Benkahlaet al.(1995) ont étudié l'influence de la pression traambranaire sur la
porosité et I'épaisseur d'un dépdt formé par unspension de CaCOlors d'une
microfiltration en mode tangentiel. lls ont obsemyge lorsque la pression augmente, la
porosité de la couche formée diminue et que l'augat®mn de pression entraine une
augmentation de I'épaisseur du dépdbt jusqu'a urleuvdimite ; cette valeur est due a
I'équilibre entre la force exercée par la PTM etdice de cisaillement créée par la vitesse de

recirculation.

En ultrafiltration tangentielle, Hamacht al. (1999) ont constaté que, pour un méme
volume filtré, I'épaisseur du dépbt augmente ageconcentration de la suspension filtrée. lls
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ont mesuré des épaisseurs de 50, 200 et 300 pndpsuwoncentrations respectives de 0,05
g/l, 0,25 g/l et 0,375 g/l. L'étude récente de Miirm et al. (2008) a abouti a la méme
conclusion sur l'influence de la concentration Bépaisseur du dép6t. Les épaisseurs ainsi
mesurées sont de 70, 85 et 160 um pour des coatiens respectives de 50, 100 et
200 mg/I.

En outre, Hamachét al. (1999) ont constaté que, aux premiers temps thatiin,
pour une méme épaisseur de dépbt, le flux de pérangmnente avec la concentration. Zaidi
et al. (2005) ont observé le méme phénoméne en ulteidtr frontale. L’explication
proposée par ces auteurs est qu’a faible concemydés suspensions contiennent peu de

grosses particules, formant ainsi un dép6t moinsmi@able.
1.2.4.3.2. Influence des propriétés des particules

La taille, la distribution, la forme des particylemnsi que d’autres propriétés de

surface ont des effets sur la formation et |la stinecdu dépot.
» Propriétés de surface des particules

Les propriétés de surface des particules contrdésninteractions entre celles-ci. La
théorie de DLVO (développée par Derjaguin et Land®41 ; Verwey et Overbeek, 1948)
décrit les interactions entre des particules codltsis comme une compétition entre les forces
développées par les doubles couches électriquésr¢larépulsive) et les forces attractives de
Van der Waals. Bacchiat al. (1996) ont étudié I'impact de I'ajout d’électradytlans une
suspension colloidale d’argile. lls ont montré daeconcentration en sel influe sur la
résistance du dépdt. En Il'ajoutant apres la fownatdu dépdt, ils ont observé une
augmentation de la résistance spécifique du déipaint expliqué cette augmentation par la
suppression de forces répulsives entre particidastevanche, lors de l'ajout de sel avant
filtration, une diminution de la résistance estayigée. Cette diminution est expliquée par une
augmentation de la porosité liée a l'agrégation padicules. Hwanget al. (2002) ont
effectué une étude sur l'influence de la conceiainadi’électrolyte sur la résistance du depot
lors de la microfiltration de particules submicmunes. Ils ont montré qu’aux faibles
concentrations d’électrolyte, la résistance spgedidu dépdt est indépendante de celles-ci et
gu’aux concentrations élevées, une diminution deélistance et une augmentation de

porosité sont observees.
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» Effet de lataille et de la distribution des patties

La résistance spécifique du gateaypeut étre calculée par I'équation de Kozeny-Carman

suivante :

g= 180(1-¢)

,Op-d 553 (éq. 3)

Avec pp la masse volumique des particules qui formenéleay g la porosité du gateau gf d

le diametre des particules du gateau.

La résistance spécifique est inversement proporéilbm au carré de la taille des particules.
Par exemple, une réduction de la taille des pdesscd'un facteur 10 conduit théoriquement a
une augmentation de la résistance spécifique damtefir 100. Les forces de frottement
visqueux sont proportionnelles a l'aire spécifigles particules dans le dép6t ; cette derniere
est définie comme le rapport entre la surface gbleme de la particule. Une diminution de

la taille de particules conduit donc a une augniemale la résistance.

On utilise souvent le diamétre équivalent moyenrpl@crire les caractéristiques de taille des
particules mais on y associe fréquemment la digioh de la taille des particules. Les plus
petites particules de cette répartition en tailie s effets les plus importants sur les
performances de la filtration. Elles colmatent &ateen premier la surface de la membrane.
Elles peuvent par ailleurs pénétrer a traverwidss d’'un dépbt formé et se concentrer pres

de la surface de la membrane (Madaeni, 2001).
» Effet de la forme des particules

La forme des particules détermine leur volume et sirface spécifique. Wakeman (2007) a
compare les résistances spécifiques obtenues [fteredtes formes de particule : rectangle,

fibre, cylindriqgue, sphére et disque (Figure 11p tableau 2 présente les résistances
spécifiques ainsi observées pour chaque forme dieyda décrit dans la Figure 11.
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Cube b=a=c

Volume abc

Surface spécifique
2(ab+ac+bc)/abe

T~

~

Rectangle b=a ; c=10a

Surface 2(ab + ac + bc)

Sphére

mta?

a’n/6

6/a

'
|b

Fibre b=1000a
b= 10a
b=0,01a

Cylindre
Disque

a’n/4 + mab

ba*n/4

1/b +4/a

Figure 11: Formes et surfaces spécifiques associ¢dgakeman, 2007)

Tableau 2 : Effet de la forme des particules sur laésistance spécifique du dépot

(Wakeman, 2007)

Forme des particules Surface spécifiquem | Résistance spécifique (m/kg
Cylindre 4,1/a 1,7.10
Fibre 4,0001/a 1,6.10
Sphére 6/a 3,6.10
Cube 6/a 3,6.10
Disque 104/a 1100.18
Rectangle 4,2/a 1,8.10

La résistance spécifique est dépendante de la fdemeparticules. En passant ainsi

40

N

Les résistances spécifiques ont été calculéeside lde I'équation de Kozeny-Carman en
supposant=0,5, a = 10 pm gt,=2000 kg.n?

d’'une forme de fibre a celle d’un disque, la résise spécifique augmente d’un facteur 690.

La forme des patrticules influe par ailleurs supdaosité du dépbt et sur l'interaction entre les
particules et I'entrée des pores de la membranenéllet al. (1999) ont réalisé des filtrations
tangentielles de différentes solutions contenast pheticules de différentes formes (sphére

lisse (verre), sphere rugueuse (silice), formegiliére anguleuse (vase -silt), forme
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irréguliere ramifiée (carbone) et forme de plagué¢aiuminium)) pour étudier l'influence de
la forme des particules sur les performances d@étiation. lls ont montré que le flux de
perméat obtenu lors de la filtration de particudesforme irréguliére et ramifiée est le plus
éleveé, car la couche de dépbt formée par ces pladiest poreuse. La filtration des particules
dont la forme est irréguliére et anguleuse résiteine baisse de flux plus importante. Selon
les auteurs, I'explication de ce fait est que larfe irréguliére et angulaire et les propriétés
des particules étudiées ont permis aux particueseal positionner de telle sorte qu’elles
composent des couches denses pressées les uneslesrdutres pour former un dépot de
faible porosité. La filtration de particules dormt forme est sphérique, rugueuse ou lisse
conduit a une baisse assez importante du flux, mé&isart observé entre les particules
sphériques rugueuses et les particules sphéritases lest de faible ampleur. Le flux obtenu
lors de le filtration de particules en forme deqpiettes est assez éleve, du fait des interstices

présents entre les particules.
[.2.5 Modeles de colmatage

1.2.5.1. Modele des résistances hydrauliques en ger

Lors de la filtration d’un solvant pur, la loi deakzy est utilisée pour traduire le lien de
proportionnalité entre flux de perméat et la pm@msscomme décrit dans le paragraphe
précédent (€g. 1). Dans le cas d’eaux réelleshbsarge au cours du temps une diminution de
la perméabilité de la membrane, due au phénomeéneohieatage ; ceci est induit par
laugmentation de la résistance a la filtration. loa de Darcy peut étre modifiée en
introduisant des résistances en série. La résestaydraulique globale (Rt) se définit comme
la somme de la résistance de la membrane (Rmledue a la couche de polarisation de

concentration (Rcp) et de la résistance additidarmle au colmatage (Rc) :

PTM PTM

J = = A
U.Rt . (Rm+ Rcp+ Rc) (6q. 4)

La résistance additionnelle due au colmatage (Relt @tre exprimée comme la
somme des résistances dues au dép6t de particutesface (Rd), au blocage des pores (Rb)
et a 'adsorption (Ra) : Rc = Rb + Rd +Ra

41



Bibliographie

1.2.5.2. Modele du colmatage particulaire en filtréion frontale

La loi classique de filtration frontale a été prege a l'origine sous la forme suivante par
Hermans et Bredée (1936) :

dt _ ( dt " ,
avz - “lav (8q.5)
pour une pression transmembranaire constante :
dPTM
et v K.(PTM)"  (¢q.6)
pour un flux constant :
Avec t Temps de filtration

Vv Volume cumulé de perinéa
K Constante du modeldildietion
n

Exposant dépendantnddéle de colmatage

Tous les modéles de filtration classiques exprire@gs la forme présentée dans
'équation 5 caractérisent un modeéle spécifiqueastila valeur de I'exposant n : n = 0 pour
la filtration sur gateau, n = 1 pour le blocagesintédiaire, n = 1,5 pour 'obstruction des

pores, et n = 2 pour le blocage complet des pores.

Par la suite, différentes lois de filtration oné @roposées par Hermia (1982) selon les
mécanismes de colmatage mis en jeu. Le tableaessiedis résume les différentes lois

établies.
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Tableau 4: Lois de filtration en mode frontal étabies par Hermia (1982).

Loi de filtration PTM constante J constant
Filtration sur gateau (Dépdt de 1 = 1 _+2Ket PTM — 1+ Ke.(J,.A)
particules plus grandes que la taflléd-A)°  (J,-A) PTM,
des pores sur la surface de |la
membrane)

Blocage intermédiaire(Obstruction. 1 1

des pores par des particu esd A M Jo-A Ln(%} = Kido-A
superposées)

Blocage standard (Dépbt de 2 172
particules plus petites que la tai Ie% =J_];(1+%-30-Atj A.lJO ( I;Im OJ =
des pores sur les parois des pores et 1 K o t

réduction de la taille des pores) AJd, 2

Blocage complet(Obstruction des 3 = j O_G—Kbt PTM , S 1o K,
pores par des particules npn PTM

superposées et bouchage des por

A : surface de membrane

t: temps

J : Flux de perméat au teimps

o JFlux de perméat initial

K. Ks Kb, K : constantes pour un type de loi donné

PTM : Pression transmembranaire a |

‘instant t

PTM;y : Pression transmembranaire initiale

1.2.6. Indices de colmatage

Dans les procédés membranaires utilisés en
membranes est un probléme persistant. Le colmatag&ulaire, dép6t de colloides et de
matieres en suspension sur les membranes, resghémomeéne fréquent dans un grand
nombre de systemes de dessalement par osmoseeinserdans tout autre systeme de
filtration membranaire. Ces colmatages engendrerdadit opératoire important, résultant en
une grande consommation énergétique, de la frégudrs nettoyages chimiques et du

remplacement des éléments de la membrane. Des aaétfiables pour prédire les risques de

traitemhes eaux, le colmatage des

colmatage sur les installations de traitement des sont donc nécessaires.
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En ce qui concerne le colmatage particulaire, plusi parameétres appelés indices de
colmatage sont utilisés tels que le FI (Foulingekjd le SDI (Silt Density Index), le Pl
(Plugging Index), le MFI (Modified Fouling Indexdg MFI-UF (Modified Fouling Index for
Ultrafiltration) et le MemFFI (Memcor Feed Foulihgdex).

Les SDI et MFI sont les indices les plus utilisesgl le monde pour estimer le pouvoir

colmatant des eaux d’alimentation des membranes.
1.2.6.1. SDI (Silt Density Index)

Le Silt Density Index, connu sous l'abréviation &®Il, est considéré comme
lindicateur le plus classique dans le domaine aldlfration membranaire. Une mesure de
SDI consiste a filtrer un échantillon d’eau a travene membrane de 0,48 a la pression
constante de 2,1 bars en mode frontal. Le SDI @&siriashiné par une comparaison des temps
de filtration, t et &, nécessaires pour obtenir un volume de filtraé fiespectivement au

temps O et aprés un temps t :

b
t
SDI, = " 2 x100 (éq. 7)
avec :
SDI : Silt Density Index (%min
t : temps initial pour filtrer un échantillon de 561 (sec)
t : temps apres le dédarta mesure (min)
$ : temps pour filtrer un échantillon de 500 mL ageeemps t (sec)

(14/t;) : pourcentage de colmatage qui doit étre iaterou égal a 75%

Le SDks (t = 15 minutes) est défini par TASTM comme lenjgs nécessaire pour des
essais precis et normalisés. Les producteurs letatturs de membranes d’osmose inverse
considérent généralement que, pour une valeur dg; 8ierieure a 2, il n’y aurait pas de
risque de colmatage. Pour SPtompris entre 2 et 4, I'exploitation est norm&efin, pour
un SDkssupérieur a 4, on peut prévoir un colmatage redatent rapide.

Des valeurs de temps (t) plus faibles (3, 5 et Iflutas) sont aussi utilisées dans la pratique

afin d’éviter un colmatage important et un fluxgraible.
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Le SDI est l'indice généralement utilisé pour prél® potentiel colmatant d'une eau
car sa détermination est relativement facile. Mosseal. (2008) ont rapporté que le SDI
n'évolue pas toujours linéairement avec la turBiditais que c’est un parametre intéressant
pour estimer le potentiel de colmatage d’'une eatudsdité faible. Néanmoins, il comporte
des désavantages majeurs: il n'est qu'un parangtipirique et ne repose sur aucun
fondement théorique ; il ne distingue pas les difiées phases du colmatage. Pour palier ce
probléme, un autre indice a été développé, le MFI.

1.2.6.2. MFI (Modified Fouling Index)

Pour donner une signification physique au SDI, gohiset al. (1980) ont proposé un
indicateur de colmatage appelé « Modified Foulingex » (MFI). La détermination du MFI
est similaire a celle du SDI en utilisant les mérappareillages et procédures, la seule
différence étant que le volume est enregistré tolgse 30 secondes pendant une période de
filtration maximale de 20 minutes. Les résultatseabs sont exploités en utilisant la loi de
Darcy : I'épaisseur de la couche de gateau forméissurface de la membrane, et donc sa
résistance, est directement proportionnelle aumelwde filtrat. D’aprés les auteurs, les 3
phases du colmatage lors d’une filtration fronsdat présentées sur la figure 10. La phase
qui correspond a la formation d’'un gateau est fighnéaire du graphe t/V versus V comme

l'illustre la figure 12.

t/V [s/1]
A

Blocage des pores Filtration sur gitean Compression du
g gateau
o I = >

p
-l P g )

tan ¢ = MFT

>
v

Figure 12 : Courbe typique pour déterminer le MFI dune eau (Schpperset al, 1980)
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Le MFI est défini selon I'équation suivante :

t ,URm y7 1 _ *
- = + V —za+MEI*V
V_ PTMA 2PTMAZ . Q (€a.8)

Avec R, : résistance de la membrane
A : surface de la membranéYm
| :indice de colmatage fin
V : volume de perméat cumulé®(m
Q : débit moyen (I
t : temps de filtration (s)

a=HRn MFI = AL
PTM.A 2PTM.A

Une membrane de 0,45 um étant utilisée dans ledeak détermination du MFI
original et pour se différencier d’'un autre indaat qui a été développé ultérieurement,
lindicateur est appelé MFElks Les valeurs de cet indice peuvent étre ramenéesea
température de 20°C et a une pression de 210 kiteidérées comme des conditions

standards, avec la relation suivante :

_ Hy  PTM
MFI =—=Xx———Xtan 4
045 L 210 ¢ (é9.9)

avec
Lo : Viscosité de I'eau a la température de 20°€P
ur : Viscosité de I'eau a la température de latsmh (Pa.s)
PTM : Pression Transmemananappliquée (kPa)

tap: Pente de la partie linéaire de la courbe t/Wvs

1.2.6.3. MFI-UF (Modified Fouling Index by using ultrafiltration membrane)

Le MFlp 4sdéveloppé précédemment ne permet pas de tenir eanptolmatage di a
la fraction colloidale et a la fraction dissoutej gst pourtant observé dans les installations
d'osmose inverse et de nano- ou d'ultrafiltratiQe colmatage est di aux particules
colloidales de taille inférieure a 0,45 um et drétion soluble qui traverse la membrane

utilisée pour I'essai Mhglys. C’est pourquoi, pour prédire le colmatage pluécimément,
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Boerlageet al. (2000, 2002 et 2003) ont développé une nouvelldhode de mesure du MFI
en utilisant une membrane d'ultrafiltration (en raddontal) pour tenir compte du colmatage
issu des particules dont la taille est inférieut®46 pm. Ce nouvel indice est appelé MFI -
UF.

Dans l'expression du MFI donné par I'équation 7,pkrametre | est l'indice de
colmatage. C’est le produit de la résistance siggeifdu gateaw, déposé sur la membrane
et de la concentration des particules dans I'ealindéntation. La résistance spécifique du

gateaug, peut étre calculée par I'équation de Kozeny-Carmavant la formule :

g= 180(1-¢)
P, d2E’
Avec p, la masse volumique des particules qui formenéteay ¢ la porosité du gateau ef d
le diametre des particules formant le gateau.

L’expression du MFI (UF ) donnée par Boerlageal. (2002) aprés normalisation devient :

iz 90— £)C,

MFI =
p,.d26° PTM,. A2

(ég. 10)

A: Surface de la membrane du test de MFI-UF (13)8xt%)
PTM: Pression Transmembranaire (référence 2 bars)

Boerlageet al. (2002) ont utilisé des membranes dont les sewlsalipure varient
entre 1 a 100 kDa de deux matériaux (polysulphdf®) (et polyacryonitrile (PAN)) pour
mesurer le MFI. La filtration est effectuée avezall de robinet prétraitée par coagulation et
sédimentation, a pression transmembranaire coestartar) avec une acquisition du volume
filtré toutes les minutes. La valeur du MFI-UF & éeterminée pour les membranes en PAN
apres 20 a 50 heures d’essais. Pour les membrareS,de MFI-UF n’'a pas été obtenu dans
ces délais. Les résultats varient entre 2000 e0Q3%, la valeur élevée du MFI-UF est
expliquée par la rétention de particules de trabldadiamétre : elle est inversement
proportionnelle au carré du diametre des particidesant le gateau. Par la suite, ces auteurs
ont proposé qu'une membrane dotée d'un seuil dpureude 13 kDa en PA est la plus
appropriée pour déterminer le MFI-UF. Cette proposi est expliqguée de la maniere
suivante : MFI-UF a pu étre déterminé aprés 20 & 9@ filtration de I'eau du robinet. La
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filtration sur gateau a été prouvée par la linéadi¢ la courbe t/V versus V qui a donné un
MFI-UF stable au fil du temps. Une fois le nettogage la membrane réalisé avec de
I'nypochlorite de sodium, la perméabilité initiale la membrane est rétablie.

En utilisant les mémes hypotheses que Boerage (2002), Roordat al. (2001) ont
défini le MFI-UFn (Normalised MFI-UF), qui est calé avec la méme formule
expérimentale que celle utilisée par Boerlageal. (2002). La seule différence réside dans la
normalisation des tests MFI-UF en utilisant undasie membranaire de 1°rat une PTM de
1 bar. Au lieu de suivre I'évolution du volume dérét a pression constante, on suit
I'évolution de la pression transmembranaire a détnistant. Les MFI-UF obtenus a pression
constante sont importants par rapport a ceux mesufiéix constant, ce qui peut étre expliqué
par la compressibilité du gateau.

