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Résumé

Abstract:

Algeria is one of the countries suffering from the water shortage for many years, at the

same time; it has considerable amounts of slightly brackish water. Desalination technology

thus becomes an inevitable solution for these issues.

Reverse osmosis desalination is one of the main technologies for producing freshwater

from seawater and brackish water.

The main objectif of our work is to:

i)

iii)

Experimental study of desalination of brackish water from the central-eastern
of Algeria ( Bouira region and Setif region ) by using a reverse osmosis
membrane type TW30-2540 (manufactured by Dow Chemical Company).This
membrane is mounted and integrated on an MP20 type reverse osmosis
desalination pilot (this pilot is manufactured by DeltaLab).

Characterize the TW30-2540 membrane through the study of hydrodynamic
permeabilities (water permeability and salt permeability), as well as the mass
transfer coefficient.

To study the different performances of this membrane such as the ion rejection
rate and the recovery rate (thus the permeate flow rate and the retentate flow
rate); depending on the operating parameters which are mainly: pressure and
feed flow.

To achieve these goals; we used in the study three natural brackish waters from

the area of (Bouira region and Setif region).

Our work also contains a comparative study based on simulations under the ROSA

calculation code.

Experimental and simulation results are discussed and compared with results from

literature.

Keywords

Desalination, RO reverse osmosis, hydrodynamic permeability, mass transfer

coefficient, membrane performance.



Résumé

Résumé

Le dessalement par osmose inverse est I'un des principals technologies de production
d'eau douce a partir d'eau de mer et d'eaux saumatres.
L’objectif de notre travail consiste a :
i) Etudier expérimentalement le dessalement des eaux saumatres de la région centre-est
d’algérie (région de Bouira et région de Sétif) par une membrane d’osmose inverse de type
TW30-2540 (ce type de membrane est fabriquée par Dow Chemical Company). Cette
membrane est montée et intégrée sur un pilote de dessalement par osmose inverse de type
MP20 (ce pilote est fabriqué par la société DeltalLab).
i1) Caractériser la membrane TW30-2540a travers [’étude des permeabilités
hydrodynamiques ( perméabilité a I’eau et perméabilité aux sels), et I’étude du coefficient de
transfert de masse.
ii1) Etudier les differentes performances de cette membrane tel que le taux de rétention des
ions et le taux de conversion (donc le rapport entre le débit de permeat et le debit de retentat);
en fonction des parameétres opératoires qui sont principalement : la pression et le débit
d’alimentation.
Pour réaliser ces objectifs ; nous avons utilisé trois eaux saumatres naturelles de la région
étudiée (région de Bouira et région de Setif ).
Notre travail contient aussi une ¢tude comparative basée sur des simulations sous le code de
calcul ROSA.
Les résultats obtenus expérimentalement et par simulation, sont discutés et comparés avec des

résultats tirés des littératures.

Mots clés
Dessalement, osmose inverse OI, perméabilit¢ hydrodynamique, coefficient de transfert de

masse, performance membranaire.
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Introduction générale
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Face aux besoins en eau qui ne cessent d’augmenter et a la ressource qui est limitée,
I’accés a 1’eau douce est un enjeu majeur sur notre terre dans les décennies a venir. Il est donc
nécessaire de trouver des solutions pour pallier a la pénurie potentielle des ressources en eau.

L’Algérie se situe, a D'instar des 17 pays Africains touchés par le stress
hydrique, dans la catégorie des pays les plus pauvres en maticre de potentialités hydriques.

La disponibilit¢é en eau potable en Algérie en m?3/habitant/an dépassera l1égérement
le seuil des 400 m*/hab/an, donc au dessous de la moitie du seuil théorique de rareté fixé par
la Banque Mondiale (défini comme égal & 1000 m’/hab/an).

