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NOMENCLATURE 

 
Symboles latins 

 
𝐴𝑇   : Surface totale de contact gaz-liquide [m²] 

𝐴𝑖 ,𝑗  : Coefficients de la matrice des premières dérivées de moment  

𝐵𝑖 ,𝑗  : Coefficients de la matrice des deuxièmes dérivées de moment  

𝐴𝑚 : Concentration de l’alkanolamine [mol/m3] 

𝐶𝐴𝑔  : Concentration molaire du composé 𝐴 dans la phase gazeuse [mol/m3] 

𝐶𝐴𝑓  : Concentration molaire du composé 𝐴 dans la fibre [mol/m3] 

𝐶𝐴𝑚  : Concentration molaire du composé 𝐴 dans la membrane [mol/m3] 

𝐶𝐴𝑠  : Concentration molaire du composé 𝐴 dans la calandre [mol/m3] 

𝐶𝐴𝑚𝑔  : Concentration du soluté 𝐴 { l’interface gaz-membrane côté gaz [mol/m3] 

𝐶𝐴𝑚𝑔
𝑖𝑛𝑡  : Concentration du soluté 𝐴 { l’interface gaz-membrane côté membrane [mol/m3] 

𝐶𝐴𝑚𝑙
𝑖𝑛𝑡  : Concentration du soluté 𝐴 { l’interface membrane-liquide côté membrane [mol/m3] 

𝐶𝐴𝑚𝑙  : Concentration du soluté 𝐴 { l’interface membrane-liquide côté liquide [mol/m3] 

𝐶𝐴𝑙  : Concentration molaire du composé 𝐴 dans la phase liquide [mol/m3] 

𝐶𝐴𝑔
𝑖𝑛𝑡  : Concentration molaire du composé 𝐴 dans la phase gazeuse à l’interface [mol/m3] 

𝐶𝐴𝑔
𝑚  : Concentration molaire du composé 𝐴 à travers la membrane [mol/m3] 

𝐶𝐴𝑙
𝑖𝑛𝑡  : Concentration molaire du composé 𝐴 dans la phase liquide { l’interface [mol/m3] 

𝐶𝐴𝑔𝑖   : Concentration molaire du composé 𝐴 dans la phase gazeuse { l’entrée du module [mol/m3] 

 
𝐶𝐴𝑔𝑜  : Concentration molaire du composé 𝐴 dans la phase gazeuse à la sortie du module [mol/m3] 

𝒟𝐴𝑙  : Coefficient de diffusion du composé 𝐴 dans l’eau  [m²/s] 

𝒟𝐴𝑔  : Coefficient de diffusion du composé 𝐴 dans l’air [m²/s] 

𝒟𝐴𝐾  : Coefficient de continuité de diffusion ‘‘Knudsen’’ du composé 𝐴 [m²/s] 

𝑑𝑖  : Diamètre intérieur de la fibre [m] 

𝑑𝑙𝑚  : Moyenne logarithmique du diamètre [m] 

𝑑𝑝  : Diamètre moyen des pores [m] 

𝑑𝑜  : Diamètre extérieur de la fibre [m] 

𝐸 : Facteur d’accélération 

𝐸𝐴  : Energie d’activation [J] 

𝐺𝑟 : Nombre adimensionnel de Graetz [-] 

  : Constante de Planck 
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𝐻 : Coefficient d’Henry [Pa m3 /mol] 

ℋ : Constante adimensionnelle de la loi d’Henry [-] 

𝐻𝑎 : Nombre de Hatta 

𝐻𝑆  : Chaleur de solution [J] 

𝐽𝐴 : Flux molaire de transfert de matière du composé A  [mol/s] 

𝑘  : Constante de Boltzmann 

𝑘𝑍   : Constante de réaction avant du carbamate [m3/mol.s] 

𝑘_𝑍   : Constante de réaction arrière du carbamate [m3/mol.s] 

𝑘𝐴𝑚   : Constante de réaction avant de l’alkanolamine [m3/mol.s] 

𝑘𝐵𝑖   : Constante de réaction avant de deuxième ordre [m3/mol.s] 

𝑘𝐴𝑔  : Coefficient de transfert de masse dans le film de gaz du composé A  [m/s] 

𝑘𝐴𝑙  : Coefficient de transfert de masse dans le film de liquide du composé A  [m/s] 

𝑘𝐴𝑚  : Coefficient de transfert de masse à travers la membrane du composé A  [m/s] 

𝐾𝑒𝑥𝑡  : Coefficient externe de transfert de masse [m/s] 

𝐾𝑜𝑣  : Coefficient global de transfert de masse [m/s] 

 𝑙  : Longueur active de la fibre membranaire [m] 

𝑙𝑗   : Polynôme orthogonal d’interpolation 

𝑚 : Coefficient de partition 

𝑀𝐴  : Poids moléculaire du soluté [kg/mol]  

𝑛  : Nombre de fibre dans le faisceau [-] 

𝑟  : Coordonnée radiale 

𝑟𝑖  : Rayon intérieur de la fibre [m] 

𝑟𝑜  : Rayon extérieur de la fibre [m] 

𝑟𝑝  : Rayon moyen des pores [m] 

𝑟𝑠 : Rayon de la calandre [m] 

𝑟𝑝 ,𝑚𝑎𝑥 : Rayon maximal de pore [m] 

ℛ : Constante des gaz parfaits [J/mol K] 

ℜ : Taux de réaction dans le processus d’absorption 

𝑆  : Coefficient de solubilité [mol/m3 Pa] 

𝑆𝑎𝑑  : Entropie d'activation pour la diffusion [J] 

𝑆 : Nombre adimensionnel de Sherwood [-] 

𝑇  : Température en [K] 

𝑇𝑣  : Température de transition vitreuse [K] 

𝑉 : Débit volumétrique de gaz  [m3/s] 
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𝑣𝑧(𝑟) : Vitesse dans la direction z dépendante du rayon [m/s] 

 𝑣 𝐴   : Vitesse moléculaire moyenne [m/s] 

𝑣𝑚𝑜𝑦  : Vitesse moyenne [m/s] 

𝑣 𝑧  : Vitesse moyenne dans la direction z dépendante du rayon [m/s] 

𝑧  : Coordonnée longitudinale du contacteur [m] 

 

Symboles grecs 

𝛾𝑙   : est la tension de surface du liquide [N/m] 

𝛿  : Épaisseur de membrane 

휀  : Fraction d’emballage du faisceau de fibre { la calandre  

휁  : Coordonnée adimensionnelle dans le sens longitudinal 

휂  : Etendue (efficacité) de l’élimination de gaz 

휃  : Angle de contact entre le liquide et la membrane [°] 

𝜆  : Libre parcours moyen [-] 

𝜇  : Viscosité dynamique [kg/(m.s)] 

𝜉  : Coordonnée adimensionnelle dans le sens radial  

𝜉𝑖  : Point de collocation 

𝜌  : Mass volumique [kg/m3] 

 𝜏  : Tortuosité des pores dans la membrane 

Φ𝐴𝑔   : Concentration adimensionnelle du composé A  dans la phase gazeuse 

Φ𝐴𝑔𝑖   : Concentration initiale adimensionnelle du composé A  dans la phase gazeuse  

Φ𝐴𝑔𝑜  : Concentration finale adimensionnelle du composé A  dans la phase gazeuse 

Φ𝐴𝑔   : Concentration adimensionnelle du composé A  dans la phase gazeuse 

Φ𝐴𝑔𝑖   : Concentration initiale adimensionnelle du composé A  dans la phase gazeuse  

𝜑  : Fraction de vide du faisceau de fibre par rapport à la calandre 

 

En indice et exposant 

𝑖𝑛𝑡  : Interface 

𝑙  : Liquide 

𝑔  : Gaz 

𝑚  : Membrane 

𝑓  : Fibre 

𝑠  : Calandre 

𝐴  : Soluté 
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𝐵 : Solvant  

 

Liste des sigles 

 AMP : 2-amino-2-methyl-1-propanol 

 DEA  : Diéthanolamine 

 DIPA : Diisopropanolamine 

 MDEA : N-methyl-diéthanolamine 

 MEA : Monoéthanolamine 

 HFMM : Hollow fiber membrane module 

 PP : Polypropylène 

 PTFE  : Polytétrafluroéthylène 

 PDMS : Polydiméthylsiloxane 

 PVDF : Polyfluorure de vinylidène 

 PZ : Piperazine      
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Tableau III.01 : Perméabilités  (𝑃) et sélectivités (𝛼) de divers paires de gaz dans du caoutchouc 

de silicone (PDMS) et du polycarbonate (PC). 
Tableau III.02 :   Relations entre concentrations aux interfaces gaz-membrane et membrane- 

liquide. 
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I. INTRODUCTION GENERALE ET OBJECTIFS 

 
Les procédés membranaires d’absorption gaz-liquide ont prouvé, au cours des trois dernières 

décennies, leur potentiel comme meilleure alternative aux procédés de séparation traditionnels. 

Les procédés classiques, tels l'absorption sur tamis moléculaire, la distillation cryogénique et 

l’adsorption { pression alternée connue sous le nom de ‘‘pressure swing adsorption’’ (PSA) 

requièrent beaucoup d’énergie, et sont { l’origine d'une pollution avérée de l'environnement. Les 

processus de séparation membranaires sont non seulement rentables et écologiques, mais aussi, 

avec la disponibilité de nouveaux matériaux tant organiques qu’inorganiques, offrent beaucoup 

plus de polyvalence et de simplicité dans la conception de systèmes appropriés bien qu’ils soient 

peu utilisés dans l’industrie pétrolière et pétrochimique. 

Les propriétés du transport de gaz dans les membranes polymériques sont importantes non 

seulement pour la production industrielle de gaz de grande pureté, mais jouent aussi un rôle 

important dans l'application de membranes dans le traitement des eaux usagées, des industries 

agro-alimentaires et biomédicales ainsi que dans le captage de dioxyde de carbone de divers 

effluents gazeux.  

En raison des nombreux avantages pratiques, beaucoup d'efforts sont consentis pour comprendre 

les phénomènes impliqués pendant le transport du gaz à travers des membranes ainsi que pour la 

synthèse de nouveaux polymères avec de meilleures propriétés de séparation. Des 

développements considérables ont été réalisés pendant les trois dernières décennies seulement 

bien que l'intérêt pour les polymères date depuis un siècle déjà [1]. Les développements dans le 

domaine des polymères synthétiques sont { l’origine de ce soudain progrès. Ces polymères non 

seulement exhibent de meilleures propriétés mécaniques et thermiques que les polymères 

naturels, mais présentent aussi un large éventail de propriétés dans le transport et la séparation 

des gaz.  

Les processus conventionnels d’absorption gaz-liquide tels les tours d’absorption { plateaux, les 

colonnes à garnissage, la distillation cryogénique entres autres présentent certaines carences dans 

leur exploitation : comme le débordement, le moussage et l’entraînement. Ces carences peuvent 

être surmontées par les contacteurs gaz-liquide à fibres creuses. En outre, ces contacteurs  

présentent d’autres avantages parmi lesquels on cite : 

 une aire de contact gaz-liquide pouvant dépasser 100 fois celle du procédé classique 

 léger et de petite dimension   

 non encombrant et facile à dimensionner 
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Néanmoins, ces contacteurs à fibres présentent un inconvénient qui réside en une résistance 

additionnelle au transfert de matière.   

Ces processus, novateurs et prometteurs à la fois, connaissent depuis quelques années un essor 

retentissant dans l’industrie pétrochimique, biotechnologique, pharmaceutique et 

environnementale. Parce qu’ils consomment peu d’énergie, ils sont compacts et non encombrants, 

et facilement modulables, ils tendent progressivement à se substituer aux procédés 

conventionnels. 

L’objectif de cette thèse est d’étudier et comprendre les phénomènes de transport de matière mis 

en jeu dans des processus d’absorption gaz-liquide dans des contacteurs à fibres creuses. Ces 

travaux permettront d’étudier les performances de ces processus par l’élaboration de modèles 

mathématiques de plus en plus rigoureux. Les résolutions numériques de ces modèles aideront à 

conduire des simulations paramétriques qui permettront de prédire la performance de processus 

{ l’échelle industrielle, ainsi qu’{ développer des outils de dimensionnements d’équipements et 

d’appareillages pour l’industrie. 

La démarche adoptée quant { l’étude de ces phénomènes de transport dans ces procédés 

novateurs consiste à enquêter sur des processus simples en allant vers des processus complexes 

donc approchant de plus en plus la réalité. Les contacteurs gaz-liquide étant constitués d’un 

faisceau de fibres logés dans une calandre, on peut considérer le transfert de matière sous 

plusieurs facettes en tenant compte ou pas de l’hydrodynamique d’écoulement du fluide coté 

calandre (écoulement piston, modèle de surface libre de Happel, et modèle de Navier-Stokes). 

Les travaux de cette thèse consistent en ce qui suit : 

1. Développer des modèles mathématiques pour décrire des processus d’absorption gaz-

liquide dans des contacteurs à fibres creuses. Ces modèles seront à même de résoudre les 

équations de conservation de matière applicables en supposant divers modèles 

d’hydrodynamique d’écoulement du fluide circulant côté calandre du contacteur. 

2. Collecter des résultats expérimentaux obtenus dans des pilotes d’absorption de divers 

solutés gazeux (sulfure d’hydrogène et dioxyde de carbone) dans diverses solutions 

aqueuses de différentes concentrations et comparer les coefficients de transfert de matière. 

3. Utiliser les modèles mathématiques pour étudier les effets des caractéristiques  

géométriques (nombre, longueur et diamètre des fibres) sur la performance du contacteur.  

4. Evaluer les performances des divers contacteurs à fibres creuses (polymère microporeux ou 

dense) et valider celles-ci avec des résultats expérimentaux publiés dans la littérature. 
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II. L’ABSORPTION PAR CONTACTEURS A MEMBRANES  
 

De nos jours, le dimensionnement de nouvelles installations de production industrielle 

nécessitant l’inclusion de divers types de procédés membranaires convenables pour les unités de 

séparation et de conversion, réalisant ainsi des procédés hautement intégrés, est une opportunité 

intéressante pour les effets synergiques qui peuvent être atteint. 

Parmi les nouvelles opérations unitaires où des membranes sont mises en œuvre, les contacteurs 

membranaires jouent un rôle décisif dans cette stratégie. Le concept clé est d'utiliser une matrice 

solide (ou liquide), à base de polymère (ou céramique) hydrophobe (ou hydrophile) afin de créer 

une interface de transfert de matière et/ou de réaction entre deux phases, où l’aire d’échange 

permet une opération facilement contrôlée indépendamment de la dynamique des fluides. 

Ces systèmes membranaires, généralement sous la forme fibres creuses de faibles coûts, offrent 

une aire interfaciale considérablement plus élevée que celle des absorbeurs traditionnels entre 

deux phases pour atteindre un taux global élevé de transfert de matière. En outre, alors que la 

conception des procédés conventionnels est restreinte par les limites des débits d’écoulements de 

fluides, les contacteurs membranaires offrent une aire active qui est indépendante de la 

dynamique des fluides. 

D’une manière générale, le terme “contacteur membranaire” est employé pour identifier des 

systèmes de membrane utilisés pour “maintenir deux phases en contact”. Contrairement à l'idée 

préconçue qualifiant les membranes de moyens permettant d’effectuer des séparations par leur 

sélectivité, les contacteurs membranaires n'offrent aucune sélectivité pour une espèce particulière 

par rapport à une autre, mais agissent simplement comme une barrière entre les phases mises en 

jeu, permettant ainsi leur contact à travers une aire interfaciale bien définie [11, 24, 64, 65, 67, 

70]. 

La membrane peut être définie comme une barrière semi-perméable de quelques centaines de 

nanomètres { quelques millimètres d’épaisseur séparant ainsi deux compartiments, et permettant 

le passage préférentiel d’une espèce parmi les autres sous l’action d’une force de transfert. 

 

II.1  Généralités sur les contacteurs membranaires 

Les opérations de contact gaz-liquide sont traditionnellement réalisées dans des tours 

d’absorption ou autres colonnes { garnissage. En général, le principal défi dans la conception et 

l’exploitation de ces dispositifs est de maximiser le taux de transfert de matière en augmentant 

autant que possible l’aire interfaciale. Pour les colonnes { garnissage, un choix judicieux du 

matériau de garnissage et la distribution uniforme des fluides { l’entrée du lit est nécessaire. 
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Bien que les colonnes aient été des chevaux de bataille de l'industrie chimique durant des 

décennies, celles-ci présentent un important inconvénient causé par l'interdépendance des deux 

phases fluides { mettre en contact qui conduit parfois { des difficultés d’exploitation telles que des 

émulsions, le moussage, le déchargement et des débordements [65]. Le contact non dispersif via 

une membrane macro ou microporeuse est une technologie alternative qui permet de surmonter 

ces inconvénients tout en offrant une aire interfaciale par unité de volume plus importante que 

celle retrouvée dans les colonnes. Le schéma de base d'un contacteur membranaire à fibres 

creuses est illustré à la figure II.01. 

En utilisant une configuration de membrane convenable telle une fibre creuse, les fluides à mettre 

en contact circulent dans les compartiments de part et d’autre de la membrane et l'interface 

fluide/fluide se forme à l'embouchure de chaque pore de la membrane. Par exemple, un module 

de fibres creuses peut être utilisé pour éliminer une substance d’un mélange gazeux, avec les deux 

fluides circulant côté tube et côté calandre, d’une manière analogue { un échangeur de chaleur 

tube-calandre. Les contacteurs à fibres creuses ont été étudiés d’une manière plus étendue que les 

autres configurations, parce qu’ils permettent une surface de contact par unité de volume plus 

importante que celles des autres configurations.  

Dans un contacteur membranaire gaz-liquide, la membrane agit telle une barrière entre la phase 

gazeuse et la phase liquide créant ainsi une séparation physique sans aucun mélange des fluides 

qui peuvent être contrôlés indépendamment l’un de l’autre.  

Les contacteurs membranaires ont été étudiés depuis le milieu des années 1980 pour un large 

éventail d'applications, notamment la séparation de leucine racémique [18], l’élimination 

d'éthanol d’un bouillon de fermentation [13, 28, 56, 81], l'extraction de l'acide mévinolinique d’un 

bouillon de fermentation pour l’industrie pharmaceutique [63], l’extraction d'ions métalliques de 

déchets industriels d’effluents hydrométallurgiques [34, 82, 83, 84, 85], la récupération de 

composés sulfurés des eaux usées de l'industrie alimentaire [61, 62]. Les contacteurs 

membranaires peuvent également être employés pour l'extraction liquide-liquide, la 

concentration en jus/distillation osmotique, et la réduction d'alcool. Les contacteurs 

membranaires gaz-liquide peuvent être employés dans diverses opérations industrielles où des 

transferts de gaz doivent être réalisés. 

En outre, il est communément admis qu’Esato et Eiseman [20] soient les pionniers de cette 

technologie et les premiers à utiliser une membrane plane en polytétrafluoroéthylène (PTFE) 

comme contacteur de chromatographie pour un dispositif d’oxygénation de sang. Quelques années 

plus tard, Tsuji et collaborateurs [77] ont réalisé une fibre creuse microporeuse en polypropylène 

pour oxygéner le sang. Qi et Cussler [65] ont utilisé plus tard une membrane microporeuse en 

polypropylène pour absorber le dioxyde de carbone dans une solution de NaOH. Les modèles le 
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plus anciens de l'absorption gaz-liquide réactive pour le SO2 dans des contacteurs à base de 

membranes à fibres creuses ont été fournis par Karoor et Karoor et Sirkar [35, 36]. En outre, ces 

auteurs ont été les premiers { étudier l’élimination de dioxyde de carbone dans une solution 

aqueuse d'alcanolamine (diéthanolamine) dans un contacteur à membrane microporeuse. Le 

processus de base d'un contacteur membranaire gaz-liquide à fibres creuses est détaillé à la figure 

II.01. 

 

 

 

Figure II.01 : Représentation schématique d’un contacteur membranaire. 

 

Il existe une grande diversité de membranes qui se différencient les unes des autres par leur 

géométrie, leur structure et leur nature. Les caractéristiques chimiques et structurales de ces 

matériaux leur confèrent des performances de séparation clairement identifiées les rendant ainsi 

aptes { réaliser des séparations spécifiques dans divers secteurs de l’industrie (traitement des 

eaux usées, des effluents industriels, des fluides alimentaires…). 

L'utilisation de contacteurs membranaires gaz-liquide permet de combiner les avantages de  

l'absorption chimique à ceux de la membrane. Cette dernière assure, entre autres, une facilité de 

mise en œuvre et une compacité de l'installation. 

Bien que la phase gaz soit séparée de la phase liquide physiquement, le transfert de matière reste 

possible. Pour cela, l'espèce diffusante doit être mobile dans le matériau qui constitue la barrière 

membranaire. La migration s'opère sous l'effet d'un gradient de pression à travers la membrane. 
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De plus, l'aire interfaciale développée par le procédé est précisément connue car la surface 

d'échange est assurée par l'une des surfaces de la membrane. 

 

II.2  Géométrie des modules 

La faisabilité d'un processus à base de membrane dépend en grande partie de sa conception 

géométrique puisque l’aire active du module dans la séparation est directement influencée par la 

configuration géométrique du contacteur membranaire. La réduction des coûts des contacteurs 

membranaires a conduit directement à leur commercialisation dans les années 1960 et 70 [1]. Les 

contacteurs membranaires en film plan et tubulaires sont les premiers modules utilisés dans la 

conception de contacteur employé dans la technologie de la simple perméation gazeuse. Les deux 

systèmes sont toujours disponibles jusqu'aujourd'hui, mais en raison de leur coût relativement 

élevé et leur faible efficacité, ils ont été supplantés principalement par des membranes en spirale 

enroulée et à fibres creuses. Selon leur géométrie, les contacteurs membranaires sont mis en 

œuvre dans les configurations suivantes : 

 

II.2.1  Les modules plans 

Les modules plans de type filtre-presse (figure II.02) sont les plus anciens donc les plus simples. 

Les membranes sont empilées en mille-feuilles séparées par des cadres intermédiaires qui 

assurent la circulation des fluides.  

La surface de contact effective d’un module plan est de l’ordre de 100 m2/m3. 

 

 

 

 

Figure II.02 : Les modules plans. 
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II.2.2 Les modules bobinés en spirale 

 

Les modules bobinés en spirale (figure II.03) sont constitués d’une membrane plane est enroulée 

sur elle même autour d'un tube poreux qui recueille le résidu. On obtient ainsi un cylindre multi 

couches où le perméat s'écoule selon un chemin en spirale vers le tube poreux tandis que 

l'alimentation circule axialement dans les canaux. 

La surface de contact effective d’un module bobiné en spirale est de l’ordre de 500 m2/m3. 

 

 

 

Figure II.03 : Les modules bobinés en spirale. 

 

 

II.2.3 Les modules tubulaires 

 

Les modules tubulaires (figure II.04) sont constitués par un faisceau de tubes de 4 à 25 mm de 

diamètre intérieur. Ils sont basés sur une technologie simple, facile d'utilisation et de nettoyage, 

mais ils sont grands consommateurs d'énergie pour une faible surface d'échange par unité de 

volume. 

La surface de contact effective d’un module tubulaire est de l’ordre de 1 000 m2/m3. 
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Figure II.04 : Les modules tubulaires. 

 

 

II.2.4 Les modules à fibres creuses 

Les modules à fibres creuses (figure II.05) rassemblent en faisceau un ensemble de fibres creuses 

de diamètre externe inférieur à environ 1 millimètre. Cette configuration leur procure la plus forte 

densité d'écoulement possible. 

La surface de contact effective d’un module { fibres creuses est de l’ordre de 5 à 10 000 m2/m3. 

 

 

Figure II.05 : Contacteur gaz-liquide à fibres creuses Liqui-Cel®. 

 

Le tableau II.01 compare d’une manière non exhaustive les quatre configurations possibles de 

contacteurs membranaires. Les aires interfaciales les plus élevées présentées par les contacteurs 

membranaires { fibres creuses s’avèrent être un atout majeur pour l’intensification des procédés. 
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En outre, les contacteurs à fibres creuses permettent une plus grande flexibilité dans la circulation 

des fluides : liquide { l’intérieur ou { l’extérieur des fibres et { co-courant ou contre-courant.   

   

Configuration  Plane  Spirale 
enroulée  

Tubulaire   Fibre creuse  

Densité de remplissage Faible   Modérée   Elevée Très élevée   

Résiste à l’encrassement   Bon  Modéré   Faible Faible   

Usage à des pressions élevées   Difficile   Bon  Bon Bon  

Application limitée aux membranes Non    Non  Oui Oui   

Coût de fabrication Élevé   Élevé Modéré Modéré   

Aire interfaciale (m²/m3) ~ 100 ~ 500 ~ 1000 5 à 10 000  

 

Tableau II.01 : Comparaison  des caractéristiques liées à la géométrie des modules membranaires. 
 

 

II.3  Architecture des membranes 

Une membrane est en fait une barrière, en matériau organique (notre étude) ou inorganique, 

séparant deux fluides et susceptible de permettre le transfert de matière d’un compartiment vers 

l’autre sous l’effet d’une force de transfert tel qu’illustré par la figure II.06.  

  

 

Figure II.06 : Schéma de principe de fonctionnement d’une membrane [74]. 
 
 

Les membranes peuvent également être classées en fonction de la structure des différents 

matériaux qui la composent. On distingue deux grandes familles de membranes, les membranes 

isotropes qui peuvent être denses ou poreuse, et les membranes anisotropes où l’on distingue des 

membranes homogènes (composées d’un seul matériau) et des membranes composites. 

 

 

          

      

                  Membrane  

        

Gaz à traiter 

Force motrice 
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II.3.1  Membranes symétriques ou isotropes  

Selon le type de membranes, le diamètre moyen des pores peut varier du nanomètre jusqu’{ 

quelques dizaines de micromètres. L’IUPAC (International Union of Pure and Applied Chemistry) 

distingue trois catégories de pores selon leur taille et recommande d’adopter la terminologie 

listée dans le tableau ci-dessus. 

 

Type  Taille des pores (Å)  Mécanisme   Applications 

Macroporeux ≥ 500 Tamis moléculaire  UF, MF 

Mesoporeux 20–500 Diffusion Knudsen  UF, NF, Séparation gazeuse 

Microporeux  ≤ 20 Diffusion micropore  Séparation gazeuse  

Dense — Diffusion  Séparation gazeuse, 
Réaction 

UF: ultrafiltration, MF: microfiltration, NF: Nanofiltration 

Tableau II.02 : Classification des membranes selon la taille de leurs pores [43]. 

 

 

II.3.1.a Les membranes denses 

Lorsque les interstices du réseau de la matrice membranaire ont une taille voisine de celle d’un 

ion solvaté, on ne parle plus de pores et on qualifie la membrane de dense à couche active. Elle est 

soit à base de polymère de haute densité se présentant sous forme de feuilles souples, soit à base 

de matériaux céramiques. Le transfert de matière à travers une membrane dense est régi par un 

mécanisme de solubilité des solutés dans la membrane et leur diffusion. 

Les membranes polymères denses sont préparées { partir d’une solution de polymère dissout 

dans un solvant qui est par la suite coulée en un film liquide dans un moule adapté. La membrane 

formée est ensuite séchée par évaporation du solvant. Le terme ‘‘dense’’ présente quand même 

une certaine ambigüité puisque des cavités appelées volumes libres existent { l’échelle 

moléculaire et  facilitent le transport de gaz dans ces membranes. 

Par conséquent, les membranes denses non-poreuses consistent en un film dense (figure II.07) à 

travers lequel les perméants sont transportés par diffusion sous l’effet d’une force motrice de 

pression, de concentration ou autre gradient de potentiel électrique. La séparation des différents 

composants d'un mélange est liée directement à leur taux de transport relatif au sein de la 

membrane, qui est déterminée par leur diffusivité et solubilité dans le matériau de la membrane. 

Ainsi, les membranes denses peuvent séparer des perméants de taille similaire si leur 

concentration dans le matériau constitutif de la couche dense de la membrane (c'est-à-dire leur 

solubilité) diffère sensiblement. 
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Figure II.07 : Types de membranes symétriques et asymétriques. 

 

 

II.3.1.b Les membranes poreuses 

Une membrane poreuse présente une structure semblable à une éponge avec des pores continus 

pouvant être interconnectés entre eux. Une membrane poreuse est aussi qualifiée de structure 

rigide présentant de nombreuses cavités ouvertes appelées pores. Dans le cas des membranes 

organiques, la structure poreuse résulte des espaces entre les chaînes de polymère tandis que 

dans le cas des membranes inorganiques les pores sont constitués par les espaces inter-

granulaires. De par sa fonction et sa structure, une membrane poreuse ressemble de très prés à un 

filtre conventionnel. Par ailleurs, un pore est défini comme un interstice entre les constituants 

solides de la membrane. Même s’il existe quelques types de membranes ayant des pores droits et 

de géométrie bien définie, la plupart des matériaux commercialisés sont caractérisés par un 

réseau de pores tortueux et interconnectés dont la géométrie précise n’est pas accessible. 

 
La synthèse de membranes poreuses est réalisée par plusieurs techniques [8] : 

 

 Par radiation : Les membranes microporeuses avec des pores cylindriques uniformes et 

parfaitement ronds peuvent être obtenues par exposition { la radiation d’un film 

polymère homogène à une source de particules alpha. Ainsi, des films minces, 

généralement d'une épaisseur de 5-15 µm, sont exposés à l'irradiation de particules 

d’une énergie d'environ 1 MeV qui endommagent la matrice polymère. Le film est ensuite 
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plongé dans un bain acide ou alcalin, la taille typique des pores y résultant se situe dans 

une plage entre 0,02 et 10 µm. Cependant, la porosité de la surface est généralement 

inférieure à 10 %. Le résultat est une membrane avec des pores de diamètres très 

homogènes, comme illustré à la figure II.08(a). 

 

 Par auto-assemblage : Les membranes microporeuses à concentration plus élevée de 

pores régulièrement plus dispersés peuvent également être fabriquées par auto-

assemblage de certains copolymères en bloc, comme illustré à la figure II.08 (b). 

 
 Par étirement : Les membranes microporeuses peuvent aussi être préparées par 

étirement d’un film polymère homogène fait d'un matériau partiellement cristallin en 

concevant une structure fortement poreuse et une bonne distribution des diamètres de 

pores. Les films sont obtenus par extrusion d'une poudre polymère à température 

proche du point de fusion (le polypropylène peut être étiré à 143°C) couplé avec un 

tirage rapide par le bas. Après que la membrane soit étirée, elle est alors exposée à un 

second traitement thermique afin de permettre aux chaînes de polymère de se détendre. 

Le résultat est une membrane similaire à celle illustrée à la figure II.08 (c). Ce procédé de 

fabrication donne une structure relativement poreuse avec une distribution de taille des 

pores dans la plage de 0,2 à 20  µm et une porosité d'environ 90 %. 

 

 

Figure II.08 : Membranes poreuses. Les pores sont formés (a) par irradiation, (b) par inversion de 
phases ou (c) par étirement suivie de traitement thermique.  

 

La porosité d’une membrane est définie comme le rapport du volume des espaces vides sur le 

volume total de la matrice. Cette grandeur dépend de la taille des constituants élémentaires de la 

matrice mais également du procédé d’élaboration de la membrane. Une membrane poreuse doit 
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posséder une très bonne résistance mécanique tout en permettant un débit de perméation élevé. 

La séparation dépend des effets stériques (c’est-à-dire d’une discrimination en fonction de la taille 

de l’espèce { retenir), mais aussi des effets de charges électriques découlant de la nature chimique 

du matériau membranaire. 

 

II.3.2  Les membranes asymétriques ou anisotropes 

En substance, une membrane n'est rien d’autre qu'une interface mince qui module la perméation 

d'espèces chimiques en contact avec elle. Cette interface peut être homogène { l’échelle 

moléculaire, c'est-à-dire, complètement uniforme dans sa composition et sa structure, comme elle 

peut être chimiquement ou physiquement hétérogène, par exemple, contenant des trous ou des 

pores de dimensions finies ou constituée de couches de forme structurée. 

 

 

 

Figure II.09 : Coupe transversale MEB d’une membrane asymétrique montrant une matrice 
poreuse sur une peau mince [Equipe EMSP du LRGP]. 

 
 

Une combinaison de structures denses et membranes poreuses est réalisable et est appelée  

membrane asymétrique ou anisotrope. Les premières membranes furent conçues et 

manufacturées  par Loeb et Sourirajan en 1960 [51] pour des applications en osmose inverse. 

Structure 
poreuse 

Couche 
mince dense 
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Parmi ces membranes anisotropes, on retrouve des membranes homogènes constituées d’un seul 

et même polymère mais qui présente deux structures différentes, une partie poreuse et une partie 

dense (figure II.09). Par contre, les membranes composites sont des membranes constituées d'un 

même matériau dont la porosité varie de façon graduelle suivant leur épaisseur ou de membranes 

composées de plusieurs couches de différents matériaux. 

