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SYMBOLES GRECS

Facteur d’enrichissement
Coefficient d’activité
Sélectivité de la membrane
Potentiel chimique
Fraction volumique
Taux de prélévement
Coefficient d’expansion adiabatique du mélange
Efficacité de la pompe
Diamétre interne du réservoir
Taux de croissance de la biomasse
Taux de croissance maximum de la biomasse
Parameétres d’interaction du modéle NRTL
Productivité en butanol
Paramétres d’interaction du modéle NRTL
Rendement en sucre

|2 Rz noera<

) :Q

SYMBOLES ALPHABETIQUES

a Activité
A Surface membranaire totale
A,B Paramétres de la courbe d’étalonnage
a,t Constantes de cinétique de la loi de Luedeking et Piret
dij, beu j{u dy, Paramétres d’interaction du modéle NRTL
ipp Jii
B Coefficients empiriques pour la relation de Greenlaw
c Concentration molaire
ci-cy Parameétres de la loi d’ Antoine
cy Capacité thermiques a pression constante
Cp Capacité thermique a volume constant
D Coefficient de diffusion
D Coefficient de diffusion thermodynamique
dA Surface membranaire d’un sous-module
DY Coefficient de diffusion de Maxwell-Stefan
Ea Energie d’activation
f Coecfficient de fugacité

fsep Facteur de séparation

() et (K)

L.mol
mol/L
K
JK!
JK!
m’s
m?.s™!
m2
m’s
J.mol”



Nomenclature

G,
H
h

J
Jm
ki-ko

kiGlobal

kilim

Qb
chol.conv

chol.hyb
Qvide

Qéchangeurs

<o~ RmRm

WPV

X,y

0,.Pic
/OAcide
[

oI
[ ]n

Paramétres d’interaction du modéle NRTL
Coefficient d’adsorption
Enthalpie du courant
Flux transmembranaire
Flux molaire transmembranaire
Constantes cinétiques du modele cinétique
Coefficient de transfert de maticre global
Coefficient de transfert de matiére dans la couche limite de
diffusion
Constante de Monod
Epaisseur de la membrane
Coefficient phénoménologique pour la TPI
Masse
Débit massique
Nombre de sous-module
Nombre de constituants
Débit molaire
Pression
Pression partielle
Perméabilité
Pression de vapeur saturante
chaleur a fournir a chaque sous-module dans le cas isotherme
Perméance
puissance a fournir au rebouilleur
Puissance qu’il faut fournir au rebouilleur de la colonne du
procédé conventionnel
Puissance qu’il faut fournir au rebouilleur de la colonne du
procédé hybride
Puissance qu’il faut fournir a la pompe a vide
Puissance qu’il faut fournir aux échangeurs de chaleur du
procédé hybride
constante des gaz parfaits
Taux de reflux
Vitesse de réaction
Température
Temps
Température de référence
Volume du réacteur
Fraction massique
Puissance électrique fournie a la pompe a vide
Fraction molaire liquide
Coordonnées axiales et transversales du module
Fraction molaire vapeur
Coordonnée orthogonale a la surface de la membrane

Pourcentage du pic d’acide

Concentration massique
Concentration molaire

)
mol.m”.bar”
kJ kmol™
kg.h'.m?>
kmolh"!.m™
mmol.g" h' et (-)
m.s”

-1
m.S

mmol.L™"
m
SI
kg
kg.h

kmol.h™!

bar

bar
kg.m.bar'.h'.m"

bar

kW
kg.bar' h'.m?

kW

kW

2

kW
kW



Nomenclature

ABREVIATIONS MOLECULES

A Acétone
AA Acide Acétique
AB Acide Butyrique
ABE Acétone Butanol Ethanol ou acétonobutylique
AMEO 3-aminopropyltrimethoxy
AN acrylonitrile
BTESM bis(triethoxysilyl)Methane / (EtO);Si—CH,—Si(OEt);
BTSE bis(triethoxysilyl)ethane / (EtO);Si—CH,CH,—Si(OEt),
B Butanol
BAB Butanol et Acide Butyrique
E Ethanol
ETBE EthylTertButylEther
HDM 1,6-hexanediamine
IPA IsoPropAnol
MEK Meéthyléthylcétone
MIBK Méthylisobutylcétone
MTBE MethylTertButylEther
PGMA 2-methoxy-1-methylethyl acetate
S Sucres
TEOS Tetraethylorthosilane
TDI 2,4/2,6-Toluenediisocyanate (isomer mixture)
TOA Trioctylamine
TXDI 1,3-Bis(1-isocyanato-1-methyl-ethyl )-benzene
VP 4-vinylpyridine
X Biomasse

ABREVIATIONS POLYMERES

PAA Polyacrylic acid
PAAM Polyacrylamide
PB Polybutadiene
PDMS Polydiméthylsiloxane
PE Polyethyleéne
PEI Polyethylenimine
PEBA Polyether block amide
PHC Polyhydroxycarboxylic acid
PI Polyimide
PPSU Polyphenylsulfone
PTFE Polytétrafluoroéthyléne
PVA Polyvinyl alcohol
PVP Poly(N-vynil-2-pyrrolidone)
SPBI Sulfonated polybenzimidazole
SPK-C Sulfonated cardo polyetherketone
TPX Polyméthylpenténe

ENTREPRISES ET INSTITUTS DE RECHERCHE

CTI Céramiques Techniques Industrielles
GFT Gesellschaft Fiir Trenntechnik
HZG Helmholtz-Zentrum Geestacht
ECN Energy research Centre of the Netherlands
IKTS Fraunhofer Institute for Ceramic Technologies and Systems
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DIVERS

ACM
CAPEX
CPAO
CPG
DDB
DS
FM
FO
HOC
MMM
MOF
NET
NP
NRTL
OPEX
PV
R
RO
RPA
TCD
TPI
UNIQUAC
VP

EXPOSANTS

Alim
Perm
Ret
Liq

Gaz

Aspen Custom Modeler
Capital expenditure
Conception des Procédés Assistée par Ordinateur
Chromatographie en Phase Gazeuse
Dortmund Data Bank
Déshydratation de Solvants
Force motrice
Fonction Objectif
Hayden O’Connel
Mixed Matrix Membrane
Metal Organic Framework
Nombre d’Etages Théoriques
Nombre de Points expérimentaux
Non Random Two Liquid
Operational expenditure
Pervaporation
Taux de reflux
Récupération d’Organiques
Réacteur Parfaitement Agité
Thermal Conductivity Detector
Thermodynamique des Processus Irréversibles
UNIversal QUAsiChemical
Perméation de vapeurs

Alimentation
Perméat
Rétentat
Liquide
Gazeux



Introduction générale

Introduction générale

PROBLEMATIQUE

Les procédés de séparation représentent un enjeu majeur pour 1’industrie chimique, car la
synthése de molécules valorisables s’accompagne généralement de la formation de sous-produits qu’il
est nécessaire d’¢liminer, afin de purifier la molécule cible a 1’aide d’une ou de plusieurs opérations
unitaires de séparation. Depuis le début de son développement, I’industrie chimique emploie
traditionnellement des procédés pouvant étre énergivores tels que la distillation ou nécessitant
I’utilisation de solvants organiques potentiellement polluants ou toxiques tels que I’extraction
liquide/liquide. Depuis une vingtaine d’années, deux aspects entrainent une modification du processus

de conception des procédés chimiques :

- le contexte énergétique mondial est en métamorphose avec l’augmentation de Ia
consommation énergétique mondiale, couplée a la raréfaction progressive des ressources
fossiles (a plus ou moins long terme),

- le développement du génie des procédés durables, notion issue de la « chimie verte »
visant a développer des procédés plus sirs, plus économes en matiéres premicres et en
énergie, et plus acceptables du point de vue de la préservation de 1’énergie.

L’amélioration de I’efficacité énergétique des procédés, et la réduction de I’utilisation de

solvants organiques deviennent ainsi deux critéres prépondérants dans le choix de la voie de
production d’un composé chimique. Ce contexte favorise ainsi la recherche d’alternatives aux

procédés conventionnels précédemment cités.

Parmi les techniques séparatives existantes, la pervaporation (procédé de séparation de
mélanges liquides par membranes) et la perméation de vapeurs (procédé similaire traitant des
mélanges de vapeurs) ont déja montré leur capacité a baisser la consommation énergétique sur
certaines applications telles que la déshydratation d’éthanol et d’isopropanol. L’utilisation de la
membrane, tiers corps non volatil, permet de remplacer le solvant organique et s’accompagne
potentiellement d’un gain énergétique pouvant E&tre avantageux vis-a-vis d’autres techniques

séparatives. L’emploi de ces unités membranaires apparait alors comme une alternative aux techniques
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séparatives traditionnelles lors de la conception de procédés notamment lorsqu’ils sont associés au

procédé de distillation.

Le chapitre I est dédi¢ aux aspects théoriques impliquant le procédé¢ de pervaporation,
mécanisme de séparation, avantages et inconvénients, état de I’art des différentes membranes étudiées
dans la littérature ainsi que les applications industrielles du procédé. Partant de cette étude
bibliographique, il positionne les objectifs principaux de la thése et présente les deux applications

industrielles qui seront étudiées dans ce manuscrit.

OBJECTIFS DU TRAVAIL

Bien que de nombreux travaux scientifiques s’intéressent a 1’utilisation de la pervaporation
dans des domaines variés, son application a échelle industrielle reste limitée a la déshydratation des
alcools. Ce doctorat, proposé et financé' par la société Solvay, a pour objectif d’étudier, a partir d’une
approche thermodynamique et de transfert de matiére, les domaines d’application compatibles avec
une exploitation industrielle du procédé de pervaporation. Il s’agit en particulier de démontrer dans
quelles conditions la technique peut, en couplage avec d’autres opérations unitaires de séparation ou
de réaction, présenter un gain énergétique par rapport a des procédés de séparation conventionnels.
Les limites de son emploi sont également déterminées, qu’elles soient matérielles (performances des
membranes) ou dépendantes du procédé mis en ceuvre. L’objectif s’inscrit dans une démarche
d’amélioration de I’efficacité énergétique des procédés, mais aussi dans 1’¢élargissement du portefeuille

des techniques séparatives utilisables en développant des outils permettant I’aide a la décision.

DEMARCHE ET STRATEGIES ADOPTEES

Evaluer I’intérét de I’utilisation de ces techniques de séparation ne peut se faire qu’en
comparant les procédés hybrides considérés avec des procédés conventionnels de référence. Pour que
cette comparaison soit cohérente et en adéquation avec une application industrielle, il est nécessaire
d’évaluer les performances des procédés sur les mémes objectifs de séparation qui doivent étre
analogues a des problémes industriels concrets. La comparaison est réalisée par simulation des
différentes options envisagées. Si la simulation du procédé conventionnel est relativement aisée en
raison des nombreux outils dédiés disponibles, celle du procédé de pervaporation est, en revanche,
plus délicate compte tenu de 1’absence de module spécifique dans les logiciels usuels de simulation.
Typiquement, la simulation d’un module membranaire consiste a calculer le flux et les compositions
des courants de sortic en fonction des caractéristiques du courant a traiter et de la membrane
employée. Le calcul de ces paramétres est réalisé par modélisation (structure formalisée permettant
une représentation la plus proche possible du fonctionnement d’un systéme réel) du procédé de

pervaporation.

! Contrat CIFRE
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La stratégie mise en place pour ces travaux est de développer un outil dédié a la modélisation
du procédé de pervaporation, représentant au mieux 1’effet des parameétres opératoires et de
I’implémenter dans un environnement dédié a la simulation des procédés chimiques. Il doit permettre
a l'utilisateur de prévoir le comportement de la pervaporation pour des configurations de procédés

diverses.

Dans le chapitre II, une présentation détaillée des modeles de calcul du flux transmembranaire
du procédé de pervaporation est proposée en fonction du type de matériau et de la théorie de transfert
de matiére utilisée. A la fin de ce chapitre, les choix de la sélection du modeéle sont détaillés et

appliqués pour sélectionner le plus conforme aux études réalisées.

Pour vérifier les résultats du modele fixé, il est indispensable de les confronter & des données
expérimentales. Le chapitre III est consacré aux matériels et méthodes utilisés pour réaliser les
expériences mises en place pour confronter les résultats du mode¢le. Il présente notamment les deux
dispositifs expérimentaux utilisés ainsi que les quatre membranes testées. L’implémentation du

modele dans le logiciel Aspen Custom Modeler est ensuite développée.

METHODOLOGIE DE SIMULATION DEVELOPPEE

Une méthodologie générale, appliquée pour les deux exemples industriels ayant des objectifs

spécifiques distincts, est proposée pour répondre aux questions suivantes :

- L’utilisation de la pervaporation permet-elle d’atteindre les objectifs fixés pour une

application spécifique, en fonction d’un cahier des charges ?

- Existe-t-il actuellement des membranes disponibles dont les performances permettent un

gain suffisant pour concurrencer le procédé conventionnel de référence ?

La démarche adoptée est identique pour les deux exemples étudiés, a savoir la récupération de
butanol d’un milieu de fermentation présentée dans le chapitre IV et la séparation eau/acide acétique
présentée dans le chapitre V. Tout d’abord, les objectifs sont fixés en fonction d’un cahier des charges
précis. L’étude thermodynamique du systéme, aspect essentiel pour la simulation des procédés, est
ensuite proposée. Le procédé conventionnel est alors fixé puis simulé. Afin de comparer les deux
procédés, la dernicre étape consiste a choisir la configuration du procédé hybride pour en effectuer la
simulation. Les résultats issus de cette derniére sont ensuite confrontés a ceux du procédé

conventionnel pour discuter 1’intérét du procédé¢ hybride.
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Chapitre I. Aspects théoriques des procédés de

pervaporation et de perméation de vapeurs

L utilisation de procédés de séparation membranaires tels que la pervaporation et la perméation de
vapeurs est au centre de la probléematique générale de cette these. 1l est intéressant de faire une étude
théorique de leur mise en ceuvre afin de définir les enjeux de leur utilisation pour ['industrie chimique.
Apres un bref historique du développement de ces procédés, cette étude bibliographique présentera les
différents aspects théoriques de ces deux technologies de séparation a travers une présentation
générale de ceux-ci, la description des membranes utilisées et enfin, les principales applications

industrielles mise en ceuvre pour ce type de procéde.
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I.1. La pervaporation, de la premieéere observation du phénomeéne aux

dernieres avancées

I.1.1. Pourquoi faire un historique ?

1917-2014, pres d’un siécle s’est écoulé depuis que le mot pervaporation a été créé... Un
siécle que I’on connait le phénoméne mais a peine une trentaine d’années que cette technologie est
utilisée industriellement. Il est important de se rendre compte du chemin parcouru depuis la premiére
observation expérimentale jusqu’aux applications industrielles de ce procédé ainsi que de définir les
nouveaux défis qui se posent actuellement. L’histoire de la pervaporation est intimement liée a trois

¢éléments interconnectés :

- L’histoire générale de I’industrie chimique
- Les progrés techniques réalisés sur le matériau membranaire
- Les personnes qui, par leur passion de la recherche et de I’innovation, ont permis a cette
technologie de franchir les différentes étapes de son histoire
Ces trois points seront présentés pour les différentes étapes de I’histoire de la pervaporation.
Cet historique ne sera pas exhaustif, privilégiant les ¢léments notables a la présentation détaillée de

I’ensemble des travaux publiés.
1.1.2. De Kober a Binning, « I'’enfance » de la pervaporation

Comme un grand nombre d’avancées technologiques majeures, la découverte de la
pervaporation s’est faite fortuitement. Les premicres études de perméation a travers des membranes
denses remontent au XIXéme siécle avec les expériences de diffusion de gaz a travers des collodions
(solution de nitrocellulose dans un mélange d’alcool et d’éther) par Graham en 1866 [1]. Déja
observée par Kalhenberg en 1906 [2], Kober [3] note en 1917, au cours d’une expérience de dialyse,
1’évaporation d’un liquide a travers un collodion. Il donne un nom a cette observation expérimentale :
la pervaporation. Il faut ensuite attendre prés de 20 ans pour que Farber [4] propose en 1935 la
premiére application du procédé : la concentration d’une solution de protéines a 1’aide de membrane

en cellophane.

L’histoire de la pervaporation est intimement liée a celle du développement du matériau
membranaire. En effet, 1’épaisseur de la membrane est un paramétre déterminant dans 1I’expression du
flux transmembranaire (cf. équation (11-29)). Ce qui n’était qu'une curiosité de laboratoire va devenir
un procéd¢é de séparation a part entiére suite a la mise au point d’une technique de fabrication de
membranes organiques en polyéthyléne et en ester cellulosique par une équipe de recherche de la
Standard Oil Company (Etats-Unis), devenue American Oil Company (Etats-Unis) menée par Binning
et Lee. Cette découverte a donné lieu a un certain nombre de brevets [5] [6] [7] [8] [9]. Leurs travaux

portent sur la récupération d’eau dans des courants organiques ainsi que sur la séparation de mélanges
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organiques (notamment des mélanges d’hydrocarbures). Différents matériaux sont testés au cours de
ces recherches. Cependant, les performances limitées des membranes n’ont pas permis une application

a grande échelle du procédé.
1.1.3. Néel et I'école de Nancy

A la fin des années 1960, le relais est pris en Europe par le professeur Néel a Nancy. Il
développe des ¢tudes plus fondamentales sur le sujet comme celle publiée dans le premier numéro du
« Journal of Membrane Science » en 1976 [10] et montre, notamment a I’aide de la modélisation [11],
les potentiels économiques d’utilisation de ce procédé. Il étudie en particulier les relations entre la
membrane et les constituants et prouve son efficacité pour des séparations dont la thermodynamique
n’est pas favorable [12]. Ses travaux en collaboration avec I’entreprise GFT [13], filiale de Carbone
Lorraine, débouchent sur la création et la commercialisation d’un nouveau type de membrane en

alcool polyvinylique (noté PVA) hydrophile.

Cette étape importante de 1’histoire du procédé se développe autour de la premicre application
de référence de la pervaporation : la déshydratation d’alcools. L’augmentation du nombre de travaux
[14] sur le sujet est fortement liée a 1’évolution du prix du baril de pétrole et notamment aux chocs
pétroliers de 1973 et 1979 [15], comme on peut le voir sur la Figure I-1, ou les zones bleues

représentent les deux chocs pétroliers.

5140
§130
§120
5110
§100
590
580
$70
560

550

540
530
520

510

Jan-1970 Sep-1977 May-1985 Jan-1993 Sep-2000 May-2008

Figure I-1. Evolution du prix du baril de pétrole (en $ US) de 1970 a 2010 (Source : macrotrends.org)

Durant cette période, les industries chimiques européennes et américaines ont cherché a limiter
leurs consommations énergétiques et ont financé la recherche d’alternatives aux procédés de
séparation conventionnels tels que la distillation. Ainsi, en 1982, la premiére installation pilote avec
des membranes en PVA est mise en place au Brésil. Elle a permis de démontrer la compétitivité

¢conomique du procédé et lui a fait franchir un cap ; I’industrialisation de la pervaporation peut alors
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débuter. La société GFT, rachetée par Sulzer en 1997, installe de 1982 a 1999, plus de soixante unités

industrielles de pervaporation [14], essentiellement pour la déshydratation d’alcools.

Le nombre de travaux de recherche et notamment le nombre de brevets déposés et délivrés est
en constante augmentation pendant cette période, comme le montre la Figure I-2. La recherche autour
de la pervaporation se développe aussi au Japon, ou I’on dénombre une vingtaine de brevets sur cette

méme période.
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Figure I-2. Evolution du nombre total de brevets délivrés en Europe et aux Etats-Unis de 1975 a 1999
[14]

La majorité de ces brevets se focalise sur le développement de nouvelles applications du
procédé, ce qui se traduit par une diversification des matériaux testés. Durant cette période,
apparaissent les premiers essais avec des membranes inorganiques en Silice [16] ou a base de Zéolites
[17], qui seront détaillées ultérieurement (cf. partie 1.3.3) ainsi que la recherche de matériaux

hydrophobes.

Trois domaines de recherche se distinguent. Le premier est la déshydratation de mélanges
eau/organique qui cible les séparations difficilement réalisables par des procédés conventionnels ;
¢’est notamment le cas des mélanges azéotropiques. Il est motivé par la recherche de procédés moins
énergivores et plus performants. Il est surtout utilisé pour la purification des alcools et en particulier
du bio-¢éthanol (éthanol obtenu a partir de ressource non pétroliere). C’est le cas le plus étudié et
surtout le plus appliqué industriellement. Le deuxiéme domaine est la récupération de composés
organiques dans un courant aqueux a l’aide de membranes hydrophobes. Le développement de

membranes hydrophobes et notamment en polydiméthylsiloxane (PDMS) permet d’envisager la
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diminution des effluents polluants des usines ainsi que la récupération de composés organiques
valorisables. Enfin, le dernier domaine est la séparation organique/organique. L’interdiction d’ajout de
plomb dans les essences (1975 aux Etats-Unis ; 1990 en France [18]) oblige les industries pétrolicres a
utiliser du MTBE (Etats-Unis) et de ’ETBE (Europe) pour augmenter 1’indice d’octane de leurs
essences. Les séparations MTBE/méthanol et ETBE/éthanol sont alors intensément étudiées par

pervaporation.
1.1.4. Les premieres difficultés et le passage a vide

Le milieu des années 1990 va marquer un nouveau tournant pour le procédé. En 1988, la plus
grosse application industrielle de pervaporation est installée a Béthéniville; avec une surface
membranaire de 2200 m?, elle permet de déshydrater jusqu’a 150000 L/jour d’éthanol [19]. Aprés
avoir trés bien fonctionné pendant quatre ans, un changement de la charge a traiter a entrainé des
dégradations irréversibles des membranes qui mirent rapidement 1’installation hors d’usage. Cet
incident va marquer un coup d’arrét au développement du procédé et entrainer le rachat de GFT par
Sulzer en 1997. Simultanément, le nombre de brevets déposés va diminuer (cf. Figure I-2), ce qui peut

s’expliquer par trois raisons principales :

- La non-industrialisation de la séparation ETBE/éthanol et METBE/méthanol malgré la
démonstration pilote réussie du procédé par I'IFP (Institut Francais du Pétrole) [20]

- La non-industrialisation de la récupération de composés organiques dans des effluents
aqueux qui peut s’expliquer par les faibles performances des matériaux membranaires
développés

- Enfin, la diminution du prix du baril de pétrole a partir 1985 freine les recherches sur
I’efficacité énergétique des procédés et donc limite 1’investissement des entreprises

Cette période marque un «passage a vide» pour le procédé de pervaporation qui se

matérialise par un désengagement industriel et une réticence envers ce procédé.
1.1.5. Le XXIeme siecle et les nouveaux défis de la pervaporation

La forte augmentation du prix du pétrole durant les années 2000 (cf. Figure I-2), la forte
hausse de la consommation énergétique mondiale (cf. Figure I-3) ainsi que la diminution présumée
des stocks mondiaux en énergie fossile, font évoluer I’industrie chimique. Ainsi, & partir de 1998, les
principes de la chimie verte (proposée initialement par Paul Anastas et John Warner) ont commencé a

tre appliqués par 1’industrie.
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Figure I-3. Evolution de la consommation énergétique mondiale (en millions de GWh) de 1990 a 2020
et projection jusqu’a 2040 par Agence Internationale de |’Energie (AIE)

La pervaporation et la perméation de vapeurs, de par leurs propriétés intéressantes de
séparation et leur faible colit énergétique relatif, connaissent, depuis une quinzaine d’années, une
recrudescence des recherches scientifiques visant a développer leur application industrielle. Les études
ont été nombreuses notamment autour de la production de bio-alcools [21] et de la diminution de la
consommation énergétique des procédés [22], [23]. Cette période s’accompagne aussi d’une
diversification des fabricants de membrane : création notamment des sociétés Pervatech (Pays-Bas,

1999) ou Vaperma (Canada, 2003).

Cependant, la crise économique de 2008 freine a nouveau le développement de cette
technologie par la diminution massive des investissements dans la recherche et développement. Ainsi,
un certain nombre de projets sont abandonnés, ce qui a des conséquences importantes pour les
fournisseurs de membranes (Vaperma, entreprise canadienne employant prés de 100 personnes a fermé

en 2009).

Quel que soit le scénario prédictif, la fin annoncée des énergies fossiles est un challenge
majeur pour les industries chimiques ou les procédés alternatifs de séparation (en opposition aux
procédés conventionnels de séparation tels que la distillation ou I’extraction liquide/liquide) auront un
role prépondérant & jouer. La pervaporation peut apporter un avantage significatif dans deux

domaines :

- La diminution de la consommation énergétique des procédés en ciblant les séparations de

mélanges présentant une difficulté par voie conventionnelle
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- L’évolution des procédés vers I’utilisation de ressources renouvelables non fossiles en
exploitant la possibilité du procédé pour travailler a des températures faibles (présence de

composés souvent thermosensibles) des milieux de fermentation
I.2. Généralités sur la pervaporation

1.2.1. Principe de séparation

La pervaporation est un procédé de séparation membranaire dans lequel un mélange liquide est
mis en contact direct avec un film dense, au travers duquel les constituants vont perméer et subir un
changement d’état en se vaporisant. A la différence d’une simple évaporation qui se produit en
distillation et qui dépend de 1’équilibre thermodynamique du mélange, la membrane agit comme un
tiers corps non volatil qui modifie la composition de la phase vapeur (comparée a celle obtenue par un
¢tage théorique de distillation) [24]. Ce changement de phase constitue une particularité propre a la
pervaporation par rapport a tous les autres procédés de séparation membranaire (microfiltration,
nanofiltration, osmose inversion, perméation gazeuse, ...). Le courant a traiter est appelé alimentation
et circule sous forme liquide sur la face amont de la membrane. La part du liquide qui diffuse a travers

la membrane est appelé perméat et le reste est évacué et est nommé rétentat.

Le transfert de matiére est assuré par une différence de potentiel chimique de part et d’autre de
la membrane. Deux techniques se distinguent pour entretenir cette différence : maintenir le
compartiment aval sous faible pression par pompage continu ou balayer le compartiment par un gaz

inerte. Cette derniére technique est peu utilisée et ne sera pas abordée dans ce manuscrit.

Le perméat est généralement récolté liquide aprés condensation des vapeurs sur une paroi
froide. Le schéma de fonctionnement de cette configuration est présenté sur la Figure -4 pour une
séparation d’un mélange binaire ou I’on cherche a extraire 1’espéce minoritaire (représentée en bleu

sur la figure) du courant d’alimentation.
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incondensables du courant de perméat ainsi que des fuites de I’installation. L’estimation de ce débit est
difficile et dépend fortement de la technologie de membrane utilisée. Or, la puissance qu’il faut fournir
a la pompe est un aspect important et doit étre pris en compte dans la comparaison des procédés. De
plus, cette configuration (condenseur avant la pompe a vide) implique trois conséquences

importantes :

la pompe a vide, une deuxiéme configuration est proposée en plagant le condenseur aprés la pompe a

vide. La technologie de la pompe doit étre adaptée a cette configuration (pompe a anneau liquide par

Pour cette configuration, le débit que doit traiter la pompe & vide est constitu¢ des

Afin de tenir compte de ces remarques et afin de calculer facilement le débit d’alimentation de

Membrane
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Figure I-4. Schéma du principe de fonctionnement de la pervaporation, configuration condenseur

avant la pompe a vide

La condensation des vapeurs est beaucoup plus difficile car elle est effectuée a pression
faible
Le CAPEX (accronyme anglais de CApital EXpenditure, correspond aux cotts
d’investissement) de ce type de condenseur est trés important

L’espace entre la pompe et la membrane est augmenté, ce qui augmente les sources de

exemple). La configuration étudiée est présentée sur la Figure I-5 :
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Figure I-5. Schéma du principe de fonctionnement de la pervaporation, configuration pompe a vide

avant le condenseur
Cette configuration présente plusieurs avantages :

- Réduire la distance entre la pompe a vide et le module

- Faciliter la condensation du perméat

- Faciliter le calcul de la puissance de la pompe a vide en utilisant le débit du perméat

La réalité industrielle se situe entre les deux configurations proposées. Le cott de la pompe a
vide est sous-estimé pour la configuration de la Figure I-4 et surestimé pour la configuration de la
Figure I-5. Cette dernic¢re configuration est sélectionnée comme cas d’étude afin de se placer dans le

cas le moins favorable en termes de colt énergétique du procédé.
1.2.2. Mécanisme de la séparation

Deux processus complémentaires interviennent dans le mécanisme de séparation en
pervaporation [25]. Il se produit d’abord une inégale dissolution des especes a la face amont de la
membrane en contact avec le liquide. La composition du mélange qui franchit I’interface membranaire
amont est donc modifiée par rapport a I’alimentation. Ce facteur est d’ordre thermodynamique. Un
deuxiéme facteur, d’ordre cinétique, intervient pour modifier la composition du mélange transféré : il
s’agit de la différence de la vitesse de diffusion des espeéces a travers la membrane. Du fait de
I’épaisseur assez importante des membranes commerciales (supérieures a 1 um pour la couche active),

ce deuxiéme processus constitue le facteur limitant majeur du transfert de matiére. Le mécanisme de
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séparation est différent pour chaque type de membrane et sera décrit avec plus de précision dans les

parties 1.3.2 et 1.3.3.
1.2.3. Mise en ceuvre du procédé

La vaporisation partielle du perméat s’accompagne d’une baisse de la température qui
provoque une diminution du flux transmembranaire (cf. Chapitre II). 11 est donc nécessaire de
réchauffer I’alimentation au moyen d’échangeurs de chaleur afin de limiter au maximum [’effet de la
baisse de la température sur les performances de la membrane. Les échangeurs de chaleur sont placés
entre deux modules membranaires. Ainsi, le terme de procédé de pervaporation correspond a une
cascade de séparateurs membranaires séparés par des échangeurs de chaleurs. Le schéma de mise en

ceuvre du procédé de pervaporation est présenté sur la Figure 1-6.

Modules de

L 4
4 \ P pervaporation
Préchauffeur > o |
M
Alimentation ) —— I
v - 1
> - L =
v /
MY
Echangeurs de 3
E | Pompe a vide
«— Condenseur :
Rétentat —

Perméat

Figure I-6. Configuration d’une cascade de pervaporation

L’utilisation de la pervaporation peut étre envisagée soit lors de la conception d’un nouveau
procédé soit au sein d’un procédé existant dans une optique de dégoulottage ou de diminution de la
consommation ¢énergétique de celui-ci. Il est cependant nécessaire d’optimiser les conditions

opératoires du nouveau procédé afin d’obtenir les meilleurs avantages de la technologie.
1.2.4. La pervaporation et les procédés de séparation membranaire
similaires
1.2.4.1. La perméation de vapeurs

La perméation de vapeurs se distingue de la pervaporation par la nature de la phase du courant

d’alimentation : celle-ci est a 1’état de vapeur dans le cas de la perméation de vapeurs. Pour un systéme
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a I’équilibre, le potenticl chimique de chaque constituant étant le méme si la phase d’alimentation est
vapeur ou liquide [26], les performances de ces deux procédés sont théoriquement identiques.
L’utilisation de la perméation de vapeurs nécessite de surchauffer le courant d’alimentation afin
d’éviter une condensation partielle qui entrainerait une chute de la température et donc une diminution

des performances. Ce procédé¢ présente plusieurs avantages notables sur la pervaporation [27] :

- 1l n’y a pas de changement de phase lors de la séparation, ce qui se traduit par une
séparation isotherme, qui ne nécessite donc pas la mise en place de réchauffeurs
intermédiaires

- Les effets de polarisation de concentration et de température sont minimisés (cf. partie
13.5.1)

- La température de travail peut étre plus élevée que celle de la pervaporation, ce qui se
traduit théoriquement par des flux transmembranaires plus importants

- La présence de particules solides ou de composés lourds nocifs pour la membrane est
moins problématique (cf. partie 1.3.2.6) car ces constituants restent en phase aqueuse et ne
sont pas en contact avec la membrane.

Cependant, la température de travail élevée peut étre une limite pour de nombreux matériaux
membranaires. De méme, il est intéressant d’utiliser ce procédé lorsque le courant a traiter est déja en
phase vapeur (comme par exemple au niveau de la té€te d’une colonne de distillation) mais son
utilisation pour traiter un courant liquide (avec une vaporisation préliminaire) semble peu avantageuse

[27].

Dans la suite du manuscrit, seule la pervaporation sera étudiée car les applications considérées
(cf. partie 1.6) sont appropriées pour ce type de procédé du fait de la nature de la phase (liquide) a

traiter.
L2.4.2, La perstraction

Dans ce procédé, un solvant extractant circule sur la face aval de la membrane et permet
d’extraire ’'un des constituants de la charge a traiter. Le solvant se charge d’un composé qui est
ensuite récupéré par distillation et recyclé vers le module de perstraction ; I’étape de récupération du
solvant accroit néanmoins le coit du procédé. Le schéma de ce procédé est présenté sur la Figure I-7.
A Dinstar de ’extraction liquide/liquide, le solvant est choisi pour sa forte affinité pour 1’une des
espéces du courant d’alimentation. Bien que le mécanisme de séparation soit un peu différent de celui
de la pervaporation, leurs principes de séparation restent proches 1’un de I’autre. Dans le cas de la
perstraction, I’étape de désorption est modifiée par rapport au mécanisme de transfert de mati¢re en
pervaporation (cf. partie 1.2.2). Des problémes de rétrodiffusion du solvant sont courants en

perstraction, ce qui en limite 1’utilisation.
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Figure I-7. Schéma de fonctionnement du procédé de perstraction
1.2.5. Les aspects positifs du procédé de pervaporation

Le principal avantage de la pervaporation vient de sa capacité a modifier 1’équilibre
thermodynamique du mélange a traiter. L’utilisation de ce procédé pour séparer des mélanges est
avantageuse si ceux-ci sont difficiles a traiter par des techniques séparatives « conventionnelles »
comme la distillation, ’une des plus répandues industriellement mais aussi ’une des plus énergivores.
C’est surtout le cas pour les mélanges azéotropiques qui nécessitent 1’utilisation de procédés plus
complexes tels que la distillation extractive avec un tiers-corps ou la distillation par changement de
pression (« pressure-swing distillation »). La pervaporation se substitue a la distillation pour franchir
les intervalles de composition ou celle-ci est peu résolutive. La plupart des azéotropes peuvent étre
traités par pervaporation en sélectionnant le matériau adéquat pour la membrane [24]. La
pervaporation montre aussi des sélectivités tres élevées dans de nombreux cas d’application, ce qui la

rend trés efficace pour traiter certaines séparations.

Un deuxieme avantage pour 1’usage de cette technologie est d’ordre économique. Dans le cas
de la pervaporation, seule la fraction de I’alimentation qui traverse la membrane est vaporisée, ce qui

apporte un gain énergétique comparé a une distillation ot 1’ensemble de 1’alimentation est vaporisée.

De plus, cette technique de séparation peut-étre utilisée dans des conditions assez douces
notamment en termes de température. La pervaporation peut ainsi étre employée pour séparer des
constituants thermosensibles, comme par exemple des mélanges de fermentation ou les bactéries sont

sensibles a une température élevée. Cet aspect sera développé dans le chapitre V.
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Enfin, ce procédé présente les mémes avantages que les procédés membranaires plus

communément utilisés, tels que la microfiltration, osmose inverse, etc., c'est-a-dire :

- Le caractére modulaire des installations qui permet une adaptation importante a chaque
cas d’application,

- La standardisation des modules qui permet une maintenance plus souple notamment pour
le remplacement de la membrane,

- L’arrét et le démarrage d’unité simples.
1.2.6. Les aspects négatifs du procédé

L’utilisation de la pervaporation présente aussi certains aspects négatifs non négligeables qui

peuvent expliquer son utilisation encore trés limitée a échelle industrielle.

La premic¢re limitation est la faible productivité du procédé. En effet, les flux
transmembranaires obtenus dans des conditions normales d’utilisation avec les membranes
commerciales actuelles, sont généralement de 1’ordre de 1 a 2 kg/(h.m?) [24]. La surface membranaire
nécessaire pour traiter des courants industriels importants est donc souvent trés importante, ce qui
entraine des CAPEX prohibitifs. Cette faible performance explique que la pervaporation n’est pas a
elle seule une technique de séparation compléte mais qu’elle est généralement couplée (cf partie 1.4)

avec un autre procédé de séparation.

La deuxiéme limitation vient de la vaporisation des constituants se produisant lors de leur
transfert transmembranaire et qui entraine une baisse de la température au niveau de la face amont de
la membrane. Cette chute de la température provoque une diminution du flux transmembranaire (cf.
Chapitre II). 1l devient donc nécessaire de mettre en place des échangeurs de chaleurs, ce qui

augmente les colts de la pervaporation, tant sur le plan opératoire que d’investissement.

La troisieme limitation découle de la relative « fragilité » des membranes. La présence de
composés indésirables peut entrainer une chute des performances de la membrane (comme dans le cas
de Béthéniville cf. partie I.1.4). De méme, une augmentation de la température peut endommager la
membrane. Ces deux aspects nécessitent un contréle constant de la composition et de la température
du courant d’alimentation en contact avec la membrane. D’un point de vue industriel, il est difficile de

contréler la qualité des courants a traiter.

La quatriéme limitation vient des faibles performances obtenues en purification pour des
composés dilués. En effet, la teneur faible d’un constituant a 1’alimentation entraine une force motrice
limitée et donc des flux faibles. Pour pallier cette difficulté, il faut augmenter le taux de prélévement
de la membrane, noté 0 (défini par le rapport du débit de perméat sur le débit d’alimentation). Pour ce
faire, il faut augmenter la surface membranaire entrainant une hausse du coflit d’investissement du

procédé, ce qui peut devenir rédhibitoire. Ainsi, la mise en ceuvre de la pervaporation pour abaisser
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des concentrations a des niveaux trés bas (moins de 0.1%) est trés difficile, notamment du fait de la

polarisation de la concentration (cf. partie 1.3.5.1).

La cinquiéme limitation vient de la nécessité d’appliquer le vide au niveau de la face aval de la
membrane, ce qui induit une consommation d’énergie électrique, dont le prix est plus élevé que

Iénergie thermique (utilisée pour la distillation par exemple).

Enfin, le cott de la membrane est assez important, ce qui peut étre imputé au faible nombre
d’installations industrielles ainsi qu’au nombre limité¢ de fournisseurs. Une augmentation des tailles

des installations ainsi qu’une diversité des fournisseurs permettraient d’améliorer ce point.
I.2.7. Les applications traditionnelles de la pervaporation

Les avantages et les inconvénients de la pervaporation en font un procédé principalement
utilisé pour extraire une espéce minoritaire d’une charge a traiter. La membrane (cf partie 1.3) est
sélectionnée afin de maximiser le passage de 1’espéce a retirer de 1’alimentation et de limiter la
diffusion des autres espéces présentes dans ce méme courant. La pervaporation permet de traiter des
séparations en remplagant et/ou en complétant une technologie traditionnelle lorsque celle-ci est
limitée (notamment thermodynamiquement) ou trop onéreuse. La pervaporation est donc soit un
moyen de diminuer le colt d’un procédé chimique, soit le moyen de dépasser un verrou
technologique. Classiquement, ce procédé est utilisé pour traiter les mélanges binaires, mais il est
possible de 1’appliquer pour traiter des mélanges présentant plus de deux constituants. Il existe trois

applications majeures pour le procédé de pervaporation qui sont présentées ci-apres.
1.2.7.1. La déshydratation de composés organiques

C’est I’application la plus étudiée [28], [29], [30], [31], la seule utilisée industriellement et
celle présentant le plus de matériaux différents. Le principal usage est la déshydratation d’alcools a
partir de leur composition azéotropique a 1’aide d’un couplage avec une colonne de distillation ; mais
d’autres composés organiques ont aussi été étudiés, tels que 1’acétone [32], [33], le cyclohexane [34],

ou encore les acides carboxyliques [35].
L.2.7.2. La récupération d’organiques d’un courant aqueux

Cette application, bien que trés étudiée [36], n’a été que trés peu utilisée industriellement [14].
Les principales raisons sont la faible quantité de matériau membranaire disponible et les performances
trés limitées du matériau le plus usité qu’est le PDMS. Cependant, le développement important des
bioprocédés dont 1I’un des enjeux principaux est la récupération de produits fortement dilués fait de la
pervaporation et de cette application une alternative trés intéressante et qui fait ’objet d’une attention
grandissante [21], [37], [38]. La récupération d’autres composés organiques comme des ardmes dans
I’industrie agroalimentaire [39], la vanilline [40] ou pour le recyclage d’effluents aqueux [41], [42] est

aussi un des cas d’applications de cette configuration.
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L.2.7.3. La séparation organique/organique

Cette séparation est la troisiéme application du procédé de pervaporation. Les études des
séparations ETBE/Ethanol et MTBE/M¢éthanol en sont les applications les plus étudiées [20], [43] bien

que d’autres systémes aient été proposés, comme la séparation benzéne/cyclohexane [44], [45].
1.2.8. Influence des parametres opératoires

Différents parameétres opératoires influencent les performances du procédé de pervaporation.

Le paragraphe suivant résume les parameétres les plus importants :

- Le type de membrane
Le choix de la membrane est un parameétre important, car c’est la différence d’affinité des
constituants vis-a-vis de la membrane qui assurera une séparation efficace et une différence de

composition importante entre rétentat et perméat.

- La composition du courant d’alimentation

La composition du mélange d’alimentation influence la dissolution et la diffusion des
constituants dans le matériau membranaire. En effet, ces phénoménes sont directement reliés a la
teneur des constituants en amont de la membrane. Elle a aussi un impact sur le potentiel chimique des

constituants du coté alimentation.

- Lapression du courant d’alimentation (pression amont)
La solubilité des liquides ne dépendant pas de la pression en amont de la membrane, la
surpression est pratiquement sans effet notoire tant qu’elle reste inférieure a la valeur limite de tenue

mécanique de la membrane.

- Pression du perméat (pression aval)
Le flux transmembranaire dépend de la différence de pression partielle de chaque constituant
de part et d’autre de la membrane. La pression au perméat influence donc grandement le transport des

constituants.

- Support de la membrane (cas de membrane composite)
L’effet du support poreux ne doit pas &tre négligé. Bien que celui-ci ne soit pas directement en
contact avec le courant d’alimentation, il permet I’évacuation des composés vers la face aval de la

membrane et assure la tenue mécanique de la membrane.

- Epaisseur de la membrane
La loi de diffusion (loi de Fick) stipule que le flux de matiére est, en régime permanent,
inversement proportionnel a 1’épaisseur du film de diffusion. Le mécanisme de la pervaporation étant

de type « solution-diffusion », plus la membrane est fine, plus le flux transmembranaire est important.

- Température
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La température influence a la fois la diffusion et la solubilité des constituants a travers la

membrane. Elle influence donc trés fortement le flux transmembranaire.
I.3. Membranes de pervaporation

I.3.1. Généralités sur les membranes

La fonction principale de la membrane est d’extraire préférentiellement un composé d’un
mélange. Le choix de la membrane est donc une étape importante et dépend des interactions qu’elle
présente avec les espeéces du courant d’alimentation. La séparation d’un mélange sera d’autant plus
aisée que les constituants auront des propriétés physico-chimiques différentes, c’est le cas notamment

de la séparation de composés hydrophiles/hydrophobes ou polaires/apolaires.

Les membranes industrielles de pervaporation ont généralement une structure multicouches,
bien que des membranes autosupportées, c'est-a-dire entiérement constituées de la méme couche,
puissent étre développées a 1’échelle du laboratoire (cf. Figure [I-8). Pour maximiser le flux
transmembranaire, 1’épaisseur de la couche active doit étre minimisée (cf. équation (1I-28)), ce qui
diminue la résistance mécanique de la membrane. La couche supérieure, aussi appelée « couche
active », est commune a toutes les membranes et assure la séparation. La nature de cette couche, son
épaisseur ainsi que sa fonction sont trés variables et dépendent du constituant que 1’on veut extraire
préférentiellement du milieu a traiter ainsi que des propriétés intrinséques du matériau. Une deuxiéme
couche, qui peut éventuellement étre doublée, est constituée du « support poreux », généralement de
type microporeux, ayant pour fonction d’assurer la résistance mécanique de la membrane ainsi que
I’évacuation du perméat de la face aval de la couche active. Le choix du support poreux dépend de sa

complémentarité avec la couche active ainsi que de ses propriétés mécaniques.

On différencie les membranes composites ou les couches sont de nature différente et les
membranes asymétriques ou les couches sont de méme nature mais de structure différente : leur
porosité augmente continuellement de la face amont (fine peau dense) a la face aval (porosité élevée).
Les membranes composites présentent ’intérét de permettre 1’association d’une fine couche dense
polymeére & haute valeur ajoutée et d’un support poreux généralement peu cher. Le schéma général

d’une membrane de pervaporation est présenté sur la Figure I-8.

TN —

Membrane
autosupportée

Couche active

Support
poreux

Membrane composite Membrane asymétrique

Figure I-8. Schémas des différents types de membranes
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On distingue deux familles de matériaux :

- Les matériaux hydrophiles laissant préférentiellement passer 1’eau,

- Les matériaux hydrophobes, également appelés organophiles laissant préférentiellement
passer les composés organiques.

Comme présenté dans 1’historique (cf partie I.1), il existe trois types de matériaux utilisés pour

la fabrication des membranes de pervaporation :

- Les matériaux organiques denses constitués de polymeéres synthétiques
- Les matériaux inorganiques nanoporeux constitués de structures zéolitiques ou a bas de
silice amorphe
- Les matériaux hybrides basés sur une structure incluant des matériaux organiques et
inorganiques
Les membranes sont utilisées dans des modules permettant d’assurer leur maintien au contact
de la charge a traiter. Le type de module utilisé dépend de la nature de la membrane ainsi que de sa

structure macroscopique.
1.3.2. Les membranes organiques

L3.2.1. Caractéristiques du matériau membranaire

Les matériaux organiques sont les premiers a avoir été utilisés pour fabriquer les membranes
de pervaporation et sont encore les plus employés industriellement [46]. L utilisation de ces matériaux

a été favorisée par deux aspects complémentaires.

Du point de vue fondamental, la grande variété des polymeéres existant ainsi que les multiples
fonctions chimiques pouvant potenticllement é&tre greffées en surface de ceux-ci, offrent des
possibilités trés diverses d’applications. En effet, le choix de la membrane dépend fortement des
interactions entre les constituants du mélange a traiter et la membrane [47]. Par conséquent, adapter la
structure et la nature du polymeére permet d’introduire des interactions spécifiques et ainsi de favoriser

la sorption d’un constituant vis-a-vis des autres.

Du point de vue industriel, les polymeéres sont des matériaux relativement économiques dont la
production et la mise en forme sont matures pour la plupart d’entre eux. De plus, leur caractére
filmogene ainsi que la grande variété de formes et de morphologies disponibles en font les candidats
idéaux pour les membranes de pervaporation. La maitrise de la production de membranes de
pervaporation et son application a I’échelle industrielle date de plus de 30 ans [48]. Certains polymeres
résistent trés bien aux milieux corrosifs et a la présence de composés organiques. Ce sont donc des

matériaux a priori adaptés a la fabrication de membranes de pervaporation.

Chapman et al. [30] ont proposé un état de 1’art des membranes utilisées pour déshydrater des

solvants. Un travail similaire a été réalisé par Karlsson et al. [36] concernant la récupération de
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composés organiques d’un courant aqueux. Les matériaux les plus étudiés sont regroupés dans le

Tableau I-1.

Tableau I-1. Principaux polymeres utilisés pour la fabrication de membranes de pervaproation

Polymére de la couche active  Abréviation Propriétés Applications Référence

Poly(alcool polyvinylique) PVA Hydrophile DS* [30]
Chitosane (extrait des crustacés) - Hydrophile DS [30]
Alginate (extrait d’algue) - Hydrophile DS [30]
Polysulfone PSF Hydrophobe DS [30]
Polyimides PI Hydrophile DS [30]
Polyamides PA Hydrophile DS [30]

Nafion - Hydrophile DS [30]

Polyaniline PAni Hydrophile DS [30]
Poly(4-méthyl-1-penténe) TPX Hydrophile DS [30]
Poly(diméthylsiloxane) PDMS Hydrophobe RO ** [36]
Poly(1-triméthyl silyl-1propyne) TPMSP Hydrophobe RO [36]
Poly(ether-bloc-amide) PEBA Hydrophobe RO [36]
Poly(uréthane) PUR Hydrophobe RO [36]
Butadiéne-acrylonitrile NBR Hydrophobe RO [36]

* DS : Déshydratation de Solvants | ** RO : Récupération d’Organiques

La séparation entre matériaux hydrophiles et hydrophobes n’est pas toujours tres franche.
Ainsi, il est possible d’utiliser une fine couche de matériau hydrophobe, comme le PDMS (cf. partie
111.2.1.3.¢) ou des membranes perfluorées [49] sur des matériaux hydrophiles afin de limiter les effets
de gonflement pour des applications de déshydratation de solvants. Dans ce cas, le matériau en contact
direct avec le mélange est hydrophobe, alors que c’est I’eau qui est préférentiellement retirée du

mélange.
1.3.2.2. Mise en forme des membranes et modules

Les propriétés trés diverses des polymeres utilisés pour les membranes organiques permettent
une grande liberté dans la mise en forme de celles-ci. Ainsi, selon le matériau utilisé, il est possible
d’obtenir des membranes planes ou des membranes a fibres creuses. Ces deux formes sont présentées

sur la Figure I-9 et la Figure I-10.

Figure I-10. Membrane sous forme de fibres
Figure I-9. Membrane plane (source : SULZER) creuses (source : SULZER)

Le module contenant la membrane sera donc différent selon la géométrie de la membrane. Il

existe trois technologies différentes de module membranaire pour les membranes organiques.
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1.3.2.2.a. Modules a plaques
Les modules a plaques sont les premiers a avoir été¢ développés [S0]. La membrane est utilisée

sous forme plane et est montée sur des cadres. La surface spécifique atteignable (rapport de la surface

3

de la membrane sur le volume du module) est assez faible, variant de 100 a 400 m?>.m™, et des

problémes d’étanchéité au niveau des joints entre les plaques sont assez courants [50]. Cependant,
I’intégration énergétique pour chauffer le systéme est possible et la robustesse de cette technologie en
fait une option intéressante, notamment pour des tailles réduites d’équipement. Un exemple de module

a plaques est présenté sur la Figure I-11 et le schéma de fonctionnement sur la Figure I-12.
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Figure I-11. Module a plaques (sourc

Fi I-12. 2 ] ' \
SULZER) igure Schéma de fonctionnement d'un module a

plaques [50]
1.3.2.2.b. Modules spiralés

La technologie module spiralé présente une structure plus complexe que les modules a plaques
mais la surface spécifique est plus élevée, de I’ordre de 1000 m>.m™. La membrane est utilisée sous
forme plane. Différents feuillets, séparés par des espaceurs, sont enroulés autour d’un tube central qui
collecte le perméat [51]. Cette technologie permet de faire des modules de taille trés diverse, donc
adaptables de I’échelle laboratoire a I’échelle industrielle. La perte de charge dans le perméat est
importante dans ce cas. Un exemple de module spiralé est présenté sur la Figure I-13 et le schéma de

fonctionnement sur la Figure [-14.
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Spiral-Wound Module Membrane

- Perforated
permeate
collection

pipe

Residue
flow

Membrane
envelope

Spiral-Wound Module Cross Section

Figure I-13. Module spiralé (sorce :
www.cmtmembrane.com)

collection tube Arrows indicate
permeate flow

Figure I-14. Schéma de fonctionnement d'un
module spiralé

1.3.2.2.c. Module fibres creuses

Ce type de module contient des membranes de géométrie cylindrique appelées fibres creuses.
Les fibres de méme longueur sont regroupées au sein d’une calandre. Selon 1’emplacement de la
couche active (intérieur ou extérieur des fibres), le liquide peut circuler a I’intérieur des fibres ou dans
la calandre. Le principal avantage de cette technologie est sa surface spécifique qui varie de 1000 a
10000 m*.m™. Trés utilisé en perméation gazeuse, ce type de module est peu adapté a la séparation de
liquides du fait de la forte perte de charge (due au faible diamétre des fibres), des problémes de
colmatage difficilement évitables en phase liquide, ainsi que de I’effet du gradient important de
température. Cependant, cette technologie est bien adaptée a la perméation de vapeurs. Un exemple de

module a fibres creuses est présenté sur la Figure I-15.
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Figure I-15. Module a fibres creuses

1.3.2.3. Les fabricants

Bien que les membranes organiques soient les plus utilisées industriellement, le frein principal
a leur développement reste le faible nombre de fabricants ainsi que la faible diversité des matériaux
disponibles commercialement. Il est difficile de faire un état de I’art complet des fabricants de
membranes de pervaporation car les entreprises sont souvent de petite taille et sont fréquemment
rachetées ou fusionnent. Le leader mondial pour les membranes organiques est la société suisse
SULZER qui a racheté I’entreprise GFT en 1997. L’essentiel de sa production est basée sur les
membranes hydrophiles en PVA avec des matériaux plus ou moins réticulés en fonction de
I’application. Une membrane hydrophobe en PDMS est également disponible. Cependant, d’autres
entreprises telles que Celfa (Suisse), PolyAn (Allemagne), MTR (Etats-Unis) ou des instituts de
recherche tels que le Helmholtz-Zentrum Geesthacht (Allemagne) développent de nouveaux matériaux

membranaires pour le procédé de pervaporation.
L.3.2.4. Structure générale des membranes organiques

I est nécessaire de faire une distinction entre la membrane de pervaporation et le polymere
constituant sa couche active. En effet, il peut y avoir une confusion entre les deux termes, notamment
dans les publications traitant du développement de nouveaux matériaux. Dans ces publications, le
terme « membrane » se référe au film de polymére souvent autoporté dont ’auteur présente les
performances pour une séparation donnée. Il y a un écart entre celles-ci et celles qui seraient obtenues
par une membrane commerciale (généralement composite) dont seule la couche active est constituée

du polymere.

La structure des membranes organiques est généralement de type composite. On distingue

cependant deux classes différentes de membranes :
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- Les membranes composites constituées de différents matériaux dont une coupe
transversale réalisée au Microscope Electronique a Balayage (MEB) est présentée sur la
Figure I-16. La couche active est représentée a gauche de la figure et est composée d’un
polymeére dense d’une €paisseur de quelques um. Le support poreux est représenté a droite
de la photo.

- Les membranes asymétriques, dont les différentes couches sont constituées du méme
matériau mais présentant un gradient de porosité, sont proposées sur la coupe transversale
réalisée au MEB sur la Figure I-17. La couche active, d’une épaisseur de quelques pm, est
représentée en haut de la photo; le support poreux constitu¢ du méme polymeére est
représenté dans la partie basse de la membrane sur la Figure I-17.

L’épaisseur des membranes organiques commerciales varie entre 100 et 200 um dont 0,1 a 10

um pour la couche active.

L O - A sl
Figure I-16. Coupe transversale d'une membrane Figure I-17. Coupe transversale d'une
composite en polyamide sur un support en membrane asymétrique réalisée au MEB
poly(vinylidene fluoride) réalisée au MEB [52] [53]

1.3.2.5. Mécanisme de séparation

Les profils de concentration s’établissant au cours de la pervaporation d’un mélange binaire
sont schématisés sur la Figure I-18. L’espéce minoritaire du courant d’alimentation (représentée en
bleu sur la figure) présente une affinité supérieure avec la membrane ; sa concentration au perméat

sera ainsi plus élevée que celle dans 1’alimentation.
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Figure I-18. Profils de concentration a travers la membrane organique s établissant lors d’une
pervaporation d’'un mélange binaire (1) au ceeur de I’alimentation, (2) dans la couche limite, (3) dans

la couche active (dense) de la membrane, (4) dans le support poreux et (5) au ceeur du perméat

Le mécanisme généralement accepté est appelé « solution-diffusion » [54] et implique trois

étapes successives :

- La premiére étape se situe entre les zones 2 et 3 sur la Figure 1-18, a I’interface amont
alimentation/membrane ou se crée un processus d’équilibre de sorption inégale entre les
constituants dans la membrane. Cette étape détermine principalement la qualité¢ de la
séparation en pervaporation.

- La deuxieme étape est la diffusion des constituants a travers la couche active : dans la
zone 3 sur la Figure I-18. Du point de vue du transfert de maticre, cette étape est
généralement 1’étape limitante de la séparation du fait de la faiblesse de la diffusion a
travers un milieu dense.

- La troisiéme étape se situe entre les zones 3 et 4 sur la Figure I-18, a D’interface aval
membrane/perméat et est caractérisée par la désorption et 1’évaporation des constituants.

Une autre étape peut éventuellement étre prise en compte : le transport de matiére du centre de

I’alimentation vers la surface de la membrane a travers une couche limite liquide. L’espéce retenue par
la membrane s’accumule a proximité de celle-ci et vient ajouter une résistance au transfert. On se situe

alors dans un cas qualifié de polarisation de la concentration [55]. Le type de membrane, la
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composition de I’alimentation ainsi que les conditions hydrodynamiques de celle-ci influencent
fortement I’impact de la polarisation sur le transfert global transmembranaire. Son effet peut étre tres
important lors de la récupération d’especes trés minoritaires dans la charge a traiter, associé¢ a une
sélectivité de séparation élevée. Dans le cas de la perméation de vapeurs, cette étape est souvent

supposée négligeable.

Le mécanisme de transfert de matiére ainsi que la qualité de la séparation sont influencés par
la nature de la couche active, la présence de groupes fonctionnels greffés a sa surface ainsi que des
traitements de surface éventuels. Le taux de cristallinit¢ du polymére (rapport entre la masse de la
phase cristalline et la masse totale du polymere), joue un role particulier dans le mécanisme de
transfert en modifiant la sorption et la diffusion des constituants a travers la couche dense en fonction
de la phase (amorphe ou cristalline) du polymére. Ainsi, le mécanisme de transfert est propre a chaque
classe de polymeére : amorphe, semi-cristallin (taux de cristallinité compris entre 0,2 et 0,8), vitreux, ...
La phase cristalline du polymére, rigide et bien structurée, n’est pas touchée par le phénoméne de
gonflement (cf. partie 1.3.2.6.b) qui se produit majoritairement dans la phase amorphe, flexible et
désordonnée. La réticulation (formation de ponts chimiques ou physiques entre les chaines de

polymeére) permet aussi de limiter ce phénomeéne.

On peut noter que la complémentarité sorption/diffusion n’est pas toujours trés intelligible du
fait des difficultés a dissocier les deux phénoménes. De plus, les modifications subies par le matériau
membranaire lors de la pénétration des constituants font évoluer les coefficients de diffusion de
maniére non prévisibles (en général de facon positive), auxquels peuvent se rajouter d’autres
phénomenes perturbateurs tels que le couplage de flux (cf partie 1.3.2.6.a) et les effets de polarisation
de concentration et de température (cf partiel.3.5). Enfin, la grande diversité des polymeres utilisés
(du moins a I’échelle du laboratoire) en pervaporation, oblige a tester chaque systéme car, pour des
conditions opératoires identiques, la séparation d’un mélange binaire sera différente pour deux
polymeéres de méme nature mais ayant des taux de réticulation différents. Ces divers phénomenes
rendent D’analyse quantitative fine du transport de matiére en pervaporation trés délicate. La
modélisation du mécanisme du transport transmembranaire sera présentée plus en détail dans le

Chapitre I1.
L3.2.6. Limitations des membranes organiques

Il existe différentes limites & 1’usage de membranes organiques. Leur impact est propre a
chaque systéme charge/membrane/conditions opératoires. Dans certains cas, elles peuvent avoir un

effet majeur sur les performances du procédé. Parmi les principaux effets perturbateurs, on peut citer :

- Les effets de couplage
- Le gonflement de la membrane

- Larelative fragilité des membranes
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1.3.2.6.a. Les effets de couplage
En pervaporation, il est souvent difficile de déterminer la sélectivité d’une membrane en
mesurant séparément les flux obtenus par les constituants d’un mélange pris a I’état pur. En effet, la
présence d’un constituant peut modifier le flux transmembranaire d’un autre. Ce phénoméne est connu

sous le nom de couplage [56]. Plusieurs types de couplage peuvent étre différenciés :

- Le couplage thermodynamique qui provient des modifications de 1’équilibre
thermodynamique da a la présence d’un tiers corps. On peut comprendre ce phénoméne en
sachant que le gonflement d’un polymére dans un solvant mixte n’est pas un phénomeéne
additif. Le polymére peut étre soluble dans le mélange tout en étant insoluble dans les
liquides purs constituant le mélange.