Les procédés de dessalement sont principalement regroupés en deux familles de
techniques : 1) les procédés thermiques, ii) et les procédés membranaires. Ces derniers font
partie des nouvelles technologies qui peuvent jouer un rdle environnemental important. Ces
procédés assurent la production d’eau destinée soit a la consommation humaine (dessalement
de I’eau) soit aux differentes industries (réutilisation de 1’eau) qui consomment de 1’eau de
pureté contrdlée dans leur chaine de production (industries agroalimentaires, industrie
pharmaceutique, etc).

L’utilisation des techniques membranaires connait une croissance rapide, en raison de
la multiplication des domaines d’application. Ce développement devra s’amplifier encore, du
fait de I’émergence des problématiques liées a la préservation de la ressource (production
durable), de la protection de I’environnement (dépollution des effluents industriels) et grace
aux performances énergétiques et technico-économiques de ces nouveaux procédés de
séparation.

Parmi ces procedés on s’intéresse dans notre étude, aux procédés baromembranaires
qui utilisent une différence de pression comme force motrice. Ceux-ci sont regroupés en
quatre procédés : la microfiltration, 1’ultrafiltrationet la nanofiltration (qui mettent en jeu des
membranes possédant une structures poreuse), et ’osmose inverse qui utilise des matériaux
denses (qui est pratiquement la technologie la plus utilisée actuellement pour le dessalement).

Dans cet optique, notre travail de theése vise a étudier les caractéristiques et les
performances de la membrane d’osmose inverse de type : TW30-2540 (comme type parmi les

plus utilisés dans le domaine de dessalement des eaux saumatres).
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L’objectif de notre étude est une contribution a 1’amélioration de 1’état de
commanissance et du savoir faire relatifs a 1’utilisation des membranes d’osmose inverse pour
augmenter les ressources d'approvisionement en eau.

La connaissance des differentes caractéristiques des membranes (perméabilités
hydrodynamiques) ainsi que la détermination des differentes performances, jouent un role trés
important dans : 1) la prévision des differents parametres relatifs a I’utilisation des membranes
dans le domaine de dessalement des eaux saumatres, ii) et la maitrise de 1’industrie de
dessalement par osmose inverse.

Dans ce cadre ; notre travail est consacrée a I’étude de dessalement par les membranes
précitées ; des eaux saumatres de la région centre-est de 1'Algérie ; spécialement : 1) la région
de Bouira ( dans laquelle deux échantillon sont pris dans, une distance située a environ 80 km
de la mer ), ii) et la région de Sétif ( dans laquelle un échantillon est pris a environ 10 km de
la sebkha de BAZER SAKRA, cette derniere présente des eaux a forte salinité).

Notre étude consiste a caractériser les performances de la membrane de type TW30-
2540 fabriquée par la Dow Chemical. Cette membrane est intégrée dans un pilote de
dessalement par osmose inverse MP20 fabriqué par la société DeltaLab.

Comme notre étude vise a contribuer a la promotion de 'utilisation des membranes
d’osmose inverse pour la production d’eau potable a partir d’eau saumatre ; nos objectifs
concrets sont :

- Caractériser la membrane TW30-2540 par la détermination des perméabilités
hydrodynamiques (perméabilité a 1’eau pure et perméabilité aux sels), et du coefficient
de transfert de masse.

- Identifier les performances de la membrane TW30-2540 en termes de: taux de
rejetection des sels, et qualité de permeat.

- Etudier l’effet de certains parameétres tels que, la pression, la conversion et les
différents débits sur les performances de la membrane.

- Ftudier les différentes caractéristiques des configurations disponibles sur notre pilote
MP20 (configuration en batch, et en continu) lors de dessalement des eaux saumatres
(a ’échelle de laboratoire).

- Modéliser les performances de notre membrane (et notre installation) par 1’utilisation
du logiciel ROSA.

- Comparer les caractéristiques de la membrane obtenues expérimentalement, a celles

fournis par le fabriquant.
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Ce travail de thése est structuré en quatre chapitres :

Le premier chapitre est consacré a une étude bibliographique qui permettra :

De déterminer les problémes qui souvent influents sur I’état de 1’eau.

De déterminer I’état actuel de I’eau au niveau mondial.