 

II.4  Propriétés hydrophobes et hydrophiles des membranes 

Généralement microporeuses et symétriques, les membranes peuvent être hydrophobes ou 

hydrophiles. Les deux phases étant séparées par la paroi membranaire, aucun mélange ni 

phénomène de dispersion ne se produisent entre elles, et les espèces sont transférées d'une phase 

à l'autre seulement par diffusion. 

Dans le cas des matériaux hydrophobes, les pores de la membrane peuvent être remplis de gaz, 

car la phase aqueuse ne peut pas pénétrer dans les pores (figure II.10). Il est possible, ainsi, de 

définir l’aire de contact par rapport { l’embouchure des pores. Afin d'éviter le mélange des deux 

phases, un contrôle rigoureux des pressions dans les deux compartiments s’avère impératif. Tout 

d'abord, la pression de la phase aqueuse doit être égale ou supérieure à la pression de la phase de 

mouillage. Cela permet d'écarter toute éventualité de dispersion d'une phase vers l'autre. En 

outre, l’aire interfaciale ne peut être établie { l'embouchure des pores que si la pénétration de la 

phase aqueuse dans les pores de la membrane est évitée. 

 

 

Figure II.10 : Interface entre une phase gazeuse et liquide dans une membrane hydrophobe. 

 

II.4.1 La pression transmembranaire de percée  

Le principe de fonctionnement d’un contacteur membranaire est basé sur le phénomène naturel 

de la force capillaire. Lorsqu'un côté d'une membrane microporeuse hydrophobe est mis en 
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contact de l'eau ou d'une solution aqueuse, la membrane n'est pas '' mouillée '' par le liquide, c'est-

à-dire, l'effet de la tension de surface empêche le liquide d'entrer dans les pores [80]. L'interface 

entre un liquide et un substrat solide peut être caractérisée par l’angle de contact (figure II.11).  

 

 

 

Figure II.11 : Représentation d’un angle de contact. 

 

L’augmentation de l'angle de contact diminue la mouillabilité d'une surface solide par une surface 

liquide. Un angle de contact de moins de 90° implique que le liquide aura tendance à mouiller le 

substrat (matériau hydrophile), alors que si l'angle de contact est supérieur { 90°, le liquide n’aura 

pas tendance à mouiller la surface (matériau hydrophobe). 

Pour garantir des flux de transfert importants et empêcher des mélanges de phases, le maintien 

des conditions de non mouillage est indispensable. La pression transmembranaire ∆𝑃, qui est 

définie par l’expression suivante,  et les conditions aux interfaces doivent être rigoureusement 

contrôlées :    

             

                                                                                          ∆𝑃 = 𝑃𝑙 − 𝑃𝑔                                                                                            II. 1 

 

                                                                         

où   𝑃𝑙   est la pression de la phase liquide [Pa]  

 𝑃𝑔  est la pression de la phase gazeuse mesurée [Pa]. 

 

De manière à éviter toute apparition de bulles dans le système, la pression dans le compartiment 

liquide doit être légèrement maintenue supérieure à celle du compartiment gaz. 

Le tableau II.03 répertorie les valeurs de l'angle de contact pour quelques matériaux dans l'eau à 

température ambiante. 

 

Membrane 

Liquide  
θ 

Gaz   
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Matériau Angle de contact (en degrés) 
Verre ordinaire   20 
PMMA  74 
Nylon  79 
Polyéthylène    96 
Polypropylène  108 
Téflon   112 

 

Table II.03 : Angle de contact pour divers matériaux dans l’eau { température ambiante. 

 

Puisque la phase liquide ne pénètre pas dans les pores de la membrane, une interface gaz-liquide 

stable peut être créée et maintenue aussi longtemps que la pression dans la phase liquide est 

supérieure à celle de phase gazeuse et la pression différentielle de phase ∆𝑃 est comprise entre 0 

et ∆𝑃𝑡𝑝 .  

 

∆𝑃𝑡𝑝  est la pression critique de percée ''différentielle'' (pression d'eau moins la pression de l'air) 

dont l'ampleur a été dérivée mathématiquement et est exprimée [38, 54] par l'équation suivante 

qui est souvent appelée équation de Young–Laplace : 

      

                                                                                ∆𝑃𝑡𝑝 = −  
2𝛾𝑙 cos 휃

𝑟𝑝 ,𝑚𝑎𝑥
                                                                 II. 2 

               

où         𝛾𝑙  est la tension de surface du liquide [N/m] 

 휃  est l’angle de contact entre le liquide et la membrane [°]   

     𝑃𝑔  est la pression de la phase gazeuse mesurée [Pa] 

   𝑟𝑝 ,𝑚𝑎𝑥  est le rayon maximal de pore [m] 

 

Les conditions de non mouillage pour le polypropylène sont :  𝛾𝑙 = 72.8 𝑚𝑁/𝑚, 휃 = 115° , pour un 

rayon de pore 𝑟𝑝 = 0.5 µ𝑚 et une ∆𝑃𝑡𝑝 = 1.23 𝑏𝑎𝑟. 

Pour un matériau poreux hydrophobe avec un angle de contact supérieur à 90°, la ∆𝑃𝑡𝑝  est 

positive et dépend de la tension de surface du liquide ainsi que de la taille des pores de la 

membrane. 

Puisque la phase liquide n'entre pas les pores, une interface de phase de chromatographie stable 

peut être créée et maintenue (tel qu'illustré par la figure II.11) tant que la pression de la phase 

liquide est plus élevée que la pression de la phase gazeuse et la pression différentielle ∆𝑃 est entre 



     Modélisation et simulation de l'efficacité des contacteurs membranaires pour les procédés d’absorption de gaz acides par solvant chimique 

   

  37 

 

 

0 et ∆𝑃𝑡𝑝 . Les pores restent remplis d’air { cette condition. Les deux phases liquide et gaz 

pourraient circuler à des débits différents de chaque côté de la paroi de la membrane, mais 

l'interface reste stable tout au long de la membrane. Ainsi, par un contrôle approprié des 

pressions, les deux phases non miscibles viennent en contact constant sans se disperser l’une dans 

l'autre. Cela permet, ainsi, un transfert de masse ou un échange de matière entre les phases [64, 

65], comme l'absorption ou la désorption de gaz. 

 

II.4.2 Le mouillage des membranes poreuses 

Par souci de simplicité, les pores sont considérés droits pour les membranes symétriques, alors 

qu’en pratique, les pores ont une forme indéfinie, principalement liée { la tortuosité de la 

membrane tout au long de son épaisseur. 

Le polypropylène (PP), qui est un matériau hydrophobe très utilisé dans les contacteurs gaz-

liquide, présente un angle de contact avec l’eau de 120°, alors que le polysulfone (PSf) qui est un 

matériau hydrophile présente un angle de contact avec l’eau de 81° [15]. 

Les membranes microporeuses employées dans les contacteurs gaz-liquide fonctionnent  

généralement en mode sec, c'est-à-dire avec les pores remplis de gaz. Le mouillage des pores (se 

référer à la figure II.12) affecte considérablement le transfert de matière puisque le coefficient de 

diffusion dans un liquide (10-9 m²/s) est nettement plus faible que celui dans un gaz (10-5 m²/s). 

 

 

 

 

Figure II.12 : Interface entre la phase gaz et la phase liquide dans une membrane partiellement  
mouillée. 
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Quant aux membranes asymétriques dans lesquelles la taille de pore se réduit le long de 

l'épaisseur, il est possible de maintenir les deux phases en contact non dispersif en utilisant le côté 

des plus gros pores et à des pressions supérieures à la valeur de la percée. En fait, la pression de 

percée étant inversement proportionnelle à la taille des pores, les plus gros pores de la membrane 

sont partiellement mouillés, tandis que les plus petits ne subissent aucun mouillage. L’aire 

interfaciale est alors établie { l’intérieur des pores (voir figure II.12). 

L'hydrophobie de la membrane peut également varier en raison des interactions avec les étapes 

qui mènent à des changements dans la structure de la membrane et de sa morphologie. Ce risque 

de mouillage peut être évité en utilisant des membranes composites avec une mince couche non 

poreuse, déposée sur la surface microporeuse qui empêche toute pénétration de la phase aqueuse 

(figure II.13) [3, 9, 21, 22, 45, 48, 49, 53]. 

 

 

 

Figure II.13 : Membrane composite avec une mince couche dense couvrant la surface 
microporeuse. 

 

Pour des problèmes de flexibilité dans le réglage des pressions, il est judicieux de travailler à des 

pressions de percée ∆𝑃𝑡𝑝  importantes, donc faire en sorte que l’angle de contact 휃, qui est 

spécifique au couple matériau-liquide, soit élevé. 

 

II.5  La nature chimique du matériau 

Bien que les membranes dans les contacteurs puissent être réalisées à partir de divers matériaux, 

nous limiterons notre étude aux contacteurs gaz-liquide dont les membranes sont à base de 

matériaux polymériques. Ce choix est motivé par les nombreux avantages que procurent ces 

polymères, à savoir leur disponibilité commerciale à des prix compétitifs et sous diverses 
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géométries (film plan, spirale et fibre creuse), et structures variées (homogène, composite, 

poreuse et dense). 

Les polymères, qui sont de loin les matériaux les plus polyvalents pour la préparation de 

membranes, peuvent être adaptés pour répondre aux exigences spécifiques telles que la stabilité 

mécanique, thermique, hydraulique, chimique et la biodégradabilité élevée. Cependant, leur 

propriétés chimiques et physiques diffèrent tellement que peu de membranes ont atteint un statut 

commercial et encore moins obtenu l'approbation réglementaire pour leur utilisation dans les 

industries alimentaires, pharmaceutiques etc. Les matériaux polymères les plus couramment 

utilisés avec leurs principaux avantages et inconvénients sont énumérés ci-dessous. 

 
 

II.5.1 Le polyamide (nylon)  

 
Le polyamide (PA) (figure II.14), fréquemment appelé nylon, est caractérisé par des liaisons 

amides de type (NHCO). Les membranes polyamide exhibent une excellente résistance mécanique, 

résistance à la chaleur et résistance chimique (à l'exception des attaques de chlore). Le nylon et le 

polyuréthane sont quelques-unes des formes de polyamide les plus fréquemment employées. Le 

polyamide PA est utilisé comme une couche de peau mince dans les membranes composites. Ces 

polymères ont été utilisés d’une manière extensive pour la préparation de membranes 

symétriques et asymétriques par voie sèche et humide pour la manufacture des fibres creuses 

[57]. 

 

 
 

Figure II.14 : Structure chimique du motif répétitif du polyamide (Nylon). 
 

 
 
 

II.5.2 Le polysulfone 
 
Le polysulfone (PS) et le polyethersulfone (PES) (figure II.15) sont caractérisés par des liaisons 

SO2. Ce sont des thermoplastiques transparents, rigides et durs avec des températures de 𝑇𝑣  

pouvant atteindre 180 à 250°C. La rigidité de la chaîne résulte des groupes phényl sulfone 

relativement rigide et immobile.  
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Figure II.15 : Structure  chimique du motif répétitif du polysulfone. 
 

 
 
Ils ont d’excellentes propriétés { haute température et une grande inertie chimique, et peuvent 

être utilisés dans la plage de température 150–200°C. Leur capacité à conserver les propriétés 

mécaniques dans des milieux chauds et humides est la raison de leur utilisation dans diverses 

applications nécessitant un nettoyage à haute température. 

 
 

II.5.3 Le poly(vinyldene fluoride) (PVDF) 

 
Le fluorure de vinylidène (CH2=CF2) (figure II.16) est facilement polymérisé par des radicaux 

libres pour former un polymère partiellement cristallin de poids moléculaire élevé. La disposition 

symétrique spatiale des atomes d'hydrogène et de fluor le long de la chaîne de polymère donne 

lieu à des influences de polarité unique qui affectent la solubilité, les propriétés diélectriques et la 

morphologie des cristaux. Le poly(vinyldene fluoride)PVDF est facilement usiné par les méthodes 

classiques de moulage ou extrusion.  

 

 
 

Figure II.16 : Structure  chimique du motif répétitif du poly(vinyldene fluoride) (PVDF). 
 

 
De par sa non-toxicité,  le PVDF peut être utilisé en toute sécurité dans les procédés de l’industrie 

alimentaire dans des conditions typiques de processing, sans qu'il n’y ait toutefois de 

décomposition thermique. Son point de fusion se situe dans la plage de 155 – 192°C [1, 57]. Il peut 

être stérilisé et présente une bonne résistance aux solvants ordinaires. La membrane PVDF qui a 

d'excellentes propriétés mécaniques ainsi qu’une meilleure résistance au chlore que la famille de 
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PS, est habituellement hydrophobe [1, 57]. Cependant, les surfaces hydrophiles peuvent être 

implémentées par une modification appropriée de la surface de la membrane. 

 

II.5.4 Le polytétrafluroéthylène (PTFE) 

 
La réaction de polymérisation du monomère du PTFE (figure II.17), qui est un gaz incolore, 

insipide, inodore et non toxique, est très exothermique. Il faut atteindre un fort degré de 

polymérisation pour obtenir les propriétés désirées. La résistance exceptionnelle du PTFE aux 

attaques chimiques  (les acides forts et les solvants), sa résistance à la chaleur et la vaste gamme 

de températures de travail (-100°C à 260°C) fait de ce polymère un matériau membranaire idéal si 

ce n’est sa faible résistance dans les applications d’usage. Le PTFE nécessite une technologie de 

traitement importante pour sa fabrication à cause de sa résistance aux produits chimiques et son 

poids moléculaire élevé. Il est extrêmement hydrophobe et trouve de nombreuses applications 

dans la séparation de solutions alimentaires organiques, de vapeurs et de gaz. Le PTFE, 

microporeux avec une taille de pore de l’ordre de 0.1 à 5 μm, est généralement utilisé comme 

membrane polymère préparée par étirement d’un film homogène partiellement cristallin.  

 

 
 

Figure II.17 : Structure  chimique du motif répétitif du polytétrafluroéthylène (PTFE). 
 

 
 

II.5.5 Le polypropylène (PP) 
 
Le polypropylène PP [-CH2-CH(CH3)-]n dont la structure est représentée par la figure II.18 et qui  

est l’un des polymères les plus répandus, est un matériau entièrement fabriqué par des processus 

à basse pression à l'aide de catalyseurs du type Ziegler-Natta [1]. Habituellement, au moins 90 % 

du polymère est produit sous sa forme isotactique. Le polypropylène peut être traité par moulage, 

par injection, par extrusion, par inversion thermique,  et par soufflage sur moule. Le 

polypropylène dont la 𝑇𝑣  est de l’ordre de 5°C et qui ne fond { pas moins de 160°C, est très rigide 

et présente une excellente résistance chimique [57]. Il est largement utilisé pour la fabrication de 

fibres creuses fabriquées par étirement. La polyvalence de ce produit couplée à son faible coût et 
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son inertie à l'eau et aux microorganismes encourage son utilisation comme matériau 

membranaire [73]. 

 
 

 
 

Figure II.18 : Structure  chimique du motif répétitif du polypropylène (PP). 
 

 

II.5.6 Le polycarbonate (PC)  

 
Les polycarbonates aliphatiques (PC) (figure II.19) sont moins importants que les polycarbonates 

aromatiques qui sont produits par une polycondensation interfaciale de bisphénol A et de 

phosgène. De la même manière que les polyesters, les polycarbonates sont utilisés pour 

synthétiser des membranes par la méthode d’étirement [23]. Les polycarbonates jouissent d’une 

force d'impact exceptionnellement élevée, d’une bonne résistance au fluage et d’une excellente 

stabilité thermique (𝑇𝑣  de l’ordre de 140 °C) [76]. Ils sont employés pour la filtration des 

suspensions et des solutions biologiques. Ces membranes ont une structure microporeuse avec un 

diamètre de pore de 0.02 { 20 μm [78].  

 

 
 
 
 
 

 
 

Figure II.19 : Structure  chimique du motif répétitif du polycarbonate. 
 

 
Quelques autres matériaux sont employés pour la fabrication de membranes industrielles tel le 

polyacrylonitrile (PAN), le polyméthacrylate de méthyle (PMMA), et le polychlorure de vinyle 

(PVC) [57]. 

 
 

II.5.7 Le polydiméthylsiloxane (PDMS) 
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Le polydiméthylsiloxane (PDMS) est un polymère élastomère réticulé chimiquement (figure II.20) 

qui est caractérisé par des liaisons Si-C mais aussi par des liaisons Si-O.  

L’enchaînement –Si-O-Si- confère au matériau une excellente stabilité thermique, une bonne 

inertie chimique et une bonne tenue au vieillissement. Les groupes méthyles latéraux confèrent 

une grande hydrophobie à ce polymère. 

Le PDMS, qui a une très basse température de transition vitreuse de -123°C, a un comportement 

de type élastique et présente ainsi une solubilité et une perméabilité aux gaz relativement élevées. 

Néanmoins, ce matériau souffre de certaines anomalies qui résident dans des propriétés 

mécaniques limitées telle que le déchirement facile et aucune dureté [1]. 

 

 
T (°C) Perméabilité au CO2 (Barrer*) Source 

25 4 300 [49] 
35 4 550 [68] 
35 3 490 [71] 
55 4 550 [72] 

 *  1 𝐵𝑎𝑟𝑟𝑒𝑟 = 10−10  
𝑐𝑚 3(𝑆𝑇𝑃)𝑐𝑚

𝑐𝑚 2  𝑠 𝑐𝑚𝐻𝑔
   

  
Tableau II.04 : Perméabilités du PDMS pour le dioxyde de carbone. 

  
 

Dans le tableau II.04, la perméabilité du PDMS au dioxyde de carbone se situe entre 3490 et 4 550 

Barrer. Ces divergences trouvent leur explication dans le type de matériau qui diffère d’une 

expérience à une autre par le taux de silice introduit pour améliorer ses propriétés mécaniques et 

pas son degré de réticulation. 

 

 

 
 

Figure II.20 : Structure  chimique du motif répétitif du polydiméthylsiloxane. 
 

 
 

II.5.8 Le poly[1-(trimethylsilyl)-1-propyne] (PTMSP) 
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Le poly [1-(triméthylsilyl)-1-yne] (PTMSP) (figure II.21), développé { l’origine par Masuda et 

collaborateurs en 1983 [55], est un polyacéthylène dont les propriétés de perméation gazeuse 

sont extrêmement élevées pour un polymère vitreux [52, 58]. 

Le PTMSP fait partie des polymères que l’on qualifie de super vitreux. En effet, c’est un polymère 

amorphe qui se caractérise par une très forte 𝑇𝑣  (>250°C) ainsi qu’une masse moléculaire élevée 

(≥ 106 g/mol). En outre, les doubles liaisons alternées et les groupements Si(CH3)3, très 

encombrants, confèrent une grande rigidité à ce matériau et une structure nanoporeuse 

responsable des grandes perméabilités.  

 

 

 

Figure II.21 : Structure  chimique de la molécule du poly[1-(trimethylsilyl)-1-propyne]. 

 

La variation des valeurs du tableau ci-après s’explique par différentes méthodes et conditions de 

préparation du matériau, du poids moléculaire ainsi que le vieillissement de celui-ci. 

Le PTMSP est le polymère le plus perméable au CO2 connu à nos jours. Le tableau II.05 recense des 

perméabilités du PTMSP au dioxyde de carbone mesurées dans certains travaux : 

 
T (°C) Perméabilité au CO2 (Barrer*) Source 

25 37 000 [68] 
- 33 100 [57] 

30 28 000 [33] 
25 18 000 [75] 

 *  1 𝐵𝑎𝑟𝑟𝑒𝑟 = 10−10  
𝑐𝑚 3(𝑆𝑇𝑃)𝑐𝑚

𝑐𝑚 2  𝑠 𝑐𝑚𝐻𝑔
  

 
Tableau II.05 : Perméabilités du PTMSP pour le dioxyde de carbone. 

  
 
 

II.6  Les avantages et inconvénients 

Les contacteurs à base de membrane jouissent de plusieurs propriétés particulières qui les 

rendent plus attrayants par rapport aux procédés traditionnels. Ces avantages ont été recensés 

par Gabelman et Hwang [24], Drioli [19] et Criscuoli [10] et les principaux sont répertoriés dans la 

figure II.22. 

 

C C 

 Si(CH3)3 

CH3 
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II.6.1  Les avantages    

L’aire interfaciale est bien définie et constante dans le contacteur à membrane. En d’autres termes, 

l’aire d'échange est connue et tout le dispositif fonctionne avec la même efficacité. Selon le 

diamètre des fibres et leur compacité, l’aire interfaciale typique par unité de volume dans un 

contacteur de membrane varie entre 1500-10000 m2/m3, alors que pour des contacteurs 

conventionnels, ce ratio ne dépasse guère 100-800 m2/m3 [12] selon le diamètre des fibres 

creuses et leur compacité. Il est important de souligner qu’une aire interfaciale plus élevée est le 

principal responsable de l'efficacité accrue des contacteurs à membrane par rapport aux 

dispositifs traditionnels. Aussi, l’aire interfaciale n’est nullement affectée par la variation des 

débits des fluides puisque les écoulements de ceux-ci sont indépendants l’un de l’autre.  

En fait, il est généralement possible d’atteindre les mêmes coefficients de transfert de matière ou 

légèrement inférieurs dans les contacteurs à membrane en comparaison à ceux trouvés dans les 

procédés conventionnels. Ding et collaborateurs [18] ont comparé le 𝑘𝑎 (𝑘 représente le 

coefficient de transfert de matière et  𝑎 l’aire interfaciale) réalisable dans des contacteurs à 

membrane avec ceux liés à des colonnes conventionnelles. La comparaison a donné une valeur 𝑘𝑎 

de 0.053 s-1 dans un contacteur à membrane contre 0.0007 s-1 pour une colonne rotative et 

0.00005 s-1 pour un extracteur conventionnel. L’autre aspect positif est l’absence de dispersion 

entre les deux phases et, par conséquent, la séparation des deux phases en aval du processus n’est 

pas nécessaire avec un contacteur conventionnel, comme il est possible de séparer des fluides de 

densités différentes. 

Ces valeurs de 𝑘𝑎 montrent qu’il est possible de réaliser une efficacité sensiblement plus élevée 

avec des contacteurs de membrane qu'avec des contacteurs conventionnels. Cette efficacité accrue 

n'est pas le résultat d'un coefficient de transfert plus élevé, puisque ceux obtenus dans les 

contacteurs à membrane sont généralement les mêmes sinon légèrement inférieurs que ceux des 

contacteurs conventionnels. L'efficacité des contacteurs à membrane résulte du ratio de l’aire 

interfaciale par unité de volume qui peut excéder 30 fois celle des tours d'absorption [11]. 

Les deux phases circulant de part et d’autre de la membrane, aucun  phénomène de débordement, 

de pleurage, d’engorgement, d’émulsion ou de moussage ne peut arriver, favorisant ainsi une 

souplesse plus élevée dans le contrôle des débits d'exploitation qu’on peut ajuster, dans une plus 

large gamme de valeurs, indépendamment l’un de l’autre. En transfert gaz-liquide, la taille des 

bulles de gaz introduites au sein du liquide dépend de la taille des micropores. En assurant une 

distance minimale entre les pores adjacents, on évite toute possibilité de coalescence, ce qui 

implique que les très petites bulles de gaz atteignent le liquide favorisant ainsi  une meilleure 

dispersion. 
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Figure II.22 : Principaux avantages des contacteurs membranaires. 

 

 

La  mise { l’échelle pour une augmentation des capacités industrielles est plus simple avec les 

contacteurs membranaires qu’avec les colonnes { dispersion de phases où l’aire interfaciale n’est 

pas fixée et varie selon les conditions expérimentales. C'est-à-dire que l’augmentation prévisible 

de capacité, réalisée pratiquement par un simple ajout de modules, est habituellement linéaire, 

sous réserve bien entendu des limitations du matériel de soutien tels les pompes de transfert, la 

tuyauterie, etc. 

 

II.6.2  Les inconvénients  

Malheureusement, ces systèmes présentent aussi certains inconvénients, dont les plus importants 

sont recensés dans la figure II.23. 

La présence de la membrane constitue une résistance supplémentaire au transport de matière. Le 

tableau II.06 compare les résistances dans la phase gazeuse, la membrane et la phase liquide pour 

quelques systèmes gaz-liquide et une membrane polypropylène (PP). Le tableau indique aussi la 

nature et la forme de la membrane microporeuse en considération, le système gaz-liquide et l’aire 

interfaciale développée. 
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A la lecture de ce tableau, on peut tout d’abord remarquer qu’il est tout { fait possible de réaliser 

des modules dont les aires interfaciales peuvent dépasser 2000 m2/m3, et ce même avec des 

modules de laboratoires. On remarque, par ailleurs, que la répartition des résistances dans un 

contacteur membranaire gaz-liquide dépend totalement du système considéré. 

 

Système gaz-liquide Type de la fibre 
creuse 

𝒂 en  
(𝒎𝟐 𝒎𝟑)  

𝑹𝒈 en % 𝑹𝒎 en % 𝑹𝒍 en % Sources 

NH3/H2O PP 2 000 0 85 15 [64] 

CO2/MEA PP 2 000 0 15 85 [65] 

CO2/NaOH PP 900 59 34 7 [66] 

CO2/NaOH PP 2 300 21 67 12 [66] 

CO2/MDEA PP 600 5 5 90 [50] 

CO2/(PZ + AMP) PVDF 300 60 20 20 [50] 

 
Tableau II.06 : Comparaison des résistances au transfert dans le gaz, la membrane et le liquide 

dans divers systèmes gaz-liquide dans des contacteurs membranaires.  
 

 

On note, cependant, que dans la plupart des cas recensés dans ce tableau, la résistance dans la 

membrane 𝑅𝑚   est quand même loin d’être négligeable. En revanche, le coefficient de transfert de 

matière dans le liquide est très élevé dans le cas de la présence d’une réaction chimique (donc 

l’influence de 𝑅𝑙  peut être faible) ce qui accentue, par voie de conséquence, la contrainte sur la 

résistance au transfert de matière dans la membrane. 

Néanmoins, on peut observer clairement dans le tableau ci-dessus que dans le cas d’une 

absorption de CO2 dans une alcanolamine à travers une membrane microporeuse, la résistance de 

la membrane n’est pas dominante, tel que rapportés par les travaux de Qi and Cussler [65] où 𝑅𝑚  

représente 15 % de la résistance globale, et ceux de Lin et collaborateurs [50] où 𝑅𝑚  se situe entre 

20 et 60 %. L’absorption de dioxyde de carbone dans des alcanolamines semble être efficace en 

utilisant  des contacteurs à membranes microporeuses. 

La durée de vie de la membrane est limitée comme elle présente des risques d'encrassement très 

élevés qui nécessite parfois des prétraitements en amont du processus. Les pressions 

d'exploitation sont limitées par la valeur de la pression transmembranaire de percée, et des  

phénomènes de chemins préférentiels dits aussi “channeling”, de by-passing, des problèmes de 

mal-distribution des fibres dans le faisceau ainsi qu’une hydrodynamique complexe sont aussi par 

moments reportés. 
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Figure II.23 : Principaux inconvénients des contacteurs membranaires. 
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III. LES SYSTEMES GAZ-LIQUIDE DES CONTACTEURS 

MEMBRANAIRES 
 

III.1 Introduction 

Dans les contacteurs membranaires gaz-liquide ou liquide-liquide, il n'y a pas de flux convectif 

d’une quelconque phase { travers la membrane. Le transfert de matière s’effectue uniquement par 

diffusion à travers la phase gazeuse immobilisée dans les pores. La direction du transfert de 

matière de tous les constituants moléculaires dépend de la force motrice de concentration 

maintenue à travers la membrane pour ce constituant. La présence de la phase stationnaire dans 

les pores de la membrane crée, en outre, une résistance de transfert supplémentaire à la diffusion 

de matière. Toutefois, il peut être démontré que, dans de nombreux cas, la résistance de la 

membrane est négligeable, et que dans la plupart des cas, la grande surface active de transfert de 

matière créée à l'intérieur d'un contacteur membranaire compense largement la résistance 

introduite par la membrane additionnelle  au transfert de masse [64, 65]. 

 

III.2 Les mécanismes de transport de gaz à travers des membranes 

Les types de membranes les plus communs utilisés présentement dans l’absorption de gaz sont 

encore les matériaux polymères denses où le transport prend place selon un mécanisme de 

solution-diffusion dont le flux est basé sur la loi de Fick (équation III.1). Pour les membranes 

microporeuses (inorganiques ou hybrides), les mécanismes de transport peuvent être conformes 

à l'un des mécanismes suivants ou à leur combinaison : la solution-diffusion, la diffusion de 

Knudsen, ou le tamisage moléculaire tel que schématisé dans la figure III.01.  

La taille moyenne des pores et leur distribution sont importantes puisqu’ils permettent de prédire 

le mécanisme de transport qui prévaut dans la séparation d’un mélange de gaz donné dans un 

matériau défini tout en tenant compte des conditions opératoires du processus. 

La loi de Fick permet de calculer le flux de matière à travers une surface perpendiculaire à la 

direction de l'écoulement :  

                                                                                      𝐽𝑖 = 𝒟𝑖𝑗

𝜕𝐶𝑖

𝜕𝑥
                                                                        III. 1 

 

où  𝐽𝑖    est le flux du composant 𝑖  en (mol/(m2s)) 

 𝒟𝑖𝑗  est le coefficient de diffusion (m2/s) 
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𝜕𝐶𝑖

𝜕𝑥
  est le gradient de concentration pour la composante 𝑖 sur la longueur 𝑥 en (mol/

(m3m)). 

 

 

 
Figure III.01 : Illustration des divers types de diffusion à travers des membranes poreuses. 

 

 

Dans le cas d'une fibre creuse poreuse, la résistance au transfert de matière de la membrane est 

due à la structure de la membrane et au coefficient de diffusion de l'espèce diffusante. 

Dans le cas où les pores de la membrane poreuse sont remplis le gaz (mode non mouillé), le 

coefficient de diffusion est alors lié au mode d'écoulement de la phase gaz au sein des pores. 

Il existe différents types de diffusion au sein de la membrane poreuse. Ceux-ci sont liés au 

diamètre des pores. Ainsi, lorsque ceux-ci sont trop larges (20 nm), il y a collision entre les 

composés de la phase gaz et les parois. L'écoulement se fait alors par écoulement dit de Knudsen. 

Le diamètre et la distribution des pores de la membrane sont deux paramètres importants de la 

résistance au transfert de la membrane (figure III.01). Ainsi, la diminution de la taille des pores de 

la membrane entraîne une augmentation du risque de collision des molécules de gaz transférées 

sur les parois. L'augmentation du nombre de collision induit un temps de parcours plus long de la 

molécule (lié à la diminution du libre parcours moyen de la molécule) et donc une diminution du 
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coefficient de transfert de matière de la membrane. La diffusion de l'espèce dans un pore de petite 

taille est gouvernée par la diffusion de Knudsen décrite ci-dessus.  

Dans le cas où la membrane n'est pas poreuse mais dense, le coefficient de transfert de matière est 

directement lié à la perméabilité du matériau vis-à-vis du constituant capté. Ainsi, plus la 

perméabilité est grande et plus la résistance de la membrane au transfert de matière sera faible. 

La loi de Fick intégrée et appliquée à une membrane donne pour 𝜕𝑥 = 𝑙 (épaisseur de la 

membrane), et pour 𝜕𝐶𝑖  la différence de concentration (i.e. les pressions partielles des gaz) à 

travers la membrane. La diffusivité  𝒟𝑖𝑗  varie selon le mécanisme de transport dominant. 

La perméance 𝑃 𝑙  exprimée en [𝑚𝑜𝑙 (𝑚2𝑃𝑎 𝑠) ] (unités SI) pour un gaz donné 𝑖 est définie par 

l’expression suivante : 

                                                                                          
 𝑃𝑖

𝑙
=

𝐽𝑖
∆𝑃𝑖

                                                                         III. 2 

 

𝑃 𝑙  est également appelé le flux de perméabilité et exprimé en [𝑚3(𝑆𝑇𝑃)/(𝑚2𝑏𝑎𝑟 )]. ∆𝑃𝑖  est la 

différence de pression partielle du constituant " 𝑖" à travers la membrane mesuré en Pa ou en bars. 

Cette équation montre que le flux à travers la membrane est proportionnel à la différence de 

pression à travers la membrane et est inversement proportionnel à l'épaisseur de celle-ci. Les 

équations III.3 et III.4 font référence à la sélectivité entre les composants du gaz. Le facteur de 

séparation "idéal", 𝛼𝑖𝑗
∗  (équation III.3), peut être exprimé par le rapport entre les perméabilités de 

gaz pur pour les composants individuels, " 𝑖" et " 𝑗 ", pour des membranes denses. 