Le principal inconvénient du MFI-UF est que le fldeau filtrée est faible. C’est pour
cela que le temps nécessaire a la réalisation sluegt relativement important (pour que la
valeur MFI-UF soit stable)

Une amélioration du MFI-UF a été proposée parlidaiion de membranes de NF afin
gue les matieres organiques dissoutes, responsadiblesimatage, soient prises en compte
(Khirani et al, 2006). Ces auteurs ont montré que le NF-MFI [@te¢ déterminé en une

courte durée (environ 1 hejre
1.2.7. Notion de flux critique

Le concept de flux critique, initié par Fiedd al. (1995), est défini a I'origine pour des
opérations de microfiltration. Mais il est aussplgable aux opérations d’ultrafiltration, de
nanofiltration et d’'osmose inverse. Le flux criteql,;) peut étre défini comme le flux
correspondant a un état de transition entre unialion au transfert réversible (polarisation

de concentration) et le colmatage irréversiblen(ion d’'un dépot) (Bessiere, 2005).

Chenet al. (1997) ont étudié la transition entre polarisati® concentration et
formation d'un gateau pour des suspensions coleddé&res fines, en microfiltration et
ultrafiltration. Une valeur de flux critique a étgesurée. Au dessous de cette valeur, chaque
augmentation ou diminution de flux entrainait unegraentation ou une diminution
proportionnelle de pression transmembranaire. [@assconditions, la pression se stabilisait
rapidement. Au dessus du flux critique, la pressransmembranaire a besoin d’'une longue

période pour se stabiliser lors de la diminutiondeu’augmentation du flux et un hystérésis
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important est observé. En utilisant la microscaestronique, Cheat al. (1997) ont montré
gue, lorsque le flux critique est dépassé, la cewds polarisation de concentration créée par
les colloides se transforme en un gateau consglidést lent a dépolariser, réduisant ainsi le
flux.

Bacchin et al. (1995) ont aussi utilisé la notion de flux critegen étudiant les
différents mécanismes agissant sur une particuke de la filtration. Ills ont proposé de
présenter chaque phénomene intervenant dans kationi du flux (adsorption, flux critique,
polarisation de concentration) comme un équilibreeedeux des trois mécanismes agissant

sur une particule (figure 13).

Interaction

Adsorptior Flux critique

Diffusion Polarisation de Convection
concentration

Figure 13 : Schéma des équilibres entre les diffémes mécanismes entrant en jeu dans
une filtration, d’aprés Bacchin et al. (1995)

Dans ce modele, le flux critique est défini comraefllx au dessous duquel les forces de
répulsion entre les particules sont supérieuresfances convectives : il n'y a alors pas de
colmatage. Lorsque la filtration se fait au destwdux critique, les forces de convection sont
supérieures aux forces d’interaction et le colmatagpparait. Ce colmatage n’est pas
instantané et a besoin, selon les conditions, d#ggas minutes a quelques heures pour
s’établir. Le flux critique est exprimé par Bacclkeinal. (1995) ainsi :

J

crit

_ f
= 5_L|an (éq. 11)

Avec D : coefficient de diffusion
3. : épaisseur de la couche limite

W : facteur de stabilité des particules
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Howell (1995) confirme expérimentalement I'existerte ce flux critique. Il introduit
le concept de ‘sub-critical flux’ comme une zone laumembrane reste vierge de tout
colmatage et ou le flux reste stable pendant laéaeluotale d’opération du procédé
membranaire. Il a réalisé ses expériences a flastaat et a défini le flux critiqgue comme le
flux au dessus duquel il existe un colmatage imgke. En utilisant un flux
transmembranaire constant, pour tout flux fixé aasds du flux critigue, une augmentation
de la pression au cours du temps est observée diadigtindre un état stationnaire. Ce temps
d’établissement correspond a la formation d’'unecheuwe polarisation et au développement

d’une résistance membranaire a I'écoulement.

Expérimentalement, .l correspond au dernier flux obtenu avant que larbmou
J=f(PTM) ne décroche de la droite (Figure 6). Fatldl. (1995) distinguent la forme faible et
la forme forte de flux critique. Avec la forme fertles flux obtenus avant le flux critique sont
similaires au flux du solvant pur. Ces flux sontertus pour des suspensions simples de
cellules ou de colloides a faible concentration @val, 1999 ; Metsamuuronest al, 2002).
Dans le cas des suspensions plus complexes cohtenamélange de composés, on obtient la
forme faible du flux critique.

Le flux critique dépend des caractéristiques duiddu filtré (composition,
concentration, taille et charge des solutés, famn&ue), de la nature et des caractéristiques
de la membrane et de I'écoulement tangentiel (Bacethal, 2006). Il augmente avec la taille
des particules, la vitesse de I'écoulement tangkeeti les répulsions électrostatiques entre
membrane et solutés (Madaeni, 1997 ; Kwbial, 1998 ; Charet al,2002). Il diminue avec
'augmentation des concentrations en colloide®ketés (Cheret al, 1997 ; Metsdmuuronen
et al, 2005).

En filtration tangentielle, la méthode de déterrtioraadaptée pour mesurer le flux de
transition irréversible est basée sur I'applicatibéchelons de flux ou de pression et sur le
suivi de la réponse de pression ou de flux enséagibnnaire.

Les déterminations menées a partir d’échelons we dtoissants identifient le flux
critigue quand la pression augmente continuellem@es methodes sont largement utilisées
dans le domaine des bioréacteurs a membrane.

Espinasseet al. (2002) ont développé une nouvelle facon de détemie flux de
transition par échelons de pression pour évaluerolmatage irréversible en fonction de
laugmentation de pression. Le principe (figure &4) d’alterner des échelons de pression

avec des variations de pression positives puistivega(A) et d’observer le flux stationnaire
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obtenu (B). Quand une diminution de flux est repé&@édéchelon 3, la comparaison des flux
obtenus sur les échelons 4 et 1 permet de détarmasin@versibilité du colmatage pour la
pression correspondant a I'échelon 3. Cette irgthitité est tirée de la position du flux
obtenu au point 4 sur le segment (a-b). Si le fitationnaire correspondant a la pression au
point 4 est en a, le colmatage est totalement séver si le flux obtenu est en b, la limitation
au transfert est 100% irréversible.

Pressure
Flux

Time

Pressure

Figure 14. Mesure du flux critique par échelons deression (Espinasse et al., 2002)

En microfiltration et ultrafiltration, le concepedlux critique est surtout utilisé pour
des suspensions « modeles » et peu pour des meleFge complexes (présence simultanée

de particules de différentes tailles, de macromoés; de colloides, de sels, ...).
[.3. Lutte contre le colmatage

Divers procédés de lutte contre le colmatage angttdiés pour différents domaines
d’application (figure 15) On distingue les méthodbsmiques et physiques et les méthodes

hydrodynamiques, objets de la majorité des étudieadutte contre le colmatage.
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| Méthodes physiques et chimiques I

| Méthodes hydrodynamigues |

' !

| Ecoulements stationnalres I I Ecoulements instationnaires |

'

Y

| CURATIFS : Eliminer un dépot formé | l PREVENTIFS : Controler la formation du dépt |
3
Promoteurs de rbulence | Pulsations I Ecoulements
(inserts, surface rugueuse) secondaires
| Vortex de Taylor | l Vortex de Dean l

Figure 15: Méthodes pour lutter contre le colmataged’apres Laborie (1998)
1.3.1. Méthodes physiques et chimiques

Les méthodes physiques consistent a ajouter deffisiént des particules sensées former une
pré-couche non colmatante contrélant le dépo6tialiér ou encore a appliquer un champ
électrique pour attirer les particules chargédssentrainer loin de la membrane (Radovich
et al, 1980 ; Profittet al, 1986 ; Kimet al, 1999). En outre, le prétraitement du fluide a
filtrer par ajout de coagulant ou d’adsorbant plamiter le colmatage organique peut étre

référencé parmi ces techniques.

Les méthodes chimiques consistent a modifier leprtés chimiques de la membrane pour
réduire les forces attractives ou a augmenterdese$ répulsives entre solutés et membrane
(Belfort et al, 1994). Il s’agit surtout d’empécher I'adsorptides macrosolutés et de faciliter
la pénétration du solvant dans les pores de la mamb Différentes techniques ont été
utilisées : par exemple, le greffage de polymeBeakK et al, 1993 ; Reddt al, 2003), les
meéthodes d’irradiation (Nystromt al, 1991 ; Rajanet al, 2006) ou bien encore I'activation
de plasma (Ulbricheét al, 1995 ; Cheret al, 1999). Cependant, le traitement de surface n’est
parfois pas stable et n'a parfois qu’'un faible far le comportement des particules en

suspension des qu’un premier dépbt est établassuriface de la membrane.
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1.3.2. Méthodes hydrodynamiques

Différentes méthodes de production d’instabilités été étudiées. Elles peuvent étre
classées en deux catégories de procédés : lesdpm@Eéventifs qui servent a éviter la
formation d’'un dépo6t au cours de la filtration &t procédés curatifs qui consistent a éliminer

un dépot déja formé.
1.3.2.1. Procédés préventifs

Plusieurs techniques de génération d’instationd@ripeuvent étre utilisées
promoteurs de turbulence, pulsations, vibrationscanigues, ou encore écoulements
secondaires. Elles servent toutes a limiter le atdge résultant de la filtration par une
augmentation de la contrainte a la paroi. Dangptesédés membranaires, I'utilisation d’air
pour limiter le colmatage en l'injectant pendanfil@ation est trés répandue et a montré son
efficacité pour améliorer le flux de perméat. L’'élmment gaz-liquide permet ainsi de limiter
la couche de polarisation de concentration et lm&ion d’'un colmatage par des particules.
Dans le cas des membranes planes et tubulairegliaation du flux de perméat due a I'air
est expliquée par des écoulements secondairesifg@du les bulles et par la succession de
contraintes de cisaillement opposées créées paoleement des bulles (Cei al. 1996 ; Li
et al, 1998 ; Vereaet al, 2000 ; Duconet al, 2002 ; Mercier-Boniret al, 2003 ; Guptat al,
2005 ; Le Clectet al, 2005). Pour les membranes fibres creuses, I'anadion du flux est
non seulement attribuée aux deux mécanismes prétséaeais aussi au déplacement
physique de la couche de polarisation, a I'agitatrgermittente et au mouvement latéral des
fibres (Belleraet al, 1996 ; Uedat al, 1997 ; Laborie 1998 ; Charg al, 2002 ; Cuiet al,
2003 ; Wiscakanat al, 2005 ; Gosh, 2006 ; Let al, 2008 ; Tiaret al, 2010).

1.3.2.2. Procédés curatifs
Ces méthodes visent a éliminer le dép6t déja fomedistingue parmi celles-ci deux
grandes familles de procédés curatifs : le rétagjavet les lavages chimiques.

1.3.2.2.1. Rétrolavage

Le rétrolavage (RL), une méthode largement utild&es les systemes de MF et d’'UF
pour supprimer le colmatage lors de la phase datfdn (Figure 16), consiste a inverser
périodiquement le sens d’écoulement et le gradienpression par rapport a la filtration. Le

compartiment permeéat étant sous pression, le penpasae a travers la membrane ; ce qui
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permet d’arracher et d’évacuer le dépoét forme darda filtration. Cette technique a pour but
de conserver des performances acceptables ddidifirau cours du temps. La figure 17
représente le schéma des cycles de filtration/RL.

ol [ OOO 0 0 4___
> ﬂ%l]”gjo \ 0 H [II]I]ODD
— l) Perméat Eau 0 ) o
Eau O{}So de 0 _ % € — ]
brute > Tag rétrolavage ‘'@ s Perméat
= %o UO I (@] ol:l I:Ioo
Utpoo DDOOO © 00 dloo” ‘H |
IZDIO%I]O_ [|00 ‘4 o ° ||
Filtration Rétrolavage

Figure 16 : Schéma représentatif des procédés déiration et de rétrolavage

Flux de perméat
/

|

Jstabilisé

Filtration Filtration Filtration Filtration VTemps
Rétrolavage Rétrolavage Rétrolavage Rétrolavage

Figure 17 : Représentation schématique des cycles fltration/RL

L’efficacité du procédé de rétrolavage dépend dsipurs paramétres opératoires : la
pression transmembranaire de rétrolavage, le débrétrolavage, la durée, la fréquence de
rétrolavage, etc. Elle est aussi liée a la strectiur dépot formé pendant la phase de filtration.
Hong et al. (2005) ont montré que lors de la microfiltratioa gdarticules colloidales, la
densification du dép6t formé induite par l'augméota de la force ionique diminue
I'efficacité du RL. Bourgeouset al. (2001) ont constaté que l'augmentation de la

concentration en petites particules (inférieures |am de diametre) lors de [l'ultrafiltration
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d’eaux useées, conduit a la formation d’'un dépos plsistant, rendant ainsi moins efficace
cette procédure.

La différence de pression efficace entre la filtnatet le rétrolavage joue un role tres
important sur la performance de ce procédéekal. (1995) ont constaté que la PTM de RL
ne doit pas étre inférieure a celle de filtratidlakasukaet al. (1996) ont trouvé que le RL est
le plus efficace quand la PTM de RL est deux fhis glevée que celle de filtration. Kennedy
et al. (1998) ont étudié les conditions de RL pour maganie flux net produit (c’est le flux
total obtenu lors de la filtration minoré de la sommation des RLs rapporté au temps
complet). lls ont observé que l'augmentation dupoap entre PTM de RL et PTM de
filtration (Pr/Pf) au dela de 2,5 ne résulte padeenestauration du flux dans la gamme de
pressions étudiée (0,2-1,6 bar). lls ont aussiv&aiue pour toutes les valeurs de PTM de RL
et de durées de RL testées, le flux net augmestpija ce que la valeur de Pr/Pf atteigne 2,5

et puis diminue bien que le flux restauré augmé@rigure 18).

—

a) 1007 100

Flux Restoration (%)
Water Consumption (%)

1 2.5 4 a
Fressure Ratio (F./F;)

=/ =0.5min oom{=1min === 2min
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20 ¢ }

s 4 } } s
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Figure 18 : Influence de la PTM de RL sur le flux estauré et la consommation d’eau (a)
et sur le flux net produit (b) (t=durée de RL Pb/Pf= Pr/Pf) (Kennedyet al, 2008)
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La fréquence et la durée de rétrolavage sont alessparameétres importants pour les
performances du procédé de filtration a long terBre.général, la durée et la fréquence de
rétrolavage sont comprises entre quelques dizaleesecondes a quelques minutes et 10
minutes a 60 minutes respectivement (Zhagtg al, 2006 ; Harpenet al, 2005).
L'optimisation de la durée de rétrolavage contritauwe succés du procédé de filtration en
termes d’élimination de dép6t formé et de produrcatisfaisante de perméat. En effet, une
durée trés courte ne permet pas d’éliminer totateneedépot réversible. De plus, Sméhal.
(2005), lors d'une étude de filtration d’eau us#atlsétique a flux constant, ont constaté
gu'avec une courte durée de RL, le dépdt retiréladesurface membranaire n’est pas
suffisamment propulsé loin du voisinage de la meméy ce qui conduit a une redéposition
immédiate de particules sur la membrane et entnafieeaugmentation de PTM importante
lors du cycle de filtration suivant. En revancheyeudurée de RL tres longue retire
efficacement le dépbt réversible mais n’est passfaante en terme de production de
perméat : une quantité supplémentaire de perméatiksée inefficacement, réduisant ainsi
la productivité du systeme (Hwarg al, 2009) et augmentant la consommation énergétique
(Smithet al, 2006).

Le probléeme de I'optimisation de la fréequence ded3L similaire a celui de la durée
de rétrolavage. Une fréquence de rétrolavage teeg& conduit a une perte de production de
perméat. Une fréquence tres faible implique unol@mage inefficace en ce qui concerne
'enlevement de la couche réversible. Plusieurglétiont montré qu’une longue période de
filtration diminue I'efficacité du rétrolavage (Dmoliset al, 2001 ; Cheret al, 2003 ; Hong
et al, 2005 ; Yeet al, 2010), car elle conduit au développement d’'uneckhe de dépbt plus
épaisse, plus compressible et favorise la formation colmatage irréversible.

Le rétrolavage est une technique efficace, mastiffortement consommateur en eau
propre (de 10% a 30% du perméat). A long termeggoBe des problemes de pertes de
perméabilité initial de la membrane a cause du atdge irréversible. De plus, il correspond
a un temps d’arrét de la production, méme de calutée. Ainsi, les rétrolavages diminuent

la productivité de I'installation par les perteseau qu’ils engendrent.
1.3.2.2.2. Lavage chimique

Le lavage chimique est généralement utilisé quanchémbrane est colmatée et que
les rétrolavages n’'ont pas permis de retrouveresa@abilité. Différents réactifs sont utilisés

de facon isolée ou combinée selon le type de calgeatt la résistance de la membrane.
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En général, un lavage chimique a pH alcalin esectfié si le colmatage est
essentiellement d’origine organique. En effet, tl@t la plus intéressante des agents
caustiques est I'hydrolyse alcaline des matiergmroques du gateau. Si le colmatage est
d’origine minérale, on utilisera un lavage chimiqueH acide. On peut aussi avoir recours a
certains oxydants comme le chlore, le peroxyde dtfbgene (ils éliminent les
microorganismes par solubilisation ou hydrolyseleles cellules), des complexants (qui
agissent plus particulierement sur des métaux Bulserds), des enzymes (qui provoquent
'hydrolyse des exopolymeéres de nature protéiquegbucoprotéiqgue qui protegent les
microorganismes) ou encore de détergents (quiegrdeur formulation complexe, combinent
les actions d’hydrolyse, de complexation et deiteastifs).

Le lavage chimique est un procédeé trés efficadés@itdans toutes les stations de
traitement des eaux. Néanmoins, tout comme le géodé rétrolavage, le lavage chimique
présente quelques inconvénients : il nécessitet'de I'installation pendant plusieurs heures,
ce qui correspond a une période de non producté&mimportante. Il implique par ailleurs
I'utilisation de produits chimiques dont la préserdans les eaux de rétrolavage peut poser

des problemes.
I.4 Composition de I'eau de mer

L’eau de mer regroupe I'eau salée des mers et csme de la surface du globe. Elle
représente 96,4 % de la totalité des grands réserd®eau de la surface terrestre. Les
paragraphes suivants présentent la compositioniede de mer: un ensemble complexe

d’especes inorganiques et organiques.
1.4.1. Espéces inorganiques
1.4.1.1. EIéments majeurs

En 1819, Marcet a fait remarquer que les eaux depno@enant de diverses parties du
domaine océanique différaient les unes des autiesepr teneur globale en sel, mais aussi
gu’elles contenaient toutes les mémes ingrédiagitse dans des proportions sensiblement
identiques. Maury (1855) et, plus tard, Dittmar §4pB cité par Copin-Montégut (1996)
affirment que les constituants de I'eau de mer so8si constants que ceux de I'atmosphére.
Ce principe de constance de composition relative eux de mer est rapporté dans la
littérature anglo-saxonne sous le nom de « principeMarcet », alors qu’en francais on
utilise plus volontiers I'expression « loi de Ditim». Plusieurs éléments naturels ont été

analysés et détectés dans I'eau de mer, mais omaareux qui apportent une contribution
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significative au milieu physiqgue « eau de mer s. dht une concentration supérieure a 1

mg/kg et sont présentés dans le tableau ci-dessous.

Tableau 4. Concentration des principales especesgaentes dans une eau de mer de
salinité 35000 mg.kg (Copin-Montégut, 1996)

Espéeces Concentration (mg/kg)
H.0 964850
Na’ 10770
Mg** 1290
ce” 412,1

K* 399
Sla 7.9
Brotal 4,5
o] 19354
SO 2712
HCO5; + CO% 118-146
Br 67,3
F 1,3

Le tableau 4 souléve les remarques suivantes :

- L'ensemble des espéces chimiques figurant danableau 4 (en dehors de I'eau)
constitue plus de 99,99% de la masse totale detaswdes dissoutes dans I'eau de mer.