- Le couplage par plastification qui a lieu lorsque le polymere présente une trés forte affinité
pour un seul constituant du mélange a traiter. Dans ce cas, il s’introduit facilement dans la
membrane ou sa présence peut plastifier le polymere et donc accélérer les mouvements de
déformation des chaines, ce qui a pour conséquence un accroissement du volume libre et
facilite ainsi la pénétration du second constituant.

- Le couplage par entrainement qui résulte d’une forte affinité entre les différents
constituants du mélange a traiter. L’espéce la plus lente est entrainée par I’espéce la plus
rapide, ce qui modifie les performances de séparation de la membrane.

Ces différents effets de couplage jouent sur la sélectivité de la membrane car ils facilitent
souvent le passage du constituant le plus retenu par le constituant le plus perméable. Par conséquent,
les membranes organiques présentent souvent des sélectivités moyennes, méme pour des couples de
constituants (polaire/apolaire, aromatique/aliphatique, ...) présentant une grande différence d’affinité

avec le polymere.

1.3.2.6.b. Le gonflement de la membrane
Le gonflement d’une membrane de pervaporation en régime permanent est un phénomene
anisotrope, ayant lieu principalement au niveau de I’interface alimentation/membrane. Le gonflement
du matériau augmente le volume libre (correspondant aux espaces vides entre les chaines de polymeére
dans 1’état amorphe liés a leur organisation spatiale imparfaite) de la membrane et facilite donc le

passage de toutes les molécules, ce qui modifie la sélectivité de la séparation.

Il peut étre source d’une détérioration de la structure de la membrane notamment si le
phénoméne n’est pas réversible. De plus, si la couche n’est pas trés épaisse, la cohésion avec le
support poreux peut étre affectée par ce phénomene. Ainsi, il est important de ne pas changer
brusquement la composition du courant d’alimentation car cela peut entrainer des dégits sur la
membrane. La modification du taux de cristallinité ou de la réticulation du polymeére permet de limiter
le gonflement de la couche active. En effet, la réticulation permet de renforcer la cohésion entre les

chaines de polymeére ce qui limite le gonflement de la membrane. Cependant, une réticulation du
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réseau macromoléculaire s’accompagne d’une diminution du flux transmembranaire et d’un gain de
sélectivite.
L3.2.6.c. La relative fragilité des membranes

Les membranes organiques peuvent étre sensibles a la présence de certains constituants dans
la charge a traiter. Ainsi, certains composés organiques trés réactifs peuvent entrainer des dommages
irréversibles, comme cela a été le cas pour ’'usine de Béthéniville (cf partie I.1.4). De méme, du fait
de leur propension a gonfler, les membranes organiques peuvent présenter des modifications
importantes de leur structure lorsque 1’un des composés est présent en quantité importante dans la
membrane. Cependant, cette fragilité des membranes reste relative car elle dépend grandement du
systéme étudié ; certaines membranes peuvent étre utilisées pour des mélanges présentant des risques

de corrosion [57] ou pouvant se polymériser [58].
I.3.3. Membranes inorganiques et membranes hybrides

1.3.3.1. Caractéristiques du matériau

Les membranes inorganiques, déja utilisées dans les domaines de la filtration (ultrafiltration,
microfiltration), ont été étudiées plus récemment pour la fabrication de membranes de pervaporation.
L’adaptation de ce type de matériau au domaine de la pervaporation a commencé dans les années 1990
pour mettre a profit leur trés bonne résistance thermique et mécanique et leur meilleure résistance aux

phénomenes de gonflement et aux effets de couplage (cf. partie 1.3.2.6).

D’un point de vue industriel, les progres réalisés durant les années 1980 et 1990, ont permis la
mise au point de membranes sans défaut majeur et ont conduit a leur industrialisation a partir de 1995.
Les premiéres membranes inorganiques développées sont de type nanoporeuse et sont constituées de
silice amorphe [16]. Une évolution importante de ce type de matériau est apparue au cours des années
2000 avec I’incorporation de fonction organiques pour stabiliser les liaisons siloxanes (Si-O-Si) [59].

On parle alors de membrane hybride (organique/inorganique).

Un autre type de matériau inorganique a aussi été utilisé pour développer de nouvelles
membranes : les zéolites [17]. La maitrise de la mise en forme de ce matériau sous forme de
membrane a permis d’utiliser les propriétés intéressantes des zéolites, connus et utilisés auparavant

dans des domaines divers : catalyse, adsorbant, tamis moléculaire, ...
Les deux classes de matériaux inorganiques seront présentées ci-apres.

1.3.3.1.a. Membranes zéolites
Les zéolites sont des cristaux d’aluminosilicates constitués de motifs répétés tétraédriques
Si0, et AlO,4, connectés par des atomes d’Oxygene voisins. Il existe une grande diversité de zéolites
utilisées pour la fabrication de membranes de pervaporation : type A [17], type T [60], type NaY [61],

mordenite [62] ou silicalite [63]. Le ratio Al/Si peut varier sur une trés large gamme conférant au
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matériau des propriétés hydrophiles ou hydrophobes ainsi qu’une stabilité aux acides [64]. La
particularité de ce type de matériau réside dans la structure du réseau cristallin qui forme des « cages »
poreuses permettant la pénétration de certaines molécules [65]. La maitrise de la fabrication de ces
matériaux permet de contrdler la taille de ces pores et donc de sélectionner la molécule cible a extraire
du courant d’alimentation du procédé [66] [67]. La couche de zéolite est déposée sur un support
microporeux généralement constitu¢ a base d’alumine. Un exemple de structure de cages zéolites est
présenté sur la Figure 1-19 et une photo réalisée au MEB d’une membrane zéolite sur la Figure 1-20.
La couche active, épaisse de quelques dizaines de um est représentée en haut de la photo; le support

poreux, constitué d’alumine o, est représenté en bas de la photo.

i 0 T s
Figure I-19. Schéma des « cages zéolites » [65] Figure I-20. Coupe transversale dune
membrane zéolite au MEB [64]

1.3.3.1.b. Membranes a base de silice amorphe et membranes hybrides

L’utilisation de silice amorphe pour fabriquer des membranes de pervaporation a été
initialement étudiée au Japon [16] et a ensuite été développée par I’institut de recherche ECN (Energy
research Centre of the Netherlands) aux Pays-Bas. Les premicres études portaient sur la séparation
organique/organique et sur la déshydratation de solvants [68], [69]. Les membranes silice amorphe
sont préparées par hydrolyse d’alcoxyde de Silicium : Si(OEt),. Le réseau des membranes de silice est
formé par la liaison Si-O-Si et présente éventuecllement des groupements fonctionnels qui conférent a
la membrane sa nature hydrophile ou hydrophobe. La structure de ce type de membrane est
microporeuse et permet la diffusion des molécules a travers ses pores. Les problémes de stabilité a
I’eau des liaisons siloxanes (Si-O-Si) ont conduit au remplacement des précurseurs initialement
constitués de Si(OEt), par les molécules de substitution de type BTESE (Bis(TriEthylSyloxyl)Ethane)
ou BTESM (Bis(TriEthylSyloxyl)Méthane) qui permettent de remplacer les liaisons SI-O-Si par des

liaisons Si-C-C-Si. Ces deux molécules sont présentées sur la Figure I-21.

OEt  OEt OEt OFEt

ELO EtO. | i _OEt
S~ g ~ 5 s

I

QEt éJEt J)Et

Figure I-21. Précurseurs des membranes a base de silice produites par ECN / gauche : BTESE et
droite : BTESM

39



Chapitre 1. Aspects théoriques des procédés de pervaporation et de perméation de vapeurs

Ces membranes sont alors qualifiées de membranes hybrides car elles présentent des liaisons
organiques et inorganiques. Cependant, leur mécanisme de séparation et leur structure de la membrane
sont similaires aux membranes inorganiques ; elles sont donc comparables a ces derniéres et sont donc

présentées ensemble.

Le changement de précurseur lors de sa fabrication permet d’augmenter 1’hydrophobicité du
matériau et donc d’améliorer la tenue dans le temps de celui-ci. ECN a breveté cette membrane,
commercialisée sous le nom de HybSi®. La couche active est donc constituée d’un matériau hybride
organique/inorganique. Elle est ainsi qualifi¢e de membrane hybride par ses fabricants. Cependant,
cette membrane, issue des recherches sur la silice amorphe, est la seule a étre commercialisée et
posséde toutes les caractéristiques d’une membrane inorganique ; elle sera donc considérée comme

telle dans le reste du manuscrit. La structure de la membrane est présentée sur la Figure [-22.

Figure I-22. Image réalisée au MEB de la structure de la membrane HybSi (source : www.hybsi/com®)
L.3.3.2. Mise en forme et module

Dans le cas de membranes inorganiques, la mise en forme est limitée a des membranes
tubulaires. Ainsi, contrairement au cas de membranes organiques, il n’existe qu’un seul type de
technologie de module pour les membranes inorganiques: le module tubulaire. A 1’instar des
¢changeurs de chaleur tubulaire, les modules membranaires tubulaires sont constitués de différents
tubes de méme longueur regroupés dans une calandre. Selon I’emplacement de la couche active
(intérieur ou extérieur des tubes), le liquide peut circuler a I’intérieur des tubes (cas le plus commun)

ou dans la calandre. Le principal avantage provient de la turbulence d’écoulement qui permet de

% Consulté le 02/02/2014
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limiter I’encrassement et la polarisation de la concentration. Le module tubulaire proposé par la société

Pervatech est présentée sur la Figure [-23.

F

Figure I-23. Photo d'un module tubulaire (source: www.Pervatech.com)
1.3.3.3. Les fabricants

Il existe un fabricant de membrane inorganique de type zéolitique : Mitsui. De nombreux
centres de recherche et d’universités travaillent sur le développement de ce type de membranes,
notamment au Japon : firme Mitsubishi, Université de Waseda, ... Les membranes en silice amorphe
ont été développées aux Pays-Bas par I’institut de recherche ECN qui a vendu des licences de sa
membrane HybSi® a Pervatech (Pays-Bas) et CTI (Céramiques Techniques Industrielles) (France). 1l
existe d’autres entités de taille plus modeste comme IKTS (Fraunhofer Institute for Ceramic
Technologies and Systems) (Allemagne) qui développent de nouvelles membranes pas encore

commercialisées.
1.3.3.4. Structure générale des membranes inorganiques

Les membranes inorganiques, qu’elles soient de type zéolite ou silice amorphe, sont
multicouches comme le montrent les Figure [-20 et Figure [-22. A I’instar des membranes organiques,
la couche active est déposée sur un support microporeux généralement constitué¢ d’alumine. Ce
support est habituellement issu de membranes de microfiltration. Cependant, la structure générale des
membranes inorganiques est rigide, ce qui limite sa mise en forme uniquement a des formes

tubulaires. L’épaisseur de la couche active de ces membranes varie de 1 a 30 pm.
1.3.3.5. Mécanisme de transport

Le mécanisme de transport dans les membranes inorganiques est différent de celui des
membranes organiques en raison de la nature poreuse des matériaux inorganiques. Ainsi, il n’y a pas
de sorption chimique des constituants a 1’interface amont mais plutdt une adsorption physique. Le
modéle généralement accepté est nommé « adsorption-diffusion » [70]. Les constituants sont adsorbés
a la surface de la membrane et diffusent ensuite a travers les pores de la membrane (cages zéolites
pour les membranes zéolites et porosité de la couche active pour les membranes en silice amorphe). La
nature hydrophile ou hydrophobe de la surface de la membrane joue un rdle essentiel dans la

séparation car elle permet de modifier les affinités entre la membrane et les constituants de la charge a
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traiter. La séparation est donc basée a la fois sur une différence dans Ia taille des composés et sur une

différence de propriétés chimiques.
L.3.3.6. Les limites du matériau

Les membranes inorganiques ont été développées dans le but de dépasser les problémes
rencontrés avec les matériaux organiques (cf partie 1.3.2.6). Ainsi, les problémes de gonflement et de
couplage sont quasiment inexistants avec ce type de technologie du fait de 1’absence de phénomeénes
de sorption et de déformation du réseau structural initial. Cependant, certaines limitations sont

spécifiques a I’usage de ce type de matériaux :

- La fabrication délicate des membranes inorganiques
- Le nombre limité d’applications
- Larelative fragilité des matériaux aux chocs

- Le cott de fabrication

1.3.3.6.a. La fabrication délicate des membranes inorganiques

Les membranes inorganiques, notamment a base de zéolites, présentent théoriquement des
sélectivités trés importantes sur de nombreux systémes différents. En effet, la trés grande variété de
structures zéolitiques permet de sélectionner des tailles de cristaux faisant passer un constituant de la
charge a traiter et pas un autre. Cependant ce potentiel trés intéressant n’est possible que si la
fabrication des membranes est maitrisée en agengant tous les cristaux sur le méme axe et en
garantissant I’absence de défauts au niveau de la surface. Si des défauts sont présents, le transfert de
matiere se fait sous forme de convection et n’est donc plus sélectif. L’étape de fabrication est donc une

étape tres délicate qui détermine fortement les performances de la membrane.

1.3.3.6.b. Nombre limité d’applications
Les matériaux inorganiques utilisés pour la fabrication de membranes de pervaporation sont
pour la grande majorité utilisés pour la déshydratation de solvants. Seuls quelques exemples de
développements de membranes hydrophobes peuvent étre cités, comme 1’utilisation de zéolites de type
ZSMS5 [71] ou la transformation de membranes de base silice en hydrophobe [72]. 1 est trés difficile
de récupérer des composés organiques a 1’aide de membranes inorganiques car la taille de la molécule

d’eau est trés petite et peut facilement diffuser a travers les pores de la membrane.

1.3.3.6.c. Sensibilité a la corrosion
Les matériaux inorganiques initialement développés étaient trés sensibles a la corrosion. C’est
notamment le cas pour les membranes a base de zéolite A et pour les premiéres membranes
développées par ECN. Cependant, I’utilisation de nouveaux types de zéolites, ainsi que 1’utilisation de
précurseurs organiques par ECN, ont permis de développer de nouvelles membranes moins sensibles a

la corrosion.
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1.3.3.6.d. Cotit de fabrication
Les difficultés rencontrées lors de la fabrication des membranes inorganiques et notamment
I’attention particuliére qu’il faut fournir pour éviter les défauts font que leurs cotits de fabrication sont

importants, jusqu’a 100 fois supérieur a celui des membranes organiques.
1.3.4. Les autres types de membrane

Il existe d’autres types de matériaux utilisés pour la fabrication de membranes de
pervaporation. Bien que ceux-ci ne soient pas fabriqués industriellement, de nombreux travaux portent

sur leur développement et il est donc important de les citer.
L1.3.4.1. Les « Mixed Matrix Membranes » ou MMM

Les MMM sont des membranes organiques dans lesquelles sont incorporées des
nanoparticules de matériaux organiques ou inorganiques au sein de la couche active dense jouant alors
le role de matrice. Les particules utilisées sont souvent des zéolites mais peuvent aussi étre des
nanotubes de carbone, du graphite ou encore de la cyclodextrine. Ces membranes permettent d’utiliser
les aspects positifs des deux types de matériaux en mettant a profit la trés bonne sélectivité des
matériaux inorganiques avec la grande flexibilité et la facilit¢ de mise en forme plane des matériaux
organiques. Cependant, une dispersion homogeéne des particules dans la matrice polymére est
nécessaire pour garantir des performances reproductibles et uniformes sur I’ensemble de la membrane
produite. Cette étape est maitrisée dans certains cas a I’échelle du laboratoire mais ne 1’est pas encore

a I’échelle industrielle. Le schéma de ce type de membrane est présenté sur la Figure 1-24.

Matrice polymere

Particules

Figure 1-24. Schéma de la distribution des particules dans une matrice polymere d'une MMM
L.3.4.2. Les membranes liquides

Les membranes liquides sont un cas particulier du procédé de perstraction (cf. partie 1.2.4.2)
ou le solvant extractif est intégré dans une membrane poreuse. L’avantage principal de cette
technologie de membranes repose sur la suppression de I’étape de récupération du solvant qui est une
limitation a ce procédé. Ce type de membrane est utilisé pour la récupération d’organiques de courants
aqueux. Différents types de solvants et de membranes ont été étudiés, notamment 1’alcool oléique sur
une membrane en polypropyléne pour extraire le butanol [73], [74] ou encore des liquides ioniques
[75]. Cependant, les performances de séparation obtenues avec des membranes liquides montrent une

diminution assez rapide en raison de la pollution du solvant dans la membrane et de la perte d’une
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partie du solvant dans la charge a traiter ou le perméat. Ce constat explique que cette technologie de

membranes n’est pas encore disponible a grande échelle.
L.3.4.3. Les membranes composites

Les membranes composites sont constituées d’une couche dense de polymére sur un support
poreux inorganique. Ce type de membrane a été développé assez récemment par I’équipe de recherche
menée par Wangqin Jin [76], [77]. Une photo réalisée au MEB de la section transversale d’une
membrane composite composée d’une couche active de PDMS sur un support poreux inorganique
céramique composé de ZrO,/Al,O; est présentée sur la Figure 1-25. Ce type de membrane n’est pas

encore utilisé a échelle industrielle mais son récent développement est important.

Figure I-25. Photo au MEB de la section transversale d'une membrane composite PDMS sur un

support céramique [76]
1.3.4.4. Les matériaux du futur

Dans le chapitre consacré a la conception et a la préparation de membranes pour la
pervaporation, Roizard et al. [78] présentent la maitrise de la nanostructuration de la couche active en
combinant phases organique et inorganique comme l'une des tendances les plus prometteuses dans la
conception de membranes innovantes. C’est le cas notamment des membranes a base de Metal
Organic Framework (MOF) [79], structure particuliere, ou des molécules organiques et inorganiques
sont assemblées afin de créer des pores dans la membrane. L’agencement et la structure du matériau
peuvent étre configurés de manicre a favoriser le transfert d’un composant de la charge a traiter. La
maitrise de ce type de technologie pour le développement de nouvelles membranes est un challenge

majeur pour I’avenir de la pervaporation.
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1.3.5. Phénomeénes perturbateurs communs aux différents types de

matériaux

Certaines limitations sont communes a tous les matériaux membranaires parmi lesquelles on

trouve la polarisation de concentration et la polarisation de température.
L.3.5.1. Polarisation de concentration

Le transfert sélectif d’un constituant a travers la membrane a pour conséquence une
diminution de la concentration de ce constituant dans la couche liquide jouxtant la membrane qui sera
d’autant plus importante que le flux transmembranaire de ce constituant est grand et la sélectivité de la
membrane importante (par rejet de 1’autre constituant). Ce phénoméne est représenté dans la zone 2 de
la Figure I-18. Cet épuisement entraine le ralentissement du transport transmembranaire global et se
caractérise par 1’ajout d’une couche supplémentaire au travers de laquelle le transfert de maticre se fait
par diffusion ; ce phénomeéne porte le nom de polarisation de la concentration. L’impact de celui-ci est
spécifique a chaque séparation. Les conditions hydrodynamiques influencent ainsi fortement 1’impact
de la polarisation de concentration. L’augmentation de la vitesse de circulation et 1’utilisation de
promoteurs de turbulence en amont de la membrane sont des moyens techniques permettant de réduire
1’épaisseur de la couche limite et donc 1’impact de la polarisation. La polarisation de concentration est
une des principales limites d’utilisation du procédé de pervaporation pour extraire un organique

présent en faible quantité d’un courant aqueux a I’aide de membranes hydrophobes [80].
1.3.5.2. Polarisation de température

La vaporisation des constituants au niveau de la face aval de la membrane nécessite 1’apport
d’énergie a partir du courant d’alimentation liquide. Ce changement d’état s’accompagne d’un
refroidissement local. Un gradient de température se met ainsi en place vers I’amont de la membrane,
perpendiculairement a sa surface. Ce phénoméne porte le nom de polarisation de température et sera
d’autant plus important que la membrane est trés perméable et mince et que les constituants ont une
forte chaleur de vaporisation [81]. Ce phénomeéne entraine des erreurs importantes sur le calcul de la

perméabilité et des énergies d’activation si la polarisation est importante.

La perméation de vapeurs est beaucoup moins sensible aux limitations énumérées
précédemment mais elle présente un inconvénient particulier : la condensation partielle des vapeurs de
I’alimentation, ce qui diminue le flux transmembranaire. Cet aspect est maitrisé par la mise en place

d’un échangeur de chaleur en amont de la séparation afin de surchauffer les vapeurs.

Les différentes limitations listées dans ce chapitre ont pour conséquence la quasi-impossibilité
de prédire les performances de séparation d’un systéme membrane/constituants/conditions opératoires

donné. Il est donc nécessaire d’étudier expérimentalement chaque systéme.
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1.3.6. Grandeurs caractéristiques

La caractérisation des performances des membranes de pervaporation est importante afin de
comparer cette technologie avec d’autres techniques séparatives mais aussi pour pouvoir comparer les
différents matériaux disponibles pour une application donnée. Les grandeurs caractéristiques
préconisées par Néel [24] afin de décrire la séparation d’un binaire A-B par pervaporation, ou A est

I’espéece la plus perméable, sont présentées ci-dessous :

- Le flux transmembranaire du constituant i, noté Ji (en kg/(h.m?)), défini comme la quantité
de matiére m (kg) traversant une surface 4 (m®) durant un temps ¢ (h), comme présenté
dans 1’équation (1-1)

m;
Ji =757 (I-1)

- Le facteur de séparation, noté fsep (-), défini comme le rapport des rapports des fractions

massiques du constituant le plus rapide sur le constituant le plus lent au perméat sur
I’alimentation, comme présenté dans 1’équation (I-2)

W};erm

Perm
Wpg

fsep = —mr (I-2)

Ce facteur est commun a tous les procédés de séparation, ce qui permet de comparer les

performances de la pervaporation avec d’autres technologies.

- Le facteur d’enrichissement, noté [ (-), défini comme le rapport de la fraction massique du
constituant le plus rapide au perméat sur la fraction de ce constituant a 1’alimentation,

comme présenté dans 1’équation (1-3)

B =—"Zmm (I-3)

Cependant, ces grandeurs classiquement utilisées sont dépendantes des conditions opératoires
dans lesquelles ont été réalisées les expériences de pervaporation. Baker et al. [82] proposent d’autres
variables permettant de s’affranchir des conditions opératoires. Le flux transmembranaire est défini
par le produit de la perméance, notée Q, et de la force motrice de transfert AP de chaque constituant.
La perméance est définie comme le rapport de la perméabilité, notée g, de chaque constituant
(dépendante des conditions opératoires) sur 1’épaisseur de la membrane, notée /, comme présenté dans
I’équation (1-4) :

gol-(TA”m, xAlim)
Qi = ;

Le flux transmembranaire de chaque constituant est défini dans 1’équation suivante :

(I-4)
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Ji = Qi X AP(T, x) (I-5)
La sélectivité¢ « de la membrane est définie comme le rapport de la perméance du constituant

le plus perméable sur la perméance du constituant le moins perméable :
%
Qs

La perméance et la sélectivité seront utilisées dans le reste du manuscrit pour décrire les

a (I-6)

performances des membranes de pervaporation.

I.4. Utilisation de la pervaporation dans des procédés hybrides et

applications industrielles

1.4.1. Intégration de la pervaporation dans un schéma de procédé:

couplage des procédés
1.4.1.1. Intérét du couplage des procédés

Plusieurs aspects de la pervaporation expliquent que ce procédé soit utilisé en couplage avec
d’autres procédés. Tout d’abord, la relative faiblesse des flux transmembranaires obtenus avec des
membranes commerciales (de I"ordre de 1 a 2 kg/(h.m?)) explique la faible productivité de la
pervaporation. Ensuite, les cofits assez importants des membranes rendent les cofits d’investissement
de cette technologie souvent rédhibitoires pour traiter de forts débits; ce procédé est généralement
utilisé pour des applications modestes (de quelques dizaines a centaines de m? [24]). Cependant, une
trés bonne sélectivité, notamment pour traiter des mélanges thermodynamiquement peu favorables,
rend la pervaporation trés efficace en complément de procédés conventionnels pour franchir les

intervalles de composition ou ceux-ci sont peu résolutifs.
1.4.1.2. Définition d’un procédé hybride

Il n’existe pas de définition unique d’un procédé hybride. Selon 1’application, le systéme et le
domaine, le terme regroupera des éléments différents. La description proposée dans ce manuscrit est

donc spécifique a celui-ci et n’a pas vocation a une utilisation universelle du terme.

Un procédé hybride est défini comme une combinaison d’opérations unitaires différentes qui
sont interconnectées et optimisées afin de réaliser une tache définie. Dans le cadre de 1’utilisation de la

pervaporation, deux types de procédés hybrides seront considérés et étudiés :

- Les procédés hybrides constitués uniquement d’opérations unitaires de séparation soit, une
combinaison consécutive de plusieurs procédés permettant de réaliser une séparation qui
ne pourrait pas étre faite avec une seule opération unitaire. Ce sont les procédés hybrides

de type S.
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- Les procédés hybrides constitués d’opérations unitaires ayant des fonctions différentes,
c'est-a-dire que la pervaporation est couplée a une réaction. Ce sont les procédés hybrides

de type R.
L’hybridation de ces deux types de procédé hybride est envisageable : il est possible de
coupler le procédé de pervaporation avec un réacteur et un procédé de séparation, comme cela sera

présenté ultérieurement.
1.4.2. Couplage distillation/pervaporation

L4.2.1. Généralités

Les difficultés rencontrées par la distillation pour séparer les mélanges azéotropiques ou
présentant une volatilité relative réduite sont connues et étudiées depuis longtemps. Plusieurs
stratégies ont été proposées pour ce type de mélange comme la distillation extractive avec un tiers-
corps ou la distillation par changement de pression ou encore l’adsorption physique sur tamis
moléculaire. Cependant, ces techniques sont pour la plupart énergivores ou s’accompagnent d’une
augmentation importante des CAPEX (coits d’investissement, acronyme de Capital Expenditure) ou
OPEX (cotts opérationnels, acronyme d’Operating Expenditure) ainsi que d’une pollution possible
des produits (cas de distillation extractive). Dans ce cadre, 1’utilisation de la pervaporation, en
hybridation avec une ou plusieurs colonnes a distiller, apparait comme une alternative permettant de
dépasser les limites de ce procédé conventionnel ; la pervaporation ne traitant que la gamme de
composition ou la distillation est peu efficace. On parle alors de distillation assistée par pervaporation.
D’aprés 1’état de 1’art des procédés hybrides impliquant la pervaporation proposé par Lipnizki et al.
[83], la production d’éthanol et d’isopropanol (IPA) est le cas le plus appliqué et le plus étudié des
procédés hybrides. Leur analyse des publications et brevets montre qu’il existe différentes
configurations dépendant fortement du systéme a séparer et notamment de la composition de
I’azéotrope (ou du pincement éventuel de la courbe d’équilibre liquide/vapeur), de la composition du

courant d’alimentation, du type de membrane et du recyclage éventuel des différents courants.
L1.4.2.2. Configurations du couplage distillation/pervaporation

Ce type de procédés hybrides est utilisé quand les mélanges présentent des limites
thermodynamiques et notamment des azéotropes. L’intérét général du couplage est soit de diminuer le
nombre de plateaux (cas de non-azéotropie), soit de ne pas utiliser un tiers corps (cas de distillation
extractive) et/ou une deuxiéme colonne (cas distillation « pression-swing »). Lorsque 1’azéotrope
présente une composition proche de 50/50, il est intéressant de coupler le module de pervaporation

avec deux colonnes a distiller.

Généralement, trois types de procédés hybrides sont différenciés lors d’un couplage avec une

colonne a distiller :

48



Chapitre 1. Aspects théoriques des procédés de pervaporation et de perméation de vapeurs

- Cas S-1: le module de pervaporation est placé apres la distillation (en téte ou en pied), ce
qui permet d’atteindre une spécification de concentration (au rétentat ou au perméat) et/ou
de dépasser un azéotrope

- Cas S-2: le module de pervaporation est placé avant la distillation, ce qui permet de
dépasser un azéotrope (au rétentat ou au perméat) et/ou de préconcentrer le courant a
traiter

- Cas S-3: le module de pervaporation est placé sur un courant latéral de la colonne de
distillation pour réduire le nombre de plateaux

Le choix du type de couplage dépend de la gamme de composition que la pervaporation doit

traiter, du nombre de courants de sortie ainsi que des températures d’ébullition des différents
constituants et éventuellement de celle de 1’azéotrope. Les différents cas sont présentés sur le Tableau
I-2. Les schémas proposés sont simplifiés car les courants recyclés sortant du module de pervaporation
peuvent étre le perméat ou le rétentat, aucun changement de pression n’est pris en compte, de méme
aucun échangeur de chaleur n’est considéré. Le module schématisé peut représenter en réalité une

cascade de modules entre plusieurs échangeurs de chaleur.

Tableau I-2. Différents procédés hybrides regroupant une colonne et un module de pervaporation [84]

Cas S-1
Pervaporateur en
sortie de colonne

Cas S-2
Pervaporateur en
entrée de colonne

Cas S-3
Pervaporateur sur
un courant latéral

De méme, il existe trois types de procédés hybrides lors d’un couplage avec deux colonnes a

distiller :

- Cas 2S-1 : le module de pervaporation est placé apres la premicre colonne (en téte ou en
pied), ce qui permet de dépasser un azéotrope ; une deuxieéme colonne est utilisée pour

atteindre les spécifications de séparation
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- Cas 2S-2: le module de pervaporation est placé en amont du procédé, ce qui permet de
traiter une composition azéotropique et de passer une frontiere de distillation ; deux
colonnes sont utilisées par la suite pour récupérer les corps purs

- Cas 2S-3: le module de pervaporation est placé sur un courant latéral de la premicre
colonne de distillation afin de récupérer un constituant présent en petite quantité et
pouvant former un azéotrope ; c’est un cas de mélange ternaire.

De méme que pour une hybridation avec une colonne, le choix de la configuration dépend de

I’objectif de séparation que doit atteindre la membrane, mais aussi des constituants et de leur

température d’ébullition. Les différents cas sont présentés sur le Tableau I-3.

Cas 2S-1

Tableau I-3. Procédés hybrides regroupant deux colonnes et un module de pervaporation [84]
Pervaporateur
placé entre les

deux colonnes [ ]

Cas 2S-2 [ ]
Pervaporateur
placé en D7 -]
amont des
deux colonnes

Cas 2S-3
Pervaporateur
placé sur un _
courant latéral C— o
de la premicre
colonne
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1.4.2.3. Production d’éthanol et d’IPA

Les mélanges eau/éthanol et eau/IPA présentent, a pression atmosphérique, des azéotropes a
des compositions molaires en eau de, respectivement, 0,1053 et 0,3167 [85]. La configuration la plus
¢tudiée pour ce cas est le cas S-1 ou un module de pervaporation équipé d’une membrane hydrophile
est placé en téte d’une colonne a distillation permettant d’atteindre une composition proche de
I’azéotrope. La membrane permet ensuite de retirer 1’eau résiduelle afin d’obtenir une teneur en alcool
supérieure aux azéotropes. Des études alternatives de type 2S-1 ont aussi été envisagées, toujours pour

des membranes hydrophiles.

Concernant la production d’éthanol, Tusel et al. [13] proposent des systémes & une membrane,
mais aussi des configurations a deux membranes de nature différente placées en série [48]. Selon leurs
auteurs, les configurations proposées permettent une diminution intéressante de la consommation
énergétique du procédé et/ou un cout d’investissement moins important. L’analyse économique de
chaque publication est propre aux conditions dans lesquelles elles ont été réalisées, notamment sur le
cout des utilités ou ’emplacement de 'usine. Il est donc difficile de généraliser sur I’intérét de

I’utilisation de la pervaporation.

Sander et al. [86] présentent 1’étude d’un procédé hybride (type S1) a plus grande échelle qui,
selon ’analyse économique proposée, permet une économie d’énergie d’environ 66% comparé a une

distillation avec entraineur.

Concernant la production d’IPA, a I’instar du mélange eau/éthanol, le procédé le plus étudié
est le cas S-1 en utilisant un module équipé d’une membrane hydrophile en té€te d’une colonne a
distiller permettant d’atteindre la composition azéotropique. La membrane permet alors d’atteindre la
composition souhaitée. Briischke [87] propose un procédé hybride composé d’une colonne de
distillation (qui permet d’atteindre l’azéotrope entre I’eau et I’IPA) suivie d’un module de
pervaporation pour traiter un courant constitué de 50 % d’alcool et permettant d’atteindre une teneur
massique finale de 99,5 %. Selon I’analyse de cet auteur, les OPEX sont réduits d’environ 25 % pour
un débit de 500 kg/h et de prés de 45 % pour un débit d’alimentation de 2000 kg/h par rapport a un

procédé conventionnel de référence.
14.2.4. Autres domaines d’application

La déshydratation de solvants organiques formant un azéotrope pauvre en cau est réalisable
avec le méme type de procédé hybride. De méme, I’utilisation de ce type de procédé couplé est
possible pour traiter des mélanges non azéotropiques, lorsque la volatilité relative du mélange est

faible.
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1.4.3. Couplage réaction/pervaporation

1.4.3.1. Généralités

Le couplage de la pervaporation avec la zone de réaction du procédé chimique constitue la
deuxiéme classe de procédé hybride. Dans ce cas, 1’intérét est de déplacer 1’équilibre réactionnel afin
d’augmenter la transformation des réactifs en produits. Il existe deux types de procédé hybride en
couplage réaction/pervaporation : le premier dans lequel le produit de la réaction est continuellement
retiré du réacteur et le deuxiéme dans lequel un sous-produit de la réaction est retiré du milieu

réactionnel. Industriellement, on ne trouve que des procédés hybrides de la deuxiéme catégorie.

Ce type de couplage est étudié dans deux cas distincts : pour les réactions d’estérification et
pour la production d’alcools par fermentation (appelés alors bio-alcools). Pour les réactions
d’estérification [88], la pervaporation permet de retirer 1’eau (qui est un sous-produit de la réaction) du
milieu réactionnel, et ainsi de dépasser 1’équilibre de la réaction. Pour la production de bio-alcools
[21], la pervaporation permet de retirer 1’alcool ainsi que les autres composés organiques produits par

fermentation, qui sont souvent des inhibiteurs de 1’activité bactérienne servant a la fermentation.
1.4.3.2. Configurations du couplage réaction/pervaporation

Il existe deux configurations différentes pour le couplage pervaporation/réaction : soit la
membrane est intégrée dans le réacteur, soit elle est placée sur une boucle externe a celui-ci. Ces deux
configurations peuvent &tre utilisées pour des réactions continues, batch ou semi-continues. Les
schémas de ces différents procédés hybrides sont présentés sur la Figure 1-26. Pour des raisons de
simplification, les réacteurs représentés sur cette figure sont de type RPA (Réacteur Parfaitement
Agité) mais peuvent étre de type piston. De méme, le nombre de sorties et d’entrées est subjectif ; les

lignes en pointillés caractérisent la faculté de modification au cours du temps.
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Figure I-26. Schémas de fonctionnement d'un procédé hybride pervaporation/réaction de type intégré

(a gauche) et de type boucle externe (a droite)

Les procédés hybrides intégrés sont potentiellement les plus intéressants du fait de leur
encombrement réduit et de leur facilité d’utilisation pour des réactions de fermentation (les sources de
contamination des bactéries étant moins nombreuses). Cependant, le remplacement de la membrane
est tres difficile dans ce cas et éviter les phénomenes d’encrassement des membranes est une opération

délicate. De plus, I’intégration des membranes a la technologie des réacteurs pistons n’est pas encore
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industriellement maitrisée. Ces différents aspects expliquent que les procédés hybrides de type boucle

externe sont les plus usités [83].

L’optimisation de ce type de procédé vient du rapport aire de membrane sur volume de
réacteur. C’est une variable essentielle qui permet d’évaluer I’intérét de ce type de procédé comparé a

d’autres technologies.
1.4.4. Autres types de couplage

1.4.4.1. Couplage avec une décantation

Ce type de couplage est mis en ceuvre lorsqu’un mélange présente une miscibilité partielle.
C’est le cas notamment pour de nombreux mélanges composés organiques avec ’eau (Butanol et
alcools plus lourds, Méthyléthylcétone (MEK), Méthylisobutylcétone (MIBK), la majorité des esters
...). Cette propriété est exploitée en combinant le procédé de pervaporation équipé d’une membrane
hydrophobe avec un décanteur intermédiaire ; éventuellement, un module équipé¢ d’une membrane
hydrophile peut-étre utilisé pour ajuster la composition finale du composé organique. Différentes
configurations sont proposées et résumées par Néel [24]. Le schéma du procédé proposé par Texaco

pour la récupération de la MEK est présenté sur la Figure 1-27.

Membrane
hydrophobe

Décanteur

Membrane
hydrophile

Figure I-27. Schéma de la séparation MEK/eau par un procédé hybride pervaporation/décantation

L’utilisation d’un décanteur n’est pas possible pour toutes les applications mais dés que le
systéme le permet, cette configuration est trés intéressante. Texaco n’a pas communiqué sur une

¢ventuelle industrialisation du procédé.
1.4.4.2. Couplage complexe avec plusieurs opérations unitaires

11 est possible de combiner le procédé de pervaporation avec plusieurs types de procédés de
séparation et/ou avec un ou plusieurs réacteurs. Ces études sont plus complexes car elles mettent en
ceuvre de nombreux courants ainsi que des recyclages multiples. Les premiers procédés proposés sont
ceux servant a la séparation de mélanges organiques et notamment pour la séparation
MTBE/Méthanol. La société Air Products brevéte en 1988 [89] le procédé TRIM (Total Recovery

Improvement for MTBE) proposant ainsi une solution intéressante aux problémes de séparation
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présents lors de la fabrication du MTBE. Le procédé est constitué d’un réacteur, d’une colonne de
distillation ainsi que d’un module de pervaporation placé sur un courant latéral de la colonne et équipé
de membrane « méthanophile » a base d’acétate de cellulose. L’utilisation de la pervaporation permet
de remplacer une étape de lavage a I’eau et de distillation, nécessaire dans le procédé précédent. Le
schéma de fonctionnement du procédé TRIM est présenté sur la Figure [-28.

Cy

2

MeOH +C,

~
/

MeOH

Distillation

|7 Réacteur

MTBE + MeOH + Cy
MTRBE

2

Figure I-28. Schéma de fonctionnement du procédé TRIM [89]

D’autres types de procédés mettant en jeu plus de deux opérations unitaires ont été étudiés et
sont résumés par Néel [24]. La pervaporation permet souvent d’apporter une solution originale et
moins complexe que les procédés conventionnels. Cependant, les performances des membranes sont la

plupart du temps trop faibles pour permettre une application industrielle du procédé hybride visé.

I.5. Conclusion intermédiaire

Les aspects théoriques de la pervaporation et de la perméation de vapeurs ont été présentés
dans ce chapitre. L’historique de ces procédés a notamment montré que le développement de ces
derniers est lié a celui des membranes et les différents matériaux de membranes utilisés en
pervaporation ont été décrits. Actuellement, il existe commercialement trois types de membranes pour
la pervaporation, organique, inorganique et hybride, qui sont disponibles sous différentes formes de
modules : plans, spiralés et tubulaires. Enfin, les différentes applications industrielles, de la
déshydratation des alcools a la récupération de composés organiques dans des effluents aqueux ont
montré que le procédé de pervaporation peut, lorsqu’il est utilisé en couplage avec d’autres procédés
(de séparation ou de réaction), apporter un gain substantiel. Deux buts différents sont généralement

recherchés :

- I’amélioration de I’efficacité énergétique des procédés,
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- le dépassement des limites thermodynamiques (azéotropes ou équilibre réactionnel).
I.6. Objectifs de la these

Comme présenté dans I’introduction, la thése s’inscrit dans un contexte de réduction des coits
opératoires pour Solvay, notamment dans les procédés de séparation mettant en jeu la distillation.
L’état de I’art a montré qu’il existait différents domaines ou la pervaporation pouvait s’appliquer.
Cependant, une question reste au cceur de la problématique : quel est le réel intérét technico-
économique de I’utilisation de la pervaporation pour une séparation donnée ? L’objectif de la thése est
de répondre a cette question et, pour ce faire, de développer une méthodologie adaptable a la fois au
sujet et au gain souhaité. En fonction des différents cas présentés au cours du chapitre I, deux sujets

d’étude sont sélectionnés :

- Larécupération de butanol lors de sa production par fermentation
- La déshydratation de 1’acide acétique
Ces deux cas, bien que différents, sont complémentaires. En effet, le premier met en jeu un
couplage réaction/pervaporation et 1’objectif est d’améliorer la productivité des bactéries. Le deuxiéme
met en jeu un couplage distillation/pervaporation et 1’objectif est de diminuer la consommation
énergétique d’un procédé existant. Les sujets couvrent ainsi deux domaines emblématiques de la
pervaporation. Il faut noter que pour les deux cas proposés, I'utilisation du procédé de perméation de

vapeurs n’est pas pertinent (cf. chapitres IV et V).

Pour le cas de la production de butanol, I’objectif est de déterminer 1’intérét de ’utilisation de
la pervaporation par rapport au procédé conventionnel de production de butanol par fermentation.
Cette étude, présentée dans le chapitre IV, est réalisée en développant une méthodologie spécifique de
récupération de données expérimentales disponibles dans la littérature. Ce choix se justifie par
plusieurs arguments. Tout d’abord, d’un point de vue industriel, il est important de pouvoir évaluer
une option de procédé sans mettre en ceuvre une étude expérimentale. De nombreuses travaux sont
disponibles dans la littérature et seront utilisées comme bases de données. Ensuite, cette application est
centrée sur le couplage fermentation/séparation membranaire ; or, I’étape de fermentation est un
domaine particulier du génie des procédés qui nécessite un savoir faire et des équipements spécifiques

qui ne correspondent pas au sujet de cette these.

Pour le cas de la déshydratation de [’acide acétique, 1’objectif de I’étude est double :
caractériser les performances de membrane nécessaires a améliorer sensiblement [’efficacité
énergétique du procédé de référence (distillation) ainsi que déterminer les performances des
membranes commerciales disponibles pour cette application. Une étude expérimentale du procédé de
pervaporation suivie d’une étude par simulation de I’intérét d’un procédé hybride pour Ia

déshydratation de 1’acide acétique sont développées dans le chapitre V.
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Chapitre II. Modélisation du procédé de pervaporation

La définition d’un procédé hybride a été proposée dans le premier chapitre de ce manuscrit. La
simulation des procédés hybrides est ['un des aspects fondamentaux de ce travail et les outils
nécessaires a sa mise en ceuvre seront abordés dans ce chapitre. Elle est frequemment utilisée pour
comparer les performances de différentes technologies et permet dans le cas présent d’estimer le
potentiel d’utilisation des procédés hybrides comprenant une étape de pervaporation. Aprés avoir
présenté les enjeux de la simulation et la modélisation des procédés, ce chapitre abordera en détail les
différents modeles utilisés pour représenter le transfert de matiére en pervaporation et expliquera le
choix du modeéle pris dans le cadre de ce travail. Cette partie ne présente pas un état de [’art exhaustif

des modéles de calcul de flux transmembranaire.
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I.1. La simulation et la modélisation, outils fondamentaux du génie

des procédés

I1.1.1. La simulation des procédés

I1.1.1.1. Présentation générale

L’augmentation des performances de 1’outil informatique ainsi que les progrés réalisés en
mathématiques appliquées ont permis, & partir des années 1980, le fort développement des simulateurs
de procédés dans I’industrie chimique, notamment dans trois domaines. Premic¢rement, ils permettent
de résoudre, de maniére rigoureuse et efficace, les équations de bilans de matiére et d’énergie pour les
procédés chimiques, et donc de calculer les débits et compositions des courants. Deuxiémement, ils
sont utilisés pour calculer les propriétés physico-chimiques des corps purs ou des mélanges. Enfin, les
simulateurs des procédés sont utilisés pour dimensionner les opérations unitaires des procédés tels que
les pompes, échangeurs de chaleur et colonnes. Ils constituent ainsi des outils fondamentaux pour la

Conception des Procédés Assistée par Ordinateur (CPAO).
Selon la phase d’étude du procédé, les simulateurs sont utilisés pour différents objectifs :

- Lors de la phase de conception préliminaire d’un procédé, pour vérifier la faisabilité ou
I’intérét d’une configuration particuliére ainsi que pour estimer les cofits des différentes
options étudiées (CAPEX et OPEX)

- Lors des différentes phases d’essai d’un procédé, pour accompagner le « scale-up » de
I’échelle du laboratoire a 1’échelle industrielle en passant par I’échelle pilote

- Lors de la phase de conception détaillée d’un procédé, pour dimensionner les opérations
unitaires et pour optimiser les conditions opératoires

- Préalablement a la phase opératoire d’un procéd¢, pour former les opérateurs ainsi que
pour I’aide a I’arrét et au démarrage de I’installation

- Lors de la phase opératoire d’un procédé, pour analyser le fonctionnement d’un procédé et
pour régler les problémes de fonctionnement

- Lors de la phase d’amélioration d’un procédé existant, pour étudier les modifications a

apporter sur une unité existante ou pour 1’adapter a de nouvelles réglementations
11.1.1.2. Les simulateurs commerciaux

Deux types de simulateurs se distinguent : les simulateurs « orientés modules » et « orientés
équations » [90]. Dans les premiers, 1’élément de base est le module qui correspond a chaque
opération unitaire ; ils nécessitent un codage antérieur. Ce type de simulateurs est utilis¢ par la

majorité des simulateurs commerciaux tels que « Aspen Plus™ », « Aspen Hysis™ », « Pro [I™ » et
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« ProSimPlus™ y. Ils sont pratiques et permettent de construire rapidement des schémas de procédés

complexes. Cependant, les modules utilisables sont souvent limités aux bibliothéques des logiciels.

Pour les seconds, les éléments de base sont la variable et 1’équation ; ce type de simulateur
fonctionne comme un solveur et permet de résoudre efficacement les équations posées par leur
approche globale et leur langage propre. Les logiciels les plus employés sont « Aspen Custom
Modeler™ » (ACM) et « gPROMS™ . Ce type de simulateur est peu adapté pour des schémas de
procédés complexes mais permet une adaptation importante pour des opérations unitaires spécifiques.

Cependant, les bibliothéques de ces logiciels sont souvent tres réduites.
I1.1.1.3. La simulation des procédés hybrides

La simulation des procédés hybrides nécessite la prise en compte des connections
(éventuellement croisées) entre les différentes opérations unitaires. La résolution numérique nécessaire
a la simulation d’un procédé hybride et notamment la séquence de résolution des différents blocs

dépendra grandement du type de procéd¢ a simuler.

Pour mettre en évidence ce probleme, un exemple de procédé, couplant pervaporation et
distillation, est proposé. Deux cas sont présentés sur la Figure II-1: un cas sans recyclage pour la
séparation d’un ternaire A-B-C et un cas avec recyclage pour la séparation d’un binaire A-B. Ces cas
sont purement conceptuels et supposent que la membrane permette de récupérer préférentiellement le

compos¢ A.

Cas 1:sans recyclage Cas 2 : avecrecyclage

Figure II-1. Exemple de procédés hybrides avec et sans recyclage

En I’absence de recyclage (cas 1 de la Figure II-1), la simulation est facilement réalisée par
appel successif des modules suivant la séquence correspondant au sens de circulation des fluides dans
le procédé. Pour cet exemple, le premier bloc résolu est celui de pervaporation et le second celui de

distillation.

La présence d’un courant de recyclage vers ’amont du procédé (cas 2 de la Figure II-1)

implique une interdépendance de la résolution de chaque étape du procédé. Il est alors nécessaire de
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mettre en ceuvre des algorithmes spécifiques de calcul afin de déterminer la séquence de calcul des
différents modules. Pour cet exemple, la résolution successive n’est plus possible. Elle nécessite des
outils dédiés pour permettre une convergence rapide et efficace de la simulation du procédé hybride.
Les simulateurs commerciaux (cf. paragraphe précédent) sont des outils dédiés et appropriés a la
simulation de tels procédés. Leur utilisation est devenue commune dans les industries chimiques. Il est
donc nécessaire d’utiliser les outils disponibles et propres a I’ingénierie des procédés. Dans le cadre de
ce travail, le choix s’est porté sur la suite de logiciels utilisée par I’entreprise Solvay : « Aspen Custom
Modeler™ » et « Aspen Plus™ ». Ce dernier permet de créer et de simuler un schéma complexe de
procédé ; la représentation de la thermodynamique des équilibres y est facilement implémentée et il

dispose d’un outil spécifique pour la création de modele particulier : « Aspen Custom Modeler ».
I1.1.2. La modélisation des procédés

I1.1.2.1. Les différents types de modéles

La qualit¢ et D’exactitude des résultats des simulateurs nécessitent une représentation
rigoureuse de chaque opération unitaire. Il existe plusieurs types de modéles mathématiques
permettant de simuler chaque opération unitaire d’un procédé et répondant aux différents objectifs des

simulateurs des procédés fixés précédemment. On parle alors de modélisation des procédés.

La construction d’un mod¢le dépend de deux éléments essentiels et reliés : 1’expérience et la
connaissance. Ces deux éléments sont liés car la connaissance d’un procédé dépend de la collecte et de
la compréhension des données expérimentales. En génie des procédés, trois types de modele se

distinguent [91] et sont schématisés sur la Figure 11-2 :

- Les modéles empiriques, aussi appelés modeles comportementaux. Ils sont construits par
une approche type « boite-noire » et sont basés uniquement sur 1’étude expérimentale du
phénoméne. Le but est d’utiliser des équations mathématiques pour représenter des
résultats expérimentaux sans se soucier de la réalité physique des équations.

- Les mod¢les de connaissance pure, aussi appelés théoriques. IIs utilisent les connaissances
théoriques (en regroupant les connaissances obtenues sur un procédé) pour représenter les
phénomeénes mis en ceuvre lors du procédé chimique.

- Les modeles semi-empiriques, aussi appelés modeles phénoménologiques. Ils se situent
entre les deux précédents modeles et nécessitent a la fois des données expérimentales et
des connaissances sur le phénomene. Ils s’appuient sur des lois physiques et utilisent des

parameétres ajustables pour corriger le manque de connaissance sur certains domaines.
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Figure II-2. Différents types de modeéles utilisés en génie des procédés

Chacun de ces modéles possede des avantages, des inconvénients et des applications qui sont

présentées dans le Tableau II-1.

Tableau II-1. Avantages et inconvénients des différents modeéles utilisés en génie des procédés

Modéles de Modéles semi-

. . Modéles empiriques
connaissance pure empiriques

=>» Large domaine
d’application
=> Trés bonne

=> Trés bonne
représentation du

=>» Large domaine
d’application

=> Nombre de renrésentation du svsteme systéme dans les
Avantages parameétres ajustables p Sy conditions
o dans les conditions (-
limité expérimentales expérimentales
=>» Nécessite trés peu P . =>» Rapide a mettre en
d’expériences =>» Mise en ceuvre facile EUVTe
et rapide
=>» Mise en place =>» Nécessite un nombre
complexe et longue important de données
=>» Nécessite une =>» Peu fiable hors des expérimentales
Inconvénients  connaissance fine des conditions => Pas de prédiction
phénomenes expérimentales =>» Peu fiable hors des
=> Mise en ceuvre parfois conditions
difficile expérimentales
Recherche fondamentale, Génie des procédés Régression de parametres
Applications Développement de Design de Design de procédés
procédés procédés/recherche orientés pratiques
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I1.1.2.2. Critéres de choix de modéle
Le choix du mod¢le pour représenter une opération unitaire se fait selon plusieurs critéres.

La connaissance accumulée sur le procédé sera le premier critére. En effet, la maturité du
procédé est un paramétre important a prendre en compte. Pour la distillation par exemple, les
connaissances accumulées au cours des dizaines d’années d’utilisation ainsi que le nombre important
de systémes différents appliqués ont permis un développement trés important des mod¢les utilisés
pour ce procédé. Il n’est ainsi plus nécessaire d’étudier expérimentalement la séparation par

distillation pour de nombreux cas d’application.

L’objectif d’utilisation du modele est le deuxieéme critére de choix. Ainsi, le modele utilisé
pour faire 1’étude préliminaire d’une configuration de procédé ne nécessite pas autant de précision que

celui utilisé pour dimensionner les équipements d’un schéma de procédé.

Enfin, le nombre de paramétres ajustables nécessaires a 1’utilisation du modele est le dernier
critere. En effet, ’ajustement de ces parametres dépend du nombre et du type d’études expérimentales
qui peuvent étre mises en ceuvre. Ainsi, dans certains cas, si les expériences nécessaires a la

détermination de paramétres ajustables ne sont pas disponibles, le modele ne pourra pas étre utilisé.
I1.1.2.3. La modélisation du procédé en pervaporation

11.1.2.3.a. Contexte
La modélisation du transfert de matiére transmembranaire en pervaporation est essentielle
pour la compréhension mais aussi pour 1’utilisation de ce procédé autant dans le domaine académique
qu’industriel. Actuellement, bien qu’une multitude de modéles aient été développés et publiés dans la
littérature, aucun d’entre eux ne permet une utilisation universelle, c'est-a-dire pour toutes les
membranes et tous les cas d’application. Les trois types de mod¢les présentés dans la partie I1.1.2 sont

employés dans le domaine de la pervaporation.

11.1.2.3.b. Apport de la modélisation
En pervaporation, I’utilisation de la modélisation est bénéfique sur plusieurs points. Tout
d’abord, a I’instar d’autres procédés non conventionnels, la majorité des simulateurs ne possédent pas
de bloc « pervaporation » dans leurs bibliothéques. La modélisation est donc utilisée pour créer un

module spécifique et le rajouter dans la banque de données des simulateurs.

Ensuite, elle permet d’évaluer le potentiel d’utilisation de la pervaporation dans un schéma de
procédé complexe en permettant de simuler différentes configurations du procédé et en le comparant

avec d’autres schémas de procédés sans avoir a mettre en place une campagne d’expérimentation.

Enfin, la modélisation du procédé de pervaporation est un outil utilisable par I’ingénieur dans
son choix du matériau membranaire (organique ou inorganique) et des conditions opératoires

optimales a I’utilisation de la pervaporation.
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I1.2. Modélisation des membranes organiques

I1.2.1. Les différentes approches

La théorie de solution-diffusion permet de décrire le transfert de matiére transmembranaire
pour des matériaux polyméres denses. Les membranes composites étant les plus utilisées en
pervaporation, cette structure est sélectionnée dans le cas des membranes organiques. Pour rappel, les
trois étapes successives sont : (1) sorption des constituants dans la couche active, (2) diffusion a
travers la couche active et (3) désorption au niveau de I’interface couche active/couche support. Deux

types de modeles se distinguent par leur approche de la modélisation de ces trois étapes :

- Les mod¢les locaux représentant chaque étape de maniere différente

- Les modéles globaux représentant toutes les étapes en un seul bloc

Lipnizki et al. [92] proposent une revue des différents modeles publiés dans la littérature dans
le cas de membranes organiques. Les auteurs de cette publication citent ainsi huit mod¢les pour
caractériser la sorption, quatre pour la diffusion et neuf modéles globaux. Bien que tous les mod¢les
proposés ne soient pas adaptés a tous les types de polymeres utilisés en pervaporation, il est intéressant
de noter la grande diversité et le nombre important de modéles disponibles. Cependant, dans un souci
d’application générique, seuls les modeles applicables a tous les types de polymére (caoutchouteux,
cristallins, semi-cristallins et réticulés) ainsi qu’a des mélanges (pas de cas d’un seul constituant)

seront développés.

Les modéles exposés seront principalement les modeles globaux basés sur la théorie de
solution-diffusion, mais aussi ceux reposant sur l’utilisation de la simulation moléculaire et les
modéles empiriques de type boite noire. Concernant la théorie de solution-diffusion, une attention

particuliére sera apportée aux approches basées sur la diffusion de Fick et de Maxwell-Stefan.
I1.2.2. Le mécanisme de solution-diffusion

I1.2.2.1. Présentation du mécanisme

Comme le décrit Paul [54], le mécanisme de solution-diffusion représente le transport de
mati¢re de gaz, liquides et vapeurs a travers des membranes non-poreuses. Wijmans et Baker ont
publié un état de I’art de la théorie de solution-diffusion [93]. Ce mécanisme est applicable a différents
procédés de séparation par membrane tels que la dialyse, ’osmose inverse, la perméation gazeuse et la

pervaporation.

Le fondement de ce mécanisme est la proportionnalité entre le flux transmembranaire et le
gradient de potentiel chimique de part et d’autre de la membrane. Le flux molaire, noté Jm,, du

compose i est décrit par I’équation (II-1) :
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du;
Jm; = —Li(T, x) d_zl (I-1)

Ou du/dz correspond au gradient de potentiel chimique du composé i sur I’axe z, transversal a
la membrane et L; a un coefficient de proportionnalité pouvant varier en fonction de la température et

de la composition du systeme.

Plusieurs hypothéses ont été faites lors de 1’écriture de ce mod¢le. Premiérement, les fluides en
contact de part et d’autre de la membrane sont considérés en équilibre avec 1’interface de la
membrane, ce qui implique la continuité du gradient de potentiel chimique d’un c6té a I'autre de la
membrane. Deuxiémement, les vitesses de sorption et de désorption sont supposées plus rapides que la
vitesse de diffusion a travers la membrane. Troisiémement, la pression est considérée constante a
I’intérieur de la couche active de la membrane. Cela implique que le gradient de potentiel chimique a
I’intéricur de cette couche peut étre exprimé en termes de gradient d’activité chimique. Enfin, le
transfert de matiére est supposé enticrement diffusif, c'est-a-dire absence de convection, et
unidirectionnel en direction de z sur la Figure II-3 (dans le sens orthogonal a la surface de la

membrane).
11.2.2.2. Profils dans la membrane

Les précédentes hypothéses permettent d’établir les profils du potentiel chimique, de la
pression, de la fraction molaire et de I’activité (a;) d’un constituant i en fonction de 1’épaisseur de la

couche active d’'une membrane organique ; des exemples de profils sont schématisés sur la Figure 11-3.

Membrane
Alimentation Permeéat
P(z)
W(z) \
a;(z)
XiAlim m yiPerm
0 | y/

Figure 1I-3. Exemples de profils de la pression, du potentiel chimique, de I’activité et de la fraction

molaire a travers la couche active suivant la théorie de solution-diffusion
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I1.2.3. L’approche de Fick

11.2.3.1. Différentes expressions de la loi de Fick

La loi de Fick est souvent utilisée pour modéliser le transport de matiére par diffusion. En
négligeant le flux de convection, cette loi permet de représenter le flux molaire transmembranaire a

travers la couche active d’une membrane dense organique comme présenté dans 1’équation (11-2) :

dc;
Jmi(@) = D@7 (11-2)

Ou D;représente le coefficient de diffusion de matiére du constituant i dans la membrane et c;

la concentration molaire du constituant 1.