 

                                                                      𝛼𝑖𝑗
∗ =

𝑃𝑖

𝑃𝑗
=  

𝒟𝑚𝑖

𝒟𝑚𝑗
  

𝑆𝑖

𝑆𝑗
                                                                      III. 3 

 

Le facteur de séparation de gaz dans le mélange 𝛼𝑖𝑗
∗  (équation III.4) est exprimé par les fractions 

molaires des composants dans l’alimentation (𝑥) et le perméat (𝑦), respectivement :  

 

                                                                                     𝛼𝑖𝑗
∗ =

𝑦𝑖
𝑦𝑗

 

𝑥𝑖
𝑥𝑗

 
                                                                          III. 4 

 

La perméabilité 𝑃, définie par l’équation III.5, peut être exprimée par le produit de la solubilité (𝑆) 

du gaz à travers la membrane et de la diffusion (𝒟): 

     

                                                                                         𝑃 = 𝒟 𝑆                                                                            III. 5 
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L'importance de ces deux variables, 𝒟 et 𝑆, dépend fortement du type de gaz et du type de 

matériau de la membrane. La diffusion et le coefficient de solubilité du gaz sont tous deux 

dépendants de la température alors que la dépendance de la pression n’est observée que pour 

certains gaz et certains matériaux membranaires. 

 

III.2.1 Le modèle de solution - diffusion  
 
Le transport de gaz à travers une membrane polymérique dense peut être décrit par un 

mécanisme de solution-diffusion (figure III.01.a) avec perméabilité exprimée comme dans 

l'équation III.5. 

La grandeur thermodynamique  𝑆  donne la quantité de la pression normalisée par sorption du gaz 

dans la membrane dans des conditions d'équilibre. Ce paramètre est généralement très faible 

pour les gaz dans les polymères, mais variera selon les propriétés physiques des gaz (idéal, réel) 

et état du polymère (vitreux ou caoutchouteux). L'état du polymère est caractérisé par la 

température de transition vitreuse du matériau  𝑇𝑣 , au dessus de laquelle le polymère est dans son 

état caoutchouteux, et en dessous il est vitreux. Dans les polymères vitreux, les mouvements 

segmentaires des chaînes sont plus restreints, et ces matériaux sont donc capables de séparer plus 

efficacement les molécules selon leur différence de taille. Ces polymères présentent une sélectivité 

de mobilité accrue par rapport aux polymères caoutchouteux.  

Le tableau III.01 montre une comparaison des perméabilités et sélectivités pour un polymère 

caoutchouteux (tel le PDMS) et un polymère vitreux (tel le PC). La cristallinité dans un polymère 

est un critère limitatif au transport de gaz. Pour les systèmes idéaux (habituellement des 

élastomères), la solubilité sera indépendante de la concentration et la courbe de sorption obéit à 

la loi d’Henry (équation III.6), c'est-à-dire, la concentration de gaz dans le polymère est 

proportionnelle à la pression appliquée. Pour les systèmes non idéaux (habituellement les 

polymères vitreux), l'isotherme de sorption est généralement courbée et hautement non linéaire. 

 

Polymère 𝑇  (°C) 𝑃𝑂2
 (Barrer*) 𝑃𝐶𝑂2

(Barrer*) 𝛼𝐶𝑂2/𝐶𝐻4
 𝛼𝐶𝑂2/𝐶2𝐻4

 𝛼𝑂2/𝑁2
 

PDMS 35 933 4550 3.37 1.19 2.12 

PC 35 1.48 6.5 23.2 14.6 5.12 

*  1 𝐵𝑎𝑟𝑟𝑒𝑟 = 10−10  
𝑐𝑚 3(𝑆𝑇𝑃)𝑐𝑚

𝑐𝑚 2  𝑠 𝑐𝑚𝐻𝑔
   

 

Tableau III.01 : Perméabilités  (𝑃) et sélectivités (𝛼) de diverses paires de gaz dans du caoutchouc 
de silicone (PDMS) et du polycarbonate (PC) [72,  39]. 
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Un tel comportement peut être décrit par des modèles de volume libre et la théorie 

thermodynamique de Flory–Huggins [41, 42, 57].  

 

                                                                                       𝐶𝑖 = 𝑆𝑖𝑝                                                                              III. 6 

 

La figure III.02 illustre les isothermes de sorption type de gaz pour les polymères :  

 La portion de figure III.01.a illustre la loi d’Henry montrant la sorption idéale tel dans un 

polymère élastomère où la solubilité est indépendante de la concentration. 

 La portion de figure III.01.b illustre un comportement hautement non linéaire selon Flory-

Huggins qui peut résulter d’interactions entre les liquides organiques.  

 La portion de figure III.01.c illustre la sorption bimodale (dual-mode) du type de Langmuir 

pour un polymère vitreux. 

 

Dans la figure III.02, le terme 𝑐𝐻  est relatif { la loi d’Henry, alors que 𝑐𝐿  est le terme de Langmuir 

avec 𝑏 une constante d'affinité des vides (𝑏𝑎𝑟−1) et 𝑏𝑐𝐿
′  est la constante de saturation (𝑐𝑚3(𝑆𝑇𝑃)/

𝑐𝑚3): 

                                                                                            𝑐 = 𝑐𝐻 + 𝑐𝐿                                                                    III. 7 

 

                                                                                      𝑐 = 𝑝𝑘𝐻 +
𝑏𝑝𝑐𝐿

′

1 + 𝑏𝑝
                                                            III. 8 

 

Le modèle bimodale (dual-mode) a été largement repris par plusieurs auteurs [37, 42]. 

La diffusivité 𝒟 (voir équation III.5) est un paramètre cinétique qui dépend de la géométrie du 

polymère et de son état (vitreux, caoutchouteux, gonflé). Une petite molécule diffusera plus 

facilement qu’une plus grosse.  

En outre, il est évident que l'interdépendance de la taille de la molécule, la nature du mélange de 

gaz (idéal ou réel) et la structure et l'état du polymère doit être soigneusement évaluée pour 

comprendre pleinement le transport de gaz dans les polymères. Cette explication fondamentale 

permet également de comprendre comment un matériau de la membrane peut être mieux adapté 

pour une séparation donnée. Cette complexité est illustrée par la figure III.03 qui montre la 

relation entre la diffusion et le coefficient de sorption pour certains gaz dans un caoutchouc 

naturel [2]. 
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Figure III.02 : Les isothermes typiques de sorption de gaz dans les polymères [40]. 

 

 

Le transport à travers un polymère dense peut être considéré comme un processus activé, qui 

peut être représenté par une équation du type d'Arrhenius. Cela implique que la température peut 

avoir un effet considérable sur la vitesse de transport. Les équations III.9 et III.10 expriment cette 

dépendance du coefficient de diffusion et du coefficient de solubilité à la température : 

  

                                                                            𝒟 = 𝒟0𝑒𝑥𝑝  −
𝐸𝐴

ℛ𝑇
                                                                     III. 9 

 

                                                                             𝑆 = 𝑆0𝑒𝑥𝑝  −
∆𝐻𝑆

ℛ𝑇
                                                                  III. 10 

 

où   𝐸𝐴  est l'énergie d'activation pour la diffusion  

       ∆𝐻𝑆 est la chaleur de dissolution  

        𝒟0  et 𝑆0 sont des constantes indépendantes de la température 

 

A l’échelle macroscopique, le modèle de diffusion-solution est le modèle le plus utilisé pour 

décrire la sorption dans les membranes polymères denses [27, 30]. Ce modèle est basé sur les 

hypothèses suivantes: 
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 Sorption du mélange gazeux dans la membrane dans le compartiment amont (côté gaz). 

 Diffusion des solutés à travers la membrane sous l’effet d’une force de gradient. 

 Désorption des solutés dans le compartiment aval dans la phase liquide où ils réagissent 

avec la solution absorbante. 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

Figure III.03 : Solubilité et diffusivité de divers gaz dans du caoutchouc naturel [2] 

 

 

III.2.2   La diffusion de Knudsen 

La diffusion de Knudsen peut avoir lieu dans une membrane microporeuse ou à travers les cavités 

dans les membranes polymères denses ainsi que dans une membrane à matrices mixtes (figure 

III.01.b). L’écoulement de Knudsen est caractérisé par le libre parcours moyen (𝜆) des molécules, 

qui est plus grand que la taille des pores, créant ainsi des collisions entre les molécules et les pores 

plus fréquemment que les collisions intermoléculaires. La limite inférieure de la signification de 

l'importance du mécanisme de Knudsen a généralement été fixée à un diamètre moyen des pore  

𝑑𝑝 > 20Å [25]. L'équation classique de Knudsen pour la diffusion de gaz est : 

 

                                                                     𝒟𝐴𝐾 =
𝑑𝑝

3
 𝑣 𝐴 =

𝑑𝑝

3
 

8ℛ𝑇

𝜋𝑀𝐴
                                                            III. 11 
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où  𝑑𝑝   est le diamètre moyen des  pore (m)  

 𝑣 𝐴   est la vitesse moléculaire moyenne (m/s)  

 𝑀𝐴  est poids moléculaire du composant gazeux 𝐴 (g/mol)  

  𝑇  est la température (K) 

 

Cependant, les récentes découvertes de Gilron et Soffer [26] indiquent que le mécanisme de 

Knudsen peut être important pour les tailles de pores aussi petites que  𝑑𝑝 ≅  5Å . L’écoulement 

de Knudsen dans cette région prend une forme légèrement différente, tel que l’indique 

l'expression suivante dérivée comme un transport à travers une série de constrictions utilisant le 

modèle de résistances en série:  

 

                                                         𝒟𝐴𝐾 ,𝑎 =
𝑑𝑝

3
 𝑣 𝐴 = 𝑔𝑑𝑑𝑝 

8ℛ𝑇

𝜋𝑀𝐴
 𝑒𝑥𝑝  −

∆𝐸

ℛ𝑇
                                         III. 12 

 

Ou  𝒈𝒅 exprime la probabilité qu'une molécule peut faire un saut dans la bonne direction sachant 

que la longueur du saut est 𝒅𝒑 et la vitesse est  𝒗 𝑨 . 

 

III.2.2   Le tamis moléculaire 

Le tamisage moléculaire est le mécanisme de transport dominant lorsque la taille des pores est 

comparable aux dimensions moléculaires allant de 3 à 5 Å, donc les molécules de petite taille 

réussiront à passer et celles plus grosse seront retenues (figure III.01.c). Les dimensions d'une 

molécule sont généralement décrites avec les rayons de Lennard-Jones ou ceux de Van der Walls. 

Pour la séparation par tamisage moléculaire, l’indication de la taille moléculaire n'est pas un outil 

satisfaisant, un facteur de forme doit être également inclus [69]. La sélectivité de sorption a peu 

d'influence sur la séparation quand le tamisage moléculaire prend place. Une équation du type 

Arrhenius peut encore être valide pour le transport activé, mais une attention devrait être 

accordée au terme pré-exponentiel, 𝒟0 (voir équation III.9).   

 

De la théorie de transition d'état, ce facteur peut être exprimé comme illustré dans l'équation 

III.13 [27]:  

 

                                                                             𝒟0 = 𝑒𝜆2
𝑘𝑇


 𝑒𝑥𝑝  

𝑆𝑎𝑑

ℛ
                                                         III. 13 
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où  𝑘 et  sont les constantes de Boltzmann et de Planck respectivement 

 𝑆𝑎𝑑   est l'entropie d'activation pour la diffusion  

 𝑒 = 𝑔𝑑𝑑𝑝   tel que défini dans l'équation III.12 

 

Quand le tamisage moléculaire est considéré, tout changement d'entropie influera d’une manière 

significative sur la sélectivité. Cet aspect est minutieusement examiné par Singh et Koros [69]. 

 
 

III.3   Le transfert de matière dans des contacteurs membranaires à fibres 

creuses 
 
Le transfert de matière dans un contacteur gaz-liquide prend successivement place dans trois 

compartiments différents, à savoir : la fibre, à travers la paroi membranaire et la calandre.  

Le transport du constituant 𝐴 d'une phase gazeuse vers une phase liquide, et vice versa, implique 

un équilibre gaz-liquide et les résistances au transfert de matière peuvent être calculées par le 

biais des coefficients de transfert de masse. On rapporte les bilans massiques à travers la 

membrane. L'analyse présentée ci-après est générale et peut être étendue à toutes les applications 

de contacteurs membranaires où un gaz et un liquide sont impliqués, tels que la purification de 

flux gazeux, l’ozonation de l'eau, la désoxygénation de l'eau et autres procédés similaires. 

 
 

III.3.1 Le modèle des résistances en séries 

 
Comme déjà expliqué plus haut, les deux membranes microporeuses hydrophobe et hydrophile 

peuvent être utilisées pour mettre en contact un gaz avec un liquide. Des membranes composites 

(microporeux - dense ou hydrophobe - hydrophile) peuvent également être utilisées à cette fin.  

 

La figure III.04 montre les profils de concentration qui sont formés, en raison de la résistance au 

transfert de matière, lorsqu'un constituant 𝐴 est transféré de la phase gazeuse à la phase liquide 

au travers d'une membrane hydrophobe de forme cylindrique. Si le constituant 𝐴 est transféré de 

la phase gazeuse vers la phase liquide, le profil de concentration est celui représenté à la figure 

III.04. 
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Figure III.04 : Illustration des profils de concentration dans une membrane poreuse (gauche) et 
dans une membrane dense (droite). 

 
 

Les résistances au transfert de matière dans les deux cas sont celles créées par les couches limites 

dans les deux phases et la membrane et peuvent être évaluées, comme dans la figure III.04, d’une 

manière analogue aux résistances électriques. 

 
 

                                     𝐽𝐴 = 𝑘𝐴𝑔 𝐶𝐴𝑔 − 𝐶𝐴𝑚𝑔  = 𝑘𝐴𝑚  𝐶𝐴𝑚𝑔
𝑖𝑛𝑡 − 𝐶𝐴𝑚𝑙

𝑖𝑛𝑡  = 𝑘𝐴𝑙(𝐶𝐴𝑚𝑙 − 𝐶𝐴𝑙)                  III. 14 

 
 

où  𝐶𝐴𝑔   est la concentration du soluté 𝐴 dans la phase gazeuse [mol/m3] 

      𝐶𝐴𝑚𝑔   est la concentration du soluté 𝐴 { l’interface gaz-membrane côté gaz [mol/m3] 

     𝐶𝐴𝑚𝑔
𝑖𝑛𝑡   est la concentration du soluté 𝐴 { l’interface gaz-membrane côté membrane [mol/m3] 

     𝐶𝐴𝑚𝑙
𝑖𝑛𝑡   est la concentration du soluté 𝐴 { l’interface membrane-liquide côté membrane [mol/m3] 

     𝐶𝐴𝑚𝑙   est la concentration du soluté 𝐴 { l’interface membrane-liquide côté liquide [mol/m3] 

     𝐶𝐴𝑙   est la concentration du soluté 𝐴 dans la phase liquide [mol/m3] 

  
Les concentrations aux interfaces peuvent être reliées en supposant la présence d’équilibres 

thermodynamiques. L’équilibre entre la phase gazeuse et la phase liquide est représenté par 

l’application de la loi d’Henry, et l’interface gaz-membrane est représentée par l’application d’un 

coefficient de solubilité dans le cas d’un matériau dense bien évidemment. Par contre pour un  

matériau poreux et non mouillé, l’aire d’échange est supposée égale à l’aire géométrique, et 

puisque les pores sont remplis de gaz, on suppose une continuité { l’interface gaz-membrane. 

 

        

 

Phase gazeuse Phase liquide 

Membrane  

microporeuse 

hydrophobe 

Pl>Pg Pg 

𝑪𝑨𝒎𝒍 

𝑪𝑨𝒎𝒍
𝒊𝒏𝒕  

𝑪𝑨𝒍 

𝑪𝑨𝒈 𝑪𝑨𝒎𝒈 

𝑪𝑨𝒎𝒈
𝒊𝒏𝒕  

 

Phase gazeuse Phase liquide 

Membrane 

dense 

Pl>Pg Pg 

𝑪𝑨𝒎𝒍 

𝑪𝑨𝒎𝒍
𝒊𝒏𝒕  

𝑪𝑨𝒍 

𝑪𝑨𝒈 𝑪𝑨𝒎𝒈 

𝑪𝑨𝒎𝒈
𝒊𝒏𝒕  
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Interface gaz-membrane Interface membrane-liquide  
Membrane poreuse Membrane dense Membrane poreuse Membrane dense 

 
𝐶𝐴𝑚𝑔 = 𝐶𝐴𝑚𝑔

𝑖𝑛𝑡  
 

𝐶𝐴𝑚𝑔 =
𝐶𝐴𝑚𝑔

𝑖𝑛𝑡

𝑆ℛ𝑇
 

 

𝐶𝐴𝑚𝑙 =
ℛ𝑇

𝐻
𝐶𝐴𝑚𝑙

𝑖𝑛𝑡  

 

𝐶𝐴𝑚𝑙 =
𝐶𝐴𝑚𝑙

𝑖𝑛𝑡

𝑆𝐻
 

 
Tableau III.02 : Relations entre concentrations aux interfaces gaz-membrane et membrane-liquide. 
 
 
 
où  𝑆 représente le coefficient de solubilité [mol/m3 Pa] 

 𝐻 représente le coefficient d’Henry [Pa m3 /mol] 

 ℛ représente la constante des gaz parfaits [J/mol K] 

 𝑇 représente la température [K] 

  
 
 

III.3.2   Le coefficient de transfert global 
 
Le flux du constituant 𝐴 peut également être exprimé en termes de coefficient global de transfert 

de matière : 

 

                                                    𝐽𝐴 = 𝐾𝐴𝑔 𝐶𝐴𝑔 − 𝐶𝐴𝑚𝑔
𝑖𝑛𝑡  = 𝐾𝐴𝑙 𝐶𝐴𝑚𝑙

𝑖𝑛𝑡 − 𝐶𝐴𝑙                                             III. 15 

 
 

Le coefficient de transfert global peut être déterminé en calculant les coefficients de transfert 

individuels qui le composent en utilisant le modèle des résistances en série. 

En considérant une configuration cylindrique, en combinant les équations III.14 et III.15 et en 

prenant en compte les expressions équilibre résumées dans le tableau III.02, les coefficients 

globaux de transfert de matière, dans une configuration géométrique cylindrique, peuvent être 

exprimés en termes de coefficients de transfert de matière individuels : 

 
 
 Phase gazeuse circulant { l’intérieur des fibres : 
 

                                                         
1

𝐾𝐴𝑙
=

1

𝑘𝐴𝑙
+

𝑑𝑜

𝑑𝑙𝑚

1

ℋ𝑘𝐴𝑚
 +

𝑑𝑜

𝑑𝑖

1

ℋ𝑘𝐴𝑔
                                                   III. 16 

 

 Phase gazeuse circulant { l’extérieur des fibres : 
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1

𝐾𝐴𝑔
=

𝑑𝑜

𝑑𝑖

1

𝑘𝐴𝑔
+

𝑑𝑜

𝑑𝑙𝑚

1

𝑘𝐴𝑚
+

ℋ

𝑘𝐴𝑙
                                                    III. 17 

 

où   𝑑𝑙𝑚  est le diamètre logarithmique moyen de la fibre calculé par l’expression suivante, où 𝑑𝑖  

représente le diamètre intérieur de la fibre et 𝑑𝑜  le diamètre extérieur :  

 

                                                                       𝑑𝑙𝑚 =
𝑑𝑜 − 𝑑𝑖

𝑙𝑛(𝑑𝑜 𝑑𝑖 )
                                                                       III. 18 

  

et  ℋ est le coefficient adimensionnel d’Henry calculé par l’expression suivante : 

 

                                                                                 ℋ =
𝐻

ℛ𝑇
                                                                             III. 19 

 
 
 

III.3.3 Le coefficient de transfert de matière dans la fibre 
 
Le coefficient de transfert de matière dans la fibre 𝑘𝐴𝑓  peut être déterminé par la corrélation 

suggérée par Kreulen et collaborateurs [44] et qui est valide sur une très large plage de nombre de 

Graetz. 

 

                                                             𝑆𝐴𝑓 =
𝑘𝐴𝑓𝑑𝑖

𝒟𝐴𝑓
=  3.673 + 1.623 𝐺𝑟𝐴𝑓  

0.33
                                     III. 20 

 
 
 

III.3.4 Le coefficient de transfert de matière dans la membrane 
 
La résistance au transfert de matière dans une membrane microporeuse 𝑘𝐴𝑚 , qui est 

principalement due à la structure de la membrane et à la présence d'un film stagnant dans les 

pores, est généralement décrite par la loi de Fick et exprimée par : 

  

                                                              
1

𝑘𝐴𝑚
=

𝛿𝜏

휀𝒟𝐴𝑚
=

𝛿𝜏

휀
 

1

𝒟𝐴𝑓
+  

1

𝒟𝐴𝐾
                                                   III. 21 

 

La tortuosité est liée à la porosité par la relation suivante [62] : 

 

                                                                               𝜏 =
(2 − 휀)2

휀
                                                                        III. 22 
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𝒟𝐴𝑚   est le coefficient de diffusion effectif de la membrane dont les pores sont remplis de gaz et 

qui est une combinaison de la diffusion en continu  𝒟𝐴𝑓  qui est déterminée par les différentes 

interactions entre les molécules et la diffusion de Knudsen  𝒟𝐴𝐾  qui prend en compte les 

interactions entre les molécules au sein de la paroi du pore (tel que décrit en détail plus haut). 

La résistance au transfert de matière 𝑘𝐴𝑚  dans les membranes denses tel le polydiméthylsiloxane 

(PDMS) est généralement déterminée expérimentalement. 

 
 

III.3.4 Le coefficient de transfert de matière dans la calandre 
 
Le coefficient de transfert de matière dans le côté calandre  𝑘𝐴𝑠  a été corrélé en fonction de la 

nature de l’écoulement : 

Pour un régime d’écoulement laminaire (𝑅𝑒 < 2100) [84 ] : 

 

                                                        𝑆𝐴𝑠 =
𝑘𝐴𝑠𝑑𝑒

𝒟𝐴𝑠
= 1.25   

𝑑𝑒

𝑙
𝑅𝑒𝐴𝑠 

0.93

𝑆𝑐𝐴𝑠
0.33                                         III. 23  

          

           

Pour un régime d’écoulement transitoire (2100 < 𝑅𝑒 < 10 000) [11] 

 

                                          𝑆𝐴𝑠 =
𝑘𝐴𝑠𝑑𝑒

𝒟𝐴𝑠
= 0.116  𝑅𝑒𝐴𝑠

0.66 − 125 𝑆𝑐𝐴𝑠
0.33   1 +  

𝑑𝑒

𝑙
 

0.66

                 III. 24  

 

Pour un régime d’écoulement turbulent (𝑅𝑒 > 10 000) [11]

   

                                                               𝑆𝐴𝑠 =
𝑘𝐴𝑠𝑑𝑒

𝒟𝐴𝑠
= 0.023 𝑅𝑒𝐴𝑠

0.8 𝑆𝑐𝐴𝑠
0.33                                           III. 25  

 

Il est utile, cependant, de noter que les nombres adimensionnels  𝑅𝑒𝐴𝑠  , 𝑆𝑐𝐴𝑠  , et  𝑆𝐴𝑠  sont calculés 

sur la base d’un diamètre équivalent 𝑑𝑒  déterminés par l’expression suivante : 

 

                                                      𝑑𝑒 =
4 𝐴

𝑈
=

4 𝑠𝑒𝑐𝑡𝑖𝑜𝑛 𝑑𝑒 𝑝𝑎𝑠𝑠𝑎𝑔𝑒

𝑝é𝑟𝑖𝑚è𝑡𝑟𝑒 𝑚𝑜𝑢𝑖𝑙𝑙é
=

𝑑𝑠
2 − 𝑛𝑑𝑜

2

𝑑𝑠 − 𝑑𝑜
                                   III. 26 
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IV. TRANSFERT DE MATIERE AVEC OU SANS REACTION 

CHIMIQUE 
 

IV.1 Introduction 

Les deux chapitres précédents ont été dédiés à la description des contacteurs membranaires et à 

la théorie des contacts gaz-liquide impliquées dans les procédés de séparation, de purification, et 

de fractionnement.  

Le présent chapitre sera consacré à l’étude de modèles mathématiques pouvant décrire des 

processus d’absorption dans des modules de contacteurs membranaires { fibres creuses tel que 

schématisé par la figure IV.01.  

 

 

 

Figure IV.01 : Schéma d’un contacteur membranaire { fibres creuses. 

 

 

 

Sortie fluide côté 

fibre  𝐶𝐴𝑓𝑜  

Pores  

Entrée fluide côté 

calandre  𝐶𝐴𝑠𝑜  

Entrée fluide 

côté fibre  𝐶𝐴𝑓𝑖  

Sortie fluide côté 

calandre  𝐶𝐴𝑠𝑜  

Fibres creuses 
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Les processus considérés tant { l’échelle macro que micro peuvent être accompagnés ou non de 

réaction chimique. Les cas visés par l'étude concerneront :  

 L’absorption tenant compte de l’hydrodynamique dans le compartiment fibre uniquement 

 L’absorption tenant compte de l’hydrodynamique dans les deux compartiments (fibre et 

calandre)  

 L’absorption gaz-liquide sans réaction chimique 

 L’absorption gaz-liquide avec réaction chimique 

 

IV.2 Absorption tenant compte de l’hydrodynamique dans le compartiment 

fibre uniquement 
Les travaux entrepris dans cette partie du programme consistaient à étudier des phénomènes de 

transport de matière dans des contacteurs gaz-liquide à fibres relativement simples, et qui étaient 

répartis en deux phases : 

 

IV.2.a Absorption sans réaction chimique 

La réaction d’hydrolyse du sulfure d’hydrogène H2S dans l’eau étant considérée instantanée, elle 

n’est pas prise en considération dans l’absorption de ce gaz dans un contacteur gaz-liquide à fibres 

de polypropylène. 

De ce fait, considérant une membrane hydrophobe (pores chargées de gaz), les profils de 

concentrations du H2S (soluté) de la phase gazeuse circulant dans les fibres vers la calandre où 

circule l’eau (absorbant) sont comme suit : 

En assumant les hypothèses suivantes valides : 

 

 écoulement laminaire parabolique entièrement développé dans la fibre 

 régime stationnaire établi 

 gradients de concentration axiale et angulaire négligeables 

 transfert par convection dans les directions angulaire et radiale négligeable 

 pression de gaz et liquide constantes 

 

Le transport de matière en coordonnée cylindrique pour le soluté H2S s’écrit de la manière 

suivante : 

 

                                                              𝑣𝑧(𝑟)
𝜕𝐶𝐴𝑔

𝜕𝑧
= 𝒟𝐴𝑔   

1

𝑟
 
𝜕

𝜕𝑟
 𝑟 

𝜕𝐶𝐴𝑔

𝜕𝑟
                                                  IV. 01 

 



     Modélisation et simulation de l'efficacité des contacteurs membranaires pour les procédés d’absorption de gaz acides par solvant chimique 

   

  66 

 

 

Avec la vitesse dans la fibre exprimée par : 

 

                                                                       𝑣𝑧(𝑟) = 2𝑣𝑚𝑜𝑦   1 −   
𝑟

𝑟𝑖
 

2

                                                        IV. 02 

 

Laquelle équation partielle différentielle est soumise aux conditions initiales suivantes : 

   

@  𝑧 = 0,        𝐶𝐴𝑔 = 𝐶𝐴𝑔𝑖 ,       𝑝𝑜𝑢𝑟   𝑟𝑖 ≥ 𝑟 ≥ 0                                                                                            IV. 03 

 

@  𝑟 = 0,        
𝜕𝐶𝐴𝑔

𝜕𝑟
= 0,       𝑝𝑜𝑢𝑟 𝑙 ≥ 𝑧 ≥ 0                                                                                                  IV. 04 

 

@  𝑟 = 𝑟𝑖 ,        𝒟𝐴𝑔
 
𝜕𝐶𝐴𝑔

𝜕𝑟
 
𝑟=𝑟𝑖

= 𝐾𝑒𝑥𝑡  𝐶𝐴𝑔
𝑖𝑛𝑡 − 𝐶𝐴𝑔 ,       𝑝𝑜𝑢𝑟 𝑙 ≥ 𝑧 ≥ 0                                                   IV. 05

 

 

La concentration moyenne de sortie du contacteur est déterminée par l’expression suivante [25]: 

 

                                                                𝐶𝐴𝑔𝑜 =
 2𝜋𝑟𝑣𝑧(𝑟)𝐶𝐴𝑔𝑑𝑟

𝑟𝑖

0

 2𝜋𝑟𝑣𝑧(𝑟)𝑑𝑟
𝑟𝑖

0

                                                                IV. 06 

 

De manière à normaliser les variables et généraliser les résultats de cette étude, le problème a été 

transcris dans une forme adimensionnelle par l’introduction de nouvelles variables : 

 

                                                    
𝜕Φ𝐴𝑔

𝜕휁
=

2

𝐺𝑟
   

1

1 − 𝜉2  
1

𝜉
 
𝜕

𝜕𝜉
 𝜉 

𝜕Φ𝐴𝑔

𝜕𝜉
                                                   IV. 07 

 

Qui sera sujette aux nouvelles conditions simplifiées suivantes :
   

 

@  휁 = 0,        Φ𝐴𝑔 = 1,                                                                                                                                        IV. 08 

 

@  𝜉 = 0,         
𝜕Φ𝐴𝑔

𝜕𝑟
 
𝜉=0

= 0,                                                                                                                            IV. 09 

 

@  𝜉 = 1,         
𝜕Φ𝐴𝑔

𝜕𝑟
 
𝜉=1

=
𝑆𝑒𝑥𝑡

2
 Φ𝐴𝑔                                                                                                             IV. 10 
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Les nombres adimensionnels de 𝐺𝑟 et 𝑆𝑒𝑥𝑡  sont définis par : 𝐺𝑟 =
𝑣𝑚𝑜𝑦 𝑑𝑖

2  

𝒟𝐴𝑔 𝑙
 and  𝑆𝑒𝑥𝑡 =

𝐾𝑒𝑥𝑡 𝑑𝑖  

𝒟𝐴𝑓
 . Le 

coefficient de transfert externe 𝐾𝑒𝑥𝑡  dans le nombre de 𝑆𝑒𝑥𝑡  est déterminé par la somme des 

résistances combinée aux transferts de matière dans la phase gazeuse et à travers la membrane. 

Le calcul de  𝑘𝐴𝑚  est détaillé dans le chapitre précédent. 

  

                                                                 
1

𝐾𝑒𝑥𝑡
=

1

𝑘𝐴𝑔
+

1

𝑘𝐴𝑚
                                                                              IV. 11 

 

Le modèle mathématique sous sa forme adimensionnelle gouvernant l’absorption du sulfure 

d’hydrogène par l’eau dans un contacteur gaz-liquide est résolu par la méthode de la collocation 

orthogonale en utilisant un code source Fortran [5, 14]. La discrétisation de l’équation partielle 

différentielle réduit l’ordre de celle-ci de un, et la transforme en une série d’équations 

différentielles ordinaires qui peuvent être résolues par l’algorithme Runge-Kutta ou tout autre 

technique similaire. 

La performance du contacteur à fibres peut-être appréciée théoriquement par la corrélation  

graphique du taux de réduction de soluté à la sortie du contacteur (휂 = 1 − ΦAgo ) avec le nombre 

de 𝐺𝑟 à différentes valeurs de 𝑆𝑒𝑥𝑡   (figure IV.02). 

 

 

Figure IV.02 : Effet simulé du nombre adimensionnel de Gr sur l'efficacité du contacteur en 
fonction du nombre de Sh. 
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Les simulations numériques ont été effectuées avec différents paramètres opératoires (vitesse 

d’écoulement et coefficient de transfert de matière, entre autres, dans deux modules similaires 

mais ayant des aires de contact différentes (le premier contenant 1930 fibres et le second 120 

uniquement).  

 

En outre, les résultats simulés numériquement avec ceux obtenus expérimentalement étaient en 

bon accord [5]. 

 

IV.2.b Absorption avec réaction chimique 

L’élimination de dioxyde de carbone CO2 par des solutions d’alkanolamines, qui est une opération 

de séparation fréquemment utilisée en engineering, est une absorption accompagnée d’une 

réaction chimique. 