- Le nombre de chiffres significatifs dépend de k&gsion analytique.

- La plupart des espéces présentes sont des éléetrdigrts ; certaines especes
peuvent se trouver partiellement associées poustitoer des ions complexes ou des formes
neutres.

- Le bore est sous forme d’acide borique B(@dui n’est que partiellement dissocié
en ions borates dans la gamme de pH des eaux desetwar I'équilibre de dissociation
B(OH); + H,O < B(OH)s + H'. La concentration en bore total (la somme deitfadorique
et du borate) est indépendante du pH.

- L'ion bicarbonate est en équilibre de dissociatamec I'ion carbonate HCO«
CO” + H' Cependant, la somme HGO+ CO;” est légérement variable en raison de

implication du carbone dans les processus bigjogs.

58



Bibliographie

- La masse totale des éléments dans le tableau @awomprise) atteint environ
35,15 g.kg, alors que la salinité nominale est de 35000 mty;kde méme, la teneur en ions
chlorures est de 19,354 gkalors que la chlorinité d’'une eau de salinité 36§ est de

19,354 mg.kg ; ces différences sont diies aux définitions desdsme salinité et chlorinité.
1.4.1.1. Eléments nutritifs

Le terme d'« éléments nutritifs » comprend print@paent des composés azotés, le
phosphore sous forme de phosphate et le siliciiquiela silice.

Le phosphore

Dans I'eau de mer, 10% de phosphate inorganiquerésent sous forme ROet
pratiquement tout le phosphore restant existe fmase HPQ?. Les concentrations totales
en phosphate sont de I'ordre de quelques pmol/L.

Le silicium

Le silicium en solution dans I'eau de mer est pres®us forme d’acide silicique
Si(OH). Le silicium est utilisé par des organismes maposr constituer leurs structures
dures en opale ou silice amorphe hydratée, SitbLO. La concentration du silicium est
environ de 2mg/kg. Whitehouss al. (1996) ont rapporté que la concentration du séica
(SiOs, SiO*, etc.) dépend de la température de I'eau de nilerekt ainsi plus faible en été
gu’en hiver.

Les composés azotés

On distingue I'azote sous forme gaz) Nt I'azote sous forme d’ions nitrates (NO
le nutriment. L'azote gazeux ne constitue pas umace directement utilisable par les
organismes autotrophes. L’eau de mer contient envid mg.kg d’azote gazeux (3, alors
que la concentration totale d’azote moyenne estid8 mg.kg (Brown et al, 1997). Le
nitrate constitue une petite fraction de l'azoteltoll est le produit final d’oxydation des
composés azotés. La nitrification s’effectue dames @aux normalement oxygénées en
présence de bactéries nitrifiantes. En conditiorexigues, les ions nitrates sont convertis en
azote moléculaire par dénitrification.

Les concentrations en ions ammonium @NHsont trés variables. La quantité excéde
rarement 5 umol/L dans des eaux oxygénées. De®rtrations de 100 umol/L peuvent étre
atteintes dans les eaux profondes anoxiques paroaification des matieres organiques.
L’ammonium est également la forme prédominante at@morganique dans les couches de

surface apreés les efflorescences algales.
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1.4.1.2. EIéments inorganiques traces

Les éléments traces sont trés nombreux et sontisiégbhmme les éléments présents avec une
concentration d’environ une partie par billion €1g.kg') en masse, ou moins. Le tableau 5

présente les principaux éléments traces métalligpresents dans I'eau de mer.

Tableau 5. Concentration des principaux €léments organiques traces dans I'eau de
mer (Wright et al, 1995)

Eléments Concentration (fhg.kg")
Arsenic, As 2
Titane, Ti
Zinc, Zn 0,5
Nickel, Ni 0,48
Aluminium, Al 0,4
Chrome, Cr 0,3
Selenium, Se 0,2
Cadmium, Cd 0,1
Cuivre, Cu 0,1
Fer, Fe 0,055
Manganese, Mn 0,03
Plomb, Pb 0,002
Mercure, Hg 0,001

|.4.2. Matieres organiques

L’océan est le plus gros réservoir de carbone oggarsur terre. Son énorme stock, d’environ
700 Gt de carbone, dépasse le réservoir atmosplkeériga majeure partie du carbone

organique (> 92%) se trouve sous forme dissoutedeestmolécules de faibles poids

moléculaires. Seul 1% du carbone organique esa deakiére organique particulaire (Benner
et al, 1997). La séparation entre fractions particulatrelissoute s’effectue par filtration a

travers des filtres de porosité comprise entreed,2,0 um. Le plus souvent, une membrane
avec des pores de 0,45 est utilisée (Baldockt al, 2004). La concentration des matieres
organiques dissoutes et particulaires dépend gwofondeur dans I'océan : I'eau de mer

surfacique a une concentration plus élevée qua tiegprofondeur (Bennet al, 1997).
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1.4.2.1. Matieres organiques particulaires MOP

L’eau de mer contient des matiéres organiques cpdaities dont les constituants
possedent des tailles trés diverses. Les pluepgidrticules (moins deyIn jusqu'a quelques
dizaines de micrometres) se composent de bactéride cellules algales, d’autres débris
organiques fins et depetits organismes hétérotrophes comme le microaocfn. La
gamme de tailles allant de quelques dizaines &gaslcentaines de micrométres comporte
des grands débris et des agglomérats fécaux, psodeil’agrégation biologique (appelée
« neige marine » qui est formée a partir de mateganique dissoute colloidale et de petites

particules).
1.4.2.1.1. Phytoplancton

Le phytoplancton ou « plancton végétal » est ummiggne autotrophe microscopique
qui vit dans les océans. Il est le composant prededa chaine alimentaire marine. La taille
des cellules phytoplanctoniques varie de quelgeesames de nanometres (200 nm) jusqu’a
qguelques centaines de micromeétres (200 um). Leoplayicton peut étre classifié selon sa
taille (Sieburth et coll, 1978) : picophytoplanctdf,2-2 um) — chroococcoide, des
cyanobactéries, prochlorophytes et bactéries ; ptaytoplancton (2-20um) — petites

microalgues et microphytoplancton (20-208) — larges dinoflagellés et diatomeées.

Les deux classes de phytoplancton marin les plosadantes en especes sont celles
des diatomées et des dinoflagellés. La quantitéiateasse planctonique dépend de la saison.
Bresnaret al. (2009) ont rapporté que dans le nord-est de I'©&ikantique, la communauté
de phytoplancton est faible en hiver (<1 pit),Lque les diatomées sont trés présentes au
printemps et en début d’été ficellules/L), et que les dinoflagellées apparaisderia mi-été

jusqua la fin de I'été (4.1&ellules/L).

Le phytoplancton constitue la majorité de la bioseasivante existante dans les
océans. La composition chimique de ces algues yemied'une espéce a l'autre avec une
prédominance des protéines par rapport aux sudrespe lipides. Pour une composition
moyenne de 30% de sucres, 10% de corps gras, 5@otines et 5% d’acides nucléiques
et en se basant sur les formules brutes moyenneesi€uatre classes de molécules, la
formule brute du phytoplancton est £H7 1001.9dNo 65 formule en accord avec le rapport C/N

d’environ 7 généralement admis pour le phytoplamcto
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1.4.2.1.2. Agrégation biologique

Il existe des agrégats facilement visibles (ma@pgpies), appelés « neige marine »
(> 0,5 mm). Les agrégats dans la couche de profomndeyenne (1000-4000 m) sont
principalement composés de dépbts biologiquesesiticde matiéres organiques amorphes et
de microorganismes (Ransahal, 1998). Des minéraux a base d’argile sont égalenies
composants mineurs de ces agrégats. Différentestigges ont été proposées pour expliquer
la formation des macroagrégats qui décantent rapdé pendant les efflorescences de
phytoplancton : en premier lieu, I'agrégation duelaacollision entre des cellules de
phytoplancton et en second lieu, I'agrégation diee @résence d’exopolymeéres transparents :

les polysaccharides excrétés par le phytoplancton.

La distribution du carbone organique particulaif@OP) et de l'azote organique
particulaire (NOP) est principalement controlée fiatensité de la production primaire (la
production de matiére organique végétale (biomasss)le de la photosynthese, par des
organismes autotrophes) des organismes autotroplessconcentrations élevées de COP et
NOP peuvent étre observées pendant les blooms ytoptdincton en surface des océans et
dans les eaux cétiere&n général, la concentration de COP est comprise €n05 a

1,00 mg/l pour les eaux cotiéres et est en moyder®15 mg/l dans les eaux de surface.
1.4.2.2. Matieres organiques dissoutes

La matiere organique dissoute (MOD) est un mélangmplexe de molécules
d’origine diverse présentes dans lI'eau de mer. drecentration de chaque espece est trés
faible, mais on peut trouver dix milliers de moliesudifférentes dans I'eau de mer. Le
carbone organique dissous est un élément impodiam le cycle du carbone et la chaine
alimentaire marine. Il influence la pénétrationlaéumiére, 'échange de gaz a la surface de
'océan, la disponibilité des meétaux traces et desriments pour les organismes. Le

phytoplancton constitue une source primaire de MOD.
1.4.2.2.1. Production et disparition de MOD (Matiee Organigue Dissoute)

La zone aquatiqgue qui est exposée a une lumiéfisate pour que la photosynthése
ait lieu est le site principal de production deVi®D dans un océan ouvert. La quantité et la
gualit¢ de la MOD produite varient considérablemehtsont controlées par plusieurs

parameétres biologiques, chimiques et physiquesMO® est produite par 5 mécanismes : (i)
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la libération extracellulaire par le phytoplanctor(ii) la libération et I'excrétion par le
zooplancton ; (iii) la libération par lyse cellu@ia la fois virale et bactérienne ; (iv) la

solubilisation de particules et (v) la transforroatbactérienne.

(i) Production extracellulaire par le phytoplanctomne libération extracellulaire
peut avoir lieu pendant le déclin des efflorescem®ytoplanctoniques aprés épuisement des
nutriments. De 2% a 10% (5% en moyenne) de la mtomtu primaire sont excrétés
directement par le phytoplancton sous forme de C@IDwihare et Repecta (1999) ont
réalisé des expériences de cultures algales anontré que la MOD excrétée est composée

principalement de polysaccharides.

(i) Production de MOD par le zooplancton : la MQ#3t un sous-produit de
lingestion et de la digestion du zooplancton. Leésux classes de zooplancton
(microzooplancton et macrozooplancton) éliminents deactions significatives de la
production du phytoplancton et des bactéries dasmsystemes marins (jusqu’'a 77% pour le
macrozooplancton). La production de MOD par le taogton est largement corrélée avec la
guantité de nourriture disponible et sa libératemt plus importante durant les phases de

croissance du phytoplancton.

(iif) Production de MOD par lyse cellulaire : ledactions virales causent de 10%
a 50% de la mortalité bactérienne. Ce mécanismeesti relié au déclin de production
primaire et a la mortalité des cellules eucarydisiron 3% de la production primaire totale
sont perdus par lyse virale. La lyse de bactérims ddautres bactéries est associée a la
production de vésicules externes sur les parois breemaires. La lyse bactérienne peut
influencer la libération des composés labiles deM@ilisés pour soutenir la croissance
microbienne future ainsi que la libération de cos@®orécalcitrants qui s’accumulent dans

'eau de mer - comme les composés de parois bewctés par exemple.

(iv) Solubilisation de particules : une fractiorgrsficative de la production de
MOD est issue de I'hydrolyse enzymatique du phynoplon. Les bactéries attachées sur des
agrégats possedent des ectoenzymes en quantitégantps, responsables de la production
de MOD et de colloides a partir de MOP.

(v) Transformation bactérienne : des études onttréogue le bactérioplancton
peut aussi étre une source de matiére organiqueatt@rioplancton libére directement de la

MOD sous forme d’enzymes d’hydrolyse.
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Le mécanisme principal de disparition de la MOD im&aest la consommation par les
bactérioplanctons hétérotrophes. lls sont les aqonsateurs majoritaires de la MOD dans
'océan. Les bactérioplanctons ont la capacitérdasporter directement des composés de
faible masse moléculaire (FMM) (des composés gss@@t a travers une membrane dont le
seuil de coupure est de 500-1000 Da) a travers lew@mbranes par des perméases. Des
composés de haute masse moléculaire (HMM) (des aséspqui sont retenus par une
membrane dont le seuil de coupure est de 1000@w)également utilisés rapidement par des
bactérioplanctons, puis ils sont hydrolysés en amép de FMM par des enzymes
hydrolytiques. La figure 19 récapitule le procé@epdoduction et de consommation de MOD

dans des systémes marins.

| : production extracellulaire

1.1, 1.2 : consommation

11.1, 1.2 : sous-produit d’ingestion/de digestion

11.3/11.4 : phototransformation / sorption sur part icule

111.2/111.2 : lyse cellulaire virale/bactérienne

IV : solubilisation des particules ; V : transformation bactérienne

Réminéralisation ¢ la MOD

CID/NID/PID «—

LY [Oxydation d'uv }

// Phytoplancton 1.3
L7l
™~
l' 1.2
1.1
KBaCtéri( / MOD Macrozooplanctor

) 1.1

1.2

Mi crozooplanctor 1.4 v
\ Particules et agrégats

qui décanten

Figure 19 : Schéma représentatif du cycle de la MODans les systémes marins
(Hanselle et Carlson, 2002)
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[.4.2.2.2. Nature de la MOD

% Concentration globale en MODIa concentration globale en COD est compriseeent
0,5 et 4 mg/l dans une eau de mer de surface éafteindre jusqu’a 20 mg/l pour les eaux
cotieres. Pour des océans ouverts, cette valespasent de I'ordre de 1 mg/l C. Le tableau 6
présente les valeurs caractéristiques des COD, N@iote organique dissous) et POD

(Phosphore organique dissous) des eaux de merrfdees et des eaux profondes :

Tableau 6. Valeurs caractéristiques des COD, NOD &0D dans 'eau de mer (Hansell
et Carlson, 2002)

Caractéristiqgues chimiques Eaux de surfagce Eaux profondes
(<100 m) (>1000 m)
Carbone organique dissous — CQDA| 60-90 35-45
Azote organique dissous — NODIY) 3,5-7,5 1,5-3,0
Phosphore organique dissous — PQBI) 0,1-0,4 0,02-0,15
Rapport COD /NOD 9-18 9-18
Rapport COD/POD 180-570 300-600

Les rapports stcechiométriques caractéristiquesndgigres organiques dissoutes ont
été calculés a partir des valeurs moyennes de GQD, et POD :
- C/N=13,6 ; C/P=300 ; C/N/P=300/22/1 pour une @asurface,
- C/N=17,8 ; C/P=444 ; CIN/P=444/25/1 pour une gaionde.

Ces rapports indiquent que la matiere organiqgsodie d’'une eau de surface est
pauvre en azote et en phosphore, comparée a laostitop moyenne du plancton. Pour des
eaux profondes, cette pauvreté est encore plusrienye.

+ Taille de la MOD: La MOD peut étre classifiée selon sa taille,M@QD de faible
masse moléculaire (FMM), MOD de masse moléculaiogenne (MMM) et MOD de haute
masse moléculaire (HMM). La MOD de HMM est défiec@mme la fraction qui est retenue
par une membrane de seuil de coupure de 10000elxpyi @quivaut a une taille moyenne des
pores d’environ 1 nm. La MMM et la FMM sont lesdtians qui peuvent traverser cette
membrane et qui ont respectivement des massesresote 1-10 kDa et inférieures a 1 kDa.
Dans les océans ouverts et les régions cotieness f@oportions sont respectivement de 3-
10%, 20-40% et 50-70%.

+«» Composition de la MOD La composition chimique de la MOD peut étre aBposée

en 3 groupes : les matiéres humiques, les compasesfiables et les fractions de MOD non
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caractérisées. Les matieres humiques ne represenen% a 25% du COD des eaux de mer
(Druffel et al, 1992). En général, on ne dispose que de peu mieéds sur la composition

moléculaire de la MOD dans lI'océan. Le tableaurg&sente les résultats de différentes études
pour des eaux de surface et des eaux profondesdd@eses existent pour trois classes de

composeés : les acides aminés, les sucres et idedipUne faible fraction de la MOD est

caractérisée, de 87 a 99% des COD et NOD restentaractérisés.

Tableau 7 : Composition moléculaire de la MOD de €au de mer
(Hansell et Carlson, 2002)

Composition moléculaire Eau de surface Eaux profondes
(<100 m) (>1000 m)
Sucre (UM C; mg/l C équivalent glucose) 10-25 20130 5-10; 0,06-0,12
Sucres neutres hydrolysables (nM ; pg/l C) 200+8D@-9,6 20-170;0,2-2,0
Acides aminés hydrolysables (nM ; pg/l C) 200-5204:6 80-160; 1,0-1,9
Sucres aminés hydrolysables (nM ; pug/l C) 42-94:101 4-9;0,05-0,1
Lipides (extractibles par solvant; nM ; pg/l ¢) @2 ; 0,002-0,008 Non déterminé
Sucres neutres hydrolysables (% COD) 2-6 0,5-2,0
Acides aminés hydrolysables (% COD) 1-3 0,8-1,8
Sucres aminés hydrolysables (% COD) 0,4-0,6 0,02-0,
Lipides (% COD) 0,3-0,9 Non déterminé
Acides aminés hydrolysables (% NOD) 6-12 4-9
Sucres aminés hydrolysables (% NOD) 0,8-1,7 0,2-0,4

La plupart des acides aminés présents dans l'eaumele apparait sous forme
polymérique. Ces acides combinés proviennent deketi® de broutage du zooplancton, de
I'autolyse du phytoplacton et de I'hydrolyse baigt@ne de la matiére organique particulaire.

Les sucres constituent 15 a 30% de la MOD maries.ducres dissous se présentent
sous forme de polymeres et monomeres. Une grantie ga ces sucres est excrétée par le
phytoplancton.

Les lipides constituent la troisieme classe la plogportante de composés
biochimiques dans les organismes apres les acidegs et les sucres, car ils sont présents
dans les membranes de nombreux organismes. Let@apcésente un contenu lipidique
équivalent a 10-60% du carbone organique, alors ons de 10% des exsudats

extracellulaires sont sous forme lipidique.
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[I.1 Dispositifs expérimentaux
Au cours des études présentées dan ce mémoir@sks theux pilotes appellés UF20 et PMI,

sont utilisés.
[1.1.1. Pilote @ membrane immergée (PMI)

Le schéma suivant représente le pilote a membrameigée, noté PMI.

(5)@ (10)
oy OU (12)
I 6) T°C
Y |
L e

(8)

(9)

e e L o

@ ()

Figure 20 : Représentation schématique du pilote PM

(1) : pompe pour mise en suspension ; (2) : membramirafiltration immergée ; (3) :
cuve d'eau d’alimentation ; (4) : bulleur ; (5) anomeétre; (6) : pompe de succion ;
(7) : débitmetre a air; (8): détendeur a air) :(@ir comprimé ; (10) : vanne de

régulation ; (11) : bécher de rétrolavage ; (lthermometre ; (13) : cuve de perméat.