Estimer le potentiel Algérien en matiére hydrique ainsi que les principaux problémes
hydrauliques.

Un état de I’art sur les différentes techniques de dessalement utilisées pour faire face a

la pénurie de 1’eau.

Le deuxiéme chapitre est dédié a détailler les procédés membranaires tels que :

Les différents procédés et opérations membranaires.

Classification des membranes selon le mécanisme, la structure, le type et la conception
de la membrane.

Représentation des caractéristiques d’un élément d’osmose inverse spiralé, en outre
de présenter un rappel sur la théorie qui gere le phénomeéne de transfert via des
membranes d’osmose inverse.

On finalise ce chapitre par I’illustration des modeles prédictifs de transfert via des

membranes d’osmose inverse et de nanofiltration.

Le troisiéme chapitre regroupe le matériel et les différents méthodes mises en ceuvre dans

cette étude.

Le quatriéme chapitre présente les discussions relatives aux différents  résultats

expérimentaux obtenus lors de prétraitement en utilisant le pilote de filtration a sable (MP31)

jusqu’al’obtention et 1’analyse du permeat a la fin de traitement par osmose inverse pilote

(MP20).
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1.1 Introduction

L'eau est un élixir essentiel et important dans la vie, bien que les deux tiers de la
surface de la terre soient couverts par I'eau sous diverses formes.

Il n'y a pas de ressources d'eau potable suffisantes, continues et disponibles quand cela
est nécessaire pour I'ensemble de la population mondiale, méme I'eau potable, naturellement
disponible, est souvent contaminée par l'activité humaine.

La disponibilit¢ de I'eau potable, aujourd'’hui est loin d'étre pure, peut contenir
quelques 200 produits chimiques commerciaux mortels. Ajouté a cela les bactéries, les virus,
les minéraux organiques et inorganiques, donnant ainsi naissance a un cocktail chimique
impropre a la consommation humaine [1].

Le traitement de 1'eau douce naturelle est devenu nécessaire pour la consommation
humaine. En outre, avec la croissance de la population et 1'augmentation des besoins en eau
douce par habitant, l'attention s'est portée sur la mer en tant que source d'eau disponible pour
les traitements et purification ultérieurs. Certaines municipalités dans le monde extraient
également de 1'eau douce des eaux usées ou des eaux de mer.

La séparation des impuretés de I'eau est une partie indispensable de la purification de
'eau. La technologie de séparation ne se limite pas seulement a la purification d'eau mais
s'étend aussi aux industries chimiques, pétrochimiques, biochimiques et plusieurs autres
industries de transformation. L’efficacité de traitement de séparation est essentielle pour
minimiser les déchets et conserver I'énergie. Pour effectuer un processus de séparation

efficace, il est nécessaire de maitriser la théorie scientifique de ce processus.

1.2 Définitions

Selon le nouveau Larousse encyclopédique, I’eau est un «liquide incolore
transparent, inodore, insipide, composé de deux atomes d’hydrogéne et d’un atome
d’oxygene (H,O)» [2], appelée aussi oxyde de dihydrogéne ou encore hydroxyde
d’hydrogene [3].
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1.3 Fonctions et usages de I’eau

Indispensable a la vie et au développement, ’cau a été a [Dorigine des
civilisations traditionnelles agraires brillantes. Elle devient, avec 1’augmentation de la
population et ’essor des activités ¢€conomiques, un bien ¢économique pour les
agriculteurs, les industriels et les collectivités urbaines. Gaspillée et surexploitée, elle est

menacée par les usages intensifs; mais elle fait déja I’objet d’ une maitrise ancienne.

1.3.1 L'évolution hydraulique

Dans D’antiquité, de grandes civilisations hydrauliques s’affirment sur tous les
continents. On les trouve au Moyen-Orient, le long des fleuves (Tigre, Euphrate, Nil), en Asie
(Chine, Inde, Asie centrale), en Amérique (Andes et Mexique) et sur le pourtour du bassin
Meéditerranéen (Gréce et Rome). Le plus ancien barrage connu fut celui construit par les
Pharaon sur le Nil vers 2700 avant J-C [4]. Les Romains avaient découvert que pour
améliorer les débits d’eau, il fallait creuser des galeries dans le massif rocheux pour
recouper les écoulements et agrandir les fissures [5].