La réaction du dioxyde de carbone avec une alkanolamine s »’écrit de la manière suivante : 

 

                                          𝐶𝑂2 + 𝑅1𝑅2𝑁𝐻 ⇌  𝑅1𝑅2𝑁𝐻+𝐶𝑂𝑂−                                          

𝑅1𝑅2𝑁𝐻+𝐶𝑂𝑂− + 𝑅1𝑅2𝑁𝐻 ⇌  𝑅1𝑅2𝑁𝐻2
+ +   𝑅1𝑅2𝑁𝐶𝑂𝑂− 

 

Où d’une manière générale 

 

𝐶𝑂2 +  2𝐴𝑚𝐻 ⇌  𝐴𝑚𝐻2
+ +   𝐴𝑚𝐶𝑂𝑂− 

 

La vitesse de cette réaction chimique basée sur le mécanisme de formation de carbamate en deux 

étapes s’écrit de la manière suivante : 

 

                                                  ℜ𝐶𝑂2
=  

𝑘𝑍

1 +
𝑘−𝑍

𝑘𝐵𝑖[𝐴𝑚]

  [𝐶𝑂2][𝐴𝑚] −
(𝐶𝑇 − [𝐴𝑚]2)

4 𝐾𝑒𝑞 [𝐴𝑚]
                          IV. 12 

 

Le flux local du constituant 𝐶𝑂2 est généralement exprimé en termes de gradient de concentration 

∆𝐶𝐶𝑂2
 et est lié aux résistances en série dans les trois phases : 

 

                                                               𝐽𝐶𝑂2
=

1

1
𝑘𝐶𝑂2 ,𝑔

+
1

𝑘𝐶𝑂2 ,𝑚
+

ℋ𝐶𝑂2

𝐸 𝑘𝐶𝑂2 ,𝑙

∆𝐶𝐶𝑂2                                       IV. 13 
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où  𝑘𝐶𝑂2 ,𝑔 ,  𝑘𝐶𝑂2 ,𝑚  et  𝑘𝐶𝑂2 ,𝑙   sont les coefficients de transport de masse dans la phase gaz, à travers 

la membrane et dans la phase  liquide  respectivement (figure IV.03). Le facteur d'accélération, 𝐸, 

qui exprime l'effet de la réaction chimique sur le processus d'absorption est défini par : 

 

                                                                        𝐸 =
𝐽𝐴  𝑎𝑣𝑒𝑐 𝑟𝑒𝑎𝑐𝑡𝑖𝑜𝑛 𝑐𝑖𝑚𝑖𝑞𝑢𝑒

𝐽𝐴  𝑠𝑎𝑛𝑠 𝑟𝑒𝑎𝑐𝑡𝑖𝑜𝑛 𝑐𝑖𝑚𝑖𝑞𝑢𝑒
                                             IV. 14 

 

Diverses solutions approximatives sont disponibles dans la littérature [16, 17, 31, 32, 46, 47, 79] 

pour prédire le facteur d'accélération sur la base de différents modèles de transfert de matière qui 

supposent tous la présence d'une zone bien mélangée au sein du liquide adjacent à la zone de 

diffusion. Dans certains cas, surtout pour les fibres de faible diamètre, cette hypothèse n'est pas 

correcte et, selon le temps de contact gaz-liquide, la zone de transfert de masse en phase liquide 

peut s'étendre jusqu'à l'axe de la fibre. 

 

Si on assume les mêmes hypothèses que celles énumérées dans le chapitre précédent, les profils 

de concentration du soluté (𝐶𝑂2) et du solvant (𝐴𝑚) dans la phase liquide seront respectivement 

décrits par les équations microscopiques de transport en coordonnées cylindriques suivantes, 

dont les gradients sont schématiquement représentés dans la figure IV.03 : 

 

 

                                2𝑣𝑚𝑜𝑦   1 −   
𝑟

𝑟𝑖
 

2

 
𝜕[𝐶𝑂2]

𝜕𝑧
= 𝒟𝐶𝑂2

  
1

𝑟
 
𝜕

𝜕𝑟
 𝑟 

𝜕[𝐶𝑂2]

𝜕𝑟
  −  ℜ𝐶𝑂2

                            IV. 15 

 

 

                           2𝑣𝑚𝑜𝑦   1 −   
𝑟

𝑟𝑖
 

2

 
𝜕[𝐴𝑚]

𝜕𝑧
= 𝒟𝐴𝑚   

1

𝑟
 
𝜕

𝜕𝑟
 𝑟 

𝜕[𝐴𝑚]

𝜕𝑟
  −  2 ℜ𝐶𝑂2

                               IV. 16 

 

 

La concentration de la solution absorbante est connue et dépourvue de soluté { l’entrée du 

module. Au cœur de la fibre, les gradients de concentration pour le soluté et le solvant sont nuls 

pour symétrie, d’une part, et d’autres part { l’interface gaz liquide, le gradient du soluté est fini et 

connu alors que celui du solvant est nul pour non volatilité de ce dernier.   

En se basant sur ces faits, les deux équations sont assujetties aux conditions initiales et aux limites 

suivantes : 
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@  𝑧 = 0,        [𝐶𝑂2] = 0,   [𝐴𝑚] = 𝐶𝑇      𝑝𝑜𝑢𝑟   𝑟𝑖 ≥ 𝑟 ≥ 0                                                                       IV. 17 

 

@  𝑟 = 0,        
𝜕[𝐶𝑂2]

𝜕𝑟
 
𝑟=0

,    
𝜕[𝐴𝑚]

𝜕𝑟
= 0   𝑝𝑜𝑢𝑟 𝑙 ≥ 𝑧 ≥ 0                                                                         IV. 18 

 

@  𝑟 = 𝑟𝑖 ,     𝒟𝐶𝑂2
 𝜕
[𝐶𝑂2]

𝜕𝑟
 
𝑟=𝑟𝑖

= 𝐾𝑒𝑥𝑡  [𝐶𝑂2]𝑖𝑛𝑡 − [𝐶𝑂2]𝑔 ,
𝜕[𝐴𝑚]

𝜕𝑟
= 0     𝑝𝑜𝑢𝑟 𝑙 ≥ 𝑧 ≥ 0      IV. 19

 

 

Les concentrations moyennes de soluté et de solvant à la sortie du module sont déterminées de la 

même manière que du chapitre précédent (équation IV.06) : 

 

 

 

Figure IV.03 : Gradient de concentration du soluté et du solvant dans les différents compartiments 
d’un contacteur membranaire à fibre creuse. 
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Le facteur d’accélération 𝐸 est estimé par la substitution de l'équation IV. 12 dans l'équation IV. 15 

qui sera résolue par des techniques numériques. On peut à titre indicatif considérer deux cas 

distincts :  

 

IV.2.b.1 Cas d’une réaction irréversible du premier ordre 

Pour une réaction irréversible de premier ordre, le terme de réaction dans l'équation IV. 12 est:  
 
 
                                                                              ℜ𝐶𝑂2

= 𝑘𝑧[𝐶𝑂2]                                                                                              IV. 20 

 
 

où  𝑘𝑧  est la constante cinétique de réaction.  
 
Les techniques numériques sont nécessaires pour résoudre l'équation IV. 15 avec des conditions 

initiales et aux limites appropriées. Toutefois, dans le cadre de l’approximation d'un transfert de 

masse couplée à une réaction chimique irréversible de premier ordre, une solution asymptotique 

pour le facteur d’accélération dans un régime de réaction rapide basé sur la théorie du 

renouvellement de surface est donnée par : 

 

                                                                              𝐸 = 𝐻𝑎 =
 𝑘𝑧   𝒟𝐶𝑂2

 𝑘𝐶𝑂2 ,𝑙
                                                         IV. 21 

 

où 𝐻𝑎 est le nombre Hatta qui compare le taux maximal de réaction dans le film liquide au taux 

maximal de transport du soluté A à travers le film liquide. 

Figure IV.04  relie le facteur d'accroissement 𝐸 au nombre de Hatta 𝐻𝑎. On note que la solution 

approximée asymptotique basée sur la théorie de renouvellement de la surface (ligne droite) est 

comparée à des résultats numériques exacts de l'équation IV. 15 pour le cas de l'absorption de gaz 

dans un liquide s'écoulant à travers une fibre creuse accompagnée d'une réaction de premier 

ordre. 

Le nombre 𝐻𝑎 est varié en changeant les valeurs de la constante de vitesse de réaction du premier 

ordre 𝑘𝑧  et le coefficient de transfert de masse  𝑘𝐶𝑂2 ,𝑙  dans la gamme des valeurs rapportées dans 

la légende. Pour des nombres de Graetz élevés, le facteur d'accroissement calculé numériquement 

est égal à la valeur prédite de 𝐸, et les forces motrices pour l'absorption physique et chimique 

peuvent être considérées comme identiques, et le processus de transfert de matière prend place 

dans une mince zone adjacente à l'interface gaz-liquide. 
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Dans le cas du régime de réaction lente (𝐻𝑎 < 3), il n'y a pas d'accélération à cause de la réaction 

chimique, et le flux d'absorption dépend du coefficient de transfert de masse et, par conséquent, 

de la vitesse d’écoulement du liquide. 

 

 

Figure IV.04 : Corrélation de E avec Ha pour une absorption gaz-liquide accompagnée d’une 
réaction chimique irréversible de premier ordre dans un contacteur à fibre creuse [17]. 

 
 

 

IV.2.b.2 Cas d’une réaction irréversible du deuxième ordre 
 
Le taux d’une réaction irréversible du second ordre est : 
 
                                                                                    ℜ𝐶𝑂2

= 𝑘𝑧[𝐶𝑂2][𝐴𝑚]                                                      IV. 22 

 

Dans les conditions limites d’un nombre élevé de 𝐺𝑟 (𝐻𝑎 >  2), l’absorption des solutés est 

privilégiée dans la zone proche de l'interface gaz- liquide. Par ailleurs, la concentration de 

l’absorbant dans la phase liquide prés de l'axe de la fibre est la même que celle à l'entrée de la 

fibre. Dans ces conditions, le facteur d'accélération 𝐸 est égal au nombre de Hatta modifié (𝐻𝑎) 

[44] : 
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                                                                𝐸 = 𝐻𝑎 =
 𝑘𝑍  [𝐴𝑚] 𝒟𝐶𝑂2

 𝑘𝐶𝑂2 ,𝑙
                                                                IV. 23 

 

Pour des nombres de 𝐺𝑟 suffisamment faibles (𝐺𝑟 → 0), soit : 𝐻𝑎 ≫
[𝐴𝑚 ]𝑜𝑢𝑡

[𝐶𝑂2]𝑖𝑛

𝒟𝐴𝑚

𝒟𝐶𝑂 2

  . 

 

Le régime d'absorption sur la fibre entière peut être considéré en tant que régime de réaction 

instantanée: le taux d'absorption est limité par la diffusion radiale du soluté réagissant à la surface 

et le flux est fortement influencé par le coefficient de transfert de masse. 

Dans ce cas, la solution asymptotique pour le facteur d’accélération 𝐸∞  est déterminée par 

Kreulen et collaborateurs [45] : 

La solution asymptotique dans ce cas du facteur d’accélération est donnée alors par : 

 

                                                    𝐸∞ =  1 +
[𝐴𝑚]𝑜𝑢𝑡

2[𝐶𝑂2]𝑖𝑛

𝒟𝐴𝑚

𝒟𝐶𝑂2

  
𝒟𝐶𝑂2

𝒟𝐴𝑚
 

1
3 

                                                         IV. 24 

 

 

 

Figure IV.05 : Corrélation de E avec Ha pour une absorption gaz-liquide accompagnée d’une 
réaction chimique de second ordre dans un contacteur à fibre creuse [17]. 
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La figure IV.05 de représente la relation entre E et Ha pour le cas d'une absorption de gaz dans un 

liquide s'écoulant à travers des fibres creuses accompagnée d'une réaction irréversible de second 

ordre. La comparaison entre la figure IV.04 et la figure IV.05 montre que la valeur maximale de E 

(𝐸∞) est atteinte en cas de deuxième ordre de la réaction pour tous les 𝑘𝑍 , alors que dans le cas de 

la réaction du premier ordre aucune limite de ce genre n'est constatée. 

 
D’une manière similaire au chapitre précédent, les équations de transport avec leurs conditions 

aux limites ont été transformées en équations adimensionnelles par l’adoption de nouvelles 

variables dépendantes et indépendantes adimensionnelles. 

Le problème est par la suite discrétisé dans les deux coordonnées radiales et axiales par la 

méthode de la collocation orthogonale qui réduit le problème { un système d’équations 

différentielles ordinaires qui sont résolues par l’algorithme de Runge-Kutta [6, 14]. 

Le tracé des profils de concentrations du soluté et du solvant montrent bien que la solution 

absorbante s’enrichit en soluté et s’appauvrit en solvant au fur et { mesure qu’on s’approche de la 

sortie du contacteur. 

 

 

Figure IV.06 : Profil 3D de la concentration adimensionnelle de CO2 dans la phase liquide ([CO2]in= 
5 mol/m3, CT=1000 mol/m3, vz = 0.1 m/s et T°=298.14 °K). 
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concentrations de sortie du dioxyde de carbone et de l’amine. Plus long est le module, plus long est 

le temps de séjour, donc plus grande est l'efficacité d'absorption. Pour des modules plus longs, le 

temps de séjour est suffisamment long et l'équilibre chimique peut être atteint. Par exemple, les 

modules membranaires plus longs permettent un captage plus élevé de dioxyde de carbone, et les 

deux concentrations de sortie de gaz et d’amine atteignent des valeurs asymptotiques jusqu’{ ce 

que l'équilibre chimique soit atteint. 

Les solutions numériques ont été effectuées sur plusieurs types d’alcanolamines, à savoir la DEA 

(diethanolamine), l’AMP (2-amino-2-methyl-1-propanol) et la DIPA (diisopropanolamine). Le 

taux de réduction de la concentration du soluté dans la solution simulée a montré que l’AMP 

présente une capacité d’absorption supérieure à celles des deux autres alcanolamines utilisées 

dans cette étude [6]. 

 

 

Figure IV.07 : Profil 3D de la concentration adimensionnelle de DEA dans la phase liquide 
([CO2]in= 5 mol/m3, CT =1000 mol/m3, vz = 0.1 m/s). 

 

     

En outre, les effets des propriétés géométriques ainsi que ceux de la concentration initiale du 

solvant sur la performance d’absorption du contacteur ont été étudiés. 
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IV.3 Absorption tenant compte de l’hydrodynamique dans les 

compartiments fibre et calandre 
  
Dans les chapitres précédents, le transport de matière n’a été considéré que dans les fibres du 

contacteur, et celui dans la calandre n’a pas été pris en considération, en d’autres termes le gaz 

circulant dans la calandre est considéré comme gaz pur. 

En réalité, les courants de gaz circulant dans l’autre côté sont constitués de mélanges gazeux. De 

ce fait, le transport de matière du soluté de la phase gazeuse vers la phase liquide où il doit se 

dissoudre et/ou réagir avec le solvant, doit être pris en compte. Il en est de même pour son 

hydrodynamique d’écoulement. 

 

IV.3.a Absorption avec écoulement piston côté calandre  

L’hydrodynamique la plus simple est celle d’un écoulement piston dans la calandre. Par 

conséquent, le modèle d’absorption est le modèle décrit dans le paragraphe IV.2.a complété par 

l’ajout d’une équation régissant le transport de matière côté calandre où le gaz circule à contre 

courant du liquide i.e. : 

 

                                                   
𝑑 𝑉[𝐶𝑂2]𝑔 

𝑑𝑧
= 𝑘𝐶𝑂2 ,𝑔  [𝐶𝑂2]𝑔 −

[𝐶𝑂2]𝑙
𝑚

                                                    IV. 25 

 

Laquelle équation est soumise à la condition aux limites suivante : 

 

 @  𝑧 = 𝑙,   [𝐶𝑂2]𝑔 = [𝐶𝑂2]𝑔
𝑜  

 

 

IV.3.b Absorption avec écoulement dit « surface libre » 

Le transport  du soluté dans la phase gazeuse circulant dans la calandre est seulement convectif-

diffusif, et est décrit par l’équation de transport microscopique suivante : 

 

                                𝑣𝑧𝑠  
𝜕[𝐶𝑂2]𝑠

𝜕𝑧
= 𝒟𝐶𝑂2

  
1

𝑟
 
𝜕

𝜕𝑟
 𝑟 

𝜕[𝐶𝑂2]𝑠
𝜕𝑟

                                                                      IV. 26 

 

Où le terme 𝑣𝑧𝑠  dénote la vitesse d’écoulement dans la calandre (shell) dans le sens axial et est 

décrite par l’équation dite de “surface libre“, [29]: 
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                                𝑣𝑧𝑠 = 2𝑣𝑚𝑜𝑦  1 −  
𝑟𝑜
𝑟𝑒

 
2

  
 
𝑟
𝑟𝑒

 
2

−  
𝑟𝑜
𝑟𝑒

 
2

− 𝑙𝑛  
𝑟
𝑟𝑜

 
2

3 +  
𝑟𝑜
𝑟𝑒

 
2

− 4  
𝑟𝑜
𝑟𝑒

 
4

+ 𝑙𝑛  
𝑟𝑜
𝑟𝑒

 
4                                        IV. 27 

 

Ou 𝑟𝑜  et  𝑟𝑒   signifient respectivement le rayon extérieur de la fibre et le rayon de surface libre 

déterminé par : 𝑟𝑒 =
𝑟𝑠

 𝑛
. 

 

IV.3.c Absorption avec écoulement modèle Navier-Stokes 

L’écoulement du soluté dans la phase gazeuse circulant dans la calandre peut-être caractérisé par 

des équations de moment de Navier-Stokes [4] tout en supposant que les fibres dans le faisceau 

sont régulièrement réparties dans la calandre (figure IV.06) : 
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Figure IV.08 : Répartition régulière du faisceau de fibres dans la calandre. 
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L’équation de continuité IV.28, pour un fluide incompressible dans un étant stationnaire, est 

combinée aux équations de moment IV.29 et IV.30 où les termes  𝑣𝑟𝑠  et 𝑣𝑧𝑠  dénotent les vitesses 

du fluide circulant dans la calandre dans les directions 𝑟 et 𝑧 respectivement.   

 

Le modèle ci-dessus peut être résolu si on néglige le glissement sur la paroi externe de la fibre, i.e.  

 

 @ 𝑟 = 𝑟𝑜  , 𝑣𝑟𝑠 = 0 , 𝑣𝑧𝑠 = 0   𝑝𝑜𝑢𝑟  0 ≤ 𝑧 ≤ 𝑙                                                                                      IV. 31 

Des simulations numériques utilisant les trois modèles d’hydrodynamique d’écoulement du fluide 

dans la calandre édictées et détaillées plus haut ont été réalisées pour prédire l’efficacité d’un 

contacteur gaz-liquide à fibre creuses. Les essais expérimentaux [59] sont en meilleur accord avec 

les résultats numériques effectués dans les mêmes conditions pour le modèle d’hydrodynamique 

de Navier-Stokes que pour les deux autres modèles (figure IV.09). 

 

Figure IV.09 : Comparaison de l’efficacité simulée d’un contacteur à fibre creuses avec celle 
générée expérimentalement [7]. 
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V. CONCLUSION ET TRAVAUX FUTURS 

 

V.1 Conclusion 

 
La complexité de l’hydrodynamique des écoulements du fluide circulant dans le côté calandre d’un 

contacteur entrave l’élaboration de modèles mathématiques qui permettront la prédiction 

rigoureuse de la performance du processus d’absorption gaz-liquide. C’est pourquoi d’intenses 

recherches sont menées pour le développement de modèles permettant de prédire de la manière 

la plus fiable la performance des processus d’absorption dans des contacteurs { fibres creuses,  et 

par voie de conséquence, de dimensionner des unités pilotes et industrielles de séparation de gaz. 

Les travaux de cette étude consistent à comprendre dans un premier temps les effets 

d’écoulement des fluides impliqués dans les processus d’absorption de transfert de matière dans 

des contacteurs gaz-liquide et de développer, dans un deuxième temps, des modèles 

mathématiques pour différents matériaux polymériques tout en s’inspirant de la théorie des 

phénomènes d’écoulement de fluides et respectant des conditions opératoires proches de celles 

de l’industrie. 

La première partie de ce travail a porté sur l’étude de la performance dans deux contacteurs gaz-

liquide dont les fibres sont à base de polypropylène et de différentes densités de remplissage pour 

l’élimination du sulfure d’hydrogène par hydrolyse dans une solution d’eau pure. Les valeurs des 

coefficients de transfert de matière obtenus expérimentalement étaient en bon accord avec ceux 

simulés numériquement. Par ailleurs, il a été remarqué que le diamètre et le nombre de fibres d’un 

contacteur gaz-liquide peuvent être aisément estimés connaissant le débit du fluide circulant dans 

la fibre et la longueur de celle-ci, et ce après avoir établi la corrélation graphique simulée 

numériquement entre le nombre adimensionnel de Graetz  𝐺𝑟 et le nombre externe de Sherwood 

𝑆𝑒𝑥  .    

Les taux de réactions chimiques n’étant pas tout le temps négligeables, leur impact sur le 

comportement d’un contacteur a été étudié dans la deuxième partie de ce travail qui consistait en 

l’analyse de la performance de diverses alkanolamines { usage industriel dans l’absorption de 

dioxyde de carbone, telles la DEA, l’AMP et la DIPA. Hormis la vérification de l’étroite dépendance 

de la performance de l’élimination de CO2 avec la vitesse de fluide dans la fibre et de la 

concentration initiale de l’absorbant a été vérifiée,  il a été observé que l’amine stériquement 

encombrée 2-amino-2-methyl-1-propanol (AMP) présentait une capacité d’absorption plus élevée 

et une meilleure sélectivité comparativement aux deux autres amines utilisées.    
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L’autre spécificité de cette étude est la comparaison de divers modèle régissant l’écoulement du 

fluide circulant côté calandre. La comparaison de deux matériaux membranaires de constitution 

morphologiques différentes, un polymère microporeux (polypropylène) et un polymère dense 

(polydiméthylsiloxane) a révélé, qu’{ vitesses égales, la concentration de l’effluent dans un 

contacteur à base du polymère dense est plus élevée que celle de celui à polymère poreux. En 

outre, les résultats simulés numériquement par le biais d’un modèle mathématique basé sur un 

écoulement de fluide coté calandre du type Navier-Stokes se sont avérés être très proche de 

résultats collectés sur un dispositif expérimental en comparaison avec d’autres modèles 

mathématiques tel que l’écoulement piston ou encore l’écoulement dit de surface libre.  

 

V.2 Travaux futurs 

 

Au terme de ces travaux qui ont été assis sur certaines hypothèses dont la plupart n’ont été 

vérifiées ni théoriquement ni expérimentalement, les carences ci-après énumérées ont été 

relevées et seront traitées dans des travaux futurs de manière à aboutir à une intensification de 

procédés plus rigoureuse permettant un dimensionnement fiable d’unités pilotes et industrielles.  

Tous les modèles développés dans cette étude ont été construits en supposant une répartition 

régulière des fibres dans la calandre de manière à pourvoir valider une analogie avec les 

écoulements de fluides dans les échangeurs de chaleur. Cet arrangement irrégulier des fibres dans 

le faisceau représente un inconvénient majeur dans la mesure où il favorise un écoulement 

préférentiel dans la calandre dit  ‘‘channeling’’, ce qui affecte très négativement l’efficacité du 

transfert de matière.  Supposer un espacement équidistant entre les fibres est une source 

d’erreurs dans les calculs qui pourrait être surmontée par l’utilisation de modèle statistiques qui 

prennent en compte les rangements aléatoires des fibres dans la calandre tels la distribution 

Gaussienne et/ou  la tesselation de Voronoï, ou la Random Sequential Addition (RSA).   

La variation de température ainsi que les phénomènes de dispersion, qui pourraient jouer un rôle 

important dans l’efficacité et la performance de l’absorption dans des contacteurs membranaires à 

fibres creuses, n’ont pas été pris en considération dans ces travaux et doivent faire l’objet d’une 

attention particulière dans les modules de taille industrielle. La condensation de l’eau présente 

dans les fumées (5 à 10 %) due à une baisse de température pourrait entraîner une baisse du 

transfert de matière par un mouillage possible du support microporeux coté gaz. 

L’étude et l’élaboration de modèles mathématiques régissant l’absorption simultanée de deux gaz 

dans la même solution absorbante toujours dans des contacteurs gaz-liquide à fibres mérite elle 

aussi qu’une attention particulière lui soit accordée. Cette thématique, où très peu de travaux y 
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ont été publiés dans la littérature et { laquelle très peu d’attention a été accordée, est 

fréquemment rencontrée dans l’industrie pétrochimique. En fait, le gaz naturel renferme des gaz 

acides, le dioxyde de carbone CO2 et le sulfure d’hydrogène H2S, qui sont considérés comme des 

poisons dont l’élimination par des alkanolamines est une opération industrielle très importante 

(procédés de décarbonatation et de désulfurisation). 
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Les contacteurs membranaires à fibres creuses sont largement utilisés en dans des processus gaz-

liquide pour l'élimination de gaz acide de divers rejets gazeux. Le sulfure d'hydrogène H2S est un 

dangereux contaminant tant en milieu confiné qu’{ l’air libre, mais, compte tenu de sa forte 

toxicité, un nombre très limité de résultats expérimentaux ont été publié pour ce composé. 

L'absorption chimique dans des modules à membranes a été exclusivement étudiée. Néanmoins, 

dans cette étude, le contrôle des odeurs par absorption dans l'eau réalisée dans un contacteur de 

fibres creuses du sulfure d'hydrogène a été étudiée tant sur un plan théorique qu’expérimental. Le 

lavage du sulfure d'hydrogène dans un mélange d’air est étudié dans l’utilisation de deux modules 

de fibres creuses microporeuses en polypropylène de différente fraction de remplissage des fibres 

et d’aires de contact. Le mélange gazeux circule { l’intérieur des fibres alors que la phase liquide 

circule dans la calandre en mode non mouillé, c'est-à-dire les pores de la paroi membranaire 

entièrement remplis de gaz. La phase gazeuse circule à contre-courant de la phase liquide à 

pression constante. Une vitesse parabolique laminaire a été employée pour décrire l'équation de 

transport de masse par convection-diffusion qui a été résolue analytiquement et numériquement. 

Les performances des contacteurs d'absorption de sulfure d'hydrogène calculées concordent 

d’une manière raisonnable avec les résultats expérimentaux générés pour les deux modules 

utilisés. Jusqu'à 85 % de gaz acide pourrait être éliminée à des débits gazeux de l’ordre de 200 

cm3/min pour le grand module et un appauvrissement de l’ordre de 89 % à 10 cm3/min a été 

observé dans petit contacteur. Les coefficients de transfert de matière global calculé à partir des 

données expérimentales concordent de façon satisfaisante avec ceux générés par le modèle 

mathématique. Par ailleurs, la relation entre le nombre adimensionnel de Sherwood avec le 

nombre de Graetz est en bon accord avec la solution semi-analytique de Levêque. 
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door contaminai//. hw. gi•·en ils wxicity. a limited number of experimental re.rults ha1•e 
been re110rted fur this compound. Moreo•·er. clremical ab.wrptirm lws been e.rclusindy 
im·estigated. ln this stuc/y, hydrogen .wlfide odar control by absorption in ,,·ater thanks w 
a ha/law frher contactur lws been studied bath experimental/y and theoretically. The 
scruhhing of hydrogen .mlfrde from air gas mixture ü inl'estigated in 111'0 porous polypro
l'.rlene (PP) ho/law fiber modules of different contact area and frher packing fraction. 
The gas phase i.1· circulated in the lumen of the frber bore and the liquid phase in the 
she/1 in a namt•etted made, i.e. the membrane pore.~ being fi/led witlr gas. The gas pha~e 
was run in countercurre/11 contact with tire /iquid pha.1·e at constalll pressure. A laminar 
parabolic l'elocity Iras bun employed to describe the com ·ecti•·e diffusi•·e ma.n tramport 
equation 11•hich lws been .wlved analytically and llllmerically. The calculated extenl.\ of 
hydrogen su/fide depletion rewonably compare with the generated experimenllll re.wlts 
for bmh membrane modules. Up 10 85% of acid gas amld be remo1·ed at gaseous flow
rates of 200 Œr'lmin for the large module and remol'als as high as 891k at 10 cm11min 
ha1·e heen obsen·ed for the smaller one. The 0\'era/1 nws.l'-lranifer coeffrciellls ca/culatetl 
from the experimental dll/a, agree satisfactarily with those generated by the mathematical 
mode/. The relation of the dimensionless ShenmUll number to the Graet= number is in a 
good agreemelll ll'ith the Ll'l'êque semimwlytica/ solmion. <!) 2007 American lnstitute of 
Chemical Engineers AIChE J. 54: 122- 131. 2008 
Keyll'ortl.t: ab.wrtJtion. membrane uparatimu. ga.~ purifil'ation, mathematicalmodeling 

Membranc-based ga.~- l iqu id contactors have known in the 
last decade a considerable dcvelopmenl. This technolog)' has 

proven attractive for numcrous applications in two broad 
arcas, namely. the biological trcatmcnt of contaminaiCd gas 
•trcams (trichlorocthylenc, propcnc, and Other VOC's), and the 
abiotic g~ absorption of wa.~tc ga..<.cS (sul fur dioxidc. ammonia. 
etc.). The firM rcponcd application of thi~ mcmbmnc-bascd 
ga.~-l iqu id alhorption procCl>.'> was the blood oxygenation using 
a hydrophobie !lat PTFE Hlm whcrc blood nows in one side 
and air or pure oxygcn on the othcr sidc of the membrane.• 
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membrane> deviee:. 10 ~tudy the ab!.Orption of a numbcr of 
ga...c~ (carbon dioxidc, ~ulfur dioxidc, ammonia , ete.) into vari
ous •olvcnts or aqucou.> .-olutions (watcr. soda, MEA. etc.). 

Thc.\c deviee!> rcscmble >hcll and tube hcal cxchangers as 
far as the configuration i;. concemed. The only difference is 
that in the hollow fiber membrane contactor, the fibcrs arc 
randomly bundlcd and pottcd in the >hcll cartridgc. whercas 
in hcat exchangers. the tubes are arrangcd in a weil defincd 
gcometrical pitch. 

Even though convcntional absorption proce~scs (bubblc 
eolumns, pacled and spray towcrs) have bcen uscd in the 
chemieal induJ>try for decades, the intcrdcpendence of the !lu
ids 10 be contacted prcscnL~ a real di.<.advantagc that sorne
times rcwlts in difficulties such as foaming, !looding. and 
emulsions. The gas- lic.tuid hollow fibcr membrane contactor 
(HFMC) has proven 10 be a promi;.ing techni4ue to ovcr
eomc thcse shortcomings. Bcsidcs the nondispcrsivc contact 
bel wcen !lu ids. this technique offcr;. a largcr. and easy to 
cvaluate. intcrfacial contact arca. Mat;,on ct al.5 rcportcd thal 
surface eomac t arca dcveloped by a fiber module could rcach 
8000 m2/m3 whcrca!. in convcntional absorption tower>, il is 
only of 800 m2/m 1 • Yang and Cussler6 have obscrvcd a 10· 
fold incrcasc in c fl1ciency whcn using a hollow fiber module 
ovcr a convcntional absorption paeked column. 

Howcver, the pre;,cnce of a membrane itself consi'ts of 
anothcr resistance to mass transfer, which is not encountercd in 
ab.-orption columns. 11tis rcsiMancc could ncgativcly affect the 
ovcrall ma.o;s tran .. o;fcr and significanlly lowcr the selcctivily. This 
membrane resistance can be minimiL.Cd by reducing !he mem
brane thicl..ncss or by incrca.o;ing its intrinsic gas penncr~bility. 

Many aulhorsl.7 have spccifically investigatcd L11is point. 
Membrane contactors-bascd proccsscs have bccn rcvicwcd 

very conci ... e ly by Sirkar.R and thoroughly detailed by Gabel· 
man and Hwang.9 

For gas-liquid comacl deviees, two type~ of membrane.\ can 
be used: hydrophobie microporous polyrncr matcrial such as 
polypropylenc and dense polymerie mutcria.l !>uch as silicone 
rubber (polydimcthylsi loxanc). The microporou> mate ria l 
pR.~nt• a higher pcnncability whercas dense rnatcrial could be 
advantagcous in ca.~s where a specifie selcctivity i;. dcsircd. 

This article invcstigatc> the ab ... orption of hydrogcn sultidc 
thanks 10 hydrophobie microporous hollow fibcr membrane 
modules opcrated in a nonwcucd mode wilh the gas llowing 
in the fiber • ide and the liquid in the shell. The motivations 
of this l>ludy arc the following: 

{i) Hydrogen sulfide being a toxic compound which is dif
ficul l and risky 10 manipulate. a very limited number of 
ab;.orption of this compound with membrane contac ton. arc 
reported.2.IO.II 16 

( ii) Prcvious papers with membrane contactor ... rcmain rc
stricted 10 hydrogcn sulfidc absorption in chemical aqucous 
solutions (such as sod ium carbonate, sodium hydrox
ide).1·10·11 16 Wc report hercaftcr. for the first timc. cxperi· 
menta l rcsul!s wilh absorption in water. This stratcgy can be 
of intercst in ordcr 10 limil the use of chcm icals and prcvenl 
the nccd a regeneration stcp of the absorption liquid. cvcr· 
thclcss. the ab;,encc of a chcmical reaction in the liquid will 
have a >ignificant in!lucnce on the ma.~s 1rans fcr proces>. 
Con~cc.tucntly, a dcdieatcd modeling annlysis will be 
rcquircd. Thus. prcdictcd and experimental rC..\ults will be 
eomparcd accord ing 10 a numcrical simulation in this work. 