Le module d'ultrafiltration (2) est placé dans lave d’eau d’alimentation (3) de 55 L de
capacité. Les especes dans I'eau d’alimentationratses en suspension par la pompe (1). Le
perméat est aspiré a travers la membrane par um@ea engrenages (6) son débit est
mesuré manuellement par pesée. Le perméat estéeatgms la cuve d’alimentation apres en
avoir mesureé le débit. Une partie de ce perméatteskée dans un bécher gradué (11) de 3 L
pour I'étape de rétrolavage. La pression transmanadre est mesurée par le manometre (5)
dans une gamme de pressions s’étendant de -1 abaf,3a température du perméat est
mesurée a la sortie du perméat par le thermom&®Re [a pression transmembranaire est

maintenue constante a l'aide de la vanne de ragulét0). L'air pour contréler le colmatage
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est distribué en bas du module sous le faiscedibis grace au bulleur (4).e débit d’air
est mesuré par un débitmétre & flotteQrd@s une gamme de débits de 0-600'L.h

Pendant le rétrolavage (RL), le perméat récupéns ¢tk bache de RL est injecté a
travers la membrane de l'intérieur vers I'extérielerla fibre par la pompe (6). Le débit de

perméat utilisé pour le RL est mesuré manuellement.

[1.1.2. Pilote de filtration tangentielle UF20

7
;Q:)

BD1_10

(1)

= (11
@) (5) (9) N - %
K1
(z)?gm
3)

Figure 21 : Représentation schématique du pilote U0

(1) : cuve d’alimentation ; (2) : vanne de purg@): pompe centrifuge ; (4) : soupape de
sécurité ; (5) : débitmetre d'alimentation ; (6jnodule d'ultrafiltration; (7): vanne de
décharge ; (8): sonde de température ; (9),(XBanométres ; (11) : bécher de perméat ;
(12) : balance électronique ; (13) : thermomeéfte!) : ordinateur (systéme d’acquisition).

La suspension de particules dans la cuve d’alinientdl) de 55 L est prélevée par
une pompe Moineau de type « queue de cochon »t(8pteinjectée en téte du module
contenant un faisceau de membranes d'ultrafilmati® type fibres creuses, disposées
horizontalement. La pression transmembranaire, P&8fl,maintenue constante grace a la
vanne de décharge (1a pression d’entrée (Pe) et la perte de chaRde long du module
sont mesurées respectivement par le manometre @secapteurs de pressions connectés au
systeme d’acquisition de données (14). Une sonderdpérature est également installée a la
sortie du modulel.e débit d’alimentation (qui est égal au débit deutation) est mesuré par

le débitmetre (5). Le débit de perméat est mesupesant la masse récupérée a intervalles de
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temps réguliers dans un bécher placé sur la baléledronique connectée au systeme
d’acquisition de données (14). Le concentrat estyalé en continu dans la cuve

d’alimentation.

[1.1.3. Les membranes et modules membranaires

Les membranes d’ultrafiltration, produites pardaiété Polymem, sont de type fibres
creuses en polysulfone. Elles présentent un seudadipure de 100 kDa pour un diamétre
moyen des pores d’environ 0,01 um. Le diameétrernetales fibres est respectivement de

0,65 um et de 0,85 um pour la membrane immerggeuetia membrane UF20.

Les modules utilisés pour les manipulations soiéchelle laboratoire. Pour le pilote UF20,
le module (MUF20) est constitué de fibres assensbééeun faisceau, placé dans un carter en
PVC. Elles sonempotées a chaque extrémité par de la résine goharme La longueur utile

est de 0,27 m et la surface filtrante du moduledes0,38 m2. En ce qui concerne le pilote
PMI, le module (MI) est constitué de fibres asse¥abl sous forme d’'un faisceau place
verticalement et empoté dans sa partie haute. &deislibres au point bas. La surface filtrante
du module est de 0,38 m2. Le tableau ci-dessousupg les principales caractéristiques des

deux modules.

Tableau 8 : Caractéristiqgues des modules utilisés

MUF20 Ml
Type Fibres creuses Fibres creuses
Matériaux Polysulfone Polysulfone
Seuil de coupure (kDa) 100 100
Diameétre de pore moyen (um) 0,01 0,01
Diametre interne des fibres (mm 0,85 0,65
Diamétre externe des fibres (mm 1,4 1,16
Surface filtrante (m?2) 0,38 0,38
Nombre de fibres 424 760
Perméabilité a I'eau (I/h.m2.bar) 200-300 200-260

[I.2. Méthodes analytiques utilisées

[1.2.1. pH, température

Le pH est mesuré pour chaque échantillon d’eauindéatation a l'aide d’'un pH-metre

TOLEDO METTLER FG2. La température est un paramigtygortant, car elle influe sur la
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viscosité de la solution traitée et sur la résistagu transfert. Elle est mesurée en continu a la
sortie du perméat a l'aide de sonde de températandNA HI-147-00.

[1.2.2. Conductivité

Pour estimer la quantité de sel dans I'eau d’altadén, la conductivité est mesurée par un
conductimétre Thermoscientific Orion 4 Star-Plugerapérature de 20°C.

[1.2.3. Turbidité

Des analyses sont réalisées sur I'eau d’alimemiagiole perméat pour doser des
substances insolubes présentes et évaluer la marice du procédé de filtration. Le
turbidimétre utilisé est un turbidimétre HACH (2200 IS Tubidimeter). La gamme de
mesures s’étant de 0 a 1000 NTU.

[1.2.4. Matiéres en suspension (MES)

Des mesures de MES sont réalisées sur I'eau biiitéefavant et en cours de
filtration. Le principe de la méthode se base aypdsée différentielle d’un filtre en fibres de
verre avant et apres filtration d’une suspensiorvaleme connu Un filtre en fibre de verre
(Whatman GFF, Millipore) est rincé a I'eau osmopéais séché a 105°C (masse du filtre sec
égale a n) a I'aide d’'une étuve. Un volume V de solutionralgser est filtré sur le disque a
'aide d’'une pompe a eau. Le filtre est de nouveéché a 105°C jusqu’a I'obtention d’'une

masse constantesnba masse de matieres en suspension est donnkéexpagssion suivant :

m —
MEs:me (éqg. 12)

[1.2.5. Granulométrie

Des analyses granulométriques sont réalisées sau lde mer reconstituée et les
suspensions ajoutées dans I'eau de mer reconsfligétonite et kieselguhr) pour déterminer
la taille moyenne des particules filtrées et évallaerépartition de tailles des particules.
L'appareil utilisé est un granulométre laser MALVERVMASTERSIZER X permettant une
gamme d’analyse comprise 0,04 et 30@.

[1.2.6. Mesure du carbone organique total et du cdrone organique dissous

La matiere organique naturelle (MON) est préseresd’eau d’alimentation sous
formes dissoute et particulaire. La matiere orgamidissoute (MOD) est la partie qui passe a

travers un filtre de seuil de coupure 0 48. La MOD comporte aussi des colloides et des
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especes moléculaires. La MON est quantifiée en rgérgar des parametres utilisés en
traitement des eaux comme le carbone organiquk (©@T), le carbone organique dissous
(COD) et I'absorption UV a 254 nm.

Les analyses de carbone organique total (COT)rbbna organique dissous (COD)
sont réalisées avec un COT metre (Shimadzu mod2&-3000A). Ces analyses sont basées
sur le principe de I'oxydation catalytique a hatgmpérature. Les échantillons sont chauffés
a 680 °C afin de brdler totalement toutes les mubdscorganiques présentes. La quantité de
CO, dégagée par la combustion est reliée directeméntjaantité de carbone présente dans
I'échantillon. Le mode NPOC (non purgable orgargitbon) est utilisé. Avant de les analyser,
les échantillons sont acidifiées avec de l'acideogjdrique 2N pour éliminer le carbone
inorganique en barbotant au gaz (azote) pendantiibtes. Chaque échantillon est analysé
trois fois afin de produire une valeur moyenne,cave coefficient de variation inférieur a
2%.

11.2.7. Spectrophotométrie d’absorbance UV

L’absorption UV est déterminée a 254 nm dans une @n quartz de 1 cm a l'aide
d'un spectrophotometre Perkin ELMER (UV/VIS Lamda Spectrometer). L'eau osmosée
est utilisée comme référence. Les échantillons patiitrés a 0,4mum.

[1.2.8. Caractérisation du colmatage d’'une eau avaret apres la filtration par le
Silt Density Index (SDI)

Pour comparer le pouvoir de colmatage des eauxt ataapres filtration, le SDI est
déterminé par la méthode ASTM D-4189. La descniptie la méthode est abordée dans la
partie 1.2.6.1. Dans cette étude, une membranestn de cellulose (HAWP Milipore) de
diameétre 47 mm et de taille de pores de 0,45 unclesikie et posée sur un filtre. L'eau
d’alimentation sous pression de 2,1 barS (créeuparpompe a engrenages) passe a travers
cette membrane. Le SDI est déterminé par I'équatiovante :

t
T
SDI, = . 2 x100
avec :
SDI : Silt Density Index (%rifin
t : temps initial pour filtrer un échélon de 500 mL (sec)

73



Matériel et Méthodes

t : temps apres le dédarta mesure (min)

% : temps pour filtrer un échantillom 500 mL apres le temps t (sec)

(14/t;)  : pourcentage de colmatage qui doit étreriefie ou égal a 75%

Du fait du colmatage important de I'eau brute ddraun SDj} (t = 2 minutes) est
choisi et un SDk (t=15 minutes) pour caractériser le pouvoir coamatu perméat.
[1.2.9. Autopsie membranaire — Analyse en microscap €électronique a balayage
(MEB) couplée a 'EDS
La microscopie électronique a balayage ou MEB a3t technique de microscopie
électronique basée sur le principe des interactéterstrons-matiére et est capable de produire
des images de haute résolution de la surface ddandillon. Le MEB est couplé a un
détecteur de photons X qui permet l'analyse chimiglementaire (EDS — Xray Energy
Dispersives Spectrometry) de la plupart des élésndatla classification périodique a partir
du carbone.

L’appareil utilisé dans cette étude est un micrpscélectronique a balayage (Carl Zeiss-AG
EVO40 Series). Un détecteur Rayon X (EDS-analysis) couplé au microscope afin

d’analyser la composition chimique des échantillons

La membrane a analyser est séchée dans un dessiodatant une nuit. Certains échantillons
de membranes séchées (sans couche de dépdbt ounastépbt trés fin sont recouvertes d’un

film de cuivre).

I1.3. Caractéristiques de I'eau a traiter

Tous les essais sont réalisés avec une solutidmediatation d’eau de mer reconstituée
chargée de solutés. La raison du choix de ce t\gaidbst d’éviter la variation importante des
caractéristiques de I'eau de mer réelle pendapétade de réalisation des essais s'étendant
de Janvier 2009 a Janvier 2011. Elle est prépangarta de gros sel provenant des marais
salants de Guérande (44). Le protocole de préparat les caractéristiques des solutions
préparées sont décrits ci-dessous.

* Protocole de préparation de I'eau de mer recogstitu

De maniere a obtenir une eau de mer synthétigae ame salinité voisine de 35 g/l, nous
avons préparé une solution saline a base de Nalytmue dont la salinité est a 35 g/l en
dissolvant 35g de NaCl dans 1 litre d’eau démimgal La conductivité de cette solution est
mesurée (50,5 mS/cm a 20°C), cette conductivitépgse comme référence pour préparer

I'eau de mer synthétique a base de gros sel deaGadér
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Conductivité en fonction de la quantité de gros sel

y = 3E-05x° - 0,0064x2 + 1,6008x
R2=1

0 10 20 30 60 70 80

40
gros sel (g/l)

Figure 22 : Courbe d’étalonnage de la conductivitén fonction de la concentration en
gros sel de Guérande

Comme le gros sel a une humidité assez importdnést préalablement séché a I'étuve a
45 °C pendant 12 h. Une série de solutions sale@stspréparée en dissolvant différentes
guantités de gros sel (de 30 g a 70 g) dans de téminéralisée (chacune guantité de gros
sel est dissoute dans 1 litre d’eau déminéralidéa).la suite, on mesure la conductivité de
chaque solution a 20°C. Une courbe d’étalonnagealunla conductivité en fonction de la

concentration en gros sel a été établie (Figure P2)quantité de gros sel nécessaire a la
préparation de la solution d’alimentation & 35eagt déduite a partir de la conductivité de
référence et de I'équation de régression de labeodiétalonnage. Une concentration en gros

sel de 36,2g/l correspond a une conductivité d& Btg/cm a 20°C.

+ Caractéristiques de I'eau de mer reconstituée

Pour fabriquer 55 | de solution d’eau de mer sytiqaé (le volume nécessaire a chaque essai
de filtration) une quantité de 1991grammes de gedsséché a 45°C est dissoute dans 55 |
d’eau déminéralisée le jour méme de I'expériencagitant pendant 2 h. Cette solution est
ensuite pré-filtrée en utilisant un tamis de 150 pour éliminer les grosses particules

éventuellement présentes. Les caractéristiquesetie solution sont relativement stables et

présentées dans le tableau 9.
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Tableau 9. Caractéristiques de I'eau de mer recorigiée

Conductivité (mS/cm) a 20°C 50,5+0,7
pH a 20°C 7,0+0,3
Température (°C) 20,4 +£0,6
Turbidité (NTU) 63,6 £ 2,3
MES (mg. 'Y 143+ 12,8
COT(mg. I'Y 77+11
COD (mg.L'}) 3,4+0,9
UV 254m-1 1,2+0,3
SDL,(100ml) 43,9+0,7

L’eau de mer reconstituée a un pH de 'ordre deet,0ne concentration en matiéres

en suspension de 143 mgl.LEIIe présente une turbidité assez élevée (63 NddJjest de
SDl;5 pour cette eau est impossible a réaliser et kuvale SDJ (100 ml) est trés élevée (44
en moyenne).

Une analyse granulométrique de I'eau de mer reitnéeta été réalisée pour déterminer le
diametre moyen des particules présentes dansezitd_a figure 23 représente la répartition
en volume et en nombre du diameétre des particuetenues dans I'eau de mer reconstituée.
On observe que les grosses particuked,b pm) sont trées peu nombreuses puisqu’elles
n‘apparaissent pas sur la courbe de répartitioma@mbre mais occupent cependant un
volume important. Le diamétre moyen en volume detiqules est égal a 37 um et 99% des
particules en nombre ont une taille inférieurepeni
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Figure 23 : Distribution de tailles des particulessn nombre et en volume dans I'eau de
mer reconstituée

Il.4. Caractéristiques des particules éventuellemdnajoutées dans I'eau de mer
reconstituée

Les particules choisies pour tous les expérimeariatisont de la bentonite et du
kieselguhr (bécogur 100). Le bécogur 100 est un sommercial du kieselguhr (terre de
diatomées) de grande qualité. Il est obtenu arpdetidépbts naturels de petites microalgues
mortes sédimentées aprés avoir été broyées, séehéefcinées entre 800 et 1200 °C. Ce
produit est principalement constitué de crsitobal#5%) et de kieselguhr et nous est fourni
par la société Begegrow.

La bentonite employée est une montmorillonite sfaume de poudre seche de la
société Riedel De Haén dont la taille des partgslétant jusqu’a 200 pm.

Avant utilisation, les deux produits sont tamisescaun tamis de 150 um pour obtenir
des particules donc la taille est inférieure a iB0Q Les caractéristiques physico-chimiques

des particules de bentonite et de kieselguhr s@septées dans le tableau 10.
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Tableau 10 : Caractéristiqgues physico-chimiques degsarticules utilisées

Propriétés Bentonite Becogur

Aspect Poudre claire, beige ~ Poudre rose a ros&fgnc
pH 8 (10% dans I'eau) 6-8

Masse volumique apparente (gfm 0,9 0,2-0,3

Densité (g/cm) 2,4 2,2

Il.4.1.Préparation de la solution mere

Les particules ajoutées dans l'eau de mer recaastitsont préparées par dilution des
suspensions meres de fagon a obtenir des condéensran particules de 0,1 g/l, 0,3 g/l et
1,0 g/l.

Le protocole de préparation des suspensions merégmtonite et kieselguhr est le suivant :
65 g de bentonite ou de kieselguhr sont mis enesisépn dans 1 litre d’eau ultrafiltrée (C =
65 g/l), l'agitation est maintenue pendant une .nuit suspension décante ensuite pendant
guinze minutes. On enleve le surnageant et on ékeuje reste de la solution (environ
800 ml). Les concentrations résultantes de ce rdedaréparation sont de I'ordre de 60 g/l et
de 62 g/l pour la bentonite et le kieselguhr reBpement. La concentration en particules

ajoutées sera déterminée précisément avant tdutedipar mesure de matiére seche.

Il. 4.2. Répartition granulométrique des particulesutilisées

Pour déterminer la taille moyenne des particuiepleyées dans cette étude, des analyses
granulométriques ont été effectuées a l'aide diamglometre laser MALVERN permettant une
gamme d’analyse comprise entre 0,04 et @0 Les solutions meéres sont diluées dans de I'eau
déminéralisée de maniere a obtenir des solutionsodeentration 1g/l en bentonite et 1g/l en
kieselguhr. Les figures ci-apres représententgartéion en volume et en nombre des particules

contenues dans les suspensions de bentonite (24)iet de kieselguhr (figure 25)
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Figure 24 : Distribution de taille des particules & bentonite en nombre et en volume

Figure 25 :

Les diametres moyens des particules de bentonitke éiieselguhr en volume sont de
23,5 um et de 13,5 um respectivement. Les taillegemnes des particules en nombre sont de
0,11 et 0,14 um pour la bentonite et le kieselgebpectivement. En ce qui concerne la forme
des patrticules, les figures 26 et 27 ci-apres sgmtént les images d’analyse MEB des particules
de kieselguhr et de bentonite a différents grosmiests. Les particules de kieselguhr ont une

forme annulaire avec des trous sur leur paroi. padicules de bentonite ont une forme
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Distribution de taille des particules & kieselguhr en nombre et en volume

irreguliéere et angulaire.
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Humidiy= 00% EHT =10.15kV Signal A = VPSE GBempérature Platine = 20.0 °C
WD=55mm Grand.= 1.00KX Chambre= 110Pa
= =

Humidiy = 0.0% EHT =20.00KkV Sign: 1 Température Platine = 20.0 °C
WD= 70mm Grand.= 21.73 K XChambre = 9.96e-004 Pa
o .

Figure 26. Images MEB des particules de kieselgulaux différents grossissements
(x1000 a gauche, x 22000 a droite)

Humidiy= 00% EHT =1015kV Signal A = VPSE GBempérature Platine = 20.0 °C
WD = 55mm Grand.= 1.00 KX Chambre = 108 Pa

Figure 27. Image MEB des particules de bentonite gssissement 1000
[1.5. Procédure de filtration

Filtration de I'eau de mer reconstituée en présetese particules de bentonite et de
kieselguhr

Dans un premier temps, pour étudier l'influence I'@gout de particules sur les
performances de filtration, des expérimentations séalisées en mode frontal sur le pilote
PMI et en mode tangentiel sur le pilote UF20 aved'€au de mer reconstituée en présence
des particules. La pression de travail pour lesidgs est de 0,4 bar. Les concentrations de
particules ajoutées sont de 0, I§;10,3 g.L* et 1,0 g.[*. La vitesse de filtration tangentielle
varie de 0,4 a 1,2 m’s(des conditions opératoires détaillées sont ptéssndans la partie
Résultat et discussions). Pendant les filtratiéadisées sur le pilote PMI, I'air est injecté en
bas du module & fibres creuses avec un débit dé.®b0 Des expérimentations sont aussi

réalisées en modes frontal et tangentiel avec I'daumer reconstituée décantée (sans
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particules ajoutées) et I'eau déminéralisée enepiss des particules. La durée totale de

chaque manipulation est de 5 a 6 heures.

Filtration de I'eau de mer reconstituée

Pour étudier I'influence des parameétres opératainede colmatage des membranes et
la consommation énergétique spécifique, des eseaisréalisés sur les deux pilotes UF20 et
PMI. La premiére série d'essais est effectuée esynilbte PMI travaillant en mode externe-
interne sous une PTM de 0,4 bar. Les parametregemfant le colmatage des membranes et
la performance globale de la filtration comme leégfiences des rétrolavages (RL) (5
minutes, 15 minutes et 1 heure), la durée deslagtiges (10, 20, 30, 50, 60 et 80 secondes),
les modes d’aération (continu ou intermittent),débits d’aération (260 Im2, 400 I.hi'm2,
1050 I.h'm2) sont étudiés.