La concentration urbaine et industrielle crée des demandes nouvelles en eaux potables

et nécessite le recours a 1’épuration des eaux usées [4].

1.3.2 L’homme moderne et les usages d’eau

Entre irrigation, industrie et usage domestique, I’eau est le chainon de toute
économie; il est 1'élément indissociable de la vie aussi bien économique et industrielle ou
sociale.

Ses usages sont divers aussi bien dans le secteur primaire que secondaire ou tertiaire.

La consommation d’eau douce est liée a la population et au degré de développement
industriel qui a tendance a se stabiliser en Europe et en Amérique du Nord ou
I’industrialisation est ancienne et la croissance démographique est faible. En revanche, elle est
importante en Asie ou I’on trouve la majeure partie des terres irriguées (ou 1’agriculture étant
d’une maniére générale, le premier consommateur d’eau douce), et c’est en Afrique et en

Amérique du Sud qu’elle augmente le plus [6].



Chapitre 01 : Eau « Etat Mondial, Potentiel Algérien et Techniques de Dessalement »

1.3.3 Usage agricole

L’eau de [Dirrigation provient des sources d’eau douce, de rivieres, de barrages,
de retenues collinéaires ou encore de puits. Elle peut provenir aussi des eaux recyclées ou
épurées.

Les ressources hydriques représentent le cheval de batail du secteur primaire.
Indispensable aussi bien a 1’arrosage de champs qu’a 1’¢levage d’animaux, la sécurité
alimentaire reste en fonction de cette variable; la surface totale cultivée dans le monde
est d’environ 1500 millions d’hectares (Mha), dont 800 Mha en pays en voie de
développement et 700 en pays industrialisés [7].

Sur cette surface totale cultivée, environ 280 Mha sont irrigables, soit trois fois de plus
qu’il y a quarante ans [8]. Cette irrigation permet d’augmenter les rendements agricoles et
de diminuer I’impact des aléas ou déficiences climatiques.

A titre d’exemple, les deux tiers des eaux du Nil sont détournés chaque année en
faveur de I’agriculture. Les eaux des fleuves: Amou Daria (anciennement Oxus, grand fleuve
prenant sa source dans les montagnes du Pamir, en Asie centrale, et dune longueur
d'environ 1415 km) et Syr-Daria (fleuve de l'Asie centrale, 1'un des plus importants de la
région), ont étés détournés a 96% pour alimenter 1’arrosage des cultures de riz et de coton[9].

La figure (1-1) illustre l'usage agricole de I’eau dans le monde.
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Figure 1-1 : Usage de I’eau en agriculture dans le monde [10].
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Au niveau de D’agriculture, les cultures fortement consommatrices d’eau peuvent
exercer une grande pression sur les capacités des ressources hydriques. Des techniques
d’irrigations comme [’aspersion ou la goutte a goutte sont des choix techniques plus

appropriés au niveau de 1’agriculture.

1.3.4 Usage dans I’industrie

Présente dans les différents stades de la chaine de fabrication, 1’eau représente
une matiére premiere qui rentre dans la composition d’un produit industrialisé (boissons,
produits laitiers, etc.), elle est présente aussi dans le processus de fabrication, aussi bien
comme ¢lément de refroidissement, que comme solvant dans 1’entrainement des déchets.
L’eau sert a imbiber, rincer, cuire, tremper les textiles et produits alimentaires. Dans les
centrales nucléaires, 1’eau sous pression est utilisée pour refroidir le cceur des réacteurs. Le
volume d’eau demandé par un pays pour son industrie dépend fortement de son degré
d’industrialisation. La consommation reste trés variable d’un pays a un autre comme on

peut le voir sur la figure 1-2 suivante:

Lrean f Lacearn Lxan =

Industrie

Figure 1-2 : Usage de I’eau dans I’industrie dans le monde [10].