(ii i) Absorption studies with traces of H2S arc scarcc. For 
odor rcmoval and toxicity guidel incs, 100 ppm is considered 
a~ the maximum acceptable limi1.1° For tha l rCaJ>on, th is lcvcl 
of conccntrmion has bccn takcn as the inlct fccd concentra· 
tion in th il> study to cvalumc the potcntial o f watcr absorption 
with trace concentrations. 

(iv) The predic tion of the mass-transfer resistance on the 
cxtemal part of the rncmbmnc (i.e. in the extra capi llary spacc) 
is known to be problcrnalic.9

·
11 Fibcr geometry and packing 

frac tion play a key rolc but the numcrous correlations that have 
bccn reported up 10 now rernain controversiaJ. To thal respect. 
two different membrane modules. showing di ffe rent packing 
ratios. have bcen investigatcd in this study 10 invcstigate the 
in!lucncc of module design on ma!.s-trans fcr performances. 

Theoretical Background 

A membrane contactor is a process thal achicvcs gas- lic.t· 
uid (or liquid- liquid) mas' transfcr by passing the !luid 10 be 
scrubbcd on the opposite sidc of the absorbing !luid of a 
microporous membrane. 

The conlam inated gas may !low in the tube or shc ll sidc , 
in concurrem or coumcrcurrcnt flow with the solvcnt ' trcam. 
The membranes could be hydrophilie or hydrophobie. thal is 
porcs could be g:l!>· filled (dry) or liquid-fillcd (wei). 

The gas- liquid intcrf:~cc j.., at the porc mouth of the mem
brane since the liquid and gas phases are llowing on cach 
side of the mcmbmnc without any phase dispcn.ion on both 
side. and L11is is achicvcd by a carcful control of the prcs.\urc 
d ifference aeraS> the membrane barrier. 

Two opcrating modes depending on the gas and absorbent 
pressure on cither tube or shell sidc of the membrane-based 
gas- liquid contactor can be considcrcd. narncly the wcucd 
and non"cued (dry) modes. 

ln the '' cued mode (Figure 1 ). the gas pres;, ure P g has 10 

be highcr thun thal of the liquid 10 prcvcnt the laucr from 
dispersing as drops into the gas pha.~. ln this mode, the 
porc• of the membrane arc fillcd of liquid. and the absorbent. 
which !low• on one side. web spontancously the hydrophilic 
membrane, whil<: ga~ is llowing on the othcr sidc of the 
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Figure 1. Wetted mode of a hollow fiber m e mbra ne 
contacter. 
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Figure 2. Non wetted mode of a hollow fiber mem
brane contactor. 

membrane. The gas- liquid interface is at Lhe porc mouth of 
1he hydrophilic membrane on Lhc gas side. 

Conversely. in the nonwcncd (dry) mode (Figure 2), the liq
uid absorbcnl docs nol wet the membrane whosc porcs arc 
fi lied of gas. Bcsidcs, the gas pressure P 

8 
has to be lowcr Lhan 

thal of the liquid in on:ler to prcvent any dispen.ion of gases in 
the liquid in fonn of bubbles. The absorbent docs not crm.s the 
membrJnc porc mouth uni es..~ the liquid pressure cxcceds a cer
tain cri tical value. The g:b liquid interface i;. al the porc mouth 
of the hydrophobie membrane on the liquid sidc. 

The preference of one operation mode on the other is dictatcd 
by the imponance of the chcmical reaction accompanying the 
absorption. When the absorption is simply physical, the nonwel
ted mode is suitnble 10 Ulk.e advantagc of the higher diffusivily in 
the gas pha...e, hcnce the ma.'>S 1ransfcr is controllcd by the liquid 
phase. Howevcr, when a fast or instantancous chcmical rcuc1ion 
is taking place in Lhc liquid pha.~. the wcncd mode is indicmcd. 
and con.~qucntly a gas phase ma;.s-tr:ms fcrcontrol. 

Hcnce. as dcpiclcd in Figures 1 and 2. wc have Lhrcc ma.~s 
lrJnsfcr resistances in series: the gas boundary layer film. the 
membrane stagnant layer, and Lhe liquid boundary layer film 
rcsi~tances. Since. in the nonwctted mode. the membrane porcs 
arc gas-flllcd. Lhc gas phase mass-trJnSfcr resistance is lilely to 
be more important than thaL in the liquid phase. cxcepl in the 
case wherc a chcmical reaction is accompanying the physical 
absorption or when Lhe gas solubility is not high. 

Unlikc the c lassical membrane applications (reverse osmo
sis. ullrafillration. microfiltralion. gas permeation. e tc.). the 
separation driving force is tl tc concentration gradient nnher 
than a pressure gradient. 

A.<. shown in Figures 1 and 2. and based on the driving 
forces of the concentration difference!.. the molar mass trans
fer flux J A of ~pccie A is dcpictcd 3!.: 

J,. =k,.,(c,.,- c;,) =k~m (~, - c;~ ) k,. , (c~; - C,.,) 

K •• AC,. ( 1) 

A~suming the ~ystcm opcrJted at 'teady state, and gas ::md 
liquid at cqui librium at the mcmbmnc wall. the concentration 
profile is discont inuou' at the membrane interface in both 
wcttcd and dry mode, aecording to Hcnry's cquilibrium law. 

ln the case of a hydrophobie (nonweued mode) membrane. 
wilh the liquid pha.<.e flowing on the tube side, no chemical 
reac tion, with the driving force based on the gas pha;.e con
centration. the ovcrall mass-transfer coeffic ient in series is: 

(2) 

A complete set of equations h:b bccn detailcd by Sirkar 17 

and cxplicitly rcvicwcd by Bo ucil ct a l. 1 x 

Ka. . the ovcmll mas~-1mnsfer coefficient, is caleulatcd by 
the following expression: 

K.,... (3) 

Il is clcarly sccn from the abovc equation that the magni
tude of the Henry· s con., tant i' a preponderant factor in the 
ma.,s-tmnsfcr rcsiMance control. For the absorption of gas 
spccie wilh Jow 1-1 value. through a hydrophobie membmnc. 
both the gas film and the membrane layer resistances arc 
negligiblc; conscqucntly, the mas~ transfcr is controllcd by 
the liquid film layer resistance. 

lnverscly. with a high Il and a hydrophilic membrane, the 
ga!. boundary layer resistance is ncgligible and for a hydro
phobie membrane mass transfcr is mainly controllcd by the 
boundary layer ga.~ rc.>iswnce. 

The abovc observations arc obvious in the sense that the 
absorption of gas specic with a high fi has a highcr affinity 
for the liqu id phase, wherc a lowcr mass-tmnsfc r resistance 
is cncountercd. On the othcr hand. a substantial liquid fi lm 
layer resistance i' cxpected for low H ga!. spccic. 

ln general. the porcs tltat arc filled by watcr, ga!. or both 
depend on the operating pressure, surface tension and contact 
angle betwcen the Iwo pha.~s as rcportcd by Mahmud 
Cl al. 19 

Experimental Section 

The polypropylcnc made hollow liber cartridgcs uscd in 
thi' study, whose gcomctrical propertic' arc shown in 
Table 1, wcrc supplicd by lntcrscp (Wokingham, Bcrks. 
U.K.) and arc ~ im i lar to those u'ed by Bouci l ct al. 1x Module 
1 has a higher numbcr of libers than a larger contact surface 
arca. The membrane specifications !hat wcrc not supplicd by 
the manufacturer have bccn estimatcd. TI1c inncr contact arca 
stands for the to tal 'urfacc arca based on the inncr flber di
amcter. The packing fraction is the ratio of t11c total outer 
diamcter fiber volume 10 the shcll volume. The surface 10 
volume fraction is the ratio of the active l.urfacc arca to the 
she ll volume. 

The built experimenta l l>et-up is shown in Figure 3. The 
gru. and liquid phase, scpanued by the membrane wall, arc 
circuluted on a countc rcurrcnt flow pancm . Ocminer.tli.tcd 
water (pH 7) wa1. u~~ed as absorption liquid. The laboratory 
sct-up wa.~ run (for both contactor modules) at d ifferent gas 
flow rates. c irculating the gas cominuously insidc the fi ber 
bundlc, and the liquid batch-wisc in the 'hcll of the contac
tor. The hydrogcn sulfide, a rcagcnt grade 1.upplied by BOC. 
rcceived with a 1000 ppm v/v concentration. is dilutcd into 
air and the conccnt.ration brol..en down to 100 ppm v/v. 
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Table 1. Specifications of the HF Contactors Used is this Study 

Charactcnst1cs 

H bc:n m:uenul 

Hbcr mner d iameter (Jtm) 
Hbcr outer diomcter (pm) 
l'h1ckness ,j (Jim) 
Average pere <Jze r, (pm) 
Porosuy r. 

~umbcr of fi ben 
Ac u ve module leng th (mm) 
Shc:ll innc:r d1am etcr (mm} 
lnner conlact arca ( rn!) 

Outer contact 11rca (m
2
) 

Padang fraction 
Shc:ll ... de volume: rr~~.cuon 
Suri ace to volume fraction (m!/m 1} 

Module 1 
!Cio•e Packed) 

Polypropylcnc 
330 
360 

IS 
0.06 
0.6 

1'130 
200 

3S 
0.40 
0.4363 
0.204 
0.796 

2400 

which is equivalent to 8.314 x 10 6 moles/cm3 at a 15-psig 
inlet gil!> prcs;,ure. llle gas now rate is mcasured by a gas 
now mcter, and the inlet and outlet gas pressures arc con
trolled by pres.<,ure gages (0-30 psig). 

Since we opcrate the absorption module on a nonweued 
mode. the l iquid pres!.ure wa!o. carefully maintained at 15 psig. 
and the ga;, phase pres~ure at 10 psig. 

The inlet and outlet gas mixture concentration;, wcre con
trolled by means of a Custodian gas detcctor. ;,upplied by 
Crocown Detection Instruments (Oxfordshire. U.K.), after 
which the outlet gas is vented through tl1c exhaust hood. The 
accuracy of this probe is 1 ppm v/v in a range of 50 ppm. 

Mathematical Model 

The ma...s transport process is diffusiona l in the radial 
direction and convective in the longitudinal direction. 

A theoretical modcl ba;.cd on tl1e second Fick 's law is 
dcvclopcd to describe the absorption of gas (H2S) into an ab
sorbent (water), to predict the outlet ga;, concentration as a 
funct ion of the velocity of the absorbent in the ga;, side of 
the contac tor module. 

~ .. . 
-

Figure 3. Experimental laboratory rig set-up. 

Module Il 
(\\11de Spaced) 

Polypmpytene 
330 
3110 

IS 
0.06 
0.6 

120 
200 

6 
0.024K 
0.0271 
0.432 
0.56S 

43R7 

Source: 

M11nufac turcr 

Manufac turer 
Est imated 
E.stimaled 
Manufac turer 
Manufac turer 
Estimated 
Manufac turer 
I! .. tim atcd 
Manufmc tun:r 
l:~timatc:d 

l:!stim ated 

Estimated 
l:~timated 

Assuming the following valid a;,~umptions: 

( 1) lsothermal conditions and ideal ga.~ behavior (which 
can be checked according to com:sponding state computa
tions. for instance20

) 

(2) Fully devclopcd laminar now in the fiber side 
(3) Steady Mate opcrated system 
(4) Negligible a.xial and angular concentrations gradicnl!o. 
(5) Negligible convective transport in the ang ular and ra-

dial directions 
(6) Constant gas and liquid pressure;, 
The mMS·tranJ.fcr continuous equation in cylindrical coor

d ina tes for ;,pccie i il> as shown in Figure 4: 

l'x {)~, D A1 [~ :,. (r ~;~)] -(RA) (4) 

The hydrolysis reactions accomp::mying the physical diffu
sion of the gas (Table 2) through the membrane arc: 

For low pH values . and because of the very low values of 
the equilibrium constants (instantaneous chcmical reactions) 
of both hydroly;,is reaclions. the formation of HS eould be 
neglccted. Then opcrating at a low range of pH values. the 
ab;,orption is simply a physical transport of H2S as observed 
by HinL and Walin.23 

When the contaminated ga,. i~ llowing into the liber bore, 
and a~uming a laminar now and a fully dcvclopcd parabolic 
velocity di,.tribution profile in the cylindrical flber bore. the 
vclocity is expressed as: 

SubMituting the velocity expre>sion into the mass tran>port 
equation yield!.: 

2v, [• - (~) l] oc~, r, {)_ [1 {) ( DCAa)] D Ar -- r--
rDr Dr 

(5) 

The concentration protile is symmctrical around the center 
of the tibcr bore, and the spccie concentration in the she ll 
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Figure 4. Flow configuration and mass-transfer resistances profiles. 

side of the contactor is the ga~-l iquid interface concentration 
when the gn!> is !lowing inside tJ1e tlbcrs. Be~ide!.. the feed 
gas concentration is known at the module inlet for both c ir
culation paths. Therefore, the abovc govem ing part ial d iffer
entiai equations arc subject to the following init ial and 
boundary condition: 

a t = 0, CA~ CAl i for any r, ~ r ~ O (6) 

at r 0, 
DCA, 

0 for any 1 ~ = ~ 0 
Dr 

(7) 

at r r, . D fJCAz 
K .. , [c;~ - ~.'·) 

"'~ (8) 

for any 1 ~ = ~ 0 

The reaction bctween H2 S and water bcing instantaneous, 
its concentration C~~ at the mernbranc-liquid interface could 
be neglected. 

The outlet gn!> conce ntration CAs• used for the ealculation 
of the overall mn!>s-transfer coefficient K •• is determined as a 
"'mixing eup·· concentration g iven by Skelland2

J as: 

J~' 2:rrn•,(r )CA8dr 
c"•• ,.. Jo' 2:rrn•,(r )dr 

To gencraliL.C the resulu. of thi..~ study, and simplify the 
governing equation along with its initial and boundary condi-

Table 2. Gas Parameters Used is this Study 

Gu Paramctcr Value Source 

Diffu,.vtty V At of 
H2S ID walcr 2.10 )( JO 9 ml/s H a1mour ct aL21 

DiffuStvtty V A J of 
' m

1
/s 

ll H2S m a1r 1.65 x JO Dmz el al. 

tions it is subject to. the fo llowing d imcnsionless variables 
arc introduced : 

,. 
(9) 

r, 

Introduction of thesc new variables into Eqs. 5 through 8 
and aftcr simplitlcatioru. and rcarrangemcnt.<. yiclds to: 

( 10) 

Hencc. the initial and boundary condition!. will simplify 
to: 

aJ ; o. (J)AJ = 1 ( Il ) 

(il ç o. f)<J)A! 1 

l)Ç ' 0 

0 ( 12) 

at e . 1, lJ<I>~s 1 
{)~ \ 1 

_ Sh .. (f> l 
2 "' ' 1 

( 13) 

-:dl 
wherc the term ·~i is the dimensionless Gract.t. numbcr bascd 
on the internai tlbcr diamcter, and re lated to the dimension
le's Reynolds and SchmidJ numbcrl> as: Gr = Re Scd./1. 

The Sh .. i' the cxtcmnl d imenJ>ionleJ>s Sherwood numbcr 
defined as Sh., = K .. ,dJDAg whcre the K .. , Mand!> for the 
combined mas.<. transfer in the gas phase and the membrane 
and calculated as f- r + r· Kre ulcn Cl a l.2.' have mcn
tioncd that in poro-;;'s str':;"cturcl the diffu, ion prcvails ovcr 
convection and the mass transfer through 1he membrane can 
be ealculated a~ fo llows: 

br ( 1 1 ) 
f. D"• ..j.. O A K 

( 14) 

The D Am is the diffusion coefficient in the membrane micro· 
porcs, and is a combination of the continuum or molccular 
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diffusion OAs which i!. detcm1incd by the different molecules 
interactions. and the Knudscn d iffu;,ion O AK when the mole
cule' interactions with the porc ·s walls arc takcn into accounl. 

The Knudsen diffusion i;. cxpre~ed as: OAK :!r• lsiT ] v ftMA• 
Il has bccn rcponcd by Krculin ct al.2s thar the Knudscn 

diffusion is con~iderable only for 'mali porc d iameter;. (rp < 
0.05 Jtm). Funhermorc, Prasad and S irkar (1985) have rclatcd 
the tonuosity to the poro ity as r (2 - 1:)2/t., wherea;., Din
dore ct al. 10 have cstimatcd the porosity 10 tonuo,ity ratio as 
0.42 fo r microporous polypropylenc hollow liber membrane!.. 

The out let mix ing eup concentration rcwriuen in a dimen
sionlc~ fonn is: 

(15) 

The cxte nt o f the soluble gas rcmoval '1 which expresses 
the pcrecntage of the ;.olutc in the gas stream that wa;, rccov
ercd il. dcfincd a.': 

( 16) 

Analytical Solution 

The separation of variables method is used to solve this 
problem. If wc le t <D(Ç,;) R(Ç)Z(;). the goveming partial 
differentiai equation givcs risc to two scparatc o rdinary dif
ferentiai equations, namc ly: 

( 17) 

( 18) 

whcrc {J2
• a rcal positive number, rcprcscnts the eigenvalucs 

of the 'YMCm. 
The solut ion of Eq. 17 i;, 

[ 2nl-] 
Z(ç) C1 exp - ~/ ( 19) 

w herc cl is an arbitmry integration constant. 
Making use of the transformations on both the depen

dant variilblc u = pe and un the independcnt one 
R(u) - t'- ïS(u), the differentiai Eq. 18 is tromformcd to: 

d2S dS (1 P) u-+(1 - u) - - - - - S - 0 
du2 du 2 4 

(20) 

which is known as Kummcr's equat ion26 and admits. undcr 
the boundary condition of symmetry. ( 12) the solution: 

1F 1 is the Kummer Hypergeomctric function of the first kind 
a nd defincd by: 

• ( .. ·) .ç-.a,.r cLr (a)2xl (a)1.rl (a),-1" 
11' 1 a ,b .. t L.--= 1+ - +---r- )- ..... -r-- (22) 

i - 0 b,i! b (blz2! (b ,3! (b);i! 

with (a)1 a(a + 1 }(t1 + 2) .. .. ... (a + i - 1) and (h), 
b(b T 1) (b + 2) ....... (b + Î - J ) . 

The eigen values p, arc the roots of the cquat ion rc~ultcd 
from the applicarion o f the ~econd boundary condition: 

The system being linear. a generol solution is obtained by 
superposition: 

(24) 

The intcgrJtion coefficients C 2, of the abovc general solu
tion arc obtained by applying the initial condition1

• and 
aftcrward1> by making use of the orthogonal propcrtics of the 
Sturm- Liouville system: 

c:!> 
k cxp( -~) [1 F1 (~-~; 1 :ft1)- ( 1 -~) 1F1 ü-~;2 ;fi1) ] 

J?; { m-(}cxp(-fi,f)[I F{~- ~: l:p, e ) r}dÇ 
(25) 

Il is worth noting that the c igenva.lue;. p, of the a.lgebra ic 
Eq. 23 and the integral in the c2i denominator arc cvaluated 
by any ~u itab le numerical tec hnique;.. 

Numerical Solution Procedure 

Solving analytically this problem is a quite tediou;. tusk. 
Howevcr. many numcrical techniques can be u~ed to solve 
this nonlinca.r partial differentiai equation. •uch as the finite 
difference discrcti.tation. quasi-lincarization techniques. and 
the orthogonal collocation methods. 

The orthogona l collocation. introduccd by Villadscn and 
Stewan.27 is a technique categorized as a rncthod of wcight 
rcsiduals and has bcen shown by Finlayson2s to be 'upcrior 
in somc respects to the fin ite difference approachcs and yield 
more accurate rcsults with !css computational effort com
parcd with the conventional mcthods. Extensive and succcss
fu l applications of this method to dynamic simulations of 
c hernical proccsses have becn madc.29 

J 
1 

The dependant dirncnsionless variable <bAs is appruximated 
al>: 

n + 2 

<l>As L;l,(Çi)<l>(Çi, ;) (26) 
J 1 

whcrc /1 ( (,1) , j = 1. 11 + 2 arc the interpolation polynomials 
and <l>(Ç" ; ) is the value of concentrotion <l>As at collocation 
point!. Ç = Ç, and space coordinate ;. The n + 2 tcnn cornes 
from the fact that .; = 0 and Ç = 1 arc a lso roots of the 
approximation polynomial. 

The collocation points arc cho.l.cn 10 be the ~:cros of the 
polynomials P~'·'l (Ç) and the boundary point\. Thc~c approx-
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imation polynomial~ are described by the orthogonality rela
tion as: 

[ Ç'( l - ç)"p~•#1 (Ç}P!,;' ' (Ç)dÇ 0 

whcre Ç'( 1 - Ç)fl is the weight function with a. p > - 1. 
The choice of 1, p of the wcighting function determines the 
type of polynomials used (Legendre, Lagrange, etc.), and 
con,.cqucntly the location of the collocation points. Note that 
for cylindrical coordinatcs. the more suitablc value:. for 1 

and p arc rcspcctive ly 1 and 1.5. 
Diffcrentiating Eq. 26 gives: 

D<J), •+2 
dt, -

75[ L A;,;<I>,(Ç,. ; ) with A,J -at ç .;; (27) 
1 1 dÇ 

lr<bj -" + 2 d!f L: 8,J<~>Ae,. ;) with 8,J -
1 at Ç=Ç (28) 

{)Çl ,.2 . 
j 1 l .. 

where A,J and 8 1.i are the wcights for the first and second 
spatial de rivative at Ç1 re~pcctivcly. 

The normal radial position Ç i~ defined to be 0 at the cen
ter of the fiber bore and 1 at the ~urfacc of the inner radius. 
Hence, the collocation points arc numbered from 1 to n + 2 
with 11 interior collocation points and two end points. 

lnscrting Eqs. 27 and 28 into the governing partial d iffer
entiai equation yields to: 

2 { "+
1 

1 
. 2 8,,<1>1 + L 8,J<bl + 8, •-2<1>" +2 + .. c, < 1 - e; ) , l Ç; 

d<b, 

x[A" <b' + ~A;~<I>,-L A,.uz<l>.,.2] } (29) 

The tcnns <1) 1 and <b., 12 in the abovc exprc•sion arc detcr
mincd by rncans of the di,.creti.t:ation of the boundary condi-

tions (12) and ( 13) which are L..;:,2 A 1 ~<1>1 0 and 

L A"+lJ<!)i 
j 1 

- ~ <1> 1, 1, and rcwrittcn respective! y as: 

n+l 

A u <!) l + A I.•+ l<bn+2- - LA,J<I>J 
j 2 

The ~olution of the couple of algebraic equations yields 
the exprc:.sion of <1>1 and <~> •• 2 thal arc :.ubstitutcd back into 
the govcrning equation to givc: 

d<b, 

d= 

wherc: 

ANI 

(30} 

( 
A;..,+z ) ( A,·') 8, •+2 + T A.-2.1 - 8, 1 + T. 

( 
Sh) X A. l.n+l + 
2 

AN2 

At this moment. the problcm to be solved has becn 
rcduced to the simultaneou5. solution of 11 ordinary differen
tiai equations at each collocation point Ç,, n being the num
bcr of interior collocation points. Il goes without saying that 
the highcr is "· the more accumtc will be the rc5.uiL\. but the 
more computing effort and more time consuming . 

Results and Discussion s 

The set of n ordinary differentiai Eq. 30. was simultanc
ously solvcd by a Runge- Kutta llfth order algorithm. The 
discreti.t:cd ODE at the surface of the fiber is hcnccforth inte
gratcd from the initial condition ; = O. to the contactor exit 
at ; = 1, which i" in fact the simul:ued dimcnsionl~s out let 
concentration d>Aso· 111e numerically :.imu latcd rc:.ults nre 
plotted in tenns of Gr v~. Sh. 

The pcrfonnancc of the two hydrophobie hollow fi ber 
membrane modules, the c lose packcd (Module 1 with large 
contuct surface arca) and the wide :.paccd (Module Il with 
lowcr surface area). has becn studied thcorctically and cxpcr
imentally for the absorption of H2S into watcr. 

A'> shown carl icr. kAm can be indcpcndcntly cstimated 
from Eq. 14 knowing the porc propcrtics for the hydrophobie 
membrane. 

The pcrfonnancc of the hollow fiber membrane module 
was thcorctically studied and the deplction cxtcnt '1 was plot
tcd against Gr for different Sh values as shown in Figure 5. 
lt can be sccn from this plot thal the contaminant gas re
moval improve:. ~ the fced gas velocity in the fiber bore 
dccrcascs. The impact of the ga..~ vclocity exprcsscd a" the 
Gr number on the mass-tran,fcr coefficient cxpressed as the 

c: ,g 
Q) 

c. 
"' "0 

~ 0,1 
C> 

0 
ë 
~ 
)( 

w 

10 100 1000 

DimensJOnless Gr nunber 

Figure 5. Simulated effect of Sh number on gas 
de p letion. 
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Figure 9. Comparison of simulated Sh with Levêque 
solution for Module 1. 

The gas now rJIC is probably the moM important opcrating vari
able in the gas-liquid membrane contactor bccau;c. in general. it 
has an obviou.\ innucnce on the mass-tran!.fer r.ue of H,S. 11 is 
obl.crvcd from both Figures I l and 12, !hm the H,S overaÏI ma.\.~
tran,fer raie inerca..;cs ~ lightly whith an incrcasing gas now raie. 

This i ~ very 1 il-ely duc to !he fact th at the boundary layer 
thicknes~ of the gas phase in the lumen ~ide dccrcasc:. with 
the incrcasing gas llow rate. which has un effec1 of decrcas
ing the mass-transfer rcsblance of the gas phase resulling in 
a slighl incrca.~ in the ma.\s diffusion. 

The numerically calculatcd rc~ult~ arc in rca..\Onablc agree
ment wilh !he cxpcrimcntally generated data, cspccially for 
Module 1, Module Il having a narrow cartridge has shown 
channcling problcms during iL' operation. 1l1c deviation of the 
labor.uory collec1cd d:ua from lhe ~imulmed rcsulls is mainly 
duc 10 experimental crron. and 1hc uncenainty of 1hc hypolhcli
cal assumption~ involved in the theorctical mode! dcvelopmcnl. 

Conclusion 

The expcrimemal studies conductcd wilh 1hc polypropylcne 
HFMCs have dcmonstnued thal this tcchnology can cffcctivcly 
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Figure 10. Comparison of simulated Sh with Levêque 
solution for Module Il . 
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Figure 11. Simulated and experimental overall mass
transfer coefficient for Module 1. 

rcmove H2S wilh ~ubstant ial cfficicncics of up to 89% for inlet 
concentrations of 100 ppm v. This s1udy has also shown th:ll 
the gas-liquid absorption of H2S in a hollow liber contactor is 
most ly membrane resistance controllcd. The ovcmll ma~-lr..l!L'· 

fer cocflident of the absorption process are in the same ordcr 
of magnitude for the two modules and wcrc found to vary 
bctwcen 1.0 and 1.5 X 10 s m/s. 1l1c ove rail mass-transfer 
cocflicient was found to vary as a lincar function of !he gas 
velocily wilh an ahnost ncgligiblc slopc. but wa.~ irL~ensilive to 
the inlct gas concentration. The membrane and/or gas phase re
sistance ha.~ a signilicant cffect on this ma.<>S-transfcr proccs.\. 
This is truc for fast rc<tctions in the liquid phase and/or COrL'>id
crablc gas now rates. If lhc overall ma.\s-tramfcr ~istancc. 

1/Kuv. increases in the samc extent than according to the ~ist

ancc-in-scries modcl. one may concludc thal the rcsislancc in 
the liquid has no substanlial impact at the actual applied condi
tion.-. wherc the ma!'.s transfcr rcs i~ancc in !he membrane and/ 
or g~ pha.'>C is much higher. 

1.&04 

• 

-- Kov(sim) 
• Kov (ex pntJ) 

1,&06 ....._ __ ..._ ____ ..... _._ ___ ............. _-J 

0 0,2 0,4 0,6 0,8 

Gas ~locily (mls ) 

Figure 12. Simulated and experimental overall mass 
transfer for Module 11. 
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The analysis of the data rcvcals lhal 1he pcrfonnance of 
1he hollow fibcr membrane conlaclor is dcpcndanl on the gas 
vclocily in Jhe fibre lumen as weil as on 1hc module';, gcom
elry. ln fac1, bccausc of ils largcr contacl surface arca, the 
ab;.orplion cfftciency is highcr in Module l comparcd wilh 
Module JJ for the same gas now ra1c.s.. 

Notation 

Ar = total <ii:urfacc ar~:a of gas hquid contact (m2) 
A,, = m atnx c~N:fhc•cnt.s of the wc•ght lînt dcn\·atavc 
11, 1 = matru. cocfhcaent.s of the weaght second denvauve 

C " ' = gas phase mol ar conccntnat10n of spccic: A (m o l/rn ' ) 

CAl = liqutd ph aoc: mol ar concontrnuon of specie A (mol/m 
1
) 

Cl",' = ga~ ph~c molar concentruuon of spccic A a l the membrane: wall 
lmol/ m) 

C :',= molar ~oncC"ntration of spccic: A ncros<r~ the membrane b~rrier 

(moVm ) 
C':: = hqu1d pha~ molar concentrnllon o f spcc1e A a t the membrane 

wall (mol/ rn 1) 

C A•• = molnr concC"ntrauon of spec1e A m the ga~ phase at module en
tronee (mol/rn 1) 

C At " = molar concentrnuon of ~pcc1e A in the gu...' phase at module exit 
(mol/m 1

) 

D A I = d•ffu<ii:JOn coefficient or spccic A ln water (m
2
/s) 

o .. ,= d affusaon coefficient or 'pecae A '"aar (m2/s) 
DA.:. = contmuum Knud~cn diffusion coeffi cient of spcc1c A (m~/"i) 

J, = mne r liber d iameler (rn) 

d1 .. = log3r llhmic mean duametcr (rn) 
d., = outer 11 bcr d îameter (rn) 
(ir = dtmcnsionless Gnetz numbcr 
Il = d ame nstonlcss Henry·, law constant (-) 

J A = mol ar ma~s- t mn<lli:fe r Hu x o( ~pec1e A (mol/s~ 

lA1 = gas fi l m mlt.s"i-trnndcr c~fhc•cn t of spcc1e A (m/s) 
LA, = liqutd h lm ma.s-trnnsfor cocfllcoont of specoo A (m/s) 

J.A ... = membrane mas.s-transfcr coc:fAeicnt of ~pccic A (m/s} 
Kw,1 = cxtcrnal man-tnamJer coefll cicnc (m/s) 

K.., .. = o\•ernll mass-trnnsfer cocfhc1c:nt (m/s) 
MA = solute moleculor wcight (kg/mol) 

1 = oc tave membrane hber longth (m) 
1, = orthogonal intcrpolatang polynomiol 
n = number of fi ber '" the bundle (-) 
r -. rad1al coordinate 

r, = mncr fi ber radius 
,.,. = outer fi ber d lameter 
r, = mean porc mdi us (rn) 

1 
H = adoalsa< con"ant (8.3 14 Pn.m 1 mol K) 

Sh = d amensionlc>S Sherwood number (-) 
r = temperature 111 K 
~ = gas ftow rate (rn 1/•l 

,._ (r) = nd1us dependant veloclly m the : direction 
v, = m ean avomge Y<iocrty in th< fi ber in th< : da rection (m/s) 

: = long1tudmal contactor coordinatc 

Greek /ellers 

tl'tA,_ = dlmc:n ~ 1on less concentrnllon of spcc1c A m the gas phase: 
<l>At• = dime nsion les~ miel concentrat ion of ~pccie A În the ga~ phase 
(J)A~o = d imcn.s10nless outlct concentrntion of !ipc:cac: A m the ga~ phase 

; = d•mens ion lcs~ longitudmal coordinatc: 
~ = dime nsionlcss r.tdî:ll coordmatc 
Ç, = collocation point 
'= fi ber bund le to shell pacling rraetaon 
'1 = extent of ga:\ rcmovnl 
b = membrane th îd:ne~u 
t = mcmbranc's pore tonuosJl)' 
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Le comportement de l'absorption de dioxyde de carbone dans un contacteur membranaire à fibres 

creuses a été mathématiquement modélisé. Dans cette analyse, la solution absorbante coule dans 

le côté intérieur de la fibre et le gaz pur dans la calandre du module qui est opéré à contre-courant 

et en mode non mouillé, i.e. les pores de la paroi membranaire sont entièrement remplis de gaz. 