La deuxiéme série d'essais est réalisée sur léepidé-20 a différentes PTM de 0,2 ;
0,3;0,4;0,6 et 0,8 bar a méme vitesse de rdaiion (0,85 m/s).

[1.6. Calcul de la consommation énergétique spéaifue
[1.6.1. Cas de la filtration frontale avec le piloe a membrane immergée

a) Pour le systéme de filtration

Pendant le cycle de filtration :

La consommation energetique pendant le cycle tratfdn (E) est calculée de la maniere

suivante :

_Q,.P.t;
f n (é9.13)

Avec :

E, :Energie consommee pendant le cycle de filtratipn (J

Q, : débit de perméat (ns)
Pe : pression en entrée de module (Pa)

t. - durée du cycle de filtration (s)

n : Rendement de la pompe volumétrique (=0,7)
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Pendant le rétrolavage :

_ Qg PTMg 15,

E. = ]
RL Net (ég.14)

E., : Energie consommee par la pompe de rétrolavage (J

Qg, : Débit de perméat pendant le rétrolavage3.h_r4m

PTM,, : PTM de rétrolavage (Pa)

t., : Durée du retrolavage (s)

ng, : Rendement de la pompe volumétrique (supposexegal)

La consommation énergétique spécifigue sur un cydefiltration plus rétrolavage est

calculée de la maniére suivante :

Cy= 3600V (ég.15)
V¢ : Volume de perméat produit durant 1 cycle dedfiion plus rétrolavage n
Ecy : Consommation énergétique spécifique sur ateaye filtration et rétrolavage (Whi
Volume de perméat net produit
_ Vi =Va
P '[f +tRL (é9.16)

Vi :Volume de perméat produit pendant la filoat{nT)
Vg : Volume de perméat consommé pendant le rétrotag)
: Durée du cycle de filtration (s)

t : Durée du rétrolavage (s)
La consommation énergétique spécifique totaledite filtration est la suivante :
. ZE +¥Eq
3e0qv, (¢a1n
p

2E: : Energie consommée pendant tous les cycles dditihr@d)

2 Egr. : Energie consommeée pendant tous les cycles deaéige (J)
Ecs : Energie spécifique consommée (WH.m

Vp :Volume de perméat produit {m
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b) Pour le systeme d’aération

L’énergie spécifique consommeée par l'aération a dderminée selon I'équation
suivante (Judd, 2006) :

(1-1/ 1)
E_ = PTA _ Qulf P 1
#* 0 27310°7.(41-1)'Q, |\ p, (€q. 18)

E.sa: Energie spécifique consommée par I'aération (kA
p. : Pression al'entrée du systeme d’aératioh (Pa

p. : Pression de sortie du média poreux (disteib)t(Pa)

T : Température de l'air (K)

L : Capacité calorifique de l'aik£ Cp/Cv) (~1,4 pour l'air)
Qa : Débit d’air d’aération (rhs?)

Q, : Débit de perméat (h?)

n  :Rendement du systéme (généralment =0,7)

L’énergie spécifique totale consommée est : Ecst= Eos + Ecsa  (é9. 19)

[1.6.2. Cas de la filtration tangentielle avec le pote UF20

La consommation énergétique liee a la pompe d'atateon (pour la mise en pression) se

calcule de la maniére suivante :

S L (éq. 20)
A €q.
36/7,Qp d
Qa : Débit d’alimentation (rhh™)
Pa . Pression de fonctionnement (MPa)
na : Rendement de la pompe d’alimentation
Qp : Débit de perméat (frh™)
£ = Qz-AP
R -—- 7
3677, Qs H2Y
Qr : Débit de recirculation (frh)
AP : Perte de charge dans le module datfon (MPa)
Ner : Rendement de la pompe de recirculation
Qp : Débit de perméat (™)
L’énergie spécifique totale consommeée: est la sueva ET — EA + ER (éq. 22)
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lll. Influence des parameétres opératoires sur les @rformances de I'UF en lien

avec la consommation énergétique spécifigue

[11.1.Avant-propos

Les procédés membranaires a basse pression cordmeet’ MF sont plus en plus utilisés
comme prétraitement avant Ol. L'avantage majeucet procédés est la production d’'un
perméat de qualité indépendante des propriétésmdatation. En ce qui concerne la
production d’'eau potable ou traitement des eauxesjs€optimisation des conditions
opératoires pour réduire le colmatage des membrainksconsommation énergétique a éte
bien développée. Toutefois, peu de recherches rmioste I'optimisation de ces conditions
lors de 'UF de I'eau naturelle salée. Ainsi, eeftude a pour objectif d’étudier I'influence
des parameétres opératoires sur les performancdd8JHeen lien avec la consommation
energétique spécifique lors de la filtration deliede mer reconstituée en modes tangentiel et

frontal.

Ce travail ayant fait I'objet d’'une publication émhationale dans la revuséournal of
membrane Science2011, 380(1-2), 192-198Anthony Massé, Hanh Nguyen Thi, Patrick
Legentilhomme, Pascal Jaouen, Dead-end and taabaritiafiltration of natural salted
water : influence of operating parameters on speeahergy consumptignles principaux
résultats issus de cette étude sont présentédaou®rme originale, en anglais (pages 88 a

104 du présent document).

[11.2.Résumé

La présente étude sert a évaluer la consommatiergétique spécifique de l'ultrafiltration
frontale et tangentielle (UF) (100 kDa) des susjmerss salées sur une membrane en
polysulfone avec des conditions d'aération et ttele&age. Pour des PTM s’étendent de 0,2
a 0,8 bar, il a été constaté que la consommati@rgétique spécifiqgue lors de I'UF
tangentielle a toujours été supérieure a cellemlateen mode frontal. Pendant I'UF frontale a
0,4 bar avec une fréquence de rétrolavage de 1Gtesinla durée de RL de 30 secondes a
permis d'obtenir le flux net de perméat le plusvé&ld27 L.K'm?) et la plus faible
consommation énergétique spécifique (146 Wi)nLe changement de la fréquence de
rétrolavages respectivement de 5 ou 60 minutegasanduit une consommation énergétique

plus faible. Le bullage situé au dessous du faisckafibres représentait plus de 68% de la
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consommation énergétique spécifique totale et amadli le flux de perméat net seulement en
présence de RL. Au cours de I'UF a 0,4 bar avesegdndes et 15 minutes de temps de
rétrolavage et de fréquence de RL, respectivemingpparait que sans bullage, la
consommation énergétique spécifique totale est falible (35 Wh.rii). Enfin, la plus faible
consommation énergétique spécifique (16 Wf).m été obtenue pour une UF frontale & 0,4
bar, sans rétrolavage et sans bullage. Dans celitions opératoires, le flux net stabilisé de
perméat est égal & 16 Lim™2

Mots clés: ultrafiltration, membrane immergée, filtratiomngentielle, rétrolavage, eau

naturelle salée.
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Abstract

The present study deals with the specific energaiirisumption evaluation of dead-
end and tangential ultrafiltration (UF) (100 kDa) salted suspensions on Polysulfone
membrane in regards of backwash and aeration ¢onslitFor TMP ranging from 0.2 to 0.8
bar, it was found that specific energy consumptionng tangential UF was always higher
than in dead-end mode. During dead-end UF at O0.4vitla a backwash frequency equal to 15
minutes, the 30 second backwash duration allowedirohg the highest net permeate flux
(27 L.hitm?) and the lowest specific energy consumption (14B.i#). Changing the
backwash frequency to respectively 5 or 60 minuié$ not induce lower energy
consumption. The bubbling located at the bottonfilme bundle accounted for more than
68% of the total specific energy consumption anldaeced the net permeate flux only in the
presence of backwash. During the UF at 0.4 bar 86tseconds and 15 minutes of backwash
time and frequency respectively, the total energysomption appeared lower (35 WR)m
without bubbling. Finally, the lowest specific eggrconsumption (16 Wh.1) was obtained
for dead-end UF at 0.4 bar without backwashing ublting; in these operating conditions,

stabilized net permeate flux was equal to 16 L0t

Keywords: ultrafiltration, submerged membrane, cross-flowrdtion, backwash, natural

salted water.

[11.3. Introduction

In desalination, aquaculture and ship ballastinglieations, low pressure UF/MF is
often used for seawater pre-treatment. For exarbplere reverse osmosis (RO), UF/MF can
be used to remove phytoplankton, micro-algae,asiéind a part of organic matter (Pearce,
2007; Prishastet al, 2009; Castaingt al,2010). Ultrafiltration (UF) / Microfiltration (MF)
is sometimes considered as an expensive technaogypared to other options such as
filtration on granular media and coagulation. Néveless, differentauthors consider
membrane processes as the best pre-treatment B@mdue to low footprint, reduction of
RO membrane replacement rate, higher RO permeaaterduction of RO disinfection and
cleaning and high robustness (Fritzman al,2007; Lorainet al,2007; Pearce, 2008;
Voutchkov, 2010). Membrane pre-treatment allowsawinmg relatively high and constant
quality of permeate and avoids severe RO foulirep(Beet al, 2004; Maet al,2007). MF
membranes can also be used (\éiaal, 2002, Vialet al, 2003; Kim and Yoon, 2005) but UF
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membranes before RO seem, for a lot of cases, & gompromise between Microfiltration
and Nanofiltration thanks to a relatively high caminant removal (viruses and micro-algae)
and permeate production (Greentdeal, 2009). Membrane pre-treatments generally consist
in hollow-fiber membranes operating in inside-oyreésure membrane) or outside-in
(submersible membrane) mode (Pearce et al, 2004; &Wal. 2005; Xuet al, 2008).

Thus, submerged (Adelaide-Australia, Yu Huan-Chimapressure (Fukuoka-Japan,
Palm Jumeirah — United Arab Emirates, Colakoglukéyy UF/MF membranes equip large
SWRO plants which daily produce several thousaridsubic meter of desalted water. For
RO desalting units, the fouling of UF/MF membraremains an economic key issue. From a
general point of view, whatever the porous membrtreefouling is minimized by controlling
hydrodynamics conditions of filtration (Morineau-drhaset al, 2000; Gaucheet al, 2002a;

Gauchetet al, 2002b) or removed by membrane cleaning and bastkeg

Hollow fiber membranes are widely used in MBR foban and marine wastewater
treatment (Visvanathaet al, 2002; Spérandiet al, 2005; Judd, 2006; Mass# al., 2006;
Pulefou et al, 2008; Visvanatharet al, 2008) and relatively well studied concerning
optimization of operating parameters such as baskwand filtration steps (duration,
frequency, intensity) (Judd, 2006). Neverthelessy extrapolations, from wastewater to
seawater UF/MF can be made due to differencesuwérés and salinity. As a consequence,
the backwash/filtration steps during direct UF/MF seawater (without concentrated

biological medium such as MBR) must yet be optirdize

Backwash duration and frequency of UF/MF membrarsesl as pre-treatment often
range from 10 to 60 seconds and 10 to 60 minusgeotively (Halpermt al, 2005; Zhangpt
al.,2006). Pervoeet al (2003) optimized filtration and backwash durationlow pressure UF

(spiral wound modules) of Caspian seawater.

Chuaet al(2003) evaluated performances of different seawatitreatment systems
such as hollow fiber UF membranes used in outsidetdde (pressurized module). Authors
reported that increasing backwash duration was m@ibeetive on membrane plugging control
than increasing air scouring duration. No significprocess improvement appeared beyond

backwash flow rate equal to 2 times the feed one.
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Choi et al. (2009) developed an energy management algoritomsidbmerged MF
systems, in order to optimize aeration rate in vedvenergy saving. Authors mentioned that
although this technique was originally developedsiarface water treatment, same technique
may be used for seawater filtration. The contrgbathm allowed a reduction of the energy

consumption of microfiltration unit.

Ye et al. (2010) studied the effects of filtration duratidmackwash duration, and
backwash strength on filtration performance of sefgad hollow fibore membranes systems
used as pretreatment for seawater reverse osnrasiseate backwash allows removal of the
fouling layer and a reduction of fouling velocityong term filtration steps without backwash
accelerate the fouling. High backwash strengthndidlead to a lower fouling velocity during
filtration. Castainget al. 010, 2011) showed that dead-end ultrafiltratiothwgolysulfone
hollow fiber membrane having a molecular weight-affit which not exceeds 300 kDa
allowed a total retention of micro-algae, 86% dhtsuspended solid and more than 70% of
total organic carbon from seawater. Such procesfddoe implemented in aquaculture or
desalination field.

Nevertheless, a lot of works dealing with membraretreatments evaluate influence
of operating conditions on rejection rate and psscaustainability but fewer being dedicated

to energetic consumption.

Thus, the aim of the present work is to investightespecific energetic consumption
of natural salted water ultrafiltration for deaddeffrom external to internal fiber) and
tangential filtration (from internal to externabér) using a 100 kDa Polysulfone membrane.

Effects of filtration and backwash duration as vesllair scouring have been studied.

[11.4. Material and methods

[11.4.1. Experimental set-up

Energetic consumption of two ultrafiltration pil@iants, fitted withhollow fiber

membranes have been compared (figure 28).
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Figure 28: Scheme of experimental tangential (a) ahdead-end (b) filtration pilot plant.
Pilot (a} (1) recirculation pump, (2) security valve, (B)vimeter, (4) pressure gauges, (5)
membrane, (6) thermometer, (7) valve, (8) feed tékdrain.
Pilot (b). (1) membrane, (2) air diffuser, (3) compressed(d) pressure gauge, (5) valve, (6)
suction pump, (7) backwash water tank, (8) permizatie

Dead-end or tangential ultrafiltration was operatging the same hollow fiber
membrane (polysulfone, membrane surface area ég@aB8 m2, Molecular Weight Cut-Off
equal to 100 kDa). Concerning tangential filtrafitime fiber bundle was embedded at each
side of the filtration module versus one side feadend filtration where the lumen fiber has
been clogged at the other side. According to menggrpplier instructions, the tangential
ultrafiltration was operated with a feeding flowteaequal to 0.8 fth’. The fouling on
submerged fiber bundle is expected to be prevetitadks to shear stress created by air
bubbling on membrane surface and fiber movement. wss injected through a porous
medium located at the bottom of the membrane moduie value of air flow rate, ranged
from 0.26 to 1.00 fht.m?, is classically encountered in bioreactor of waster treatment

fited with submerged hollow fiber membranes (JW(06).

All filtration experimentshave been operated at constant transmembrane @essl
temperature (20°C) during 4 to 5 h. Permeate baskes at 1 bar, were operated on dead-
end ultrafiltration pilot plant each 5, 15 or 60nmies during 10, 20, 30, 50, 60 or 80 seconds.
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[11.4.2. Salted suspension characteristics

The salted suspensions used for ultrafiltrationl\si@re reconstituted from non-refined
sea salt. Salt is dried at 45°C during 12 h befoeparing 35 g,/L of seawater suspensions
and then filtered through 150 um. The charactedsif suspension are gathered in table 11.

Tableau 11: Reconstituted suspension characterisic

Description Concentration
Salinity (g.L™) 350 + 0.0
Conductivity (mS.cn) at 20°C 50.5 =+ 0.7
pH 70 + 03
Total Suspended Solids (TSS) (mg)L 143 + 12.8
Turbidity (NTU) 63.6 + 2.3
Total Organic Carbon (TOC) (mg-. 77 + 1.1
Dissolved Organic Carbon (DOC) (mgL 34 £ 09

The mean Total Suspended Solids (TSS), has beamebtafter sample filtration on
glass fibre (Whatman GFF, Millipore) and is equall3 mg.L}, in average. Total Organic
Carbon (TOC) concentration is determined by a Sdzualr OC 5000 Analyser and is equal
to 7.7 mg.L* in average. Dissolved Organic Carbon arises fritnation of suspensions on
0.45 pm filter. It is equal to 3.4 mg'lin average. The mean diameter of particles is ldqua
37 um (expressed in equivalent volume diameter)rexicéxceeds 1 um when it is expressed
in equivalent number diameter. The characteristidbis prepared seawater are close to some
natural seawater (Zhareg al, 2006).

[11.4.3. Energy consumption calculation

All the energetic consumptions have been calculai®d stabilized operating
parameters. Concerning all the experiments, the@ate flux was pseudo-stabilized after 220
minutes of filtration; in the present study, theepdo-stabilized permeate flux has been
defined as the steady state permeate flux. Thepasnheate flux defined in this study

corresponds to the permeate flux frarmich the backwash flux has been removed.
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[11.4.3.1. Tangential ultrafiltration

The experimental tangential ultrafiltration pildapt is composed of a single pump (figure
28). Nevertheless, most of time, tangential UFndustrial scale operates with a volumetric
pump feeding a re-circulating loop. Thus, the caliton of energetic consumption related to

tangential UF has been done by supposing a pidott phcluding two pumps (figure 29).

& 2
QRC

—_—
ot Permeate
Y Qr R :
e-circulating
pump
Feed pump

Figure 29: Scheme of tangential UF pilot plant useébr energy consumption calculations

Thus, the total specific energy consumptions{Eexpressed in Wh.thcorresponds to

energy consumption of feed pump and re-circulgpimgnpaccording tequation 23:
Qe .AP + Qgc -APxc
3600n. .Q, 3600N .. .Q, (éq. 23)

Where Q and G are the feeding and re-circulating flow-rates eespely (nf.s

ETF =

1),/7F1RC , the feed and re-circulating pump yields respecyiyidr the present work, the pump

yields have been taken equal 0.5 and 0.8 for re-circulating and feed pumppeesively
(Poulain, 2004; De Chargére and Rey, 20@®) the mean net permeate flow-rate taking into

account the permeate consumption during backwasts )nAP: rc. the pressure head loss

through feed and re-circulating pumps (Pa) (figz@g
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According to membrane supplier instructions, thedate has always been fed at 0.8
m2.h. The specific energy consumption is calculatednfrmean net permeate fluxQg )

obtained on lab-scale ultrafiltration unit when thembrane entrance is directly fed by raw
seawater. However, a recirculating loop is plagedhe industrial configuration; the liquid
inside the loop will be slightly more concentratéiian raw seawater depending on
recirculating rate. So the mean net permeate ffurdustrial units will be probably slightly

lower than for lab-scale unit.

[11.4.3.2. Dead-end ultrafiltration

During dead-end filtration, the pumping consumesrgy during both filtration and
backwash steps. The pumping specific energy (Whean be written according to equation
(24):

_| QeBR Ay, Qg -AR.Aty,
oer 3600.n, 3600.n,

/ |:Q_P'AtFil _Q;v -Atsw}
(éq. 24)

With Q;W , the mean permeate or backwash flow-rate resggtiur.s?), APy, the
pressure head loss through the suction pump a)w, the time of filtration or backwash
step (s).ns, the suction pump yield (supposed equal to 0.7 ¢Réet al, 2007)). The pump

yield is defined as the ratio between the suppieergy to the pump and that absorbed by the
fluid.
Specific energy consumption (kWh¥n due to air bubbling has been evaluated

according to equation 25 (Verredaital, 2006):

_ PTA Q. [(104.y ¥ ij ]
E, = -
27310°n.0-1) Q, P

Where P is the blower inlet pressure (Pa), T, iheeanperature (K)A the ratio of

€q. 25)

specific heat capacity at constant pressure tofgpleat capacity at constant volun¥el(4),
n, theblower efficiency (generallg 0.7 (Paranjapet al, 2010)), Q the aeration flow-rate

(m*h), Q, the permeate flow-rate (th™) and y the membrane aerator depth (m).
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[11.5. Results and discussion

As previously shown (Castairegg al, 2010), micro-algae and suspended solid coming
from seawater will be totally, or for a high pargtained by a 100 kDa Polysulfone
membrane. Inside the range of study, suspendedssoditention has been found to be
independent of transmembrane pressure. Thus, iprdsent study, the energetic aspects of
tangential and dead-end ultrafiltration processed ke investigated independently of

retention yield.