Comprenant un potentiel €énergétique non négligeable, ’eau en mouvement peut
faire tourner une turbine. Ainsi, les barrages installés sur les cours d’eaux permettent

de capter sa force motrice pour produire de I’énergie électrique.
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1.3.5 Usage domestique

L’eau est omniprésente dans nos foyers. Les ménages représentent le deuxieme
plus gros consommateurs d’eau douce aprés 1’agriculture.
Contrairement a cette derniére, I’'usage de 1’eau chez les ménages a plus que doublé en
I’espace de 25 ans, tandis qu’en irrigation, on est passé de 80 millions de m® en 1975 a 55

millions de m® en 2002 [11], la figure 1.3 indique I'usage domestique de 1’eau dans le monde.
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Figure 1.3: Usage domestique de 1’eau dans le monde [10].

1.4 Classification des eaux

Les eaux sont classées en fonction de plusieurs paramétres. On peut les classer en
fonction des quantités de matieres dissoutes (salinit¢) qu’elles contiennent (tableau 1-1).
Les eaux saumatres qui proviennent habituellement des nappes d’eau souterraines ont

une salinité comprise entre 1 et 10 g/1.

Tableau 1-1: Classification des eaux selon leurs salinités [12].

Type d’eau Salinité (mg/1)
Eau douce <500
| L’eau l1égérement saumatre \ 1 000 - 5 000 |
Eau modérément saumatre 5000 - 15000
| Eau trés saumétre | 15000 —35 000 |
Eau de mer 35 000 —42 000

10
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1.4.1 Eaux superficielles

Elles sont constituées de toutes les eaux circulantes ou stockées a la surface des
continents. Elles ont pour origine les eaux de ruissellement ou les nappes profondes
dont 1’émergence constitue des sources, des ruisseaux puis des rivieres.

Ces eaux se rassemblent en cours d’eau caractérisés par une surface de contact
eau-atmospheére en mouvement et une vitesse de circulation appréciable. Elles peuvent se
trouver stockées en réserves naturelles (étangs, lacs) ou artificielles (retenues, barrages)
caractérisées par une surface d’échange eau-atmosphére quasiment immobile, une profondeur
qui peut étre importante, et un temps de séjour souvent élevé. Ces facteurs résultent, pour la
plupart, de [Dactivit¢ humaine et industrielle, mais aussi de processus naturels

(eutrophisation) qui peuvent dégrader la qualité de 1’eau.

1.4.2 Eaux souterraines

Les eaux qui ne sont ni ré-évaporées, ni retournées a la mer par ruissellement
s’infiltrent dans le sol et le sous-sol pour s’y accumuler et constituer les eaux souterraines.
La pénétration et la rétention des eaux dans le sol dépendent des caractéristiques des terrains
en cause, et en particulier de leur structure et topographie qui déterminent le type de
réservoirs phréatique (nappes), et du mode de circulation souterraine.
Les principales caractéristiques des eaux souterraines sont: une faible turbidité, une
température constante, un faible indice de couleur, une dureté souvent ¢levée, et une

concentration relativement élevée en fer et en manganeése.

1.4.3 Eaux de mer

L’eau de mer est une source d’eau inépuisable qu’on peut utiliser pour
s’approvisionner en eau douce aprés dessalement. Les eaux de mer sont caractérisées par leurs
concentrations en sel dissous (salinité). Les données du tableau 1.2 révelent que la salinité de
I’eau n’est pas la méme dans toutes les mers. Les salinités indiquées ici constituent des
valeurs moyennes pour ’ensemble de chaque mer ou océan. En effet, les eaux situées

prés de I’embouchure des grands fleuves ont habituellement une salinité plus faible.

11
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Tableau 1-2: Salinité des principales eaux de mer [12].