Dans le cas de mélanges de liquides, les coefficients de diffusion dépendent souvent de la
composition du mélange ; cette variation s’explique par 1’écart a I’idéalité thermodynamique [94]. Un
nouveau coefficient de diffusion (appelé parfois coefficient de diffusion thermodynamique), noté D,
est utilisé pour établir un lien de proportionnalité entre le flux molaire et le potentiel chimique.
L’¢équation (II-2) devient alors :

_Bi(@)ci(2) dy; (I1-3)
RT dz

Ou c,(z) représente la concentration du constituant i a la position z. L’équation (II-3) est

Jmi(z) =

parfois appelée loi de Fick généralisée [94].
I1.2.3.2. Du potentiel chimique a I'activité

En ’absence de champ électrique, le potentiel chimique du constituant i peut étre exprimé par

I’équation suivante :

P(2) T(2)
u(2); = 1 + RTin(a;(2)) + J v;dP + J S;dT (11-4)
PRef TRef

Ou 1 est le potentiel chimique du constituant pur i a la pression et température de référence,

v; est le volume molaire du constituant i, @; I’activité chimique de i et S; ’entropie du constituant i.

En considérant le gradient de température transmembranaire (selon 1’axe z) négligeable [95],

1I’équation (II-4) peut étre intégrée a 1’équation (11-3) :

~ Bi(zR)cL- (2) <RT din(a,(2)) | vidP> (I1-5)

Jmi(z) = T dz dz

Sachant que le gradient de pression est négligeable au niveau de la couche active de la

membrane (cf. Figure II-3), 1’équation (I1I-5) devient :

D;(2)ci(2) din(a;(2))
- <RT - ) (11-6)

Jmi(z) =

En dérivant le second terme de 1I’équation (1/-5) par rapport a z, ’expression devient :

65



Chapitre II. Modélisation du procédé de pervaporation

d
%2

Jmi(z) = —D;(2)c;(2)

En supposant, comme le montre la Figure II-3, que la variation de I’activité de i dans la
membrane est linéaire par rapport a z, la dérivée de a;(z) est définie par la pente de cette fonction.

Cette hypothése a été proposée par Lipnizki et al. [96]. On obtient alors :

_ bi(@)ci(2) Aai”
Jm; = T b (11-8)

Ou a™ représente ’activité moyenne du constituant i dans la membrane et I’indice m se référe
a la membrane. L hypothése d’évolution linéaire de ’activité dans la membrane est une hypothése
forte car il est impossible de la déterminer expérimentalement. Cependant, cette hypothése est prise

par différents auteurs [96] et [93].

En intégrant la relation (II-8) sur 1’épaisseur de la couche active de la membrane, notée /, on

obtient :

bi(@)ci@ 1 o l
== 1 (a™° —ai™) (11-9)

Jm;

L’équation (II-9) permet de calculer le flux transmembranaire d’un constituant i. Cependant, la

notion d’activit¢ dans la membrane est une notion théorique et difficilement mesurable
expérimentalement. Il est donc nécessaire de relier cette activité dans la membrane a I’activité dans les

courants d’alimentation et du perméat, facilement calculable et mesurable.
11.2.3.3. Détermination du flux transmembranaire

L hypothése principale de la théorie de solution diffusion réside dans la continuité du potentiel
chimique, comme le montre la Figure 1I-3. Ainsi, a I’interface alimentation/membrane (z=0) et a

I’interface membrane/perméat (z=/), les égalités suivantes sont vérifiées :
#E‘llim,o — .ultn,O (II-IO)
#;n,l — errm,l (II-II)
Ou m se référe a la membrane. Le potentiel chimique du constituant i est donné par les

expressions suivantes :

pAlim
'm0 = e 4 RTIn (a0 (2)) + J ., viimap (I1-12)
pRre
Pm
K = 1 RTIn (a'°(2)) + f v (I1-13)
pre
pPerm
ufem™t = el + RTI (af ™ (2)) + f W, VTP (II-14)
pre
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Pm
ut = u®e 4 RTIn (a;”'l(z)) + f vdP (11-15)
PRef
Si ’on prend la pression de vapeur saturante comme pression de référence (hypothése

commune dans le domaine de la séparation membranaire [50]), 1’égalité (II-10) peut étre réarrangge :

Pm

RTIn (alm’o(z)) + fpsatvimdP
' pAlim (II-16)
= RTIn (afmm'o(z)) + J vAlimqp
Pisat

En supposant que la pression a ’intérieur de la membrane est constante et égale a la pression
du courant d’alimentation (P"= P*"™), I’activit¢ du constituant i a I’alimentation est égale a son

activité dans la membrane, a la coordonnée z=0 :

a:n,o — a{llim,o (11-17)

De méme, 1’égalité (II-11) des potentiels chimiques a la coordonnée z=/ conduit a :

Pm

RTIn (a{”'l(z)) +f v/ dP
sat
K prerm (I1-18)
= RTIn (aferm’l(z)) + f vfemdp
Plsat

Deux hypothéses sont prises ici: le volume molaire est constant dans la membrane et la
théorie des gaz parfaits est appliquée au perméat car la pression est faible. Les deux intégrales de

I’équation (II-18) peuvent donc étre développées :

Pm
f v"dP = —v*(P™ — P2) (11-19)
Pisat
PPerm PPerm P
f yPermgp — f RT— = RT (Zn(pPerm) — m(Pisat)) (I11-20)
Pisat Pisat P

En remplagant les expressions des intégrales (II-19) et (II-20) dans 1’équation (II-18), on

obtient :

RTIn (alm'l(z)) —v"(P™ — P5Y)

(I1-21)
= RTIn (aferm‘l(z)) + RT (ln(PPerm) - ln(Pisat))
Et donc :
pm(pm — psat Perm
a™(z) x exp —M = a,“"™N(2) X — (11-22)
RT P

Le terme exponentiel est appelé facteur de correction de Poynting [26] et peut étre considéré

comme négligeable. On obtient alors :

67



Chapitre II. Modélisation du procédé de pervaporation

: : PPerm

m,\l _ _Perm,

a; =aq; x Psat
i

(11-23)

Les expressions des activités a I’alimentation et au perméat permettent de réécrire 1’équation

(11-9) :

Jmy = 224D 1 <a‘-4”m’0 —qrermi Perm) (11.24)

X
™ i i sat

En factorisant par la pression de vapeur saturante, on obtient alors :
b;(@)ci(D1 . gm0
— , t Perm,l pp
my = e (e Byt —afermprerm) (1-23)
AR

Dans I’équation (II-25), apparaissent les pressions partielles du constituant i au perméat et a

Perm

. . , . Ali P . P . .
I’alimentation, notées respectivement p; " et p;""", définies dans les équations suivantes :

plPerm — aferm,lPPerm (I11-26)
plAlim — a;‘llim,OPisat (1I-27)

L’intégration des équations (II-26) et (II-27) dans I’équation (II-25) permet d’obtenir
I’équation suivante :
Jm; = —B%fgff ) % (p™ = pie™) (I1-28)
En supposant que la fugacité en phase gazeuse soit proche de 1, 1’équation (II-28) peut étre
exprimée en fonction des fractions molaires a I’alimentation (notée x;), au perméat (notée y;) et des
coefficients d’activités en phase liquide (notés ) :

Jm; = D%;?a(tz) % (xAlimy Alimpsat _ y,Perm pperm) (I1-29)

Bien que la démarche d’obtention de I’équation (I1I-29) soit différente dans ce travail de celle
présentée par Wijmans et al. [93], Paul [54] ou Lee [95], la forme de cette équation est trés proche de
celle obtenue par les auteurs cités. Elle représente bien la forme «classique» de flux

transmembranaire découlant de la théorie de solution-diffusion.
11.2.3.4. Les limites de I'expression du flux transmembranaire

L’équation (II-28) représente 1’expression classique du flux transmembranaire en
pervaporation avec des membranes organiques [92], [97], [98] et [82]. A partir de cette définition, de
nombreuses variantes ont été proposées dans la littérature pour prendre en compte différents
phénomeénes présents en pervaporation. Cependant, la démarche suivie pour arriver a cette expression
présente différents éléments pouvant étre sujets a polémique. En effet, la modélisation de la diffusion
de plusieurs constituants dans la membrane est plus complexe du fait des couplages potentiels qui
peuvent se produire. La loi de Fick généralisée telle qu’elle est formalisée dans I’équation (II-3)

néglige les termes d’interactions entre les différents constituants dans la membrane [94]. De plus, il est

68



Chapitre II. Modélisation du procédé de pervaporation

difficile de déterminer expérimentalement les profils des termes D;, ¢; et a; de manicére indépendante
[96]. Cependant, bien que le raisonnement physique présente certaines limitations, un nombre
important d’auteurs utilisent cette relation pour représenter le flux transmembranaire. La prise en
compte des différents phénomenes de la pervaporation a été proposée en ajoutant des parametres

phénoménologiques. La partie suivante propose les variantes les plus étudiées dans la littérature.
11.2.3.5. Les différentes variantes de I'expression du flux

11.2.3.5.a. Utilisation et définition de la perméabilité
Pour s’affranchir des difficultés de mesure indépendantes des termes P, ¢; et a; la
perméabilité, notée 0, est introduite et regroupe le coefficient de diffusion, la concentration molaire et
I’activité dans la membrane [92] :

_Di(@ci(2)

a{n Pisat

(11-30)

i
On peut noter que la démarche suivie pour obtenir la perméabilité ne permet pas de faire
apparaitre de terme explicite de sorption, contrairement a celles proposées par Wijmans et al. [93] et

Lee [95]. Cependant, dans leurs études, les auteurs se référent au gradient de concentration molaire

dans la membrane, alors que ¢’est celui de I’activité chimique qui est utilisé dans ce manuscrit.
L’analyse dimensionnelle de 1’équation (II-30) permet de définir I’unité de la perméabilité :

[L]?[T]*. [N]*[L]~®
[0:] = L

Ou [L] correspond a une unité de longueur, [T] une unité de temps, [N] une unité de quantité

= mol/(s.Pa.m) (I1-31)

molaire et [P] une unité de pression. L’expression du flux transmembranaire devient ainsi :

= & (xfrimy

La perméabilité dépend de la température et de la composition du courant d’alimentation. En

]mi limPisat _ ylPermplPerm) (H-32)

effet, a ’instar de la perméation gazeuse, les coefficients de sorption et de diffusion sont regroupés
dans le terme de perméabilité, ce qui explique la dépendance de ce parameétre aux conditions

opératoires.

11.2.3.5.b. Utilisation de la perméance
L’une des difficultés dans I’étude expérimentale de la pervaporation est la détermination de
I’épaisseur de la membrane. En effet, pour les membranes autosupportées, il est souvent difficile
d’obtenir une épaisseur homogéne sur ’ensemble de 1’échantillon. Le calcul de 1’épaisseur de la
membrane a 1’aide du Microscope Electronique a Balayage (MEB) est souvent peu pratique car il
nécessite un nombre important de tests d’échantillons. La mesure d’épaisseur est aussi un probléme
pour les membranes composites multicouches car selon la technologie utilisée pour assembler les

différentes couches, une partie de la couche active peut rentrer dans les pores du support. Ce
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phénoméne rend difficile 1’évaluation de I’interface entre les couches. De méme, si 1’on décolle les

différentes couches, il est difficile de mesurer I’épaisseur de la couche active avec précision.

Afin de résoudre ce probléme, certains auteurs proposent d’utiliser la perméance, notée Q,
représentant la perméabilité divisée par 1’épaisseur effective de la membrane [82], [99], [23], [100],

[101] et [102]. La perméance est définie par I’équation suivante (11-33) :

o
Qi—l

A T’instar de la perméabilité, la perméance peut varier avec la température et la composition de

(11-33)

I’alimentation. L’utilisation de ce parametre est pratique car il permet de comparer des membranes
d’épaisseurs différentes en normalisant le transfert de matiere transmembranaire par 1’épaisseur. Le

flux transmembranaire est alors calculé par I’équation suivante :
]mi — Qi(xlAlimyiAlimPisat _ yiPermplPerm) (H—34)

11.2.3.5.c. Prise en compte de l'effet de la température

En pervaporation, la température influence grandement le flux en agissant a la fois sur la
sorption et sur la diffusion. Les effets de la température peuvent étre contraires : il est admis qu’une
augmentation de la température aura un effet positif sur la diffusion et plutot négatif ou positif sur la
sorption. Cependant, en pervaporation, la température a un effet globalement positif sur I’ensemble du
phénomeéne [24]. La prise en compte de ce facteur se fait a I’aide d’une loi d’Arrhenius, soit sur la
perméabilité [92] et [39], soit directement sur la perméance [103], soit sur le flux transmembranaire
[102] et [104]. Un exemple de la loi d’Arrhenius est présenté sur 1’équation (7/-35) ; cette formule
permet de calculer la perméance du constituant i a une température 7, connaissant son énergie

d’activation Eg; et la perméance a une température de référence 7. :

) = Qi(T Fa 1 1 11-35
Qi(T) = Qi(Tyer) X exp T<Tref_7> (I1-35)

11.2.3.5.d. Prise en compte de l'effet des couplages de flux
L’utilisation de membrane organique en pervaporation s’accompagne fréquemment d’un
couplage des flux transmembranaires [56]. Dans ces circonstances, le flux transmembranaire d’un
constituant dépend de la présence d’autres composés. C’est en particulier le cas lorsque 1'un des
constituants, ayant une forte affinité avec la membrane, facilite 1’entrainement du composé le moins

perméable.

Ce phénomeéne peut étre pris en compte en utilisant une loi phénoménologique sur le
coefficient de diffusion. Initialement proposée par Long en 1965 [105], certains auteurs [106], [104],
[107] utilisent une dépendance exponentielle du coefficient de diffusion d’un constituant a sa fraction

molaire ou a sa fraction volumique, notée ¢, dans la membrane. Le coefficient de cette relation est
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souvent nommé taux de plastification et est noté t. La loi de Long est présentée dans 1’équation

(11-36).

D; = Digexp(tp™) (I1-36)
D’autres relations ont été proposées pour prendre en compte le phénoméne d’interdépendance
des flux. Greenlaw [108] utilise en 1977 une dépendance du coefficient de diffusion aux fractions
molaires des deux constituants de 1’alimentation dans le cas d’une pervaporation d’un mélange binaire.

La relation est présentée dans 1’équation suivante :

Di = Bi(ci + BUCJ) (H-37)

Ou B, et Bj; sont des coefficients de proportionnalité de la loi de Greenlaw.

Une autre relation empirique a été proposée par Mulder [109] en 1984, dans laquelle la
diffusion d’un constituant dans un matériau polymere dépend de la fraction de tous les autres
composés dans la membrane par une relation exponentielle. Cette relation a été utilisée par différents

auteurs [110], [111] et est présentée dans I’équation (1/-38).

D; = D gexp(tyw™ + ‘L'l-jom) (11-38)

Enfin, certains auteurs proposent d’utiliser des paramétres empiriques, analogues au taux de
plastification, pour calculer directement la perméance en fonction de la composition du courant
d’alimentation. Sanz et al. [102] proposent une évolution exponentielle de la perméance en fonction de
la composition dans 1’alimentation du composé ayant le plus d’affinité avec la membrane (dans ce cas
I’ecau). La forme de la dépendance de la perméance proposée par ces auteurs est présentée dans

I’équation (I1I-39).

Qi = Quoexp(txéi (1I-39)
D’autres types de lois empiriques ont été proposées [92]. Elles peuvent étre utilisées pour
remplacer le coefficient de diffusion de 1’équation (II-2). Cependant, ’intégration de ce type de
relation n’est pas théoriquement rigoureuse sur le plan purement physique. En effet, il est difficile
d’établir de maniere formelle la relation entre la composition du courant d’alimentation et la fraction
molaire ou volumique du constituant dans la membrane. Cette relation dépend de la nature du

polymere et notamment de son taux de réticulation, de sa phase (amorphe ou cristallin).
I1.2.3.6. Intéréts et limites de I'approche de Fick

11.2.3.6.a. Intéréts
L’utilisation de D’approche de Fick pour modéliser le transfert de matiére a travers la
membrane en pervaporation permet d’obtenir des relations simples et facilement reliées aux
paramétres opératoires du procédé. De méme, les équations obtenues peuvent étre adaptées au systéme
employé. Ainsi, comme il a été présenté, il existe différentes expressions du coefficient de diffusion a

travers les matériaux organiques qui peuvent étre ajustées et utilisées en pervaporation.
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De plus, la simplicité mathématique des lois de calcul de flux permet au modéle créé d’étre
robuste, applicable pour tous les types de matériaux organiques et offre une détermination facile des

parametres ajustables.

11.2.3.6.b. Limites

Il existe cependant différentes limites a 1’approche de Fick. Tout d’abord, le concept de
perméabilité peut conduire a des incohérences dans 1’expression du flux [112] lorsque ce paramétre est
variable dans la membrane. L’utilisation de lois empiriques et leur intégration dans 1’expression du
calcul du flux transmembranaire sont des sources d’incohérences mathématiques et physiques. Il est
possible de limiter celles-ci en utilisant une loi de sorption lors de I’intégration de la loi de Fick [113].
Néanmoins, la grande diversité des matériaux des membranes (couche active) a pour effet une grande
diversité des lois de sorption utilisables [92]. Or, le type de matériau n’est pas toujours connu et peut-
étre trés complexe, ce qui oblige a mettre en ceuvre des expériences de sorption spécifiques, délicates a

réaliser avec des membranes composites et commerciales.
I1.2.4. L’approche de Maxwell-Stefan

11.2.4.1. La théorie de Maxwell-Stefan

Une alternative intéressante a I’approche de Fick est celle proposée par Maxwell-Stefan [114],
[115] qui considere que la force de diffusion d’une espéce est compensée, a I’équilibre, par la somme
des forces de friction avec chacune des autres especes. La force de friction entre deux espéces est

proportionnelle a leur différence de vitesse et a leurs quantités respectives.

La traduction mathématique de cette approche est proposée dans I’équation (11-40).

1
X, V}ll _ Ti xl-xj(uj - 'U.l')
"RT T 4T By
]:

(11-40)

Ou u; est la vitesse moyenne de i dans un référentiel choisi, n représente le nombre d’espéces
présentes et D"; la diffusivité (ou coefficient de diffusion) de Maxwell-Stefan du binaire de i dans i et
j. Conventionnellement, le référentiel choisi est I’'un des constituants du systeme (appelé aussi

référentiel de Hittorff [92]).

Dans le cas de mélanges gazeux, ces diffusivités sont constantes, symétriques et calculables
par la théorie de Chapman-Enskog [94]. L’utilisation de ce mod¢le a montré de trés bons résultats
pour représenter le phénomeéne de diffusion inverse dans des mélanges de gaz ternaires, en utilisant

des coefficients de diffusion indépendants de la concentration.
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I1.2.4.2. Application a la pervaporation

L’application de cette approche a la pervaporation a été proposée par différents auteurs [36],
[116]. Selon eux, la force de ce modéle est de pouvoir représenter les phénoménes de couplage,

notamment lorsque plusieurs constituants sont présents dans la membrane.

Lorsque ce modéle est utilisé pour représenter le transfert de matiére a travers une membrane
dense, il est souvent intéressant d’utiliser les fractions volumiques a la place des fractions molaires
dans I’équation (II-40). L’application de ce modéle pour la séparation d’un mélange binaire
(constituants i et j) dans un polymére nécessite donc le calcul de la fraction volumique dans le
polymere. Cette transformation est possible a 1’aide des relations (1I-41) et (1I-42) [117].

ding;  w—uy U;

= =
ij Dy

(I1-41)

dz D
Ou ﬁi]- représente le coefficient de diffusion effectif de i dans j, D D,,,; représente le coefficient

de diffusion effectif de i dans la membrane. Par hypothése, la vitesse moyenne de déplacement de la
membrane (u,,) est considérée comme nulle. Les coefficients de diffusion effectifs sont dépendants de

I’activité de chaque constituant :

b, = b, L (11-42
VT P ding, 2
L’intégration de 1’équation conduit a 1’équation (11-43).
J = Diy < $:iDjy + PmD;; )dci
;= _ _ _ ==
bm \PmDij + ¢iDjy + ¢;Dinr) dz (1143

4 Diy < ¢:Dju >@
bm \PmDij + diDjy + $jDiy ) dz
Les fractions volumiques dans la membrane sont déterminées classiquement par le modele

UNIQUAC [118].
I1.2.4.3. Intéréts et limites d’utilisation du modele

[1.2.4.3.a. Intéréts
L’intérét principal de ’utilisation de 1’approche de Mawxell-Stefan réside dans sa capacité a
prendre en compte les effets de couplage. Ce phénoméne est modélisé a I’aide des coefficients ﬁij dans
I’équation (I11-43). De plus, ce modéle permet de prendre en compte des effets de sorption non idéale.
Selon leurs défenseurs, cette approche permet de modéliser le procédé de pervaporation, méme dans
des systémes complexes présentant notamment des phénomeénes de couplage de flux. Les paramétres
des lois de calcul du flux ont tous une signification physique et il n’est théoriquement pas nécessaire

d’intégrer des lois empiriques pour les obtenir.
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11.2.4.3.b. Limites

Pour décrire la diffusion de constituants dans les milieux condensés, les auteurs utilisant
I’approche de Maxwell-Stefan [116] et [117], se servent de 1’équation (II-40). Cependant, dans un
mélange liquide, on constate expérimentalement que les coefficients de diffusion binaires D" ne sont
pas constants comme dans le cas de mélanges gazeux : ils varient avec la composition du milieu [94].
Cette observation s’explique en reconsidérant 1’une des hypothéses de la théorie de Maxwell- Stefan :
I’interaction entre les molécules ne dépend pas de I’environnement. Cette hypothése est vérifiée dans
le cas de gaz sous faible pression, mais ce n’est pas le cas pour les états condensés (liquide par
exemple) ou une molécule est entourée par une multitude de proches voisins dont les forces de friction

exercées sur cette molécule [114] sont difficilement quantifiables [94].

En outre, la représentation de la membrane pose aussi différents problémes, notamment dans
un cas extréme ou celle-ci est constituée d’une seule chaine de polymere réticulé, ce qui rend le

concept de fraction molaire dans le polymere discutable.
I1.2.5. Les autres types d’approches

I1.2.5.1. Thermodynamique des processus irréversibles

11.2.5.1.a. Présentation générale
La Thermodynamique des Processus Irréversibles (TPI) peut étre utilisée pour décrire le
transfert de matiére en pervaporation si 1’on considére que le systéme est hors équilibre
thermodynamique. Cette approche a été proposée initialement par Kedem en 1989 [119] afin de
prendre en compte les effets de couplage de flux observés en pervaporation. La formulation des

équations de flux a 1’aide de la TPI pour un systéme de n constituants est proposée dans 1’équation

suivante :
dy; dy; dpn
Ji=Ly——t Lyt ot Lin— "
dy; dy; d
]j:Ljiﬁ+ijﬂ+"'+Lj ﬁ
dz dz dz (11-44)
dy; dy; dpn
In =LniE+LnjE+'“+LnnE

Ou les termes L;, Ly, etc. sont des coefficients phénoménologiques. Les termes L;, L, etc.

ijs
décrivent Deffet du gradient de potentiel chimique de chaque constituant sur leur flux

transmembranaire ; les termes L;, L, etc. représentent les effets de couplage de flux entre les

ijs

différents constituants.
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Il est évident que dans les cas de systémes multicomposants, le nombre de coefficients
phénoménologiques augmente. Par convention et selon la relation de réciprocité d’Onsager [120], les

coefficients croisés sont considérés comme égaux :

Ly = Ly (11-45)
L’équation (II-44) peut ensuite étre développée pour prendre une forme « Fickienne », comme
Simon et al. le proposent dans leur publication [121]. Les termes L;, L;, etc. sont ensuite reliés aux
coefficients de diffusion des différents composés. Un facteur supplémentaire est alors introduit pour

qualifier le couplage dans le cas de systémes binaires.

11.2.5.1.b. Remarques générales sur cette démarche

L’approche de TPI semble étre intéressante pour modéliser le transfert de matiére en
pervaporation. Cependant, 1’utilisation de la TPI aboutit 2 un nombre important de parametres
ajustables pour calculer le flux transmembranaire. Ainsi, pour un systéme ternaire eau/éthanol/linalol,
I’expression de Molina et al. [120] nécessite trois paramétres ajustables pour chaque flux. Outre le fait
que la détermination de ces paramétres nécessite un nombre important de données expérimentales, la
réalité physique de ces paramétres reste assez limitée. Cette approche est donc intéressante pour
représenter les données expérimentales obtenues avec des systémes ou la connaissance sur la
thermodynamique est faible. L’utilisation de la TPl améne dans un certain nombre de cas a une

représentation empirique du flux.
I1.2.5.2. Modélisation par les résistances-en-série

11.2.5.2.a. Présentation de I'approche

En pervaporation, le flux transmembranaire peut-€tre modélis€é par une approche de
résistances-en-série. Cette méthode de modélisation est proposée lorsque la polarisation de
concentration, phénomene assez courant en pervaporation, prend un effet important dans le transfert de
matieére transmembranaire. Cette situation se produit souvent lors de la récupération de composés
organiques dans un courant aqueux [80], [55]. Le modéle de résistances-en-série permet de représenter
chaque étape du transfert membranaire ayant lieu successivement en pervaporation (cf. partie 11.2.2) et
notamment 1’étape de diffusion a travers la couche limite au niveau de 1’alimentation (cf Figure I-18),
ou ont lieu les phénomenes de polarisation de concentration. Cette approche peut ainsi étre utilisée
pour représenter I’effet du support poreux sur le flux global. Cette méthode a été proposée par

différents auteurs [122], [123] et [124].

La résistance globale de transfert du ceeur du courant d’alimentation jusqu’au coeur du perméat
se décompose en trois résistances différentes correspondant directement aux quatre étapes du
mécanisme de solution-diffusion. Le coefficient global de transfert de matiére du constituant i, noté

k7" est estimé par 1équation (11-46).
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1 1 1 1
kLGlobal = klgim + kl_mem + Jvapeur (11-46)

L

Ou k,-”’" représente le coefficient de transfert de matiére du constituant i dans la couche limite
de diffusion, £"“" représente le coefficient de transfert de matiére du constituant i dans la membrane,
et k7" représente le coefficient de transfert de matiére du constituant i lors de 1’étape de désorption.
Cette derniére étape est généralement négligée dans 1’expression du coefficient de transfert global

[36].

11.2.5.2.b. Prise en compte de la polarisation de concentration

Le flux a travers la couche limite de transfert est caractérisé par 1’équation (11-47).

Ji = k{fm(cPHk — M) (1-47)
Ou ¢/ représente la concentration du constituant i au cceur du courant d’alimentation et

¢/" représente la concentration du constituant i au niveau de la membrane.

En supposant que le flux convectif est négligeable dans la couche limite de transfert, le
coefficient k™ est estimé a partir des corrélations semi-empiriques de Sherwood [96], reliant les
nombres adimensionnels de Sherwood (dans lequel apparait le coefficient k™), de Reynolds et de

Schmidt. Les corrélations dépendent du régime d’écoulement et de la technologie du module utilisé.

Le transfert a travers la couche active de la membrane est ensuite modélisé classiquement par

une loi de diffusion telle que la loi de Fick ou I’approche de Maxwell-Stefan.

11.2.5.2.c. Remarques générales sur cette démarche
Ce modele de calcul de flux transmembranaire est utilisé principalement lorsque la
polarisation de la concentration est prépondérante. Cependant, la détermination du coefficient de
transfert de matiére a travers la couche limite de diffusion liquide nécessite de connaitre différentes
données (type de module, régime d’écoulement du courant d’alimentation) qui dépendent de chaque
systéme. L’ application stricte de ce modéle nécessite ainsi une étude approfondie de la mécanique des
fluides numériques, abrégée par CFD (computational fluid dynamics en anglais), exigeant 1’utilisation

de simulateurs dédiés (tels que COMSOL™ ou FLUENT™),
I1.2.5.3. Modélisation moléculaire

11.2.5.3.a. Présentation de I'approche
Durant les deux derniéres décennies, I’amélioration croissante des outils informatiques a
permis un progrés spectaculaire de la modélisation moléculaire. Dans ce terme, sont regroupées les
méthodes théoriques et les techniques de calcul utilisées pour modéliser ou simuler le comportement
des molécules. La modélisation moléculaire appliquée au domaine de la séparation membranaire
permet de représenter la structure a I’échelle atomique des matériaux membranaires. Elle offre ainsi un

avantage important pour comprendre la relation entre la structure du polymeére et celle des molécules a
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traiter lors de la sorption et/ou de la diffusion des molécules au travers de la couche active. Différents
systémes ont été étudiés : la séparation eau/éthanol dans des membranes en PDMS et PVA [125] et
[126] mais aussi pour des membranes plus complexes, a base de complexe polyélectrolytique [127].
Outre 1’amélioration de la compréhension des phénomeénes, la modélisation moléculaire est utilisée
pour prédire les équilibres de sorption ainsi que la diffusion transmembranaire dans des structures

membranaires en développement.

11.2.5.3.b. Remarques générales sur cette démarche

La modélisation moléculaire apparait trés intéressante pour le développement de nouveaux
matériaux et pour accompagner la compréhension du transfert de matiére en pervaporation. Elle
permet notamment de limiter, voire de supprimer le recours a 1’expérimentation. Le domaine
d’application de cet outil est potenticllement trés vaste mais reste réservé actuellement a des
applications de niches. Dans ’avenir, la modélisation moléculaire pourrait étre étendue a des systémes
complexes, tels que les Mixed Matix Membranes ou les matériaux composites afin d’assister le
développement de ces nouveaux matériaux. Cependant, ce domaine de modélisation nécessite des

outils informatiques dédiés et puissants et reste pour le moment appliqué a des cas tres spécifiques.
11.2.5.4. Approche empirique

11.2.5.4.a. Présentation de I'approche
A T’opposé de la démarche précédente, I’approche empirique permet de modéliser le transfert
de matiére en pervaporation par une représentation purement mathématique du probléme, en
extrapolant les données expérimentales obtenues sur un systéme donné, dans des conditions
opératoires fixées. La membrane est considérée comme une «boite-noire» et le flux
transmembranaire est calculé en fonction des paramétres opératoires et de données expérimentales
[128] en prenant souvent des hypothéses simplificatrices [129]. Le flux transmembranaire est calculé a

I’aide de I’équation suivante :

]i — f(xlAlim’TAlim’PPerm’ ) (H-48)
Ou f représente la fonction mathématique reliant le flux transmembranaire aux parameétres

opératoires. La forme de la fonction n’est pas forcément connue [130].

Certains modeles [131], dont la démarche initiale de développement est basée sur une
approche classique (solution-diffusion et loi de Fick pour le modé¢le développé par Liu et al. [131]),
peuvent étre regroupés dans la catégorie « empiriques ». En effet, les auteurs de cette publication
proposent d’intégrer des paramétres empiriques aux équations de calcul de flux pour représenter

correctement les données expérimentales obtenues.

11.2.5.4.b. Remarques générales sur cette démarche
L’utilisation de ce type de modéles est trés pratique pour représenter des résultats

expérimentaux. Ils ne nécessitent pas de simulateurs et de logiciels particuliers et sont trés rapides a
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mettre en ceuvre. Cette démarche est donc applicable a la simulation de procédés si les conditions de
simulations sont proches de celles d’expérimentation car 1’extrapolation des résultats de modélisation

hors des conditions expérimentales est trés hasardeuse.
I.3. Membranes inorganiques

I1.3.1. Les différentes approches

Au méme titre que pour les matériaux organiques, la modélisation du transfert de matiére a
travers des membranes inorganiques représente encore un challenge pour les ingénieurs procédés. En
effet, plusieurs approches ont été proposées pour les différents matériaux inorganiques utilisés pour la
fabrication de membrane en pervaporation. Le mécanisme d’adsorption-diffusion [132] est
globalement accepté par la communauté scientifique. Le transport d’un constituant du courant

d’alimentation jusqu’a la membrane se fait en trois étapes :
1. Adsorption a I’interface alimentation/membrane ;
2. Diffusion a travers la membrane ;
3. Désorption et vaporisation au niveau de 1’interface membrane/perméat.

Ce mécanisme est modélisé selon deux approches majeures : (1) la premiére est une analogie
du mécanisme de solution-diffusion s’inspirant d’une approche de Fick développée pour les

membranes organiques ; (2) la deuxiéme correspond a une approche Maxwell-Stefan.

L’objet de ce manuscrit n’étant pas de présenter une liste exhaustive des modeéles de calcul du

flux transmembranaire, seuls les exemples les plus représentatifs seront proposés.
I1.3.2. Analogie a I'approche de « Fick »

Verhoef et al. [133] proposent d’utiliser 1’équation de diffusion de Fick pour caractériser le
flux transmembranaire a travers des membranes en céramique. En intégrant cette équation sur
I’épaisseur de la membrane et en considérant le coefficient de diffusion comme constant, ces auteurs

obtiennent I’équation (1I-49) :

D;i, ..
Jm; = % (ClAllm _ ClPerm) (11-49)

En supposant un faible niveau d’adsorption, 1’équation (II-49) peut étre combinée avec une loi
de Henry [134] pour donner I’équation (II-50).
¢ = H;p; (I-50)
Ou H; représente le coefficient d’adsorption et p; la pression partielle du constituant i.

L’association des équations (11-49) et (II-50) permet d’obtenir 1’équation classique de calcul du flux :
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H:Di; , .
Jm; = ll Y (pLAle _ pferm) (II-51)

En introduisant la perméabilité du constituant i, qui regroupe la constante de Henry et le

coefficient de diffusion, I’équation (II-51) devient :

jmi =5t @p) (11-52)

Cette forme de calcul de flux est utilisée a la fois pour des membranes zéolites [135] et [132]

et pour des membranes a base de silice amorphe [136].

Les équations (II-32) et (II-52) sont similaires et sont donc applicables & la fois pour des

membranes organiques et inorganiques.
I1.3.3. L’approche de Maxwell-Stefan

La théorie de Maxwell-Stefan, déja présentée et appliquée pour les membranes organiques (cf.
partie 11.2.4.1), est utilisée pour calculer le flux transmembranaire avec des membranes inorganiques.
Verkerk et al. [137] proposent d’utiliser cette approche pour caractériser le flux transmembranaire a

travers des membranes en silice amorphe lorsque 1’un des constituants (i) est plus rapide que 1’autre

0 :

BDi \ Ap;

Jm; = H; (#) 2P (11-53)
Diij+Dij l
o gD

Jm; =HijMT]+ ]]3] J; (11-54)

ij
Ou *; représente la fraction molaire moyenne en j dans la membrane. Cette formulation a été

reprise par Bettens et al. [132] et Verhoef et al. [133].

Cependant, dans les expressions des flux présentées dans I’équation (II-53), les différents
paramétres sont difficilement déterminables indépendamment. En supposant une épaisseur de

membrane constante, des parameétres ajustables sont mis en place :

i Ap; (I1-55)

T A% + B

Ou A, B, C et D sont aussi des paramétres ajustables, définis dans les équations suivantes :

l
1= (i)
(752

B = =
HiDin

(11-57)
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Ce type d’approche est ainsi assimilable a une représentation empirique du calcul du flux,

comme il a déja été présenté pour des membranes organiques (cf. partie 11.2.5.4).

D’autres auteurs [138] et [134] proposent 1’utilisation de I’approche de Maxwell-Stefan pour
calculer le flux transmembranaire, mais les mémes problémes de détermination des paramétres sont

présents.

Enfin, Shah et al. [66] proposent une approche de Maxwell-Stefan pour calculer le flux
transmembranaire avec des membranes zéolites. Ils obtiennent une forme de flux trés proche de celle

obtenue par une approche de Fick pour des membranes organiques :

Jm; = pi(aiPe — y,PPerm) (I1-58)

Ou  représente pour I’auteur la perméabilité, supposée constante.
I1.4. Modeles utilisés dans le cadre de ce travail

I1.4.1. Sélection du modele de calcul de flux

I11.4.1.1. Contexte

Le choix du mode¢le est une étape importante qui peut avoir des conséquences déterminantes
sur la fiabilité des simulations du procédé¢ de pervaporation. Par exemple, une surestimation des
performances de la membrane peut entrainer une mauvaise sélection de la configuration de procédé en
sous-estimant le colt réel de la pervaporation. Le choix du modéle dépendra de I’objectif de la
simulation mais aussi de 1’application et du type de membrane utilisée. Il est donc nécessaire de faire
un compromis entre une bonne représentabilité des données expérimentales, la rigueur du mod¢le par
rapport a la réalité physique du systéme et 1’universalité du modele mis en ceuvre. Comme présenté
dans ce chapitre, il existe un nombre important de mod¢les de calcul de flux transmembranaire qui
différent selon le cadre théorique, le nombre de paramétres ajustables qu’ils nécessitent et suivant le

matériau membranaire.
I1.4.1.2. Criteres du choix

Plusieurs critéres ont été retenus pour le choix du modéle. La disponibilité et la facilité
d’obtention de données expérimentales sont le premier critére. Les données expérimentales
disponibles permettent de régresser les parametres ajustables des modéles. Ensuite, le choix du modéle

se fait en comparant les résultats prédits par des modéles différents avec les résultats expérimentaux ;

80



Chapitre II. Modélisation du procédé de pervaporation

il dépend donc aussi du nombre et de la nature des expériences disponibles. Ainsi, si la nature de la
couche active n’est pas connue ou que celle-ci n’est pas disponible en I’état, les parametres de sorption
ne peuvent pas étre déterminés. C’est le cas notamment pour les membranes composites organiques ou
la treés faible épaisseur de la couche active ne permet pas d’obtenir assez de matiére pour réaliser les

expériences de sorption.

L’utilisation finale du modéle est le deuxiéme critére. En effet, la finesse de représentation

requise du modele sera différente selon son application :

- prospection de nouveaux matériaux membranaires,
- simulation du procédé¢ de pervaporation en fonction de performances de membranes
connues ;
- simulation du procédé de pervaporation afin d’explorer des performances de membranes
fictives.
Le dernier critére repose sur 1’utilisation du modéle pour des systémes divers. En effet, il est
intéressant de n’utiliser qu’un seul type de modeéle pour le calcul du flux transmembranaire de
systémes trés différents ; ainsi, seuls les paramétres ajustables doivent étre actualisés en fonction du

matériau ou des constituants utilisés.
I1.4.2. Mise en ceuvre et présentation du modele choisi

I1.4.2.1. Contexte de I'étude

Les objectifs de ce travail sont multiples (cf. Introduction générale) et mettent en jeu des
aspects distincts. Ainsi, les deux classes de matériaux (organique et inorganique) ainsi que deux des
trois applications classiques (récupération d’organiques dans un courant aqueux et déshydratation d’un
constituant organique) seront abordées. De méme, la modélisation du procédé de pervaporation devra,
soit simuler les performances de membranes commerciales testées en laboratoire, soit estimer le
potentiel d’utilisation du procédé de pervaporation équipé de membranes fictives. Enfin, 1’objectif
final reste la simulation des procédés hybrides ; le modéle proposé devra donc étre utilisable par un
logiciel de simulation de procédés. Ces différents aspects imposent d’utiliser soit un modele applicable
dans tous les cas de figures, soit un modele différent pour chaque application. C’est une combinaison

des deux possibilités qui a été privilégiée et qui sera développée dans la partie suivante.
11.4.2.2. Présentation du modéle choisi pour I'étude

I1.4.2.2.a. Forme générale utilisée
L’analyse des mod¢les présentés dans ce chapitre montre que certains modeles développés
dans la littérature sont utilisables pour des systémes différents. Le modéle utilisant la perméance et la

différence de pression partielle, comme présenté sur 1’équation (II-34), convient a la fois pour des
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membranes organiques et inorganiques (cf. équation (II-58)). La prise en compte des effets de

température est alors facilement intégrée a 1’aide d’une loi d’ Arrhenius.

Kreis et al. [139] ont ainsi proposé d’utiliser ce type de modele pour calculer le flux
transmembranaire pour des membranes inorganiques et organiques. Les auteurs proposent différents
niveaux pour le calcul de la perméance en fonction de la prise en compte des effets de la température.
C’est cette méthode qui a été retenue pour modéliser le transfert de matiére en pervaporation. Le flux

transmembranaire est calculé par I’équation générale (II-59).

Jm; = Q;(x,T) X AP;(x,T) (11-59)
Les termes Q; et AP; peuvent varier et sont calculés selon différents méthodes présentées ci-
aprés. Le modéle créé est, de fait, un modéle a plusieurs niveaux de complexité croissante avec un

nombre de parameétres ajustables différent.

11.4.2.2.b. Calcul de la perméance
Deux phénomeénes essentiels pour le calcul de la perméance sont pris en compte : I’effet de la

température et du couplage de flux. Comme présenté dans le

Tableau II-2. Niveaux du modeéle mis en ceuvre pour le calcul de la perméance

Prise en compte des effets de Prise en compte des effets de
température couplage
Niveau 1 Non Non
Niveau 2 Oui Non
Niveau 3 Oui Oui — 1 parametre
Niveau 4 Oui Oui — 2 parametres

Deux lois ont été utilisées pour la prise en compte des effets de couplages, une nécessitant un
seul paramétre ajustable et la seconde nécessitant 2 paramétres. Le choix de cette loi se fera en

fonction de la forme du flux transmembranaire.

Les quatre niveaux de calcul de la perméance sont modélisés par les équations (11-60), (II-61),

(I1-62) et (I11-63) ; ils sont schématisés sur la Figure 11-4.

mass
Niveau 1 QIoY(T, x) = — (11-60)
M;
mass Eq/1 1
Niveau 2 QYT x) = lML- X exp (% <T_0 - 7)) (I1-61)
Niveau 3 QMOY(T, x) = T X exp @ (l - 1) X exp(‘rl X xAlim (11-62)
l M, R\T, T
Niveau 4 QMoN(T,x) = C X exp Eai (l - 1) x exp(Ty() X xftm) (1-63)
i M; R\T, T )
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Ou M; est la masse molaire du constituant i, Qi’"”l la perméance molaire exprimée en
kmol/(h.bar.m?), Q""" la perméance massique exprimée en kg/(h.bar.m?), T, la température de
référence de la loi d’Arrhenius, 7; le taux de plastification lorsque 1’eau est le constituant plastifiant,

7, le taux de plastification lorsque chaque constituant i a un effet plastifiant sur la membrane.

u

au 3 Loi dArrhenius

[N

Loi de couplage :
parametres

Loi d’Arrhenius

qu 2 Loi de couplage : 1
parametre

Loi d’Arrhenius

Pas de prise en

ul compte du

couplage
constante plag

asd'effetde T
Pas de couplage

Figure I1-4. Schéma du modéle a plusieurs niveaux mis en ceuvre

L’utilisation de ce modéle dans 1’environnement d’Aspen sera présentée ultérieurement (cf.

Chapitre I1I).

11.4.2.2.c. Calcul de la force motrice
A T’instar du calcul de la perméance ou plusieurs niveaux sont proposés, le calcul de la force
motrice de transfert, équation (II-59), dépend du systéme. Lors d’une déshydratation d’un constituant
organique, il est proposé d’utiliser la force motrice de I’eau car la perméance peut-étre directement
proportionnelle a cette derni¢re (cf. partie V.5). Lorsque 1’application est différente (récupération
d’organique d’un courant aqueux ou séparation de composés organiques) la force motrice est alors

propre a chaque constituant. Deux niveaux sont ainsi proposés pour le calcul de la force motrice de

transfert :
Niveau 1 FM;(T, x) = x\tMy, PS4 (T) — yPermpPerm (11-64)
Niveau 2 FMi(Tv x) = FM¢qy (T: x) = xéqéamyeaupe%g(T) - yePaeJmPPerm (I1-65)
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Chapitre II. Modélisation du procédé de pervaporation

Le niveau 2 du calcul de la force motrice n’est utilisé que lorsque le systéme présente un fort
phénomene de couplage. La pression de vapeur saturante, présente dans les équations (I[-64) et

(I1-65), est calculée a I’aide de la loi d’ Antoine.
11.4.2.3. Présentation du modéle dans sa globalité

Comme présenté dans 1’équation (I11-59), le flux transmembranaire est calculé par le produit de
la perméance et de la force motrice du constituant. Quatre niveaux de complexité variable ont été
proposés pour la perméance et deux pour le calcul de la force motrice. Ainsi, la combinaison de ces
différents niveaux implique huit combinaisons différentes pour le modéle de calcul de flux

transmembranaire, présentées dans le Tableau I1-3.

Tableau 11I-3. Correspondance entre la combinaison du modele et les niveaux de calcul de la

perméance et de la force motrice de transfert

. \ Niveau du calcul de la Niveau du calcul de la force
Niveau du modée¢le . .
perméance motrice
Combinaison 1 Niveau 1 Niveau 1
Combinaison 2 Niveau 1 Niveau 2
Combinaison 3 Niveau 2 Niveau 1
Combinaison 4 Niveau 2 Niveau 2
Combinaison 5 Niveau 3 Niveau 1
Combinaison 6 Niveau 3 Niveau 2
Combinaison 7 Niveau 4 Niveau 1
Combinaison 8 Niveau 4 Niveau 2

La Figure II-5 présente le nombre de parameétres ajustables nécessaires pour chaque niveau du

modele de calcul de flux transmembranaire :

23518

Figure II-5. Nombre de paramétres ajustables pour chaque combinaison du modele utilisé dans ce

manuscrit

Le nombre de parametres ajustables est un critere discriminant pour le choix du niveau du
modele a utiliser. Par exemple, si les données de flux ne sont disponibles qu’a une seule température,

il est difficile d’utiliser une loi d’Arrhenius car elle nécessite des données a différentes températures.
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Chapitre II. Modélisation du procédé de pervaporation

I1.4.2.4. Limites d’utilisation du modéle proposé

Le modele choisi présente des limites a prendre en compte. Tout d’abord, lorsque la
polarisation de concentration est un phénomeéne prépondérant pour le calcul du flux transmembranaire,
le mode¢le ne propose pas de niveau spécifique permettant de prendre en compte ce phénomeéne. Il est
supposé que 1’écoulement du courant d’alimentation est turbulent et qu’ainsi la polarisation de la

concentration reste marginale.

De méme, le phénoméne de polarisation transversale de la température n’est pas pris en
compte. Ce phénoméne est difficilement modélisable et dépend de la technologie de la membrane
choisie mais aussi de la performance de la membrane : plus le flux transmembranaire sera grand, plus
la polarisation de la température aura un effet important. Cependant, comme pour la polarisation de la
concentration, ce phénoméne a ¢été considéré comme ayant un effet négligeable sur le flux

transmembranaire.

Enfin, le modéle proposé est macroscopique et ne prend pas en compte les phénomenes ayant
lieu a I’échelle moléculaire tels que le gonflement pour les membranes organiques ou I’obturation des

cages zéolites pouvant limiter le flux de maticre.

IL.5. Conclusion intermédiaire

Un état de I’art de la modélisation du procédé de pervaporation a été proposé dans ce chapitre.
La trés grande diversité des matériaux disponible pour ce procédé a eu pour conséquence le
développement d’un nombre important de modeles, basés sur des mécanismes différents, notamment
celui de Fick et celui de Maxwell-Stefan. Une présentation d’un certain nombre d’entre eux a été faite.
Malgré les diverses théories dont ils sont issus, un point commun a ces modéles est qu’ils nécessitent
pour la plupart 1’utilisation de un ou plusieurs parameétres pour représenter les flux transmembranaires.
Ces derniers devront étre régressés a partir de données expérimentales. Les modeles ne sont donc pas

adaptés pour prédire les performances d’une membrane dans un systéme donné.

Le choix du modéle de pervaporation, utilisé¢ dans la suite du manuscrit a été réalisé dans ce
chapitre. Il est basé sur un compromis entre le nombre de parameétres ajustables et une bonne
représentation des flux transmembranaires. Afin d’étre employable pour des membranes trés diverses
(cf. partie 111.2.1.2) le modéle mise en ceuvre permet de choisir la loi de calcul de flux
transmembranaire la mieux adaptée au systéme. Ainsi 1’utilisateur peut choisir la fagon dont le modéle
calcule la perméance des constituants mais aussi leur force motrice. En fonction des effets plus ou

moins marqués des parametres opératoires, le modeéle ainsi créé est adaptable.
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Chapitre III. Matériels et méthodes

Les chapitres précédents étaient focalisés sur la présentation générale du procédeé de pervaporation et
notamment sur les enjeux de sa modélisation. Dans le chapitre I, le modeéle de calcul de flux
transmembranaire choisi a été présenté ; il nécessite plusieurs parameétres ajustables qui doivent étre
régresses selon une méthode présentée dans ce chapitre. D’ autre part, la difficulté de prédiction des
performances d’une membrane pour une séparation en l’absence de données expérimentales pour un
meélange a été montrée. Il est donc nécessaire de réaliser des expériences permettant a la fois de
caractériser les performances de membranes du point de vue des objectifs de ce travail et d’ajuster les
parametres des modeéles dans [’optique de la simulation des procédés. Dans ce chapitre, les matériels
et méthodes utilisés durant la these seront exposés, a la fois sur les aspects expérimentaux et de

modeélisation.
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II1.1. Introduction

Comme présenté dans la partie 1.6, deux applications ont été ciblées dans le cadre de ce
travail : la séparation eau/acide acétique et la production de butanol a partir de biomasse. Il existe une

distinction fondamentale entre ces deux cas d’étude.

Les objectifs complémentaires des deux systémes étudiés ont abouti a 1’utilisation d’outils
d’expérimentation et de simulation différents. Sur le plan expérimental, deux montages ont été
développés pour la caractérisation des performances des membranes organiques planes et hybrides ou
inorganiques tubulaires. Sur le plan de la modélisation, le modeéle de calcul de flux transmembranaire
choisi dans la partie 11.4.2.3 est codé a 1’aide du logiciel Aspen Custom Modeler et exporté vers le

logiciel Aspen Plus. Les aspects expérimentaux et de modélisation seront développés dans ce chapitre.
I11.2. Dispositifs expérimentaux et procédures opératoires

I11.2.1. Matériel

1I1.2.1.1. Produits chimiques

Les produits chimiques utilisés proviennent du magasin central de 1’Université de Lorraine et
sont fournis par Sigma-Aldrich. La composition initiale de 1’acide acétique est supérieure a 99,8 %
massique. L’eau utilisée est purifiée par déminéralisation sur lit mixte. La composition massique de

1”éthanol utilisé est supérieure a 99,8%.
1I1.2.1.2. Membranes

L’objectif expérimental de ce travail est de déterminer les performances des membranes
commerciales. L’étude porte sur la déshydratation de I’acide acétique a l’aide de membranes
hydrophiles. Bien que ce type de matériau soit le plus répandu en pervaporation, I’application étudiée
est particuliere du fait de la corrosivité de I’acide acétique. Bien que le pKa de I’acide acétique soit
assez faible (4,76 a 25 °C), cette molécule peut corroder I’acier inoxydable quand sa concentration est
supérieure a 99,9 % massique [140]. Il existe un nombre important d’articles traitant de la
déshydratation de I’acide acétique par pervaporation (cf. partie V.4.2). Cependant, dans la majorité des
cas, les membranes utilisées ont été produites en laboratoire par les auteurs des articles qui
augmentent, par exemple, le taux de réticulation du polymére de la couche active par rapport aux
membranes utilisées pour la déshydratation d’alcools. Par conséquent, la plupart des fabricants de
membranes et instituts de recherche contactés ont douté de la tenue des membranes hydrophiles
habituellement utilisées dans le cas de la déshydratation d’alcools. Ainsi, il a été difficile d’obtenir des

¢chantillons de membrane pour cette application.
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Toutefois, trois membranes organiques et une membrane inorganique ont été sélectionnées
comme potentiellement utilisables dans le cadre de ce travail. Le Tableau III-1 présente les
caractéristiques des membranes testées : type de membrane, nature de la couche active et fabricant de

la membrane. Chacune d’entre elles sera présentée dans les paragraphes suivants.

Tableau I1I-1. Caractéristiques des membranes testées dans le cadre du travail

Nom de la . Nature de la couche
membrane Type Fabricant (Pays) active

Folex, anciennement

- - 1 - E3 14l r
CMC-VP-31 Organique - plane Celfa (Suisse) PVA* réticulé
. . PVA* avec un taux de
PERVAP 1201 Organique - plane Sulzer (Suisse) réticulation important
Helmholtz-Zentrum Complexe
MTA 153 Organique - plane Geestacht PVA*/oxyde de titane
(Allemagne)
HybSi Hybride - tubulaire CTI (France) Silice amorphe

*: PVA (PolyVinyl Alcohol)
111.2.1.3. Membranes organiques

111.2.1.3.a. Membrane CMC-VP-31

Cette membrane est plane, composite a couche active polymére et hydrophile. La nature de la
couche active n’a pas été fournie par le fabricant. Cependant, si la membrane se rapproche de I’ancien
modele CMC-VP-43 développé par I’entreprise, la couche active devrait étre constituée d’un polymeére
hydrophile, vraisemblablement du PVA réticulé [110]. Le fournisseur, Celfa, membre du groupe
suisse Folex, n’a jamais testé cette membrane pour la séparation eau/acide acétique. Cependant,
d’anciens modéles développés par cette entreprise ont déja été testés pour cette application et
présentaient des performances intéressantes [110]. La coupe transversale de la membrane réalisée au

MEB est présentée sur la Figure I11-1.

Figure IlI-1.Coupe transversale de la membrane CMC-VP-31 réalisée au MEB
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La membrane 1201 fabriquée par SULZER est une membrane organique multicouche dont la
couche active est constituée de PVA (PolyVinyl Alcohol) avec un taux de réticulation important ; la
couche support est formée de PAN (PolyAcryloNitrile). Le taux de réticulation élevé implique que le
gonflement sera limité, ce qui permet de I’utiliser a une haute teneur en eau. Néanmoins, sa résistance
a 1’acide est limitée a une concentration de 50 % dans 1’alimentation’. Cette membrane sera donc
testée pour des teneurs limitées en acide acétique. La coupe transversale de la membrane réalisée au

MEB est présentée sur la Figure I11-2.

Figure I1I-2.Coupe transversale de la membrane PERVAP 1201 réalisée au MEB

111.2.1.3.c. Membrane MTA 153

La membrane MTA 153 est produite par le Helmholtz-Zentrum Geestacht (not¢ HZG,
anciennement GKSS), institut de recherche situ¢é en Allemagne. C’est une membrane en
développement qui n’est pas encore commercialisée. La couche active est composée d’un complexe
PV A/oxyde de titane. Elle est protégée par une fine couche en PDMS. La couche support est en PAN
sur du polyphenylenesulfide. La membrane a déja été utilisée pour déshydrater de nombreux solvants
organiques : éthanol, isopropanol, acétone et MethylEthylCetone (MEK) mais n’a jamais été utilisée
avant ce travail pour déshydrater I’acide acétique. Cependant, une ancienne membrane de méme type
et développée par cet institut de recherche a déja été testée pour cette application et présentait des
performances intéressantes [110]. La coupe transversale de la membrane réalisée au MEB est

présentée sur la Figure I11-3.

* Communication personnelle d’Eva Mauss, juillet 2012
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A

S5kV X2,000 10pm LRGP

Figure IlI-3.Coupe transversale de la membrane MTA 153 réalisée au MEB
111.2.1.4. Membrane hybride

La membrane HybSi a été développée initialement par 1’institut de recherche hollandais ECN
qui a vendu une licence de production a I’entreprise francaise CTI (Céramiques Techniques
Industrielles), auprés de qui ont été achetés les échantillons de cette membrane. C’est une membrane
hybride organique/inorganique a base de silice amorphe et dont le précurseur est BTSE ((EtO);Si—
CH,CH,-Si(OEt);) et BTESM ((EtO);Si—CH,—Si(OEt);). Cette particularité permet a la couche active
de présenter des liaisons Si-C trés stables. Cette membrane a déja été utilisée en présence d’acide
acétique dilué et a montré une trés bonne stabilité et des performances intéressantes [110]. Sa structure

a été présentée dans la Figure 1-22.
I11.2.2. Dispositifs expérimentaux

111.2.2.1. Enjeux de I'étude

Les appareils expérimentaux utilisés au Laboratoire de Réactions et Génie des Procédés de
Nancy sont constitués pour la plupart en acier inoxydable 316 L et sont exclusivement dédiés a
’utilisation de membranes planes. Or, la déshydratation de ’acide acétique présente potentiellement
des risques de corrosion. Un dispositif de laboratoire spécifique, adapté au cas étudié, a ainsi été
développé pour les membranes planes. De plus, comme présenté sur le Tableau III-1, deux
technologies différentes de membrane ont été sélectionnées: des membranes organiques et
inorganiques. Un deuxiéme dispositif expérimental, adapté a la forme tubulaire des membranes
inorganiques a donc été développé. Des expériences de séparation eau/éthanol sont réalisées afin de
vérifier les deux montages expérimentaux développés ainsi que 1’absence de trous sur les membranes

testées.
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Comme présenté dans le chapitre I, deux paramétres opératoires ont un effet trés important sur
e flux transmembranaire : la température et la composition du courant d’alimentation. Ces deux
le flux t b la t t t 1 tion d t d’al tat Ces d
grandeurs doivent donc étre déterminées au cours du temps ; des appareils de mesure spécifiques sont

mis place sur les deux dispositifs expérimentaux.
I11.2.2.2. Récupération des vapeurs de perméat

lI1.2.2.2.a. Matériel
La récupération de vapeurs de perméat est réalisée avec le méme appareillage pour les deux
dispositifs expérimentaux (plan et tubulaire). Celui-ci permet de relier la face aval de la membrane a la
pompe a vide et de piéger les vapeurs dans des pieges a froid. Il est constitué de deux voies en
paralléle permettant de maintenir la pression constante sur la face aval de la membrane en alternant la

voie de piégeage des vapeurs. Le schéma de ce dispositif est présenté sur la Figure 111-4.

§ XV7
X Y

V3

X | e
> vi
Pompea

vide Pil 0
Pi3

b o4

Entrée perméat

Figure l1I-4. Schéma du dispositif expérimental utilisé pour récupérer les vapeurs du perméat

L’ensemble des vannes (de V1 a V7) et des pieges (de Pil a Pi3) représentés sur la Figure
I11-4 sont en verre. Les pieges Pi2 et Pi3 servent a récolter le perméat et le piege Pil protége la pompe
a vide. Les conduits entre ’entrée du perméat et la vanne V1 sont en verre. Les tuyaux reliant la vanne
V1 au manometre au piege Pil et a la pompe a vide sont en caoutchouc et sont congus spécialement

pour le vide.

Les éléments numérotés sur la Figure I11-4 sont résumés dans le Tableau I11-2.
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Tableau III-2. Eléments du dispositif expérimental de récupération des vapeurs de perméat présentés

sur la Figure I11-4
Objets Légende
R Pieges a froid utilisés pour piéger les vapeurs, constitués d’un piége en
Pi2-Pi3 R e . s o
verre, d’un vase Dewar rempli d’azote liquide et d’un support €lévateur
Pil Piege a froid protégeant la pompe a vide
V1-V7 Vannes
V5, V6, V7 Vannes de remise a 1I’atmosphere
V3, V1, V4 Vannes trois voies permettant d’alterner la voie de piégeage des vapeurs
P Manometre — jauge Pirani

La pompe a vide est une pompe a palette, achetée chez Adixent, de type Pascal ; elle a été
spécialement ¢élaborée pour résister aux vapeurs acides. Le montage expérimental et la pompe a vide
permettent d’atteindre des pressions inférieures a 0,3 mBar. La jauge de Pirani est reliée a un

manometre a lecture analogique ; 1’erreur de lecture est supposée négligeable.