Moreover, it is out of the scope of this work tansmler the capital cost but it should
be mentioned, from a practical aspect, that eneogygumption is just one parameter of the
decision making the process economically viablede&d, minimizing specific energy

consumption may not always be the best choice eslyefor high capital cost.

[11.5.1. Tangential and dead-end ultrafiltration without bubbling or backwash:

permeate flux and specific energy consumption

First of all, seawater suspensions have been iltkral in both modes, dead-end and
tangential, fodifferent transmembrane pressures ranged frono@Btbar, without bubbling

or backwashes (figure 30).
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Figure 30: Steady state permeate flux€,$ ) and energy consumption ll,[J) during
dead-end (hollow spots) and tangential (full spots)ltrafiltration. Experiments without
bubbling or backwashes

As classically observed, an increase of transmemepaessure induces an increase of
net steady state permeate flux before reachinglis&lon. At 0.8 bar, the permeate flux
stabilizes around 25 and 90 .m? for dead-end and tangential filtration respectivel
Transmembrane pressure acts differently on enesggumption of tangential and dead-end
ultrafiltration. In the investigated range of TMBR increase of transmembrane pressure
induces an increase of energy consumption in tee o dead-end ultrafiltration contrary to
tangential filtration for which optimum energy congption is located around 0.4 bar. In fact,
independently of transmembrane pressure, membradelehas always been fed at 0.8hn
! and the head loss in the module kept almost congl8-22 kPa). Thus, energy consumption
due to re-circulating pump is inversely proportibttathe permeate flow-rate (equation 23).
The outlet pressure of feed pump has been takeal ¢guhe outlet module pressures)P
(figure 29). Consequently, an increase of transmmanepressure induces an increase of the
outlet pressure of the module (head loss in mengbnaodule is almost kept constant). Thus,
energy consumption due to feed pump increasesanitincrease of transmembrane pressure.
Finally, it is to be noted that re-circulating punp the main responsible for energy
consumption of tangential ultrafiltration processinly due to the low pump yield often less

or equal to 0.5 and the high flow rate comparativelyhe feed pump ones. Concerning dead-
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end ultrafiltration operating without backwash, tgecific energy consumption is directly
proportional to the head loss through the suctiomg and independent of permeate flux.

As a consequence, the specific energy consumpsiche lowest (16 Wh./) for
dead-end ultrafiltration at 0.4 bar. Such valuegrmdrgy consumption have been reported by
Ganderet al(2000). Thus, the transmembrane pressure, eq@editbar, has been chosen for
subsequent ultrafiltratioeaxperiments; dead-end ultrafiltration at 0.2 banpeot technically
feasible with the pilot plant used in the presenty.

[11.5.2. Dead-end ultrafiltration

[11.5.2.1. Backwashes effect on permeate flux angscific energy consumption

Backwashes are often used to maintain sustainadi@gate flux during the treatment of
wastewater by membrane bioreactor (Van Kaam, 2QQild, 2006). Three different

backwash operating parameters are often fixednsitlg frequency and duration.

[11.5.2.1.1 Influence of backwash duration

The effect of backwash duration on permeate fluk @anergy consumption has been
studied during dead-end ultrafiltration at 0.4 lgggure 31). The same bubbling flow rate

(1.00 n?.h™.m?) and backwash frequency (15 minutes) have beehfosell experiments.
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Figure 31: Net steady state permeate flux (white gps) and pumping (dotted spots),
bubbling (hatched spots) and total (full spots) sp®fic energy consumption versus
backwash time. Dead-end UF at 0.4 bar, backwash fyeency equal to 15 minutes, air
bubbling flow rate equal to 1.00 m.h™*.m™

Net steady state permeate flux is the highest, .B7.n2, for ultrafiltration operating
with 30 seconds of backwash. For the lowest valuasged from 10 to 30 seconds, an
increase of backwash time induces a slight incredset permeate flux. On the contrary, an
increase of backwash time from 50 to 80 secondscesla decrease of net permeate flux due
to a high consumption of permeate. Thus, for 8%m@s of backwash duration, the net
permeate flux equal to 11 L*hm? is lower than that obtained during dead-end tiltrafion
at 0.4 bar without backwash nor bubbling (161h?).

From an energetic point of view, the optimum coodi$ correspond to 30 seconds of
backwash time; thus, the total energetic consumpsi@qual to 146 Wh.thmainly thanks to
a lowest specific energetic bubbling consumptiomatégo 113 Wh.n®. Concerning the
energetic consumption induced by pumping, it insesafrom 22 to 130 WhIhwhen
backwash time grows from 10 to 80 seconds. Finalependently of backwash time ranged
from 10 to 80 seconds, the bubbling accounts farentitan 68% of the total specific energetic

consumption.
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[11.5.2.1.2 Influence of backwash frequency

The influence of backwash frequency, ranged fronto 550 minutes, on process
performances (permeate flux and energy consumptias) been evaluated for dead-end
ultrafiltration at 0.4 bar; the same bubbling floate at the bottom of fiber bundle (1.08.m

! m?) and backwash duration (30 s) have been used! fexgeriments (figure 32).

§ 20 | ) ? 1 200 %
§ 151 % + 150 é
% 10 | % ? Z 1 100 %
E 5 % % % 1 50
. = é | A .
Backwash frequency (min)

Figure 32: Net steady state permeate flux (white gps) and pumping (dotted spots),
bubbling (hatched spots) and total (full spots) sp®fic energy consumption versus
backwash frequency. Dead-end UF at 0.4 bar, backwlasime equal to 30 seconds, air

bubbling flow-rate equal to 1.00 nf.h"t.m?

The net steady state permeate flux depends on latkirequency: the permeate flux
is equal to 17, 27 and 24 m? for respectively 5, 15 and 60 minutes of backwash
frequency. It musbe pointed out that a high backwash frequency (&aciinutes) not really
increases the net steady state permeate flux camney to UF without backwash (17 L.h
! m? versus 16 L.h.m? without backwash) because of too high permeatsuraption during
backwash. On the contrary, a low backwash frequéeagh 60 minutes), could not allow a

better removing of the fouling matter compareddolwash frequency equal to 15 minutes.

99



Résultats et discussions

The total specific energy consumption is the lovesst similar for 15 and 60 minutes
of backwash frequency. Backwash each 60 minuteacesl the lowest pumping energy
(20 Wh.m®) whereas 15 minutes lead to the lowest bubblireggn(113 Wh.ri). A decrease
of backwash frequency from 15 to 5 minutes indueesincrease of specific energy
consumption from 146 to 275 Whin

[11.5.2.2 Air bubbling effect on permeate flux andenergy consumption

Similarly to a lot of submerged membrane bioreagtair bubbling has been used in
the present work in order to prevent fouling. Hoeguotal specific energy consumption
could increase because bubbling induces an incadaseergy consumption which could not
be compensated by the increase of produced permidais, air bubbling effect on permeate
flux and specific energy consumption has been stuffigure 33).
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Figure 33: Net steady state permeate flux (white gps) and pumping (dotted spots),
bubbling (hatched spots) and total (full spots) sp®fic energy consumption versus type
of bubbling (continuous, sequenced (only during bawvash), and without bubbling).
Dead-end UF at 0.4 bar, backwash time and frequenaqual to 30 seconds and 15
minutes respectively, air bubbling flow rate equato 1.00 nf.h™.m?

As it can be observed in figure 33 and previousported (Uedat al, 1997; Changt
al., 2000, Changet al.2000; Liu et al, 2000; Madeet al, 2000; Changt al, 2001; Hong
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et al, 2002; Cuiet al. 2003; Delgadaet al, 2004; Wicaksan&t al, 2006), the bubbling,
continuous or sequenced, slightly enhance the gtpadmeate flux. No difference exists
between continuous and sequenced bubbling concethevalue of permeate flux which is
equal to 27 L.H.m? bubbling only during the backwash step seemset@® efficient to
remove the fouling as a permanent bubbling (dufilbigaition and backwash). Nevertheless,
the fouling velocityje permeate flux drop between two successive backesasibtained on
the 3 last cycles of filtration/backwash (from 220270 minutes of filtration) was equal to
8.10% L. m2.min? for sequenced and continuous bubbling against“8.162.min? when

bubbling was over (figure 34).
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Figure 34: Evolution of permeate flux during dead-ed UF at 0.4 bar (Backwash time
and frequency equal to 30 seconds and 15 minutesspectively, air bubbling flow rate
equal to 1.00 m.h™.m™ for continuous, and sequenced (only during backw#3
bubbling)

The recovered permeate flux after a backwash isenigsing continuous or sequenced
bubbling (122% on the 3 last cycles, in averagaj tivithout bubbling (113% on the 3 last
cycles, in average). Thus, backwash appears thebless efficient when bubbling is over but,
in this case, the drop of permeate flux duringrdtibn step was the slowest. It is also

interesting to remark that the drop of net perméatefor sequenced bubbling experiments is
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close to that obtained without bubbling, at theileigg of filtration cycles (before 220

minutes) and comes progressively close to thaboficuous bubbling experiments at the end.

Nevertheless, it is to note that for the three erpents (no bubbling, sequenced and
continuous bubbling) the initial water membrane npegbilities were similar (5% of
maximum difference). A same membrane has been fgedo bubbling and continuous
bubbling whereas a new membrane, but with the sampplier, material and mean molecular
weight cut-off, has been used for sequenced bulpblihe sequenced bubbling began from 30
minutes of ultrafiltration and only during backwashfor sequenced bubbling experiment.
Thus, the membrane replacement could explain tiegede flux differences, between no

bubbling and sequenced bubbling conditions duttegfirst 30 minutes of ultrafiltration.

Moreover, at the beginning of ultrafiltration, pexate flux values for continuous
bubbling overlaps without bubbling ones contrarypeudo-stabilized state of permeate
fluxes where the continuous bubbling allows inciegghe efficiency of backwash. So, an
increase of residual fouling on membrane surfaeenseto induce a more important loss of

backwash efficiency if no bubbling operates comipaely to a backwash alone.

Continuous (during filtration and backwash steps) sequenced (only during
backwash step) bubbling does not allow to suffitjemncrease permeate flux since the
specific energy consumption remains as high as B5r#/ (figure 33). However, the energy
consumption due to bubbling is high which inducescm higher total specific energy
consumption for continuous bubbling compared tostaguenced one. In conclusion, it seems
better to operate without bubbling in order to mirde the specific energy consumption to 35
Wh.m?,

On the other hand, in the case of a dead-end ilthtatibn without backwashes,
bubbling does not allow to enhance the permeaite(far air bubbling flow-rate ranged from
0 to 1.00 m.ht.m?) (figure 35).
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Figure 35: Evolution of permeate flux during dead-ed ultrafiltration at 0.4 bar with
backwash (BW- frequency and duration equal to 15 nmutes and 30 seconds
respectively) or without backwash (No BW) for diffeent aeration flux (F) ranged from O
to 1.00 nt.h't.m?

In fact, for dead-end ultrafiltration without bac&shes, a bubbling flow-rate equal to
1.00 ni.ht.m? approximately induces the same value of stabilizemineate flux equal to 16
L.ht.m? It is to be noted that same results have beeairsat for 0.6 and 0.8 bar of
transmembrane pressure in the case of UF withatkweshes: whatever the bubbling flow-
rate under the submerged fiber bundle, ranged Bdm1.00 m.h™*.m?2, the value of steady
state permeate flux was similar (data for 0.6 ai@db@r are not shown in the present paper)
(voir Annexe).
It is also obvious that for a same air bubblingdQln?.h*.m?2), the backwash allows
stabilization of net permeate flux at higher vatlo@n without backwash.

In conclusion, bubbling seems to be a gooeln to enhance the backwash step but
would not allow preventing the fouling that occuhgring filtration step. Thus, gas bubbles
could enhance backwash action by moving away takfbs from membrane surface. On the
other hand, bubbling without backwashes does neimns® be useful for permeate flux

enhancement.
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[11.6. Conclusions

The present work investigates the influence of rmali backwash and filtration
duration of seawater dead-end and tangential Uitesions (100 kDa). Among all tested
backwash durations, 30 seconds allowed to obtaimigihest net permeate flux (27 .
and the lowest specific energy consumption (146rh. A backwash frequency equal to 5
or 60 minutes did not allow decreasing the speeiffiergy consumption. The specific energy
consumption during dead-end UF was always lowen tloat tangential mode. Dead-end
ultrafiltration, at 0.4 bar, without bubbling noadkwashes induced the lowest specific energy
consumption equal to 16 Whinpermeate backwashes or bubbling at the bottorfibef
bundle induce a high consumption of produced petenead/or an increase of energy
consumption. So, it seems interesting to ultrafiltee natural salt water without backwash or
bubbling if the permeate fluxes can be maintainedidng term experiments. This would
suggest that the operation is below the criticak fas previously defined by Fielet al.
(1995), Howell (1995) and Bessiértal. (2005). So, the present work must be complemented
by long term ultrafiltration by studying thoroughithe critical flux concept and the

performance drifts notably after cleaning procedure
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IV. Etude du role des particules initialement présates ou ajoutées dans lI'eau de

mer lors de l'ultrafiltration de milieux complexes salés.

IV.1. Avant propos

Considérée comme une alternative attractive etaaf@, 'UF est progressivement
utilisés comme procédé de prétraitement de I'eameledans des installations de dessalement
par Ol. La seule limitation lors de l'utilisatiale ce précédé est le colmatage membranaire.
L’étude bibliographique sur le colmatage de memésatUF/MF causé par la matiere
organique naturelle provenant de I'eau de surfaoemtré que les substances humiques et les
fractions hydrophiles sont les principales espéoasnatantes. Plusieurs études ont été
consacrées a l'utilisation d’adsorbants afin dhtier la matiére organique dans I'eau douce
mais peu d'études portent sur I'adsorption degli@ene organique marine.

L’objectif de ce travail est d’évaluer le rble darficules ajoutées (bentonite et kieselguhr) sur
le colmatage membranaire et I'élimination de maséorganiques lors de l'ultrafiltration de
'eau de mer reconstituée.

Ce travail ayant fait 'objet d’'une publication émhationale soumise a la revideurnal of
membrane ScienceNovembre, 2011 (Anthony Massé, Hanh Nguyen Thi,ill&ume
Roelens, Patrick Legentiihomme, Pascal Jaouen, &gbarticles, initially present or added
to suspensions, during the dead-end and tangeiittiafiltration of complex salted watgides
principaux résultats de cette étude sont préseoids leur forme originale, en anglais (pages

107 a 123 du présent document)
IV.2. Résumé

Dans cette étude, le r6le des composants natuecleal de mer et de particules
ajoutées sur le flux de perméat et la rétentiomdtéres organiques lors de l'ultrafiltration de
'eau de mer reconstituée a été investigué. Llililnation (100 kDa) a été menée suivant
deux modes, frontal et tangentiel, sur des membriinees creuses en polysulfone. Le flux de
perméat obtenu lors d'ultrafiltration tangentiedlst environ 3 fois plus élevé par rapport a
celui obtenu en mode frontal. Il en est de méme te ['ultrafiltration de I'eau de mer
décantée (51 Lthm-2 en ultrafiltration tangentielle, 17 [*im-2 en ultrafiltration frontale) et
de I'eau de mer non décantée (55Lth? pour ultrafiltration tangentielle, 22 L'tm pour
ce qui concerne le mode frontal). Contrairementubirafiltration tangentielle, pendant la
filtration frontale, I'ajout de bentonite ou de &eguhr en suspension a une concentration
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comprise entre de 0,13 et 1,13 §.tans I'eau de mer non décantée n'agit pas de manié
significative sur les flux de perméat. Le taux deention de carbone organique total (COT)
est a environ de 80% quel que soit (i) le modetrdiilkration, (ii) la concentration en
suspension varient de 0,13 & 1,137t (iii) la vitesse de recirculation varient dd @, 1,2
m.s' dans le cas de l'ultrafiltration tangentielle. Afétentes concentrations de particules
ajoutées, la rétention de carbone organique dissoablloidal (COD) a été plus élevée en
ultrafiltration tangentielle (37-49%) qu’en ultriafation frontale (30-44%). Ajouter de la
bentonite ou du kieselguhr ou augmenter la vitesseecirculation (pour l'ultrafiltration
tangentielle) a induit une diminution de I'élimiloat COD. L’ajout de bentonite conduit a une

élimination de COD la plus faible.

Mots clés: ultrafiltration, membrane fibres creuses, eaunmde salée, bentonite, kieselguhr
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Abstract

The role of natural compounds of seawater and a@dettles on ultrafiltration (UF)
permeate flux and organic matter rejection has lreerstigated. Ultrafiltration (100 kDa) has
been conducted in both dead-end and tangential snadfe polysulfone hollow fibre
membranes. Permeate fluxes are approximately 3tingher for tangential comparatively to
dead-end ultrafiltration and similar between sdt$eawater (51 L-hm?2 for tangential, 17
L.ht.m?2 for dead-end ultrafiltration) and non-settled rafittration (55 L.K'.m?2 for
tangential, 22 L.h.m?2 for dead-end ultrafiltration). Adding bentoniteldeselguhr from 0.13
to 1.13 g.I* of suspended solids to non-settled seawater dagtatignificantly on permeate
fluxes of dead-end contrary to tangential ultrediibn. The total organic carbon (TOC)
removal was equal to approximately 80% whateveith@ mode of ultrafiltration; (ii) the
suspended solid concentration ranged from 0.13.18 @.L* and (iii) the recirculation
velocity ranged from 0.4 to 1.2 rit.$n the case of tangential ultrafiltration. Dissedvand
colloidal organic carbon (DOC) removal was greagng tangential ultrafiltration (37-49%)
than dead-end ultrafiltration (30-44%) at differenhcentrations of added particles. Bentonite
or kieselguhr addition or recirculation velocityciease (for tangential ultrafiltration) induced

a decrease of DOC removal. Addition of bentoniteleto the worst DOC removal.

Keywords: ultrafiltration, hollow fibore membrane, naturaltea water, bentonite, kieselguhr.
IVV.3. Introduction

Due to water scarcity and quality deterioratione af the major challenges of the
coming decades is the access to fresh water. Datiah of seawater which accounts for 98%
of the available water on earth could cover theldvade water needs and could be an
interesting alternative for water supply (MaureQ08 ; Greenleeet al, 2009). Today,
desalination plants provide approximately 1-2% h# tvorld’s drinking water supply. This
trend increases exponentially during the past y@avsichtkov, 2011). Among the processes
of desalination, reverse osmosis (RO) representerly 50% of worldwide units and still
carries on developing. However, the disadvantagtiefprocess is the sensitiveness of the
membrane to fouling. To overcome this phenomenage;tigatments are often necessary
before reverse osmosis and represent a key stgaimater desalination (Peasteal, 2004 ;
Gaid et al, 2007 ; Maet al, 2007). In fact, most RO system failures can hked to pre-
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treatment failings (Pearce, 2007a). Furthermore,pite-treatments can represent from 10 to
40% of the total specific energy consumption ofadieation units (Pearce, 2007a).