Les équations différentielles à dérivées partielles couplées et non linéaires qui gouvernent le 

processus de transfert de matière étaient numériquement résolues par la technique de la 

collocation orthogonale. Trois types d’alkanolamines souvent utilisées dans l'industrie du 

traitement de gaz, à savoir  la diethanolamine(DEA), la 2-amino-2-methyl-1-propanol (AMP), et le 

diisopropanolamine (DIPA) ont été utilisés comme solutions absorbantes dans ce travail. La 

caractéristique importante dans cette étude est que le modèle mathématique a été bâti sur la base 

du modèle de formation de carbamate en deux étapes au lieu du modèle à une étape utilisé 

précédemment dans diverses recherches. La concentration de dioxyde absorbé effluente est 

simulée et les effets de la vitesse du liquide, la concentration initiale de l’alkanolamine et le 

coefficient de transfert de masse externe ont aussi été étudié. L'analyse inclut, en outre, les effets 

du diamètre et de la longueur des fibres sur la concentration de gaz liquide à la sortie en fonction 

de la vitesse du liquide dans la fibre. Les résultats de simulation montrent que les solutions de 

l’AMP présentent une capacité d'absorption beaucoup plus élevée par rapport aux deux autres 

solutions amine.  
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The absorpllon beluvior of carbon dioxlde using a hollow liber membrane contactor was numerlcally 
analyzed. ln this analySIS. the absorbem solution ls now1ng in the lnner slde of the liber bore and the pure 
g.u ln the shell and the module operated ln a non-weu ed mode. The derwed coupled non-lineM govern
ing part ial differentiai equations were numencally solved by the ort hogonal collocation technique. Three 
typ1cal alkanolamtnes of industnal use. the dlethanolan11ne (DEA). the 2-amino-2-methyl- 1-propanol 
(AMP). and the dlisopropanolamine {DIPA) were used as absorbents ln this work. One important feature 
of this study was buildtng the mathem.uic.tl mode! based on the two-step c.trbamate formauon model 
instead of the one-step mode! used by prev1ous lnvest lgators. The outlet absorbed dioxlde concentration 
was simulated and studied w1th respect to the hquid velociry. tn1t1al am1ne concentration and external 
mass t1·ansfer coefficient. The analysls lncludes the effe<ts of the diameter and length of the lïbers on the 
hq uid outlet gas concentration as a functron of the liqu1d velocity in the liber. Su11ulation results show thal 
AMP solutions present a much lugher absorpuon capaciry compared to the other two am me solutions. 

1. Introduction 

Global wanning and climate change are believed to be caused by 
the greenhouse effect and are receiving increasing attention in re
cent years. Green house ga ses. including mostly carbon dioxide {C02). 
ozone (03 ). nitrous oxide (N20). and ch lorofluorocarbons (CFCs). re
suit inevitably from the combustion of fossil fuels. Rangwala ( 1996) 
reported th at a power plan t with stack gas flow rates of 500 m3/s has 
a typical C02 generation rate o f 400 ton/h. 

Prior to the industna l revolution. the relatively constant concen
tration of C02 in the atmosphere implied th at the amounts of C02 
generated by natu ral p rocesses are almost equal to that absorbed 
by natural processes. However. hu man act1v1ty, mainly burning fos
si! fuels . produces about 24 billion of tons of C02 per year and only 
half of which is being absorbed by natural processes (Morrissey and 
j ustus. 2002 ). Henceforth. t he capture of C02 from flue gases of 
power p lants is an effective way to pre vent the threat of global warm 
ing and approach the objectives set out by the Kyoto Agreement. 

C02 c.-1n be recovered by an amine based chemical absorption 
process formmg therefore a hybrid technology. The hollow liber 
m icroporous mem brane (HFMM ) is an emerging technology used 
for the selective C02 e liminat ion when combined in tandem w ith 
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E-mail addrtsS: Eric.Favre.ensic.•npl-nancy.fr (E. Favre). 
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0009-2509/S- see fronl mau er () 2008 Elsevier ltd. Ali rizhts rt!Urved. 
doi: 10.10 16/j.ces.2008.07.0 t 5 

oO 2008 Elsev1er Ltd. Ali rights reserved. 

chemical absorption processes. The noticeable advant<~ge of the 
HFMM over convent ional technologies 1s the phys1cal size and 
weight reduction of the gas- liqurd con tacting module. Resides. the 
HFMM offers a much larger contact area per unit volume than 
packed columns or rray towers. as 1t eliminates enrra inment and 
floodmg. and reduces foaming on operatmg flowra tes. 

ln add ition. bec a use of the ir sm ali size and hght weight these de
vices are found attractive and ideal for different gas- liquid absorp
tion applica tions {Wickramasinghe e t al.. 1992). Many investigators 
have focused their s tudies on modeling gas- liquid absorption by 
me ans of hollow liber membrane contactors. especially for S02 ab
sorption into w ater (Karoor and Sirkar. 1993 ). C02 capture by aque
ous solvents (Kreulen et a l. , 1993; Rangwala. 1996; Mavroudr et al .. 
2006). H2S odor control (Li et al.. 1999. 2000; Boucif et al.. 2008). 

Unlike the rraditional membrane applications such as reverse os
mosis. ultrafiltration. or gas permeatlon. the separatron driving fo rce 
rs t he concentr at ion gradient rather than a pressure gradient. The 
mass tra nsfer takes place from the gas phase through the mem 
brane's pores and into the liquid which still is t he main selectiv
ity provrder. This differentia tes the membrane gas- liqu id absorption 
from the conventlonal mem brane processes in which the membrane 
itself 1s selective towards the species to be separated. The membrane 
rs said to be operated under a non-wetted mode when the material 
rs hyd rophobie. 1.e. the solvent does not wet the membrane and the 
gas mixtu re fi li the pores. whereas the membrane is operated un
der a wetted mode when the materia l is hydrophilic. i.e. the liquid 
solvents spontaneously we t the membrane and lill the pores. 
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However. in the case of a HFMM. the membrane barrier adds an 
additional resistance to the overall mass transfer and offset sorne of 
these advantages. especially for the wened operati ng mode where 
the membrane pores are lilled w ith liquid solvent resulting in an 
econom îcally non- interes ting operation. For a stable operation over 
prolonged period of nme, the membrane's pore must remain dry, 
i.e. totally gas filled. Dmdore et al. (2004} poinred out that the wet
ting of an am me based membrane depends mainly on t he membrane 
pore size. the surface tension of the amine solution. and on the con
tact angle of the solut ion on the membrane's pore. Ir is understood 
that membrane pores are easily wetted by low surface tension so
lutions. The efficiency of the membrane gas absorptiOn depends on 
the solubalit ies of the vanous species in the gas mixture. 

The hydrophobie membrane acts as a permeable barr ier between 
the gas phase and the liqu id phase a llowing a mass t ransfer between 
the two phases without any dispersion. Qi and Cussler ( 1985a,b) 
pioneered the idea and studied the absorption of C02 in aqueous 
sodiu m hydroxide solutions as absorbent using a dry polypropylene 
hollow liber contactor. La ter, Rangwala ( 1996} investigated the ab
sorption of C02 in wa te r, aqueous sodium hydroxade (NaOH ) and 
diethanolamine (DEA) w ith different HFMM dimensions. Kvaerner 
Oil & Gas and Gore & Associa tes GmbH {Hoff et al .• 2000) have suc
cessfully developed and tested a polytetranuoroethylene (PTFE) hol
low liber membrane gas- liquid process for the absorption of sour 
gases from natural gas and exhausts of offshore gas turbines us
ing alkanolamines as chemical solvents. The TNO ( Feron and jansen. 
1995} has developed a com mercial process for the C02 removal 
from nue gas usmg polypropylene hollow fibe r membrane contactor. 
As the alkanolam ines are not suatable for polypropylene membrane 
made, a range of amino aod based solvents named CORAL (C02 re
moval absorption liquid ) has been developed and patented. Kim and 
Yang (2000) studied the separation of C02- N2 mixtures usmg a mi
croporous PTFE membrane. Solutions of monoethanolamine (MEA ) 
and 2-amino-2-methyl- 1-propanol (AM P) were used as aqueous ab
sorbents and considerable removal of C02 was achieved even at low 
hquid now ra tes. Mavroudi et a l. (2003) evalua red the same process 
usmg commercial hollow fiber membrane contactor (Liquicel Ext ra 
Flow membrane contacter made by Membrana. Charlotte. N.C., USA) 
and demonst rated substantial remova l of C02 from nue gas using 
water as absorbent. 

Alkanolamine solutions such as MEA. DEA. DIPA (d iiso
propanolam ine) and MDEA (n-methyl-diethanolamme ) are very 
extensively used m the industrial removal of carbon dioxade and 
hydrogen sulfide from gas streams in natural gas, petrochemacal 
or ammoma plants (Kohl and Riesenfeld, 1985). The application of 
s terically hindered am ines such as AMP offer higher absorption rate 
and capacity, berter selectivity th an conventional amines in the C02 
removal from gas maxtures. 

Kim and Ya ng (2000 ) have studied t he removal of C02 from 
C02- N20 mixture with different aqueous amine solut ions including 
AMP. DEA. and MDEA using PTFE membrane contactors. Recently, 
Wang et al. (2004 ) modeled and simulate the performance of the 
C02 capture by three typical alkanolamines solutions of AMP. DEA 
and MDEA in a hollow fi ber membrane contacter. 

ln thas work. a numerical study was carried out to analyze the 
absorption of carbon d ioxide in a microporous hollow liber mem 
brane contacter where three different types of amines (DEA, AM P, 
and DIPA ) were employed as absorbenls. The microscopie theoreti
cal madel based on Fick's second law includes the second arder re
vers ible reactions of the solute in the absorbent which nows in the 
fi ber bore of the membrane cont.actor. Furthermore, the ma in inter
est of this work is to implement the mechanism of the rwo-step car
bamate formation m the theoretical mass transfer mode!. and then 
numerically evaluate the performance of the HFMM contacter for 
the C02 capture by mea ns of different typical a mme solut ions. 

2. Tbeory 

2.1. Two-srep reaction mechanism 

The absorption of C02 in .aqueous solutions of alkanol.ammes has 
been thoroughly s tudied in the Jiterature. Among the severa! tech
niques that have been used to gather the kmetîc data, we cite the 
laminar Jet fa lhng film. the rapid mixing. the daffusion across porous 
media. and the sti rred tank reactor. 

The C02 reaction with MEA has been stud ied by severa 1 re
searchers includmg Astarita ( 1961 ), Danckwerts and Sharma ( 1966), 
a nd Hikita et al. ( 1977) among or hers. The kinetics of the reaction has 
been generally agreed on to be a second arder. and the rate constant 
was correlated as a function of temperature by Hikata et al. ( 1977). 

Blanc and Demaraas ( 1984) have revised the data and proposed 
a mechanism for the reaction rate of C02 with DEA. The analysas of 
the published results by Blauwhoff er al. ( 1984) reve a led thar the 
reaction of C02 with DEA is too complicated ro be assumed as a 
simple kineuc mode!. They showed. furthermore, thar the zwittenon 
mechanism reconciles most of the reported kmetics data. This mech
anism, orîginally suggested by Coplow ( 1968) and reintroduced to 
the chemîcal engineering litera ture by Danckwerts ( 1979), has been 
successfully used by Barth e t al. ( 1984), Alv.arez-Fus ter et al. ( 1980), 
and Sad.a et al. ( 1985 ). This mechanism has a Iso been proven valid 
for the modeling of C02 absorption in aqueous solutions of AMP (a 
stencally hindered amine ) (Saha et al.. 1995: Xu et al.. 1996). 

Ali the th ree amines (DEA. AMP and DIPA) studied in this paper 
are of secondary type because they have one hydrogen atom directly 
attached to the nitrogen atom, hence obeying the two-step carba
mate form ation mode!. The DIPA has be en fou nd to be less corrosive 
and having low regeneration steam requirements rhan DEA solu
tions. Kohl and Riesenfeld (1985 ) have reported that DIPA has been 
widely used in Europe in the Adap process. the Sulfinol process as 
weil as the Scot process ali three licensed by Shell. 

Based on the two-step carba mate format ion mechanism, the re
sult ing reaction rate is detailed in Appendix A and written as 

( '1 2} R = l kz ) [CO J!R R NH ]- (Cr- IRI R2N H 1) 
co2 k 2 1 2 4K IR R NH ] 1 + - Z eq 1 2 

k8,(R1 R2NH ( 

( I l 

co2 rich 
J:!ll!. >treaon 

C02 rich 
ga.<. ' tream 

Fi&- 1. C01 re moval in a hollow fiber membrane contactor. 
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1 
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1 

1 

1 , 
,'' , 

... ----- -

Z.=O z,L 

Fis.- 2. Flow configurat ion and mass transrer resisrances profiles. 

2.2. Membrane moss transport theory 

Three consecutive processes occur in the th ree regions .;md d e
termine the mass t ransferas shown in Figs. 1 and 2: 

• the gas dtffuses from the bulk in the gas phase towards the ou ter 
membrane wall : 

• the gas diffuses from the outer membrane wall towards the inner 
one: 

• the gas dtssolves into the absorbent liquid with w hich it reacts. 

The overall mass transfe r coefficien t based on the fiber's inner w all 
is expressed 

1 1 1 1 
--=--+---+---
Kovdl k~~gdo k11md1m mEk,..jdl 

(2) 

The liqutd side mass t ransfer coefficient for laminar Oow. k,..,. and 
the gas side mass transfer coeffî etent, k~~g. w hich expresses the gas 
hyd rodynamics in the shell of the contactor can be calculated from 
available e mpir ical correlations (Gabelman and Hwa ng, 1999). 

The resistance to mass transfer within the membrane k,..111 ( Fig. 2). 
whtch is mainly due to the membrane's st ructure and the presence 
of a s tagnant film w ithin the pore. can be descnbed by Ftck's law 
and defined as 

1 6r .Sr ( 1 1 ) 
k,..111 = DAme = e D~~g + OAK 

(3 ) 

DAm is the effective diffus ion coeffictent in the membrane gas filled 
pores, and ts a combination of the continuum diffusion 011g w hich is 
determined by the different molecules interactions. and the Knudsen 
diffus ion OAK wh ich takes into accou nt the molecules mteractions 
withi n the pore's wal l. 

The Knudsen diffus ion ts expressed as 

2rp {s:tlr 
DAK =-\ - . 3 rrM,.. 

(4 ) 

Mulder ( 1996) has shown th a t the dtffusion through the pores 
depends on the pore's diameter and gas phase pressu re. For wtder 

pores (rp > 10- 5 rn ). the bulk dtffuston prevatls and for narrow pores 

( rp < 10- 7 rn ) the Knudsen dtffusion is preponderant. and both dif
fus ions are taken into consideration in the intermed iate region. 

3 . Transport model fo rmulation 

ln the subsequent ana lysis. the gas Oow {C02)ts assumed to cir· 
cula te outside the fi ber. i.e. in the shell si de of the contacter. whereas 
the liquid absorbent (the amine solutio n) is Oowing inside the fiber 
bore, i.e. t he lumen of the tube. The mass transfer accompanied by 
the chemical reaCiion is taking place in the hollow fiber membrane 
contacter operated in a non-werted mode. schematically shown in 
F1g. 1. 

The mathematical model is set based on the following assum p
tions: 

1. isotherma l condit ions and ideal gas behavior: 
2. full y developed laminar now in the fibe r side ; 
3. steady state operated system: 
4. negligible ax ial and angular concentrations gradients; 
5. negligible convective transport in the angular and radial direc· 

t ions: 
6. constant gas and liquid pressures. 

Using these assumptlons, the concentrat ion profi les for the solu ble 
gas and the amine solution in the liqUid phase are described for 
cylindrical coordinates by the differentia i mass balances for every 
corn ponent as 

[ (r)2]atco2t [' a( i'ltco2f)] 
2Vz 1 - fi --az- = De~ r ar r ----a,- - R~ (5) 

2v [ l - (!:.)
2
]of R1R2NHf = O [~ a (r è (R1R2NHf)] 

z Tl az R 1 R2 NH r dr èr 

- RR1 R2NH (6) 

The ourlet gas and solvent concentration (C02ho and IR1 R2N HI,0 
are determined as "mixing eup· concentrations. given by 
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Skelland (1974) as 

/~1 2nrvz(r )(COJ1dr 
(CO ito = n and !0 2nrvz(r) dr 

/~1 2nrvz(rliRtR2NHitdr 
IRtR2N Hlto = / ' 2 ( )d 

0 nrvz r r 
(7) 

Both gas and hquid concentrations are known at the hollow fiber 
module entrance and both species concentration are symmetrical 
around the center of the fiber bore. Based on mass conservation at 
the gas- hqUid interface. the gas flux in the am ine solut1on is equal 
to that in the gas phase. and the amine solution 1s assumed to be 
non-volatile. 

Hence. the governing differentiai equations are subject to the 
following initial and boundary cond itions: 

at r = O. ô(C021 = 0 and 
ôr 

(10) 

To generalize the results. the following vanables are introduced: 

in order to s1mplify and normalize the governing equations along 
with the initial and boundary conditions they are subject to 

a t ~=0. ôd>~ot l = 0 and 
aç ç=o 

for any 1 ~ ; ~ 0 

with 

od>st l =O • - rorany 1 ~ ~ ~ 0 
a.; -!=O 

ild>sq = 0 
aç ' -!= • 

lkzCr lkzmJC02 lg 
fit = --. 112 = . 

Vz Vz 
P3 k_z and 

= ka,cr 

fl4 = 4Keqm(C02Ig 

(1 1) 

( 12) 

( 13 ) 

(1 4 ) 

( 15) 

Shext is the externat dimensionless Sherwood numbe r defined as 
Shext = Kextdt/OA,g where the Kext stands for the combined mass 

transfer in the gas phase and the membrane and calculated as v 1 = 
"ut 

1 1 
liA,; .,. r;;· 

The k~~g value, for gas nowmg in the shell side in lam mar regime. 
1s estlmated by the correlat ion derived by Qi and Cussler ( 1985a,b) 
and Yang and Cussler ( 1986) as 

kA,gd~ = 1 .8(~)0.93(devz)0.93( I'A,g ) 0.33 
OA,g 1 l'llg OAg 

where l'llg is the gas specie kinematic viscosity rn (m2/s) and d~ 
stands for the shell equivalent diameter defined as four times the 
crosS flow area divided by the wetted perimeter, I.e. de = (O? -

nd~ V nd0 where Of is the shell mn er d iameter and n the nu m ber of 
fibers in the bundle. 

The ou tl et mixing eu p concentration rewritten in a dimensionless 
form is 

The extent of the soluble gas removal 11 which expresses the 
percentage of the solute in the gas s tream that was recovered is 
defined as 

and 

( 17) 

The dimensionless coup led partial differentiai equations ( Il ) and 
( 12) governing the absorption process have bee n solved along with 
their corresponding mllial cond ition ( 13 ) and boundary conditions 
(14) a nd ( IS). 

The orthogonal collocation method was adopted for solving this 
problem. and the strategy used was similar to thar 1mplemented by 
Bouc1f et al. (2008). 

After the firs t and second order partial derivatives have be en dis
cretized over n collocation points, the problem is reduced to two sets 
of ordinary differentiai equations that can be readily integrated by 
any suitable numerical technique. The number of in tenor collocation 
pomts along the radial direction of the fi ber was taken as 20, to end 
up with 2n ODEs ro integra te along the axial coordinate. The solution 
of the mass bala nce equations leads to the concentrat ion profites of 
the C02 absorbed and the amines in the liqu1d phase. Details of the 
procedure are outlined in Appendix B. 

4. Results and discussion 

To focus mainly on the process of mass transfer accompanied by a 
chemical reaction taking place in the hquid phase. the resistances to 
mass transfer due to the gas phase and the membrane are neglected. 

Table 1 
Sp«ifications or the HF contactors used in this study 

Characteristics 

fabers material 
FibN inncr diamrrer (~m) 

Fiber outer diameter (~m) 
Fiber lhickness .S (~m) 
Aver•~t• pore si« r, (~m) 
Porosity '-
Humber or fi ben 
Active module ~ngth (mm) 
lnntr contact art:a (m1 ) 

Outer contact arca (m1) 

Polypropylcne 
330 
360 
15 
0.06 
0.6 
1930 
200 
0.40 
0.4363 
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Tablt 2 
Reac11on Id ne tics and physico-chemical propenu~s at 298 K 

CHt 

H 

"' N - C - Clh - 011 

1~ / 

AMP 

Chc~racrensiK.S 

Molccular wcight (g) 
k1 ( m'/mols) 
k J k1, (mol/m') 
K .. (m1{mol) 
m 
D<o, (m1{s) ( 10 •) 
Dt1t 1.,. (m1fsX IO 10

) 

Amine(R1R1NH] (moJim 1) 

Cas (C011 (mol/m') 

'Yamaguchi ct al,-('"'1"'99"'5.,...).
•vcrst ccg and van Swaaij (1987). 
'Cuha t l • 1. ( 1990~ 
• Bosch et al. ( 1990). 
' Kumar ct aL (2003). 
' Xu ct al. (199 1). 

H 
_ N/ 

""" 
DEA 
lOS 
3.17' 
4580• 
1.43' 
0.76' 
1.92' 
3.83' 
1- 10' 
41.60' 

CHrCH, OH 

CHrCH, OH 

DEA 

DIPA 
133 
2.71>" 
13600' 
1.72' 
0.65' 
1.35' 
7.68' 
l -lo' 
4 1.60' 

and consequenrly the values of the external mass rransfer Krx1 kept 
high enough { 10 m fs). 

4.1. Operating conditions and physico-cltemical paramerers 

The hollow fiber module used in this study 1s sim ilar to thar 
employed by Boucif et al. {2008). The polypropylene made hollow 
fiber cartridge. whose geomet rical propenies are shown tn Table 1. 
is manu factured and supphed by lntersep Ltd . (Wokingham. Berks. 
UK). 

Three typ1cal a lkanolamines are investigared fo r this study. Two 
of these (DEA a nd DIPA) are secondary conventlonal ammes. and 
the third {AMP) is a primary sterically h indered one. Their chem1cal 
structures are drawn along with thelt phys1co-chemical propernes 
are listed in Table 2. Ali the numerical simulations on geometrical 
cha racteris tics were performed for the DEA unless otherwise men
t ione d. The liquid veloc1ty ins1de the liber bore used for ali the nu
merical simulations (unless othenv1se stated ) is 0.01 rn/s. equivalent 
to 100 cc/mtn. 

4.2. Axial and radial concentration profiles of C02 and amines ir1 the 
liqUid phase 

Typical concentration profiles for the carbon dioxide and DEA 
speoes are shown in Fig. 3. The cartridge module length has a 
considerable effect on both ourlet carbon dioxide and amine con
cent rations. The longer the module. the h1gher is the residence rime. 
rhus the greater the absorption efficiency. For longer modules. the 
res1dence time 1s sufficiently h1g h and chemical equilibnum can 
be reached. For instance. long membrane modules allow higher 
carbon dioxide removing. and both gas and amine ourlet concen
trations reach asymptotic values as the chemical equilibrium is 
obtained. 

Fig. 4 plots typical carbon dioxide dimensionless concentrations 
as a funct ion of dimension less axial d istance at va nous dimensionless 
radia l positions. The figure clearly shows thar. at the same axial 
distance. the carbon d1ox1de concentration is much higher near the 
fiber wall than that at the center. tt 1s also recogmzed from the 

AMP 
89 
10.00' 
79000• 
0.12' 
0.78' 
1.33' 
9.7o' 
1- 104 

41.60" 

1 1 
cc 
1 1 

-OH 

c 
1 
1 

ç 
1 1 
cc 
1 1 

----
DirA 

NH 

O lt 

numerical results that the carbon dioxide concentration increases 
as the axial distance increases. ln Fig. 5. the alkanolamine (DEA) 
concentrations are plotted with the same coordinates as those used 
tn F1g. 4. Conversely as for the carbon d1oxide. it can be se en that. for 
the same axial distance. the dimensionless amine concentration is 
higher at the fi ber center and decreases wh ile approaching the liber 
wall. lt is also observed thar the d1mensionless amine concentration 
decreases as the axial dis tance increases and is a lmost saturated at 
the fi ber exit. 

F1g. 6 plots the contactor ourlet carbon dioxide and amine con
centrat ion profiles in the liquid phase at different radial positions 
for ali three pairs of COramines. lt is observed thar. for the same 
external mass transfer coeffic1enr and total amine concentration val· 
ues. the absorbed carbon dioxide concentrations at the center of the 
liber in AMP is higher than those of DIPA and DEA. A substantial de
pletion o f DEA concentration at the interface is observed. whereas 
those of AM P and Dl PA are almost unaffected. The reaction k1net· 
ics mainly contributes to this discrepancy. Th is is attributed to the 
reaction chemistry of C02 w ith the am ines. The DEA yields sorne· 
what lower selectivity than the other sterically hindered amines. 
namely the AMP and DIPA. d ue to their partial blockage of its re· 
active sites for carbamate reaction by the am1ne molecule itself. 
The kinetic chemical selectivity of the hindered am ines represents 
an advantage thar makes these fa r surpass the classical seco ndary 
amines. 

4.3. Efftcr of liquid vtlociry on recovtry efficiency 

F1g. 7 de picts the hquid velocity effects on the liber ourlet ln• 

terfacial c.ubon dioxide depletion extent 1n the liquid phase for 
ali three amines. The figure shows thar for very low liquid veloci
ties, (< 0.001 mfs equivalent to IOccfmin ) the carbon d10xide is al· 
most completely absorbed. whereas for very high liqu1d velocities 
(> 0. 1 m/s equivalent to 1000 cc/min) the absorption remains ba si· 
cally unchanged. However. 1n between that calculated range. the 
AMP solution presents a h1gher trend for the carbon dioxide absorp
rion capacity than DIPA and DEA in thar order as mentioned earher. 
For ali three amines, the interfacial carbon d1ox1de depletion ex
rent in the liquid solutions increases with an increase in the liqu1d 
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Fig. ] . Dimen.sionlrss gas and DEA concentration as a runct ion the fiber length 
(v, -0.01 mjs, K..,~ IOrn/s. c, - IOOOmoVm'). 
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Fig. 4. Oimensionless fibPr C02 concrntr.uion vs. dimensionless axial distance at 
different rod,.l posittons (•,- 0.01 rn/s. K.,.~ IOrn/s. c,- 1000moVm1). 

velocity. tt is advised from these findings that the e ffiCiency of car
bon dioxide absorpt ion in hollow fiber membrane contactors is op
timized when lower liquid velocities are employed . 

4.4. Effect of the initial molar amine concentration 

ln F1g. 8, the outlet carbon dioxide dep letion extem is plotted as 
a function of the total inlet amine concentrat ion. The figu re shows 
thar the initial concentration of the AM P solution has a higher innu
e nce on the gaseous out let concentration th an the rwo other amines. 
The carbon d ioxide absorption seems to be substantially enhanced 
when the initial concentrat ion of the absorbent solution is increased 
until saturatio n is reached beyond a value greater thal 104 moVm 3. 
Nevenheless, it m ust be ba re in mi nd th at higher absorbent concen
tration cou ld have harmful side-effects and cause irreversible dam 
ages to the hollow fiber me mbrane material as we il as corrosion in 

c 
.Q 

~ 
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g 
W~ 0.6 e. 
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c: 

·~ 0.4 

~ 
8 
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Fi&,. S. Oimensionless fiber DEA concentration vs. dimens ionles.s axial distance at 
difftrenl radial poSitions (v, • 0.01 rnjs, K..,- 10 rnjs, C,- 1000molj m1). 
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.. 
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fi&. 6. Oimens ionltss CO, and amine ouilet conconlution in the bquid solut ion or 
various r.dial positions (v,- 0.01 rnjs. K..,- 10 rn/s. c,- 1000 moVm1). 

the other metalhc components. The carbon dioxide absorption being 
essen !lally hmited by the reaction kmetics, the ch01ce o f the optimal 
mlet am ine concemratton is. therefore. dictated by a compromise 
am ong these operat ing requirements. 

4.5. Effecc of thf' f'XCernal ma5s transfer coefficienc 

lnside the membrane pore. the mass transferts ma inly controlled 
by gas diffusion and mem brane structure su ch as the fiber wallthick
ness. the pore s1ze. as weil as its porosity and tonuosity. ln Ftg. 9, the 
mterfacial ourlet carbon dioxide concentrat ions in the liqu id phase 
a re plotted aga mstthe externat mass tra ns fer coefficient Kexr tn three 
alkanolam ines so lu tions. The figu re clearly shows th at for small val
ues of Kext· the mass t ransfer has a considerable effect on the out let 
carbon dioxide concentration. The membra ne pores are gas-fi lied for 
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Fig. 7. EITtct or liquid velocoty in the liber bore on outlet co, depletion extent ror 
diiTerent amines (Ku , - 10 m/s. Cr- 1000moVm1). 
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Fig. 8. Effrc:t or initia l total amine concentration on outlet COl deplction excent for 
doiTerent amines (v, • 0.01 mfs. K.., - 10 mjs~ 

the non-wetted absorption mode of pureC02: hence. the mass trans
fer resistance in the gas phase cou Id be neglected. The externa l mass 
t ransfer resistance is therefore governed by the membrane barrier. 
Whereas. for higher values of Ktxt(> 0.001 m/s). the ourlet interfacial 
carbon dioxtde concentration in the liquid phase in every am ine so· 
lution moves towards equtlibrium with the bulk concentrat ion in the 
gas phase. The absorptiOn is. henceforth. mainly controlled by chem
ical reaction and diffusion in the liquid phase. Moreover. the figure 
shows that the AMP solutton presents a higher capacity to absorb 
C02 followed by DIPA and last DEA solutions as previously noticed. 
Because there is only a shght difference in the solubility and diffu· 
sivity between the three amines. the different ca rbon dioxide ab
sorpt ion capacity by the three amine solutions is thought to depend 
exclusively on their difference in the reaction kinetics. lt is clearly 
observed from Fig. 9 thar AMP is the strongest amine followed by 
DIPA and DEA in sequence due to its faster reaction rate. 
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FI'- 9. Err&t or extemal mass transrtr coefficient on domtnsion~ss fiber outltt co, 
conctntration ror diiTerent amon•s (v, • 0.01 m/s. Cr- tOOOmolfm'). 
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Fi&. 10. Effect or fiber diameter on dimensionle-ss fiber out~t COl concenrrahon 
(K.,., - IOmfs. Co • t000molfm1 ). 

4.6. Effect of geomerrical characrerist ics 

The outlet carbon dioxide concentrat ion in the tiqmd phase is 
plotted as a function of the liquid velocity for different liber inner 
diameters in Ftg. 1 O. The initial amine concentration. externat mass 
transfer coefficient and module tength were kept constant in th at nu
merical simulatiOn. The resulrs suggest that the chemtcal absorption 
performance decreases when large fi ber diamerers are emptoyed in 
the range of velocltles mentioned in Section 4.3. As shown in th is 
ligure. the saturation po tnt ofthe absorbent solution may be reached 
fas ter for narrow fibers since the absorbent needs the sa me contact 
ti me to be saturated. result ing consequently. in an increment of the 
absorption efficiency as the liber diameter decreases for the same 
liquid velocity. Il is thought thar only a port ion of the liber sec· 
tional area is used in the absorption process due to a higher mass 
rransfer resistance encountered in the liquid phase. Fig. I l plots the 
ourlet carbon dioxide concentra tion as a function of liquid veloc· 
1ty for different module lengths. The contacter absorption efficiency 
seems to be unaffected by the module length at velocities htgher 
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than 0.02 m/s. However. in the range of low velocities. the absorp· 
rion perform ance increases fu rther a s t he liquid velocity is decreased 
for longer modules. This is because for shorter liber modules. the 
absorbent hqu1d cannot reach saturation and leaves the contacter 
unsaturated. whereas for longe r modules. the residence rime is high 
e nough resultmg ma satu rated liqUid absorbent at the module exit. 

5. Conclusion 

A comprehensive model for the simulation of the hollow liber 
me mbrane gas- liquid absorption was developed. The coupled non· 
linear partial differentiai equations derived in the mathematical 
model explicitly accounts for the rates of mass t ransfer through the 
membrane. diffusion and chemica l reaction in the liquid phase. A 
two-step carbamate formation mechanism has been used in this 
numerical analysis in ste ad of the one-srep mech;mism employed by 
previous researchers. The equations were numerically solved and 
the interfacial carbon dioxide and absorbent concentrations gener· 
ated as functions of different opera ting parameters and membrane 
characteris tics. lt was found thar the liquid velocity, external mass 
transfer coefficient and in itial absorbent concentrations as w eil as 
the liber inner diameter and length have a tremendous effect on 
the carbon d10xide removal performance. One of the important 
results provides thal 1he sterically hindered amine AMP presenls 
a higher absorpnon capacity and a better selectivity than the two 
other am ines used in this s tudy. 