Une photo du montage de récupération des vapeurs de perméat est présentée a la Figure I11-5.

Figure I1I-5. Photo du montage de récupération des vapeurs du perméat

111.2.2.2.b. Protocole expérimental : démarrage de l'installation
De I’azote liquide est placé dans le piege Pil (cf. Figure 11I-4 et Tableau III-2) et la pompe a
vide est mise en marche. De ’azote liquide est ensuite placé dans I’'un des pieges Pi2 ou Pi3 et la
vanne V1 est utilisée pour appliquer le vide dans cette méme voie. Les vannes V3 et V4 sont ensuite
utilisées pour connecter la face aval de la membrane avec la pompe a vide. Au bout du temps

nécessaire a atteindre le régime permanent, variant de 60 a 120 min selon le pilote expérimental et le
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systéme étudié, le premier échantillonnage du perméat (voir ci-aprés) est réalisé. C’est le temps zéro

de I’expérience.

lI1.2.2.2.c. Protocole expérimental : échantillonnage du perméat

A la fin du temps d’échantillonnage, le perméat est prélevé. Ce temps dépend du systéme
étudié (constituants/membrane) et des conditions opératoires ; il varie entre 30 et 300 minutes
environ, selon la quantité de matiére que 1’on veut collecter dans le piége. Pour limiter les erreurs sur
la mesure de masse, il est nécessaire de peser une quantité de matiére importante. Ainsi, le temps de
prélévement est ajusté pour que la quantité de matiére récupérée dans le piege soit au minimum de 1

gramme. Généralement, une masse de 2 a 4 grammes est obtenue au perméat.

Pour chaque échantillonnage, 1’entrée du perméat est isolée a 1’aide de la vanne V3 et la
deuxiéme voie est mise sous pression faible en utilisant la vanne V1 ; de 1’azote liquide est placé
dans le piége de cette voie. La vanne V3 est utilisée pour connecter la nouvelle voie de prélévement
a la cellule de pervaporation. Cette action est rapide et permet d’assurer une continuit¢ de la

séparation sans couper le vide au niveau de la face aval de la membrane.

A Tintérieur du piege de la premiére voie, le perméat est sous forme solide. Tout en le
laissant isol¢ du reste de I’installation (donc a pression faible) en utilisant les vannes V1 et V3, le
picge est réchauffé et le perméat se liquéfie et se sublime. Une zone froide est alors appliquée dans la
partie inférieure du piege (a2 I’aide d’un Dewar rempli d’azote liquide), pour créer un point de
condensation. Cette action permet de repiéger les vapeurs contenues dans 1’installation entre la vanne
V3 et le piége. Le picge est alors mis a atmosphére a 1’aide des vannes V2 et V7 et est pesé. La
différence entre la masse du piege vide et celle du piége plein divisée par le temps d’échantillonnage

permet de calculer le flux transmembranaire, comme présenté dans 1’équation (I11-1) :

m; WiPerm X Meotal

Uinlyyvrts Axt
Ou Ji (en kg/(h.m?)) est le flux transmembranaire, m,,,; (en kg) correspond a la quantité de

(II-1)

matiere (différence entre la masse du piége vide et celle du piege plein) traversant la surface 4 (en
m®) durant un temps 7 (en h) et w,”™ la composition du constituant i au perméat. Un échantillon du

perméat est ensuite prélevé pour étre analysé.

lI1.2.2.2.d. Protocole expérimental : arrét de l'installation
Une fois le dernier changement de piége effectué, la régulation de température est éteinte et
toutes les vannes sont fermées. Les vases Dewar contenant 1’azote liquide sont retirés des picges a
froid et la pompe a vide est arrétée. Le montage expérimental est ensuite remis a pression
atmosphérique en commencant par la pompe a vide en ouvrant tout d’abord les vannes V6 et V4, puis

les vannes V2 et V7 et enfin la vanne V5.
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111.2.2.3. Membranes organiques

111.2.2.3.a. Dispositif expérimental

Le schéma du pilote de pervaporation utilisé pour les membranes planes est présenté sur la

Figure I11-6.
Bouchon de remplissage
( Régulateur T
7 \ Cellule en PTFE
./ — . — :
/"
\® / Doigt chauffant

Thermocouple

’ I4 iz " /
Recuper%tlon |~
Perméat «

// Barreau aimanté
N & /

\

Membrane plane

\ Suppol‘t en verre fritté

Agitateur magnétique

Figure I1I-6. Schéma du montage expérimental utilisé pour les membranes planes organiques

Le dispositif expérimental est constitué de deux picces en Polytétrafluoroéthyléne (noté PTFE)
: la partie inférieure, contenant le support de la membrane et la partie supérieure, constituant le
réservoir de 1’alimentation. L’étanchéité est assurée par deux joints toriques constitués en Viton™
entourés de Téflon™., La hauteur interne du réservoir est de 110 mm et le diamétre est de 44 mm ; le
volume total du réservoir est de 167 mL. L’épaisseur de la paroi du réservoir est de 18 mm. La
membrane, préalablement découpée a 1’aide de ciseaux, est placée dans le fond du réservoir, sur un
support en verre fritté, entre les deux joints toriques afin d’assurer I’étanchéité de I’installation. La
couche active est orientée vers le haut. Sa surface en contact avec le fluide, calculée a partir du
diamétre interne du réservoir, est de 15,20 cm®. Cette cellule est reliée au dispositif expérimental de
récupération de vapeurs décrit dans la Figure I11-4 par un tuyau souple en caoutchouc pour vide, relié a

un raccord métal/verre.

Dans le réservoir, le chauffage est assuré par une résistance thermique en acier, recouverte
d’un film protecteur en PTFE. La régulation de la température est assurée par un régulateur PID
(Proportionnel Intégral Dérivé) de type WEST 2300, relié a un thermocouple de type K. Ce dernier est

recouvert d’'une gaine de protection en PTFE. La précision de la mesure et de la régulation de

95



Chapitre III. Matériels et méthodes

température sont de + 0,6 °C (déterminé par le service électronique du laboratoire en fonction des

appareils utilisés).

L’agitation est assurée par un barreau aimanté recouvert de Téflon™, suspendu au réservoir de
la cellule en PTFE par une piéce constituée en acier inconel™. La cellule est ensuite placée sur un
agitateur magnétique. Plusieurs vitesses de rotation ont été étudiées sur des expériences de
déshydratation d’¢thanol, montrant une augmentation du flux transmembranaire avec une
augmentation de la vitesse de rotation jusqu’a atteindre un palier. Ce dernier correspond a une
expérience non limitée par les polarisations de concentration et de température (cf partie 1.3.5.1). La
vitesse de rotation de 1’agitateur est choisie au niveau de ce palier. Le dispositif de mélange permet
ainsi de limiter D’effet de polarisations de concentration et de température qui sont supposés

négligeables. Une photo du montage plan est présentée sur la Figure I11-7.

Figure III-7. Photo du montage plan

Les matériaux utilisés conférent aux différents éléments du montage une bonne résistance a la
corrosion et a la température. Ce dispositif expérimental est donc utilisable pour étudier des mélanges

a fortes concentrations en acide acétique (jusqu’a 100%) et pour des températures élevées (jusqu’a 120
°Q).

l11.2.2.3.b. Protocole opératoire
Le dispositif expérimental fonctionne en batch : le mélange a traiter est introduit initialement
dans le réservoir et le perméat est continuellement évacué grace au dispositif spécifique présenté a la

Figure 111-4.

Apreés réalisation du protocole de démarrage (cf. partie 111.2.2.2.5), le bouchon de remplissage
est Oté et le mélange a traiter est introduit dans le réservoir a 1’aide d’une seringue. L’agitation et la
régulation de la température sont ensuite mises en route. Le pilote est alors en fonctionnement. Au
bout 60 a 90 minutes, temps nécessaire pour atteindre le régime permanent, le premier échantillonnage

du perméat (cf. partie I11.2.2.2.c) est réalisé. C’est le temps zéro de I’expérience.
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L’échantillonnage du perméat est ensuite répété a intervalle régulier, correspondant au temps
d’échantillonnage, comme présenté dans la partie 111.2.2.2.c. Le prélévement du perméat est supposé
ne pas impacter 1’équilibre dans le réservoir : la quantité obtenue est supposée faible par rapport au
volume de 1’alimentation. Un échantillon (environ 2 mL) du mélange présent dans le réservoir est

préleve afin d’étre analysé.

La nuit, le pilote est placé en sécurité en coupant le dispositif de chauffe, ce qui permet de
diminuer le flux transmembranaire. Chaque matin, le pilote est redémarré pour atteindre a nouveau le
régime permanent. Le perméat accumulé pendant la nuit ainsi que celui récolté durant la mise en

service (premier échantillon) sont recyclés vers le réservoir.

Lorsque DI’expérience est terminée, le dispositif de chauffe est éteint et le protocole
permettant d’arrét de ’installation (cf. partie 111.2.2.2.d) est suivi. Une fois que le montage est a
température ambiante, le bouchon du réservoir est 6té et le reste du mélange présent dans le réservoir
est évacué par une seringue. Enfin, la cellule en PTFE est ouverte afin de récupérer la membrane.
Cette dernicére est rincée a 1’eau et est séchée a D’air libre. On distingue ainsi deux types de

membrane :

- Les membranes dites « neuves », c'est-a-dire n’ayant jamais servi, pouvant étre séches ou
conditionnées (plongées dans le mélange durant plusieurs jours)
- Les membranes dites « utilisées », c'est-a-dire ayant déja été employées pour réaliser des

essais de pervaporation.
I11.2.2.4. Membranes inorganiques

111.2.2.4.a. Dispositif expérimental
La forme spécifique des membranes inorganiques a nécessité le développement d’un dispositif
expérimental particulier. En effet, la forme tubulaire de la membrane oblige a concevoir un montage
permettant une circulation du mélange a traiter dans la membrane et donc un recyclage de ce dernier.

Une photo du module tubulaire est présentée sur la Figure I11-8.

Figure III-8. Photo du module tubulaire

Le montage présenté a été développé au sein du LRGP par 1’atelier mécanique. Le schéma du

pilote de pervaporation utilisé pour les membranes tubulaires est présenté sur la Figure II1-9.
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Figure IlI-9. Schéma du montage expérimental utilisé pour les membranes tubulaires inorganiques

L’ensemble des éléments présentés sur la Figure I1I-9 sont en acier inoxydable 316L. Le tuyau
reliant le module membranaire a récupération du perméat est en caoutchouc congus pour le vide ; les
tuyaux reliant le clapet anti retour a la vanne de contrdle de la pression (cf. Tableau III-3) sont des

tuyaux souples en Téflon™,
Les éléments numérotés sur la Figure I11-9 sont résumés dans le Tableau I1I-3.

Tableau 111-3. Eléments du dispositif expérimental de la membrane tubulaire organique

Objets Légende
V2-1aV2-9 Vannes
VCP Vanne de controle de la pression
V2-1 Vanne de prélevement du liquide
V2-7,V2-1,V2-5et V2-4 Vannes de vidange de I’installation
R Réservoir double enveloppe
BT Bain thermostaté
Pompe Pompe de circulation
A Amortisseur de pulsations
D Débitmetre
T Thermocouples d’entrée et de sortie du module membranaire
P Manometre Citec acier inoxydable
CAR Clapet anti retour

Le dispositif expérimental est constitué d’un réservoir double-enveloppe, d’une pompe de

circulation du fluide et d’un module contenant la membrane tubulaire. La contenance du réservoir est
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d’environ deux litres. La double paroi est reliée a un bain thermostaté permettant de réguler la

température ; le fluide caloporteur utilisé est de I’eau.

La pompe de circulation est une pompe doseuse volumétrique alternative, achetée chez
LEWA, spécialement congue pour cette application. Le débit est généré par un volume prédéterminé,
engendré par la surface du piston et la longueur de la course, déplacé périodiquement par un
mouvement de va-et-vient. Le débit peut étre vari¢ en modifiant la longueur et fréquence de la course
du piston. Cette technologie limite les échanges entre le fluide pompé et I’extérieur et est donc
appropriée pour les vapeurs acides du systeme. Un clapet anti-retour est placé en sortie de la pompe

pour limiter son désamorcage et empécher le liquide de redescendre dans le corps de pompe.

Un amortisseur de pulsations, acheté chez LEWA, constitu¢ d’une membrane en Téflon™
entre deux compartiments (liquide et gazeux), est utilisé¢ afin de minimiser les effets de pulsations en
sortic de pompe. Des manométres a bain d’huile, achetés chez Citec, de gamme 0-6 bars sont
connectés avec les deux compartiments pour suivre la pression. La pression du liquide d’alimentation

de la membrane est régulée a I’aide de la vanne de régulation de pression (notée VCP).

Une photo de la pompe de circulation et de 1’amortisseur de pulsation est présentée sur la

Figure I1I-10.

Figure I1I-10. Photo de la pompe de circulation et de [’amortisseur de pulsations
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Le débitmeétre, acheté chez KRHONE, est un débitmétre de type H250/M40 a section variable
utilisant un flotteur pour calculer le débit. Le flotteur est entierement recouvert de Téflon™. Il a été
congu pour cette application et a été étalonné par le fabricant pour les gammes de températures et
compositions étudiées dans ce manuscrit. L’affichage est analogique et sa précision de lecture est

supposée suffisante pour cette application.

Le module membranaire, présenté sur la Figure I1I-8, est un module tubulaire acheté chez CTL
Les dimensions de la membrane sont les suivantes (fournies par le fabricant) : longueur 250 mm,
diametre interne : 7 mm et diametre externe : 10 mm ; la surface en contact avec le liquide a traiter est
de 55 cm®. La membrane est placée a ’intérieur du module et I’étanchéité est assurée par des joints
toriques en Kalrez™, matériau résistant a la présence d’acide acétique. Le rétentat est renvoyé vers le
réservoir, tandis que le perméat est relié au dispositif expérimental de récupération de vapeurs décrit

dans la Figure I1I-4 par un tuyau souple en caoutchouc pour vide, relié a un raccord métal/verre.

Les tuyaux reliant les différents équipements sont de diamétre 10 mm et sont constitués pour
la plupart en acier inoxydable 316L (représentés en vert sur la Figure I11-9). Ils adaptés a la présence
d’acide acétique jusqu’a une teneur de 99% massique [140]. Les vannes et les raccords sont en acier
inoxydable 316 L et ont été achetés chez Swagelok. Les joints des vannes sont en Téflon™., Les
tuyaux courbés (de couleur rouges sur la Figure I1I-9) sont en Téflon™ de diamétre 10 mm. Leur
souplesse permet un meilleur amorti des pulsations de la pompe. L’ensemble du montage est recouvert
de mousse pour limiter les pertes thermiques. Le pilote a été réalisé par le service mécanique du

LRGP.

L’agitation est assurée par la recirculation du fluide. Le prélévement du fluide circulant dans le
pilote est réalisé par la vanne V2-1. Deux thermocouples de type K sont placés en entrée et sortie du
module de pervaporation et sont reliés a un thermometre digital deux voies. La précision de mesure de
la température est de = 1,1 °C (déterminée par le service électronique du laboratoire en fonction des
appareils utilisés). L’écoulement du fluide circulant dans la membrane est supposé turbulent : pour les

conditions opératoires normales, le nombre de Reynolds varie entre 3000 et 7000.

111.2.2.4.b. Protocole opératoire
Le dispositif expérimental fonctionne en semi-batch: le courant a traiter est introduit
initialement dans le réservoir tandis que le perméat est continuellement évacué grace au dispositif

spécifique présenté dans la Figure I11-4.

Une fois que la membrane est placée dans le module, celui-ci est installé sur le montage
expérimental. Les vannes V2-2 et V2-9 sont fermées et la vanne V2-3 est ouverte afin de court-
circuiter le module membranaire. La vanne V2-8 est ouverte et le réservoir est rempli de la charge a
traiter. La partie gazeuse de 1’amortisseur de pulsations est mise sous pression a une pression proche

du point de consigne du circuit. La pompe de circulation est ensuite mise en marche avec une course
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du piston nulle. La course du piston est ensuite augmentée jusqu’a atteindre un équilibre des pressions
liquide et vapeur de I’amortisseur de pulsations ainsi que le débit souhaité¢ (120L/h). Le bain
thermostaté est mis en marche a une température de 20 °C supérieure a celle souhaitée au niveau de la
membrane. La pression a ’intérieur de l’installation est ajustée ensuite a 1’aide de la vanne de

régulation VCP.

Au bout d’environ 30 min, le protocole de démarrage de I’installation est effectué (cf. partie
111.2.2.2.b). Les vannes V2-2, V2-9 sont alors ouvertes et la vanne V2-3 est fermée afin de connecter
le module membranaire au réservoir. Au bout 60 a 80 minutes, temps nécessaire a la mise en régime
permanent, le premier changement de piége (cf. partie I111.2.2.2.c) est réalisé. C’est le temps zéro de
I’expérience.

ror N

d’échantillonnage, comme présenté dans la partie 111.2.2.2.c. La faible quantité prélevée est supposée
ne pas affecter la composition du courant d’’alimentation et le régime du systéme. Un échantillon

(environ 2 mL) du liquide dans le réservoir est prélevé afin d’étre analysé.

La nuit, le pilote est placé en sécurité en refroidissant le bain thermostaté tout en maintenant
la recirculation du liquide. La course du piston de la pompe doseuse est réduite afin de diminuer le
débit alimentant la membrane. Chaque matin, le perméat accumulé pendant la nuit ainsi que celui

récolté durant la mise en service du pilote sont recyclés vers le réservoir.
I11.2.3. Résumé des deux montages expérimentaux utilisés

Le Tableau II-4 résume les parametres de chacun des deux montages expérimentaux

développés dans le cadre de la these.

Tableau I11-4. Récapitulatif des parametres des deux montages expérimentaux

Montage plan Montage tubulaire
Membrane Organique plane Inorganique tubulaire
Surface (cm?) 15,2 55
Volume réservoir (mL) 167 2000

CMC-VP-31, PERVAP 1201,

Membranes testées MTA 153/2012 HybSi
Constituants testés Ethanol ; acide acétique Ethanol ; acide acétique
v B i té + agitat . . .
Agitation afreati atmante — agitateut Par recirculation du fluide
magnétique

Bain thermostaté +

Résistance thermique + . . ,
q circulation d’eau dans la

Régulation thermique

régulateur double enveloppe
Pression alimentation Pression atmosphérique 2 Bar
Gamme de temperature De 25°C 4 80 °C De 45 °C 4 60 °C
¢tudiée
[acide acétique]maximum 100% 99%
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I11.2.4. Analyse

111.2.4.1. Méthode analytique et matériel

Les échantillons collectés dans le réservoir d’alimentation et le perméat sont analysés par
Chromatographie en Phase Gazeuse (CPG). Le chromatographe utilisé est un appareil Agilent de série
6890N équipé d’un passeur automatique 7683B et d’une seringue de 10 pL. L’injecteur, constitué
d’une chambre de vaporisation, utilise un ratio de fuite (de 1:50), permettant de diminuer la quantité
de matiére injectée dans la colonne. Le gaz porteur est de I’hélium extra pur (fourni par le laboratoire).
La colonne utilisée est une colonne capillaire Agilent de série HP-PLOT U, constituée de silice
recouverte d’un copolymere divinylbenzene/éthyléne glycol diméthacrylate. Elle est peu polaire et
peut donc étre utilisée pour séparer des composés polaires. Le détecteur utilisé est de type TCD
(acronyme anglais de Thermal Conductivity Detector) ; cette technologie, basée sur le principe du pont

de Wheatstone, est utilisée pour détecter la présence d’eau dans un mélange.

Les échantillons du perméat et du rétentat sont analysés par la méme méthode présentée dans

le Tableau III-5.

Tableau III-5. Méthode d’analyse CPG

Injecteur Détecteur Four Passeur automatique
Type : split Type : TCD T constante Volume injecté : 1 uL
T:180°C T:250 °C T:180°C Nettoyage de la seringue
Split ratio :  D¢bit de référence :  Pression constante e . L
50:1 20 mL/min = 0.4 bar pre-injection post-injection
Temps : 8 min Acétone : 2 fois  Acétone : 2 fois
Gaz vecteur : Echantillon : 2
Hélium fois minimum

L’acide acétique a tendance a se dimériser en phase gazeuse [110]. Cette particularité fait que
I’analyse par CPG est assez délicate car le pic de ’acide peut présenter une trainée, susceptible de
chevaucher d’autres pics. Cependant, lors de I’analyse d’un mélange binaire, ce probléme est limité si
le composé concerné présente le temps de rétention le plus important. Cette méthode a donc été

retenue pour sa grande rapidité et sa grande fiabilité.
111.2.4.2. Courbes d’étalonnages

Les échantillons analysés sont constitués d’un mélange binaire ; une méthode d’analyse simple
peut donc étre employée. La technique d’analyse utilisée dans ce manuscrit est basée sur la méthode
d’étalonnage externe. Deux courbes d’étalonnages ont été réalisées : dés la réception de la colonne et
au bout d’un an afin de vérifier d’éventuelles dérives. L’ensemble de la gamme de composition du
mélange binaire est couvert par ces deux courbes d’étalonnages. Les étalons ont été réalisés par pesée

sur la balance décrite ci-apres. Pour minimiser les erreurs de pesée, une masse importante a été utilisée
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pour chaque échantillon (masse totale d’environ 20 g). Chaque injection est répétée au minium trois

fois. Les deux courbes d’étalonnage sont présentées sur la Figure I1I-11.
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Figure IlI-11. Comparaison des courbes d'étalonnage réalisées le 01/03/2012 et le 04/02/2013

Les courbes d’étalonnage montrent que 1’évolution de la teneur en acide de 1’étalon n’est pas
parfaitement linéaire avec le pourcentage d’aire du pic d’acide. Deux courbes de tendance linéaire sont
ajoutées afin de prendre en compte cet écart : I'une pour des teneurs en acide supérieures a 40 %, c'est-
a-dire correspondant au rétentat et ’autre pour des teneurs en acide inférieures a 40%, c'est-a-dire

correspondant au perméat. Ces deux courbes sont présentées sur la Figure I11-12.
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Figure IlI-12. Courbes de tendance linéaire reliant la teneur en acide au pourcentage du pic d’acide
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Les courbes de tendance relient le pourcentage d’aire du pic d’acide, noté %giccide (sur la
surface totale des deux pics d’eau et d’acide) a la teneur en acide de 1’étalon par la relation décrite
dans I’équation (I1I-2) :

Wheiae = A X Wacias" + B (=)

Ou A représente le coefficient directeur de la courbe d’étalonnage et B représente 1’ordonnée

a I’origine. Les valeurs de ces deux parameétres sont présentées dans le Tableau I1I-6 pour le rétentat et

pour le perméat.

Tableau 111-6. Valeurs des parametres de la courbe d’étalonnage

A B
Perméat | 1,0863 | 0,0202
Rétentat | 0,8915 | 0,1073

Les courbes de tendance linéaire reliant la teneur en acide au pourcentage du pic d’acide ont

un coefficient de régression R? de 0,9988 et 0,9987. Ces coefficients sont trés satisfaisants et la

méthode d’analyse est validée.
I11.2.5. Calcul de I'incertitude sur les erreurs de mesure

Le calcul d’incertitude est un aspect important de 1’étude expérimentale. Il permet de connaitre

I’erreur faite lors d’une mesure expérimentale. Deux aspects différents participent a cette erreur :

- L’erreur provenant des appareils de mesure,

- L’erreur provenant du manipulateur

L’erreur globale est la somme de ces deux sources d’erreurs. Leur évaluation est réalisée a
partir de I’expression mathématique de la grandeur mesurée. L’estimation de 1’erreur du manipulateur
doit étre effectuée par la mise en place d’une expérience spécifique, présentée dans cette partie. La
source d’erreur prépondérante est déduite de la comparaison de ces deux sources. La grandeur
concernée par ce calcul d’incertitude est le flux transmembranaire. Le calcul de I’incertitude est
présenté en Annexe A. L’erreur expérimentale correspond a 5% de la valeur du flux maximum et est

utilisée comme erreur absolue sur I’ensemble des points expérimentaux.
I11.3. Simulation du procédé de pervaporation

II1.3.1. Mise en ceuvre du modele de calcul de flux dans Aspen Custom

Modeler

111.3.1.1. Contexte

Dans le Chapitre II, la modélisation du transfert de matiére en pervaporation a été abordée. Un

modele, composé de plusieurs niveaux et d’un nombre différents de paramétres ajustables (pour
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chaque niveau) a été choisi. La mise en ceuvre de ce modele nécessite la résolution d’un nombre
important d’équations ainsi que le calcul des coefficients d’activité et de la pression de vapeur
saturante. Ces deux aspects nécessitent ’utilisation d’un logiciel de modélisation. Toutes les
simulations sont réalisées a ’aide de la suite de logiciels d’Aspen®, utilisée dans sa version 7.2. Le
logiciel Aspen Custom Modeler a été choisi pour sa trés bonne adaptation aux procédés chimiques et
sa capacité a calculer des propriétés chimiques et physiques des mélanges et corps purs. De plus, il est
possible d’exporter les modeles codés dans Aspen Custom Modeler vers le logiciel de simulation

Aspen Plus. Ce dernier sera utilisé pour simuler les procédés hybrides.
111.3.1.2. Implémentation du modeéle dans ACM

111.3.1.2.a. Hypothéses et schéma du module

Coté liquide, aucune polarisation de la température ni de la composition n’a été considérée ;
cette hypothése a déja été utilisée par certains auteurs [102] et [141]. Coté perméat, le module est
divisé en N sous-modules supposés indépendants ; I’hypothése de mélange idéal est prise pour chacun
des sous-modules. Cette configuration correspond au cas de piston croisé tel que 1’on peut 1’utiliser en
pervaporation [141] et [142] ou pour d’autres types de séparation membranaire, comme la perméation
gazeuse [143]. D’autres modes d’écoulements sont aussi disponibles, tels que le co-courant ou le
contre-courant mais ne seront pas développés dans ce manuscrit. L’écoulement liquide est ainsi
considéré comme parfaitement piston, ce qui implique que la composition du mélange est la méme
pour chaque coordonnée x (cf. Figure III-13). Un modéle 1D est ainsi choisi pour discriminer le
compartiment liquide. Le module est divisé en N sous-modules consécutifs, de surface d4 ; cette
hypothése permet de considérer les évolutions de la composition et de la température du courant

d’alimentation le long du module.

Aucune perte de charge n’est considérée coté liquide ni coté vapeur. Cette hypothese, utilisée
par différents auteurs [102] et [141], est assez forte notamment c6té perméat car celle-ci augmenterait
la puissance que doit fournir la pompe a vide. Cependant I’estimation de ces pertes de charge dépend
grandement de la technologie de la membrane utilisée et notamment du support poreux, comme 1’ont
montré de Bruijn et al. [144]. Afin d’étre applicable pour des systémes variés et pas forcément connus,

il a été décidé de ne pas considérer les pertes de charges et de fixer la pression au perméat.

Le schéma du module de pervaporation est présenté sur la Figure 111-13.

* www.aspentech.com/
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Figure IlI-13. Schéma du module de pervaporation implémenté dans ACM

Pour chaque sous-module k, il existe un courant entrant et deux courants sortants. Pour chacun
de ces courants, le nombre de variables est de: 3 + NC (nombre de constituants) : température,
pression, débit et composition. Ainsi, pour un mélange binaire, le nombre de variables pour chaque
sous-module est de 15, auquel se rajoute la surface de la membrane du sous-module ; ce qui porte le

nombre de variables a 16.

111.3.1.2.b. Bilans de matiére et d’énergie

Le bilan de maticre global est présenté dans 1’équation (III-3).

nket(k — 1) = nPe™(k) + nket (k) (111-3)

Ou n est le débit molaire et I’indice k-1 se référe au sous-module précédent. Les sous-modules
étant consécutifs coté liquide, 1’alimentation du sous-module k correspond au rétentat du sous-module
k-1, ce qui explique la notation de I’équation (I1I-3).

Le bilan de matiére par constituant est proposé dans 1’équation (I11-4).

x{¢ (k — DaRet(k — 1) = y[™(k)nPerm (k) + x[ (k)nRet (k) (111-4)
La détermination du débit du perméat nécessite le calcul du flux transmembranaire. Celui-ci

est réalis¢ a I’aide du mode¢le de calcul de flux transmembranaire, choisi et présenté dans la partie

I1.4.2.2. La forme générale du flux transmembranaire est présentée dans 1’équation (III-5).

Jm;(T,x) = QM™°'(T,x) x FM;(T, x) (I11-5)
Ou O représente la perméance molaire et FM la force motrice du constituant i. Les
coefficients d’activité et la pression de vapeur saturante nécessaires au calcul de la force motrice sont
déterminés a 1’aide de procédures spécifiques disponibles dans le logiciel Aspen Custom Modeler. Le

flux molaire est relié¢ au bilan de matiére pour chaque constituant i grace a 1’équation (I11-6).

nPerm(k) x yPerm (k) = dA x Jm;(k) (111-6)

106



Chapitre III. Matériels et méthodes

La somme des fractions molaires au perméat doit étre égale a 1, comme exposé dans

I’équation (III-7).

Z yiem(k) =1 (111-7)

Le bilan d’énergie est réalisé¢ pour chaque sous-module k, en utilisant I’enthalpie du courant et

le débit molaire.

A1) X Ay (T 1y XGe-1y Pacn)
= ey X hio (TES5 2085 PAST) + nge™ (111-8)
X RGN (g™, V™ PP
Dans 1’équation (III-8), les enthalpies sont calculées par les procédures d’Aspen Custom
Modeler en fonction de la température, pression et composition. Les températures du rétentat et du

perméat du sous-module £ sont inconnues. Afin de résoudre cette équation, la température du perméat

est supposée €gale a la température du rétentat. Cette hypothése est présentée sur 1’équation (I11-9).

TS = TEy (I11-9)
C’est une hypothese forte car il est difficile d’estimer avec précision la température du
perméat. En effet, la polarisation de la température transversale de la membrane implique que la
température du perméat sera plus faible que celle de la face amont de la membrane. Cependant, cette

différence dépend fortement du systéme et notamment de la technologie de la membrane employée.

Enfin, co6té liquide, les pertes de charges sont supposées nulles; il en découle que la pression

au module k est égale a la pression au module k-1, comme il est indiqué dans 1’équation (I1I-10).

Ret _ pRet
Pay = Pic-1y (I1-10)
L’intégration globale du module est ensuite réalisée. Le rétentat du module correspond au
rétentat du dernier sous-module. Le courant du perméat du module résulte du bilan maticre présenté

par les équations (III-11) et (I1I-12) afin de déterminer la composition et le débit du courant.

Torite = Z aPerm (k) (I-11)
k
RESTT, X VLR = D PO (K) X yP™ (k) (II-12)
k

lI1.3.1.2.c. Cas particulier de la perméation de vapeurs
Bien que ce procédé ne soit pas appliqué dans les deux sujets d’étude (cf. chapitres IV et V), il
faut noter que le module codé est facilement adaptable au procédé de perméation de vapeurs. Le
procédé est alors supposé isotherme car il n’y a pas de changement d’état. De plus, la force motrice est

adaptée pour prendre en compte la phase vapeur du courant d’alimentation. L’activité est remplacée
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par la fugacité et la pression de vapeur saturante par la pression totale du courant d’alimentation,

comme présenté dans 1’équation (III-15) :
FMi (T, x) — fiAlimPAlim _ ylPermPPerm (HI—13)
Ou "™ est le coefficient de fugacité du constituant i dans le courant d’alimentation.

111.3.1.2.d. Variante isotherme du module de pervaporation

Comme présenté dans la partie 1.2.6, 'une des limites d’utilisation du procédé de
pervaporation vient de la vaporisation des constituants entrainant une diminution de la température et
donc du flux transmembranaire. L’effet de la diminution de température est atténué par la mise en
place de réchauffeurs intermédiaires entre deux modules de pervaporation (cf. partie 1.2.3).
Cependant, méme si la diminution est faible, elle peut avoir des effets importants. C’est pourquoi, une
variante isotherme du module est proposée. Dans celle-ci, il est supposé que le module est chauffé
pour apporter la chaleur nécessaire a vaporiser les constituants traversant la membrane. Cette variante
permet ainsi de se placer dans un cas idéal dans la mesure ou le flux transmembranaire est maximisé,
ce qui implique que la surface membranaire est minimisée. Bien que non disponible
commercialement, ce type de module est tout a fait envisageable : un module tubulaire pourrait ainsi

étre utilisé en remplagant une ou plusieurs membranes par des tubes remplis de fluide caloporteur.

Le calcul de la chaleur qu’il faut apporter dans le cas isotherme est réalisé en incorporant un
terme, noté q(k), représentant cette chaleur dans le bilan d’énergie de chaque sous-module k, comme

présenté dans I’équation (I1I-14) :

Ret R t R t Ret R t
sy X hieeny (Taay Xhecay Plctyy) + q(k)
= Al x WG (TS <A PAS) + nE™ (11-14)
P P P
X h(ke)rm(T(kgrm' y( Perm P erm)

La chaleur totale qu’il faut apporter au module de pervaporation pour qu’il fonctionne de

maniére isotherme est calculée en sommant les valeurs g(k) sur I’ensemble des sous-modules.
111.3.1.3. Exportation du module vers Aspen Plus

La simulation des procédés hybrides est réalisée a I’aide du logiciel Aspen Plus. L’exportation
du module de pervaporation est réalisée a 1’aide de la fonction consacrée dans ACM. Pour ce faire, le
logiciel Microsoft Visual Studio 2008 est utilisé. Il génére un fichier .dll et un bloc « pervaporation »
est ajouté dans la bibliothéque du logiciel. Le bloc ainsi créé permet a 1’utilisateur de choisir le mode

de fonctionnement du module ainsi que le modéle de calcul de flux transmembranaire.
I11.3.1.4. Analyse du degré de liberté et choix du mode de fonctionnement

Il est intéressant de faire 1’analyse du degré de libert¢ du modele codé. Pour le cas d’un

mélange binaire, le degré de liberté est analysé :
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- Nombre de variables : 16

- Nombre d’équations : 9

- Nombre de variables fixes : 6

En soustrayant le nombre total de variables par le nombre d’équations et le nombre de
variables fixes, on obtient le degré de liberté¢ du probléme qui est de un. Trois variables différentes
peuvent étre fixées, a savoir la surface du module, la température de sortie du rétentat ou la
composition de sortie du rétentat. Ces trois alternatives correspondent a trois modes de fonctionnement
qui peuvent étre sélectionnés par 1’utilisateur du module ACM. Le choix de différentes stratégies dans
la simulation d’un module de pervaporation a déja été proposé par Bausa et al. [142]. Les trois modes

de fonctionnement sont les suivants :

- Fixer la composition du rétentat. Ce mode permet de calculer la différence de température

et la surface nécessaires pour atteindre un objectif de séparation et correspond a une
utilisation de la pervaporation pour réaliser une séparation donnée

- Fixer la surface de la membrane. Ce mode permet de calculer les débits, compositions et

températures des courants de perméat et rétentat et correspond au cas ou la surface de
membrane par module est connue. Ce mode de fonctionnement est utilisé par Sanz et al.
dans leur étude [102].

- Fixer la température en sortie de rétentat. Ce mode permet de fixer la différence de

température entre le courant d’alimentation et le rétentat et de calculer la surface
membranaire ainsi que la composition au rétentat. La diminution de la température le long
du module a pour conséquence une diminution de la force motrice et donc du flux
transmembranaire. Ce mode de fonctionnement permet de limiter cet impact sur le
procédé, en fixant une différence de température maximum par module, comme proposé

par Fontalvo et al. [23].
Comme présenté dans la partie 1.2.3, ’utilisation du procédé de pervaporation s’accompagne
de la mise en place de réchauffeurs intermédiaires entre les modules. Le nombre des modules et la
surface membranaire totale nécessaires pour atteindre les objectifs de séparation fixés dépendent du

mode de fonctionnement. L’effet du mode de fonctionnement est développé dans la partie V.6.1.3.
I11.3.1.5. Calcul de la puissance a fournir a la pompe a vide

Les colits de la pervaporation sont estimés en termes de CAPEX, en calculant la surface
membranaire et en termes d’OPEX, en calculant la puissance qu’il faut fournir a la pompe a vide pour
maintenir une pression faible coté perméat. Comme présenté dans le Chapitre I, il existe deux
configurations différentes pour la combinaison du condenseur et de la pompe a vide. La configuration
¢tudiée dans ce manuscrit est présentée dans la Figure I-5; dans celle-ci, la pompe a vide est placée

avant le condenseur. La puissance qu’il faut fournir a la pompe a vide est alors facilement estimable
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par la relation liant le débit a traiter par la pompe a la différence de pression [143], comme présenté

dans I’équation (III-15) :

K—1

K RTPerm PAtm K
Wpy = nberm x =D X - X <Pperm> -1 (1II-15)

Ou Wpy est la puissance électrique fournie a la pompe a vide, x le coefficient d’expansion
adiabatique du mélange, 7 I’efficacité de la pompe, P*" la pression atmosphérique. La puissance est
calculée en kW. Le coefficient d’expansion adiabatique est calculé par le rapport des capacités
thermiques a pression constante (c,) et volume constant (c,) du mélange, comme présenté sur

1I’équation (III-16).

K=-2L (111-16)
CU

Les capacités thermiques sont calculées a 1’aide du logiciel ACM.
I11.3.2. Détermination des parametres ajustables des lois de calcul de flux

Les lois de calcul du flux transmembranaire (présentées dans le Chapitre II) présentent des
paramétres qu’il est nécessaire d’ajuster pour représenter convenablement les données expérimentales.
La régression de ces paramétres est réalisée en utilisant la méthode des moindres carrés. Une

« fonction objectif » est introduite, comme défini dans 1’équation (I11-17) :

FO = Z < i,exp ]l calc> (HI-17)

] i,exp
Ou FO est la fonction objectif, NP le nombre de points expérimentaux, J;., le flux

expérimental du constituant i et J; ... le flux calculé du constituant i.

La fonction objectif est minimisée a 1’aide du solveur d’Excel qui utilise les paramétres de la

loi de calcul de flux pour réaliser la régression.
I11.3.3. Analyse de sensibilité paramétrique

I1 est important de déterminer I’influence des paramétres utilisés pour coder le module de
pervaporation dans le logiciel ACM. Le premier parameétre est la combinaison de la loi de calcul du
flux transmembranaire. En effet, les équations de calcul des perméances et de la force motrice des
constituants sont assez différentes, notamment sur le nombre de paramétres ajustables. L’analyse de

sensibilité sur ce paramétre est développée dans la partie V.5.4.3 ainsi que dans 1’Annexe L.

Le deuxiéme paramétre étudié est le mode de fonctionnement du module. En effet, Bausa et al.
[142] ont montré que la politique de gestion de la température influe sur les résultats de simulation du

module de pervaporation. L’effet de ce paramétre sera étudié dans la partie V.6.1.3. La variante

110



Chapitre III. Matériels et méthodes

isotherme du module est aussi utilisée et les résultats de sa simulation sont comparés avec ceux d’un

module non-isotherme (cf. partie V.6.1.2).

Le troisieme paramétre est le nombre de sous-modules (N). Ce parameétre influe sur la
discrimination le long du module et donc sur la bonne représentation des évolutions de la
concentration et de la température. Ainsi, plus le nombre de sous-modules est important, plus les
variations de température et de composition seront bien estimées. L’influence de ce paramétre et le

choix fixé pour ce travail sont développés dans I’ Annexe B.

Enfin, les différents paramétres opératoires, tels que la température d’alimentation, la pression
du perméat et la composition du courant d’alimentation dépendent de la séparation simulée mais aussi
des contraintes industrielles. Ainsi, la pression au perméat, qui influence directement les performances
du procédé (car ce paramétre intervient dans le calcul de la force motrice), est fixée en fonction des
technologies disponibles. Le choix de ce paramétre pour les simulations présentées dans ce manuscrit

est explicité dans la partie V.6.3.1.1.

I11.4. Conclusion intermédiaire

Les matériels et méthodes ont été abordés dans ce chapitre. Les deux montages expérimentaux
développés dans le cadre de ce travail de thése ainsi que les protocoles opératoires correspondants, ont
¢été décrits. Ils permettent de caractériser les performances de membranes de formes plane et tubulaire.
Les quatre membranes testées dans le cadre de ce travail de thése sont présentées dans ce chapitre.
Trois d’entre elles sont des membranes organiques planes et la derniére est une membrane hybride de

forme tubulaire.

Le module de pervaporation codé dans le logiciel Aspen Custom Modeler a été décrit dans la
deuxiéme partie du chapitre. Il permet a 1’utilisateur de choisir le modéle de calcul du flux
transmembranaire ainsi que le mode de fonctionnement du module. Les hypothéses prises pour coder
le module sont proposées et justifiées. Le module ainsi peut étre utilisé pour une large gamme de

membranes et de constituants.
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Chapitre IV. Etude de cas : récupération de butanol

dans un milieu de fermentation

Les chapitres précédents ont présenté les outils nécessaires a l’étude de l’intérét de la pervaporation
dans les procédés hybrides. L’état de ’art a notamment montré [l'intérét de ['utilisation de la
pervaporation dans les biotechnologies. L’ objet de ce chapitre est d’évaluer le gain de ['utilisation de
la pervaporation dans le cadre d’une fermentation acétonobutylique. Cette étude met en ceuvre des
membranes hydrophobes et sera basée sur une étude par simulation du couplage
pervaporation/fermentation. Les enjeux et objectifs seront présentés dans la premiére partie et les
aspects thermodynamiques dans la deuxieme. L’intérét technico-économique de la pervaporation sera
étudié en comparant avec un procédé conventionnel, exposé dans la troisieme partie. Enfin, [’étude du

procédeé hybride sera décrite dans la derniere partie.
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IV.1. Introduction

IV.1.1. Enjeux de la production de butanol par fermentation

IV.1.1.1. La place des biotechnologies dans l'industrie chimique

Les énergies fossiles et les produits dérivés du pétrole ont constitué¢ la source principale des
carburants mais aussi une base importante de la chimie industrielle traditionnelle du XXeme siecle.
L’augmentation et la fluctuation du coit du baril du pétrole (cf. Figure I-1) ainsi que la perspective
d’une raréfaction des ressources fossiles ont amené les industriels a rechercher de nouvelles voies de
production de composés chimiques, aussi bien pour les carburants que pour les grands intermédiaires
chimiques. Cette évolution est soutenue par la mise en place de politiques internationales incitatives
[145]. Parmi les voies étudiées, les biotechnologies font partie des techniques essentielles permettant

de répondre a ces nouveaux défis.

Les biotechnologies se définissent par 1’utilisation d’agents biologiques (micro-organismes et
enzymes) pour la production et la transformation éco-efficientes de produits chimiques, de matiéres et
de bioénergie’. La source de ces biotechnologies est renouvelable et peut étre de différentes natures :

glucides, lipides ou protéines.

L’éthanol et les biodiesels (esters méthyliques et éthyliques des huiles végétales) sont les
produits chimiques les plus produits par voie biochimique [146]. L’¢éthanol est principalement utilisé
comme biocarburant ou comme additif dans ces derniers. Cependant, pour une application de
biocarburant, les performances de 1’éthanol sont plus faibles que celles du butanol [147]. En effet,
I’énergie de combustion et la température d’ébullition du butanol sont supérieures a celles de 1’éthanol
et il peut étre directement utilisé en remplacement de 1’essence. De plus, le butanol est utilisé comme
intermédiaire dans de nombreux procédés : fabrication de peintures, polyméres, cosmétiques, ... mais
aussi comme solvant extractif dans de nombreux procédés [148]. Ainsi, la production de ce constituant
par voie biochimique est un défi important pour ’industrie chimique. Le butanol présente différents
isomeres : 1-butanol (aussi appelé n-butanol), le 2-butanol, I’isobutanol et le ter-butanol. Seul le 1-

butanol est considéré dans ce chapitre et il est supposé que la fermentation ne produit que cet isomeére.
Le butanol sera noté B, ’acétone A et I’éthanol E.
1V.1.1.2. Production de butanol par fermentation

La production d’alcools par voie biochimique est réalisée généralement par fermentation de
bactéries anaérobies a partir de sucres. Cette réaction a été observée pour la premiere fois par Pasteur
en 1862 [146]. La fermentation acétonobutylique (notée ABE), réalisée par la bactérie Clostridium

acetobutylicum, est utilisée pour produire le butanol. Cette fermentation s’accompagne de la

> Définition de I’ODCE, http://www.oecd.org/
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production d’acétone et d’éthanol en quantités minoritaires. La proportion généralement obtenue est

6:3:1 (butanol/acétone/éthanol) [149].

Elle s’est développée au cours de la premicre guerre mondiale pour répondre a la demande
forte en acétone nécessaire a la production de cordite (explosif) [146]. L utilisation de ce procédé va
décroitre a partir de la fin de la deuxiéme guerre mondiale avec le développement de 1’industrie
pétrochimique et I’augmentation du prix des matiéres premiéres, jusqu’a disparaitre dans les années
1980 avec la fermeture des derniéres usines en Chine [146]. Cette fermentation connait un nouvel
intérét a partir des années 1990 et le développement de la chimie verte. Sa capacité a produire deux
molécules organiques (acétone et butanol) futures molécules plateformes® des bioraffineries [150] fait

revenir cette réaction sur le devant de la scéne.

Cette bactérie a la capacité d’utiliser une grande variété de sucres monomeéres : glucose,
lactose, saccharose, xylose comme substrat. Actuellement, les mélasses issues de canne a sucre et de
betterave peuvent étre utilisées comme source de sucres. Certaines souches de bactéries peuvent aussi
utiliser des substrats a base d’amidon [151]. Cependant, les pentoses et hexoses issus de I’hydrolyse de
la biomasse ligno-cellulosique peuvent aussi étre utilisés comme mati¢res premiéres [152]. Cette
particularité fait de cette fermentation un procédé utilisant des ressources issues de la partic non
comestible des végétaux, ce qui la rend non-compétitive avec les filiéres alimentaires. On parle alors

de carburant de deuxiéme génération.
11 existe deux phases dans la fermentation ABE [148] :

- La phase acidogénese ou la bactérie produit des acides carboxyliques (principalement
acide acétique, noté AA et acide butyrique, noté AB) ; ces derniers sont des intermédiaires
de réaction. Cette phase se caractérise par une augmentation importante de la
concentration de la biomasse.

- La phase organogénése ou la bactérie va transformer les acides et une partie du substrat en
acétone, éthanol et butanol.

La cinétique de fermentation est inhibée par la présence des molécules organiques, ce qui se
traduit par une limitation de la concentration maximale d’organique que 1’on peut obtenir lors de la
fermentation. Selon la nature des substrats et la souche des bactéries, des concentrations en composés
organiques comprises entre 15 et 25 g.L™' sont obtenues en fermentation batch [153]. En raison de
cette inhibition, la quantité maximale de sucre dans une fermentation batch est d’environ 70 g.L". La

température de fermentation est comprise entre 30 et 40 °C.

Actuellement, le butanol est produit quasiment exclusivement par voie pétrochimique ; seule

la Chine a relancé la production de butanol par fermentation qui atteint selon Ni et al. [154] 210 000

5 Aussi appelées synthons ou building blocks en anglais, ces molécules permettent de synthétiser par
recombinaison chimique d’autres molécules plus complexes
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tonnes/an. Néanmoins, un nombre conséquent d’entreprises travaille sur le développement de
bioprocédés pour la fabrication de butanol. Ainsi, les entreprises BP et DuPont ont annoncé en 2006

un partenariat pour la production de biobutanol. Le site www.biobutanol.com’ référence les

entreprises qui travaillent activement sur ce sujet, parmi lesquelles on peut citer Sovert, Gevo, Cathay
Industrial Biotech, Cobalt Technologies, Butyl Fuel LLC, Plantanoix et W2 Energy. Le procédé
conventionnel de référence est une fermentation continue utilisant de ’amidon de mais comme
substrat, suivie d’une séparation des organiques avec un train de séparation impliquant des colonnes a
distiller et des décanteurs [154]. La récupération et la purification des organiques est rendue difficile
par leur faible concentration dans le milieu de fermentation et par la présence d’azéotropes multiples et

d’hétéroazéotrope (cf. partie IV.2).

En I’état actuel, c'est-a-dire avec les souches de bactéries disponibles et sur la base d’un coft
de baril de pétrole de 100 $, selon les études de Xue et al. [151] et Garcia et al. [152], ce procédé n’est
pas compétitif comparé au procédé pétrochimique classique pour la production de butanol. Il est donc

nécessaire d’améliorer le procédé afin de concurrencer le procédé conventionnel.
1V.1.2. Objectif de I'étude

Une solution évidente au probléme posé par I’inhibition est 1’élimination continue des produits
de la réaction biologique. Différentes solutions ont été proposées dans la littérature pour récupérer les
produits de la fermentation au fur et a mesure de leur production par les bactéries. Oudshoorn et al.
[155] et Xue et al. [151] ont fait 1’état de I’art des différentes technologies de récupération de
composés organiques pour un couplage avec un fermenteur ABE. Les solutions envisagées sont
I’extraction liquide/liquide, la cristallisation, la pervaporation, I’osmose inverse, le strippage,
I’extraction supercritique, la perstraction et 1’adsorption. Selon les auteurs de ces publications, les
solutions les plus intéressantes sont le couplage avec la pervaporation, 1’adsorption et le strippage. Le
couplage fermentation/pervaporation pour cette application a été proposé¢ dans de nombreux articles

[156], [157], [158].

La production du butanol, composé organique a fort potentiel, ainsi que le nombre important
de publications traitant de I’utilisation de la pervaporation pour sa production suscitent I’intérét des
industriels de la chimie. L’objectif de ce chapitre est de déterminer 1’intérét de 1’utilisation de la

pervaporation dans le cadre de la production de butanol par fermentation.

Comme présenté dans la partie 1.6, cette étude est réalisée sans acquisition de données
expérimentales nouvelles, s’appuyant sur les travaux déja publiés. Une méthodologie spécifique est
ainsi proposée permettant d’utiliser les nombreuses données publiées dans la littérature afin d’estimer

par simulation le potentiel d’utilisation de la pervaporation pour la production de butanol.

7 Consulté le 27/03/2014
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Tout d’abord, il est nécessaire de sélectionner le procédé conventionnel qui sera la base de la

comparaison avec le procédé hybride. Pour cette étude, le choix s’est porté sur le procédé de

fermentation ABE continue ou fed-batch, suivie d’un train de séparation complexe permettant la

récupération des constituants car il est utilisé actuellement en Chine pour la production de butanol

[154]. Le schéma bloc du procédé conventionnel est présenté sur la Figure [V-1.

Alimentation

Zone réactive:
Fermentation ABE

Composés
organiques purs

Sortie

Zone séparative:
Train de séparation
multicolonne

A

—— B

E

Effluentaqueux

Figure IV-1. Schéma bloc de fonctionnement du procédé conventionnel

Le choix du procédé hybride a été réalisé en analysant les différentes configurations étudiées

dans la littérature. Le procédé envisagé est un couplage direct de la pervaporation sur le fermenteur en

utilisant une membrane hydrophobe. L’étude développée dans ce chapitre est focalisée sur la zone de

couplage fermentation/pervaporation. Elle est constituée d’un courant d’entrée : I’alimentation et de

deux courants de sortie : la sortie du fermenteur et le courant de perméat. Le schéma bloc de

fonctionnement du procédé hybride est proposé sur la Figure IV-2 ; illustrant la zone étudiée dans ce

chapitre.

Limite de I'étude

Zone réactive:

Alimentation

Fermentation ABE

Composés
organiques purs

A

Pervaporation

Sortie

Zone séparative :
Trainde séparation
multicolonne

—).B

Effluentaqueux

Perméat + purification

Figure IV-2. Schéma bloc de fonctionnement du procédé hybride

La pervaporation seule ne permet pas de concentrer le butanol a une pureté intéressante [152] ;

elle ne remplacera donc pas le train de séparation. Cet aspect doit étre pris en compte lors de la
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comparaison des procédés car les deux procédés considérés nécessitent 1’utilisation d’une zone
séparative qui est supposée identique dans les deux cas. Cependant, cette derniére nécessite la mise en

ceuvre d’un procédé complexe et spécifique qui n’a pas été développé dans le cadre de ce travail.

La détermination de I’intérét du procédé hybride est proposée par comparaison avec le procédé

conventionnel sur les critéres suivants :

- La productivité des bactéries, notée ¢, unité kgg.m™.h"', calculée en divisant la quantité de
butanol, noté mg™, créé pour un volume donné de fermenteur, noté V, et par le temps de
réaction, noté t, comme présenté dans 1’équation (IV-1) :

fin
{ = il (IV-1)
VXt

- Le rendement en sucre, noté 7, unité kgg.kgs"', défini par la quantité de butanol créé, noté
mp™, divisé par la quantité de sucre introduite, comme présenté dans 1’équation (IV-2) :

m fin
L S— (IV-2)

m:l;ntrodulte

- La capacité de franchissement de la zone de démixtion (présence de deux phases liquides)

par le procédé de pervaporation. Cet aspect sera explicité dans la partie [V.2

La productivité est ensuite utilisée pour calculer le volume nécessaire a atteindre la
spécification de production (cf. partie IV.1.3) ainsi que le débit qui sera traité par le train de séparation
(cf. partie IV.3). Il est supposé qu’il n’y a pas d’effet de scale-up et que la productivité obtenue pour
un volume donné est directement extrapolable pour un volume quelconque. Ainsi, le volume
nécessaire pour atteindre les spécifications est calculé en divisant le débit de production voulu par la
productivité des bactéries, comme présenté dans 1’équation (IV-3) :

mobjectif
Volume nécessaire = —2— (IV-3)

¢

De méme, dans le cas du procédé hybride (cf. partie IV.4), le calcul de la surface membranaire
qu’il faut mettre en ceuvre est effectué sur le méme principe. Ces deux parameétres sont directement

liés au cout d’investissement et serviront de base de comparaison des différents procédés envisagés.

Les outils développés dans le Chapitre III seront utilisés pour la simulation du procédé de
pervaporation. L’étude thermodynamique sera proposée dans la partie IV.2. Le modele spécifique
permettant la simulation de I’étape de fermentation est codé sur le logiciel Aspen Custom Modeler. Le
choix de la cinétique et son implémentation dans ACM sont proposés dans la partie IV.3.1.
L’utilisation des données de la littérature pour I’estimation des performances de membrane est

proposée dans la partie IV.4.3. Enfin, 1’étude du procédé hybride est développée dans la partie IV.4.4.
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IV.1.3. Cahier des charges

Le cahier des charges est un parametre important de I’étude. En effet, il est indispensable de
comparer les résultats des procédés hybride et conventionnel sur les mémes spécifications. Cette
comparaison n’a de sens que si I’objectif de production du butanol est le méme pour les deux types de
procédé. L’objectif de production est fixé a 40000 tonnes par an, ce qui correspond a une production

de 5 t/h.

Cette ¢tude étant prospective, la zone de séparation n’est pas étudiée dans ce chapitre. Ainsi
I’objectif de pureté en sortie de procédé n’est donc pas pris en compte dans le cahier des charges.
Cependant, le mélange quaternaire présente une zone de démixtion. Il peut étre intéressant d’utiliser ce

caractére particulier pour augmenter la composition en butanol du courant a traiter.
IV.2. Etude thermodynamique

1V.2.1. Enjeu de I'étude de la thermodynamique

L’étude mise en ceuvre dans ce chapitre porte sur la récupération de butanol dans des mélanges
complexes : butanol/acétone/éthanol/eau. Le comportement en phase liquide des quatre constituants
est fortement non idéal avec la présence d’azéotropes binaires (hétéroazéotrope eau/butanol,
composition molaire en eau 0,750 a pression atmosphérique et azéotrope eau/éthanol, composition
molaire en eau 0,894 a pression atmosphérique) [85]. Selon la composition du mélange quaternaire
deux phases liquides sont présentes. Les équilibres thermodynamiques du systéme devront donc étre
modélisés avec un modele permettant de calculer les coefficients d’activité en phase liquide tel que
NRTL ou UNIQUAC. Un autre modéle peut étre envisagé : le modéle UNIFAC qui calcule les

coefficients d’activité par contribution de groupe.

Deux aspects sont importants pour 1’étude thermodynamique. Le premier est de bien
représenter la zone de démixtion, en particulier la composition des deux phases et I’effet de la
température sur la démixtion. En effet, la présence de deux phases (aqueuse et organique) est
intéressante pour la récupération des composés organiques car elle permet une séparation naturelle par
démixtion, ce qui simplifie les étapes de purification aval (utilisation d’un décanteur). Le deuxieme
aspect est le calcul des coefficients d’activité chimique qui sont utilisés dans le calcul du flux

transmembranaire (cf. Chapitre II).

Le choix du modé¢le thermodynamique se fera en comparant les résultats du modéle avec des
données expérimentales issues de la Dortmund Data Bank (DDB). L’étude de 1’équilibre
Liquide/Liquide du mélange quaternaire n’est présenté que dans une seule source bibliographique ;
cela limite le nombre de données expérimentales et les rend peu sures. La comparaison entre les

données expérimentales et les résultats de la modélisation se fait donc sur 1’étude des équilibres
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Liquide/Liquide des mélanges ternaires. Deux d’entre eux ont un intérét particulier car ils présentent

deux phases liquides : butanol-acétone-cau et butanol-éthanol-eau.
1V.2.2. Etude des équilibres ternaires

Les paramétres d’interaction Dbinaires utilisés pour représenter les équilibres
thermodynamiques sont présentés dans I’Annexe C. La Figure IV-3 présente la comparaison des
différents modeles sur leur capacité a représenter les deux phases liquides pour le quaternaire

acétone/butanol/éthanol/eau a pression atmosphérique et a 20 °C.

Acétone Butanol Acétone

Phase organique

VALV ARV A VA B Phase aqueuse
_______ ===Modele UNIFAC
A = Modéle UNIQUAC
Acétone ———Modele NRTL

Figure IV-3. Equilibre Liquide/Liquide du quaternaire butanol/éthanol/eau/acétone a 20 °C, 1 Bar,
modeles UNIQUAC, NRTL et UNIFAC

La Figure IV-3 montre que les trois modéles utilisés sont trés proches et surestiment la zone de
démixtion notamment pour le ternaire eau/butanol/acétone. Ainsi, I’impact de la présence d’acétone
n’est pas bien prise en compte et induit une surévaluation de la zone de démixtion. II serait intéressant
de comparer les mode¢les sur les coefficients d’activités mais il manque des données sur les mélanges
ternaires. Les trois modeles étant équivalents, le choix est réalisé de fagon arbitraire. Le modele NRTL

est retenu pour ce chapitre.
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IV.3. Etude du procédé conventionnel

1V.3.1. Cinétique de fermentation

1V.3.1.1. Introduction

La cinétique de fermentation est un aspect fondamental de I’étude. En effet, elle permet de
déterminer les quantités de composés organiques produites par le fermenteur. L’effet de 1’inhibition
des composés organiques sur les bactéries doit ainsi étre représenté de fagon correcte car cet aspect est
au centre de la comparaison des procédés et détermine I’intérét de 1’utilisation de la pervaporation. Le

choix du modéle de cinétique est donc un aspect important de 1’étude.
1V.3.1.2. Choix du modéle de cinétique

Comme tous les procédés de fermentation, différents éléments ont une influence sur la

fermentation acétonobutylique :

- Le mode de réaction : batch, fed-batch ou continu,
- Les paramétres opératoires : taux de dilution, concentration initiale en biomasse et en
substrat,

- La souche de la bactérie

Ainsi, un aspect fondamental de la recherche sur la fermentation acétonobutylique est
concentré sur la modélisation mathématique de ce procédé. La relative lenteur de la réaction ainsi que
la grande dépendance a ces différents éléments cités rendent la modélisation de la cinétique assez
délicate [159]. Le choix de la cinétique aura donc une importance sur 1’optimisation des conditions
opératoires qui dépendent des conditions dans lesquelles la loi de cinétique a été obtenue. L’objet de
ce travail est de choisir le modéle représentant au mieux le cas d’un couplage avec le procédé de
pervaporation. La prise en compte de I’inhibition est une caractéristique primordiale car le but de
I’étude est de connaitre la potentialité d’amélioration du procédé en retirant le butanol au fur et a
mesure de sa production durant la fermentation. Le choix du modéle cinétique a été réalisé en

collaboration avec Marie Chauve, ingénieur procédé chez Solvay.
1V.3.1.3. Présentation de la loi cinétique

Proposé par Mulchandani et al. [160], le modéle cinétique choisi est utilis¢é pour une
fermentation batch ou continue. Il a été développé dans le cas d’une rétention des bactéries dans le
fermenteur, qui correspond au cas étudi¢ car il est supposé que les bactéries sont confinées dans le

fermenteur.