Nowadays, porous membrane processes, microfiltratna ultrafiltration, are often used as a
pre-treatment for large scale units in order tovigte a better and reliable product quality at
the RO inlet while ensuring a high productivity i{fEmannet al, 2007 ; Lorairet al, 2007 ;
Pearce, 2007c ; Pearce, 2008 ; Prihastoal, 2009 ; Castainget al, 2010 ; Voutchkov,
2010; Castaingt al, 2011 ; Sabiret al, 2011). For instance, porous membranes are used as
seawater pre-treatment for capacity ranged fron@®Btd6 140 000 cubic meter per day, at
Colakoglu Steel Mill (Turkey), Yu-Han (China), Kiada (Saudi Arabia), Fukuoka (Japan)
and Ad Dur (Bahrain). Ultrafiltration membranes amere often used than microfiltration
ones. Indeed, several studies have shown thaffitl&iéon could induce better results in
terms of water quality and hydraulic performancés wome low use of coagulant (Van Hoof
et al, 2001 ; Brehanet al, 2002 ; Vialet al, 2004). Thus, for applications related to micro-
algae rejection, ultrafiltration is widely used @@nolet al, 2000 ; Morineau-Thomaet al,
2002).

Several years ago, pressure driven inside feedgroafion accounts for about 30%,
submerged membranes, 30%, and pressure drivendeutsed, 40%, of all membrane
configurations used for seawater pre-treatmentgré@ulioet al, 2005 ; Wolf et al, 2005 ;
Jude, 2006 ; Masst al, 2006 ; Pearce, 2007b ; Pulefetual, 2008 ; Xuet al, 2008). Most
of membranes used for seawater pre-treatments @yeng@ric such as polyethersulfone,
polyvinyllidene fluoride, polysulfone and celluloseetate. Hollow fibers also dominate the
market. Thus, in the present study, polysulfondomofiber membranes have been used for
dead-end and tangential ultrafiltration (100 kDijhatural salted water.

Suspended particles from seawater can be eith@mmrgr inorganic and usually
include debris, plankton, detritus and silt. These 90% larger than im and seem to
represent with colloids, the main species which w@gponsible for membrane fouling,
particularly the natural organic matter (NOM) (Jartthiraket al, 2002 ; Leeet al, 2006 ;
Moonkhumet al, 2010). Thus, as previously shown, dead-end uttedtfon with polysulfone
hollow fiber membrane having a molecular weightafiitequal to 300 kDa allowed 86% of
total suspended solid rejection and more than 70%tal organic carbon from seawater
(Castainget al, 2011). Other works investigate the fouling ofcrot or ultrafiltration
membranes by NOM coming from surface water and skothat humic substances and
hydrophilic fractions seem to be the main foulghte et al, 2004 ; Huangt al, 2007 ; Fan
et al, 2011).
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Adsorbent particles are sometimes added to suspensgi order to remove organic
matter but few studies deal with the adsorptionmafine organic matter. Most of literature
results also assign the best organic rejection oatpermeate flux to the adsorption by
adsorbents like montmorillonite (Kiret al, 1994 ; Linet al, 2006 ; Jermanet al, 2008).
Arnarson and Keil (2000) studied the influence &f, gemperature and ionic strength on
adsorption mechanisms by montmorillonite. Seveuthas added powder activated carbon
(PAC) to surface water or suspensions and founelceedse of fouling (Campes al, 1998,
Gai et al, 2008) or an increase of organic matter rejectada (Moziaet al, 2004 ; Zhangpt
al., 2006). Pontieet al. (2009) found that an addition of Montmorillonite humic acid
solutions allowed reducing the drop of permeatg during the ultrafiltration. Yiantsios and
Karabelas (2001) shown that the deposit of humidsaacn membrane surface was avoided in
the case of addition of PAC to humic acid solutioAtBastaki et al. (2004) found an
increase of dye rejection rate contained in wasienduring the ultrafiltration in the presence
of bentonite.

Thus, the addition of particles to the suspensiobet filtered by membranes generally
induces an increase of organic rejection rateskihémthe adsorption but could also induce a
decrease due to scouring effect on membrane suffBoeertheless, as shown by Vyatsal.
(2000), during the cross-flow microfiltration ofspensions containing lactalbumin particles,
the addition of large particles, when the steadyesflux, is obtained could increase the
permeate flux thanks to scouring effect. But, oa dther hand, an increase of particles
concentration would decrease the steady-state jpéenfleix. Thus, during the ultrafiltration
of natural salted water in the presence of padjckeveral phenomena could take place:
adsorption, scouring, deposit consolidation, etisictv could act on hydraulic performances
and rejection rates.

The present article investigates the role of piagicinitially present or added to
suspensions, on fouling of hollow fibre polysulfomembrane and organic matter removal,
during the tangential and dead-end ultrafiltramdisalted suspensions.
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IV.4. Material and methods

IV.4.1. Experimental set up

Two pilot plants have been used in order to eveluhé influence of added particles to a
reconstituted seawater suspension for dead-endaaggbntial ultrafiltration (Massét al,
2011) (figure 36).
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Figure 36: Scheme of experimental tangential (a) ahdead-end (b) ultrafiltration pilot
plants

Both pilot plants were fitted with the same kindhollow fiber membrane operating at
0.4 bar, 20°C during 5 or 6 hours (Table 12). TRdrbphilized polysulfone hollow fiber

membranes had a double skin, on the external dadhal surfaces.

Tableau 12. Characteristics and operating conditios of studied membrane

Membrane configuration Hollow fibre
Material Polysulfone
Membrane surface (m?) 0.38
Molecular Weight Cut-Off (kDa) 100
Pure water permeability (L’hm.bar") 200-300
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In the dead-end ultrafiltration pilot plant, theufimg on submerged fiber bundle is
expected to be prevented thanks to shear stregtedrby air bubbling on membrane surface
and induced fibers movement. Air was injected thgloa porous media located at the bottom
of the submerged hollow fiber membrane module dtow rate of 1.00 Mh™.m? no
backwash was used during all ultrafiltration expenmts. According to the manufacturer
instructions, all tangential ultrafiltrations, extefor the evaluation of tangential velocity
impact, were operated at a feed velocity equal.8 On.§' corresponding to a Reynolds

number near equal to 720, thus in laminar regime.
IV.4.2 Characteristics of salted water suspensions

Suspensions used for ultrafiltration study are nstituted from non-refined sea salt
(from Guérande, France). Salt is dried at 45°Crdurl2 h before preparing 35 @ .lof
reconstituted non-settled seawater (NS-SW) and filtered through a strainer of mesh size
equal to 15Qum. During the study, settled seawater during onekw(&-SW) has also been
prepared. A volume of 55 liters of NS-SW and S-S\Aswrepared for each ultrafiltration
experiment (table 13). Non settled seawater is ipaommposed of mineral matter. Dissolved
and colloidal organic matters (size less than Q4§ are as low as 3.4 mg-lfor settle and
non-settled seawater. During the 5-6 hours of fillii@ion, the concentration of suspended
solids in the feed tank remained relatively consfamrmaximum concentration variation less
than 10% between the beginning and the end of ewrpats is observed). Moreover, on the
basis of a literature review, the Molecular Weiglnttributions of seawater, measured by
high-pressure size exclusion chromatography (HPEC3S are ranged from 0.1 to 100 kDa
(Shonet al, 2009 ; Tansakuét al, 2011).

Tableau 13: Feed suspension characteristics

Non-settled Settled

Seawater Seawater
Salinity (g.L") 350 #+ 0.0 ] 350 * 0.0
Conductivity (mS.cni) at 20°C 505 + 0.7 | 50.2 + 0.5
pH 70 + 03| 70 + 0.2
Total Suspended Solids (TSS) (mg)L 143 + 12.8| 146 =+ 1.2
Turbidity (NTU) 636 + 23| 18 + 0.1
Total Organic Carbon (TOC) (mg 77 + 11| 2.3 + 03
Dissolved Organic Carbon (DOC) (mg)L 34 £+ 0.9 1.4 + 0.04
Mean particle diameter (distribution in volume) (um36.7 + 4.3 -
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IV.4.3 Particle characterisation

Two types of particles have been used in the ptesedy: bentonite (Riedel de Haén) and
kieselguhr (Becogur 200 - Begerow). Suspensiong lhaen prepared by adding dry powder
of bentonite and kieselguhr to demineralized wateseawater followed by a continuous

mixing during 12 h in order to homogenize the saspms.

The particle size distributions of demineralizedtevaand non-settled seawater suspensions

have been evaluated by mean of a laser granulofiMédvern Mastersizer” (table 14).

Tableau 14: Mean particle diameters in demineralizé water and non-settled seawater
(added particle concentration equal to 1 g.L)

Demineralized water Non-settled seawater
Kieselguhf Bentonite | Kieselguhr| Bentonite

13.5+0.3 23.5+28 | 171+22 | 21.2+0.9

Mean patrticle diameter (um)
(in volume)
Mean patrticle diameter (um)
(in number)

0.19+0.06{ 0.11+0.01 | 0.18+£0.01( 0.14 +0.06

Particles initially present in non-settled seawater in average bigger than bentonite
and kieselguhr ones. Thus, mean particle diamétars demineralized water suspensions are
smaller or similar in size to that of non-settledwater.

The shapes of additional particles were observed Bganning Electron Microscopy
(SEM) (figure 37).
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Figure 37: Scanning Electron Microscopy images ofdntonite (left) and kieselguhr (right)
particles (1000 magnification).

The shape of bentonite particles is irregular andubar. The kieselguhr has mainly an

annular shape presenting a lot of holes in the. wall
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IV.4.4 Analytical methods

Turbidity has been measured by a turbidimeter HA@HOOAN IS Turbidimeter). Total
Organic Carbon (TOC) and Dissolved Organic Carlio®@) were determined with a TOC
analyzer (TOC 500A-SHIMADZU, JAPAN). DOC has beestetmined after filtration on a

0.45 um filter. The organic matter rejection rg®@Memova) DY ultrafiltration membrane have
been calculated from equation (26):

OM.. . (%)= % X100 (éq. 26)

with Co,p the organic matter concentrations in the feedpertheate respectively.
IV.5. Results and discussions
I\VV.5.1 Hydraulic performances

Non-settled and settled reconstituted seawateessgms have been filtered in dead-end and
tangential ultrafiltration (figure 38).
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Figure 38: Variation of normalized permeate flux duing dead-end (hollow spots) and
tangential (full spots) ultrafiltration of settled (A,A) and non-settled @,$)
reconstituted suspensions
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The tangential and dead-end ultrafiltration of rs@ttled seawater lead to respectively
pseudo steady-state normalized permeate fluxed &m@e63 and 0.20 after 300 minutes of
experiments. Thus, the permeate flux is approxilpa8 times higher for tangential
ultrafiltration whereas, for a same suspended smbicentration of feeding, there are more
suspended solids at the surface membrane (fibegrdyiue to water permeation. In fact, in
the case of tangential ultrafiltration, the concatmbn of suspended solids in the fiber lumen
increases along the fibers contrary to dead-end emwtiere the concentration stay
approximately constant due to the immersion of beintside the 55 liters of suspension. As
previously shown (Morineau-Thomas al, 2000 ; Gaucheet al, 2002), the hydrodynamic
conditions of ultrafiltration play a role on membeafouling. For the present study, the
conditions applied to tangential ultrafiltration ese to allow higher permeate fluxes
comparatively to dead-end mode. Moreover, the rainol115 mg of suspended solids per
liter of suspension, i.e. the difference betweeprage suspended solid concentration of
settled and non-settled seawater, do not induaghaneement of hydraulic performances of
tangential and dead-end ultrafiltration. In botlses the permeate flux values are not much
linked to the original particle concentrations radgrom 15 to 130 mg:t. Provided that the
results would be confirmed, we could even think,tfa tangential ultrafiltration, the original
particles of reconstituted seawater could allowight decrease of membrane fouling since
pseudo-stabilized permeate flux are 1.1 time higbenon-settled comparatively to settled
suspensions. The patrticles could structure therfgudake from a different mechanism and
act as filtration aids which would increase theecphkrosity, or could act as abrasive particles
at the membrane surface. From a practical poime, for instance in the case of seawater
desalination pre-treatment before reverse osmaosisf@haracteristics of seawater are similar
to those investigated in this study, it will not hecessary to settle seawater in order to
enhance pretreatment permeate fluxes since gldimaeates have similar DOC concentration
around 1 mg.L.

Bentonite and kieselguhr particles have been adddtie reconstituted seawater in
order to evaluate their impact on membrane foulthging dead-end and tangential

ultrafiltration (figure 39).
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Figure 39: Effect of added particles on pseudo-stadized normalized permeate flux at
different suspended solid concentrations for deadrel (hollow spots) and tangential (full
spots) ultrafiltration of settled (S-SW) and non-sttled seawater (NS-SW)

As previously discussed, the stabilized permeatee are quasi-similar between non-
settled and settled suspensions for a given modétrafiltration, dead-end or tangential. The
addition of bentonite or kieselguhr does not attilarly in the case of dead-end or tangential
ultrafiltration. The addition of 5.5 to 55.0 gramm&bentonite or kieselguhr in the 55 liters of
prepared suspensions, i.e. suspended solid coatiens ranged from 0.23 to 1.13 ¢,ldoes
not modify the stabilized permeate flux for deadHeitrafiltration. The intensity of bubbling
at the bottom of the fiber bundle could be suffitieo avoid particles (original suspended
solids, bentonite or kieselguhr) to take a widet prmrmembrane fouling comparatively to
dissolved organic matter. Nevertheless, it coulddiffcult for water to flow through the
fibres located in the middle of the bundle duehe presence of other fibers, which could
induce lower global permeate fluxes in the casdeafd-end ultrafiltration whereas the same
membrane surface has been used for both modedrafiltrhtion. It worth to note that the
global hydrophobicity and effective charge of sewauspensions could be modified by
addition of particles. It seems that these charagesd not highly influence the hydraulic
performances in the case of dead-end ultrafiltnatio

On the contrary, the stabilized normalized permeéfitex during tangential
ultrafiltration decreases from 0.62 to 0.48 respety when the suspended solids

concentration increases from 0.23 to 1.13'g.However, no real permeate flux distinction
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can be made between the ultrafiltration of benewit kieselguhr supensions whereas both
kinds of particles have different sizes. As bertorand kieselguhr particles have also
different densities, the number of particles inside suspensions is different but does not
seem to influence differently the membrane fouliliging tangential ultrafiltration.

The same experiment, ultrafiltration of bentonited akieselguhr suspensions at
different concentrations, has been carried outhanging seawater by demineralized water,
in order to study the influence of colloids andubd® compounds present in seawater on

ultrafiltration behaviour (figure 40).
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Figure 40: Effect of added particles on pseudo-staized normalized permeate flux at
different suspended solid concentrations for deadral (hollow spots) and tangential (full
spots) ultrafiltration of demineralized water susp@sions (DW)

As expected, the permeate fluxes obtained with -@eadultrafiltration are lower than
for tangential ones. However, the permeate fluxbtined during the ultrafiltration of
reconstituted seawater is always lower than duttegultrafiltration of demineralized water
suspensions whatever the particle concentration taedmode of filtration, dead-end or
tangential. Thus, at 1.13 g'lof suspended solids, the permeate fluxes obtam#te case of
tangential ultrafiltration are 1.6 to 1.8 times lineg, depending on bentonite or kieselguhr
particles, for demineralized water comparativelyagoonstituted seawater suspensions; in the

case of dead-end ultrafiltration, the permeateeituare 2.3 to 2.7 times higher.
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It worth to note that in order to prepare 1.13%df suspended solids, we have to add
to the 55 liters of suspension to be ultrafilteré®,1 grams of bentonite or kieselguhr in the
case of demineralized water suspensions and 5&rsgin the case of seawater suspensions.
So, it appears that the values of permeate flukesnare influenced by compounds initially
present in reconstituted salted water rather thadde@ particles such as bentonite and
kieselguhr.

At a value of 0.14 gram of suspended solids, it mee@.14 gram of bentonite or
kieselguhr, by liter of demineralized water, thempeate fluxes are quasi similar for both
kinds of particles and for a given mode of ulttadition; the permeate fluxes are always
higher for tangential comparatively to dead-endrafiltration. Moreover, at this low
suspended solid concentration of 0.14 g.the membrane fouling is more intense when
compounds are initially present in seawater thaenvbarticles are added to demineralized
water. Fouling is more stringent for bentonite canapively to kieselguhr. The former could
be more abrasive due to higher patrticle size.

Finally, for dead-end ultrafiltration, the resuisow that an addition of bentonite or
kieselguhr to demineralized water induces a deerefistabilized permeate fluxes contrary to
seawater case. For seawater suspensions, origirfmnoonite or kieselguhr particles could
act on membrane fouling, but this effect could bk sompared with that of dissolved organic
matter such that no decrease of permeate flux wbeldvisible at the time of particles
addition.

Particle size from seawater equal to 36.7 um omnageeis higher than bentonite (23.5
pm) and kieselguhr (13.5 pm) and could act diffdyeon the membrane fouling; these
particles could be more abrasive than bentonitekeesklguhr due to a higher contact surface
between membrane and particles. In the case oftiad) ultrafiltration, the intensity of
abrasion could depend on tangential velocity valisseadvocated by membrane manufacturer,
the ultrafiltrations were operated at a tangenibcity equal to 0.85 mi’s For this velocity,
the hydrodynamic regime is laminar (Reynolds numbear equal to 720). It could be
temporarily interesting to operate with a highetawer tangential velocity if permeate fluxes
were increased. Thus, the recirculation velocitiage been modified in order to evaluate the

role of velocity on permeate fluxes (figure 41).
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Figure 41: Effect of tangential velocity on pseudatabilized normalized permeate flux
during the tangential ultrafiltration at 0.4 bar of non-settled seawater alone€) and
non-settled seawater with bentonite®) in order to obtain a suspended solid
concentration equal to 1g.C*

In fact, the permeate fluxes profile of both tyméssuspensions is quasi similar, for
non-settled seawater with or without addition ohtoaite; an increase of tangential velocity
from 0.40 to 0.85 m induces an increase of stabilized permeate flugvektheless,
increasing the tangential velocity above 0.85nalses not allow further increase of permeate
flux. The optimal energetic consumption for tangantultrafiltration seems to be
approximately obtained at 0.85 m.svhatever the suspended solid concentrations ranged
from 0.14 to 1.14 g.I. Adding bentonite to suspensions does not inducénerease of
permeate flux even at high tangential velocity f@inich an additional abrasive role of

bentonite does not seem to take place.

IV.5.2 Organic matter rejection rate

Contrary to permeate fluxes, the TOC rejectionsaem to be similar between dead-end and

tangential ultrafiltration (figure 42).
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Figure 42: Effect of added particles on the total anic carbon (TOC) removal for the
dead-end (hollow spots) and tangential (full spotg)ltrafiltration of non-settled seawater
(NS-SW).

The TOC rejection rate is always equal to approkeiya80% for suspended solid
concentration ranged from 0.1 to 1.2 °¢.Thus, the addition of particles does not modify t
TOC rejection rate. For information, the suspendetid concentration of permeate was
obviously equal to zero, independently of suspendelid concentration. The different
hydrodynamic conditions between dead-end and tdideunltrafiltration do not widely
impact on TOC rejection rates. The organic mattesgnt in reconstituted seawater is mainly
particular with a size greater than 0.45 um. Alitigalar organic matter of seawater must be
retained in both cases, dead-end and tangentrafiltfation, as the same molecular weight
cut-off and membrane material have been used (ID®, lpolysulfone). So, even if the
rejection rate of DOC is different for both moddsutirafiltration, it does not widely impact
on TOC rejection rate.

Nevertheless, the DOC rejection rates seem tonlzedi to the suspended solid concentration
of reconstituted seawater and different accordmght mode of ultrafiltration even if the

DOC rejection rates are approximately always etudD% (figure 43).
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Figure 43: Effect of added particles on the dissobd organic carbon (DOC) removal for
the dead-end (hollow spots) and tangential (full sgs) ultrafiltration of non-settled
seawater (NS-SW)

Dead-end ultrafiltration of non-settled seawat@nalinduces slightly less removal of
DOC than tangential mode. In the case of partiddiray, bentonite or kieselguhr, the same
phenomenon has been observed: dead-end ultradiftraduces less DOC removal than
tangential mode. For dead-end ultrafiltration, fioglis prevented by air bubbling at the
bottom of the membrane bundle. Thus, the hydrodynawnditions are different between
tangential and dead-end ultrafiltrations. The abragtensity on the fiber bundle side could
be higher in the case of dead-end ultrafiltratiore do bubbling and particle addition, which
could facilitate the transmission of DOC through thembrane.