Mer ou océan Concentration (g/1)
Golfe arabo persique 40a70

\ Mer méditerranée \ 36239 \
Océan atlantique 35

\ Océan pacifique \ 35 \
Mer Caspienne 13

\ Mer baltique \ 7 \
Mer morte 270

1.5 L’eau dans le monde
On estime que les ressources en eau potable dans le monde sont de 40.000 milliards de
m’ pour une population de 7 milliards de personnes soit presque 6800 m’/habitant/an. Cette
disponibilité varie d’un pays a un autre.
Il y a plusieurs facteurs causant la pénurie d'eau dans le monde:
a- Un acces insuffisant a l'eau potable pour environ 900 millions de personnes [13].
b- Un acces insuffisant a I'eau domestique pour environ trois milliards de personnes [14].
c- Le pompage excessif des eaux souterraines entrainant une baisse de rendement
agricole dans le future [15].
d- L'utilisation excessive et la pollution des ressources en eau nuisent a la biodiversité
[16].
e- Les maladies d'origine hydrique et pandémies [16].
f- La sécheresse prolongée [16].
g- Les dommages (dus aux inondations) a l'infrastructure existante qui cause la pénurie
d'eau potable a court terme [16].
h- Les conflits régionaux sur des ressources en eau rares entrainant parfois des guerres

[16].

La Banque mondiale a signalé que 90 pays connaissent maintenant des pénuries d'eau qui
menacent la santé et 1'économie. Plus de trois milliards de personnes, presque 50% de la
population mondiale, n’ont pas acces a l'eau potable ni a l'assainissement. Dans ce contexte,
on ne peut s'attendre a ce que les conflits liés a I'eau soient résolus a 1'amiable.

Plus d'une douzaine de pays recoivent la plus grande partie de leur eau des riviéres qui
traversent les frontiéres des pays voisins considérés comme hostiles. Bien que les crises d'eau
soient étroitement liées aux tensions régionales, 1’histoire montre que I'eau a rassemblé les

gens plusieurs fois. Les conflits aigus au sujet de I'eau sont bien moins nombreux que ceux de

12
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la coopération [17, 18]. Par contre, I'instabilit¢ régionale a été provoquée par l'absence
d'institutions de coopération régionale [19]. La situation devient encore plus grave et
personnelle lorsque la pénurie d'eau se résume a la disponibilité de 1'eau potable. Plus de 1,1
milliard de personnes n'ont toujours pas acces a I'eau potable. La couverture reste faible, en
particulier dans les zones rurales pauvres d'Afrique et dans les zones périurbaines informelles.
Le tableau 1-3 montre le pourcentage de la population ayant acces a 1'eau potable.

De nombreux pays arides et semi-arides sont confrontés a une pénurie d'eau due au
manque de ressources naturelles, en particulier dans le monde arabe. Les pays arabes
accordent de plus en plus d'attention et d'intérét aux ressources en eau en raison de leur
économie croissante, de leur niveau de vie croissant et de I'accroissement de leur population.
Ces pays investissent continuellement dans le développement des ressources disponibles et
fournissent de grandes quantités d'eau aux centres urbains, aux villages, aux fermes et aux
autres utilisateurs. La figure 1-4 montre la distribution mondiale de la pénurie d'eau physique

et économique.
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Figure 1-4: Zones de pénurie d'eau physique et économique [20].

La situation de pénurie d'eau ne se limite pas seulement aux pays pauvres d'Afrique ou
aux régions arides d’Arabie, mais elle est ¢galement prédominante dans les pays en
développement dotés de ressources naturelles en eau. Beaucoup d'endroits en Inde font face a

la pénurie d'eau en raison des grandes populations.
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Ainsi, la pauvreté, 1’industrialisation, le manque de ressources naturelles et 1'explosion
démographique sont des facteurs qui contribuent aux problémes d'eau [22], qui ne se limitent
pas a la disponibilité. L'activité humaine produit une grande quantit¢ d'eaux usées, ces
derni¢res doivent étre traitées avant d'étre rejetées dans I'environnement. Les systémes
d'approvisionnement en eau, les systemes d'égouts et les installations de traitement sont

essentiels pour éliminer les problémes d'eau.
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Tableau 1-3: Pourcentage de la population ayant acces a 1'eau potable [21].