Ce modele tient compte de la formation de butanol, acétone, éthanol, acide acétique et acide
butyrique. Les auteurs considérent que les acides acétique et butyrique sont des intermédiaires

réactionnels et qu’ils sont réduits en acétone et butanol ; 1’éthanol est produit directement en fonction
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de la teneur en sucre. Une inhibition des produits est prise en compte. Toutes les bactéries sont
supposé€es vivantes et participant a la fermentation. Enfin, la fermentation produit un seul isomére du

butanol : le n-butanol.

IV.3.1.3.a. Cinétique de la biomasse
L’augmentation de la concentration en biomasse (qui correspond a la division cellulaire)
s’accompagne d’une phase de latence, suivie d’une phase de croissance et enfin d’une phase
stationnaire. Cette étude considére uniquement la phase de croissance des bactéries. La vitesse de
croissance de la biomasse, notée ry, peut étre reliée a la concentration massique en biomasse, notée

[X] .., et au taux de croissance de la biomasse, noté ji, comme présentée dans 1’équation (IV-4) :

ry = A X [XIn (IV-4)
Le substrat a un effet limitant sur le taux de croissance de la biomasse. Une relation de Monod
[161], liant la concentration molaire en substrats (sucre), notée /S/,, au taux de croissance maximal de
la biomasse, noté i, et a la constante de Monod, notée K,, est utilisée, comme présenté dans
I’équation (IV-5). Cette constante correspond a la constante de saturation des constituants et est donc
définie pour chacun des produits de la biomasse.
(IV-5)

Sk
H= o Ts], + Ko,

Une fonction d’inhibition, notée f{I), est utilisée pour caractériser 1’inhibition du butanol et de
’acide butyrique sur la vitesse de croissance de la biomasse. Elle dépend de la concentration totale en
butanol et en acide butyrique, regroupés dans 1’acronyme BAB. Selon la valeur de cette concentration,

deux fonctions d’inhibition sont utilisées ; elles sont présentées dans les équations (I11-3) et (IV-7).

f(I) = exp(—0,01 x [BAB],,) Pour [BAB],,< 8 g.L'I (IV-6)
f(I) =-0,153 = [BAB],,, + 2,16 Pour 8 < [BAB],,< 13,9 g.L'I (IV-7)
La vitesse de croissance de la biomasse est une combinaison des équations (IV-4), (IV-5),

(III-3) et (IV-7). Elle est résumée dans I’équation (IV-8) :

ISk

Tx = U mf(l) [XTm (IV-8)

1V.3.1.3.b. Cinétique de consommation des sucres
Les bactéries utilisent des sucres comme source d’énergie pour se diviser mais aussi pour se
maintenir en vie. Cette supposition se traduit par une relation entre la vitesse de consommation des
sucres, notée rs, avec le taux de croissance des bactéries et la concentration massique en biomasse,

comme présenté dans 1’équation (IV-9) :

—Tg = k3T'X + k4 [X]m (IV-9)
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Ou k; représente la constante correspondant a la production de biomasse (exprimée en mmol.g’

") et k, le terme de maintien de la biomasse (exprimé en mmol.g™".h™).

11 est supposé que les bactéries produisent des acides acétique et butyrique qui se transforment
ensuite en composés organiques. La relation (IV-9) doit ainsi tenir compte de la production de ces

acides carboxyliques. La vitesse de consommation des sucres est proposée dans 1’équation (IV-10) :

—75 = kary + ka[X]pm + k4 151, 145}, [X]
" [S]n + KS [AB]n + KAB " (IV-IO)
[STn [AA],
+ k2 [X]m

[STn + Ks [AA]n + Kpa

Ou k; représente la constante cinétique de production de 1’acide butyrique (exprimée en
mmol.g".h™) et £, la constante cinétique de production de 1’acide acétique (exprimé en mmol.g”.h™).
Les constantes K,z et K, les constantes de saturation correspondant respectivement aux acides

butyrique et acétique (exprimées en mmol.L™).
1V.3.1.4. Cinétique de production

1V.3.1.4.a. Loi cinétique de production
11 est supposé que la vitesse de production suit le modéle de Luedeking et Piret [162], c'est-a-
dire que la vitesse de production dépend de la concentration en biomasse et de la vitesse de production

de la biomasse, comme présenté dans 1’équation (IV-11) :

Tproauit = @ X Ty + 4 X [X]m (IV-11)

Ou a et & sont des constantes cinétiques.

1V.3.1.4.b. Cas des acides carboxyliques
Les acides carboxyliques (butyrique et acétique) sont les intermédiaires de réactions des
produits organiques. La réaction de production des acides doit donc présenter une partie de production
dépendant de I’équation (IV-11) et une partiec de conversion en constituants organiques (acétone et
butanol). Cette derniére suit la relation de Monod, comme proposé dans 1’équation (IV-12) pour

I’acide butyrique et (IV-13) pour I’acide acétique.

nlcgnversion = ke [S]n [AB]m
[S]y, + Ks [ABl i + Kup

Ou kg est la constante cinétique caractérisant la conversion d’acide butyrique en butanol.

[X]m (IV-12)

: [STn [AA];,
conversion — k IV_ 1 3
Ta IS, + Ks [AAln + Kaa [X]m ( )

Ou ko est la constante cinétique caractérisant la conversion d’acide acétique en acétone.

La vitesse globale de production d’acide est une combinaison des équations (IV-11), (IV-12)

et (IV-13). La vitesse de production d’acide butyrique est proposée dans 1’équation (IV-14) :
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[S]n
Tap = ks <k3ﬂm—f(1) [X]m + k4[X]m>
[S]n + KS
S, [ABln (Iv-14)

®[S1n + Ks [ABl;n + Kup Xl

La vitesse de production d’acide acétique est proposée dans 1’équation (IV-15) :

sk,

Acide Taa = Kg <k3llm mf(l)[x]m + ky4 [X]m>
acétique " [STn [AA],

O [S]y + Ks [AAL, + Kaa

(IV-15)

(X1

IV.3.1.4.c. Cas des organiques

Les vitesses de production de butanol, proposée dans 1’équation (IV-16), et d’acétone,

proposée dans I’équation (IV-17), résultent de la production directe par la biomasse et de la conversion
de I’acide butyrique pour le butanol et de ’acide acétique pour 1’acétone.

B )X+ Ry ) )
[STn + K mo e
[S]x [AB]m
[STn + Ks [ABly + Kug

_ [Sla
Ta = kqo (kallm mf(l)[x]m + ky [X]m>
[S]n, [AA]

[S]n + Ks [AA]n + Kga

La production de 1’éthanol est supposée provenir uniquement de la biomasse. Cette hypothese

g = k7 <k3m
(IV-16)

+ k14 [X]m

(IV-17)

+ k15 [X]m

est traduite dans I’équation (IV-18) :

S

mf(l)[x]m + k4[X]m> (IV-18)

g = Ky (k3W

1V.3.2. Implémentation du modele cinétique dans ACM

1V.3.2.1. Hypothéses

Un bloc fermenteur est spécialement codé dans le logiciel ACM pour cette application. Il est
suppos¢ parfaitement agit¢ et fonctionne a pression atmosphérique. La fermentation ABE
s’accompagne de production de CO, qui n’est pas prise en compte. Le substrat est supposé étre de
glucose dont la concentration est fixée par I'utilisateur. Un courant d’entrée et un courant de sortie
sont mis en ceuvre. Le pH du milieu de fermentation, paramétre influant la fermentation [159], est
supposé constant. Cela implique que dans le fermenteur les deux phases (acidogeéne et organogéne) des
bactéries cohabitent (cf. partie IV.1.1.2). Un second bloc, nommé « collecteur », est codé pour

récupérer, au cours du temps, le débit du courant de sortie du fermenteur. Le logiciel ACM est
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employé en mode dynamique afin de suivre les évolutions des variables au cours du temps. La

température est considérée comme homogene et constante au cours du temps.

Le schéma du procédé continu simulé dans ACM est présenté dans la Figure [V-4.

Fermenteur

alimentation sortie

Collecteur
courantde
sorte

Figure IV-4. Schéma du procédé conventionnel implémenté dans ACM
1V.3.2.2. Vérification du modéle cinétique

La vérification du modele se fait en comparant les résultats des simulations avec les données
expérimentales présentées dans la publication de Mulchandani et al. [160]. Les mémes parameétres que
ceux utilisés par les auteurs sont employés pour réaliser les simulations. Ils sont récapitulés dans

I’ Annexe D.

IV.3.2.2.a. Paramétres opératoires de la vérification

Une fermentation batch de 12,5 heures est tout d’abord réalisée afin d’augmenter la teneur en
biomasse dans le fermenteur. L’alimentation du fermenteur est démarrée a la fin de cette fermentation
batch. Le fonctionnement du fermenteur peut étre ainsi qualifié¢ de pseudo-continu. Le taux de dilution
(rapport du débit d’alimentation sur le volume de fermenteur) utilisé pour toutes les simulations est
0,089 h'. Ce taux correspond a celui utilisé par les auteurs de la publication. La composition initiale
en sucre est de 72 g/L et celle en biomasse est de 0,1 g/L. Le fermenteur fonctionne a volume constant
de 1 m’, ce qui implique que le débit volumique du courant de sortie est égal & celui du courant de

I’alimentation.

1V.3.2.2.b. Résultats et validation
Les données expérimentales sont récupérées des graphiques représentant les concentrations
massiques en fonction du temps. Ne connaissant pas les incertitudes des mesures expérimentales, une
barre d’erreur est rajoutée pour prendre en compte les erreurs provenant de 1’estimation des points
expérimentaux. Pour chaque donnée expérimentale, il est supposé que 1’erreur absolue de + 0,5 g.L”' et
que I’incertitude sur le temps est de + 1 h. Les Figure IV-5 et Figure IV-6 présentent les comparaisons

entre les concentrations massiques expérimentales et modélisées.
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Figure IV-5. Comparaison des concentrations massiques en acétone, éthanol et butanol modélisées et

expérimentales [160]
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Figure IV-6. Comparaison des concentrations massiques en sucre et en biomasse modélisées et

experimentales [160]

126



Chapitre IV. Etude de cas : récupération de butanol dans un milieu de fermentation

Les résultats du modéle de cinétique codé dans ACM montrent une assez bonne corrélation
avec les résultats expérimentaux obtenus par Mulchandani et al. [160]. Les concentrations massiques
des composés organiques produits par la fermentation sont trés bien estimées par le modeéle,
notamment la diminution des concentrations présentes a partir de 53 heures d’expérience. La
concentration en acétone semble étre légérement sous-estimée. Concernant les concentrations en
biomasse et en sucre, le modele montre une sous-estimation de la quantité de biomasse mais qui reste
aussi tres limitée. Enfin, il est difficile de conclure sur la teneur en sucre car celle-ci est trés faible sur

I’ensemble de I’expérience.
1V.3.3. Etude du procédé conventionnel par simulation

1V.3.3.1. Paramétres opératoires de la simulation

La cinétique ayant ¢té obtenue dans des conditions opératoires précises, il est important de ne
pas trop s’en é€loigner pour garantir les résultats de la simulation. Les conditions opératoires décrites
dans la publication de Mulchandani et al. [160] sont ainsi utilisées pour réaliser I’étude du procédé

conventionnel.

Comme pour la vérification du modéle cinétique, une fermentation batch de 12,5 heures est
initialement réalisée a 1’issue de laquelle I’alimentation du fermenteur est démarrée avec un taux de
dilution (rapport du débit d’alimentation sur le volume de fermenteur) de 0,089 h™. La composition
initiale en sucre est de 72 g/L et celle en biomasse est de 0,1 g/L. Le fermenteur fonctionne a volume
constant de 1 m’, ce qui implique que le débit volumique du courant de sortie est égal a celui du

courant de I’alimentation.

Seule la concentration en sucre est variée afin de connaitre 1’effet de ce paramétre sur les
résultats du procédé. 11 faut noter que les expériences ont été obtenues avec une teneur en sucre de 35
g/L. Faire varier ce paramétre est une hypothése forte sur la simulation car le comportement de la
cinétique de fermentation avec des teneurs en glucose supérieures a 50 g/ n’est pas connue.
Cependant, des études ont montré que certaines souches de bactéries peuvent accepter une teneur en
sucre de 1’alimentation jusqu’a 500 g/L [153]. Il est donc supposé que la cinétique de fermentation est

extrapolable jusqu’a 100 g/L.
Les paramétres du procédé conventionnel sont résumés dans le Tableau IV-1.

Tableau IV-1. Paramétres opératoires de la simulation du procédé conventionnel

Volume 1 m’
0<t<12,5h batch
12,5h <t < 150h alimentation en continu et soutirage
Taux de dilution 0,089 h''
[sucre] du courant d’alimentation 35¢/L | 55¢L | 70g/L | 100 g/L
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Le volume du fermenteur étant constant, le débit du courant de sortie est fixé par le débit du
courant d’alimentation et un collecteur de sortie est mis en place pour récolter les débits de sortie. Le
milieu de fermentation est mélangé en fin d’expérience avec le contenu du collecteur pour étre traité

™ La productivité

par la zone de séparation. On obtient ainsi la masse totale en fin de réaction, notée m
des bactéries est calculée en divisant la quantité de butanol créée par le volume du fermenteur et par le
temps de réaction. Le temps entre deux réactions nécessaire pour nettoyer et pour vider le fermenteur
n’est pas considéré. La productivité est ensuite utilisée pour calculer le volume nécessaire a atteindre

la spécification de production.
1V.3.3.2. Résultats de I'étude

Les résultats de la simulation du procédé de fermentation continue sont présentés dans le

Tableau IV-2, en fonction de la teneur en sucre considérée pour le courant d’alimentation.

Tableau IV-2. Résultats de I’étude de simulation du procédé conventionnel

[sucre]" ™" (g/L) 35 55 70 100
Productivité (kgs.m>.h™") | 0,512 | 0,661 | 0,727 | 0,815
Rendement (kgp.kgs™) 0,154 | 0,133 | 0,117 | 0,094
Volume nécessaire (m’) 9757 7565 6882 6136
débit a traiter (kg/h) 840997 | 642424 | 576981 | 500648
wp' e 0,0059 | 0,0078 | 0,0087 | 0,0100

Le Tableau IV-2 montre les fortes dépendances de la productivité en butanol et du rendement
a la teneur en sucre du courant d’alimentation : plus la teneur en sucre est importante, plus la
productivité est importante mais plus le rendement baisse.

La teneur massique en butanol et le débit du courant de sortie qui sera traité par le train de

sortie

séparation (wg™ ) dépendent aussi de la teneur en sucre de I’alimentation : plus la teneur en sucre est
importante, plus le débit a traiter sera faible et plus la teneur en butanol sera grande. La purification et
la séparation des composés organiques dans ce courant sont ainsi facilitées par une teneur importante

en sucre dans 1’alimentation.
IV.4. Etude du procédé hybride

IV.4.1. Introduction

La configuration du procédé hybride a déja été fixée dans la présentation des enjeux (cf. partie
IV.1). En effet, le nombre important de publications étudiant le couplage fermentation/pervaporation
ainsi que ’objectif de récupération continue du butanol imposent naturellement la configuration du

procédé hybride. Il a été schématisé dans la Figure IV-2.
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Pour rappel, le procédé hybride envisagé couple un fermenteur a un module de pervaporation
équipé d’une membrane hydrophobe qui permet de retirer les composés organiques du milieu de
fermentation. Il est supposé que le fermenteur est équipé d’un dispositif (crépine par exemple)
permettant de retenir les bactéries dans le milieu de fermentation. Cette hypothése implique qu’il n’y a
pas de microorganisme en contact avec la membrane, ce qui limite le risque de dépot ou de création de
biofilm sur la surface de la membrane. L’étude sera réalisée par simulation en comparant les procédés
hybride et conventionnel sur les mémes spécifications du cahier des charges. L’objectif étant de
connaitre I’influence de la pervaporation sur la cinétique de fermentation, il est nécessaire de bien

modéliser le procédé de pervaporation, c'est-a-dire :

- choisir la combinaison du modele de calcul de flux la mieux adaptée (cf. Chapitre II),

- utiliser des performances de membranes actuellement disponibles.

Ces deux étapes sont fondamentales pour que la simulation du procédé hybride soit la plus
cohérente possible et donc proche de la réalité. Pour connaitre les performances disponibles, il est
nécessaire de faire un état de ’art du matériau membranaire disponible pour le systéme étudié. Le
choix des performances mais aussi du modele de calcul de flux transmembranaire est ainsi une étape

clé.
IV.4.2. Performances des membranes hydrophobes disponibles

Les différents matériaux membranaires étudiés dans le cadre d’une récupération de butanol
dans des solutions aqueuses sont présentés ci-apres. Certains travaux portent sur la récupération de
butanol dans un mélange binaire et d’autres dans le cas d’une fermentation ABE. Il est difficile de
faire une comparaison de toutes les membranes car les conditions expérimentales dans lesquelles ont
¢été réalisées les expériences sont trés diverses. De plus, un nombre important de parametres
opératoires sont souvent manquants, ce qui empéche le calcul des perméances (cf. Chapitre I). La
comparaison des différents matériaux se fera ainsi uniquement sur le facteur de séparation butanol/eau,
le flux transmembranaire total (regroupant I’ensemble des constituants traversant la membrane) ainsi

que sur la teneur en butanol du perméat.
1V.4.2.1. Mélange binaire

Plusieurs matériaux ont été utilisés pour récupérer du butanol d’un mélange binaire a teneur initiale en
butanol de 1% massique. Le Tableau IV-3 présente les performances des membranes testées en
fonction de la nature de leur couche active et des conditions opératoires ainsi que les facteurs de

séparation et les flux transmembranaires obtenus pour un mélange binaire eau/butanol.
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Tableau IV-3. Performances des membranes hydrophobes pour la récupération de butanol pour des

meélanges binaires a teneur initiale en butanol de 1 % massique

lj::z:[‘:r(:\en lea Ep(aui;ssur Temgéé;lture fsep® () fgll:zzt(;ltzll; wge™ Référence

PDMS/PE/support 65 37 34 95 0,26 [163]
mécanique rigide

Silicalite/PDMS’ 29 30 44 50 0,31 [164]
PDMS 50 30 42 53 0,30 [164]
PEBA 30 40 10,5 200 0,10 [165]
PDMS/silicalite 30 35 60 150 0,38 [166]
PDMS/PAN 4 42 22 1390 0,18 [167]
PDMS 490 40 27 300 0,21 [168]
Zeolite/PDMS ' 210 40 36 100 0,27 [168]
PTMSP 22 25 52 60 0,34 [169]
PTFE 25 50 10 800 0,09 [170]
PDMS 50 50 37 70 0,27 [171]
PEBA 50 50 20 60 0,17 [171]
PUR 50 50 9 88 0,08 [171]
PEBA 30 23 6 182 0,06 [158]

Le Tableau IV-3 montre que les membranes les plus testées sont faites a partir de PDMS et de
PEBA. Certains travaux portent sur I’utilisation de matériaux inorganiques (Silicalite notamment) pour
améliorer le facteur de séparation du PDMS. L’ensemble des résultats montrent un facteur de
séparation variant entre 6 et 60, ce qui permet d’obtenir une composition au perméat variant entre 6 et
30% massique en butanol. Cette composition permet, dans la majorité des cas, d’atteindre la zone de
démixtion du mélange binaire (teneur en butanol minimum de 7% massique) ce qui est un avantage

pour le retraitement du perméat.
1V.4.2.2. Mélange quaternaire

Plusieurs matériaux ont été utilisés pour récupérer du butanol d’un mélange quaternaire.
Certaines études prennent en compte la présence d’acide acétique et butyrique. Le Tableau 1V-4
présente les performances des membranes testées en fonction de la nature de leur couche active et des
conditions opératoires ainsi que les facteurs de séparation et les flux transmembranaires obtenus pour
différents mélanges quaternaires. Les compositions de ces mélanges correspondent a des compositions

obtenues en fin de fermentation batch.

¥ Facteur de séparation, défini dans ’équation (I-2)
? Membrane commerciale : PERVAP 1060 (Sulzer)
" Membrane commerciale : PERVAP 1060 (Sulzer)
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Tableau IV-4. Performances des membranes hydrophobes pour la récupération de butanol pour des

mélanges quaternaires

fsep () Flux total
A| B | E [(gmZh")

Nature dela | Epaisseur
membrane (pm)

Composition T (°C) Référence

B:0,015 Silicalite +
A : 0,007 15 70 14|49 | 4 900 [164]

E : 0,0005 PDMS

B:0,019
A : 0,006 PEBA 100 23 6 | 13| 7 34 [158]
E : 0,006

B :0,0323
A :0,0154 PDMS/PAN
E : 0,0043

4 (PDMS)

100 (PAN) 50 22221 6 1300 [167]

B 0,01
A 0,003 o
E 0,001 Slijf)a;/lfg 306 78 | 44| 70| 52 119 [156]
AA - 0,001

AB': 0,001

B 0,012
A1 0,006 L
E : 0,0005 slg]c)a&t; - 306 78 |38]97] 0 89 [156]
AA : 0,0003

AB : 0,0001

B 0,012
A - 0,006 L
E : 0,0005 Slijf)a;/lfg - 306 78 | 38]97] 0 89 [156]
AA 30,0003

AB : 0,0001

B:0,01
A : 0,003
E : 0,001 PDMS 170 78 16 | 44| O 84 [156]
AA : 0,001
AB : 0,004

Le Tableau IV-4 montre que les membranes a base de PDMS et PEBA sont les matériaux les
plus utilisés pour cette application. La présence des autres constituants ne semble pas affecter la
qualité de séparation de ces membranes vis-a-vis du butanol (comparé aux facteurs de séparation
présentés dans le Tableau IV-3). Cependant, les conditions opératoires des données du Tableau V-4
sont assez différentes de celles du Tableau IV-3. Il est donc difficile de tirer des conclusions sur les

performances des membranes hydrophobes utilisées pour la récupération du butanol.
IV.4.3. Choix des performances

IV.4.3.1. Enjeu de la sélection des performances

Dans le cadre d’un couplage direct sur le fermenteur, la composition de la phase en contact
avec la membrane a une teneur en composés organiques beaucoup plus faible que dans le cas étudié
précédemment (composition de fin de fermentation batch). Il est important de connaitre I’impact de la

faible teneur en organiques sur les performances de la membrane. D’une part, la force motrice est dans
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ce cas beaucoup plus faible et d’autre part il est délicat d’extrapoler les performances des membranes
obtenues a une teneur en butanol supérieure a 2% pour les utiliser a 0,1% massique en raison des

risques de polarisation de concentrations.

L’utilisation de la pervaporation doit permettre de réduire la teneur en butanol dans le milieu
de fermentation. Il est donc important de bien estimer le flux transmembranaire de ce composé. Or,
I’effet de la composition sur les performances de la membrane peut avoir des conséquences fortes sur
I’estimation des flux modélisés, notamment pour des teneurs en composés organiques aussi faibles. De
plus, les milieux de fermentation présentent généralement un nombre important de composés
différents qui peuvent interagir avec la membrane et dont on ne connait pas par avance les effets
potentiels. C’est notamment le cas de I’acétone qui est une molécule qui interagit fortement avec le

PDMS et qui peut avoir des effets sur le flux transmembranaire des autres composés.

Le choix des performances qui seront utilisées pour 1’étude par simulation du procédé hybride
doit donc tenir compte de ces deux aspects. Deux paramétres ont été retenus pour sélectionner les

données de la littérature pertinentes :

- L’étude doit porter sur couplage direct des membranes sur le fermenteur
- L’étude doit présenter une la large gamme de concentrations en composés organiques afin
de caractériser au mieux 1’effet de ce paramétre sur le flux transmembranaire.
Deux membranes ont été sélectionnées : la membrane PDMS produite par Pervatech dont les
résultats ont été publiés par le centre de recherche belge VITO [172], [173] et la membrane
céramique/PDMS produite par le laboratoire du professeur Wangin Jin dont 1’équipe a publié

différents articles [174]-[177].

Dans les deux cas retenus, le procédé¢ de pervaporation est directement couplé sur le
fermenteur sans prétraitement. Il faut noter que ce type de couplage risque de s’accompagner de
I’encrassement de la membrane par les microorganismes. Cependant, dans leurs études respectives, les

auteurs n’ont signalé qu’un encrassement faible [173], [174], [177] ou inexistant [172].

Pour chacune des deux membranes, les flux transmembranaires de 1’eau, de ’acétone du
butanol et de 1’éthanol sont exposés. Pour chaque point expérimental, les résultats publiés sont utilisés
pour déterminer les valeurs des perméances de chaque constituant. La combinaison du modéle de

calcul de flux permettant de représenter au mieux les données expérimentales est ensuite fixée.
1V.4.3.2. Performances de la membrane PDMS de Pervatech

1V.4.3.2.a. Présentation
Les auteurs des publications [172] et [173] présentent une étude compléte ou le couplage
pervaporation/fermentation est détaillé dans différentes phases de fonctionnement pour des temps

d’expériences assez long (plus de 1000 h pour chaque publication). La membrane étudiée est
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constituée d’une couche active de PDMS d’environ 1 um sur un support en Polyimide de 200 um
[172]. Les auteurs proposent d’utiliser deux fermenteurs en série pour prendre en compte les deux
métabolismes de la bactérie clostrodia acetobutylicum : acidogénique et organogénique (cf. partie
IV.1.1). Cependant, le couplage ne concerne que le deuxiéme fermenteur. Les gammes de
concentration étudiées sont larges ; elles sont présentées sur le Tableau IV-5.

Tableau IV-5. Valeurs des gammes de composition étudiées pour la membrane PDMS de Pervatech

Acétone Eau Butanol Ethanol
Teneur massique minimale 0,021% 98,669% 0,088% 0,015%
Teneur massique maximale 0,273% 99,869% 0,949% 0,163%

Leurs expériences ont été réalisées a 35 °C. Les auteurs ne considérent pas la présence des
acides acétique et butyrique. Les flux et perméances seront représentés en fonction de la teneur en

butanol a 1’alimentation.

1V.4.3.2.b. Données expérimentales
Les données expérimentales utilisées pour calculer les perméances de chaque constituant sont
regroupées dans la Figure IV-7 qui présente I’évolution des flux transmembranaires de chaque
constituant en fonction de la teneur massique en butanol dans 1’alimentation. La méthode mise en
ceuvre pour récupérer les données expérimentales implique une erreur assez importante. Cette derniére
s’accumule avec I’erreur expérimentale qui est importante du fait des faibles valeurs de flux mises en
ceuvre. Il est supposé que I’erreur absolue est égale a + 10 % de la valeur maximale des flux obtenus.

Elle est représentée sur la Figure IV-7 par une barre d’erreur spécifique a chaque constituant.

Acétone + Butanol 4 Ethanol ® Eau
0.07 - - 0.5
§0.06 . r 04
: - 04
<0.05 - H } H% H% H%* % &
E - 0.3 é
d:.)O'O4 = - 03 E
(=2
£ 0.03 - i 1 02§
% A? | ﬂ | | oz =
5002 - I % | T ﬂm j x
5001 | ﬁ £¥T ﬂﬂll l l lﬂl J, - 01 &
LB b w1y oama o1,
0 0.002 0.004 0.006 0.008 001

w(butanol) alimentation

Figure IV-7 Evolution du flux massique en fonction de la teneur en butanol a l'alimentation pour la

membrane Pervatech
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La Figure IV-7 montre que les données expérimentales couvrent une trés large gamme de
teneur en butanol a I’alimentation (de 0,1 % a 1%). Les flux des trois composés organiques sont

proportionnels a leur teneur a 1’alimentation.

L’augmentation du flux en butanol et acétone est trés rapide avec 1’augmentation de la teneur
en butanol a 1’alimentation, alors que le flux d’eau reste quasiment constant sur la gamme étudice. La
composition du perméat pour des faibles teneurs de butanol a 1’alimentation sera ainsi fortement
constituée d’eau. Ce constat laisse penser que les effets de couplage sont peu importants. Enfin, le flux

d’éthanol reste tres faible sur I’ensemble de la gamme étudiée.

1IV.4.3.2.c. Performances de la membrane
Les perméances des composés sont calculées pour chaque donnée expérimentale a I’aide de
I’équation (IV-19) :
Ji Ji

= A_Pl - quliinPisat(T) _ yiPermPPerm

Q; (IV-19)

La Figure IV-8 présente les perméances de chaque constituant ainsi que leur perméance
moyenne (lignes continues) en fonction de la teneur en butanol a 1’alimentation pour la membrane

Pervatech. L’erreur absolue sur la perméance est estimée a + 20 % de la valeur maximale.

Acétone ® Eau < Butanol A Ethanol
100 - Acétone =——Eau = Butanol Ethanol
90 -
80 - * RS

Q (kg/(h.m?.bar))

0 0.002 0.004 0.006 0.008 0.01 0.012
w(butanol) alimentation

Figure IV-8 Evolution des perméances calculées en fonction de la teneur en butanol a l'alimentation

pour la membrane Pervatech
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La Figure IV-8 présente la grande dispersion des perméances calculées, notamment celle du
butanol (de 22 a 80 kg/h.m?.bar). Cette observation montre qu’il est nécessaire d’utiliser une base de

données importante qui permet de niveler les erreurs.

Les perméances semblent constantes sur la gamme d’¢tude, ce qui confirme 1’observation
réalisée sur le flux et ’hypothése d’effet de couplage négligeable. La moyenne des perméances de
chaque constituant est présentée en trait continu sur la Figure IV-8. La perméance en butanol est la
plus grande. Les perméances en acétone et éthanol sont trés proches 1’une de 1’autre et plus faible que

celle du butanol. La perméance en eau est la plus faible.
Les perméances moyennes de chaque constituant sont présentées sur le Tableau IV-6.

Tableau IV-6 Perméances moyennes pour la membrane Pervatech

Q (kg.h".m™.bar™)
Acétone Eau Butanol Ethanol
Membrane PDMS Pervatech 12,1 7,6 42,1 13,7

1V.4.3.2.d. Vérification des résultats obtenus
Les perméances moyennes obtenues sont utilisées pour calculer les flux pour chaque point
expérimental. La comparaison entre flux expérimentaux et flux modélisés est proposée sur la Figure

V-9 :

e
o~
J

e
w
1

e
N
1

flux modélisé (kg/(h.m?))

Acétone
®E Eau
¢ Butanol
0.1 1 A Ethanol
y=X
0 A T T T |
0 0.1 0.2 0.3 0.4

flux expérimental (kg/(h.m?))
Figure IV-9 Comparaison entre le flux expérimental et le flux modélisé pour la membrane Pervatech
Les flux des composés organiques sont treés bien représentés par les perméances moyennes.
Cependant, dans le cas de 1’eau, la modélisation est moins fidele, et deux séries de points se

distinguent. Cette observation peut s’expliquer par le fait que les données expérimentales proviennent

de deux publications différentes.
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1V.4.3.3. Performances de la membrane composite PDMS/Céramique

1V.4.3.3.a. Présentation

Les auteurs des publications [174]-[177] proposent un couplage fermenteur/pervaporation
avec une membrane composite PDMS/Céramique développée dans leur laboratoire. La membrane
¢tudiée est constituée d’une couche active de PDMS d’environ 10 um sur un support céramique. Les
données ainsi que les gammes d’études sont moins complétes que pour la membrane précédente. Les
temps d’expérimentation sont compris entre 60 et 100 h pour chaque publication. La température

d’étude est de 37°C et un seul fermenteur est utilisé. Les gammes de concentration étudiées sont

présentées sur le Tableau IV-7.

Tableau IV-7. Valeurs des gammes de composition étudiées pour la membrane composite

PDMS/céramique
Acétone Eau Butanol Ethanol
Teneur massique minimale 0,2% 98,1% 0,76% 0,04%
Teneur massique maximale 0,6% 99,0% 1,43% 0,20%

1V.4.3.3.b. Données expérimentales

Les données expérimentales utilisées pour calculer les perméances de chaque constituant sont

regroupées dans la Figure IV-10 qui présente 1’évolution des flux transmembranaires de chaque

constituant en fonction de la teneur massique en butanol dans 1’alimentation.

0.35 - Acétone + Butanol 4 Ethanol mEau | 12
g 03 3 - 1.0
5-025 %
< 0.25 -~
z + - 0.8
@ 0.2 -

g_l 3 - 0.6
o0 ¢ -3 - 0.4
© 0.1 - N
= o)
v i
5 0.05 - 5 @ 0.2
<9

0 . x S 5 0.0

0 0.005 0.01 0.015 0.02

Figure IV-10 Evolution des flux massiques en fonction de la teneur en butanol a l'alimentation pour la

w(butanol) alimentation

membrane composite PDMS/céramique

La Figure IV-10 montre que les données expérimentales couvrent une faible gamme d’étude

de teneur en butanol a I’alimentation. Il est donc difficile d’en déduire des tendances générales pour
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cette membrane. Le flux d’eau est plus important que les flux des composés organiques. Le flux
d’éthanol est trés faible. Des expériences pour une teneur en butanol plus faible auraient été

intéressantes.

1V.4.3.3.c. Performances de la membrane
Les perméances des composés sont calculées pour chaque donnée expérimentale. La Figure
IV-11 présente les perméances de chaque constituant ainsi que leur perméance moyenne (lignes

continues) en fonction de la teneur en butanol a 1’alimentation pour la membrane composite :

Acétone ®E Eau ¢ Butanol A Ethanol
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Eau Butanol Ethanol
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Figure IV-11 Evolution des perméances calculées en fonction de la teneur en butanol a l'alimentation

pour la membrane de W. Jin

Les mémes commentaires que pour la membrane précédente peuvent étre faits. Les
perméances montrent une grande dispersion, notamment pour le butanol. La perméance en butanol est
la plus grande, suivie par les perméances en acétone et en éthanol. La perméance a 1’eau est la plus
faible. Les moyennes des perméances sont représentées en continu sur la Figure IV-11. L’hypothése
de constance des perméances semble correcte. Les valeurs des perméances moyennes de chaque

constituant sont détaillées sur le Tableau IV-8.

Tableau 1V-8. Perméances moyennes pour la membrane composite céramique/PDMS

Q (kg.h”.m™.bar™)
Acétone Eau Butanol Ethanol
Membrane composite 25,0 11,7 82,2 25,0
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1V.4.3.3.d. Vérification des résultats obtenus
Les perméances obtenues sont utilisées pour calculer les flux pour chaque point expérimental.

La comparaison entre flux expérimentaux et flux modélisés est proposée sur la Figure IV-12.

1 _
E 0.8
S
0.6 -
&0
@
‘E 0.4 - Acétone
<) ®E Eau
E ¢ Butanol
éO.Z . . 4 Ethanol
// g
0 LA T T T T 1
0 0.2 0.4 0.6 0.8 1

flux expérimental (kg/(h.m?))

Figure IV-12 Comparaison entre le flux expérimental et le flux modélisé pour la membrane composite

PDMS/Céramique

Les flux des composés organiques sont trés bien représentés par I’hypothése de constance des
perméances. Le flux d’eau présente une légere dérive, ce qui peut s’expliquer par la grande dispersion

des données expérimentales utilisées.
1V.4.3.4. Conclusion intermédiaire

Les performances des deux membranes étudiées montrent que les perméances des constituants
semblent constantes sur la gamme de composition employée. Ainsi, la combinaison numéro 3 du
modele de calcul de flux (cf. partie 11.4.2.3) est choisie et sera utilisée pour la simulation du procédé
de pervaporation. Cela implique que le couplage des flux est négligeable pour cette application avec

les membranes utilisées.

En termes de perméances, les performances de la membrane composite sont a peu pres deux
fois plus importantes que celles de la membrane Pervatech. Cependant, 1’épaisseur de la couche active
de la membrane Pervatech est beaucoup plus petite que la membrane hybride. Leur couche active étant
de méme nature (PDMS, cf. partie IV.4.3.1), les deux membranes se distinguent par leur couche
support : Polyimide pour la membrane Pervatech et céramique pour la membrane composite. La
couche support semble jouer un rdle essentiel sur les performances de séparation de la membrane.

Cependant, il faut noter que les gammes de concentration étudiées pour la membrane composite sont
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plus faibles que pour la membrane Pervatech; il serait intéressant de connaitre les flux

transmembranaires pour des teneurs en composés organiques plus faibles.

Pour les deux membranes, seules des données obtenues a la température de fermentation (35 et
37 °C) sont disponibles. Il est ainsi impossible d’estimer les performances des membranes a d’autres

températures. Le bloc « isotherme » (cf. chapitre 3) pour simuler le procédé de pervaporation.
1V.4.4. Etude du procédé hybride par simulation

1V.4.4.1. Implémentation du procédé hybride dans ACM

Le procédé¢ hybride est simulé a I’aide du logiciel ACM. Le bloc « fermenteur », présenté dans
la partie IV.3.2 est utilisé pour simuler le fermenteur et le bloc « isotherme » est utilisé pour simuler le
procédé de pervaporation. Deux blocs « collecteur » sont mis en place pour récupérer le courant de
perméat de la membrane et le courant de sortie du fermenteur. Des échangeurs de chaleurs sont mis en
ceuvre avant et apres le module de pervaporation pour fixer la température de travail du module de

pervaporation. Le schéma du procédé hybride est présenté sur la Figure IV-13 :

Fermenteur
alimentation sortie
|
) Collecteur
Courant PV Pervaporation courantde
~__~ Sorte

Collecteur
perméat

o

Figure IV-13. Schéma du procédé hybride

Les conditions opératoires utilisées pour 1’étude du procédé conventionnel (cf. partie IV.3.3)
sont utilisées pour la fermentation. Les résultats des simulations des deux types de procédé seront ainsi

directement comparables.

Une fermentation batch de 12,5 heures est tout d’abord réalisée a 1’issue de laquelle les
alimentations du fermenteur et du module de pervaporation sont démarrées. Cela implique que le
fonctionnement est de type fed-batch. Le taux de dilution (rapport du débit d’alimentation sur le
volume de fermenteur) utilisé pour tous les procédés est de 0,089 h™'. Ce taux correspond a celui utilisé
par les auteurs de la publication [160]. La composition initiale en sucres est de 72 g/L et celle en

biomasse est de 0,1 g/L. Le fermenteur fonctionne a volume constant de 1 m’ et le débit du courant de
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la boucle de pervaporation est fixé a 1 m’.h™". Le débit du courant de sortie est égal au débit du courant

d’alimentation moins le débit du courant de perméat.

11 est supposé que le fermenteur est équipé d’un dispositif (crépine par exemple) permettant de
retenir les bactéries dans le milieu de fermentation. Cette hypothése implique qu’il n’y a pas de
microorganisme en contact avec la membrane, ce qui limite le risque de dépot ou de création de
biofilm sur la surface de la membrane. De plus, il est supposé que les sucres ne sont pas présents dans
la boucle de pervaporation. Les flux transmembranaires d’acides acétique et butyrique sont considérés
nuls ; cette hypotheése a déja été observée pour des membranes de méme nature [156] et il est difficile

d’estimer les flux sans données expérimentales spécifiques.
1V.4.4.2. Paramétres opératoires de la simulation

Pour se rapprocher des conditions opératoires utilisées pour les deux membranes étudiées, la
température d’alimentation du module de pervaporation est fixée a 37 °C. Plusieurs surfaces
membranaires par module sont étudiées (de 0,1 a 10 m?), ce qui revient a modifier le rapport de la
surface membranaire sur le volume du fermenteur. Seule la concentration en sucres a I’alimentation du
bioréacteur est vari¢e afin de connaitre 1’effet de ce parameétre sur les résultats du procédé hybride. Les

parametres de la simulation sont détaillés dans le Tableau IV-9.

Tableau IV-9. Paramétres de la simulation du procédé hybride

Volume 1 m’
0<t<12,5h Fermentation batch
12,5h <t <150h alimentation en continu et soutirage

Taux de dilution 0,089 h"

[sucre] du courant d’alimentation 35¢/L | 55¢gL | 70gL | 100 gL
D¢ébit du courant PV (recirculation) 1m’. h'
Volume du fermenteur Constant

Surfaces testées par module 0lm’ | 05m’ [ Im® | 5m’ | 10m’

1V.4.4.3. Résultats de I'étude du procédé hybride

Les résultats de la simulation du procédé hybride seront comparés avec ceux du procédé
conventionnel pour chaque concentration en sucre du courant d’alimentation et pour les deux
membranes sélectionnées. S’il est facile de comparer les volumes de fermenteur, les débits et
composition des débits a traiter par la zone de séparation sont des paramétres plus délicats a comparer.
En effet, dans le cas du procédé conventionnel, un seul courant est envoyé vers la zone de séparation.
11 résulte du mélange du milieu de fermentation avec le collecteur du courant de sortie. Cependant,
dans le cas du procédé hybride, un autre courant doit étre traité par la zone de séparation : le perméat.
Comme présenté dans la partie IV.1.2, il est supposé que ’atteinte de la zone de démixtion pour ce

courant est un avantage important pour faciliter son traitement par la zone de séparation.

La comparaison des procédés est ainsi réalisée sur le volume du fermenteur et la surface du

module nécessaires pour atteindre les spécifications de production du cahier des charges ainsi que sur
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le débit du perméat et sa capacité a atteindre la zone de démixtion (équilibre thermodynamique calculé
a 37 °C et pression atmosphérique par le modele fixé dans la partie IV.2). Le débit de sortie du

fermenteur est aussi indiqué.

Les résultats de la simulation du procédé hybride réalisée avec la membrane Pervatech sont
détaillés dans I’ Annexe E et ceux obtenus avec la membrane composite dans I’ Annexe F. Leur analyse

est rendue difficile en raison du nombre important de paramétres opératoires étudiés.

11 est toutefois possible de faire apparaitre des tendances communes aux deux membranes
¢tudiées. Les résultats de la simulation sont dépendants de la teneur en sucre du courant d’alimentation
du fermenteur. Ainsi, I’intérét de 1’utilisation de la pervaporation est quasiment nul pour une teneur en
sucre de 35 g/L, quelle que soit la surface membranaire utilisée. Les résultats de la simulation sont
différents pour des concentrations supérieures en sucre. En effet, des gains sur la productivité des
bactéries de plus de 30 % sont atteignables (cas le plus favorable) pour une concentration en sucres de
100 g/L et une surface membranaire par module de 10 m”. Néanmoins, ce cas nécessite une surface
membranaire totale trés importante (plus de 35000 m” dans le cas d’une production de butanol de 5

tonnes par heure) qui représente des cofits d’investissement colossaux.

Le débit du courant envoyé vers la zone de séparation et sa teneur en butanol diminuent
lorsque la surface membranaire par module augmente (pour une méme teneur en sucre a 1’alimentation
du fermenteur). Il est toutefois difficile de connaitre I’effet de ces changements sur la séparation des
composés organiques. Le débit et la composition du courant de perméat est aussi influencé par la
surface membranaire par module : plus la surface est importante, plus le débit du perméat le sera. La
composition de ce courant permet d’atteindre, dans quasiment tous les cas étudiés, la zone de

démixtion, ce qui facilitera le traitement et la purification dans ce courant.

Les deux membranes utilisées pour réaliser la simulation du procédé hybride ont des
perméances tres différentes (cf. parties 1V.4.3.2 et 1V.4.3.3). Cet écart important a une influence trés
limitée sur les résultats de 1’étude. Ainsi, les gains obtenus avec la membrane composite sont
légérement supérieurs a ceux obtenus avec la membrane Pervatech (de I’ordre de 8 %), alors que les

perméances sont pres de deux fois supérieures pour la membrane composite.
IV.5. Conclusion intermédiaire

L’objet de ce chapitre était d’estimer le potentiel d’utilisation de la pervaporation pour
récupérer le butanol d’un milieu de fermentation. L’étude s’est focalisée sur le choix du procédé
hybride mais aussi sur la comparaison avec un procédé conventionnel. L’objectif de la mise en ceuvre

du procédé hybride était double :

- Diminuer I’inhibition des composés organiques sur la fermentation,

- Faciliter la séparation et la purification aval des composés organiques.
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Seules des données de la littérature ont été utilisées pour réaliser 1’étude par simulation. La
comparaison entre procédés conventionnel et hybride est proposée sur certains parametres clés,
notamment la productivité¢ des bactéries et les débits qui devront étre traités par la zone de séparation

(cf. Figure IV-2).

Les résultats montrent que, selon les paramétres opératoires utilisés, 1’utilisation de la
pervaporation peut permettre des gains importants, notamment sur la productivité de la fermentation.
Il est ainsi possible de déterminer par simulation les possibilités d’utilisation du procédé de

pervaporation sans mettre en ceuvre une étude expérimentale.

Cependant, 1’étude réalisée ne permet pas de déterminer précisément 1’intérét de I’utilisation
de la pervaporation. Il est nécessaire de poursuivre I’étude en considérant la zone de séparation et le
cout de la séparation et de la purification des composés organiques produits. La prise en compte des
CAPEX semble dans cette étude capitale afin de comparer la surface membranaire avec le volume de
fermenteur. Il faut souligner que I’utilisation du procédé de pervaporation équipé d’une membrane
hydrophile dans la zone de séparation apparait comme une solution pertinente pour éliminer 1’eau du

courant de perméat par exemple.

Atteindre la zone de démixtion n’est pas suffisant pour garantir une bonne séparation des
constituants. Pour ce faire, il faudrait calculer la composition de chaque phase ainsi que le coefficient
de partage. La modélisation thermodynamique des équilibres entre phases, notamment pour le
mélange quaternaire, devra donc étre améliorée car le manque de données expérimentales fiables
entraine de fortes incertitudes dans ce domaine. Une étude thermodynamique expérimentale sur les

équilibres liquide/liquide du mélange quaternaire semble indispensable pour poursuivre cette étude.

L’étude expérimentale du couplage semble aussi une perspective pertinente. En effet, la
présence de sels dissous dans le milieu de fermentation et de composés organiques non pris en compte
lors de cette étude peut s’avérer problématique pour la membrane. De méme 1’effet de I’augmentation
de la teneur en sucre a 1’alimentation du fermenteur a la fois sur la cinétique de fermentation et sur la
viscosité et ’activité du courant d’alimentation de la membrane devra étre déterminé car les résultats
de la simulation ont été obtenus en dehors des limites du modele de cinétique. La détermination des
performances des membranes a des températures plus €levées pourrait étre envisagée. En effet, les
surfaces membranaires trés importantes obtenues par 1’étude de simulation pourraient étre réduites par
I’augmentation de la force motrice de transfert découlant d’une élévation de la température. La loi de
cinétique de fermentation utilisée pourrait étre améliorée, notamment sur la détermination du composé

organique qui participe le plus a I’inhibition.

Il serait de méme trés intéressant de comparer les performances du procédé hybride étudié
avec d’autres types de procédés hybrides tels que la perstraction ou [’adsorption. De méme

I’amélioration des souches de bactéries permettant d’augmenter la teneur en organiques dans le milieu
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de fermentation permettrait d’améliorer les performances du procédé de pervaporation et donc I’intérét
du couplage. Enfin, les performances des membranes étudiées, présentant une sélectivité assez faible
vis-a-vis des composés organiques (la quantité d’eau qui traverse la membrane est trop importante)
semblent étre une limite importante. Des progrés dans les performances du matériau membranaire
apparaissent comme une condition essentielle pour ’utilisation de la pervaporation dans ce domaine. Il
serait ainsi intéressant de tester d’autres types de matériaux sur des gammes de concentration

compatibles avec ce type d’application.
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Chapitre V. Etude de cas : séparation eau/acide

acétique

Les chapitres précédents ont présenteé les outils développés dans le cadre de cette thése et notamment
les montages expérimentaux et les outils de modélisation. L’ objet de ce chapitre est une étude de cas
centrée sur la déshydratation de [’acide acétique. L objectif général de ce cas d’application est la
diminution de la consommation énergétique d’un procédé industriel existant. La premiere partie
présentera le cahier des charges de la séparation étudiée. Ensuite, les aspects thermodynamiques et la
simulation du procédé conventionnel seront abordés. Enfin, le choix du procédé hybride, basé sur un
couplage pervaporation/distillation sera exposé. La fin du chapitre est consacrée a [’étude
expérimentale et par simulation du probleme. Les études de simulation n’ont pas pour objectif un
dimensionnement fin des équipements mis en jeu dans les procédés dans la mesure ou seuls les OPEX

seront etudiés.
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V.1. Introduction

V.1.1. Enjeux de la déshydratation de I'acide acétique

L'acide acétique est un acide carboxylique utilisé dans I'industrie comme intermédiaire dans de
nombreux procédés (notamment pour la production d’acétate de vinyle, d’acide téréphtalique,
d’anhydride acétique et d’esters de cellulose). En 2005, la production mondiale annuelle était estimée
a 6,5 millions de tonnes [178]. De facon conventionnelle, il est principalement produit par
carbonylation du méthanol. Dans ce procédé de fabrication, I'un des principaux enjeux est de séparer
l'eau de l'acide acétique. Il convient de souligner que la purification de bio-acide acétique, dont la
production selon une filiére renouvelable est envisagée par traitement hydrothermal de déchets
végétaux [179] ou par fermentation anaérobique par clostridium thermoaceticum [180], posera a priori

le méme probléme du cofit énergétique de sa déshydratation.

Pour cette application, la séparation n’est pas rendue complexe par la présence d’un azéotrope
[181], mais par la faible volatilité relative des especes du mélange. En effet, cette derniére est proche
de 1, ce qui nécessite un grand nombre de plateaux pour les séparer dans une colonne de distillation.
De plus, a pression atmosphérique, la température d'ébullition de l'acide est de 117°C, ce qui implique
une consommation énergétique importante. Ainsi, l'utilisation de la distillation pour séparer ce
mélange induit des colits importants a la fois d’un point de vue CAPEX et OPEX. Vu ce contexte,
I’utilisation de la pervaporation dans le cadre d’une déshydratation de l'acide acétique est une méthode
alternative intéressante qui a but de réduire la consommation énergétique du procédé. Dans la suite du

chapitre, I’acide acétique sera noté AA.
V.1.2. Objectif de I’étude

L’objectif de cette étude est de développer une méthodologie permettant d’étudier 1’intérét de
’utilisation de la pervaporation pour améliorer 1’efficacité énergétique du procédé conventionnel de
déshydratation de 1’acide acétique. L’étude est limitée a la comparaison des colits opératoires des

procédés.

La méthodologie est réalisée en plusieurs étapes. Tout d’abord, il est nécessaire de choisir le
procédé conventionnel qui sera la base de la comparaison avec le procédé hybride. Pour ce faire, il est
indispensable de sélectionner le modele représentant les équilibres thermodynamiques entre phases.
Dans une seconde étape, le choix de la configuration du procédé hybride envisagé sera discuté. Cette
étape nécessite de faire un état de 1’art des membranes disponibles pour cette application. Dans une
troisi¢éme partie, 1’étude expérimentale sera présentée. Elle a pour but de tester les performances de
différentes membranes commerciales (ou en développement) pour la séparation étudiée. La derniére
¢tape traite de la description de la mise en ceuvre d’une méthodologie innovante permettant de

déterminer les performances minimales d’une membrane donnée.
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V.1.3. Cahier des charges

Le cahier des charges est un parametre clé de 1’étude. En effet, il est important de comparer les
résultats des procédés hybride et conventionnel sur les mémes spécifications. Cette comparaison n’a
de sens que si la séparation est réalisée dans les mémes conditions pour les deux types de procédeé. Il
est donc nécessaire de se fixer un cahier des charges commun aux deux études. Pour se rapprocher
d’un cas pratique, il a été décidé d’utiliser les parametres d’une séparation industrielle du mélange
binaire eau/acide acétique. Les spécifications du cahier des charges sont présentées dans le Tableau
V-1.

Tableau V-1. Spécifications du cahier des charges

Débit d’alimentation 10 tonnes/h
Fraction massique en eau a 1’alimentation 0,3
Pureté massique en acide en sortie de procédé de 0,99 4 0,998
Taux de perte acide inférieur a 0,5 %

Le taux de perte est calculé en faisant le rapport entre le débit d’acide acétique sortant avec

I’effluent aqueux sur le débit d’alimentation en acide acétique.

I est intéressant de faire varier les spécifications du cahier des charges et notamment des
parametres de sortie du procédé afin de déterminer leur influence sur les potentialités d’utilisation du
procédé de pervaporation. Ainsi, la pureté en acide et le taux de perte maximum souhaités seront les

deux parameétres analysés.
V.2. Etude thermodynamique

V.2.1. Enjeu de I'étude thermodynamique

La simulation du procédé conventionnel (colonne de distillation) nécessite une bonne
représentation des équilibres entre phases mais aussi une bonne estimation des propriétés physiques
des constituants. Il est donc nécessaire de choisir un modele thermodynamique adapté au systeme
¢tudié. Ce choix est réalisé en comparant les valeurs expérimentales et modélisées de trois propriétés :
les températures de bulle et de rosée a pression constante, la composition des phases en équilibre a
pression constante et les coefficients d’activité a dilution infinie. Les données expérimentales sont
extraites de la Dortmund Data Bank'' (DDB). Cette banque de données est une compilation des

données expérimentales de différentes sources bibliographiques.

L’eau et I’acide acétique sont deux molécules polaires ; le mélange binaire est donc polaire. La
phase liquide du mélange présente une forte non-idéalité. Un modéle de prédiction des coefficients
d’activité, type UNIQUAC [182], WILSON [183] ou NRTL [184] est préconisé pour modéliser

1’équilibre liquide/vapeur du mélange binaire.

" http://www.ddbst.com/ddb.html
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De plus, I’acide acétique étant un acide carboxylique, il a tendance a se dimériser en phase
vapeur [185]. 1l faut donc tenir compte de ce phénomeéne qui entraine une forte non-idéalité en phase
vapeur. Un modéle de prédiction de la dimérisation de ’acide doit étre choisi. Comme le propose
Chen et al. [186], la corrélation de Hayden O'Connell (HOC) [187] peut étre utilisée car elle permet de
prédire les seconds coefficients de Viriel et donc prendre en compte la non idéalit¢ de la phase

gazeuse.
V.2.2. Choix du modele thermodynamique

Le logiciel Aspen Properties est utilisé pour modéliser les équilibres thermodynamiques. Les
modeles a prédiction des coefficients d’activité sont combinés avec le modéele d’Hayden O’Connel
afin de tenir compte des écarts avec 1’idéalité en phases vapeur et liquide. Les paramétres d’interaction

binaire de chaque modéle sont issus de la base de données du logiciel.

Le choix du mode¢le est réalisé en deux étapes distinctes. Tout d’abord, les différents modéles
sont comparés sur leur capacité a représenter les températures de bulle et de rosée du mélange binaire
eau/acide acétique. Dans un deuxiéme temps, le modele choisi est utilisé pour représenter les

coefficients d’activité liquide a dilution infinie ainsi que I’équilibre liquide vapeur.

Dans les Figure V-1 et Figure V-2, sont représentées la modélisation thermodynamique des
températures de bulle et de rosée (lignes continues) du mélange binaire eau/acide acétique a pression
atmosphérique ainsi que les données expérimentales correspondantes. Compte tenu du nombre tres
important des données expérimentales utilisées et de la diversit¢ des sources expérimentales, il est

supposé que I’erreur expérimentale provenant d’une source est compensée par celle d’une autre.
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Figure V-1. Comparaison entre les modeles NRTL-HOC, UNIQUAC-HOC et WILSON-HOC sur la

prédiction de la température de bulle du mélange eau/acide acétique a 1 atm
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Figure V-2. Comparaison entre les modéles NRTL-HOC, UNIQUAC-HOC et WILSON-HOC sur la

prédiction de la température de rosée du mélange eau/acide acétique a 1 atm

Les trois modéles sélectionnés sont trés proches 1'un de 1’autre et représentent trés bien les
températures de bulle et de rosée du mélange. Le modéle NRTL-HOC est arbitrairement choisi pour le
reste de I’étude. Le modéle NRTL ainsi que les valeurs des coefficients d’interaction binaires sont

présentés dans 1’ Annexe G.
V.2.3. Vérification du modele choisi

V.2.3.1. Equilibre liquide/vapeur

Le modéle choisi est utilisé pour représenter 1’équilibre liquide/vapeur du mélange binaire a
pression atmosphérique. La comparaison entre les équilibres modélisés et expérimentaux est présentée
sur la Figure V-3. Comme précédemment, 1’erreur expérimentale est supposée étre compensée par le

grand nombre et la diversité des sources des données expérimentales.
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Figure V-3. Comparaison entre les équilibres liquide/vapeur modélise (NRTL-HOC) et expérimental a

pression atmosphérique
Le modéle choisi représente trés bien 1’équilibre liquide/vapeur du binaire.
V.2.3.2. Coefficient d’activité a dilution infinie

Le comportement d’un constituant en milieu dilué différe de ses propriétés en solution idéale.
Les coefficients d’activité¢ a dilution infinie représentent I’écart a I’idéalité thermodynamique ; leur
estimation est donc un paramétre important. De plus, ils sont directement utilisés dans I’équation de
calcul transmembranaire (cf. partie 11.4.2.3). Le modele thermodynamique doit donc étre capable de
prendre en compte la non-idéalité du mélange, méme a de fortes dilutions. Les coefficients d’activité a
dilution infinie calculés par le modéle NRTL-HOC et ceux issus de la DDB sont comparés dans les

Figure V-4 et Figure V-5.

150



Chapitre V. Etude de cas : séparation eau/acide acétique

o
Ul s
1 ]

dilution infinie (-)
w

e
25 -
4] 2 _ , ;.
@ Données expérimentales
-% 15 | —NRTLHOC
-“ .
=}
2 1
Q
S
2 0.5 -
(=]
[5)
0 . .
20 70 120

Température (°C)

Figure V-4. Coefficients d'activité de l'acide

acétique

a dilution infinie dans l'eau modélisé

(NRTL-HOC) et expérimental
Les coefficients d’activité a dilution infinie de I’eau dans 1’acide acétique et de 1’acide

NONONN
N = (@) 0]
1 1 1 1
+

|

coefficient d'activité a dilution infinie (-)
N

1.6 -
+ Données expérimentales
147 __NRTLHOC
1.2 -
1 . .
60 80 100

température (°C)
Figure V-5. Coefficients d'activité de [’eau a dilution
infinie dans [’acide acétique modeélisé (NRTL-HOC)
et expérimental

acétique dans 1’eau semblent étre légerement sous-estimés par le modéle NRTL-HOC. Cependant,

I’écart avec les données expérimentales, compris environ entre 15 et 25%, est acceptable. Le modéle

NRTL-HOC est donc validé pour le reste de I’étude.