Moreover, an increase of bentonite or kieselguhrceatration to the reconstituted
suspensions reduces the DOC rejection rates ftrrootles of ultrafiltration. The increase of
kieselguhr or bentonite concentration could indacslight increase of membrane surface
abrasion and allow the transmission of DOC throinghmembrane. The changes in dissolved
organic matter rejection after addition of partsct®uld be due to a change of hydrophobicity
and charge of suspensions, in addition to the de@dsasion or consolidation role of
particles.

Finally, the DOC removal is always higher in theseaof kieselguhr particles
comparatively to bentonite one. Two experimentsehlagen carried out in order to evaluate

the power of both kinds of particles on DOC adsorptBentonite and kieselguhr have been
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added to 2 non-settled seawater suspensions b8&fdmeurs of mixing. At the end of

experiments, DOC removals have been calculated D@ concentration before and after

particles adding (figure 44).
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DOC removal (%)
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Figure 44: DOC removal after 3 hours of magnetic mxing of suspensions prepared with
non-settled seawater (NS-SW) and bentonite or kidggihr in a beaker. The initial
suspended solid concentrations in each case are afjto 1.13 g.I'*. The DOC
concentration of non-settled seawater is equal ta96 mg.L"*

Zermaneet al. (2005) obtained approximately 25% of humic acelmaval (UVossnm
measurements), 3 hours after adding of 0.1 gracowimercial K-10 Montmorillonite to 100
mL of synthetic seawater (pH equal to 7, saliniya to 37 g.[*) doped with humic acids at
5 mg.LY. Concerning the present study, 7 and 11% of DO he&en removed after 3 hours
of contact between non-settled seawater and beatonkieselguhr placed in a beaker, which
confirms the adsorption of organic matter by adpadicles. The present results show that,
for a same mass of added patrticles, kieselguhrriasismore DOC than bentonite. Thus,
during the ultrafiltration, the global DOC removaiill be due to the removal by the
membrane and the adsorption by the added parti€les.adsorption by kieselguhr being
higher than by bentonite, the global DOC removahigher during the ultrafiltration in
presence of kieselguhr. Nevertheless, adding tgh Quantity of particles could induce a
higher abrasion of membrane surface, the frequericynpact of particles on membrane

surface will be higher, and could induce a decreagxO0C removal.

121



Résultats et discussions

In order to evaluate the influence of a changeydlirdddynamic conditions on organic

matter removal, experiments of tangential ultredtibn have been carried out by operating at

different recirculation velocities (figure 45).
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Figure 45: Effect of tangential velocity on the remval of Total Organic Carbon (full
spot) and Dissolved Organic Carbon (hollow spot) ding the tangential ultrafiltration
at 0.4 bar of seawater alone€,$) and seawater with bentonite ll,[J) in order to
obtain a suspended solid concentration equal to 1g™.

An increase of tangential velocity does not modiig TOC removal efficiency during the
ultrafiltration of seawater alone or seawater phemtonite suspensions. Nevertheless, the
behavior of DOC removal efficiency was differentridg the ultrafiltration of both
suspensions; the DOC removal is lower in the presen bentonite and seems to decrease as
the tangential velocity increases. An increaseaoféntial velocity induces an increase of
turbulence inside membrane lumen which could litté fouling and induces a higher DOC
transmission. If cake deposit takes place on menebsaurface, a different structuration of
cake (porosity, thickness) at high velocity coulldwa the transmission of DOC through the
membrane. With a similar consideration, bentondald participate to a higher abrasion at

high velocities and allow the transmission of diged organic compounds which lead to a

worse DOC rejection rate.
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IV.6. Conclusion

Seawater suspensions have been ultrafiltred in-deddand tangential modes at 0.4
bar through a polysulfone hollow fibre membranehwat molecular weight cut-off equal to
100 kDa. The role of natural compounds of seawaer added particles such as bentonite

and kieselguhr on permeate flux and organic matfection has been investigated.

Stabilized permeate fluxes are approximately 3 gimigigher for tangential
ultrafiltration comparatively to dead-end mode amchilar between settled and non-settled
seawater ultrafiltration. During dead-end and tawigé ultrafiltration of seawater with or
without addition of bentonite or kieselguhr, twa#ts of phenomena could act on hydraulic
performances and organic matter removal: abrasianembrane surface and adsorption of
organic matter. Thus, permeate fluxes obtained wath-settled seawater are equal or higher
than with settled seawater. Addition of bentoniteki@selguhr inside non-settled seawater
does not have a visible impact on permeate fluxde&d-end ultrafiltration contrary to
tangential mode. Dissolved and colloidal organicttera seem to induce more stringent

fouling than suspended solids in the range of sthdbncentrations (0.13 to 1.13 g)L

Concerning organic matter removal, the TOC remava$ equal to approximately
80% whatever (i) the mode of ultrafiltration, demad or tangential, (ii) the suspended solid
concentration ranged from 0.13 to 1.13§and (iii) the recirculation velocity ranged from
0.4 to 1.2 m3 in the case of tangential ultrafiltration. DOC m@ral was better for tangential
ultrafiltration. Bentonite or kieselguhr additionr aecirculation velocity increase (for
tangential ultrafiltration) induced a decrease @®removal. Addition of bentonite induced

the worst DOC removal.
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Améliorer le traitement de I'eau est un défi majpour le XXleme siécle. Les
procédés membranaires sont I'un des éléments densép En effet, ils sont considérés
comme un moyen de traitement efficace dans |la reesuils permettent de produire une eau
de bonne qualité, quelle que soit la qualité dau’d’entrée en retenant une grande partie des
matieres indésirables (colloides, particules,). Dém filiere de dessalement par osmose
inverse (Ol), les membranes d'ultrafiltration/mifiiteation sont de plus en plus utilisées
comme une alternative aux procédés de pré-traiteamaventionnels de I'eau de mer avant
Ol (filtre a sable) grace notamment a leur capaéigvée a retenir des contaminants
particulaires (microalgues, phytoplancton, débmsg;ro-organismes) et colloidaux (matieres
organiques)

Néanmoins, le facteur limitant de ce type de préséabt le colmatage des membranes.
La maitrise de ce phénomene reste toujours un grablprépondérant pour améliorer les
performances du systéme de filtration en termeséfiectivité, productivité, nettoyabilité et
colts d’'investissement et de fonctionnement. Rlusiétudes sont consacrées au colmatage
des membranes lors de la filtration de I'eau dowaders qu'il N’y a que peu de référence

concernant le colmatage par des eaux naturellésssal

Dans cette optique, les travaux expérimentaux tdtréalisés sur deux pilotes de
filtration membranaire a I'échelle laboratoire finonant suivant deux modes de filtration :
frontal et tangentiel. Le pilote fonctionnant endaaangentiel était équipé d’un module a
fibres creuses en permettant une filtration intexxterne. Celui fonctionnant en mode frontal
était équipé d’'un module immergé permettant urteafibn externe/interne et d’'un systéeme
d’aération a la base du module. Les membranessfibreuses utilisées avaient un seuil de
coupure de 100kD et de surface filtrante égal&8@ 2. Deux fluides ont été utilisés : i) I'eau
de mer reconstituée a base de sel gris naturelle®icractéristiques physico-chimiques sont
relativement stables ; ii) 'eau de mer reconséteh présence de microparticules inertes

(bentonite et kierselguhr)
Le travail s’est attaché a :

- étudier les performances d’'unités d'UF en lien aleconsommation énergétique
dans le cas de filtration d’eau de mer reconstitdease de sel gris naturel. Il s’agisait
d’investiguer l'influence de plusieurs parametrggratoires (la pression transmembranaire

(PTM), les fréequences des rétrolavages (RL), l&elales RL, les modes d’aération (continu
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ou intermittent), les débits d’aération) sur lencatage des membranes et les performances
globales de filtration,
- étudier le réle des microparticules ajoutées daeulde mer reconstituée sur le

colmatage et le dép6t a la surface de la membiiasecaue la qualité de I'eau ultrafiltrée.
Les principaux résultats de cette étude sont s{isigeci-dessous :

Filtration de 'eau de mer reconstituée

Une série d'essais d’UF (tangentielle et frontaegté réalisée avec I'eau de mer
reconstituée a différentes PTM de 0,2 a 0,8 baaps rétrolavage ni bullage. Les résultats
ont montré que 'augmentation de PTM entraine wugreentation du flux de perméat et qu’'a
0,8 bar, les flux de perméation semblent se ss&hila 25 L.H.m? et 90 L.K-.m™? pour la
filtration frontale et la filtration tangentielleespectivement. Lors de la filtration frontale,
laugmentation de la PTM induit une augmentation ldeconsommation énergétique,
contrairement a la filtration tangentielle ou lansommation énergétique atteint la valeur
optimale a la PTM de 0,4 bar. La consommation é¥eyge spécifique dans le cas de la
filtration frontale est toujours plus faible papport & celle observée en filtration tangentielle.
La valeur la plus faible, 16 Whihest obtenue dans le cas de la filtration en nfadeale et
a la PTM de 0,4 bar. Les expérimentations menéepamis de choisir la PTM (0,4 bar)
pour les études ultérieures d’'UF concernant l'iefice des paramétres de filtration (durée,
fréquences de filtration et rétrolavage, bullage)des caractéristiques morphologiques et
physico-chimiques des microparticules ajoutées a&hlarge initiale sur le colmatage des

membranes.

Les travaux expérimentaux se sont ensuite focaksgédes parameétres opératoires
influencant le colmatage des membranes et les mpeafices globales en lien avec la
consommation énergétique lors de I'UF frontale. kssais ont été menés sur le pilote a
membranes immergées permettant d’ultrafiltrer tmede mer reconstituée a une PTM de 0,4
bar. Les paramétres hydrauliques et opératoiresneotas fréquences des rétrolavages (RL)
(5 minutes, 15 minutes et 60 minutes) la duréeréslavages (RL) (10 s a 80 s), les modes
d’aération (continu ou intermittent), les débitaération (0,26, 0,4 et 1,0°m'm?) ont été

etudiés. Ces expeériences menées a I'échelle lair@ant montré que :

- A méme flux de bullage (1,0 ¥*.m?), méme fréquence de RL (15 minutes) et

avec un bullage continu, plus la durée de RL augenehimoins la chute de flux de
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perméat est importante dans la gamme des duré&t die 10 a 30 s. Ainsi, une
légere augmentation du flux net de perméat neé alg$ervée. L'augmentation de la
durée des RL de 50 s a 80 s n’est pas intéresanfd flux net de perméat diminue a
cause de la consommation élevée de perméat pouRLlelLa consommation
énergétique spécifique semble atteindre la valetimale (146 Whni) quand la
durée de RL est de 30 s.

- A méme durée de RL (30 s) et avec un bullage contm flux net de perméat
dépend de la frequence de RL. Ainsi des valeufligenet de perméat égales a 17, 27
et 24 LKh.m? ont été obtenu pour des fréquences de 5, 15 emblites
respectivement. Le colmatage des membranes, expmenéla chute de flux de
perméat pseudo-stabilisé, est toujours moins impbdans le cas d’'un essai avec RL.
Une augmentation de 30 a 100% du flux de perméhitlisé a été obtenue suivant la
frequence de RL. Le colmatage des membranesssifiee quand la fréquence de RL
est faible (60 minutes). Bien qu’'une fréquence de dRevée aide a diminuer le
colmatage des membranes, il est a noter qu’ellméliare pas nettement le flux net
de perméat par rapport a la filtration sans RL @seade la consommation élevée de
perméat pendant le RL. Aux fréquences de RL de iftutes et 60 minutes, la
consommation énergétique spécifique est la plusefagt similaire. Une baisse du
temps de filtration de 15 minutes & 5 minutes ihduie augmentation de la

consommation énergétique qui passe de 146 a 275Whm

- La variation du débit de bullage n’a aucun effet & baisse de l'intensité du

colmatage de la membrane lors de la filtration $ains

- Lors d’'un RL toutes les 15 minutes pendant 30 sgesnune aération continue et
intermittente permet d’augmenter légerement le fliexperméat par rapport au cas
sans aération. Le flux net de perméat obtenu adenddux modes de bullage (continue
et intermittent) est identique (27 [Xm?), ce qui montre que le bullage utilisé
uniqguement pendant la phase de RL (mode intemmjttest aussi efficace que
'aération en mode continu pour la réduction dunwihge a la surface de la
membrane. Le flux retrouvé juste aprés le RL dansas d’'un bullage continu ou
intermittent est toujours plus élevé que celui ssagration. L’aération semble un bon
moyen pour améliorer I'efficacité de I'étape de Rh évacuant des soubstances
colmatantes de la surface de la membrane. Pountaeita ne permet pas d’éviter le
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colmatage pendant I'étape de filtration. La cons@tion énergétique spécifique est

la moins élevée (35Wh dans le cas d’une ultrafiltration sans aération.

Ultrafiltration d’eau de mer reconstituée en présetde particules inertes

Dans I'objectif d’étudier I'influence des particslsur le colmatage des membranes et
leur impact sur la rétention de composés organjglessessais de filtration ont été menés en
modes frontal et tangentiel avec la méme eau deeuaenstituée en présence de particules de
bentonite et de kieselguhr aux concentrations de ,00,3 et 1,0 g.t. Leffet des
concentrations de particules ajoutées, des vitedsesecirculation en cas de filtration
tangentielle, des caractéristigues morphologiques g@articules sur les performances

d‘ultrafiltration a été suivi. Les résultats obtersont les suivants :

- Les flux de perméat stabilisés obtenus lors deilteatfon de I'eau de mer
reconstituée en mode tangentiel sont environ 3ghis élevés que ceux obtenus en
mode frontal. Le méme résultat a été égalemerdreédors de l'ultrafiltration d’eau

de mer reconstituée décantée.

- Pendant l'ultrafiltration frontale et tangentietle I'eau de mer avec ou sans ajout de
bentonite ou kieselguhr, deux phénoménes pourraagt sur les performances
hydrauliques et la rétention des matieres orgasiqu&@brasion de la surface de la
membrane et l'adsorption de la matiére organiquesiAles flux de perméat obtenus
lors de la filtration de I'eau de mer non décamsig®t €égaux ou supérieurs a ceux de

I'eau de mer décantée.

- Contrairement a la filtration tangentielle, I'ajalé¢ bentonite ou de kieselguhr dans
'eau de mer non décantée n'a pas eu d’'impactleisilr les flux de perméat lors de
filtration frontale. Les matieres organiques digestet colloidales semblent entrainer
un colmatage plus sévere que les solides en suspemwns la gamme de

concentrations étudiées (0,13 & 1,13'gL

- En ce qui concerne la rétention des matiéres aygasi le taux de rétention en
carbone organique total (COT) était égale a env80% quel que soit (i) le mode
d’ultrafiltration (frontal ou tangentiel), (ii) l@oncentration en matiere en suspension
variant de 0,13 a 1,13 gLet (iii) la vitesse de recirculation dans le cas d

BN

l'ultrafiltration tangentielle variant de 0,4 & 1/8.s*. La rétention en carbone
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organique dissous (COD) a été meilleure pour #filtration tangentielle. Ajouter de
la bentonite ou du kieselguhr ou augmenter la s#tesle recirculation (pour
l'ultrafiltration tangentielle) a induit une dimition de la rétention en COD. L’ajout

de bentonite a mené au plus faible taux de réteetoCOD.

Ainsi, le travail effectué a permis de mieux coergre la contribution des particules et des
parametres opératoires sur les performances daibhs frontale et tangentielle d’eau de mer
reconstituée. Il apparait que la filtration froetahvec une membrane immergée sans
rétrolavage ni bullage engendre une consommati@rgétique la plus faible. Il serait
intéressant d’effectuer des études de filtratiomsdzes conditions avec I'eau de mer réelle sur
de longues durées d’expérience. Une étude appriefales flux critiques et des dérives de
performance notamment aprés des procédures deyagdtgourrait constituer un pertinent

compléter ce travalil.
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Nomenclature

Abréviations

COD, DOC
COT, TOC
DW

éq

FI
HPLC-SEC
MEB, SEM
MES

MF

MFI

MOD
MON

MOP

NF

NID

NOD
NS-SW

Ol

PAN

Pl

PID

POD

PS

PTM

RL, BW
SDI

SW

UF

uv

Carbone organique dissous
Carbone organique total
Demineralized water
équation

Fouling index

High Performance Liquid Size Exclusion @hatography

Microscope électronique a balayage

Matiere En Suspension
Microfiltration

Modified Fouling Index
Matiere Organique Dissoute
Matiére Organique Naturelle
Matiére Organique Particulaire
Nanofiltration

Azote Inorganique Dissous
Azote Organique Dissous
Non-settled Seawater
Osmose Inverse
Polyacrylonitrile

Plugging Index

Phosphore Inorganique Dissous
Phosphore Inorganique Dissous
Polysulfone

Pression TransMembranaire
Rétrolavage

Silt Density Index

Seawater

Ultrafiltration

Ultraviolet
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Nomenclature

Lettres latines

A surface de la membrane ’m
Ao surface de la membrane du test de MFI 2 m
Cnm concentration d’'une substance donnée & la membranemol.m®
Cp concentration d’'une substance donnée dansieégé  mg.L*, mol.ni®
Co, G concentration d’une substance donnée dans leaéten mg.L*!, mol.m®
dp diametre de particule m
D coefficient de diffusion st
Eg Consommation énergétique spécifique liée au bellag kWh.ni®
Eoer, Err Consommation énergétique spécifique pour les gsmp
de filtration frontale et tangentielle Whin
I indice de colmatage h
J densité de flux volumique m2s?t
Jo flux de perméat initial fm2.st
K constante du modele de filtration
Lp perméabilité hydraulique de la membrane mM.ea
n exposant dépendant du modeéle de colmatage
P pression d’entrée du systeme d’aération Pa
PTM pression transmembranaire Pa
Pf pression de filtration Pa
Pr, Pb pression de rétrolavage Pa
Q. débit d’air de bullage fh
Q débit de perméat m>.ht
Qs . Quy débit moyen de perméat et de perméat servant au RL m®.s*
Qr.Qrc débit de récirculation frh?, m®.st
Qa, Qe débit d’alimentation mht, m*.s?
Ra résistance due a I'adsorption Tm
Rb résistance due au blocage des pores T m
Rc résistance additionnelle due au colmatage T m
Rd résistance due au dépot de particules en surface m*
Rcp résistance due a la couche de polarisation T m
Rm résistance hydraulique de la membrane T m
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Nomenclature

Rt résistance hydraulique globale
S surface de la membrane

T température absolue de I'air

t temps de filtration

% vitesse de recirculation

volume de perméat filtré/cumulé

Vi volume de perméat pendant le cycle de filtration
0 volume de peméat consommé pendant le RL
Vp volume de perméat net produit

wd facteur de stabilité des particules

Lettres grecques

a résistance spécifique du gateau

épaisseur de la couche de polarisation

oL épaisseur de la couche limite

AP, perte de charge due a la pompe de succion
Atry sw intervalle du temps de filtration, rétrolavage
€ porosité du dépot

I viscosité dynamique de I'eau

Pp masse volumique des particules

Ne rendement de la pompe d’alimentation

Nre rendement de la pompe de recirculation

Ns rendement de la pompe de succion

A capacité calorifique de I'air
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Influence de débit de bullage sur le flux de pextré différente PTM lors de la filtration

frontale.

Evolution du flux de perméat a différents débits ddullage a PTM = 0,6 bar

Evolution du flux de perméat a différents débits débullage a PTM = 0,8 bar
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