Notation 

total surface a rea of ga s liquid contact. m2 

matrix coefficients of the we1gh1 first derivative 
marri x coefficients of the we1ght second derivative 

lotal amine concentration. mol/ml 
inner liber diameter. m 
logarilhm ic mean average diameter 
outer libe r diameter. rn 
diffusion coefficient o f specie C02 in air. m2/s 
continuum Knudsen d1ffusion coefficient of specie 
C02. m2/s 
dimensionless enhancement factor 
dimensionless Craetz number 
dimensionless Henry's law constant. dimensionless 
gas film mass transfer coefficient of specie A. mfs 

kov 
kz 

Lz 

Keq 
Kt>xl 
Kov 
1 

'J 
m 
m 

Mi 
Il 

r 

Tl 
ro 
\Il 
Sh 

T 

vz 

z 

Creek letters 

liqu id film mass trans fer coefficient of specie A. m/s 
membrane mass transfer coefficient of specie A. mf s 

forward second order reaction rate constant. 
ml/ mols 
overall reaction rate constant. m/s 
forward second order reaction rate consta nt. 
ml/mols 
reverse second order reaction rate constant. 
ml/ mols 
equilibrium constant. m3/ mol s 
external mass t ransfer coefficient. m js 
ove rail mass transfer coefficient. m fs 
active membrane fiber length. rn 
orthogonal inrerpolating polynomial 

distributioncoefficient. dimensionless 
pa rt ition coefficient between gas and liq uid phase. 
dimensionless 
molecula r weigh1 of specie 1. kg/mol 
number of liber in the bundle. dimensionless 
radial coordinate 
inner liber rad1us 
outer fiber radius. rn 
ideal gas constant. 8.314 Pa m3/mo l K 
dimensionless Sherwood number. Kexrd/D. dimen
sionless 
temperature in K 
mean average veloc1ty in the liber in the z direction. 
m/s 
axial contacter coordinate 

.; dimensionless axial coordmate 
J membrane thickness 
'1 extent of gas removal 
' dimensionless radial coordinate 

' ' collocation point 
d>u dimensionless conce ntration of specie i in the liqu id 

phase 
d>m dimensionless inler concentration of specie 1 m the 

liquid phase 
Wffo dimensionless ourler concentration of specie i m the 

liquid phase 
membrane's pore rortuosity 

Appendix A. 

Accordi ng to the zw1trerion mechanism. C02 reacts with MEA 
or DEA to form an unsrable zwitrerion Z w hich is insranraneously 
neurralized by any base BI presenl in the solution to form the amine 
carbamate and a protonated base BIH + : 

(A. I ) 

(A.2 ) 

where Z .. R1 R2NH +coo-. R1 is an al kyi CH3CH20H and R2 is H for 
a pnmary amine such a s MEA and an alkyl for a secondary amine 
such as DEA. 
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Reaction (A.t ) being a rate controlling step. the disappearance 
rate of C02 ts wrmen as 

(A.J ) 

The formation rate of the zwitterion is zero due to its c hemica l in
stability: 

Rz = k_z(ZJ - kz(C02 1(R1R2NH J + (ZJ L k8;(B/I 
j 

+ IR 1R2Ncoo- 1 L: k_ a1(BiH+ J= O 
1 

(A.4 ) 

Solving fo r the zwitterion concentration. and subsntuting mto 
Eq. (A.J) and rearranging. we obtain 

k (CO JJR R NHJ - k (L ik- II;{BIH+ J) z 2 1 2 - Z L k 1 BI! 
R 

1 81 
c~ = 

1 + k_z 
LlkB, (Bi( 

(A.5 ) 

ln reaction (2). the base Br could be an am me R1 R2NH . H20 or 
OH - (Biauw hoff e t a l.. 1984 ) and react with the zwttterion Z such 

th a t 

KAnH izO 
R1 R2NH+ coo- + H20 ~ R1 R2NCOO- + H3o + (A.7 ) 

K 
R1 R2NH+ coo- + OH- Am~;,ptt R1 R2NCOO- + H20 (A.8 ) 

The reactants and products are a lways at local equihbrium and the 
reacttons involve a proton transfer. 

(A.9) 

From the above equation. we have 

The amine can act as a base and react with water according to 

where 

IRIR2NH2JIOH - I 
KArn· HzO = (RIR2NHJIH20J 

(A. I I ) 

(A. I2 ) 

The combination of Eqs. (A.9 ) and (A. tl ) y ields to the following one: 

( A. I3) 

where 

(R1 R2NH JI BIH+ J KBt·HzO 
KArn· Br = + = -- -

(R 1R2NH 2 JIBll KArn-HzO 
(A. I4 ) 

The combmation of Eqs . (A.6) with (A.I3) gives. or from Eq. (A.2 ): 

( A. I 5) 

w here 

K _ (R1R2NCOO- J( B1H+ J 
z. a,- (RI R2NH + coo- ((BrJ 

K ll;· HzOKAnt· Z kHi 

KAm· HzO = k_Bi 
(A. I6 ) 

or 

k 
8

_ = ka1KAm-H20 

-
1 Ks~ -H2 QKAJn-Z 

(A. I7 ) 

At this moment, adding Eqs. (A.t )-(A.2 ) and replacing the zwitterions 
Z by an amine R1R2NH we obtain 

(A. t8 ) 

The total reaction equihbrium constant KAin-COz is defined as 

where 

(A. I9) 

The substitution of Eqs. (A.I2 ) and (A.t9) into Eq. (A.I7 ) gives 

k 
8 

= kzkB1 ((R1R2NH t JIOH - (). 
-

1 LzKa1-HzOKJ\m-CO (R 1 R2NHJ(H20J 
(A.20) 

Substituting the above equation along w ith Eq. (A.IO) into Eq. (A.S) 
where BI is an amine yields to after simplification and rearunge
ment: 

Makmg use of the e lectrical neutrality cond ition 

(R1 R2Ncoo- J = IR, R2NHil 

(A.21 ) 

(A.22 ) 

and assuming constant the total amine concentration throughout the 
liquid solu tion 

(A.23) 

Substituting the above equations. both reaction rates s implify to 

( \ 1 2 1 R = 1 kz 1 (CO IIR R NHI - (Cr- (R 1R2NHIJ 
COz l k ) 

2 1 2 
4K (R R NH( 

1 + - Z eq 1 2 
ks1(R1 R2NH( 

(A.24) 

Appendix B. 

The fi rst and second partial derivative terms in the two govern

ing differentiai equations are approximated by the following expres
sions: 

(B.t) 

which when substituted and discretized over the jth coordinate give 
for an arbitrary specie i : 

( B.2 ) 
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Henceforth, Eqs. ( Il ) Jnd ( 12) reduce. respectively. to 

tP A( 1) Jnd tP A(n-2) J re both obtJmed from the boundary condi tions 
( 14) Jnd ( 15) fo r specie A such thar 

8C# 14 yields to 
11+2 n+ 1 
L: AIJ<PAUl = Au<PA( I )+ L A1J<I'AU) + A1.11+2'PA(n + 2) = 0 
J=1 ]=2 

8C# 15 yields to 

11+2 n-1 

L An+2J <PAU)=An+2. t <PA( I)+ L An.,.2J ~'~'AU) 
J=1 1=2 

Sl•ext 
+ An+2.n..-2 <PA(n +2)= -2-11 - <PA( n +2 )1 

(8.5) 

(8.6) 

And simi larly <Pg( l ) and <Ps(n + 2) cJn both be determined from the 
boundary condit ions ( 14) a nd ( 15) for specie B such thar 

8C# 14 yields to 
11+2 n+ l 
L A1tl>g(j) = Au<Ps(1) + L A1j</>g(j)+A t)I+2'Pg(n -"- 2 )= 0 
~1 ~2 

(8.7) 

8C# 15 yields to 

n+2 n+1 

L An+2J<PeU) = An+2.1 ~'~'B( 1 l + L An+2J<PeUl 
J=1 1=2 

+ An+2.n+2 <Ps( n + 2) = 0 (8.8) 

<l'A( 1) Jnd <PA(n + 2) Jre extracted from the set of a lgebratc Eqs. (8.5) 
a nd (8.6) a nd <1'8( 1) and <Pg(n - 2) from Eqs. (8.7) and (8.8) which 
when substituted back in their corresponding parent Eqs. (B.J) and 
(8.4 ) give 

With 

AN = A1.1 ( An+2.n+2 + ~) - A1.JH2An+2.1 

( Ar n+2) ( Ar 1 ) ( Sh) 
AN 1 = B/.11+2 + -·~ An+2.1 - Bu ..- il An+2)t+2 + T 

And 

( Ar n+2 ) ( A11 ) BN2 = Bf.n+2 -"- -'zl Au - Bu + -t,- A1,,1+2 

Finally, the problem is red uced to solving an IVP of two sets of n 
ord inary dtfferenttal equations subject to the mitial condttlo ns fo r 
species A and B: 

at .; = O. <PA(i) = 0.0 

at ; = O. <Pg(i) = 1.0 
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Cet article présente les recherches mathématiques et numériques sur l'absorption gaz-liquide du 

dioxyde de carbone dans les solutions de monoéthanolamine dans le dispositif d’un contacteur 

membranaire à fibres creuses. Le mécanisme d'absorption accompagné d’une réaction chimique a 

été construit sur la base des équations de quantité de mouvement et les lois de conservation de la 

matière dans le transport de masse dans les trois compartiments impliqués dans le processus, à 

savoir, la phase gazeuse, la paroi membranaire et la phase liquide. La solution absorbante circule à 

l’intérieur des fibres dans lesquelles la vitesse est supposée obéir un écoulement laminaire 

entièrement développé, et le mélange gazeux circule à contre-courant du flux gazeux dans le côté 

calandre dans laquelle la vitesse est caractérisée par les équations de Navier-Stokes. Les 

concentrations moyennes de gaz et de liquide effluentes du contacteur, le flux d'absorption et la 

capacité d'élimination de gaz ont été simulées par rapport aux principaux de fonctionnement 

comme le débit de gaz, la concentration d'amine fraîche { l’entrée ainsi que les  caractéristiques 

géométriques de la fibre. La vitesse de circulation du fluide dans la calandre a été décrite par 

d'autres modèles d’écoulement hydrodynamique autres que celui de Navier-Stokes, i.e. un 

écoulement piston et celui de ‘‘Happel’’ dont les résultats simulés ont été favorablement comparés 

aux données expérimentales. 
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Carbon Dioxide Absorption by Monoethanolamine in Hollow 
Fiber Membrane Contactors: A Parametric Investigation 

Noureddine Boucif, Jean Pierre Corriou, Denis Roizard, and Eric Favre 
Laboratoire Réactions et Génie des Procédés LRGP (UPR 3349 CNRS) :-lancy Université, BP 2045 1 - 1, 

rue Grandville, F-5400 1 Nancy Cedex, France 

DOf 10.1002/ail'.l2791 
Puhlished onli11e November 7, 2011 in Wiley 011ii11e Lihrary (wileyonlinelihrary.com). 

A mathematica/ and numerica/ investigations on the gas-liquid absorption of carbon dioxide in monoethanolamine 
solutions in a hollow ft ber membrane contactor deviee is described. The reactive abs01ption mechanism was built based on 
momentum and mass transport conservation /aws in al/ three compartments invo/ved in the proccss, i.e., the ;?as phase, the 
membrane barrier, and the liquid phase. The liquid ahsorbin;? solution flows in the .fiher bore in which the velocity is 
assumed ro ohey a full y developed laminar flow , and the gas mixture circula/es counter-currently to the liquid flow in the 
she/1 side where the velocity is characterized hy the Navier-Stokes momentum balance equations. The average out/et gas 
and liquid concentrations, the reactive abs01ption flux, and the gas remova/ efficiencies are parametrically simulated with 
ope rational parame/ers such as gas flow rate, .fresh in/et amine concentrations, and fi ber geometrical characteristics. The 
shell velocity was described by other flow hydrodynamics models besides Navier-Stokes and their simulated results were 
favorably compared to experimental data.© 20 I l American lnstitute of Chemical E ngineers AIChE J, 58: 2843-2855, 20 12 
Keywords: abs01ption, mathematical modeling, membrane separations, Navier-Stokes equations 

Introductio n 

Carbon diox ide accounts for the major source responsible 
for global warming which is considered as the greatest envi
ronmental challenge the world is facing. The effort to con
trol the greenhouse gas emissions inc lude the removal of 
C02 from llue gases. Membrane applications for gas-liquid 
separations have made such rapid developments that tradi
tional me thods of gas purification are being enhanced and in 
some ca~es replaced by membrane technologies. The re
moval of carbon dioxidc from proccss gas strcams is an im
portant step in many indu trial processes and is required 
becau e of environmenta l, economical or process technical 
reasons. In the presence of water, C02 being an acid gas can 
cause corrosion to process equipments. Beside this, the 
pre ence of C02 reduces the heating vahte of a natural gas 
~tream and also causes the waste of valuable pi peline 
capacity. In liquefied natural gas (LNG) plants. carbon diox
ide should be removed to prevent freezing in low-tempera
ture chille rs. Moreover, in the manufacture of ammonia, car
bon diox ide would poison the reactor cata lyst. 

Furthermore, carbon dioxide resulting from fossil fuels 
based energy still represents more than 80% of the primary 
energy in u-;e 10day, despite the increasing interest in renew
able energy sources. Carbon dioxide resulting from these 
fo si l tüels in power plant combustion represents the major 
contribut ion to greenhouse gas emissions. An urgent need 
for develop ing cost e ffective carbon diox ide capture and 

f'orrespondence concenung !hP~ article ~;hould he aclcl resserl lo l'\_ Kouc1f al 
Nouredl111~. Boucif@enstc.u-nancy .fr. 

Cl 2011 American tnsl!tute of Chemical Engincers 

se4uestra tinn technologie.~ i~ strongly motivated hy the 
global climale warm ing and the causal link bctwcen thesc 
greenhouse gas emissions. 

A variety of industrial techniques are presently ava ilable 
for the separa! ion of carbon dioxide from llue gas streams 
such as packed bed absorption , molecular sieve adsorption, 
cryogenie distillation, and lately membrane diffusion. The 
most widely used technique for removing carbon dioxide is 
absorption into alkanolarnincs solutions in classical contactor 
equipments. However, besicles occupying huge spaces, these 
pmcesses t't~qu ire important initia l investmeni cosL~. The 
membrane gas-liquid absorption proccss is day to day con
sidered as an alternative process for carbon dioxide capture. 

T he hollow fiber gas-liquid contacting process, a hybrid 
process combining the advantages of both conventional reac
tive absorption and membrane contactor proccsscs, is consid
ered as an alternative technology which can potentially over
come the operationa l shorrcomings encounrered in rradirional 
processes such as cnuainment and llooding at high llowrates, 
and reduces considerably the foaming effects. The advan
rages of these hybrid processes over the conventional absorp
tion ones depend closely on gas-liquid systems, types of 
membranes and operating conditions. 

Besicles providing a potentia lly high se lectivity combined 
with a '>Uhstantiall y high mass transfe r driving force, the gas 
liquid hollow fiber membrane contactor supplies a knowable 
and high contacting surface area, independent control of 
both gas and liquid tlow rates. 1 Bec a use of the ir attractive 
characteristics, these contactOis have been extensively inves
rigatcd by many rcscarchcrs sin cc the carly 70's and have 
driven considerable research in a wide range of applications. 
Ir is commonly recognized thar Esaro and Eiseman2 

AJChE Journal Septcmber 2012 Vol. 58, No. 9 2843 
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pioneered this technology being the tirst to use a liat po ly
tetrafl uoroethylene membrane as a gas-liq uid contactor for 
a blood oxygenation dev iee. A few years later, Tsuj i et a J.·1 

applied a microporous hollow fi ber made of polypropylene 
to oxygenate blood. Qi and Cussle r

4 
later used a micropo

rnus polyprnpylene memhr~ne to ahsnrh C02 in a N~OH 
solution . T he earl iest m ode! o f reactive gas-liquid absorp
tion for S02 in hollow liber membrane-based contactors 
has been provided by Karoor a nd Sirkar.5

·
6 Moreover, 

these a uthors were the firsl La investigate the carbon d iox
ide removal by an aqucous alkanolaminc solution (dietha
nolamine) in a mic roporous m em brane-based contactor. 
Kre ulen e r ai.7

·R developed a made l and s imul ated mass 
transfer in a hollow fiber contactor fo r gas- liqu id absorp
tion with and withou t chemical reaction. They used vario us 
gas-liq uid systems (C02 in water/glycol and gas mixture of 
C0 2 in NaOH a4ueou.~ so lut ions) to in vestigate the e ffects 
of me mbrane porosity, m odule dimension and liquid vis
cosity. Feron et a l.9 performed experimenta l studies of the 
chemical absorption of co2 by speci fie absorbing solutions 
named CORAL (C02 re moval absorption liq uids) in a 
po lyolefi n mem brane contac tor. Theoretical studies of the 
che mical absorption of co2 in a polypropylene mic ropo
rous hollow fibe r me mbrane contactor us ing typical amine 
solutions (AMP, DEA, DIPA) have bccn conducted by 
Bouc if et a l. 10 

T he gas absorption performance is considerably influenced 
by shell side channe ling. Because the shell side flow pattern 
in the module is quite com plex to quantify, ir is usual ly sim
plifi ed by making sorne assumptions which are practically 
veri fi ed for some special cases only. If the gas flowing in 
the shell side is assumed as a pure gas, the main mass t rans
fer resistance may be related to liquid and membrane phase 
resistances. However, if the gas in the she ll side is a mixture 
and chemically absurbed in the li4uid solution, the gas phase 
resistance should be considcrcd. Henccforth, in common 
cases, the channe ling occurring in the module she ll might 
have a substanrial e ffect on the contactor performance, and 
consequenrly the shell side hydrodynam ics ought to be taken 
into account. 

A couple of theoretical mode ls have been applied to char
acterize the she ll s ide velocity for gas-liquid hollow fiber 
modules. Boucif et al. 11 used the plug flow madel to evalu
ate bath the axial veloc ity and concentration gradients in the 
contactor she ll. Karoor and Sirkar0 and recently Bouc if 
et al. 12 employed the Happel' s free surface madel to esti 
mate the she ll side flow, assuming the fibers be ing regularly 
arranget.l in the shell sille with a wnslan l axial velocity in 
the contactor shcll . T he shell side fluid flow is usually char
acterized as a plug flow madel or Happe! 's free surface 
rheory, wh ich represenrs sorne shortcomings due to the ran
doml y spac ing and arrangement of the fi bcrs in the cartridgc. 
Although these mode ls are conside red as a step ahead in the 
motleling of gas- liquid mass l ran~fer in hollow fiher mem
brane, they still exhibit sorne wcakncsscs duc to the assump
tion of the random spac ing and arrangement of the fibers in 
the module shell com partment. 

Computational fl uid dynamics (CFD) could be an e ligible 
tool to overcome these d ifti culties encountered in hydrody
namics modeling. lt has been widely used to made l various 
membrane separation processes. The Navier-Stokes equations 
werc solvcd and numcrical simulat ions wcrc pcrformed for 
membrane filtration, 13 microfiltration and ultraflitr ation, 

14 

nana fi ltration and reverse osmosis. 1
; Many researchers used 

this tool to investigate di fferent membrane module contigu
rat ions such as flat sheet,16 rotating c irc ular geometry 17 and 
tubular membrane with inserts. 18 Kie ffer et al. 19 investigared 
mass transfer with chemical reaction in a liq uid- liquid tubu
lar membrane contactor and simulated the effects of differe nt 
geometrie~ ! parameters tm the mod ule pe rformance. 

This work is an attempt to deve lop a ma the matical 
made l to nume rica lly si mul ate the behavior of a gas liq 
uid ho llow fiber membrane contactor using computat ional 
fluid dy namics (CFD) o f momentum and mass transfer in 
the shc ll sidc at lam ina r flow conditions for bath coeur
re nt a nd counte rcurrent flow patte rns. T he mic roscopie 
rheorerical made l inc ludes second arder rever sible reac
tions of the solu ble gas in the absorbent based on the 
two-step carbamate formatio n mechanism . The objective 
of this study is to va lidate the num eri cal simulations of a 
ri gorous r~ te-hasecl mntlel for a solvent ahsorption pro
cess. The mass-tra nsfer made l is developed based on the 
momentum and mass conservation laws with spec ial em 
phasis o n imple me nting numeri c~l me~h sizi ng thal g ives 
accurate and rapid convergence. The a im of the s imu la
tions is to predict the concentration profiles of ba th solute 
and solvent in ai l three contac tors compartme m s. The 
influence of various operating parameters (gas and liqu id 
vclocitics, inlct frcsh gas and liquid conce ntra tions) on 
the hollow fibe r membrane contactor pe rformance is 
invesrigated. 

T his article concentrares on the validat ion o f the nu meri
cal simulations and a subsequent paper will focus on the fit 
ting of laboratory data to be collected on an experime ntal 
rig. The developed made l is writte n primarily for modeling 
co2 removal from postcombustion flue gas syste ms at 
atmospheric pressure, but can as weil be used for modeling 
acid gas absorption from natural gas or other process 
streams. 

Mathematical Model Formulation 

Mass transport is considered in a li rhree domains 
involved in the transfer process, i .e., the fiber side, the 
me mbrane wall and the she ll side of the module in which 
gas and li4uid concentrati nns are tied to each other a t hoth 
fiber-inner wall and oute r wall-she ll front iers by the 
appropriate boundary conditions. The madel conside rs 
mass tra nsport by convective diffusion of the gas first in 
the she ll s ide (gas phase), then through the me mbrane 
porcs, and finally in the fibcr bore (l iq uid phase) whe re a 
reaction with the absorbing solution is taking place . The 
bas ic concept of this mode l is sche marically explained in 
Figu re 1. Although pumping the liquid through hollow 
fibers having small diameters is costly, it has been 
re ported by many researchers4

·
20 thar the performance of 

running hollow fiber contactors wi th the liqu id solution 
Rowing in the fibcr lume n and the gas mixture in the shc ll 
side is conside rably higher than inve rting the liquid and 
gas flows from fibe r to she ll and vice versa. This pe rform
ance d rop is thought to be caused by the serious l iquid 
channe ling in the contacter she ll s ide. Although mem 
brane-based ho llow fiber contactors with gas flowing in 
the fihe r hore are comme rcia ll v the most success ful , theo
retica l mode ls with experimen-tal setup designs ' 0

•
2

' -
24 are 

usually developed for the liquid phase flowing in the li ber 
bore and the gas phase in the shell . 

2844 DOl 10.1002/a ic Published on behalf of the AIChE September 2012 Vol. 58, ~o. 9 AIChE Journal 



     Modélisation et simulation de l'efficacité des contacteurs membranaires pour les procédés d’absorption de gaz acides par solvant chimique 

   

  113 

 

 

 

b 
rll t .1]. 

1 
1 
1 

' 1 

Gu-liquKJ 
ùuafu::. 

' ,, ·: :: _;, , . 

· ~~~ ' h : '. 
1 

·:: T " ' 'JH·FMM I 
. ' . ;· :. :: :: \ .. ' ::: : . 

= = • 1 = r:::===:1 
: 1 : 

- r.---!-J : 
' 1 

1 
1 

•co: IWI\l111:c 

~----~· ~ +-----~ 

~-----+---T- .. ----+---o---------1 

:z=( ····· 
üqud 
buJk 

).lic:roFOfOUI Gu 
~naninne boun.duy 

b ya-

Figure 1. Three modeled domain and concentration 
profiles in a hollow fiber membrane contactor 
for a countercurrent flow regime. 

Assumptions 

The following assumptions are made to generate the gov
erning equa[ions of the co2 and the alkanolamine solution 
microscopie mass balances 

• The ' re;rdy sr~ te prnœss is isntherm~l ancl rhe gas mix
ture is assumed to be ideal 

• The axial diffusion is neglected in bath tube and shell side 
• The convective mass transfe r in the gas-filled membrane 

pores i ~ neglected 
• The absorbent liquid is assumed to be an incompressible 

Newtonian fluid 
• The absorben t liquid pressure drop in the shell side is 

neg lected 
• A tülly developed concentrat ion profile is assumed in 

the fi ber 
• Constant liquid viscosity and gas and liq uid uiffusivities 

Mass ba/allees ill the titree corztactor areas for 
coulltercurrent flow regime 

The module's hollow fiber me mbrane is split in three com
partments as shawn in Figure 1. and the corresponding mass 
balances in countercurre nt llow regime have been set up. 

( 1) Fiber bore domain: In the fiber bore, the steady state 
C02 mass transfer by d iffusion and convect ion accompan ied 
by the che mical react ion is written as 

éJ[C02Jr _ ~ !!__ [ ·D éJ[COzJr] _ R 
vzr (}z - ,. i:)r 1 co,r i:)r co, (1) 

â [Am]r l Ô [ · â[Amlr] V,r ---,.,- = --;;- I'DA111 --,.,--- - RAul 
uz r ur ur 

(2) 

The liquid velocity in the fiber bore is assumed to obey a 
full y developed para bol ic pro ti le, i.e. 

(3) 

The tenn Rco, stands for the carbon d iox ide react ion rate in 
the liq uid phase. ln aqueous solutions, primary, secondary 
and tertiary alkanolamines exhibit d ifferent behavior 
rowards C0 2 due rn rhe ir molecular st ructure. Prim~ ry and 
secondary alkanolamines react w irh co2 producing carba
mate species according to 

C02 + R1RzNH <= R1RzNH+coo- (4) 

RtR2Nn +coo- + RtR2NI J <= RrR2NJJt T RrR2Ncoo

(S) 

leading to the generalized overall reaction 

k, 
CO z + 2AmH <= Am Hi + AmCOO 

k , 
(6) 

The reaction rate is based on the two step carbamate forma
t ion mechanism 

'R-co, = 

l n the case of MEA. rhe tenn k,..m[Am]r is assumed ro be very 
large2~ compared to le 1• The reaction rate constant has been 
calculated from the expression derived by Hikita et al.26 and is 
valid in the range of [5~0°Cj, and 0.0152-0. 177 kg mol/m3 

follows lht: Arrhenius form as k 1 = A R e xp ~. where the 
second order rate constant is AR = 9.7744 x Î010 m3/mol 
s, and the acti vat ion e nergy 1:!-R = 4 111)7.53 J/m ol. 

The goveming mass transfer equations are subject to the 
following boundary conditions 

at = = 0 , 

at r = O. 

atr =r;, 

[CO z] 1 = 0 

éJ[COzlr = 0 ar 

[Am)r = Cr V r1?:r?:O 

éJ[AmJr = 0 V /?::?:0 
or 

(~) 

(9) 

8 [AmJr = 0 V /?_z?.O 
âr 

(1 0) 

(2) Polymerie memhrane domai n: T hrough the hydrophn
bic membrane pores (assuming porosity higher than 10%). 
the steady state C02 mass transfer is assumed to be mainly 
diffusive and wriuen as 

~~ [r'Dco on éJ[COzJm] - 0 
r or l or 

( Il ) 
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F ibu inn' r diametr:r 

Filltr omer diameter ct. 

Figure 2. Circular approximately shaped fiber assembly 
bundle. 

subject 10 the following boundary conditions 

a l r = r;, [CO J = [COz]1 

z m 'Hco, 
'r/l~z~ n ( 12) 

at 1" = ro, [COz]m =[COz], 'V l~z~O ( 13) 

Furthermore, the carbon dioxide concentrations in the tiber 
bore [C0 2 Jr, in the me mbrane pore [C0 2 ) 01 a nd in the she ll 
sidc [C0 2 ) , arc rclatcd to cach othcr by the flux conti nuity 
equations at the ti ber-me mbra ne and at the membrane-she ll 
boundaries as 

a l r = r; : V i~z~O 

(14) 

v t:::::::::u 
( 15) 

(3) She ll domain: ln the she ll side, the steady state mass 
Lransft: r hy c..li ffu~ion and con vection io; writLt!n as 

&[COz]. _ 1 () [ ·D &[COz], ] "" ----a;- - -; Ôr 1 co,, ----a;- ( 16) 

The velocity in the shell compartme nt could be c haracterized 
by various mode! equat ions assum ing the tibe r bundle 
assembled in a regular c ircular shape as shawn in Figure 2. 

• Plug flow: In the gas phase, a macroscopic mass bal
ance characteri zing the solute concentrati on gradient over 
the she ll length is -...-ri tten as 

v"ocf:(I- cp)d[C02}, = k [!CO] -!CO]'"' ] 
4ndo d::: co,s 2 ' 2 ' 

( 17) 

• Happe! flow: The velocity in the shell domain is char
acterized by Happe! free surface madel described by the fo l
lowing equation 

Vzs = 2v~. [1 
( 18) 

where r. stands for the free surface radi us de tined in tenns 

of the packing fraction as re - r, (n1) o.s. The she ll side vol

ume fraction s is easily calculated as 1 - 111 [~] . 
• Nav ie r-Stokes flow: 

1 D cJVzs 
- (rv,, ) 1 a_- = 0 r ôr 

(19) 

[ 
ôv,. Ôvrs ] 

Pco., vN --+ v1" - · . ar ô: [
ô( l ô ) fflv"] = J.tco, ôr ;a/rv, ) + ô:Z 

(20) 

(2 1) 

v.., and "zs are the velocities in the shell compartment with 
respect to rand z direction> respective! y. They are charactt:ri7.ell 
by Navier-Stokes equations? 7 in which the continuity balance 
( IY) is combined with the momentum balance (20) and (21) at 
steady state for an incompressible and Newtonian fluid. 
1 r one assumes no slip cond ition at the outer libe r wall , the 

ahove differentiai equat.ions are o;uhject t.o the following 

boundary conditions 

at : - 0, P - Po - Pin 

at r=r •. 
ô [C0 2], = O 

ar 

Vrs = 0 

(22) 

'V I~ z~O 

(23) 

(24) 

at z = 1, [C0 2], = [C02];n V,8 = 0 Vzs = 0 't r.~r~ro 
(25) 

The outlet gas concentrations, in the liber bore and the shell , 

respectively, [C0 2Jr and [C02), are determined as mixing 

e up conce nt rat.i om28 g iven as 

(26) 

f' 21llï'zsiCOz],dr 
[col - 'o 2 • ,ou• - --"--=-rr. -

2
--d--

Jro nn}z~ r 
(27) 

Mass Transport Theory 

Pa r a membrane module with a hydrophobie m icroporous 

membrane, the absorption accompanied by a chemical reac

tion is a three step process as described in Figure 1. The so l

ute species is t ransfen ed from the gas phase to the internai 

port: mouth of the memhrant:, then thmugh the memhntne 

pores, and finally absorbed by the liquid solution where ir 

reacts. As shown in Figure 1, and based on the dri ving 

forces of the concentration differences, the molar mass trans

fer fl uK ! co , of solute per unit area is depicted as: 
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l co, = .lco,, (IC02],- [C02]
111

) 

- kco,m([C0 2] ., - [C02]~"') 

= kco,r( [C02]~" - [C02] r) 

- Kov AT Ll[C02Jim 

(2ll) 

Writing a com ponent mass balance over the membrane 
module, assuming no change in both gas and Jiquid flow 
rates, the inlet absorbent being a fresh amine solut ion , i.e. 

The logarithm ic mean difference Ll.fC02] 0 01 (30) is expressed 
analogically to hcat transfcr29 as 

(30) 

where [C02J ;~,'n and [C02Jt~"' are the concentrations of the 
~o l ven t solution at the g;ts-l iquid interface nf the membrane 
wall. Introducing llenry 's law to estimate the liquid concen
tra tions at the gas liquid interface, i.e. , IC02 1 ~.Yn = 
H co, [COzl,;11 and [C02]f'~01 = H c0 , [C02 J,.out• after substitu 
tio ll a11d rearrangernems it yie ld~ 

(3 1) 

Ovcrall mass trans/cr 

For a hydrophobie membrane with gas fill ed pores and liq
ui tl nuwing in the fiber, th!:! liquid phase based driving fo rœ 
ovcrall mass transfer coefficient Kov is a lso expresscd as 
resistances in series. usually re lated to mass transfer resistan
ces in the three phases, for a hydrophobie membrane with 
gas filled pores and liquid ftowing in the fi ber 1 

(32) 

Mass transfer in the fiber bore 

The liquid phase mass-transfcr coeffic ient in the fibc r, 
kco,r. could be determined by the corre lation suggested 
by Kreulen et al.7 valid over a very wide range of Graetz 
numbers 

Mass trans/er througlz the membrane 

The resistance to mass transfer through the membrane 
depends on the nature of that polymerie barrier. Two types 
of membrane are used in this study. namely a polypropylene 
(PP) which is a microporous membrane and a polydimcthyl
siloxane (PDMS) which is a dense membrane. 