V.3

. Procédé conventionnel

V.3.1. Introduction

Comme le montre la Figure V-3, il n’existe pas d’azéotrope dans le binaire eau/acide acétique.

Le procédé conventionnel choisi est donc une colonne a distiller. La détermination du design de la

colonne (nombre de plateaux, placement de 1’alimentation) ainsi que les caractéristiques physiques

pour réaliser cette distillation (quantité de chaleur, taux de reflux) se fait a I’aide du logiciel Aspen

Plus. Le dimensionnement de la colonne est limité & ces paramétres, car comme présenté dans la partie

V.1.2, il a été décidé de se restreindre a une comparaison sur la consommation énergétique des

procédés. Le schéma du procédé conventionnel est présenté sur la Figure V-6.
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Figure V-6. Schéma du procédé conventionnel
V.3.2. Méthode ShortCut

Dans un premier temps, la méthode de conception ShortCut est mise en ceuvre a 1’aide du bloc
unitaire « DSTWU » dans le logiciel Aspen Plus. Cette opération utilise les méthodes de Winn,
Underwood et Gilliland pour dimensionner la colonne. Elles permettent de calculer le nombre
minimum d’étages théoriques (NET), le taux de reflux minimum (rapport entre le débit de reflux et le
débit de distillat, cf. Figure V-6) et de connaitre 1’influence du nombre d’étages sur le taux de reflux
minimum. Le taux de perte en acide acétique au distillat de la colonne est fixé a 0,4 %. Le taux de
récupération en acide au résidu est fixé pour atteindre la valeur maximale des spécifications du cahier
des charges (cf. Tableau V-1) : pureté massique d’acide acétique en sortie de 0,998. Le condenseur est

supposé¢ total.

Les résultats obtenus par la simulation ShortCut de la séparation eau/acide acétique sont

présentés sur le Tableau V-2.

Tableau V-2. Résultats de la méthode ShortCut pour la séparation eau/acide acétique

Taux de reflux minimum 2,1
NET 22.4

L’évolution du taux de reflux minimum en fonction du nombre d’étages théoriques est

présentée sur la Figure V-7.

152



Chapitre V. Etude de cas : séparation eau/acide acétique

25 1
20 -
%
=
3} 15 T
B
D
=)
E 10 -
=
5 A
0 T T T |
20 30 40 50 60
NET

Figure V-7. Evolution du taux de reflux en fonction du NET pour la méthode ShortCut

Le graphique précédent montre bien le compromis qu’il faut faire entre les colits opératoires
(taux de reflux, lié a la puissance qu’il faut fournir au rebouilleur) et les cofits d’investissement (NET,
proportionnel a la taille de I’équipement). Le taux de reflux évolue faiblement pour un NET supérieur
a 35. Les configurations sélectionnées pour étre simulées avec une méthode plus rigoureuse sont

présentées dans le Tableau V-3.

Tableau V-3. Configurations sélectionnées par la méthode ShortCut

NET 35 40
Taux de reflux minimum 2,75 2,42
Etage d’alimentation 21 19

V.3.3. Dimensionnement de la colonne

Le dimensionnement rigoureux de la colonne est réalisé a 1’aide du bloc unitaire « RadFrac »
dans le logiciel Aspen Plus afin de prendre en compte la non-idéalité thermodynamique. Cette action
permet de déterminer les paramétres de la colonne permettant d’atteindre les spécifications du cahier

des charges.

Initialement, les configurations présentées dans le Tableau V-3 sont utilisées. Les résultats
obtenus avec ces derniéres ne permettent pas d’atteindre les objectifs de séparation fixés. Cette

différence peut s’expliquer par les hypothéses trop fortes prises par la méthode ShortCut.

II est donc nécessaire de faire varier le NET pour atteindre les objectifs de séparation. Pour
chaque simulation, il faut vérifier dans un premier temps que le courant d’alimentation est bien placé,

c'est-a-dire que les compositions de 1’étage d’alimentation ne sont pas trop impactées par le courant
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d’alimentation. Pour cela, les compositions de chaque étage sont étudiées ; celle étant la plus similaire

a celle de I’alimentation permet de choisir I’étage d’alimentation.

Pour atteindre les objectifs de séparation fixés dans le cahier des charges, des spécifications de
design sont mises en place sur la colonne. Cet outil permet de faire varier un paramétre de
fonctionnement de la colonne entre deux valeurs limites jusqu’a atteindre la valeur souhaitée. Deux
spécifications de design sont utilisées pour atteindre les objectifs : une sur le taux de récupération en
acide et une sur la pureté en acide au résidu de la colonne. Les deux parameétres de fonctionnement

sont le taux de reflux et le débit de distillat de la colonne.

Pour réaliser les simulations, deux hypothéses sont prises. Premie¢rement, il est supposé qu’il
n’y a pas de perte de charge dans la colonne. Cette hypothése améne a sous-estimer la consommation
énergétique de la colonne. Deuxiémement, il est supposé que la température du courant d’alimentation
est de 90 °C. Cette hypothése implique que le procédé est intégré thermiquement (le courant
d’alimentation de la colonne est préchauffé par un autre courant du procédé). Ainsi, la comparaison

des procédés se fait sur la base d’une consommation optimisée des procédés.

L’évolution du taux de reflux (R) et de la puissance a fournir au rebouilleur (Q,) en fonction

du nombre d’étages théoriques est présentée sur la Figure V-8.
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Figure V-8. Evolution du taux de reflux et de la puissance a fournir au rebouilleur en fonction du NET

pour une teneur en acide en sortie de 99,8 % massique

La Figure V-8 montre clairement qu’un NET supérieur a 45 n’apporte aucun bénéfice car la
quantité de chaleur apportée au bouilleur est quasiment constante a partir de cette valeur. Le nombre
d’étages théoriques est donc fixé a 40. Les paramétres de fonctionnement de la colonne sont présentés
dans le Tableau V-4. Ces derniers correspondent au procédé conventionnel et seront la base de

comparaison pour I’étude des procédés hybrides distillation/pervaporation.
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Tableau V-4. Parameétres de la colonne utilisée comme procédé conventionnel pour un taux de perte

en acide de 0,4 %

Wpp et 0,99 0,992 0,994 0,996 0,998
NET 40 40 40 40 40
Etage de I’alimentation 33 33 32 32 31
T alimentation (°C) 90 90 90 90 90
Taux de reflux 4,01 4,05 4,09 4,16 4,28
Qb (MW) 9,38 9,49 9,62 9,79 10,07
Qc (MW) 9,28 9,38 9,51 9,68 9,95

V.4. Choix du procédé hybride

V.4.1. Introduction

Le choix du procédé hybride impliquant une étape de pervaporation est réalisé en deux étapes.
Tout d’abord il est nécessaire de faire un état de 1’art du matériau membranaire disponible pour le
systtme ¢étudié afin de connaitre les performances disponibles ainsi que les applications
(déshydratation ou récupération du composé organique) qui ont déja été étudiées dans la littérature.
Dans un deuxiéme temps, la méthodologie du choix de la configuration du procédé hybride sera

présentée.
V.4.2. Etat de I'art du matériau membranaire

V.4.2.1. Introduction

Un nombre important de travaux portant sur 1’utilisation de la pervaporation pour séparer 1’eau
et ’acide acétique ont été publiés dans la littérature. La majorité d’entre eux se focalisent sur le
développement de nouveaux matériaux mais n’ont pas abouti a une commercialisation des membranes
¢tudiées. La plupart de ces travaux portent sur 1’utilisation de membranes hydrophiles mais un certain
nombre proposent I’utilisation de membranes hydrophobes. Dans leur revue concernant les
membranes utilisées pour la déshydratation de 1’acide acétique, Aminabhavi et al. [188] citent en 2008
pres d’une cinquantaine de publications différentes. Il est donc intéressant de faire un état de 1’art des
différents matériaux utilisables dans le cadre d’une déshydratation de I’acide acétique. L utilisation de

membranes hydrophobes sera également brie¢vement présentée.
V.4.2.2. Choix des paramétres de comparaison

Dans leur publication, Chapman et al. [30] utilisent le facteur de séparation ainsi que le flux
transmembranaire pour comparer les différentes membranes. Or, comme 1’ont rappelé¢ Baker et al.
[82], la comparaison des membranes ne peut pas se faire sur les flux transmembranaires. En effet, ces

derniers ne dépendent pas uniquement du matériau de la membrane mais aussi des conditions
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opératoires dans lesquelles ont été réalisés les essais de pervaporation. Pour se libérer de la
dépendance aux conditions opératoires, il faut utiliser des parametres moins dépendants de ces
derniéres. Les différents matériaux seront donc comparés sur la valeur de la perméance en eau et la
sélectivité de la membrane. En fonction des données fournies dans la publication (température, facteur
de séparation, pression du perméat et composition de 1’alimentation), les perméances a 1’eau et a
I’acide acétique de chaque membrane sont calculées en utilisant 1’équation (I-5). Il est nécessaire de

faire quelques remarques sur le choix des paramétres de comparaison.

Bien que moins sensible que les flux transmembranaires et les facteurs de séparation, il faut
cependant noter que la perméance est dépendante de la température et de la composition de
’alimentation. Il est donc nécessaire de comparer les résultats sur des gammes de composition et de
température réduites. Les perméances sont ainsi supposées constantes sur I’ensemble des conditions
opératoires étudiées. Les données de la littérature sont souvent incomplétes ou mal renseignées, ce qui
rend le calcul des perméances assez imprécis. Cette remarque implique qu’un seul point expérimental
a été utilisé pour déterminer les performances de la membrane car les données publiées ne permettent
pas toujours d’avoir accés aux évolutions des flux transmembranaires sur une large gamme de
composition. Il est difficile de connaitre ’erreur faite sur le calcul des paramétres servant a la

comparaison. Elle est estimée entre 20 a 30 %.

Enfin, I’état de 1’art proposé n’est pas exhaustif car seules les publications présentant une forte
teneur en acide acétique a I’alimentation ont été sélectionnées pour étre au plus pres des spécifications
du cahier des charges. Les travaux présentant des études a partir d’'une composition équimassique

n’ont pas été retenus.
V.4.2.3. Membranes hydrophiles

V.4.2.3.a. Membranes organiques
Le matériau le plus étudié pour réaliser la déshydratation de 1’acide acétique est le PVA. De
nombreux auteurs ont essay¢ de modifier les performances de ce matériau afin notamment de limiter
I’effet du gonflement de la membrane (cf. partie 1.3.2.6.b) ou d’améliorer la sélectivité du matériau.
On peut citer 1’ajout de groupements hydrophiles en surface de la membrane, la copolymérisation ou
I’ajout de particules inorganiques. L’ensemble des performances des membranes a base de PVA
utilisées pour la déshydratation d’acide acétique a une température inférieure a 50 °C et une teneur en

eau inférieure a 20 % massique est présenté dans 1’ Annexe H.

Nguyen et al. [189] proposent de rajouter des groupements hydrophiles et de copolymériser le
PVA avec un polymére de nature trés hydrophile :

- PVP (Poly(N-vinyl-2-pyrrolidone)),

- PEI (polyethyleneimine),

- PAA (polyacrylic acid),
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- PHC (polyhydroxycarboxylic acid)

Les membranes testées ne montrent pas une sélectivité trés importante pour le binaire étudié.
Durmaz-Hilmioglu et al. [190] ont modifié¢ le PVA avec du formaldéhyde et du glutaraldéhyde. Les
auteurs concluent que la réticulation avec le glutéraldéhyde améliore le facteur de séparation de la
membrane. Le méme procédé est utilis¢ par Yeom et al. [191] qui obtiennent des résultats plus

intéressants, notamment au niveau de la sélectivité de la membrane.

Des membranes réalisées avec une copolymérisation au PAAM (Polyacrylamide) et une
réticulation au glutéraldéhyde sont étudiées par Aminabhavi et al. [192]. L augmentation de la quantité
de PAAM entraine une augmentation du flux transmembranaire et une diminution de la sélectivité de
la membrane. Isiklan et al. [193] utilisent de I’acide malique pour réticuler le PVA. Leurs résultats
montrent une sélectivité trés intéressante de la membrane, alors que I’utilisation d’acide maléique
comme réticulant par Huang et al. [194] n’aboutit pas a une sélectivité trés importante, ce qui ne

permet pas de conclure sur ce réticulant.

La copolymérisation du PVA a I’aide de PAA est aussi proposée par Rhim et al. [195], par

Huang et al. [196] et par Aman et al. [197]. Les sélectivités de ces membranes sont intéressantes.

Des membranes de type Mixed Matrix Membranes (MMM) ont aussi été développées a base
de PVA en rajoutant des particules de TEOS par Kariduraganavar et al. [198] et par Kulkarni et al.
[199]. L’utilisation de ces particules permet en principe une augmentation de la sélectivité de la

membrane.

Un deuxieéme matériau a été trés étudié dans le cadre de la déshydratation de 1’acide acétique :
il s’agit de 1’alginate, polysaccharide obtenu a partir d’algues. Les différentes études portant sur la
modification de ce matériau, en le réticulant (avec du HDM (1,6-hexanediamine), PVA, PAA ou
glutéraldéhyde) ou en y incorporant des particules zéolites, ont été réalisées par Aminabhavi et son
équipe : [200]-[202], par Wang [203], par Kittur et al. [204] et Rao et al. [205]. Les performances
obtenues par ce type de membrane montrent une sélectivité comprise entre 2 et 6 et une perméance a

I’eau entre 0,9 et 8 kg.h‘l.rn'z.bar'2 ; elles sont présentées dans I’ Annexe H.

D’autres types de matériaux ont été utilisés pour la déshydratation de 1’acide acétique, comme

présentés dans la liste suivante :

- le Nafion par Ray et al. [206] et Kusumocahyo et al. [207]

- le PPSU (Polyphenylsulfone) par Jullok et al. [208]

- le PI (polyimide) par Ray et al. [206]

- le TPX (Polyméthylpenténe) par Lee et al. [209] et par Lee et al. [210]

- I’AN (acrylonitrile) par Lee et al. [211], Ray et al. [206] et Ray et al. [212]

- ainsi que d’autres types de polymeéres
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Les performances obtenues avec ces membranes montrent des résultats trés divers ; elles sont

présentées dans 1’ Annexe H.

La comparaison des performances des membranes étudiées pour la déshydratation de ’acide

acétique pour une température inférieure a 50 °C est présentée sur la Figure V-9.
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Figure V-9.Comparaison des performances des membranes pour la déshydratation de I’acide acétique

pour T <50 °C

Les performances sont trés dispersées, notamment pour un méme type de matériau. Ce constat
peut étre expliqué par la grande diversité des natures des polymeres. Par exemple, les membranes en
PVA peuvent présenter des taux de cristallinité trés divers. Les épaisseurs, bien que normalement
prises en compte par l’utilisation de la perméance jouent aussi un role non négligeable dans les
performances des membranes. Méme les meilleurs résultats ne permettent pas de présager de

I’application industrielle du procédé de pervaporation pour 1’application étudiée.

Quatre membranes commerciales ont été testées par Gorri en 2008 a des températures
supérieures a 50 °C [110]. Deux ont été développées par I’entreprise Celfa, une par Sulzer et une par
GKSS. Les performances de ces membranes sont présentées dans 1’Annexe H. La comparaison des

performances de ces membranes est présentée sur la Figure V-10.
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Figure V-10. Comparaison des performances de membranes commerciales a base de PVA pour la

deshydratation de I’acide acétique a T = 80 °C

V.4.2.3.b. Membranes inorganiques
Des membranes inorganiques et hybrides (silice/organique) ont été testées pour la
déshydratation de 1’acide acétique par pervaporation. La plupart des études sont réalisées a des
températures supérieures a 50 °C. Il est donc nécessaire de faire une comparaison indépendamment

des membranes organiques.

Des membranes a base de zéolites tels le Merlinoite [213] ou Mordenite [214] ont été utilisées
pour déshydrater 1’acide acétique. Ces membranes montrent une sélectivité trés importante.

Cependant, elles présentent des problémes de stabilité des performances dans le temps.

Des membranes microporeuses, a base de carbone ont ét¢ développées par Tanaka et al.

[215] ; elles montrent une sélectivité intéressante.

Enfin, de nombreux travaux portent sur I’utilisation de membranes a base de silice amorphe,
telle que celle produite par ECN [65] ainsi que des membranes hybrides a base de silice [216] et [217].
Les résultats de ces expériences montrent des performances trés intéressantes et une stabilité plus

grande que pour les autres technologies de membranes inorganiques.

La comparaison des performances des membranes inorganiques obtenues lors d’expériences

avec une température supérieure a 50 °C est présentée sur la Figure V-11.
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Figure V-11. Comparaison des performances de membranes inorganiques pour la déshydratation de

l’acide acétique a T > 50 °C
V.4.2.4. Membranes hydrophobes

Différentes publications proposent I’utilisation de membranes hydrophobes pour la
récupération d’acide acétique dans un courant aqueux. Le matériau le plus étudi¢ est le PDMS.
Certains auteurs proposent par exemple de le réticuler avec de I’AMEO (3-aminopropyltrimethoxy)
[218] et de le vulcaniser a différentes températures [219], en faisant une enduction sur du
Polyetherimide [220] ou du Polyamide [221]. D’autres études portent sur 1’incorporation de particules
inorganiques hydrophobes de silicalites [222] ou sur I’utilisation de membranes inorganiques en
silicalite [223]. Il faut noter aussi I’utilisation de membranes en polybutadiéne [224] ainsi que
I’utilisation du solvant extractif TOA (Trioctylamine) imprégné dans une membrane microporeuse en
PTFE [225] constituant ainsi une membrane liquide. Les performances de ces membranes sont

présentées dans 1’ Annexe H.

La comparaison des performances des différents matériaux utilisés pour récupérer de 1’acide
acétique de courants aqueux est proposée dans la Figure V-12. Les matériaux présentent une
sélectivité comprise entre 2,4 et 6. Les perméances a 1’acide sont encourageantes (car obtenues a
températures basses). Cependant, les facteurs de séparation correspondant a ces performances sont trés
faibles (compris entre 1,2 et 2,6), ce qui rendra 1’'usage de la pervaporation pour récupérer de 1’acide

acétique peu compétitif vis-a-vis d’autres procédés (notamment la distillation).
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Figure V-12. Comparaison des performances de membranes acidosélectives pour la récupération

d’acide acétique a T < 50 °C
V.4.2.5. Conclusion intermédiaire sur les matériaux membranaires

L’analyse des différents matériaux utilisés dans la littérature pour la séparation ecau/acide
acétique (en déshydratation ou en récupération du composé organique) a montré que la plupart des
membranes ayant été étudiées sont hydrophiles. De plus, les quelques résultats connus avec des
membranes hydrophobes correspondent a des sélectivités treés petites (inférieures a 6). L’objectif de
cette étude n’étant pas le développement de nouveaux matériaux, il est clair qu’en 1’état actuel du
développement des matériaux, seules les membranes hydrophiles peuvent étre utilisées pour cette

application.
V.4.3. Configuration du procédé hybride

V.4.3.1. Méthode de sélection de la configuration du procédé hybride

Comme présenté dans la partie 1.4, le procédé de pervaporation est rarement utilisé seul pour
réaliser une séparation. Pour la séparation eau/acide acétique, il est donc nécessaire de le coupler a un
autre procédé de séparation. Il sera couplé a une colonne a distiller car c’est la configuration existante
dans le procédé industriel. Le procédé hybride proposé est donc un couplage entre le procédé de
pervaporation et celui de distillation, la membrane permettant de soulager la colonne sur une gamme

de séparation ou la distillation est peu effective.
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Plusieurs configurations de couplage pervaporation/distillation ont été étudiées dans la
littérature et ont été présentées dans la partie [.4.2. Le choix du procédé hybride se fait en fonction de
la composition qui doit étre traitée et du type de membrane (hydrophile ou hydrophobe) disponible
pour I’application: une membrane hydrophile sera placée au niveau d’une composition faible en eau et

inversement pour une membrane hydrophobe.
V.4.3.2. Choix de la configuration du procédé hybride

L’étude de la courbe d’équilibre du binaire eau/acide acétique permet de voir I'intérét de
I’usage de la pervaporation et est proposée sur la Figure V-13. Les zones d’utilisation des membranes
hydrophiles (en bleu) et hydrophobes (en vert) sont représentées sur la Figure V-13 qui montre
I’efficacité relativement faible de la distillation. L’¢tude du procédé conventionnel a ainsi montré la

consommation énergétique importante nécessaire pour réaliser cette séparation.
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Figure V-13. Equilibre liquide/vapeur du mélange eau/acide acétique a P = 1 atm

La courbe d’équilibre du binaire eau/acide acétique montre un pincement au niveau d’une
haute composition en eau représenté sur la Figure V-13 par un cercle rouge. Le placement d’un
module de perméation de vapeur au distillat de colonne de distillation (le courant de distillat étant déja
en phase vapeur, 1’utilisation de la perméation de vapeur est alors évidente), équipé d’une membrane
hydrophobe apparait donc théoriquement le mieux adapté. Cette configuration (type S1, présentée
dans le Tableau I-2 premiere ligne deuxiéme colonne) permettrait en principe de soulager la colonne et
donc d’améliorer I’efficacité énergétique de la séparation. Néanmoins, comme présenté dans la partie
V.4.2.5, seules les membranes hydrophiles sont disponibles pour cette application ; le placement d’un

module de pervaporation ne peut donc se faire au niveau du distillat de la colonne.
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La zone d’utilisation des membranes hydrophiles est placée sur la Figure V-13 en bleu. Cette
gamme de composition ne présente pas de difficultés majeures pour une séparation par distillation.
Néanmoins, la puissance qu’il faut fournir au bouilleur dans le cas du procédé conventionnel est
importante du fait de la haute température d’¢ébullition du mélange présent au résidu de la colonne
(supérieure a 115 °C en raison de la forte teneur en acide). Ainsi, une diminution de la pureté d’acide a
ce niveau de la colonne entrainerait une diminution de la température d’ébullition et donc de la
puissance a fournir au rebouilleur. En contrepartie, un module de pervaporation est placé en sortie du
résidu pour retirer au perméat la quantité d’eau nécessaire a obtenir la pureté souhaitée. Selon la teneur
d’acide du perméat, celui-ci est soit recyclé vers la colonne (cas d’une haute composition en acide) ou
directement mélangé a 1’effluent aqueux. C’est le procédé hybride retenu et étudié. Le schéma de cette

installation est présenté sur la Figure V-14.
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Figure V-14. Configuration du procédé hybride retenu

11 faut noter que cette configuration a déja été proposée par Verhoef et al. [133] pour la méme
application. Dans la Figure V-14, le module de pervaporation représente une série de modules couplés

a des échangeurs de chaleurs.
V.4.3.3. Parameétres opératoires du procédé hybride

L’étude par simulation d’un procéd¢ hybride met en jeu un nombre important de parametres

opératoires qui peuvent prendre des valeurs différentes. Ils sont listés ci-apres :
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- La composition du courant de pied de la colonne qui est I’une des spécifications de design
de la colonne ; la composition de ce courant fixe la séparation que devra réaliser la
pervaporation

- Le recyclage éventuel des courants de perméat vers la colonne qui le cas échéant
augmente le débit traité par celle-ci

- Les étages des courants d’alimentation de la colonne qui ont un impact sur I’équilibre et la
composition a I’intérieur de celle-ci et donc sur sa consommation énergétique

- La composition du courant du distillat, et notamment le taux de perte en acide toléré dans
ce courant

- Les parametres opératoires du procédé de pervaporation a savoir la température, qui peut
varier sur une gamme étendue en fonction du type de membrane, la pression du perméat et
la différence maximale de température admissible par module

L’étude de différentes valeurs de ces paramétres opératoires implique un nombre important de

configurations diverses. L’étude de I’ensemble de ces configurations dans le but de sélectionner les
parametres optimaux nécessite la mise en ceuvre d’une optimisation mélangeant a la fois des variables
continues (composition en pied de colonne, composition objectif en acide) mais aussi des variables
discrétes (nombre de modules de pervaporation, étage des courants d’alimentation de la colonne). Ce
type de probléme est difficile a résoudre et nécessite des outils numériques spécifiques. Cependant, le
logiciel Aspen Plus n’est pas congu pour réaliser ce type d’étude. Il est donc nécessaire de fixer un

certain nombre de parametres opératoires.

La composition du courant de pied de la colonne est ainsi fixée (teneur en eau 10% massique).
Cette valeur permet une diminution de plus de 30% de la consommation énergétique de la colonne. Le
nombre d’étages théoriques de la colonne est conservé. Cette option implique qu’aucun gain sur
I’investissement n’est envisagé sur la colonne mais permet de s’inscrire dans la comparaison avec un
procédé existant. Le recyclage des perméats est proposé si la teneur en eau dans le perméat est
inférieure a 90 %, ce qui permet de limiter la perte globale en acide acétique. Ce choix est arbitraire.
Dans le cas contraire, les perméats sont évacués avec I’effluent aqueux. Le taux de perte en acide est
calculé en faisant le rapport du débit d’acide dans D’effluent aqueux sur le débit d’acide a
I’alimentation. Cette information est utilisée comme spécification de design d’une colonne de
distillation seule. La comparaison des procédés se fait alors exactement pour les mémes contraintes de

séparation.
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V.5. Etude expérimentale

V.5.1. Introduction

Une ¢étude expérimentale est réalisée afin de caractériser les performances de quatre
membranes commerciales présentées dans la partie I11.2.1.2. Les résultats de cette étude permettent de
régresser les paramétres des modéles de calcul du flux transmembranaire (présentés dans la partie

11.4.2.2).

Les paramétres opératoires étudiés sont la température et la composition de I’alimentation de
la membrane. Il a été décidé de travailler en mode batch, en prélevant continuellement le perméat. Il
faut noter que ce mode entraine une constante évolution de la composition de la membrane ce qui a
pour conséquence une modification de 1’équilibre alimentation/membrane. Cependant, le rapport
surface membranaire sur volume du réservoir est supposé assez important pour ne pas trop influencer

cet équilibre.

Un dernier parameétre est le conditionnement des membranes a savoir le pré-conditionnement
¢ventuel (les membranes sont plongées dans une solution d’acide acétique a forte concentration) et le

nombre d’heures d’utilisation de la membrane.

Les membranes seront comparées sur les flux transmembranaires et les perméances a 1’eau et a
I’acide acétique ainsi qu’en termes de sélectivité. Pour chaque membrane, différents échantillons

(membrane de méme nature mais provenant de lots différents) ont été testés.

Les résultats seront présentés en fonction de la teneur en eau a I’alimentation. Les données
expérimentales sont enregistrées lorsque 1’équilibre alimentation/membrane est atteint, c'est-a-dire
lorsque les critéres d’atteinte du régime permanent sont respectés (a savoir : température constante

durant plus de 30 min dans le réservoir).
V.5.2. Résultats avec la membrane CMC-VP-31

V.5.2.1. Expériences réalisées

Comme présenté dans la partie I11.2.1.3.a, la membrane CMC-VP-31 est une membrane plane,
un dispositif développé pour ce type de membrane (cf. partie I111.2.2.3) est donc utilisé. Les
expériences réalisées avec cette membrane sont les premiéres du montage expérimental ; elles sont
utilisées pour vérifier la conformité de ce dernier. La membrane CMC-VP-31 étant une membrane en
développement, aucune information préalable n’était disponible. Cependant, le fabricant (Celfa) a
assuré qu’elle était utilisable a forte teneur en acide. Il a donc été décidé de 1’utiliser avec des teneurs
en acide trés importantes (supérieures a 80 % massique). Différents échantillons de membrane ont été

utilisés. Des essais ont été réalisés avec des membranes neuves et séches, des membranes
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conditionnées dans de I’acide et avec des membranes déja utilisées et séchées. Deux températures ont

été étudiées : 40 et 50 °C. Un récapitulatif des expériences réalisées est proposé sur le Tableau V-5.

Tableau V-5. Résumé des expériences réalisées avec la membrane CMC-VP-31

Nombre d'heures

T (°C) Wacide Echantillon Conditionnement dutilisation Symbole graphique
40 0,9 3,4 neuve et séche 0 L
conditionnement acide
40 0,9 2,5 (200h 2 90% d'acide) 0 A
40 0.9 23 conditionnement eau (500h 0 ®
dans eau pure)

40 0.9 2.5 condltlonl}ement acide + 10 A
séchage
40 0.9 23 condltlor}nement eau + 10 0
séchage
40 0,9 34 utilisée + séchage 10 O
40 0,9 3.4 utilisée + séchage 20 o
50 0,9 3,4 utilisée + séchage 30 O
50 0,9 3,5 neuve et séche 0 [ |
50 0,9 2,6 neuve et séche 0 [ |
50 0,9 2,6 utilisée + séchage 10 O
50 0,6 3,6 neuve et séche 0 [ |
50 0,5 3,6 utilisée + séchage 10 ]

Les symboles pleins correspondent a des expériences réalisées avec des membranes neuves et

les symboles vides correspondent a des expériences réalisées avec des membranes déja utilisées.

Les résultats présentés concernent uniquement les membranes neuves et seches ; les autres

expériences sont présentées dans I’Annexe I. Les résultats seront présentés en termes de flux

transmembranaires d’eau et d’acide acétique.

V.5.2.2. Présentation des résultats expérimentaux

V.5.2.2.a. Flux d’eau et d’acide acétique

Les flux d’eau et d’acide acétique obtenus lors des expériences réalisées a 40 et 50 °C pour

une teneur initiale en eau de 10 % sont présentés respectivement sur la Figure V-15 et la Figure V-16.
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Figure V-15. Evolution du flux d’eau en fonction de la teneur en eau a [’alimentation pour des

membranes CMC-VP-31 neuves et seches
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Figure V-16. Evolution du flux d’acide acétique en fonction de la teneur en eau a l’alimentation pour

des membranes CMC-VP-31 neuves et seches

Les flux d’eau et d’acide acétique obtenus lors des deux expériences réalisées a 50 °C
montrent une trés bonne reproductivité des résultats. Cette observation permet de valider le montage
expérimental réalisé pour tester les membranes planes car deux échantillons différents de membrane,

testés dans les mémes conditions opératoires, présentent les mémes résultats.

Comme souvent pour les membranes organiques, I’¢lévation de la température de
I’alimentation s’accompagne d’une augmentation du flux transmembranaire. La Figure V-16 montre

que le flux d’acide acétique est proportionnel a la teneur en eau dans 1’alimentation et non a la teneur
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en acide acétique. Cette observation semble impliquer que cette membrane est sujette a un couplage de

flux : le flux d’acide acétique pourrait étre influencé par le flux d’eau.

V.5.2.2.b. Perméances de l'eau et de l'acide acétique
La Figure V-17 et la Figure V-18 présentent les évolutions des perméances respectivement de

I’eau et de 1’acide acétique en fonction de la teneur en eau a I’alimentation.

45 -
/40 -
35 - i EE E
50 ghad ; 33t
25 - ¢

65 20 -
15 -

/(h.bar.

¢ T =40 °C, neuve et seche
BT =50 °C, neuve et seche
® T =50 °C, neuve et seche
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Q(eau) (

0 0.05 0.1 0.15
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Figure V-17. Evolution de la perméance de l’eau en fonction de la teneur en eau a l’alimentation pour

la membrane CMC-VP-31
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Figure V-18. Evolution de la perméance de I’acide acétique en fonction de la teneur en eau a

l’alimentation pour la membrane CMC-VP-31

La Figure V-17 montre que la perméance & I’eau peut étre considérée comme constante sur la
gamme de concentration étudiée pour les deux températures testées. La Figure V-18 montre cependant
une augmentation de la perméance de 1’acide acétique en fonction d’une augmentation de la teneur en
eau au perméat. Cette observation confirme ainsi que cette membrane est sujette au phénoméne de
couplage. Les perméances trés importantes obtenues pour cette membrane représentent une

caractéristique unique de cette dernicre. En effet, en comparant les performances de cette membrane
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avec celles présentées dans la Figure V-9, la perméance de I’eau de cette membrane est la plus grande

observée.

V.5.2.2.c. Composition du perméat
La qualité de la séparation réalisée par la membrane CMC-VP-31 est assez faible. En effet,
pour la plupart des concentrations étudiées, le flux d’acide acétique est supérieur a celui de I’eau. Cette
observation a pour conséquence que le courant de perméat devra étre retraité pour limiter la perte en
acide acétique. Il est intéressant de comparer les compositions du perméat avec celles qui auraient été
obtenues par le procédé de distillation. Pour cela, la teneur en eau au perméat est comparée avec

1’équilibre liquide/vapeur (ELV) du mélange binaire a pression atmosphérique sur la Figure V-19.

1 _
= 0.8 -
0
50.6 . R
2 ¢ T =40 °C, neuve et séche
o4 - N ® T =50 °C, neuve et séche
S r ® T =50 °C, neuve et séche
Y ——ELVa1atm
0.2 -
0 T T T T 1
0 0.2 0.4 0.6 0.8 1

w(eau) alimentation

Figure V-19. Comparaison de la teneur en eau au perméat avec I’ELV du binaire eau/acide acétique a

1 atm pour la membrane CMC-VP-31

La Figure V-19 montre que la teneur en eau au perméat des expériences réalisées avec la
membrane CMC-VP -31 est supérieure a celle que I’on aurait obtenue avec un étage de distillation.
Cependant, la teneur en eau au perméat, inférieure a 50% massique, implique qu’une autre étape de
séparation sera nécessaire pour retraiter ce courant, afin d’atteindre les spécifications du cahier des

charges.
V.5.2.3. Conclusion intermédiaire sur la membrane CMC-VP-31

De nombreuses expériences ont été réalisées pour essayer de connaitre I’influence du
conditionnement, de la température et de la composition de [’alimentation sur le flux
transmembranaire. Malheureusement, les performances trés faibles de la membrane ne permettent pas

d’utiliser ces données pour ajuster les parameétres des modeles de calcul du flux transmembranaire.

Pour conclure sur I’étude de la membrane hydrophile CMC-VP-31, la faible séparation
observée (notamment avec des solutions equimassiques) ne représente pas un avantage pour le procédé

de pervaporation car la séparation réalisée par ce dernier est moins efficace que la distillation.
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V.5.3. Résultats avec la membrane Pervap 1201

V.5.3.1. Expériences réalisées

La membrane Pervap 1201 est une membrane commerciale, fabriquée par Sulzer et
spécialement congue pour résister a la présence d’acide dans 1’alimentation (jusqu’a 50% massique).
Cette caractéristique limite son utilisation dans le cadre de cette étude mais il a été décidé de la tester
car ce fabricant est une référence mondiale dans le domaine. Des essais avec des teneurs en acide plus
importantes ont ét¢ réalisés. Deux températures ont été testées : 45 et 60 °C. Un récapitulatif des

expériences réalisées est proposées sur le Tableau V-6.

Tableau V-6. Résumé des expériences réalisées avec la membrane Pervap 1201

T (°C) Wacide Echantillon Conditionnement NO:;:EE iﬂzlrllres Symbole graphique
60 0,5 1.2 neuve et séche 0 o
60 0,5 1.2 utilisée + séchage 55 -
60 0,7 1.4 neuve et séche 0 ]
45 0,5 1.4 utilisée + séchage 17 4]
45 0,2 1.5 neuve et séche 0
60 0,2 1.5 utilisée + séchage 9 0
45 0,2 1.5 utilisée + séchage 18
60 0,2 1.5 utilisée + séchage 27 *
45 0,2 1.6 neuve et séche 0 x
45 0,2 1.6 utilisée + séchage 9
45 0,5 2.1 neuve et séche 0 @
60 0,5 1.5 utilisée + séchage 36 (

Membrane placée 2 mois
60 0.5 1.3 dans de I'acide 4 80% 0

Les symboles pleins correspondent a des expériences réalisées avec des membranes neuves et
les symboles vides correspondent a des expériences réalisées avec des membranes déja utilisées. De
nombreuses expériences ont été réalisées pour des teneurs trés importantes en eau qui montrent que le
temps pour atteindre 1’équilibre peut étre trés long (1 jour pour chaque expérience). On peut supposer
que la grande concentration d’eau modifie la structure de la membrane avec un gonflement important
malgré le fort taux de réticulation du PVA. Les résultats de ces expériences ne seront pas présentés

dans cette partie.

Par la suite, seuls les résultats des expériences réalisées avec des membranes neuves seront
présentés dans cette partie; les autres expériences sont présentées en Annexe J. Les résultats seront

présentés en termes de flux transmembranaire.
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V.5.3.2. Présentation des résultats expérimentaux

V.5.3.2.a. Flux transmembranaires d’eau et d’acide acétique
Les flux d’eau et d’acide acétique obtenus lors des expériences réalisées avec des membranes

neuves et seches sont présentés respectivement sur la Figure V-20 et la Figure V-21.
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Figure V-20. Evolution du flux d’eau en fonction de la teneur en eau a l’alimentation pour des

membranes Pervap 1201 neuves
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Figure V-21. Evolution du flux d’acide acétique en fonction de la teneur en eau a l’alimentation pour

des membranes Pervap 1201 neuves

Les évolutions des flux partiels d’eau et d’acide acétique montrent que les flux sont
proportionnels a la teneur en eau dans 1’alimentation. Cette remarque implique que cette membrane

présente un couplage des flux assez important.
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Les deux expériences réalisées a 60 °C montrent une trés bonne reproductibilité des résultats.
Cependant, les essais réalisés a 45 °C et a 60 °C avec un conditionnement acide présentent une
diminution des flux transmembranaires vers une haute teneur en eau dans I’alimentation. Cette
observation correspond aux premiers points expérimentaux réalisés sur 1’expérience. Il est supposé
que ce changement de pente correspond a un temps plus important pour atteindre le régime permanent
et les points expérimentaux ont donc €té obtenus lors d’un régime transitoire. De plus, une rupture
dans les pentes des courbes de flux est remarquée pour ces deux expériences particuliéres. Cette
rupture de pente correspond au temps durant lequel le montage expérimental est laissé au repos (durant

la nuit, cf. partie 111.2.2.2.d). Deux explications peuvent étre émises :

- un événement peut se produire durant cette période influengant fortement le comportement
de la membrane ;
- le temps d’atteinte du régime permanent est plus long pour une température inférieure et
lors d’un conditionnement de la membrane a 1’acide.
Cette derniére hypothése est supposée refléter le mieux les résultats obtenus. De plus, les
résultats de 1’expérience réalisée a 45 °C avec une membrane déja utilisée (cf. Annexe J) se
rapprochent fortement de ceux aprés la rupture de pente, ce qui laisse présager que le temps pour

atteindre le régime permanent est plus important.

Enfin, les flux obtenus lors d’un conditionnement de la membrane dans de 1’acide a forte
composition sont plus importants que ceux obtenus avec une membrane neuve et seche. Cette
observation semble supposer que la diffusion de 1’eau et de 1’acide acétique dans la membrane

améliore la sorption et/ou la diffusion de ces composés dans la membrane.

V.5.3.2.b. Perméances de l'eau et de l'acide acétique
La Figure V-22 et la Figure V-23 présentent les évolutions des perméances respectivement de
I’eau et de I’acide acétique en fonction de la teneur en eau a I’alimentation pour la membrane Pervap

1201.
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Figure V-23. Evolution de la perméance de I’acide acétique en fonction de la teneur en eau a

l’alimentation pour la membrane Pervap 1201

Les perméances de 1’eau et de 1’acide acétique sont proportionnelles a la teneur en eau dans

I’alimentation. Cela implique que le phénoméne de couplage est trés important pour cette membrane.

Les figures précédentes montrent que les perméances obtenues a 45 et 60 °C sont treés proches ’une de

I’autre a la fois pour I’eau et pour 1’acide acétique. Cet aspect est assez inattendu car une loi
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d’Arrhenius est classiquement mise en ceuvre pour représenter I’effet de la température sur la

perméance.

Enfin, I’effet du conditionnement a 1’acide semble avoir un plus fort impact sur la perméance

de I’acide acétique que sur celle de 1’eau.

V.5.3.2.c. Composition du perméat
La qualité de séparation de la membrane Pervap 1201 semble plus intéressante que la CMC-
VP-31. Afin de comparer les compositions du perméat avec celles qui auraient été obtenues par le
procédé de distillation, la teneur en eau au perméat et les données de 1’équilibre liquide/vapeur (ELV)

du mélange binaire a pression atmosphérique sont représentées sur la Figure V-24.
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Figure V-24. Comparaison de la teneur en eau au perméat avec I’ELV du binaire eau/acide acétique a

1 atm pour la membrane pervap 1201

La Figure V-24 montre que le perméat obtenu avec la membrane Pervap 1201 est composé a
plus de 90 % d’eau (dans le cas de membranes neuves et séches). Cette composition est trés supérieure
a celle que I’on aurait obtenue par distillation, ce qui implique que cette membrane est mieux adaptée

et plus performante que la membrane CMC-VP-31.

Cependant, la teneur en acide du perméat est importante (entre 5 et 10% massique) et
entrainera des pertes d’organique non négligeables. Ce courant devra donc étre retraité ou recyclé vers

la colonne, ce qui limite 1’intérét d’utilisation de la pervaporation.
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V.5.3.3. Conclusion intermédiaire sur la membrane Pervap 1201

Les résultats obtenus avec la membrane Pervap 1201 semblent prometteurs, notamment du fait
de la trés bonne sélectivité de la membrane. Cependant, il n’a pas été possible d’utiliser cette
membrane pour des teneurs en acide plus importantes. En effet, les échantillons prélevés au niveau de
I’alimentation de la membrane présentaient une coloration de plus en plus forte au fur et & mesure que
la teneur en acide augmentait et des dépots sur la surface de la membrane semblent prouver une

certaine évolution de la structure du matériau.

Les tests de reproductibilité ont montré une évolution des performances de la membrane avec

le temps (cf Annexe J).
V.5.4. Résultats avec la membrane MTA 153

V.5.4.1. Expériences réalisées

La membrane MTA 153 est une membrane en développement, fabriquée par le Helmholtz-
Zentrum Geestacht au sein de 1’équipe de Torsten Brinkmann. Comme présenté dans la partie
111.2.1.3.c, la membrane MTA 153 est une membrane plane, c’est donc le dispositif développé pour ce

type de membrane (comme pour la membrane précédente) qui est utilisé.

Cette membrane étant en développement, aucune information préalable n’était disponible. Il a
donc été décidé de I’utiliser tout d’abord pour des solutions équimassiques et dans un deuxiéme temps
pour de la déshydratation poussée (teneur en acide supérieur a 90 % massique). Différents échantillons
de membrane ont été utilisés. Des essais ont été réalisés avec des membranes neuves et séches, des
membranes conditionnées dans de 1’acide et avec des membranes déja utilisées et séchées. Quatre
températures ont été étudiées : 45, 60, 68 et 75 °C. Un récapitulatif des expériences réalisées est

proposées sur le Tableau V-7.

Tableau V-7. Résumé des expériences réalisées avec la membrane MTA 153

T (°C) Wacide Echantillon Conditionnement Noﬁiﬁ i{li?;res Symbole graphique

45 0,5 1.1 neuve et seche 0

45 0,5 1.4 neuve et séche 0 @
45 0,7 1.2 12 jours dans [ac] a 80 % 0

45 0,5 1.5 neuve et séche 0
45 0,2 1.5 utilisée + séchage 36

45 0,2 1.7 neuve et séche 0 @
60 0,2 1.6 neuve et séche 0 [ |
60 0,2 1.8 neuve et séche 0 =
75 0,2 1.8 utilisée + séchage 50 :
60 0,2 1.8 utilisée + séchage 66 O
60 0,5 1.10 neuve et séche 0 =
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60 0,5 1.11 utilisée + séchage 0 =
75 0,6 2.3 neuve et séche % 0 £ ]
75 0,6 2.3 utilisée + séchage 18 :

68 0,6 2.2 neuve et séche 0 A
63 0,6 22 utilisée + séchage 24 A

Les symboles pleins correspondent a des expériences réalisées avec des membranes neuves et

séches. Les résultats obtenus avec des membranes neuves et séches seront présentés dans cette partie.

Le reste des expériences est présenté en Annexe K.

V.5.4.2. Présentation des résultats expérimentaux

V.5.4.2.a. Flux d’eau et d’acide acétique

Les flux d’eau et d’acide acétique obtenus lors des expériences réalisées avec des membranes

MTA 153 neuves et séches sont présentés respectivement sur la Figure V-25 et la Figure V-26.
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Figure V-25. Evolution du flux d’eau en fonction de la teneur en eau a [’alimentation pour des

membranes MTA 153 neuves et seches
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Figure V-26. Evolution du flux d’acide acétique en fonction de la teneur en eau a l’alimentation pour

des membranes MTA 153 neuves et séches

Les évolutions des flux partiels d’eau et d’acide acétique montrent que ces derniers sont
proportionnels a la teneur en eau a I’alimentation. De plus les flux sont dépendants de la température
du systéme, comme il est généralement observé en pervaporation. Les nombreuses expériences
réalisées a 60 °C avec différents échantillons de membranes présentent une trés bonne reproductibilité
des résultats. Deux points semblent aberrants pour une température de 68 °C et ne seront pas

considérés dans le calcul des perméances.

Les expériences montrent, comme pour la membrane Pervap 1201 (cf. partie V.5.3), une
diminution des flux pour une teneur importante en eau. Cette observation est supposée, comme
précédemment, étre due au temps pout atteindre 1’équilibre entre 1’alimentation et la membrane. Les

flux ont €té obtenus durant un régime transitoire.

Les flux d’acide acétique obtenus a 45 et 60 °C sont trés proches. Un fort décalage est observé
pour des températures supérieures a 60 °C, ce qui n’est pas commun en pervaporation. Ce fort écart est
supposé venir de la différence des sources d’échantillons différents de membranes utilisées. La
membrane MTA 153 étant en développement, des différences importantes sur les échantillons sont

tout a fait plausibles.

V.5.4.2.b. Perméances de I'eau et de 'acide acétique
La Figure V-27 et la Figure V-28 présentent les évolutions des perméances respectivement de
I’eau et de I’acide acétique en fonction de la teneur en eau a 1’alimentation pour la membrane Pervap

1201.
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Figure V-27. Evolution de la perméance de l’eau en fonction de la teneur en eau a l’alimentation pour

la membrane MTA 153

12 -

(o0]
1

Qacide (kg/(h.m?.bar))
(o)}

T =45 °C, neuve et seche

o T =45 °C, neuve et seche

% o T =45 °C, neuve et seche
© T =45 °C, neuve et séche

m T =60 °C, neuve et seche

BT =60 °C, neuve et seche

BT =60 °C, neuve et seche

m T =60 °C, neuve et séche

¢ T =75°C, neuve et seche

A T =68 °C, neuve et seche

QQ
SQQpQ QQQQQ
m _-m = __
(1] e N gs By CeD 88gs _QQ
_g'_l"r!ﬂg':"loo ng?:ﬁ:m 00 00 o | ==
0.1 0.5 0.6

2
w(eau) aﬂmentatlon

Figure V-28. Evolution de la perméance de [’acide acétique en fonction de la teneur en eau a

["alimentation pour la membrane MTA 153

Les perméances de 1I’eau de la membrane MTA 153 semblent, comme le montre la Figure

V-27, quasiment constantes en fonction de la composition de I’alimentation. Les perméances de

178



Chapitre V. Etude de cas : séparation eau/acide acétique

I’acide acétique sont proportionnelles a la teneur en eau a 1’alimentation ce qui confirme le couplage

des flux avec cette membrane.

V.5.4.2.c. Composition du perméat
Les flux d’acide acétique sont trés inférieurs a ceux de I’eau, sauf pour des températures
supérieures a 60°C ou cet écart est moins important. Il est donc intéressant de tracer 1’évolution de la
fraction en eau au perméat en fonction de la teneur en eau a ’alimentation et de la comparer avec

I’ELV du mélange, comme présenté sur la Figure V-29.
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Figure V-29. Comparaison de la teneur en eau au perméat avec I’ELV du binaire eau/acide acétique a

1 atm pour la membrane MTA 153

Les teneurs en eau au perméat obtenues avec la membrane MTA 153 sont supérieures a 90 %
pour une température inférieure a 60 °C et plus faibles pour des températures supérieures a 60 °C.
Cette observation est en adéquation avec celle faite sur les flux, c'est-a-dire que 1’échantillon de la
membrane pourrait étre a ’origine de cet écart. Les performances de séparation de cette membrane

sont supérieures a une distillation classique sur la gamme de composition étudiée.
V.5.4.3. Détermination des paramétres de loi de calcul de flux

V.5.4.3.a. Introduction
Les résultats obtenus avec la membrane MTA 153 sont les plus complets (en termes de
gamme de concentration étudiée et de température) et montrent les performances les plus

intéressantes. Cette membrane a donc été sélectionnée afin d’ajuster les paramétres des combinaisons
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de la loi de calcul de flux présentée dans la partie 11.4.2.2. La méthode de détermination des

parametres a €té présentée dans la partie I11.3.2.

Les résultats ont montré un couplage des flux qu’il faudra donc prendre en compte afin de
représenter au mieux les résultats expérimentaux. L’effet de la température doit aussi €tre pris en

compte ; une loi d’ Arrhenius sur la perméance doit ainsi étre envisagée.

La combinaison du modele de calcul de flux est sélectionnée en comparant leur capacité a
représenter les flux d’acide acétique et d’eau. La qualité de la modélisation est estimée par la fonction
objectif minimisée (cf. partie I11.3.2). Le nombre de parametres nécessaires a 1’utilisation de chaque
combinaison est aussi pris en compte. Seuls les résultats obtenus avec des membranes neuves et séches

sont utilisés pour la régression paramétrique.

V.5.4.3.b. Résultats
Le Tableau V-8 présente, pour chaque combinaison du mod¢le de calcul de flux proposé dans
la partie 11.4.2.2, la valeur de la fonction objectif ainsi que le nombre de parametres ajustables qu’elle

nécessite.

Tableau V-8. Valeur de la fonction objectif pour chaque combinaison du modéle de calcul de flux

transmembranaire
numéro combinaison 1 2 3 4 5 6 7 8
nombre de paramétres 2 2 4 4 5 5 6 6
Valeur Fonction Objectif 91,7 | 90,5 | 84,8 | 61,6 | 51,9 | 54,1 | 47,5 | 50,8

Les valeurs de la fonction objectif minimisée montrent que le nombre de parameétres ajustables
du modele de calcul de flux a une influence déterminante. Le choix de la combinaison est fait en
fonction de la valeur de la fonction objectif. Cependant, le nombre de paramétres utilisés rentre aussi

en considération car un nombre important de paramétres diminue la réalité physique de ces derniers.

Les combinaisons paires 2 et 4, correspondant a une force motrice de 1’eau présentent les
valeurs de la fonction objectif les plus faibles. Les valeurs des fonctions objectifs des combinaisons 6
et 8 sont plus grandes que les valeurs des combinaisons 5 et 7. Cette observation est due a la présence
d’un paramétre dédi¢ a I’effet de la plastification de I’eau sur les flux. Le choix se portera donc sur
I’une de ces combinaisons (2, 4, 5 ou 7). Un compromis entre le nombre de paramétres et la valeur de
la fonction objectif améne a choisir la combinaison 4 comme loi de calcul des flux. Les valeurs des

parametres ajustés de la combinaison 4 de la loi de calcul des flux sont présentées sur le Tableau V-9.

Tableau V-9. Valeur des parameétres ajustés de la combinaison 4 de la loi de calcul de flux

cau acide acétique
Q (kg/(h.m?.bar)) 8,43 £ 0,05 0,47 £ 0,03
Ea (J/mol) 29800 67200
Température de référence 60 °C
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Les comparaisons entre les flux d’eau et d’acide acétique expérimentaux et modélisés sont
présentées respectivement sur la Figure V-30 et la Figure V-31 pour chaque température étudiée.
Chaque point représente le flux expérimental (sur I’axe des abscisses) et son équivalent calculés par le
modele choisi dans les mémes conditions (axe des ordonnées). L’écart des points a la premicre
bissectrice marque ainsi 1’écart du modele par rapport aux données expérimentales. Une comparaison

plus explicite est proposée en Annexe L.
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Figure V-30. Comparaison entre flux d’eau expérimental et modélisé par la combinaison 4 de la loi de

calcul du flux
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Figure V-31. Comparaison entre flux d’acide acétique expérimental et modélisé par la combinaison 4

de la loi de calcul du flux
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Les flux expérimentaux obtenus a 60 °C sont les mieux représentés par le modéle choisi. Les
flux d’acides obtenus a plus de 60 °C sont sous-estimés par le modeéle. La représentation est assez

médiocre.

Les comparaisons des flux d’eau et d’acide acétique montrent que les flux modélisés sont
inférieurs aux flux expérimentaux. Ce constat peut étre expliqué par le fait que le nombre de points
expérimentaux obtenus a 45 °C est important, ce qui augmente ainsi le poids des expériences a 45 °C
lors de la régression des parametres du modele. De plus, ’erreur expérimentale faite a cette
température est plus importante que celle obtenue a des températures supérieures car le temps

d’échantillonnage est plus grand pour cette membrane.

V.5.4.3.c. Interprétation des résultats
Les résultats ont montré que les expériences réalisées a 45 °C sont une source importante
d’erreurs sur 1’estimation des flux expérimentaux ; ce constat a ¢té confirmé en Annexe L. De plus,
’utilisation de la pervaporation dans le cadre de la déshydratation d’acide acétique se fera a une
température assez importante, supérieure a 45 °C. Il a donc été décidé de régresser les paramétres des
différentes combinaisons de la loi de calcul de flux sans les expériences a 45 °C. Le Tableau V-10
présente pour chaque combinaison du modéle de calcul de flux, la valeur de la fonction objectif ainsi

que le nombre de parameétres ajustables sans utiliser les expériences a 45 °C.

Tableau V-10. Valeur de la fonction objectif pour chaque combinaison du modeéle de calcul de flux

transmembranaire sans les expériences a 45 °C

numéro combinaison 1 2 3 4 5 6 7 8

nombre de paramétres 2 2 4 4 5 5 6 6
Valeur Fonction Objectif 51,5 | 40,0 | 33,8 | 18,2 | 17,8 | 18,1 | 13,4 | 14,7

Les valeurs de la fonction objectif minimisée sont trés inféricures a celles obtenues avec les
expériences a 45 °C (cf. Tableau V-8). Pour ce cas aussi, la combinaison numéro 4 semble le meilleur
compromis entre le nombre de parameétres ajustables et la minimisation de la fonction objectif. Les
valeurs des paramétres ajustés de la combinaison 4 de la loi de calcul des flux sont présentées sur le

Tableau V-11.

Tableau V-11. Valeur des paramétres ajustés de la combinaison 4 de la loi de calcul de flux

eau acide acétique
Q (kg/(h.m?.bar)) 7,44 £ 0,05 0,43 £ 0,03
Ea (J/mol) 73000 168000
T référence 60 °C

Les valeurs d’énergie d’activation obtenues sont trés importantes, notamment pour 1’acide
acétique. Elles dépassent les valeurs couramment observées dans la littérature [110] et reflétent la trés

forte augmentation du flux d’acide acétique entre 60 et 75 °C.
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Les comparaisons entre les flux d’eau et d’acide acétique expérimentaux et modélisés sont
présentées respectivement sur la Figure V-32 et la Figure V-33 en fonction de la température de

I’expérience.
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Figure V-32. Comparaison entre flux d’eau expérimental et modélisé par la combinaison 4 de la loi de

calcul du flux sans les expériences a 45 °C
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Figure V-33. Comparaison entre flux d’acide acétique expérimental et modélisé par la combinaison 4

de la loi de calcul du flux sans les expériences a 45 °C

Les comparaisons des flux expérimentaux et modélisés montrent de meilleurs résultats lorsque
la régression des paramétres n’inclut pas les expériences a 45 °C. Seuls les résultats expérimentaux a
68 °C montrent une sous-estimation importante des flux, notamment de 1’acide acétique. Cependant,

les paramétres estimés sont considérés comme acceptables et seront utilisés par la suite.
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V.5.4.4. Conclusion intermédiaire sur la membrane MTA 153

Les résultats obtenus avec la membrane MTA 153 sont les plus prometteurs ; ils montrent des
qualités de séparation, notamment en termes de sélectivité, convenables sur une large gamme de
compositions du courant d’alimentation. Le nombre important d’expériences réalisées a permis de
régresser les paramétres des modeles de calcul de flux transmembranaire. Cependant, un écart entre les
flux expérimentaux et modélisés est constaté. Ce dernier peut étre dii a la nature différente des
¢chantillons de membrane testés pour des températures inférieures et supérieures a 60 °C. Or dans la
réalité, il peut exister des différences dans la fabrication des diverses membranes utilisées. La
régression des paramétres représente donc un compromis et un ajustement des valeurs des flux que

I’on obtient industriellement avec des modules différents.
V.5.5. Résultats avec la membrane HybSi

V.5.5.1. Expériences réalisées

Comme présenté dans les paragraphes précédents, les expériences réalisées avec les
membranes organiques ont montré des résultats contrastés, notamment du fait des forts phénoménes de
couplage ou encore de la diminution des performances des membranes dans le temps (cf. Annexes H, I

et ).

Il apparait alors intéressant de tester une autre technologie de matériaux : les membranes
hybrides inorganique/organique. La membrane HybSi, fabriquée par CTI fait partie de cette catégorie.
Elle est de forme tubulaire, ¢’est donc le montage expérimental développé pour cette technologie (cf.
partie I11.2.2.4) qui est utilisé. Le débit de circulation dans la membrane est fixé a 100 L.h" et la

pression est fixée a 2 bar.

Cette membrane a déja été testée en présence d’acide en faible concentration [226]. Des expériences
avec une teneur modérée en acide acétique ont donc été réalisées. Deux échantillons différents ont été
testés. Des expériences de déshydratation d’éthanol sont réalisées avant et aprés les essais avec 1’acide
acétique pour vérifier I’intégrité de la membrane. Deux températures : 50 et 60 °C ont été testées. Un

récapitulatif des expériences réalisées est proposé sur le Tableau V-12.

Tableau V-12. Résumé des expériences réalisées avec la membrane HybSi

T (°C) Weau Echantillon Conditionnement Organique Symbple
graphique
50 0,12 1 neuve et séche Ethanol
50 0,25 1 Utilisée (éthanol) + séchage AA
50 0,2 1 Utilisée (éthanol et AA) + séchage Ethanol O
50 0,15 1 Utilisée (éthanol et AA) + séchage Ethanol
50 0,25 2 neuve et séche AA +*
50 0,25 2 Utilisée (AA) + séchage AA
60 0,25 2 Utilisée (AA) + séchage AA
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Les symboles pleins correspondent a des essais réalisés avec des membranes neuves et séches. Un
changement du protocole opératoire a été effectué a partir de la deuxiéme expérience (deuxiéme ligne
sur le Tableau V-12) suite a des contacts passés avec le fabricant. Dans le deuxiéme protocole, le vide
sur la face aval de la membrane et la recirculation du courant d’alimentation sont maintenus durant la

nuit.
V.5.5.2. Présentation des résultats avec l'acide acétique

V.5.5.2.a. Flux d’eau et d’acide acétique
Les flux d’eau et d’acide acétique obtenus lors des expériences de déshydratation d’acide
acétique a 50 et 60 °C pour la membrane HybSi sont présentés respectivement sur la Figure V-34 et la

Figure V-35.
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Figure V-34. Evolution du flux d’eau en fonction de la teneur en eau a [’alimentation pour des

membranes HybSi
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Figure V-35. Evolution du flux d’acide acétique en fonction de la teneur en eau a l’alimentation pour

des membranes HybSi

L’évolution du flux d’eau en fonction de la teneur en eau a I’alimentation montre une chute
assez importante lors du début de I’expérience (teneur en eau élevée). Cette diminution est ensuite
atténuée pour atteindre une forme de courbe habituelle pour des teneurs en eau dans 1’alimentation
plus faibles. L’écart entre les essais réalisés avec une membrane neuve et séche et ceux réalisés avec

des membranes déja utilisées (éthanol ou acide) est évident, notamment sur les flux d’eau.