11990[2000 [1990] 2000 [Asie du sud 1990[2000 11990[2000
Afrique sub-saharienne |Moyen orient et Afrique du nord CEE/CIS

Mauritanie 100 | 100 |Cyprus 100 100  Maldives - | 100 |Belarussie - 100
Comores 88 | 96 |Djibouti - 100  [Bangladesh 94 | 97 Bulgarie - 1100
Botswana 93 | 95 |Liban - 100 |Pakistan 83 | 90 [Slovakie - 100
Gabon - | 86 |[Egypte 94 97 Nepal 67 | 88 |Hongrie 99 | 99
Afrique du Sud | 86 | 86 |Jordan 97 96 Regional average 72 | 85 [Russie - 199
Zimbabwe 78 | 83 |Arabie Seoudite | - 95 Inde 68 | 84 |Ukraine - | 98
Cote d'lvoire 80 | 81 [Iran - 92 Sri Lanka 68 | 77 [Yugoslavie - | 98
Burundi 69 | 78 |Algerie - 89 Bhutan - | 62 |Albanie - |97
Lesotho - | 78 |Regional average| 82 87 Afghanistan - 13 Moldavie - 192
Senegal 72 | 78 [Palestinian Terr. | - 86 Kazakhstan - | 91
Namibie 72 | 77 [IraK - 85 Latin America/Caribbean Regional average - 191
Cape Verde - | 74 Maroc 75 80 Barbados - | 100 |Ouzbekistan - | 85
Ghana 53 | 73 Syrie - 80 Saint Lucia - | 98 [Turquie 79 | 82
Centre Afrique 48 | 70 [Tunisie 75 80 Uruguay - | 98 |Georgie - 179
Nigeria 53 | 62 Asie de 1'est et Pacifique Chile 90 | 93 Pays industriels
Niger 53 | 59 |Cook Islands 100 100  [Belize - | 92 |Andorre - 1100
Cameroon 51 | 58 |S. Korea, - 100 Guatemala 76 | 92 |Australia 100 | 100
Kenya 45 | 57 |Niue 100 100  Jamaique 93 | 92 |Autriche 100 | 100
Malawi 49 | 57 |Singapore 100 100 |Colombie 94 | 91 |Canada 100 | 100
Mozambique - | 57 [Tonga - 100 |Cuba - | 91 Denmark - 100
Sierra Leone - | 57 [Tuvalu - 100  |Panama - | 90 |Finlande 100 | 100
Regional average| 53 | 57 [Samoa - 99 Trinidad & Tobago | 91 | 90 Malte 100 | 100
Guinea-Bissau - | 56 |Coree - 92 Honduras 83 | 88 |Monaco - 1100
Togo 51 | 54 |Vanuatu - 88 Mexico 80 | 88 [Hollande 100 | 100
Ouganda 45 | 52 |Philippines 87 86 Brazil 83 | 87 |Norvege 100 | 100
Congo - | 51 [Thailande 80 84 Dominican Rep. 83 | 86 [Slovenie 100 | 100
Guinee 45 | 48 |Palau - 79 Regional average 82 | 86 |Suede 100 | 100
Madagascar 44 | 47 |Indonesie 71 78 Ecuador 71 | 85 |Suisse 100 | 100
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La situation est bonne dans les continents développés d'Europe et d'Amérique du
Nord, mais elle est pire dans les pays en développement. Une grande partie de ménages,
méme dans les grandes villes des pays en développement, n'ont pas acces aux égouts [23, 24]
; la figure 1-5 montre le pourcentage de ménages raccordés a l'eau et aux égouts dans les

grandes villes du monde.
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Figure 1-5 : Pourcentage de ménages dans les grandes villes du monde raccordés a

l'eau et aux égouts.