Microporous Membrane. The resistance to mass transfer 
within a hydrophobie microporous membrane (PP). which is 
mainly due to the membrane structure and the presence of a 
stagnant film wi thin the pores, is usually described by Fick's 
law and expres ed as 

1 b-r DT [ 1 1 l 
kco,m = e'Dco,m = e 'Dco,s + 'Dco,K (J

4
) 

l_;he , tortuosity has been related to the porosity b/ 0 as r = 
( -~•) . Dco,m is the effective diffusion coeffic ient in the 
membrane gas filled pores. and is a combination of the 
continuum diffusion Dm,, which is dctcrmincd by the 
different molecules inte ractions, and the Knudsen diffusion 
Dco,K which takes into accounr the molecules imeractions 
within the pore wall. The Knudsen diffusion is expressed 

as 'Dco,K = [~] J r.:fc~,, which is temperature dependent. 

Dense Membrane. The resistance to mass transfer within 
dense membranes (PDMS) kco."' is usually experimentally 
estimated. The dense membratie is a composite material 
made out of a porous support coatcd intcrnally with a PDMS 
thin layer, in which the polymer coating constitutes the main 
resistance 10 mass transport. The permeability of the dense 
polymerie membrane is the product of the diffusivity and the 
solubi lity of the gas P = DS. 

The physical properties of the CO:JMEA are listed in 
Table 2. 

Mass tran~fer in the slzell cartrillge 

The gas phase mass-transfer coefficient in the shc ll sidc 
kc0 ,s, has been correlated depending on the nature of the 
tlow regime. For laminar tlow regime (Re < 2 1 00)31 

(35) 

For transit ional tlow regime (21 00 < Re< IO,UUUP2 

k d [ . l [ [d ]2

] SilAs= ~o,s 0 
= 0.1 16 Ret, - 125 1 + • ' 

C~s / 
(36) 

For turbulent flow regime (Re > 10.000)32 

~co d ' SI = '' e = 0 0?3R 0 ·8 ''11. 1As V · - e A• » As 
CO:~ 

(37) 

As per ShA., both ReA, and ScA, are based on the equivalent 
diameter defi ned as d, = cl, (n,.) - 0 5 

Enlwncemcnt factor 

The enhancement factor E expresses the effect of the 
chemical reaction on the absorption and is defined as the ra
tio of the ehcmically cnhanced ovcr the physical absorption 
fluxes at identical driving forces. For a mass transport 
accompanied by an irreversible second order chemical reac
tion. the enhancement factor E is dete rmined as33 

- Ha
2 

[ H a
2 

E Ha
2 ]4 E = _ + ,+ JY + 1 

2(Eoc- 1) 4(E - 1)- (Ex- 1) 
(38) 

where H a stands for the Hatta number and E00 is the 
asymptotically infinite enhancement factor 
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Figure 3. Contactor compartments sizing and mesh 
discretization for the dense membrane_ 

(39) 

For a reactive system of C02 with a llcanolamines, Ha is 
ex pressed as 

[ k0 v [Am];. Dco,t] ~ 
Ha = -=-----,----=

kco,r 

Results and Discussion 

(40) 

The mode! equat ions, rewritten in dimensionless form and 
listed in Appendix, were so lved using the direct linear sys
tem solve r UMFPACK of COMSOL Mul!iphysics Modeling 
version 3.5. a very friendly used software package licensed 
from COMSOL. Burlington, MA. COMSOL Multiphysics 
Modeling, a powerful compute r software, uses the fin ite ele
ment method to solve fluid flow, mass and heat transport . as 
weil as many other engineering problems. A comprehensive 
account of COMSOL Multiphysics Modeling is available in 
literature? 4 Very recent! y, an extensive overview of many of 
the choices provided by this software has been presented by 
Finlayson, 35 by mcans of different illustrations on how to 
solve complicated problems. 

T he description of hollow fibe r systems by analytical solu
tions, which are usually good tools, is limited in some cases, 
such as considering the bulk volume adjacent to the mass 
transfe r zone being we il mixed. This is actually not true for 
small memhr:me fi her diameters. For long residence lime 
(i.e .. low G= numbers). the mass transfer zone in the liquid 
phase of the hollow tibe r may extend up to the axis of the 
fiber. Such d ifficul ties are overcome by the CFD based mod
el ing techniques. 

The hardware uscd to run the simulations is a CPU 2.4 
GHz Pentium Persona! Computer with a 2.0 GB RAM proc
essor. Each hollow fi ber has been discretized into 22,334 
fi nite e lements with a thicker mesh in the dense layer and 
the CPU solution time is 192.68 s for 129,701 degrees of 
freedom solved for. Figure 3 d isplays the triangular e lement 
shape di scretizatinn nf ali three compartment s for t.he climen
sionless config uration adopted in these numerical simula
tions. The dimensions of the hollow tiber membrane contac-

tors studied in this paper are reported in Table 1, and the 
C02-MEA system obeys the physico-ehemieal parameters 
listed in Table 2. Besides, it is worth to point out that ali 
simulat ions wcrc pcrformcd for a contactor run in a countc r
current flow patte rn except in Figure 5. 

Velocity profiles 

The velocity in the gas phase plays an important role in 
the design of gas-liquid absorbers made of hollow fibe rs. 
Figure 4 represents the dimensionless velocity profiles in the 
fi ber lumen where the solvent is ftowing as weil as the pro
fil e in the she ll region where the gas solute circulates coun
ter-currently with respect to the liquid flow. lt is clearly 
observed that the liber ve locity profile obeys a parabolic 
behavior whereas the she ll velocity is almost parabolic with 
a mean average veloc ity increasing when moving towards 
the contactor exit. 

Concentration profiles 

The numerically simulated dimensionless carbon d ioxide 
concentrations are represented in Figure 5, for cocurrent and 
counterc urrent flow regimes, respectively, in ail three com
partments in which the solute spec ie is involved, i.e., the 
fi ber bore , the membrane barrier and the she ll side. The sol
vent i' aclmitted to the fi her lumen of the con tactor where 
the solute concentration $ A is assumed zero, whereas the 
gas mixture enters the module at its maximum solute con
centration (at ( = 0 for the cocurrent flow pattern and at Ç 
= 1 for the counte rcurrent one). Due to the concentration 
difference, and as the gas stream flows through the shcll, the 
solute is moving toward the membrane at the pore mouth of 
which it is absorbed by the moving solvent. Because the sol
ute concentration is infl uenced by both diffusion and convec
tion in both fiber and she ll domains, it is represented in 
terms of both radial and axial coordinates, whereas in the 
membrane, only the radial concentration is shown. Assuming 
the reaction is pseudo fi rst orde r, for the case 2 < Ha < E'<> 
as de tailed in33 and ,36 both solvent and solute concentrations 
stay practically unchanged in the liber domain and the deple
tion of the reactanl at the fiher wa ll is negli gihle as shown 
in Figure 5. I'urthe rmore, it is observed in figure 5 thar the 
solute concentration undergoes at the contaetor exit at (; = 
l for the cocurrent flow patte rn and at Ç = 0 for the counte r
current one) a sharp decay in the she ll domai n. then a rela
tivcly smooth dccrcasc through the membrane to complctc ly 
disappear in the fiber where it reacts and is absorbed by the 
solvent. The reason of such a behavior is thar rhe solure 

Table J. Specifications of the Hollow Fiber Contactors Used 
in this Study 

Characterist ics 

Fibcrs matcrial 
Polymc r uatun: 
Fiher inner elia meler in (p m) 

Fiber outer diameter in (Jim) 
Thickncss tl in (11m) 
A verage pore size r, in (;.lm) 
Porosi ty r. 2 
Tortuosi ty t = T = (l;'> 
Number of fibers 111 

Active module length in (mm) 
Shell inner diameter (mon) 
Fi ber inner contac t aœn in ( t o-• m2

) 

Fiber outer contac t a rea in ( 1 o-6 m2
) 

Packing fraction cj> 

M odule 1 

PDMS 
D t::l bC 

305 
635 
165 

54 
240 
13 

t 2.4 11 
25.8·1 1 
0.128 

Modu le 2 

pp 

M i.;;rupuruus 
2RO 
380 
50 
0.6 
0.4 
6.4 
54 
240 
13 

1 t .394 
15.4M 
0.046 
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Table 2. Physico-Chemical Parameter s of the C0 1-MEA Chemical Absorption at 298.14 K 

Designation Symbol Value Source 

Reaction rate eon,.ant (m3/mot s) k, 
1010 Qq ~ 26 1000 

Equitibrium consWnt (m3/mnl) K C4 172.9ï 26 

Dime11sionless partition coefficient m=-'-
"Hco, 

2.R~~10' exp [_ z1~4J 38 

niffu<ivity nf co, in the fihe r (m2/<) Dco,r 2.35 x lO 6 exp [ _ 21?9] 12 

Oiffusivity or co2 in microporous membrane (m2/s) Dco1m 1.855 x l o-s[~] 32 

Diffu:,ivity of C02 in deu>e membraue (m 11>) 'Dco2n1 1.07 x tO 9 32 

Pcnncability of C02 in dense membrane (Barrer*) 

Oillusivity of C02 in the shell (m2/s) 

Diffusivity uf the amine in the fibcr (m 2/s) 

Kincmatic viscosity of C02 (m2/s) 

*1 Barrer = 10 10 c~nl jSTP) cm 
ttli•SCil/IJ: ' 

di ffusion coeffi cient in the liber lumen is much lower than 
those in borh the mem brane and she ll comparrmems. Conse
quently, the solute mass transfer encounte rs a much lower 
resistance in the gas phase w ith in the shell side than those in 
the membrane and the liquid phase flowing in the liber bore. 
The e ffect of the gas flow rate on the remova l e fficiency is 
attri buted to increasing concentration gradients within the 
tiber because radial difru sion leng th decreases w ith incre as
ing flow rates ( increasing Gz num bers). 

F ig ure 6 d isplays the evolution of the radial ca rbon d iox
ide dimension less concentration in the shell compartment at 
vario us long itudinal positions for a contactor run in a coun
rercurrent regime. Tt is clearly seen thal at the beginning of 
the absorpt ion process (near the contactor entra nee ( - 1 ), 
the bul k phase concentration is fiat and remains a lmost 
unchanged up to a certain axial d is tance from wh ic h it sta rts 
reduc ing gradually . Then the solute concentration >lans a 
uniform dccay white moving towards the contacto r exit (( = 
0). Figure 7 shows the axial solute concentration al different 
radial positions in the she ll domain. It is observed that at Ç 
= ).2 • the dimensionless concentration decline is smooth. 
whereas the decay is getting sharper white m ov ing towards 
the external frontier Ç - 1. This is mainl y due to the fonna
tion of a gas boundary layer around the exte rnat membrane 
surface which transmit s the diffusive resistance to carbon 
dioxide. 

Influence of flow rates 

The gas velociry is probably the most important operating 
variable in membrane gas-l iq uid contactors because of its 
considerable influence on the absorption fl ux. Figure 8 d is
plays the evolution of the dimensionless C0 2 concentration 
along the comactor in the shell compartmenr at different gas 
velocities. As expected. the solute concentrat ion in the she ll 
decreases along the fibe r length when the gas velocity 
decreases as a result of a longer residence time in the 
conlacrnr. 

Pcol•n 3230 39, t 

'V co:!~ 1.~55 )( 10 5 3~ 

7)Amf exp [- 13.275- 21 ~85] 40 

1/col 73.98 )( 10- 6 41 

The dependency of the carbon diox ide absorption flux on 
the gas flow velocitie (transport convect ion term) along the 
length of the module is d isplayed in Fig ure 9. It is c learly 
observed that the C02 fl ux is zero at the shell contactor inlet 
and increases while moving toward the exit . Also, the carbon 
dioxide fl ux increa~es for increasing g:ts flow velocities. Thi~ 
is very likely due to the rise of the gas phase C02 concentra
tion at the gas liquid interface as a result o f the low gas reten
tion time. The sharpness o f the ris ing and asym ptotic trend 

·~ : : • c 
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velocity 
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Figure 4. 30 Velocity profile in the lumen and shell 
sides of the dense membrane contactor 
([C02l1n = 5 mollm3

, CT = 1200 mol/m3
, ~~ = 

0.42 m/s, ~. - 0.014 m/s). 
[Color fi gure can be vicwcd in the online issue, which is 
availabl• a t wileyonlinelibrary.com .] 
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Figure 5. 30 Solute concentration profile in the lumen, 
membrane and shell sides of the dense 
membrane contactor for both flow regimes 
([C02];n = 5 mol/m3

, CT = 1200 mol/m3
, ~~ = 

0.42 m/s, ~. = 0.014 m/s). Left cocurrent. 
Right: counter-current. 
[Color figure can be \1Îcwcd in the onlinc issue, which is 
available at wileyonlinclibrary.com.] 

diminishes gradual ly when lower gas velocities are applied. 
Furthermore, the C02 absorption fl ux lco, is large for higher 
gas Oow vt:locilies. This is due ln lhe facl lhal lhe solule con
centration al the gas-liqu id interface is high as a result of the 
small gas relention lime. The gas phase mass transfer resist
ance is somehow iow in general (around 10%), whereas b01h 
other resislances (membrane and liquid) share 1he remain ing 
90% in very variable proportions depending on the mem
brane's nature as weil as lhe liquid side hydrodynamics. 

Figure 10 depicrs the clependency of rhe d imensionie~s 

carbon dioxide concentrat ion on gas velocities for hollow 
liber eontaetors made of dense or microporous membranes. 
A comparison in the absorption perfonnances of both mem
branes modules has been made in terms of removal effi
e ieney. An increase in the gas flow rate rcduces the resi
dence time in the contactor as expected and consequently 
Lhe carhon 1lioxide removai raie. The C0 2 remnva l 1lecreases 
from 92% to 60% in the dense membrane and from 78% to 
57% in the mieroporous membrane when the gas velocity 
increases from 0 10 1 rn/s. l i is observed thar at similar oper
ating condil ions. the solute recovery in the gas stream 't' Aso 

is lower for the PDMS me mbrane than for the PP one. The 
low removal rate occurring for the dense membrane made 
module is believed 10 be the resuh of 1he e ffec r of the mem
brane resistance in the additional resi tances a detailed in 
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Figure 6. Shell solute concentration in the radial direc
tion at various axial points in the micropo
rous membrane contactor ([C02];n = 5 mol/ 
m3

, CT = 1200 mol/m3
, ~~ = 0.50 m/s, ~. = 

0.013 m/s, 6' = 0.05). 

Eq. 32. Besides, ir is worrh menrioning that the simulation 
runs on liquid flow rate have shown a non noticeable effect 
of this !alter on the solute removal. 

T he effluent concentrations of the PP membrane are sig
nificantl y lower eompared lo the PDMS me mbrane al similar 
velocitics, although the ave rage residence timc of lhe PP is 
almost sim ilar to that of the PD\-IS (T able 1). Furthermore, 
the made l was run for a li three flow hyd rodynamics, i.e., 
plug-flow, Tlappel free surface and Navier-Stokes models. 
The simulated absorption e fli ciencies are drawn in the same 
graphie (Figure I l) and confronted to ex perimental res ults 
taken from Nguyen thesis31 for the microporous membrane 
module. Although the frec surface mode! fi ts weil the experi
mental data, il is clearly observed thar these latte r are in a 
berrer agreemenr with the Navier-Stokes mode) rather than 
with the two othe rs. 
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Figure 7. Shell solute concentration in the axial direc
tion at various radial points in the micropo
rous membrane contacter ([C02];0 = 5 mol/ 
m3

, CT = 1200 mol/m3
, ~~ = 0.50 m/s, ~. 

0.013 m/s, L'.Ç = 0.05). 
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Figure 8. Solute concentration along the contacter 
length at various gas velocities in the dense 
membrane contacter ([C02}1n = 5 mol/ m3

, CT 
= 1200 mol/m3

, ~~ = 0.42 m/s). 

1 Color ligure can be viewed in lhe on li ne issue, which is 
nvni lnble nt wilcyonlinclibrnry.com.] 

Influence of MEA inlet concentration 

The MEA is of common use in the chemical industry of 
carbon dioxide removal. Il is un iversally accepted that the 
hi gh reacrivily of lhHI alkanolamine with the cHrhon dioxicle 
is of considerable ad v amage. 1 Iowever, its intensive corro
siveness to steel made process equipments represents a con
siderable shorrcoming especially at high concentrations. Con
sequently, fai rly diluted aqueous amine solutions are used in 
industrial carbon dioxidc rcmoval proccsscs to avoid the sol
vent material corrosiveness and to take advantage of the sol
vent high reactivity to enhance mass transfer. 

In Figure 12. the dimensionless outlet MEA concentrat ion 
in the liber is plotted as a function of the total inlet amine 
concentration. The carbon dioxide absorption seems to be 
substantially enhanced when the initial concentration of the 
absorbent solution is incrcascd until saturation is rcachcd 
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Figure 9. Absorption flux at different gas velocities for 
the dense membrane made contacter ([CO,J1• 

= 5 mol/m3
, CT= 1200 moVma, ~~ = 0.42 m/s). 

[Color ligure ca u be viewed in the online issue. which is 
availahle at wileyonlinelihrary. r om.) 
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Figure 10. Effect of gas velocity on the removal effi
ciency for both PDMS and PP membrane 
made modules ([CO:J;n = 5 mol/m3

, CT = 
1200 mol/ma,~~= 0.42 m/s). 

beyond a value grcatcr that 103 mol/m3
. Nevertheless, it 

must reminded thar higher absorbent concentration could 
have harmful side-effects and cause irreversible damages to 
the hollow liber membrane material as weil as corrosion in 
the other metallic components. The carbon dioxide absorp
tion being essentially limited by the reaction kinetics, the 
choice of the optimal inlet amine concen trat ion is therefore 
dictated by a compromise among these operating require
ments. The absorption system based on PP liber have prob
ably been condemned from being u ed as a practicai applica
tion because of the pore wetting by the volat ile ami ne. The 
use of other non volatile amine systems wouid be usefu l for 
understanding this application. 

Influence of fiber dimensions 

The carbon dioxide removal efficiency 'l' A<o in the gas 
phase is plotted as a function of the hollow fiber module 
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Figure 11 . Comparison of contacter efficiencies using 
three shell side flow models for the micro
porous membrane contacter ([C02];. = 12.1 
mol/m3

, CT = 3292 mol/ma,~~ - 0.42 m/s). 
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Figure 12. Axial alkanolamine concentration profile at 
various fresh solvent concentrations for the 
dense membrane contacter ([CO:J;n = 5 
moVm3

, ~~ = 0.42 m/s, ~s = 0.014 m/s). 
[Cotor fig ure can ))e viewed in the ontine issue, which 
is a vailable at wilcyonlinelibrary.com.] 

le nglh at differen t gas velocities in Figure 13. The in itial 
a mine concentrati on, solute concentrat ion and liqui d ve
loci ty are kept constant in these numerica l simulati ons. 
The contactor performance is improved as the module 
le ngth is inc reased until a point beyond which the re
moval efficiency is unaffecred. However, rhe fig ure 
shows that for longer modul es the absorption e fficiency 
increases further as the gas velocity is increased. Thi s is 
because for shorter fiber modules the residence time 
is short enough resulti ng in a so lute richer gas at the 
modu le exit. 

Figure 14 plots the gas phase carbon dioxide removal 
efficiency as a function of the hollow fi ber lumen inner 
radi us at different gas velocities. The fiber thickness has 
been kept constant for ali the radii for which these simu
lations have been run. These results suggest that, for the 
~ame gas velm:ity , the removal efficiency is impmved 
when Jarger fi ber inner radii are employed in that range 
of gas veloci ties. This is obviously due to the fact thal 
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Figure 13. Effect of contacter length on the removal 
efficiency at various gas velocities for the 
dense membrane contacter ([CO:J;n = 5 
moVm3

, CT= 1200 mollm3
, ~~ ~ 0.42 m/s). 
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Figure 14. Effect of fiber inner radius on the removal 
efficiency at various gas velocities for the 
dense membrane contacter ([CO:J;n = 5 
moVm3

, CT= 1200 mollm3
, ~~ = 0.42 m/s). 

tlu: removal effi ciem:y is direc ll y proportiunal to the inter
fac ial area. However, this dependency is limited by the 
maximum number of fibers of the largest possible radius 
that could be embedded in a she ll having the same 
dimensions. 

Conclusion 

The chemical absorption of carbon diox ide in alkanol
am ines in ho ll ow fiber membrane comactors is systemati
cally invest igated in the present work. A rigorous mode! 
consisting of a set of h ighly non-linear partial differentia i 
equations is rewritten in dimensionless form and numerically 
solved. Suhstantial variations in the radial and axial t:oncen
trations have been observed in a li three compartments of the 
membrane modules for constant average velocities in the 
fiber lume n and she ll side. The gas flow rate and the inlet 
solvent concentration infl uences on the contactor perfonn
ancc have bcen thoroughly stud icd. The carbon dioxidc re
moval is substantially increased with decreasing the gas ve
locity in the shell side, whereas the liqu id velocity variations 
in the fiber bore have not shown any noticeable effect. A 
comparison of mieroporo us and nonporous membrane made 
ho llow fiber eontactors at identical operating parameters has 
shawn higher performance for rhe micruporous mem hrane 
module. Desc ribing the shell domain gas veloci ty by plug
liow, Happe! free surface and Navier-S tokes models reveals 
that the latter fits better the experimental results. Further
more. the analysis of the simulation results reveals thal the 
performance of the hollow fiber membrane contaetor is de
pendent on the gas velocity in the fiber lumen as weil as on 
the module 's geometry. 

Part o f this material was presented at the international 
symposium ISCRE2 1 held in Philadelphia on June 13-16, 
20 10. 

Notation 

Ar = tor:-11 ;;;urfnce nren of gns liquict contnct, m2 

Ac - she ll cross secliona l area. m2 

Cr = total frcsh amine concentra tion. mol/m3 

V; = diffu>ion coefficienl of specie, m2/> 
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d l! d0 , de - inner, outer and equivale nt liber diameters, nt 

E = cnhanccmcnt fnctor 
Gr; = dimens ionle~~ Graetz number o f i ~pecie 

rico, = clim ensionless He nry's law constant 
Ha = dim ensoonless Hat ta number 
J; = mol ar m:.ss transfer flux of specie i , mol/s 

.J co. = average co2 absorpt io n nu x. mol/m' s 
J.i = 111a~~ tram~.ft:r cueffide nt o f specit: i. m/s 

k ,, m = fnrwarct seconct orcier reaction mte constanl. m3/mn l s 
k 1• k 1 - rorward and reve rse second order reac tion rate consta nt , m3

/ 

mol s 
kov = overall reactton rate constant based , m3/ mo l s 
K,q = e quil ibtium constant 
Kuv = overall mass transfer coef ficoent (ml>) 

L = volum etrie liquid flow rate ( m3/s) 
1 ~ act ive m embrane fiber length (rn) 

m = part ition coefficient 
Mco. = solute molecular weight (kg/mol) 

,; = number of fi bers in the bundle 
Pm = in lct shc ll sidc pressure 

r = radial courùinat~ 
r; , r 0 , re = inner, outer and equivalent fther rMiii (m) 

rp ~ mean pore radius (m ) 
Re, = Reynolds number of specie i 
n - ideal gas constant 

Sc, = dim ensionless Schmidt number o f specie i 
Sh; = dimensionless Sherwood numbcr of spccie 1 

T = temperat ure in (K} 
V = volumetrie ga s flow rate (m3 /s) 

v,,; = r Ut:pendt::nt veludty in the shell 
l 'z:. = 1. llepenc1ent vel ocify in the shell 

\'~, v~s - mean average velocities in the tiber and shell in the z 
di re ction (m/s) 

z = a~ ial contac tor coord inate 

Greek symbols 

p, = dim ensionless kinet ics paramete rs 
~ = membrane thickness 
c = membrane porosity 
( - dim ens ionle ss longitudinal coordinate 
~ = liquiù solut ion kine matic viscosity (m2

/' ) 

l' = liquid solution dy namic visco sity (kg/rn s) 
Ç = dimensionless radial coordinate in the liber domain 
p = liquid so lution density (kg/m3

) 

r = membrane pore tortuosity 
<1>, = dim ensionless concent rat ion of specie i 
4> = liber bundle to shell void fract ion 

t.fJ , = rcm oval of specie i 

Subscripts and superscripts 

int = interface 
f = fo bt:r 

m = membrane 
s ~ she ll 
0 = average 
A = solute 
B = ~olvent 
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Appendix: Dimensionless Form of the Modeling 
Equations 

Tntroducing the new inde pe ndenl and dependent variables 

cl> [C02Jr 
Ar = [CO J ' 

2 '" 

[C02], 
<!>As= [CO J.' 

2 I ll 

P = - p
.o2 P' ., 

T he mass transport governing eq uations in the titree domains 
along with the ir co rresponding boundary conditions are 
rewritten in a dimensionless forrn . 

Piber bore domain 

( 1 - t,l )r1rM IÎ<bAf = ~_Q_ [ IÎ<bM] 
2 ô( ç aç ç aç 

( 1 - Ç
2
)GrBr é/<I>Br = ~~ [· êiCl>ur] 

2 ac ç aç ç aç 

~tGrMO.co, 
4 

where the dimensionless reaction rate is expressed as 

subjcct to the normalizcd boundary conditions 

(A l ) 

(A 2) 

(A3) 

at ( = 0, <bor = 1, 1:/ 1 ~Ç~O (A4) 

at Ç = U, 

,. 
al Ç = At = _:_, 

l'e 

â<I>Af = O 
aç ' 

û<l>ar 
ô Ç, = O. \/ l ~Ç~O (AS) 

ÔiiJAf _ [<))A _ iiJAf l Clt 

T- "' Hco, i.1 ( 1n ç - ln }") 

ü;;r = 0 , \/ l ~Ç~O (A6) 

T he third boundary condition is obtained by solving the 
transport equation through the membrane mate rial fo r the 

lirst liux continuity. The same procedure is applied to the 
second boundary condition to wh ich the she ll mass transport 
is constra ined. 

Polymerie membrane domain 

~_Q_ [ÇDCI>A"' ] = O 
ÇôÇ, ôé, 

(A7) 

subject to the norrnalized bo undary conditions 

, .. 
at Ç - ;, t - _:_, 

r. 

r 
at Ç = J~2 =...!, 

/' e 

Shell domain 

• Plug flow 

4nllokco-.. l 
where na • ., = . ~,d:(l--Q ) . 

• Happe! flow 

• Navier-Stokes flow 

V 1 ~(~0 (A8) 

V 1 <::(~0 (A9) 

(A I O) 

(A LI) 

(A l 2) 

(A l 3) 

1- c'Pu,] 
ôÇ2 

(A l 4) 

âu" ôu" __ âP -'- [~~ (;:âu,. ) â
2
u,. ] 

u,. a~ + u~._, "' "Y+ R ~ "~ ., " " + a ' , u~ o, eA, -. u, u~ ç-

(A 15) 

subject to the normalized boundary condit ions 

at ( = 0, P = l (A JG) 

,.. r?<bAs l <bAs j a2 

at Ç=},2=-;;· T= iiJAm - Hco, J.2 ( In Ç - In h ) . 

u,. = U. llzs = O. 1/ I ~Ç~U (i\ 17) 
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ar Ç = 1, 
O<DAs 

tirs= 0, Uzs = 1, ·v t ;:;:~;:::o --= 0 iJÇ , 

(AIS) 

at ( = 1, q,As = 1, llrs = 0. Uzs = 0, v 1;:;:ç;:;:o 
(Al9) 

Nore rhar a li three dimensionles~ Graetz numbers are 
based on the equivalent fi ber diameter d •. The o urlet mix ing 
e up concentration rewritten in a dimensionless rorm is 

J·l ' rn. d" ;, Ç llzs 'VAs ~ 
(!) A.o = --'-"-:1----

L Çuz,J Ç 

(A20) 

(A2 1) 

The ex tent of the sol uble gas removal \fi which expresses 
the percentage of the recovered solute is defined in the liber 
bore as 

[C02J~" - [C02J;•• 
\fi Afo = · - 1 - <D Afo 

[CO!]'" 
and, s imilarly for the solute in rthe gas stream 

(A22) 

(A23) 

Because the C02 concentratio n range studied is too smal l, 
the change between volumetrie feed and exit gas strearns is 
negligible. For thar, the C02 absorption flux is e stirnated by 
making a mass balance over the reactor 

(A24) 

Table Al. Dimensionless Groupings Definition 

Designation Symbol Expression 

OraeiL number of co2 in fiber side ~ 
tDl.~r 

üraetz number ol MEA in liber side ~ 
rv .... rr.r 

OraetL number of co2 in shell side Gr A, 

Reynolds number of C01 in shell side 

Reaction parameter of MEA in the fi ber p, 

Reaction parame ter of C02 in the fi ber P2 

Reaction parameter relat ive to the equil ibrium p, 

Firsr cliffu'\ivity ratio ~. 

Second diffusi"ily ratio 

The introduction of the above new variables g ives birth to 
the new dirnensionless groupings sumrnarized and listed in 
Tahle A l. 

Mcmun-ripl rt:cen·ed Oa 26. 2010. rnùhm rnân·d Aug. 18, 20 /1 . (lfld jrnllf 
rt,ision nui\'l!d Ocr. 5 20/J. 
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Modélisation et simulation de contacteurs membranaires pour les procédés d’absorption de 
gaz acides par solvant chimique 

 

RESUME 
L’objectif primordial de cette thèse est la 
recherche de modèles mathématiques qui sont à 
mieux de décrire le processus d’absorption gaz-
liquide dans un contacteur membranaire à fibres 
creuses poreuses ou denses. La configuration 
géométrique de ces contacteurs combinée  à leur 
compacité, et de leur faible consommation 
d’énergie leur permet de se substituer 
progressivement aux procédés conventionnels 
tels les colonnes à garnissage et autres tours 
d’absorption. Notre but est d’étudier la 
performance de ces processus novateurs par 
l’élaboration de modèles mathématiques de plus 
en plus rigoureux. Pour cela, nous avons étudié 
plusieurs cas de figures où l’hydrodynamique 
d’écoulement des fluides, la nature du soluté 
et/ou du solvant ont été changées. Dans un 
premier temps, il n’a été tenu compte que de 
l’hydrodynamique du compartiment côté fibre 

pour deux types de processus d’absorption avec 
et sans réaction chimique. Par la suite, 
l’hydrodynamique d’écoulement des fluides dans 
le côté fibre comme côté calandre a été prise en 
considération. Des modèles ont été développés 
pour l’absorption classique de gaz carbonique 
dans des solutions de monoéthanolamine 
(liquide d’absorption de référence) où 
l’écoulement du fluide côté calandre est assimilé 
à un écoulement piston dans un premier cas, 
obéissant au modèle dit de surface libre ‘‘modèle 
de Happel’’ dans un  deuxième cas, et enfin 
caractérisé par des équations de moments de 
Navier-Stokes dans un troisième cas. La 
comparaison des résultats numériques de ces 
modèles a montré que ceux du troisième cas de 
figure sont les plus proches des résultats d’essais 
expérimentaux.

Mots clés: Absorption gaz-liquide, contacteur membranaire, capture de CO2, modélisation mathématique, 
simulation numérique. 
 

 
Modeling and simulation of membrane contactors for acid gas absorption processes by 

chemical solvents 

 

ABSTRACT 
The overarching objective of this thesis is the 
research of mathematical models which are 
better to describe the process of gas-liquid 
absorption in a membrane contactor with porous 
or dense hollow fibers. The geometric 
configuration of these contactors, combined with 
their low energy consumption and their 
compactness, allows them to gradually replace 
conventional processes such as packing towers 
and absorption columns. Our goal is to study the 
performance of these innovative processes by 
developing more rigorous mathematical models. 
In this scope, we studied several cases where the 
hydrodynamics of fluid flow, the nature of the 
solute or solvent have been changed. First, only 
the hydrodynamics of the fibre side 
compartment has been taken into account for 

two types of an absorption process with and 
without chemical reaction. Subsequently, the 
hydrodynamics of fluid flow in both the fiber 
side as shell side were taken into consideration. 
Models have been developed for classical carbon 
dioxide absorption in monoéthanolamine 
solutions (liquid absorption of reference) where 
the flow fluid in the shell were is assumed to 
obey a plug-flow in a first case, described by the 
surface free model known as "Happel model" in a 
second case, and finally characterized by the 
momentum Navier-Stokes equations in a third 
case. The comparison of the numerically 
simulated results collected from the three 
models showed that those of the third case 
matched very closely with the laboratory 
experimental results. 

 
Key words: Gas-liquid Absorption, Membrane Contactor, CO2 Capture, Mathematical Modelling, Numerical 
Simulation.  
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