L’évolution du flux d’acide est plus désordonné et assez singulier. Les ruptures de pentes
correspondent a la reprise de 1’expérience chaque matin (cf. protocole décrit dans la partie 111.2.2). 1l
est possible toutefois de considérer que le flux d’acide est quasiment constant pour chaque expérience
sur la gamme de composition de 1’alimentation étudiée. Il n’y a donc pas de phénoméne de couplage

pour cette membrane.

V.5.5.2.b. Perméances de I'eau et de I'acide acétique
La Figure V-36 et la Figure V-37 présentent les évolutions des perméances respectivement de

I’eau et de 1’acide acétique en fonction de la teneur en eau a 1’alimentation pour la membrane Hybsi.
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Figure V-36. Evolution de la perméance de [’eau en fonction de la teneur en eau a l’alimentation pour

la membrane HybSi
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Figure V-37. Evolution de la perméance de I’acide acétique en fonction de la teneur en eau a

[’alimentation pour la membrane HybSi

Les évolutions des perméances de I’eau et de I’acide acétique sont trés proches des courbes
des flux transmembranaires. Les perméances de 1’eau sont assez importantes mais celles de 1’acide

acétique aussi, ce qui implique que la sélectivité de la membrane n’est pas trés importante. Les

187



Chapitre V. Etude de cas : séparation eau/acide acétique

ruptures de pentes observées pour les courbes de la perméance de 1’acide acétique sont trés marquées

car le calcul des perméances amplifie ce phénomene.

V.5.5.2.c. Composition du perméat
Les flux d’acide acétique sont inférieurs a ceux de I’eau. Il est donc intéressant de tracer
1I’évolution de la fraction en eau au perméat en fonction de la teneur en eau a 1’alimentation et de la

comparer avec I’ELV du mélange, comme présenté sur la Figure V-38.
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Figure V-38. Comparaison de la teneur en eau au perméat avec I'’ELV du binaire eau/acide acétique a

1 atm pour la membrane HybSi

La Figure V-38 montre que la composition du perméat est supérieure a I’ELV du binaire et est
de I'ordre de 90% pour les expériences réalisées a 50 °C. Les expériences réalisées avec des
membranes déja utilisées avec de I’acide montrent des performances de séparation beaucoup moins

intéressantes.
V.5.5.3. Présentation des résultats avec I'éthanol

Les expériences réalisées avec la membrane HybSi sur la déshydratation de I’acide acétique
ont montré des anomalies lorsque les membranes étaient déja utilisées. Il est intéressant de connaitre
les performances de ces membranes sur la déshydratation de 1’éthanol avant et aprés avoir réalisé des

expériences de déshydratation d’acide acétique.

Sur la Figure V-39 et la Figure V-40, I’évolution du flux partiel respectivement d’eau et
d’éthanol en fonction de la teneur en eau a I’alimentation est présentée pour des expériences réalisées

respectivement avant et apres des essais de déshydratation d’acide acétique :
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Figure V-39. Evolution du flux d’eau en fonction de la teneur en eau a l’alimentation en

deéshydratation d’éthanol pour la membrane HybSi
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Figure V-40. Evolution du flux d’éthanol en fonction de la teneur en eau a [’alimentation en

deshydratation d’éthanol pour la membrane HybSi

L’évolution du flux d’éthanol avant les essais avec 1’acide est indépendante de la teneur en eau

a I’alimentation. Il n’y a donc pas d’effet de couplage pour cette membrane dans cette application.

On constate qu’il y a peu de différences au niveau de 1’évolution du flux d’eau mais que le
flux d’éthanol aprés les essais a 1’acide est beaucoup plus grand que pour les essais réalisés avant les
expériences a 1’acide. Il y a donc une évolution des performances de la membrane dans le temps : la

membrane devient moins sélective.
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V.5.5.4. Conclusion intermédiaire sur la membrane HybSi

Les expériences réalisées avec la membrane HybSi ont montré que cette membrane semble
potentiellement adaptée et pourrait étre utilisée pour déshydrater 1’acide acétique. Les performances de

la membrane sont assez faibles notamment en termes de sélectivité.

De plus, I’augmentation du flux d’éthanol avant et aprés les essais a 1’acide semble indiquer
une évolution importante des performances de la membrane. D’aprés les informations fournies par le
fabricant, ce probléme pourrait étre dii au protocole expérimental. Une fois la membrane placée dans
le module, le vide doit étre maintenu en permanence, ce qui est impossible actuellement avec le

dispositif expérimental utilisé.

Les performances de la membrane HybSi sont toutefois inférieures a celles de la membrane
MTA 153. Ce sont donc les performances de cette derni¢re qui seront utilisées pour réaliser 1’étude par

simulation.
V.6. Etude du procédé hybride par simulation

V.6.1. Utilisation des performances de la membrane MTA 153

V.6.1.1. Présentation de l'étude

Le procédé hybride sélectionné dans la Figure V-14 est utilisé pour réaliser 1’étude de la
déshydratation de 1’acide acétique par simulation. Les performances de la membrane MTA 153,
déterminées dans la partic V.5.4.3 sont utilisées. Le logiciel Aspen Plus est utilisé pour réaliser la
simulation ; le module de pervaporation présenté dans le chapitre III dans ses versions non-isotherme
et isotherme est employé pour le procédé membranaire et le bloc RadFrac pour la colonne a distiller.
Les paramétres opératoires utilisés pour 1’étude de simulation sont décrits dans le Tableau V-13 et

seront justifiés dans la partie V.6.3.1.

Tableau V-13. Parameétres opératoires de la simulation du procédé hybride

Colonne a distiller Pervaporation
w(eau) pied de colonne 0,1 Température | 60 °C, 75 °C et 90 °C
recyclage du perméat oui P (perméat) 0,03 bar
étages des courants d'alimentation optimisés mod¢le combinaison 4
taux de perte en acide au distillat | fixé a 0,4 % | performances | membrane MTA 153
AT 10 °C et 20 °C
w(acide
O‘E)jectit? 99-99.8 %

L’influence de différents paramétres opératoires sera étudiée pour atteindre la séparation fixée

dans le cahier des charges en fonction des critéres suivants :

- Surface totale (somme des surfaces de chaque module)
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- Consommation énergétique du procédé de pervaporation (pompe a vide + réchauffeurs
intermédiaires)
- Consommation énergétique de la colonne a distiller du procédé hybride

Deux modes de fonctionnement du module de pervaporation (cf. partie 111.3.1.4) sont utilisés :

- Le mode surface fixe

- Le mode différence de température fixe

Le cas isotherme, ou 1’on considere un chauffage direct du module pour pallier la diminution
de la température due a la vaporisation du perméat et le cas non-isotherme, ou 1’on met en place des
¢changeurs de chaleur externe sont employés. Le cas isotherme permet de maximiser le flux et donc

d’obtenir la surface membranaire minimale.

Le choix de la température de fonctionnement s’est fait en fonction des données
expérimentales utilisées pour déterminer les paramétres ajustables du modele de calcul de flux. 11 faut
noter que la température de 90 °C n’a pas été testée expérimentalement ; les flux sont donc estimés

avec une erreur supposée supérieure.

Pour que la comparaison entre procédés hybride et conventionnel soit réalisée pour les mémes
objectifs de séparation, le taux de perte en acide au niveau de la sortie des effluents aqueux est calculé.
La valeur de ce paramétre est utilisée pour simuler une colonne a distiller simple sur la méme base de
séparation. Cette colonne représente le procédé conventionnel et permet de connaitre les performances

atteignables sans 1’utilisation de la pervaporation.
V.6.1.2. Résultats de I'étude isotherme

Le cas isotherme est un cas idéal car il n’utilise qu’un seul module de pervaporation. En effet,
comme la chaleur dissipée par 1’évaporation est apportée directement sur le module, il n’y a pas de
chute de température ; la force motrice de transfert reste ainsi maximale tout au long du module. La
température a un effet important sur la pression de vapeur saturante, comme il est présenté sur le

Tableau V-14.

Tableau V-14. Pression de vapeur saturante en bar de [’eau et de [’acide acétique a l’état liquide pur

en fonction de la température

cau acide acétique
T=060°C 0,20 0,12
T=75°C 0,39 0,22
T=90°C 0,70 0,40

Sur le tableau précédent, on observe qu’a 60 °C, une pression de 30 mBar au perméat n’est pas
suffisante pour atteindre les spécifications de séparation du cahier des charges. Cette observation peut

étre mise en évidence en tragant 1’évolution de la force motrice, supposée étre celle de I’eau pour les
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deux constituants (cf. partie V.5.4.3) le long du module pour une surface totale de 2000 m?, comme

présenté sur la Figure V-41.

0.3 -
0.25 - —60°C
—75°C
—90°C

0.2 -
0.15 -

force motrice (bar)

(]

o ©

S5 =
1

o

0 500 1000 1500 2000
surface membranaire (m?)

Figure V-41. Evolutions de la force motrice en fonction de la surface membranaire dans le cas d’un

module isotherme a 60, 75 et 90 °C

La Figure V-41 montre que la force motrice est trés impactée par la température. La chute
observée a 90 °C et dans une moindre mesure a 75 °C est due a la diminution importante de la teneur
en eau a ces températures. Ainsi, des surfaces membranaires par module supérieures a 250 m? pour
une température de 90 °C et supérieures a 750 m? pour une température de 75 °C impliquent une

inefficacité de séparation d’une partie du module de pervaporation.

Les compositions et débits des courants de perméat et de rétentat, obtenues pour des

températures de 60, 75 et 90 °C et pour un module de 2000 m? sont présentées sur le Tableau V-15.

Tableau V-15. Compositions et débits des courants de perméat et rétentat pour un fonctionnement

isotherme pour un module de 2000 m?

Rétentat Perméat
débit (ke/h) fraction massique débit (ke/h) fraction massique
eau AA eau AA
60 7271,6 0,041 0,959 505,7 0,945 0,055
75 7057,6 0,012 0,988 888,1 0,798 0,202
90 7011,2 0,006 0,994 16394 0,504 0,496

Le Tableau V-15 montre que la température a un effet important sur le flux transmembranaire.
En effet, le débit du perméat obtenu a 90 °C est plus de trois fois supérieur a celui obtenu a 60 °C.
L’effet de la température est surtout marqué sur le flux d’acide car la composition du perméat est trés
dépendante de ce paramétre opératoire. Cette remarque confirme 1’observation faite durant 1’étude
expérimentale (cf. partie V.5.4.2.a) et est un résultat direct de la régression des paramétres de loi de

calcul de flux (cf. partie V.5.4.3).
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Les simulations ont montré que les spécifications du cahier des charges ne sont atteintes que
pour les températures de 70 °C (waa = 99 %) et pour 90 °C (waa = 99 -99,4%). Les résultats de la
simulation du procédé hybride isotherme permettant d’atteindre les spécifications de séparation du
cahier des charges sont décrits dans le Tableau V-16 pour une température de 75 °C et dans le Tableau

V-17 pour une température de 90°C. Le calcul du gain énergétique sera détaillé dans la partie
V.6.3.1.e.

Tableau V-16. Résultats de la simulation du procédé hybride en mode isotherme a 75 °C

w(AA) objectif 99% 99,2 % et au-dela
surface (m?) 17924 -
Qechangeur (KW) 492 -
Quie (KW) 220 :
condenseur perméat (kW) -556 -
Qb colonne hybride (kW) 8195 -
économie d'énergie (%) 2.7% -
Débit perméat (kg/h) 909 -
w(eau) perméat 0.798 -

La surface nécessaire pour atteindre une composition de 99 % massique d’acide acétique en
sortie est trés importante. Le gain énergétique est trés faible ; ceci peut étre expliqué par le débit du

perméat assez important qui, recyclé vers la colonne, entraine une puissance importante qu’il faut

fournir au rebouilleur de la colonne a distiller.

Tableau V-17. Reésultats de la simulation du procédé hybride en mode isotherme a 90 °C

w(AA) objectif 99% 99,2% 99,4% 99,6% 99,8%
surface (m?) 105 122 168 689 -
Qcchangeur (KW) 641 654 667 807 -
Quice (kW) 276 282 288 297 -
condenseur perméat (kW) -748 -763 =778 -954 -
Qb colonne hybride (kW) 8900 8946 8993 9155 -
économie d'énergie (%) -7,5% -7,1% -6,4% -7,8% -
Débit perméat (kg/h) 1569 1601 1633 1710 -
w(eau) perméat 0,504 0,504 0,504 0,493 -

Les résultats présentés dans le Tableau V-17 révélent que la température de 90 °C permet
d’obtenir des teneurs en acide en sortic de procédé atteignant quasiment toutes les spécifications du
cahier des charges. Les surfaces nécessaires sont acceptables. Cependant, le gain énergétique envisagé
est négatif, ce qui implique que le colt du procédé hybride est supérieur a celui du procédé

conventionnel. Ce constat est dii aux forts débits de perméat obtenus a cette température, ce qui
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augmente le débit que doit traiter la colonne du procédé hybride. La puissance a fournir au rebouilleur

est alors trop importante.
V.6.1.3. Résultats de I'étude non-isotherme

Les résultats obtenus avec un fonctionnement isotherme du module de pervaporation ne sont
pas trés encourageants. En effet, selon la température étudiée, les objectifs de séparation n’ont pas été
atteints (pour T = 60 et 75 °C) ou n’ont pas permis de diminuer la consommation énergétique

nécessaire pour réaliser la séparation.

Cependant, il est intéressant d’étudier le fonctionnement non-isotherme du procédé de
pervaporation. En effet, les résultats de la simulation isotherme (cf. partie V.6.1.2) et de 1’étude
expérimentale (cf. partie V.5.4.2) montrent que la température a un effet sur la surface membranaire et
sur la composition du courant de perméat: plus la température est importante, plus la surface
nécessaire est faible et plus la teneur en acide au perméat est forte. Se placer dans une configuration
non-isotherme permettrait ainsi de niveler I’effet de la température sur un module de pervaporation.
L’étude ne sera réalisée qu’a 90 °C car 1’étude isotherme a montré les limites d’utilisation des

températures 60 et 75 °C.

L’effet du mode de fonctionnement du module de pervaporation sur la surface membranaire,
le nombre de modules et le gain énergétique est étudié. La méthode de comparaison des procédés sera
développée dans la partie V.6.4.1.b. Le Tableau V-18 représente les résultats de la simulation du
procédé hybride en mode non-isotherme pour une composition en acide en sortie de procédé de 99 %

massique :

Tableau V-18. Résultats de la simulation du procédé hybride pour une teneur objectif en acide de 99%

massique et une température d’alimentation du module de 90 °C, mode non isotherme

Surface fixe AT fixe
100 m” 250 m’ 10 °C 20 °C
surface totale (m?) 700 1250 526 2044
nombre de modules 7 5 13 5
débit total perméat 1100 1036 1257 1154
Qb colonne procédé hybride (kW) 8760,2 8528,0 9168,4 9168,4
Q réchauffeurs (kW) 4247 376,4 431,3 431,3
Q pompe a vide (kW el.) 254 239 278 259
Qb procédé conventionnel 9453,0 9459,8 9437,6 9437,6
gain énergétique -2,5% 0,8% -7,6% -7,21%

Le Tableau V-18 met en évidence I’effet important du mode de fonctionnement du module sur
les résultats du procédé hybride. Ainsi, pour atteindre les spécifications de séparation, la surface
nécessaire varie de 520 a plus de 1500 m’ et le nombre de modules de 5 a 13. Les profils de

température et de composition du rétentat en fonction de la surface membranaire sont proposés pour

194



Chapitre V. Etude de cas : séparation eau/acide acétique

illustrer Ieffet du mode de fonctionnement du module. Les cas d’une surface fixe de 100 m’ et d’une

différence de température de 10 °C sont présentés respectivement sur la Figure V-42 et Figure V-43.
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Figure V-42. Profils de température et de teneur en acide au rétentat en fonction de surface

membranaire dans le cas d’un mode de fonctionnement surface fixe (100 m’)

90 - -1
85 - 0.98
G 80 1 .
o L ]
> 75 - 096 2
= ]
s 70 - - 094 &
\Q -
o, i
g 65 - 0.92%‘
=60 1 ——température (°C)
- 0.9
55 1 —w/(AA) rétentat
50 . . 0.88
0 50 100 150

Surface (m?)

Figure V-43. Profils de température et de teneur en acide au rétentat en fonction de surface

membranaire dans le cas d’'un mode de fonctionnement différence de température fixe (10 °C)

Les figures précédentes montrent une diminution significative de la température dés les
premiers métres carrés de surface (environ 1°C par m’ pour le cas surface fixe), ce qui a pour
conséquence une baisse du flux transmembranaire. La relative importance de cette diminution peut

s’expliquer par les trés fortes énergies d’activation obtenues avec la membrane MTA 153.
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Lorsque le nombre de modules augmente (cas de la Figure V-43), la température moyenne est
plus importante, ce qui permet de maintenir la force motrice. La diminution de la différence de
température aura ainsi pour conséquence une augmentation du nombre de module, ce qui permet de se
rapprocher du fonctionnement isotherme. La comparaison des résultats du cas isotherme avec ceux
du mode de fonctionnement surface fixe, la surface nécessaire pour atteindre les spécifications de
séparation sont plus de 5 fois supérieures dans le deuxiéme cas. La prise en compte de la diminution

de la température est donc parameétre clé pour le cas étudié.

Enfin, pour les différents cas simulés, le gain énergétique est tres faible ou quasiment nul.
L’utilisation de la pervaporation équipée avec la membrane MTA 153 n’apporte donc aucun gain sur

la consommation énergétique des procédés.
V.6.1.4. Conclusion intermédiaire

L’étude expérimentale a montré que seule une membrane (MTA 153) présente des
performances satisfaisantes permettant d’évaluer son potentiel d’utilisation sur la séparation étudiée.
Cependant, les résultats de 1’¢tude de simulation du procédé hybride basé sur les performances de cette
membrane ont montré les limites de I'utilisation des membranes commerciales actuelles pour la
séparation étudiée. En effet, la comparaison des procédés a montré un intérét trés faible voire des

désavantages selon les paramétres opératoires utilisés.

V.6.2. Mise en ceuvre d’'une méthodologie innovante de comparaison des

procédés
V.6.2.1. Contexte, enjeu et objectif

Le constat réalis¢ précédemment est sans appel sur le potentiel d’utilisation de Ia
pervaporation pour la séparation considérée. En contrepartie, 1’étude de 1’art (cf. partie V.4.2) a montré
qu’un grand nombre de matériaux ont été utilisés pour la déshydratation de I’acide acétique ; bien que
ces membranes ne soient pas forcément commercialisées actuellement, il peut étre intéressant d’en

étudier leur potentiel d’utilisation par simulation.

D’un point de vue industriel, la question a laquelle doivent répondre les ingénieurs est la
suivante : quel est le potentiel d'utilisation de la pervaporation dans un procédé spécifique et quel est le
gain énergétique qui pourrait en découler ? Cette question ne tient pas forcément compte des
performances actuelles des membranes. Il serait ainsi intéressant de pouvoir déterminer quelles sont
les performances de membrane qui, pour le cahier des charges fixé, permettraient d’atteindre un gain
énergétique intéressant. Pour ce faire, il faut mettre en ceuvre une nouvelle méthodologie de
comparaison des procédés. Cela nécessite de réaliser I’état de 1’art des travaux publiés dans la

littérature consacrés a la comparaison des procédés hybrides utilisant le procédé de pervaporation. A
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notre connaissance, il n'existe aucune étude qui considére a la fois la comparaison économique et les

aspects de développement de la membrane.
V.6.2.2. Etat de I'art

Comme présenté dans le Chapitre I, I’utilisation de la pervaporation en couplage avec le
procédé de distillation a déja fait I’objet d’un nombre important de travaux. La détermination de
I’intérét de 1’utilisation des procédés hybrides est généralement réalisée par comparaison économique
des procédés, comme présenté par Van Hoof et al. [227] ou par Fontalvo et al. [23] ou sur le calcul de
la rentabilité des procédés [228]. Ji et al. [229] ont étudié trois membranes différentes sur I'élimination
de composés organiques volatils dans I'eau. Toutefois, la comparaison économique des procédés est
trés dépendante de 1’application et notamment du lieu de I’implantation du procédé (cotit des utilités

trés différent selon le site de production).

Pour le cas spécifique de la déshydratation de 1’acide acétique, Huang et al. [230] ont proposé
un procédé hybride utilisant une membrane perfluorée pour éliminer I'eau du courant de téte d'une
colonne de distillation. Leur étude, basée sur des performances connues de membrane, se base sur un

cahier des charges trés différent de celui fixé dans le cadre de ce travail.

Parallelement a ces travaux, des méthodologies de conception générale ont été proposées pour
déterminer les configurations les mieux adaptées pour une séparation. Bausa et al. [142] ont ainsi
développé une méthode ShortCut permettant de déterminer rapidement la configuration d’un procédé
hybride. Ayotte-Sauvé et al. [231] proposent une méthode basée sur une approche thermodynamique,
développant le concept de puissance de séparation, pour déterminer la configuration du procédé

hybride.

Cependant ces études sont basées sur des modélisations assez simples du procédé de
pervaporation et ne prennent pas en compte l’ensemble des colits du procédé de pervaporation

(notamment la puissance qu’il faut fournir a la pompe a vide).

Toutefois, Verhoef et al. [133] proposent I’utilisation d’un facteur tenant compte d’une
sélectivité non idéale de la membrane pour I’étude de la séparation eau/acide acétique. Cette
méthodologie se rapproche de 1’objectif de la méthodologie développée. Cependant, dans leur étude,

seuls trois facteurs différents sont étudiés, ce qui correspond a trois membranes artificielles.
V.6.2.3. Présentation de la méthodologie

L’objectif de la méthodologie est de déterminer les performances minimales des membranes
permettant d’atteindre un gain énergétique significatif et concurrencant le procédé actuel. Cette étude
compare le colt énergétique des procédés mais aussi prend en compte les CAPEX en calculant la

surface nécessaire pour atteindre les spécifications du cahier des charges.
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Le concept de « cas favorable » est introduit. Il représente le cas ou le colt énergétique du
procédé hybride permet d’atteindre un gain jugé intéressant par rapport a la consommation énergétique
du procédé conventionnel. Les données collectées dans I’état de ’art sont ensuite utilisées afin de
comparer les membranes déja développées (cas actuel) avec le « cas favorable ». La Figure V-44
présente la démarche de fagon schématisée. Dans cette figure, les croix représentent les performances
des membranes connues (commerciales ou publiées dans la littérature) et le carré vert les

performances correspondant au « cas favorable ».

a F 3
Cas Favorable

ﬁ;‘ﬁ e

Etat actuel

Qeau

Figure V-44. Représentation schématique de la méthodologie de comparaison des procédés

La notion de « cas favorable » ne peut pas étre limitée a 1’étude du gain énergétique. Il faut
tenir compte de la surface de membrane nécessaire a réaliser la déshydratation. C’est un parametre clé
dans le choix du type de procédé car le colit d’investissement de la membrane n’est pas négligeable.
De plus, la comparaison des procédés doit aussi se faire sur la quantité d’acide perdu au perméat, qui
régit le recyclage éventuel du perméat vers la colonne entrainant donc un cofit supplémentaire. Or, la
surface de la membrane dépend des paramétres opératoires du procédé (débit d’eau a traiter,
composition, température, pression au perméat, ...). Il est donc nécessaire de faire une simulation
rigoureuse du procédé de pervaporation. Déterminer une performance minimum de membrane sans
simuler le procédé hybride apparait trés risqué en raison de la forte dépendance du systéme aux

parametres opératoires du procédé, notamment au débit d’alimentation.

Il faut donc simuler le procédé hybride pour connaitre le gain énergétique, le taux de perte
d’acide au perméat et la surface nécessaire pour réaliser la séparation. Ces trois parameétres seront les
criteres de la simulation. Une campagne de simulations, faisant varier les performances de la
membrane est mise en place pour reproduire le comportement de membranes hypothétiques. Deux
parametres opératoires sont étudiés : les conditions d’alimentation de la membrane et 1’objectif de

composition a atteindre en sortie de procédé. Pour chaque perméance et sélectivité, 1’aire totale, le
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nombre de modules, I’aire par module, la puissance nécessaire a réchauffer et a appliquer le vide ainsi

que le taux de perte en acide sont calculés.
V.6.3. Description de la méthodologie

V.6.3.1. Hypothéses

V.6.3.1.a. Choix du niveau du modeéle de calcul de flux

Le choix du niveau du modéle de calcul de flux est un aspect important de la simulation du
procédé hybride. En effet, les paramétres opératoires du procédé de pervaporation ont un effet
important sur la qualit¢é de séparation. De plus, les membranes n’ont pas forcément le méme
comportement notamment du point de vue des phénoménes de couplage de flux. La méthode utilisée
doit pouvoir permettre de représenter a la fois les membranes organiques et inorganiques. La
combinaison numéro 3 est retenue, constituant un bon compromis entre nombre de paramétres et
représentation correcte des phénomenes. Le calcul du flux transmembranaire est réalisé¢ a 1’aide de

I’équation (I1I-59) :

]m-=QimaSS><ex @(i—l)
v P\Vr\1, T (V-1)

X (xlAlimyiPisat(T) _ ylPermPPerm)

V.6.3.1.b. Choix des énergies d’activation

L’effet de la température est pris en compte par une loi d’Arrhenius. Les énergies d’activation
sont donc des parameétres influant sur les performances de la pervaporation. Les valeurs de ces
paramétres obtenus avec la membrane MTA 153 ont été jugées trop inhabituelles pour étre utilisées,
notamment au niveau de 1’acide. Les valeurs obtenues par Gorri et al. [110] pour une membrane
organique commerciale dans des gammes de concentration (inférieure a 20% massique en eau) et de
température (80°C) cohérentes avec I’étude mise en ceuvre sont utilisées. L’utilisation d’énergies
d’activation issues d’une seule membrane est une hypothése forte dans la mesure ou des membranes
avec des performances différentes en termes de perméances et sélectivités auront probablement un
comportement différent vis-a-vis de la température. Les valeurs des énergies d’activation utilisées sont

données dans le Tableau V-19.

Tableau V-19. Valeur des énergies d’activation utilisées dans [’étude

Energie d’activation (kJ/mol)

Eau Acide acétique

47 58
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V.6.3.1.c. Choix de la température de fonctionnement de la pervaporation
La température est un paramétre important dans le modéle de calcul de flux dont dépendent les
performances du procédé de pervaporation. L’hypothése d’un procédé isotherme sous-estimerait la
surface de la membrane nécessaire. Deux températures ont été étudiées : 90 et 100 °C. Ces deux
valeurs sont supposées représenter les températures limites de résistance thermique des membranes

respectivement organiques et inorganiques.

La diminution de la température a I’intérieur des modules est compensée par 1’utilisation
d’échangeurs de chaleur entre les modules. Le colt énergétique de ces réchauffeurs doit étre pris en
compte dans la comparaison du coit énergétique. La différence de température entre 1’alimentation et
le rétentat est fixée et devient un parametre de la simulation. Il a été choisi de le fixer a 10 et 20°C.
D’un point de vue simulation, cela implique que pour une séparation donnée, le nombre de modules de

pervaporation nécessaire pour atteindre la séparation est inconnu.

V.6.3.1.d. Simulation du procédé hybride

La simulation du procédé hybride est réalisée a 1’aide du logiciel Aspen Plus en utilisant le
module codé dans ACM pour le procédé de pervaporation et le bloc RadFrac pour la colonne de
distillation. La configuration du procédé hybride fixée dans la Figure V-14 n’est pas modifiée, au
méme titre que les spécifications de fonctionnement de la colonne : la teneur en eau dans le courant de
pied de colonne (valeur: 10% massique) et le taux de perte en acide en téte (valeur: 0,4%). Les
courants de perméat sont recyclés vers la colonne si la teneur en eau est inférieure a 90 % afin de
limiter le taux de perte en acide. La pression au perméat est fixée pour toutes les simulations a 30

mBar (cf. partie V.6.3.1.1).

La mise en ceuvre de la campagne de simulation est gérée par un programme externe codé
dans I’environnement VBA (Virtual Basic for Applications) d’Excel. Ce dernier permet de gérer
automatiquement la création de modules de pervaporation et de réchauffeurs en fonction des
performances de la membrane et de la composition a atteindre au rétentat final. De méme, le

programme optimise les étages d’alimentation de la colonne.

Le taux de perte en acide au niveau de la sortie des effluents aqueux est calculé. La valeur de
ce parameétre est utilisée pour simuler une colonne a distiller simple sur la méme base de séparation.
Cette colonne représente le procédé conventionnel et permet de connaitre les performances
atteignables sans I’utilisation de la pervaporation. Les procédés hybride et conventionnel sont ainsi

comparés sur le méme cahier des charges.

V.6.3.1.e. Colit énergétique du procédé
Il est intéressant de connaitre 1’impact des performances de la membrane sur le coft
énergétique du procédé de pervaporation. Ce colit regroupe la puissance nécessaire a réchauffer les

courants entre les modules et a appliquer le vide au niveau du perméat. La puissance qu’il faut fournir
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a la pompe a vide est de type électrique alors qu’elle est thermique pour les échangeurs de chaleurs et
le rebouilleur de la colonne. Pour pouvoir comparer ces deux types de puissances, une équivalence

¢lectrique/thermique est utilisée. La relation retenue est présentée dans 1’équation (V-2) :

1 kW (électrique) = 2 kW (thermique) (V-2)
La valeur de I’équivalence peut-étre sujette a discussion, notamment en fonction de la source
de production de la puissance électrique. Il peut varier sur une échelle assez large en fonction du lieu

de production. La valeur retenue est supposée étre une valeur moyenne.
Le gain énergétique est calculé en comparant les dépenses du procédé hybride et du procédé

conventionnel. La formule du calcul du gain énergétique est explicitée dans I’équation (V-3) :

Gain = Qproc.conv. - Qproc.hyb.

QpTOC.COTlU. (V-3)

. chol.conv - chol.hyb. - Qéchangeurs - Qvide
Gain =

chol.conv

Les puissances utilisées dans 1’équation (V-3)sont en équivalents thermiques pour la

puissance nécessaire a appliquer le vide.

Les condenseurs ne sont pas pris en compte dans la comparaison énergétique des procédés. Il

est supposé que les utilités froides sont comparables pour les procédés hybride et conventionnel.

V.6.3.1.f. Choix de la pression du perméat
La pression du perméat est également un parametre influent, impactant la force motrice des
constituants. Cette pression doit étre la plus faible possible afin de maximiser la force motrice.

Cependant, deux aspects influencent le choix de ce paramétre :

- 1l est nécessaire de condenser les vapeurs du perméat ; la température de condensation
étant dépendante de la pression a laquelle est réalisée cette opération. Généralement, il est
facile de condenser jusqu’a une température de 20°C en utilisant de 1’eau refroidie par des
acroréfrigérant.

- Industriellement, il est difficile d’obtenir un vide inférieur au vide primaire (jusqu’a 1
mBar).

Bien que la configuration choisie dans la partie 1.2.1 place la pompe a vide avant le
condenseur, il faut néanmoins envisager la configuration inverse d’un point de vue pratique. Ainsi,
une limite thermodynamique du procédé est la température de condensation. Une étude de I’influence
de la pression sur la température de bulle et de rosée est réalisée a 1’aide du logiciel Aspen Properties.
Cette derniére a permis de sélectionner la pression de 30 mBar comme étant une pression opératoire
pertinente. La Figure V-45 présente 1’évolution de la température de bulle et de rosée pour le binaire

eau/acide acétique a 30 mBar :
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Figure V-45. Température de bulle et de rosée du mélange eau acide acétique a 30 mbar
A cette pression, la température minimale de condensation étant de 24°C, il est possible
d’utiliser de 1’eau froide pour condenser les vapeurs. Ce type d’utilité est souvent présent sur les lieux

de production. De plus, ce vide est de type primaire, donc accessible a échelle industrielle. Cette

pression sera utilisée pour la simulation du procédé hybride.
V.6.3.2. Mise en place de la campagne de simulations

L’étude bibliographique réalisée dans la partie V.4.2 a permis de connaitre les performances
actuelles des membranes et donc de déterminer les gammes d’étude des perméances a I’eau et de

sélectivité. Elles sont présentées sur le Tableau V-20.

Tableau V-20. Gammes d’étude des performances de membrane

Sélectivité Qeau (kg/(h.m?.bar))
Min  Max Min Max
2 1000 0.5 15

Les paramétres opératoires des procédés hybride et conventionnel sont décrits dans le Tableau

V-21.
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Tableau V-21. Parameétres opératoires des procédés hybride et conventionnel

Procédé hybride
Colonne a distiller Pervaporation
w(eau) pied de colonne 0,1 Température 90 et 100 °C
recyclage du perméat oui P (perméat) 0,03 bar
étages des courants d'alimentation optimisés Modele combinaison 3
taux de perte en acide en téte fixé a 0,4 % | performances | membrane MTA 153
NET 40 AT 10 °Cet 20 °C
wiacide) 99 -99.8 %
sortie
Procédé conventionnel
w(eau) pied de colonne 0,1
recyclage du perméat oui
¢tages des courants d'alimentation optimisés
taux de perte en acide en téte dépend du procédé hybride
w(acide) sortie 99 -99,8 %

V.6.4. Résultats et interprétation

V.6.4.1. Résultats généraux

Le nombre important de performances de membranes et de parametres opératoires étudiés
conduisent a de trés nombreux résultats qu’il est difficile de représenter dans sa globalité. Différentes
valeurs de performances de membranes du procédé hybride seront présentées comme exemples. Seuls

les résultats obtenus a 90 °C seront abordés.

V.6.4.1.a. Exemple de configuration du procédé hybride
La Figure V-46 présente un exemple de procédé simulé par la méthodologie mise en ceuvre.
Dans cet exemple, le nombre nécessaire de modules pour atteindre la séparation est de six ; les trois

premiers perméats sont évacués vers l’effluent aqueux et les trois suivants sont recyclés vers la

colonne.
(2}
PERMPV]
COLHYB PERMPVZ
o—{FEED
RECH2
RECHT RECH3_pyy_ RECH4 RECHS o
N ALivpvd T J[RETPVY i )
[12]

PERMPV4|

— PERMPV]
SERMPVE [PERMPVY

Figure V-46. Exemple de procédé hybride simulé
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V.6.4.1.b. Comparaison énergétique des procédés

Le Tableau V-22 et le Tableau V-23 présentent la comparaison entre le procédé hybride et le

procédé conventionnel en fonction des performances des membranes et de la séparation réalisée par

les procédés.

Tableau V-22. Etude de [ effet des performances des membranes sur le coiit du procédé hybride ;

teneur massique en acide en sortie des procédés hybride et conventionnel : 99 %

Qeau=4; a =060 Qeau=4; a =460
Proc§de Procédé¢ hybride Proc§de Procédé¢ hybride
conventionnel conventionnel
Colonne Colonne PV* Colonne Colonne PV*
Dépenses thermiques
9183 7048 324 9447 6750 322
(kW)
Dépenses électriques
(kW) 0 - 216 0 - 210
Nombre de modules - - 6 - - 6
Surface (m?) - - 3507 - - 4820
Taux de(f,’/e)rte acide 0,577 % 0,577 % 0,424 % 0,424 %
0
Economie d’énergie - 15% - 21%

Tableau V-23. Etude de [’effet des performances des membranes sur le coiit du procédé hybride ;

teneur massique en acide en sortie des procédés hybride et conventionnel : 99,6 %

Qeau=4;a=10 Qeau=4;a=110
Proc§de Procédé¢ hybride Proc§de Procédé¢ hybride
conventionnel conventionnel
Colonne Colonne PV* Colonne Colonne PV*

Dépenses thermiques

kW) 8578 7514 495 9585 7513 491
Dépenses électriques
kW) 0 - 241 0 - 241

Nombre de modules - - 7 - - 7

Surface (m?) - - 88111 - - 21171
Taux de(lo’/e;te acide 1,404 % 1,404 % 0,508 % 0,508 %

0

Economie d’énergie - 2% - 12%

* . Pervaporation
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Les résultats de la campagne de simulation montrent que le cotit opératoire du procédé de
pervaporation n’est pas négligeable (=10% du procédé hybride) et limite 1’économie d’énergie du
procédé. En effet, si ’on ne prend pas en compte le coilit énergétique de la pervaporation, le gain
énergétique obtenu (prenant en compte uniquement la colonne) serait plus important. Néanmoins, dans
certains cas I’utilisation du procédé hybride permet d’envisager une économie d’énergie de 25 % par

rapport au cas de la colonne a distiller seule.

Dans certains cas, la consommation énergétique du procédé hybride est supérieure a celle du
procédé conventionnel. Ce constat s’explique par la comparaison des procédés sur la méme séparation.
Or, lorsque la sélectivité de la membrane est faible, le nombre de courants de perméat recyclés vers la
colonne est plus important, ce qui augmente la puissance qu’il faut fournir a la colonne. La somme de
la dépense énergétique de la colonne et du procédé membranaire dépasse dans ce cas celle de la

colonne conventionnelle.

De méme, le taux de perte en acide a une influence importante car il fixe la séparation que doit
réaliser le procédé conventionnel. Quand le taux de perte augmente, la séparation que doit accomplir la

colonne a distiller du procédé conventionnel est réduite, ce qui diminue sa consommation énergétique.

La composition objectif en sortie du procédé influence aussi les potentiels d’utilisation de la
pervaporation. En effet, le procédé de pervaporation n’est pas approprié pour réaliser une purification.
Pour illustrer cette affirmation, les évolutions de la surface membranaire et de la teneur au rétentat sont

représentées sur la Figure V-47 pour chaque module.

1 - - 4000
. - 3500 ‘g
0.98 - ——w(acide) rétentat vt
g (acide) - 3000 ¢
= —Surface T
jé 0.96 - - 2500 E
- - 2000 -g
g 0.94 1 - 1500 &
«
bt | 5]
3092 - 1000 E
- 500 5
0.9 T T T T 0
1 2 3 4 5 6
Module

Figure V-47. Evolutions de la surface et de la teneur en acide au rétentat en fonction du module, Qeau

=7 kg/thm?bar); aa= 12 ; teneur massique en acide objectif = 99,4 %

La Figure V-47 montre que la surface du dernier module est largement supérieure a celle des

autres modules. Elle représente environ 76 % de la surface totale des six modules nécessaires pour
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atteindre la séparation alors qu’elle ne réalise que 16 % de la séparation totale accomplie par la

pervaporation.
V.6.4.2. Représentation de I'ensemble des résultats

V.6.4.2.a. Mise en place de limites sur les critéres
Les résultats présentés dans cette partie ont fait I’objet dune publication dans « Industrial &

Engineering Chemistry Research » [232].

Les exemples présentés dans le Tableau V-22 et le Tableau V-23 montrent la disparité des
résultats ainsi que la dépendance aux spécifications du cahier des charges et aux performances des
membranes étudiées. Les trois critéres de la simulation, a savoir le gain énergétique, le taux de perte
d’acide au perméat et la surface nécessaire pour réaliser la séparation sont ainsi trés impactés par les

parametres de I’étude.

Il apparait alors intéressant de définir des limites sur ces critéres correspondant a une
utilisation industrielle du procédé de pervaporation. Ces limites permettent de regrouper les
performances de membrane en fonction de leur potentiel d’utilisation sur le cahier des charges fixé.
L’ensemble de performances de membranes répondant a ces limites constitue le « cas favorable »

défini dans la partie V.6.2.3.

A chaque critére est attribuée une limite. Pour la surface membranaire, la surface totale
admissible est fixée a 5000 m”, valeur supérieure a la plus grosse installation construite (Béthéniville,
2200 m®) mais qui est supposée réalisable. La limite sur le taux de perte en acide est fixée a 0,5 %, ce
qui permet de répondre au mieux au cahier des charges imposé. Enfin, deux limites sur I’économie
d’énergie sont étudiées : 10 et 20% afin de connaitre I’effet de ce paramétre sur les performances

minimum de membrane présentant un intérét.

V.6.4.2.b. Gain énergétique d’au moins 20 %

Sur la Figure V-48, le «cas favorable » permettant une économie de 20%, présentant une
surface de membrane inférieure a 5000 m? et un taux de perte en acide inférieur a 0,5% est présenté
pour chaque valeur de teneur en acide en sortie du procédé hybride (la surface bleue pour une teneur
en acide en sortie de 99,2% et la zone orange pour une teneur de 99%). Les performances des quatre
membranes testées dans la partie expérimentale sont représentées a titre informatif, en rappelant que
ces derniéres sont calculées sur un seul point expérimental, a la température maximum (pour chaque

membrane) pour une teneur en eau a I’alimentation de 10% massique.
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Figure V-48. Cas favorable regroupant les performances de membranes en fonction du cahier des
charges / surface de membrane inférieure a 5000 m? taux de perte inférieur a 0,5%, économie

d’énergie supérieure a 20 % /T = 90 °C

La Figure V-48 montre I’importance de la composition objectif sur les cas favorables
répondant aux limites fixées sur les critéres. En effet, pour le cas présenté, les compositions en acide
acétique supérieures a 99,2 %, a savoir 99,4 99,6 et 99,8 %, ne sont pas atteignables avec la
configuration étudiée. De plus, les surfaces du cas favorable sont assez différentes pour les deux
compositions réalisables. La comparaison avec les performances des membranes étudiées montre que
la sélectivité des membranes testées semble €tre le parametre limitant le plus leur utilisation. En effet,
les perméances a 1’eau sont comparables aux zones d’intérét mais les sélectivités des membranes

¢tudiées sont trop faibles.

V.6.4.2.c. Gain énergétique d’au moins 10 %

Les limites utilisées précédemment ont montré que potentiellement, le procédé de
pervaporation pouvait amener une ¢économie d’énergie d’au moins 20 % mais pas pour les
spécifications imposées dans le cahier des charges. Il est intéressant de connaitre I’impact des limites
fixées sur les critéres. Ainsi, le critere sur le gain énergétique est relaché et diminué a 10%. Sur la
Figure V-49, le « cas favorable » permettant une économie d’au moins 10% et présentant une surface
de membrane inférieure a 5000 m? et un taux de perte en acide inférieur a 0.5% est présenté pour

chaque valeur de teneur en acide en sortie du procédé hybride (la zone orange pour une teneur de 99%,
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la zone bleue pour une teneur en acide en sortie de 99,2%, la zone violette pour une teneur de 99,4% et
la zone verte pour une teneur de 99,6%). Les performances des quatre membranes testées dans la
partie expérimentale sont représentées a titre informatif, en rappelant que ces dernieres sont calculées
sur un seul point expérimental, a la température maximum (pour chaque membrane) pour une teneur

en eau a I’alimentation de 10% massique.
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Figure V-49. Cas favorable regroupant les performances de membranes en fonction du cahier des
charges / surface de membrane inférieure a 5000 m?, taux de perte inférieur a 0,5%, économie

d’énergie supérieure a 10 % /T = 90 °C

La Figure V-49 montre une évolution importante des zones d’intérét d’utilisation de la
pervaporation. En effet, les surfaces sont beaucoup plus étendues que pour un gain de 20% (cf. Figure
V-48). De plus, des teneurs en acide plus importantes sont atteignables. Cependant, les performances

des membranes testées ne permettent pas d’étre employées pour effectuer la séparation souhaitée.

V.7. Conclusion intermédiaire

L’objet de ce chapitre était d’estimer le potentiel d’utilisation de la pervaporation pour la
séparation du mélange binaire eau/acide acétique. L’étude s’est focalisée sur le choix du procédé
hybride mais aussi sur la comparaison avec un procédé conventionnel. La détermination expérimentale

des performances de membranes commerciales a ensuite été développée. Les résultats montrent que
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les sélectivités des membranes actuellement disponibles sont assez faibles, alors que les tailles de ces
deux molécules sont différentes. Van Baelen et al. [233] ont déja fait cette remarque en notant que la
déshydratation de 1’acide acétique avec des membranes en PVA est comparable au comportement des
mélanges eau/méthanol, concluant que la polarité de I’acide acétique ou ses groupements fonctionnels
ont un effet prépondérant sur sa taille. Concernant la membrane MTA 153, les incohérences constatées
sur ’effet de la température sur le flux transmembranaire d’acide acétique nécessitent d’étre clarifiées,
notamment sur 1’influence des échantillons utilisés. Des expériences a des températures plus grandes
et avec des échantillons de membrane différents pourraient étre réalisées. Concernant la membrane
HybSi, la diminution rapide des performances de membrane constatée semble inhabituelle. Des
expériences avec d’autres composés organiques devront étre réalisées afin de vérifier si le probléme
vient du mélange a traiter ou de I’installation (protocole ou montage expérimental). L’étude
expérimentale montre que la déshydratation de 1’acide acétique est encore un challenge pour les

fabricants de membrane.

Dans un deuxiéme temps, la simulation du procédé hybride est développée. Les résultats
mitigés obtenus avec les performances des membranes testées expérimentalement ont amené a
proposer une méthodologie innovante de comparaison des procédés. Cette derni¢re permet de définir
des performances minimum de membrane permettant de réaliser une séparation, tout en répondant a
des limites industrielles clairement définies. Cette méthodologie est appliquée pour une configuration
particuliere du procédé hybride, en fixant le mode de fonctionnement du procédé de pervaporation.
Neéanmoins, les résultats permettent de cibler les zones ou 'utilisation de la pervaporation apporte un
intérét, et de voir que les membranes actuelles présentent une perméance & 1’eau tout a fait

satisfaisante, mais une sélectivité trop faible pour pouvoir étre utilisées a grande échelle.
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CONTRIBUTION DE CE TRAVAIL DE THESE

L’objectif de ce travail de thése était d’étudier les possibilités et les limites d’utilisation de la
pervaporation dans les procédés hybrides comprenant une étape de séparation et/ou de réaction.
L’étude bibliographique, réalisée dans le premier chapitre, a mis en avant les principaux domaines
d’intérét de la pervaporation, a savoir 1’amélioration de 1’efficacité énergétique des procédés et le
franchissement de limites thermodynamiques comme les azéotropes et les équilibres réactionnels.
L’état de I’art des membranes utilisées en pervaporation a montré la diversit¢ des matériaux
disponibles : les membranes organiques, a base de polymeéres denses, inorganiques, a base de zéolites
ou silice amorphe et hybrides, basés sur des liaisons silice/composés organiques. Cet état de Iart a
aussi montré les limites actuelles des performances des membranes de pervaporation : une sélectivité
réelle dégradée pour les membranes polyméres par un phénoméne de couplage, 1’absence de
membranes hydrophobes, et une résistance chimique limitée de membranes en milieu acide acétique
concentré. Trois domaines d’application sont particulierement étudiés : la déshydratation de composés
organiques, la récupération de constituants organiques dans un courant aqueux et, dans une moindre

mesure, la séparation de mélanges de composés organiques.

La détermination de I’intérét de la mise en place d’un procédé hybride s’avére difficile en
raison du nombre important de paramétres a prendre en compte : cahier des charges industriel,
configuration du procédé couplé, paramétres de fonctionnement ou encore performances et durée de

vie des membranes.

Dans le but d’apporter une réponse a ce probléme complexe, une méthodologie a été mise en
place au cours de ce travail de thése. La détermination de I’intérét économique est réalisée en
comparant les performances du procédé hybride avec ceux d’un procédé conventionnel pour une
séparation identique. Cet aspect est essentiel pour que le procédé hybride soit confronté a un procédé
de référence pour le cas étudié. La premiere étape de la méthodologie comprend la définition du cahier
des charges de la séparation que devront atteindre les deux procédés ainsi que 1’objectif attendu de
I’utilisation de la pervaporation, amélioration de 1’efficacité énergétique ou franchissement de limite

thermodynamique. La deuxiéme étape est constituée du choix du procédé conventionnel et de son
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¢tude par simulation. La troisiéme étape correspond au choix de la configuration du procédé hybride et
a sa simulation. Enfin, dans la derniére étape, la comparaison des deux procédés est réalisée pour

répondre aux questions suivantes :

- L’utilisation de la pervaporation permet-elle d’atteindre les objectifs fixés en fonction du
cahier des charges?

- Existe-t-il actuellement des membranes disponibles dont les performances permettent un
gain suffisant pour concurrencer le procédé conventionnel de référence ?

Cette méthodologie a été mise en ceuvre pour deux exemples d’application industrielle

couvrant deux domaines distincts et ayant des objectifs différents :

- La récupération de butanol lors de sa production par fermentation avec comme objectif de
dépasser les limites thermodynamiques de la réaction de fermentation
- La séparation eau/acide acétique avec comme objectif la diminution de la consommation
énergétique du procédé
La méthodologie proposée nécessite la simulation du procédé de pervaporation. Des modéeles,
publiés dans la littérature, utilisant des approches différentes de modélisation, notamment celles de
Fick et de Maxwell-Stefan, ont été présentés dans le deuxiéme chapitre. Ils se distinguent par le
nombre de parametres ajustables qu’ils nécessitent mais aussi par les systémes pour lesquels ils ont été
développés : nature du matériau membranaire et des constituants ainsi que domaine d’application. Il
n’existe pas de modele universel utilisable pour des systémes divers. Pour remédier a ce probléme, le
modele développé au cours de ce travail permet de choisir la loi de calcul de flux transmembranaire
entre différents niveaux de complexité variable. L’avantage de ce type de modele est son adaptabilité a

une grande variété de systémes mais aussi aux données expérimentales disponibles ou accessibles.

L’implémentation du modele dans le logiciel Aspen Custom Modeler et son exportation vers
Aspen Plus ont été décrites dans le troisiéme chapitre. Cette démarche est utile pour simuler les
procédés hybrides comprenant une étape de pervaporation et ainsi en déterminer I’intérét car elle
permet de prendre en compte les nombreux paramétres opératoires des composés couplés :
configuration, température d’alimentation, pression du perméat, mode de fonctionnement. La
détermination du cofit d’utilisation de la pervaporation est alors possible. Ce coflit comprend a la fois
des OPEX : cott de la pompe a vide et du réchauffage mais aussi des CAPEX : surface membranaire,

nombre de modules.

Le chapitre IV a présenté 1’étude du procédé hybride fermentation/pervaporation équipée
d’une membrane hydrophobe afin de connaitre l’influence de ce couplage sur la fermentation
acétonobutylique. Le procédé conventionnel sélectionné est un fermenteur fonctionnant en semi-batch.
Des données de la littérature sont utilisées pour calculer les performances de membranes disponibles.

Cette action permet de s’affranchir d’une étude expérimentale tout en garantissant les résultats de la
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modélisation du procédé de pervaporation. Les performances de deux membranes ont ainsi été
déterminées a partir des données publié¢es. Une loi cinétique, issue de la littérature a été utilisée pour
simuler 1’étape de fermentation des procédés hybride et conventionnel. Les résultats de cette étude
montrent un gain sur la productivité des bactéries. Cependant, ce gain doit étre relativisé et comparé au

cout engendré par I’utilisation de la pervaporation, notamment au niveau de sa surface membranaire.

Le chapitre V a présenté¢ 1’é¢tude du couplage distillation/pervaporation équipée d’une
membrane hydrophile afin d’améliorer I’efficacité énergétique d’un procédé de déshydratation d’acide
acétique. Les performances de quatre membranes (trois organiques et une hybride) ont été
caractérisées au laboratoire et ont montré des résultats trés divers. Si les performances des membranes
organiques produites par Celfa, Sulzer et hybride produite par CTI ne semblent pas intéressantes pour
cette application, celles de la membrane produite par le HZG ont été sélectionnées pour réaliser 1’étude
du procédé hybride par simulation. La comparaison de ce dernier avec le procédé conventionnel,
constitué d’une colonne a distiller, n’a montré aucun gain sur sa consommation énergétique pour le
cahier des charges fixé. La méthodologie innovante mise en place a permis de déterminer, pour une
configuration spécifique de procédé hybride, les performances minimales de membranes permettant
d’atteindre un gain énergétique significatif tout en respectant les spécifications de séparation du cahier
des charges. Les résultats de cette étude montrent que les sélectivités des membranes testées dans ce

travail ne sont pas suffisantes pour atteindre le gain énergétique souhaité.
PERSPECTIVES

La modélisation du procédé proposée dans ce manuscrit s’appuie sur un outil de calcul du flux
transmembranaire applicable a des systemes divers. Cependant, cette adaptabilité implique d’une part
’utilisation du méme formalisme de loi pour des natures diverses de matériaux membranaires aux
mécanismes de séparation différents, et d’autre part, I’utilisation de données expérimentales afin de
régresser les paramétres du modele. Ce dernier point ne permet pas de prédire les flux
transmembranaires pour un systéme en 1’absence de données expérimentales. Une meilleure prise en
compte des effets de sorption et de diffusion, notamment pour les systémes multi constituants, pourrait

étre développée afin d’adapter le modele développé a la prédiction des flux transmembranaires.

Concernant la production de butanol, il sera nécessaire de prendre en compte I’ensemble du
procédé, en particulier I’étape de récupération et de purification des composés organiques, afin de
compléter la comparaison des procédés, en intégrant notamment les CAPEX. Si I'utilisation de la
pervaporation est avantageuse par rapport a une fermentation classique, une étude expérimentale devra
étre réalisée pour vérifier les performances des membranes actuelles ainsi que la loi cinétique de
fermentation fixée. Une meilleure compréhension de 1’inhibition de ’activité bactérienne permettrait
de sélectionner les souches bactériennes, influengant la proportion des composés organiques produits,

les mieux adaptées a un couplage avec le procédé de pervaporation. Il serait aussi intéressant d’étudier
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des procédés hybrides basés sur un couplage fermentation/extraction ou fermentation/strippage et de
comparer leur résultats a ceux obtenus avec le procédé de pervaporation. Enfin, 1’application de la
méthodologie innovante présentée dans le chapitre V peut étre envisagée afin de déterminer les
performances minimales des membranes entrainant un gain significatif par rapport au procédé de

fermentation conventionnel.

Concernant la séparation eau/acide acétique, la méthodologie innovante de comparaison a
permis de « cartographier » les performances des membranes apportant un gain énergétique. Ces
résultats dépendent fortement des hypothéses prises lors de cette étude qui fixent notamment la
configuration du procédé hybride. Il serait intéressant d’améliorer cette méthodologie en modifiant la
procédure de détermination de la configuration du procédé hybride. En effet, dans I’étude réalisée, il
est supposé que tous les modules fonctionnent avec le méme mode de fonctionnement et les mémes
membranes. Cette hypothése n’est pas idéale car le mode de fonctionnement et les performances des
membranes ont un impact important sur le procédé de pervaporation. L’optimisation de ces deux
parameétres semble ainsi un moyen d’amélioration des performances de séparation du procédé hybride.
La mise en ceuvre d’une telle optimisation implique la simulation d’un nombre trés important de
configurations différentes, ce qui nécessite I’utilisation d’outils informatiques adaptés. Il serait ainsi
intéressant de développer ou d’adapter les modeles développés durant cette thése a des logiciels dédiés
a I’optimisation des procédés. Dans ce cas, les aspects de CAPEX devront étre mieux pris en compte

afin d’affiner 1’étude par une analyse technico-économique.

Les procédés hybrides étudiés dans le cadre de ce travail proposent le couplage de la
pervaporation uniquement a une étape de réaction ou de séparation. Il serait intéressant de considérer
des architectures de procédés plus complexes permettant le recyclage des courants de perméat et/ou de

rétentat vers des zones de procédé adaptées a leur retraitement.
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Annexe A. Calcul de ’incertitude sur les erreurs de mesure

Annexe A. Calcul de lI'incertitude sur les erreurs de mesure

A.1. Méthodes de calcul de I'incertitude

Le calcul d’incertitude est un aspect important de 1’étude expérimentale. Il permet de connaitre

I’erreur faite lors d’une mesure expérimentale. Deux aspects différents participent a cette erreur :

- L’erreur provenant des appareils de mesure,

- L’erreur provenant du manipulateur

L’erreur globale est la somme de ces deux sources d’erreurs. Leur évaluation est réalisée a
partir de I’expression mathématique de la grandeur mesurée. L’estimation de 1’erreur du manipulateur
doit étre effectuée par la mise en place d’une expérience spécifique, présentée dans cette partie. La
source d’erreur prépondérante est déduite de la comparaison de ces deux sources. La grandeur

concernée par ce calcul d’incertitude est le flux transmembranaire.
A.2. Incertitude de mesure des appareils utilisés

Les différents appareils utilisés pour les montages expérimentaux présentent des incertitudes

sur la mesure de chaque grandeur. Chaque appareil sera abordé dans ce paragraphe

Incertitude sur la masse :

La balance utilisée est une balance de précision de type Mettler Toledo, de modele XS603S.
L’incertitude sur la pesée est de 1 mg. Chaque picge est pesé vide et plein et la masse de perméat
récoltée est calculée en soustrayant les deux masses. L’erreur sur la pesée est donc égale a deux fois

I’incertitude de la balance, soit 2 mg.

Incertitude sur le temps :

Pour chaque échantillon prélevé, la vanne V4 est utilisée pour isoler la face aval de la
membrane et le temps est pris & partir de ce moment. L’incertitude sur le temps est ainsi considérée

comme négligeable.

Incertitude sur la surface :

Pour les membranes planes, la surface utilisée est calculée a partir du diameétre interne du
réservoir. L’incertitude sur la surface dépend de I’incertitude de fabrication du module. Le diamétre de

la cellule est de 44,00 + 0,01 mm.

Pour les membranes tubulaires, la méme incertitude est considérée, bien que les incertitudes

des dimensions de la membrane ne soient pas connues.

Incertitude sur la température :
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Les incertitudes de mesure des thermocouples sont de 0,6 °C pour le montage plan et 1,1 °C

pour le montage tubulaire.

Incertitude sur la concentration :

L’erreur sur la mesure de la concentration est supposée négligeable.
A.3. Estimation de I'’erreur expérimentale liée aux matériels de mesure

L’erreur expérimentale liée aux matériels de mesure est estimée a partir de 1’expression d’une
grandeur en fonction des incertitudes de chaque appareil. Un exemple est développé pour la mesure de
la surface de la membrane pour le montage plan. La méthode peut étre généralisée pour toutes les
autres grandeurs utilisées dans ce manuscrit. L’expression de la surface est présentée dans 1’équation
(A-1):

2
a=nx (A-1)
4
Ou ¢ est le diamétre interne du réservoir. On prend le logarithme népérien de 1’expression
précédente :
In(A) = In(Il) + 2 X In(6) — In(4) (A-2)
En dérivant I’équation (A-2), I’équation (A-3) est obtenue :
dA dé
—=2— A-3
1 5 (A-3)

Ce qui permet d’exprimer [incertitude relative de 1’aire, comme présenté dans

I’équation (A-4) :

AA AS\* _AS 0,01
—_— [— =)— = A 0, (A-4)
(2 5 ) 2 5 2 X ) 0,045%

La méme démarche est appliquée sur le flux transmembranaire a partir de 1’expression (III 1).

AJ;
0

_ |(awky (M)Z s (ﬁ)z s (ﬁ)z
wlerm Miotal A t

1

L’¢équation (A-5) est alors obtenue :

(A-5)

En supposant que les incertitudes sur la concentration au perméat et sur le temps sont

négligeables, I’expression de I’incertitude relative du flux transmembranaire devient :

Ai _ (M)Z N (ﬁ)z (A-6)

]i Myotal A
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L’équation (A-6) peut-étre utilisée pour calculer I’incertitude relative provenant des erreurs
des appareils. Par exemple, pour une expérience ou I’on obtient 1 gramme au perméat (cas le plus

défavorable), I’incertitude relative serait de 0,2 %.

Cependant, il n’est pas possible d’utiliser cette expression pour déterminer les erreurs
expérimentales. Par exemple, ’erreur faite par I’expérimentateur sur la mesure de la masse de perméat

ne peut pas étre estimée par cette méthode ; une deuxieme méthode est alors proposée.
A.4. Estimation de I'erreur liée au manipulateur

Une méthode, dite « physique », est proposée pour estimer les erreurs dues au manipulateur. I
est nécessaire de déterminer la source principale d’erreur. Celle-ci est supposée étre la mesure de la
masse de perméat piégée. En effet, il est possible qu’une partie des vapeurs ne soient pas piégées par
le protocole expérimental. C’est notamment le cas lorsque le piége est réchauffé puis recondensé a

I’aide d’azote liquide.

Une expérience est proposée permettant d’estimer cette erreur. Le montage permettant de
récupérer les vapeurs du perméat, présenté sur la Figure III 4, est utilisé ainsi que le protocole de
démarrage de I’installation décrit dans la partie [11.2.2.2.b. A la place des montages expérimentaux
plan et tubulaire, un récipient contenant une masse d’eau initialement déterminée par pesée est utilisé.
Ce récipient est un tube bouché a une extrémité et connecté a un tuyau en caoutchouc souple. Le
récipient est ensuite connecté avec le montage de récupération des vapeurs. La faible pression permet
la vaporisation de 1’eau ; ce changement d’état permet de simuler celui se produisant durant le procédé
de pervaporation. Le temps de 1’expérience est d’environ 60 minutes pour se rapprocher du temps
d’échantillonnage utilisé durant les expériences de pervaporation. Le récipient est placé dans un bac a
glace pour ralentir le changement d’état et se rapprocher des conditions d’expérimentation. Le schéma

du montage de détermination de 1’erreur est proposé sur la Figure A-1.
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Récupération
Perméat

I

- Tuyau de vide souple

Eau

r

Bain a glace

Figure A-1. Schéma du montage permettant de calculer ['incertitude expérimentale

Une fois le temps d’échantillonnage atteint, le protocole d’échantillonnage du perméat (décrit
dans la partie 111.2.2.2.c) est réalisé. La masse obtenue dans le piége est ensuite calculée. Cette masse
est comparée a la masse initiale introduite dans le récipient. La différence permet de calculer I’erreur

relative par la méthode physique, comme présenté dans 1’équation (A-7) :

A]i Minitiale — Mfinale Am
’ = =— (A-7)

manipulateur Minitiale m
Cinq expériences ont été réalisées, avec une gamme de masse de 1,5 a 4 grammes. Les

résultats sont présentés dans le A-1Tableau A-2.

Tableau A-1. Résultats des expériences de calcul d’erreur expérimentale

Exp 1 Exp 2 Exp 3 Exp 4 Exp 5

Minitiale 3,103 + 2,803 + 2,833+ 3,989 + 1,54 +

(2) 0,002 0,002 0,002 0,002 0,002
Am -0,022 + -0,011 + 0,095 + -0,085 + -0,018 +

0,002 0,002 0,002 0,002 0,002

Am/m 0,7 % 0,4 % 32% 2,2% 1,2%

Lors des expériences réalisées, deux observations peuvent étre faites. Tout d’abord, la plupart
des mesures réalisées montrent que la masse finale est plus importante que la masse initiale. Cette
observation n’était pas vraiment prévisible car la principale difficulté réside dans la condensation des
vapeurs. L’explication qui peut étre avancée est qu’il y a des micro-fuites dans le montage et que la

masse supplémentaire obtenue est due a la condensation de la vapeur d’eau présente dans I’air.

Enfin, lors de I’expérience 3, la masse obtenue en fin d’expérience est inférieure a celle
introduite initialement. Cette observation montre que l’erreur due a D’expérimentateur peut-étre

importante car une masse supérieure a I’initiale aurait da étre obtenue.
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La plus grande erreur relative obtenue est de 3,2 %. Il a donc été décidé de prendre une erreur

due au manipulateur de 5 %, pour avoir une marge de sécurité.
A.5. Calcul de I'erreur expérimentale globale

L’erreur expérimentale globale regroupe les deux sources d’erreurs présentées ci-dessus. Elle
est résumée dans 1’équation (A-8).
B (% ()

Ji (A-8)

]i manipulateur ]i materiel

~ 5% + 0,2%

Les erreurs relatives sur le flux transmembranaire calculées pour les deux sources présentées
dans les parties A.1.b et A.1.c ont une influence trés différente. La source d’erreur due au matériel
représente seulement 4 % de I’erreur globale. Cette source d’erreur est considérée comme étant
négligeable comparé a celle due au manipulateur. 11 a donc été décidé de la négliger et de privilégier la

seconde. L’erreur relative sur I’expression du flux transmembranaire est donc de 5 %.

L’utilisation d’une incertitude relative calculée a partir de la valeur du flux transmembranaire
implique que plus le flux est faible, plus I’incertitude est faible. Cependant, il est important de noter
que Perreur due a I’expérimentateur est plus liée au temps entre deux mesures, qu’a la masse obtenue
durant ce temps. En effet, la présence de fuites dans I’installation, mise en avant dans le A-1Tableau
A-2, implique que plus le temps d’échantillonnage est important, plus 1’eau présente dans 1’air se
condense dans les piéges, augmentant ainsi 1’erreur de la mesure. Or, les temps d’échantillonnage les
plus longs correspondent aux flux les plus faibles, car un échantillon est réalisé quand la masse dans le
picge a vide est supérieure a 1 g. Pour harmoniser le calcul de I’erreur expérimentale, il est décidé de
calculer I’erreur expérimentale maximale (correspondant & 5% de la valeur du flux maximum) et de

I’utiliser comme erreur absolue sur 1I’ensemble des points expérimentaux.
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Annexe B. Détermination du nombre de sous-modules

Une étude de sensibilité sur le nombre de sous-modules est proposée dans cette annexe. Elle
est réalisée en simulant une séparation arbitrairement fixée. Ce choix implique que la séparation

¢tudiée n’est pas forcément réaliste.

Le courant d’alimentation est constitu¢é d’un mélange binaire eau/acide acétique. Les

caractéristiques du courant d’alimentation sont présentées dans le Tableau B-1 :

Tableau B-1. Caractéristiques du courant d’alimentation

débit molaire (kmol/h) 10
pression (bar) 1
Température (°C) 100
XAA 0,95
Xeau 0,05

Les paramétres opératoires du module de pervaporation sont ensuite fixés. Seul le nombre de

sous-modules est varié. Les valeurs de ces paramétres sont représentées dans le Tableau B-2 :

Tableau B-2. Valeurs des paramétres fixés

Surface (m?) 50
Pperm (bar) 0,03
Qeau (kg/(h.bar.m?)) 5
Qaa (kg/(h.bar.m?)) 2
mode de fonctionnement surface fixe
combinaison de la loi de calcul de flux | numéro 1

Les profils de la température du rétentat et de la fraction molaire en eau au rétentat le long du
module sont calculés pour chaque un nombre de sous-modules vari¢ entre 1 et 200. Ils sont présentés

respectivement dans la Figure B-1 et la Figure B-2.
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Figure B-1. Profil de température dans un module de 50 m? en fonction du nombre de sous-module

L’influence du nombre de sous-modules se distingue sur la Figure B-1. Ainsi, plus N est
grand, plus la température en sortie du module est grande. La température ayant un effet important sur
le flux transmembranaire, le nombre de sous-module influe donc sur les performances de séparation du

module de pervaporation. Les résultats semblent identiques a partir de N = 50.
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Figure B-2. Profil de la fraction molaire en eau dans un module de 50 m? en fonction du nombre de

sous-modules

L’influence du nombre de sous-modules est encore plus marquée sur la Figure B-2. Les
résultats pour N=1 sont mémes aberrants avec une augmentation de la teneur en eau (alors que la
perméance a 1’eau est supérieure a celle de I’acide). Plus le nombre de sous-modules augmente plus la
teneur en eau au rétentat augmente. Ainsi, utiliser un nombre de sous-modules insuffisant se ressent
sur les résultats de la simulation du procédé de pervaporation. Les résultats semblent identiques a

partir de N = 50.

L’analyse de sensibilit¢ paramétrique effectuée sur le nombre de sous-modules a montré que
ce parametre influence la simulation du procédé, notamment quand il est faible. Il a donc été décidé de

le fixer & 100 pour I’ensemble du manuscrit.
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Annexe C. Parameétres d’interaction binaires des modéles

UNIQUAC et NRTL

Les parameétres d’interaction binaire des modéles UNIQUAC et NRTL pour le mélange
quaternaire eau/butanol/acétone/éthanol sont issus de la base de données du logiciel Aspen dédiée aux
équilibres Liquide/Liquide et sont présentés sur le Tableau C-1 pour le modéle NRTL et sur le Tableau

C-2 pour le modele UNIQUAC. Le systéme de paramétres d’interaction binaire utilise le degré Celsius

comme base de calcul.

Tableau C-1. Valeurs des parametres d’interaction binaire du modele NRTL

constituant i Eau Eau Eau Butanol Butanol Ethanol

constituantj | Butanol Ethanol Acétone Ethanol Acétone Acétone
aij 90,5263 3,4578 0,0544 0 10,2979 -1,0787
aji 204,2348 -0,8009 6,3981 0 -8,8875 -0,3471
bij -4983,1548 | -586,0809 | 419,9716 | 128,5015 |-3326,5381 479,05
bji -9291,7021 246,18 -1808,991 | -85,2188 | 3077,281 | 206,5973
cij 0,2 0,3 0,3 0,3 0,3 0,3
dij 0 0 0 0 0 0
eij -12,0592 0 0 0 0 0
eji -30,5804 0 0 0 0 0
fij 0 0 0 0 0 0
fji 0 0 0 0 0 0

T min (°C) 35 24,99 20 70 58,1 25

T max (°C) 123.3 100 95,1 110,95 115 78,3

Tableau C-2. Valeurs des parameétres d’interaction binaire du modéle UNIQUAC

constituant i Eau Eau Eau Butanol Butanol Ethanol

constituant j Butanol Ethanol Acétone Ethanol Acétone Acétone
aij 6,632 -2,4936 -4,8338 0 -8,7579 0,6983
aji -70,9673 2,0046 8,6051 0 5,1952 -0,1179
bij -16,4914 | 756,9477 | 1612,1963 | -132,5787 | 2734,8481 | -234,6708
bji 3132,8296 | -728,9705 | -3122,5818 | 87,2629 |-1665,5692 | -61,8807
cij -1,3234 0 0 0 0 0
cji 10,6317 0 0 0 0 0
dij 0 0 0 0 0 0
dji 0 0 0 0 0 0

T min (°C) 35 24,99 20 70 58,1 25

T max (°C) 123,3 100 95,1 110,95 115 78,3
eij 0 0 0 0 0 0
eji 0 0 0 0 0 0
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Annexe D. Valeurs des constantes cinétiques du modele utilisé

Les valeurs des constantes cinétiques utilisées pour réaliser les simulations du procédé de

fermentation sont présentées dans le Tableau D-1.

Tableau D-1. Valeurs et unités des constantes cinétiques

Constante cinétique Valeur Unité
fim 0,35 h!
k; 0,35 mmol.g”.h!
ks, 0,59 mrnol.g'l.h'1
ks 89,0 mmol.g”.h!
ky 0,45 mrnol.g'l.h'1
ks 0,11 -
ke 0,5 mmol.g".h”!
k; 0,39 -
kg 0,19 -
Ko 0,9 mmol.g”.h!
k1o 0,22 -
ki 0,059 -
Kis 2,0 mrnol.g'l.h'1
kis 2,2 mmol.g'l.h'l
Kg 21,14 mmol.L"
Kaa 10,10 mmol.L"!
Kap 15,9 mmol.L"
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Annexe E. Résultats de la simulation du procédé hybride

fermentation/pervaporation avec la membrane Pervatech

Les résultats de la simulation du procédé hybride fermentation/pervaporation équipé de la
membrane Pervatech sont présentés dans cette annexe. L’effet de la concentration en sucre dans
I’alimentation du bioréacteur ainsi que l’influence de la surface membranaire par module sont

analysés.

E.1. Concentration en sucre dans I'alimentation : 35 g/L

Les résultats de la simulation du procédé hybride pour une teneur en sucre de 35 g/L sont

présentés dans le Tableau E-1.

Tableau E-1. Résultats de la simulation du procédé hybride pour une teneur en sucre de 35¢/L,

membrane Pervatech

Procédé Surface par module (m?)
conventionnel 0,1 0,5 1 5 10

Productivité (kgs.m™.h™) 0,512 0,541 0,541 0,542 0,542 0,542
Rendement (kgp.kgs™) 0,154 0,162 0,162 0,162 0,162 0,162

Volume nécessaire (m?) 9757 9236 9234 9231 9226 9229
Surface nécessaire (m?) 0 924 4617 9231 46131 92289
débit a traiter (kg.h™) 840997 799241 | 797687 | 795843 | 782713 | 767870
Wg 0,0059 0,0062 | 0,0061 0,0059 | 0,0049 | 0,0040

Le Tableau E-1 montre que le couplage du fermenteur avec la pervaporation permet
d’augmenter la productivité des bactéries. L’intérét du couplage est assez faible: le gain sur la
productivité est d’environ 5 %. La surface membranaire du module n’a pas un effet trés important sur
la productivité qui reste quasiment constante sur la gamme étudiée. L’effet sur le courant qui doit étre
traité par la zone de séparation est plus important : 1’augmentation de la surface du module diminue le
débit mais aussi la teneur en butanol de ce courant. La composition et le débit du courant du perméat

sont présentés sur le Tableau E-2 :
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Tableau E-2. Composition et débit du courant de perméat pour une teneur en sucre de 35g/L,

membrane Pervatech

Surface par module (m?)

0,1 0,5 1 5 10
débit perméat (kg/h) 339 1683 3342 16047 31128
Weau 0,831 0,835 0,840 0,871 0,895
WB 0,087 0,086 0,084 0,072 0,061
WE 0,004 0,004 0,004 0,004 0,003
Wa 0,077 0,075 0,071 0,053 0,040

atteinte de la démixtion oui oui oui non non

Le procédé hybride étudié nécessite le traitement du courant de perméat. Plus la surface est
importante, plus le débit a traiter est important, et plus la teneur en eau dans ce courant augmente, ce
qui réduit la capacité a atteindre la zone de démixtion (non atteinte pour les surface de 5 et 10 m® par

module).
E.2. Concentration en sucre dans 'alimentation : 55 g/L

Les résultats de la simulation du procédé hybride pour une teneur en sucre de 55 g/L sont

présentés dans le Tableau E-3.

Tableau E-3. Résultats de la simulation du procédé hybride pour une teneur en sucre de 55¢/L,

membrane Pervatech
Procédé Surface par module (m?)
conventionnel 0,1 0,5 1 5 10

Productivité (kgs.m™.h") 0,661 0,685 | 0691 | 0698 | 0744 | 0,786
Rendement (kgg.kgs) 0,133 0,138 0,139 0,140 0,150 0,158

Volume nécessaire (m’) 7565 7299 7239 7168 6721 6362
Surface nécessaire (m?) 0 730 3620 7168 33605 63615
débit a traiter (kg.h™") 642424 630621 | 624320 | 616826 | 568679 | 527414
Wp 0,0078 0,0079 | 0,0078 | 0,0077 | 0,0068 | 0,0059

Le Tableau E-3 montre que le couplage du fermenteur avec la pervaporation permet
d’augmenter la productivité des bactéries. L’intérét du couplage est plus important que pour une
concentration de 35 g/L en sucre (cf. Tableau E-1). L’augmentation de la surface membranaire permet
d’améliorer la productivité (jusqu’a plus de 15% par rapport au procédé conventionnel) et le
rendement de la fermentation et de diminuer le débit du courant a traiter par la zone de séparation ainsi
que le volume du fermenteur (jusqu’a 19 %). La composition et le débit du courant du perméat sont

présentés sur le Tableau E-4:
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membrane Pervatech

Tableau E-4 Composition et débit du courant de perméat pour une teneur en sucre de 55¢/L,

membrane Pervatech

Surface par module (m?)

0,1 0,5 1 5 10
débit perméat (kg/h) 281 1386 2728 12301 22547
Weau 0,795 0,799 0,803 0,832 0,856
Wg 0,104 0,103 0,102 0,093 0,083
WE 0,005 0,005 0,005 0,005 0,005
Wa 0,096 0,093 0,090 0,070 0,056

atteinte de la démixtion oui oui oui oui oui

Le Tableau E-4 montre que plus la surface est importante, plus le débit du perméat est
important et que ce dernier contient plus de 10 % de butanol et d’acétone pour les surfaces de 0,1 0,5
et 1 m”. Cette composition permet d’atteindre la zone de démixtion et permettra une séparation plus
aisée par le train de séparation. La teneur en composés organiques est plus importante que pour une

concentration en sucre de 35 g/L.

E.3. Concentration en sucre dans 'alimentation : 70 g/L

Les résultats de la simulation du procédé hybride pour une teneur en sucre de 70 g/L sont

présentés dans le Tableau E-5.

Tableau E-5. Résultats de la simulation du procédé hybride pour une teneur en sucre de 70g/L,

membrane Pervatech

Procédé Surface par module (m?)
conventionnel 0,1 0,5 1 5 10

Productivité (kgs.m™.h") 0,727 0,753 0,760 0,769 0,829 0,384
Rendement (kgp kgs ') 0,117 0,122 0,123 0,124 0,134 0,143

Volume nécessaire (m”) 6882 6642 6579 6504 6034 4527
Surface nécessaire (m?) 0 664 3289 6504 30171 45268
débit a traiter (kg.h™) 576981 573076 | 566613 | 558927 | 509721 | 374603
Wg 0,0087 0,0087 | 0,0086 | 0,0084 | 0,0076 | 0,0067

Le Tableau E-5 montre que le couplage du fermenteur avec la pervaporation permet
d’augmenter la productivité des bactéries. L’intérét du couplage est plus important que pour une
concentration de 55 g/L en sucre (cf. Tableau E-3). L’augmentation de la surface membranaire permet
d’améliorer la productivité (jusqu’a plus de 17% par rapport au procédé conventionnel) et le
rendement de la fermentation et de diminuer le débit du courant a traiter par la zone de séparation ainsi
que le volume du fermenteur (jusqu’a 50 %). La composition et le débit du courant du perméat sont

présentés sur le Tableau E-6:
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Tableau E-6. Composition et débit du courant de perméat pour une teneur en sucre de 70g/L,

membrane Pervatech

Surface par module (m?)

0,1 0,5 1 5 10
débit perméat (kg/h) 262 1290 2534 11275 16285
Weau 0,778 0,782 0,787 0,815 0,840
Wg 0,112 0,111 0,110 0,101 0,092
WE 0,005 0,005 0,005 0,005 0,005
Wa 0,105 0,102 0,099 0,078 0,063

atteinte de la démixtion oui oui oui oui oui

Le Tableau E-6 montre que plus la surface est importante, plus le débit du perméat est

important et que ce dernier contient plus de 10 % de butanol et d’acétone pour toutes les surfaces (sauf
10 m?). Cette composition permet d’atteindre la zone de démixtion et permettra une séparation plus

aisée par le train de séparation. La teneur en composés organiques est plus importante que pour une

concentration en sucre de 55 g/L.

Concentration en sucre dans I'alimentation : 100 g/L

Les résultats de la simulation du procédé hybride pour une teneur en sucre de 100 g/L sont

présentés dans le Tableau E-7.

Tableau E-7. Résultats de la simulation du procédé hybride pour une teneur en sucre de 100g/L,

membrane Pervatech

Procédé Surface par module (m?)
conventionnel 0,1 0,5 1 5 10

Productivité (kgs.m™.h") 0,815 0,845 0,855 0,866 0,947 1,024
Rendement (kgp kgs ') 0,094 0,098 0,099 0,100 0,110 0,119

Volume nécessaire (m”) 6136 5916 5850 5772 5282 3908
Surface nécessaire (m?) 0 592 2925 5772 26410 39076
débit a traiter (kg.h™) 500648 5090140 | 502553 | 494717 | 444735 | 322096
Wg 0,0100 0,0098 | 0,0097 | 0,0095 | 0,0087 | 0,0078

Le Tableau E-7 montre que le couplage du fermenteur avec la pervaporation permet

d’augmenter la productivité des bactéries. L’intérét du couplage est plus important que pour une
concentration de 70 g/L en sucre (cf. Tableau E-5). L’augmentation de la surface membranaire permet
d’améliorer la productivité (jusqu’a plus de 20% par rapport au procédé conventionnel) et le
rendement de la fermentation et de diminuer le débit du courant a traiter par la zone de séparation ainsi

que le volume du fermenteur (jusqu’a 55 %).

La composition et le débit du courant du perméat sont présentés sur le Tableau E-8 :

241



Annexe E. Résultats de la simulation du procédé hybride fermentation/pervaporation avec la
membrane Pervatech

Tableau E-8. Composition et débit du courant de perméat pour une teneur en sucre de 100g/L,

membrane Pervatech

Surface par module (m?)

0,1 0,5 1 5 10
débit perméat (kg/h) 242 1188 2328 10182 14507
Weau 0,754 0,758 0,763 0,792 0,818
Wg 0,121 0,120 0,119 0,112 0,103
WE 0,005 0,005 0,005 0,005 0,006
Wa 0,120 0,117 0,113 0,090 0,073

atteinte de la démixtion oui oui oui oui oui

Le Tableau E-8 montre que plus la surface est importante, plus le débit du perméat est
important et que ce dernier contient plus de 10 % de butanol et d’acétone pour toutes les surfaces
¢tudiées. Cette composition permet d’atteindre la zone de démixtion et permettra une séparation plus
aisée par le train de séparation. La teneur en composés organiques est plus importante que pour une

concentration en sucre de 70 g/L.
E.4. Résumé des résultats

L’étude par simulation du procédé hybride a mis en évidence I’importance de certains
paramétres opératoires. Ainsi, la teneur en sucre du courant d’alimentation est un paramétre influant
fortement les résultats de la simulation. En effet, ’intérét du couplage se révele fortement dépendant
de ce paramétre : pour une teneur en sucre de 35 g/L, I’intérét du couplage avec le procédé de
pervaporation est trés faible, quelle que soit la surface membranaire mise en ceuvre, alors que pour une
teneur en sucre de 100 g/L, I'utilisation de la pervaporation permet d’améliorer sensiblement la

productivité de la fermentation et donc permet de diminuer la taille du fermenteur.

Un deuxiéme parameétre important est la surface membranaire utilisée. Ainsi, pour une méme
composition du courant d’alimentation, la productivité et le rendement de sucre de la fermentation
sont dépendants de la surface membranaire utilisée. Cet effet est manifeste pour une teneur en sucre a
I’alimentation de 100 g/L (cf. Tableau E-7). La composition du perméat permet d’atteindre, dans
quasiment tous les cas étudiés, la zone de démixtion, ce qui facilitera le traitement et la purification

dans ce courant.
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Annexe F. Résultats de la simulation du procédé hybride

fermentation/pervaporation avec la membrane Composite

Les résultats de la simulation du procédé hybride fermentation/pervaporation équipé de la
membrane composite développée par W. Jin sont présentés dans cette annexe. L’effet de la
concentration en sucre dans 1’alimentation du bioréacteur ainsi que I’influence de la surface

membranaire par module sont analysés.
F.1. Concentration en sucre dans l'alimentation : 35 g/L

Les résultats de la simulation du procédé hybride pour une teneur en sucre de 35 g/L sont

présentés dans le Tableau F-1.

Tableau F-1. Résultats de la simulation du procédé hybride pour une teneur en sucre de 35g/L,

membrane composite

Procédé Surface par module (m?)
conventionnel 0,1 0,5 1 5 10

Productivité (kgs.m™>.h™") 0,512 0,541 0,542 0,542 0,542 0,541
Rendement (kgp.kgs") 0,154 0,162 0,162 0,162 0,162 0,162

Volume nécessaire (m®) 9757 9236 9232 9229 9228 9235
Surface nécessaire (m?) 0 924 4616 9229 46142 | 92347
débit a traiter (kg.h™) 840997 798991 | 796543 | 793705 | 774373 | 752304
W 0,0059 0,0062 | 0,0060 | 0,0057 | 0,0042 | 0,0032

Le Tableau F-1 montre que le couplage du fermenteur avec la pervaporation permet
d’augmenter la productivité des bactéries. L’intérét du couplage est assez faible: le gain sur la
productivité est d’environ 5 %. La surface membranaire du module n’a pas un effet trés important sur
la productivité qui reste quasiment constante sur la gamme étudiée. L’effet sur le courant qui doit étre
traité par la zone de séparation est plus important : I’augmentation de la surface du module diminue le
débit mais aussi la teneur en butanol de ce courant. La composition et le débit du courant du perméat

sont présentés sur le Tableau F-2 :
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membrane Composite

Tableau F-2. Composition et débit du courant de perméat pour une teneur en sucre de 35g/L,

membrane composite

Surface par module (m?)

0,1 0,5 1 5 10
débit perméat (kg/h) 541 2668 5262 24577 47220
Weau 0,804 0,813 0,823 0,874 0,907
WB 0,097 0,095 0,092 0,071 0,055
WE 0,004 0,004 0,004 0,004 0,003
Wa 0,094 0,088 0,081 0,050 0,035

atteinte de la démixtion oui oui oui non non

Le Tableau F-2 montre que plus la surface est importante, plus le débit du perméat est
important. Les teneurs en composés organiques de ce courant sont plus importantes que dans les
mémes conditions avec la membrane Pervatech, ce qui suppose que la quantité d’acétone traversant la
membrane est plus importante. Cependant, la zone de démixtion est atteinte dans 3 des 5 surfaces

étudiées.
F.2. Concentration en sucre dans I'alimentation : 55 g/L

Les résultats de la simulation du procédé hybride pour une teneur en sucre de 55 g/L sont

présentés dans le Tableau F-3.

Tableau F-3. Résultats de la simulation du procédé hybride pour une teneur en sucre de 55¢/L,

membrane composite

Procédé Surface par module (m?)
conventionnel 0,1 0,5 1 5 10

Productivité (kgs.m™.h") 0,661 0,686 0,696 0,708 0,779 0,810
Rendement (kgp.kgs ') 0,133 0,138 0,140 0,143 0,157 0,163

Volume nécessaire (m”) 7565 7287 7181 7061 6418 6171
Surface nécessaire (m?) 0 729 3591 7061 32089 61714
débit a traiter (kg.h™) 642424 629376 | 618491 | 606053 | 536694 | 500432
Wg 0,0078 0,0079 | 0,0077 | 0,0075 | 0,0061 | 0,0048

Le Tableau F-3 montre que le couplage du fermenteur avec la pervaporation permet
d’augmenter la productivité des bactéries. L’intérét du couplage est plus important que pour une
concentration de 35 g/L en sucre (cf. Tableau F-1). L’augmentation de la surface membranaire permet
d’améliorer la productivité (jusqu’a plus de 15% par rapport au procédé conventionnel) et le
rendement de la fermentation et de diminuer le débit du courant a traiter par la zone de séparation ainsi
que le volume du fermenteur (jusqu’a 19 %). La composition et le débit du courant du perméat sont

présentés sur le Tableau F-4:
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Tableau F-4. Composition et débit du courant de perméat pour une teneur en sucre de 55g/L,

membrane composite

Surface par module (m?)

0,1 0,5 1 5 10
débit perméat (kg/h) 452 2201 4270 18112 33130
Weau 0,763 0,771 0,781 0,830 0,868
Wg 0,116 0,114 0,112 0,096 0,078
WE 0,005 0,005 0,005 0,005 0,005
Wa 0,116 0,109 0,102 0,069 0,049

atteinte de la démixtion oui oui oui oui oui

Le Tableau F-4 montre que plus la surface est importante, plus le débit du perméat est

important. Les teneurs en composés organiques de ce courant sont plus importantes que dans les

mémes conditions avec la membrane Pervatech et que pour une teneur en sucre inférieure pour la

membrane composite. La zone de démixtion est atteinte dans 3 des 5 surfaces étudiées.

F.3. Concentration en sucre dans I'alimentation : 70 g/L

Les résultats de la simulation du procédé hybride pour une teneur en sucre de 70 g/L sont

présentés dans le Tableau E-5.

Tableau F-5. Résultats de la simulation du procédé hybride pour une teneur en sucre de 70g/L,

membrane composite

Procédé Surface par module (m?)
conventionnel 0,1 0,5 1 5 10

Productivité (kgs.m™.h") 0,727 0,754 0,767 0,782 0,875 0,947
Rendement (kgg.kgs™) 0,117 0,122 | 0,124 | 0,126 | 0,141 0,153

Volume nécessaire (m”) 6882 6628 6517 6391 5712 4226
Surface nécessaire (m?) 0 663 3259 6391 28561 42259
débit a traiter (kg.h™) 576981 571788 | 560588 | 547786 | 476718 | 341705
Wg 0,0087 0,0087 | 0,0085 | 0,0083 | 0,0068 | 0,0056

Le Tableau F-5 montre que le couplage du fermenteur avec la pervaporation permet

d’augmenter la productivité des bactéries. L’intérét du couplage est plus important que pour une
concentration de 55 g/L en sucre (cf. Tableau F-3). L’augmentation de la surface membranaire permet
d’améliorer la productivité (jusqu’a plus de 17% par rapport au procédé conventionnel) et le
rendement de la fermentation et de diminuer le débit du courant a traiter par la zone de séparation ainsi
que le volume du fermenteur (jusqu’a 50 %). La composition et le débit du courant du perméat sont

présentés sur le Tableau F-6 :
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membrane Composite

Tableau F-6. Composition et débit du courant de perméat pour une teneur en sucre de 70g/L,

membrane composite

Surface par module (m?)

0,1 0,5 1 5 10
débit perméat (kg/h) 423 2054 3972 16508 23244
Weau 0,744 0,752 0,762 0,812 0,849
Wg 0,123 0,122 0,120 0,105 0,089
WE 0,005 0,005 0,006 0,006 0,005
Wa 0,127 0,120 0,112 0,077 0,057

atteinte de la démixtion oui oui oui oui oui

Le Tableau F-6 montre que plus la surface est importante, plus le débit du perméat est
important. Les teneurs en composés organiques de ce courant sont plus importantes que dans les
mémes conditions avec la membrane Pervatech et que pour des teneurs en sucre inférieures pour la

membrane composite. La zone de démixtion est atteinte dans 3 des 5 surfaces étudiées.
F.4. Concentration en sucre dans l'alimentation : 100 g/L

Les résultats de la simulation du procédé hybride pour une teneur en sucre de 100 g/L sont

présentés dans le Tableau F-7.

Tableau F-7. Résultats de la simulation du procédé hybride pour une teneur en sucre de 100g/L,

membrane composite

Procédé Surface par module (m?)
conventionnel 0,1 0,5 1 5 10

Productivité (kgs.m™.h") 0,815 0,847 0,864 0,884 1,012 1,114
Rendement (kgg.kgs™) 0,094 0,098 | 0,100 | 0,102 | 0,117 | 0,129

Volume nécessaire (m”) 6136 5902 5786 5654 4943 3591
Surface nécessaire (m?) 0 590 2893 5654 24714 35914
débit a traiter (kg.h™) 500648 507817 | 496352 | 483268 | 410980 | 289060
Wg 0,0100 0,0097 | 0,0096 | 0,0094 | 0,0079 | 0,0067

Le Tableau F-7 montre que le couplage du fermenteur avec la pervaporation permet
d’augmenter la productivité des bactéries. L’intérét du couplage est plus important que pour une
concentration de 70 g/L en sucre (cf. Tableau F-5). L’augmentation de la surface membranaire permet
d’améliorer la productivité (jusqu’a plus de 30% par rapport au procédé conventionnel) et le
rendement de la fermentation et de diminuer le débit du courant a traiter par la zone de séparation ainsi
que le volume du fermenteur (jusqu’a 55 %). La composition et le débit du courant du perméat sont

présentés sur le :
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Tableau F-8. Composition et débit du courant de perméat pour une teneur en sucre de 100g/L,

membrane composite

Surface par module (m?)

0,1 0,5 1 5 10
débit perméat (kg/h) 393 1899 3656 14785 20365
Weau 0,717 0,726 0,735 0,787 0,826
Wg 0,133 0,132 0,131 0,117 0,102
WE 0,006 0,006 0,006 0,006 0,006
Wa 0,144 0,136 0,128 0,089 0,067

atteinte de la démixtion oui oui oui oui oui

Le Tableau F-8 montre que plus la surface est importante, plus le débit du perméat est
important. Les teneurs en composés organiques de ce courant sont plus importantes que dans les
mémes conditions avec la membrane Pervatech et que pour des teneurs en sucre inférieures pour la

membrane composite. La zone de démixtion est atteinte dans 3 des 5 surfaces étudiées.
F.5. Résumé des résultats

L’étude par simulation du procédé hybride a mis en évidence I’importance de certains
paramétres opératoires. Ainsi, la teneur en sucre du courant d’alimentation est un paramétre influant
fortement les résultats de la simulation. En effet, ’intérét du couplage se révéle dépendant de ce
paramétre : pour une teneur en sucre de 55 g/L, le couplage avec le procédé de pervaporation est trés
faible, quel que soit la surface membranaire mise en ceuvre, alors que pour une teneur en sucre de 100
g/L, T'utilisation de la pervaporation permet d’améliorer sensiblement la productivit¢ de la

fermentation et donc permet de diminuer la taille du fermenteur.

Un deuxiéme parameétre important est la surface membranaire utilisée. Ainsi, pour une méme
composition du courant d’alimentation, la productivité¢ et le rendement de la fermentation sont
dépendantes de la surface membranaire utilisée. Cet effet est manifeste pour une teneur en sucre a

I’alimentation de 100 g/L (cf. Tableau F-7).
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Annexe G. Présentation du modele NRTL utilisé dans le chapitre V

Le mode¢le thermodynamique choisi pour représenter les équilibres entre phases du mélange

binaire eau/acide acétique est présent¢ dans cette annexe.
Le modéle NRTL calcule les coefficients d’activité, notés y a I’aide de 1’équation (G-1):

2 %7iGji

Iny; =
& Dk Xk G
+Z x] ij < B memeijj> (G-1)
i XpGi \ ' 2k Xk Gy
Ou les parametres 7; @,; et Gj; sont des parametres calculés dans les équations (G-2), (G-3) et
(G-4).
Gji = exp(—a_u‘rij) (G—Z)
b
Tij =au+%+eulnT+fUT (G'3)

Ou ai, by, ci, dy ey fj sont des parametres d’interactions binaires. Les valeurs de ces
parameétres, issues de la base de données « APV72 VLE-HOC » du logiciel Aspen sont utilisées et

présentées dans le Tableau G-1.

Tableau G-1. Valeurs des parameétres d’interactions binaires utilisés dans [’étude

Unité de température °C
aj 3,329
aji -1,976
b; -723,888
b 609,889
Cij = Cj 0,3
dij=d; 0
€jj 0
€ji 0
fi 0
fi 0

Les plages de validité (température, pression, fraction molaire) des parametres d’interactions
binaire ainsi que le nombre d’expériences qui ont servi a calculer les paramétres du modele sont

présentés sur le Tableau G-2.
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Tableau G-2. Limites de validité des parametres d’interactions binaires

Limite basse

Limite haute

Nombre d’expériences

Température (°C) 20 229,75 436
Pression (mmHg) 11 20840 125
Fraction molaire eau 0,006 0,99998 502

Les parametres de corrélation du modele HOC sont présentés sur Tableau G-3 :

Tableau G-3. Valeurs des parameétres de corrélation du modele HOC

Eau Acide acétique
Eau 1,70 2,50
Acide acétique 2,50 4,50
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Annexe H. Performances des membranes utilisées pour la séparation eau/acide acétique

Cette annexe présente les performances des membranes utilisées pour la séparation eau/acide acétique dont les résultats ont été publiés dans la

littérature. Les membranes sont regroupées en fonction de leur nature (hydrophile ou hydrophobe) ainsi qu’en fonction des parametres opératoires dans

lesquels ont été obtenues les performances, afin de pouvoir comparer les membranes.

Tableau H-1. Performances des membranes a base de PVA utilisées pour la déshydratation de I’acide acétique pour une température inférieure a 50 °C et

une teneur en eau inférieure a 20 % massique.

Matériau de la couche active

alim

Flux total

Qeau

Qaa

Nature Modification T (C) | Wan (kg.h.m?) fsep" (kg.h'.m?%bar") | (kg.h'.m?.bar?) eau/AA Référence
PVA groupement hydroxyle : 100 % 25 0,1 0,05 7 1,71 1,8 0,9 [189]
PVA groupement hydroxyle : 96 % 25 0,1 0,5 4,5 12,95 21,43 0,6 [189]
PVA groupement hydroxyle : 88 % 25 0,1 0,35 4 8,35 15,6 0,5 [189]
PVA copolymére : PVP 25 0,1 0,8 2.4 12,93 41 0,3 [139]
PVA copolymeére : PEI 25 0,1 1,4 1,8 17,81 76,09 0,2 [189]
PVA copolymére : PAA 25 0,1 0,3 6,6 9,92 11,06 0,9 [189]
PVA copolymére : PHC 25 0,1 0,25 5 6,95 10,31 0,7 [189]
PVA Réticulant : formaldéhyde 30 0,1 0,000145 53 <0,01 <0,01 0,7 [190]
PVA Réticulant : glutaraldéhyde 35 0,1 0,1 263 5,6 0,12 46,3 [191]
PVA copolymére : PAAM 25 0,1 0,006 23,1 0,37 0,11 3,5 [192]
PVA Rgt‘i’flfglﬁl?rgmiiﬁﬁ; i 25 0,1 0,0082 8,53 0,33 0,27 1,2 [192]
PVA | Ré"t‘i’f&lﬁfrgelﬁ;faﬁﬁy " 25 0,1 0,042 5,36 1,29 1,72 0.8 [192]
PVA Réticulant : acide malique 40 0,1 0,048 670 1,55 0,02 86,4 [193]
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Annexe H. Performances des membranes utilisées pour la séparation eau/acide acétique

PVA Réticulant : acide maléique 25 0,13 0,35 6,22 12,65 12,74 1,0 [194]
PVA copolymére: PAA 30 0,1 0,0056 795 0,37 <0,01 123,1 [195]
PVA copolymére: PAA 30 0,1 0,012 176 0,67 0,03 24,1 [196]
PVA copolymére : PAA 40 0,1 0,2 291 6,52 0,17 38,5 [197]
PVA Teneur en AN : 52% 30 0,1 0,09 14,6 3,12 1,64 1,9 [198]
PVA ajout de TEOS 30 0,1 0,113 36 5,58 1,08 52 [198]
PVA ajout de TEOS 30 0,1 0,07 441 4,27 0,07 64,0 [198]
PVA ajout de TEOS 30 0,1 0,048 741 2,95 0,03 107,7 [198]
PVA ajout de TEOS 30 0,1 0,0033 1116 0,2 <0,01 162,2 [198]
PVA ajout de TEOS : 0%m 30 0,1 0,0245 1102 1,51 0,01 160,2 [199]
PVA ajout de TEOS : 5%m 30 0,1 0,0411 1277 2,54 0,01 185,6 [199]
PVA ajout de TEOS : 10% 30 0,1 0,0551 1627 3,41 0,01 236,5 [199]
PVA ajout de TEOS : 15% 30 0,1 0,0835 2423 5,18 0,01 352,3 [199]

Tableau H-2. Performances des membranes a base d’alginate utilisées pour la déshydratation de l’acide acétique pour une température inferieure a 50 °C et

une teneur en eau inférieure a 20 % massique.

Matériau de la couche active alim alim Flux total Qeau Qua a o
Nature Modification ecy | Wew (kehm?) | ®P | (kgh'mZbar') | (kgh'.mZbar’) | eausaa | Reference
Na-Alginate Réticulant : HDM 50 0,15 0,182 28 2,42 0,59 4,1 [203]
Na-Alginate Réticulant : PVA 50 0,15 0,059 39 0,82 0,14 5,7 [203]
Na-Alginate Ajout de PVA : 5%m 30 0,1 0,0239 40,3 1,21 0,21 5,8 [200]
Na-Alginate Ajout de PVA : 10%m 30 0,1 0,0425 21 1,83 0,61 2,9 [200]
Na-Alginate Ajout de PVA : 15%m 30 0,1 0,0739 10,6 2,43 1,65 1,5 [200]
Na-Alginate Pur 30 0,1 0,022 15,7 0,86 0,39 2,2 [200]
Na-Alginate Pur 30 0,1 0,025 13,6 0,92 0,48 1,9 [201]
Na-Alginate Réticulant : PAA (25%) 30 0,1 0,029 15,3 1,12 0,52 2,2 [201]
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Na-Alginate Réticulant : PAA (50%) 30 0,1 0,036 7,82 1,01 0,94 1,1 [201]
Na-Alginate Pur 30 0,1 0,034 16,7 1,35 0,57 2,4 [204]
Na-Alginate | Teneur en zéolite NaY 5%m 30 0,1 0,038 18 1,55 0,61 2,5 [204]
Na-Alginate | Teneur en zéolite NaY 15%m 30 0,1 0,044 20 1,86 0,66 2,8 [204]
Na-Alginate | Teneur en zéolite NaY 30%m 30 0,1 0,05 20,8 2,14 0,73 2,9 [204]
Na-Alginate Réticulant : glutaraldehyde 33 0,1 0,049 21,5 1,64 0,59 2,8 [205]
Na-Alginate Réticulant : glutaraldehyde 33 0,1 0,24 21 7,97 2,92 2,7 [205]
Na-Alginate Pur 30 0,1 0,081 22 3,41 1,13 3,0 [202]

Tableau H-3. Performances des membranes organiques autres que PVA et alginate utilisées pour la déshydratation de I’acide acétique pour une température

inférieure a 50 °C et une teneur en eau inférieure a 20 % massique.

Matériau de la couche active Talim alim Flux total Qeau Qax o .
Nature Modification eC) | e kghm?) | P | kgn'mZibar') | (kghmbar') | eausaa | Reference
Nafion Pur 30 0,1 0,6 33 28,02 6,15 4,6 [206]

Nafion 117 Pur 30 0,1 0,18 243 9,98 0,31 32,6 [207]
PPSU 25 % massique 50 0,1 0,8 4.4 522 9,47 0,6 [208]
PPSU 27,5 % massique 50 0,1 0,25 8,2 2,38 2,29 1,0 [208]
PPSU 30 % massique 50 0,1 0,21 5,7 1,62 2,26 0,7 [208]

PI Pur 30 0,1 0,05 1400 2,97 0,02 195,4 [206]
TPX acétate de vinyle 25 0,16 0215 606 13,97 0,13 106,9 [209]
TPX g-PGMA 25 0,16 0,073 125 431 0,21 20,7 [210]
AN copolymére : VP 21 0,15 0,027 496 4,11 0,03 154,4 [211]
AN Copolymére : PAA 30 0,1 0,1 150 5,63 0,27 20,9 [206]
AN C"p"lyﬁirlzi;;‘;hyd“de 30 0,1 0,26 3,9 4,5 8,81 0,5 [212]
PB Non réticulé 25 0,1 0,004 1 0,03 0,28 0,1 [224]
PB Réticulé 25 0,1 0,041 3,5 1,02 2,08 0,5 [224]
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Commerciale ‘

PERVAP 2205 (Sulzer)

T

0,1 0,32

| 6l

| 15,73

1,96

g0 | [205]

Tableau H-4. Performances des membranes organiques commerciales utilisées pour la déshydratation de [’acide acétique pour une température supérieure a

50 °C et une teneur en eau inférieure a 20 % massique.

Matériau de la couche active 4 alim Flux total Qeau Qua o .
Nature Modification eC) | e (kghm?) | P | qgnmibar') | (kgh'mZbar’) | eausan | REErence
Commerciale | PERVAP 1005 (Sulzer) 80 0,1 0,88 48 4,11 0,68 6,1 [110]
Commerciale | CMC CF23 (CM Celfa) 80 0,1 1,6 61 7,74 ] 7.8 [110]
Commerciale | CMC VP43 (CM Celfa) 80 0,1 1,9 43 8,71 1,6 55 [110]
Commerciale Symplex (HZG) 80 0,1 2,1 105 10,76 0,8 13,4 [110]

Tableau H-5. Performances des membranes inorganiques utilisées pour la déshydratation de [’acide acétique pour une température supérieure a 50 °C et une

teneur en eau inférieure a 20 % massique

Matem:c‘:ievlea COURE | o0y | e fl:lguiltl(:?; fsep (kg.h"%fg.bar") (kg.h"%é.bar'l) eal(lx/AA référence
Zeolite Merlinoite 40 0,1 0,1 8000 1,94 <0,01 772,2 [213]
Zeolite Mordenite 80 0,17 0,33 10000 1,62 <0,01 1000 [214]

Carbone 30 0,1 0,12 70 19,90 2,94 6,8 [215]
Silice (ECN*) 80 0,1 1,9 60 128,65 20,73 6,2 [265]
Silice 100 0,1 5,9 530 34,53 0,54 64,0 [216]
Silice 100 0,1 3,1 800 20,07 0,23 87,6 [216]
Silice/titane 100 0,1 2,2 2100 9,66 0,04 221,8 [216]

Hybride organique/silice 75 0,1 2 340 49,35 1,39 35,5 [217]

Hybride organique/silice 75 0,1 3,6 300 55,75 1,67 33,3 [217]

Hybride organique/silice 75 0,1 2.8 570 29,92 0,49 61,4 [217]
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* ECN : membrane commerciale fabriquée par I’institut : Energy research Center of the Netherlands

Tableau H-6. Performances des membranes hydrophobes utilisées pour la récupération d’acide acétique pour une température inférieure a 50 °C et une

teneur en eau supérieure a 75 % massique

Matériau de la couche active

Talim

aim | Flux total Qeau Qaa o ra

Nature Modification ec) | Wemw kghm?) | PP | (keh'mzZbar') | (kgh'.mZbar') | AAjeau | RETCrence
PDMS réticulation avec AMEO* 25 0,95 0,09 2,1 2,68 11,37 4,2 [218]
PDMS vulcanization a 120 °C 30 0,95 0,07 2,0 1,55 6,15 4,0 [219]
PDMS enduction sur Polyetherimide 25 0,85 0,03 1,6 0,78 2,79 3,6 [220]
PDMS laminé ag:fy:;eige"“he de 23 0,78 0,26 1,6 10,35 39,71 3,8 [221]
PDMS pur 45 0,95 0,088 1,2 0,89 2,16 2.4 [222]
PDMS avec silicalite (17 %) 45 0,95 0,095 1,5 0,94 2,89 3,1 [222]
PDMS avec silicalite (50 %) 45 0,95 0,105 1,9 1,02 3,93 3,8 [222]
Silicalite inorganique 30 0,84 0,038 2,6 0,67 4,02 6,0 [223]
Polybutadiéne réticulé 25 0,9 0,0045 2,0 0,14 0,58 43 [224]
Mﬁgﬂ’iine 1?3:;52‘;?&1“}1’%‘; 25 0,96 0,0054 2,1 0,18 0,79 43 [225]

* AMEO : 3-aminopropyltrimethoxy ; ** TOA : Trioctylamine | note : le facteur de séparation et la sélectivité sont calculés en fonction de ’AA
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Annexe I. Présentation des résultats de la membrane CMC-VP-31

Les flux transmembranaires d’eau et d’acide acétique obtenus avec la membrane CMC-VP-31
sont présentés dans cette annexe. Un rappel des expériences réalisées avec cette membrane est proposé

dans le Tableau I-1.

Tableau I-1. Résumé des expériences réalisées avec la membrane CMC-VP-31

o . .. Nombre d'heures .
T (°C) Wacide Echantillon Conditionnement dutilisation Symbole graphique
40 0,9 3,4 neuve et séche 0 L
conditionnement acide
40 0,9 2,5 (200h & 90% d'acide) 0 A
40 0.9 23 conditionnement eau (500h 0 ®
dans eau pure)

40 0.9 2.5 condltlonr’lement acide + 10 A
séchage

40 0.9 23 condltlor}nement eau + 10 O
séchage

40 0,9 3,4 utilisée + séchage 10 &

40 0,9 3.4 utilisée + séchage 20 O

50 0,9 3,4 utilisée + séchage 30 [l

50 0,9 3,5 neuve et séche 0 [ |

50 0,9 2,6 neuve et séche [ ]

50 0,9 2,6 utilisée + séchage 10 O

50 0,6 3,6 neuve et séche 0 [ |

50 0,5 3,6 utilisée + séchage 10 O

Le flux transmembranaire d’eau est tracé en fonction de la teneur en eau a I’alimentation dans

la Figure I-1 et celui en acide acétique dans la Figure I-2.
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Figure I-1. Evolution du flux d’eau en fonction de la teneur en eau a l’alimentation pour la membrane

CMC-VP-31
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Figure I-2. Evolution du flux d’acide acétique en fonction de la teneur en eau a l’alimentation pour la

membrane CMC-VP-31

256



Annexe J. Présentation des résultats de la membrane Pervap 1201

Annexe J. Présentation des résultats de la membrane Pervap 1201

Les flux transmembranaires d’eau et d’acide acétique obtenus avec la membrane Pervap 1201
sont présentés dans cette annexe. Un rappel des expériences réalisées avec cette membrane est proposé

dans le Tableau J-1.

Tableau J-1. Résumé des expériences réalisées avec la membrane Pervap 1201

T (°C) Wacide Echantillon Conditionnement NO:EE{E i{li?;res Symbole graphique
60 0,5 1.2 neuve et séche 0 ]
60 0,5 1.2 utilisée + séchage 55 .
60 0,7 1.4 neuve et séche 0 ]
45 0,5 1.4 utilisée + séchage 17 <
45 0,2 1.5 neuve et séche 0
60 0,2 1.5 utilisée + séchage 9 O
45 0,2 1.5 utilisée + séchage 18
60 0,2 1.5 utilisée + séchage 27 *
45 0,2 1.6 neuve et séche 0 »
45 0,2 1.6 utilisée + séchage 9
45 0,5 2.1 neuve et séche 0 @
60 0,5 1.5 utilisée + séchage 36 U

Membrane placée 2 mois
60 0,5 1.3 dans de l’gcide a 80% 0

Le flux transmembranaire d’eau est tracé en fonction de la teneur en eau a I’alimentation dans

la Figure J-1 et celui en acide acétique dans la Figure J-2.
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Figure J-1. Evolution du flux d’eau en fonction de la teneur en eau a l’alimentation pour la membrane

Pervap 1201
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Figure J-2. Evolution du flux d’acide acétique en fonction de la teneur en eau a [’alimentation pour la

membrane Pervap 1201
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Annexe K. Présentation des résultats de la membrane MTA 153

Les flux transmembranaires d’eau et d’acide acétique obtenus avec la membrane MTA 153
sont présentés dans cette annexe. Un rappel des expériences réalisées avec cette membrane est proposé

dans le Tableau K-1.

Tableau K-1. Résumé des expériences réalisées avec la membrane MTA 153

T (°C) Wacide Echantillon Conditionnement NO:EE{E i{li?;res Symbole graphique

45 0,5 1.1 neuve et séche 0

45 0,5 1.4 neuve et séche 0 @
45 0,7 1.2 12 jours dans [ac] a 80 % 0

45 0,5 1.5 neuve et séche 0
45 0,2 1.5 utilisée + séchage 36

45 0,2 1.7 neuve et séche 0 @
60 0,2 1.6 neuve et séche 0 |
60 0,2 1.8 neuve et séche 0 =
75 0,2 1.8 utilisée + séchage 50
60 0,2 1.8 utilisée + séchage 66 m|
60 0,5 1.10 neuve et séche 0 =
60 0,5 1.11 utilisée + séchage 0 |
75 0,6 2.3 neuve et séche % 0 &
75 0,6 2.3 utilisée + séchage 18 :
68 0,6 2.2 neuve et séche 0 A
68 0,6 2.2 utilisée + séchage 24 A

Le flux transmembranaire d’eau est tracé en fonction de la teneur en eau a I’alimentation dans

la Figure K-1 et celui en acide acétique dans la Figure K-2.
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Figure K-1. Evolution du flux d’eau en fonction de la teneur en eau a I’alimentation pour la

membrane MTA 153
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Figure K-2. Evolution du flux d’acide acétique en fonction de la teneur en eau a l’alimentation pour la

membrane MTA 153
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Annexe L. Influence de la combinaison de la loi de calcul de flux

L’influence de la combinaison de la loi de calcul de flux est étudiée dans cette annexe. Les
comparaisons entre les flux d’eau modélisés par les différentes combinaisons de la loi de calcul de flux
transmembranaire et les données expérimentales a 45, 60 et 75 °C sont présentées respectivement sur

les Figure L-1,Figure L-2Figure L-3.

14 - e flux d'eau expérimental
combinaison 1
1.2 - - — = combinaison 2
combinaison 3
~ - = = combinaison 4 iﬁ }
NE 1 combinaison 5
= - - — combinaison 6 }
<08 - combinaison 7 %i }}}
o 0- hal }
X - = = combinaison 8 }
=
3 0.6 -
=
%
= 0.4 -
=
0.2 -
O T T T T T 1
0 0.1 0.2 0.3 0.4 0.5 0.6

w(eau) alimentation
Figure L-1. Comparaison entre flux d’eau expérimental et modélisé a 45 °C, membrane MTA 153

La Figure L-1 montre que les données expérimentales obtenues a 45 sont difficilement
exploitables. En effet, un nombre importants de points ont été obtenus dans un régime transitoire. Les
prendre en compte comme il a été fait implique que ces données vont influencer fortement la
régression des paramétres car le nombre de points expérimentaux est important que 1’évolution du flux
présente une aberration (diminution du flux avec augmentation de la teneur en eau a 1’alimentation).
La combinaison n’a pas une influence trés importante sur la qualité de la représentation. On constate
cependant que, comme on pouvait s’y attendre, les combinaisons 1 et 2 ; 3 et 4 ; 7 et 8 sont similaires

car les équations de calcul de flux d’eau sont les mémes pour chaque couple cité.
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Figure L-2. Comparaison entre flux d’eau expérimental et modélisé a 60 °C, membrane MTA 153

Les différentes combinaisons représentent trés bien les flux d’eau a 60 °C. Cette température a
¢été choisie comme la température référence dans la loi d’Arrhenius, ce qui peut expliquer la bonne
représentation. Cependant, les combinaisons 1 et 2 et, dans une moindre mesure, 3 et 4 présentent une

dérive pour des teneurs en eau a I’alimentation supérieure a 10 et 15 %.
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Figure L-3. Comparaison entre flux d’eau expérimental et modélisé a 75 °C, membrane MTA 153

La dérive constatée pour la température de 60 °C est accentuée a 75 °C.
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Les comparaisons entre les flux d’acide acétique modélisés par les différentes combinaisons
de la loi de calcul de flux transmembranaire et les données expérimentales a 45, 60 et 75 °C sont

présentées respectivement sur les Figure L-4, Figure L-5Figure L-6.
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Figure L-4. Comparaison entre flux d’AA expérimental et modélisé a 45 °C, membrane MTA 153

La Figure L-4 montre que les flux expérimentaux d’acide acétique a 45 °C sont tres étendus et
I’ensemble des combinaisons de calcul de flux sous-estiment le flux d’acide. Les combinaisons 1 et 3,
pour lesquelles la force motrice en acide est calculée en fonction de sa propre force motrice (cf. partie
11.4.2.2) montrent une évolution du flux en contradiction avec les autres combinaisons. Ainsi le flux

d’acide pour ces deux combinaisons est inversement proportionnel a la teneur en eau a I’alimentation.
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Figure L-5. Comparaison entre flux d’AA expérimental et modélisé a 60 °C, membrane MTA 153

Le constat fait a 45 °C sur les combinaisons 1 et 3 est confirmé a 60 °C. La Figure L-5 montre
que le flux d’acide est proportionnel a la teneur en eau a I’alimentation, ce qui n’est pas bien

représenté par les combinaisons 1 et 3. Les autres montrent des résultats corrects de prédiction.
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Figure L-6. Comparaison entre flux d’AA expérimental et modélisé a 75 °C, membrane MTA 153

Les combinaisons sous-estiment trés fortement le flux transmembranaires d’acide a 75 °C.
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Potentialités de la pervaporation dans les procédés hybrides de séparation
Résumé

Ces travaux sont centrés sur 1’étude des potentialités d’utilisation de la pervaporation, procédé de
séparation par membrane, en couplage avec des procédés de séparation ou de réaction. L’objectif
principal est d’évaluer la faisabilité technico-économique, le gain potentiel mais aussi les limites de
son application compatible avec une exploitation industrielle. La détermination de ce gain passe par la
simulation des procédés qui nécessite une modélisation correcte des processus ¢élémentaires. Une
modélisation a plusieurs niveaux est proposée. Elle permet de prendre en compte les différents
systémes d’études : matériaux membranaires et cas d’application et de donner le choix du nombre de
parametres ajustables en fonction des données expérimentales disponibles.

Cette démarche a été appliquée a deux applications différentes. Le premier cas correspond a la
récupération de butanol a partir de milieu de fermentation. Cette étude a montré des gains sur la
productivité de la fermentation par couplage direct du fermenteur avec la pervaporation équipée de
membrane hydrophobe.

Le second cas correspond a la séparation eau/acide acétique, avec pour objectif la minimisation de la
consommation énergétique pour un cahier des charges fixé. Le couplage retenu met en ceuvre une
¢tape de distillation suivie d’une étape de pervaporation équipée d’une membrane hydrophile. Les
performances de quatre membranes ont été déterminées expérimentalement pour cette application.
Enfin, une méthodologie est proposée permettant de déterminer les performances minimales de
membrane permettant d’atteindre, en fonction des spécifications du cahier des charges, un gain
énergétique par rapport au procédé conventionnel.

Mots clés : pervaporation, procédé hybride, modélisation, simulation, efficacité énergétique
Pervaporation potentialities in hybrid separation processes

Abstract

The potential economical interest of using pervaporation, a membrane separation process, in hybrid
processes (with separation or reaction unit) has been investigated. The main objective is to determine
benefits and limitations of its use for an industrial application. The determination of the interest is
predicted by simulation which requires a good understanding and a good representation of the
elementary phenomenon of mass transfer and thermodynamic. A multilevel pervaporation modelling
is developed, which takes into account the system variability (membranes and compounds) and allows
choosing the number of fitted parameters according to the available experimental data.

Two different industrial applications are studied. First, the recuperation of butanol from a fermentation
medium is exposed. This case study has shown the gain on fermentation productivity when
pervaporation, equipped with hydrophobic membrane, is used in direct coupling with fermenter.

Next, the dehydration of acetic acid is studied with the aim of reduction the energy consumption of the
conventional process. The configuration which has been selected involves a distillation column
followed by a pervaporation module, equipped with a hydrophilic membrane. Performances of four
membranes have been experimentally determined by for this application. Finally, a simulation
methodology is developed, which can be applied to determine the membrane performances that need
to be achieved to replace conventional processes with a hybrid process while respecting industrial
specifications.

Keywords: pervaporation, hybrid processes, modelling, simulation, energy efficiency
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