Le monde arabe se situe dans I’une des régions les plus séches du globe. C’est aussi la
région ou la population est appelée a connaitre un fort taux de croissance démographique
et par conséquent une croissance en besoin en eau. Dans cette région, plusieurs
questions sont soulevées : 1’accés a ’eau potable pour les populations, le recyclage des
eaux usées, le prix de I’eau pour un usage optimal, I'importance de la maitrise des
techniques et de la recherche & développement, I’importance du développement des
institutions pour une industrie efficiente de 1’eau, la question des ressources humaines ainsi
que la mise en place des systemes d’informations de I’eau.

L’un des grands défis dans la région reste le développement des capacités
nécessaires pour I’exploitation et la gestion des ressources en eau compte tenu de
I’évolution des ressources en eau au Maghreb d’ici 2025 (comme on peut le constater dans le

tableau 1-4)[25].
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Tableau 1-4 : Disponibilité en eau potable dans 1’espace maghrébins[26, 27].

Population |Precipi-| Différentes sources d'eau | Djsponibilité [Importanc
(million) tatign de I'eau ¢
(m’) (1000 m*hab.) | dela
. degradatio
1990 [2025 De surface|Souterraine| Total | 1990 | 2025 n
Algérie 24,96 51,95 63 12,4 6,7 19,10 | 00,76 | 00,36 47%
Maroc (25,04 45,65| 150 22,5 7,5 30,0 | 1,19 0,65 55%
Tunisie | 8,18 [13,63 33 2,7 1,8 4,50 | 0,55 0,36 65%
Libye |4,55 (12,84 - 0,20(*) 3,63 3,83 | 0,84 0,30 36%

1.6 L'eau en Algérie

L'Algérie avec sa superficie de 2381741 km? est divisée en 48 wilayas, dont prés
de 80% du territoire est une zone désertique. L’Algérie se situe, a l’instar des 17 pays
Africains touchés par le stress hydrique, dans la catégorie des pays les plus pauvres en
matiere de potentialités hydriques, soit en dessous du seuil théorique de rareté fixé par la
Banque Mondiale & 1000 m*/habitant/an. Si en 1962, la disponibilité en eau théorique par
habitant et par an était de 1500 m’ , elle n'était que de 720 m’ en 1990, 680 m’ en 1995, 630
m’ en 1998, et elle ne sera que de 430 m® en 2020. La disponibilité en eau potable en Algérie
en m*/habitant/an dépassera donc légérement le seuil des 400 m*/ha/an [28].

L’eau est menacée dans sa qualité et dans sa quantité. Malgré la construction de
nouveaux barrages et le recours au dessalement, 1’ Algérie enregistrera un déficit en eau de 1
milliard de m’ d’ici I’an 2025 [29]. La demande en eau potable, en eau agricole et en eau
industrielle, est gérée par une démographie et un développement industriel sans cesse

croissants [28].

1.6.1 Les principaux problémes hydrauliques en Algérie

La rareté croissante des ressources en eau qui résulte de la diminution des quantités
disponibles par habitant, la dégradation de la qualité¢ en plus des objectifs de développement
économique et social ; imposent donc 1’¢laboration et la définition d’une stratégie de gestion
de I’eau @ moyen et a long terme.

Le probléme de 1’eau est aggravé ces dernieres années par la sécheresse qui a touché
I’ensemble du territoire et a montré combien il était nécessaire d’accorder la plus grande
attention a I’eau. Cette ressource vitale est menacée dans sa qualité et dans sa quantité. Nous
examinons dans cette section les principaux problémes techniques qui affectent la quantité et

la qualité des ressources en eau [29]; il s’agit des problémes suivants:

17



Chapitre 01 : Eau « Etat Mondial, Potentiel Algérien et Techniques de Dessalement »

e Envasement des barrages Algériens.

e Evaporation des lacs de barrages .

e Fuites dans les barrages .

e FEutrophisation des retenues de barrages.

e Intrusion des eaux marines dans les aquiféres cotiers.

1.6.2 Les potentialités en eau

Le taux de raccordement a l'alimentation en eau potable est de 85%. Le prix de
revient d'un métre cube d'eau est de 20DA, alors qu'il est cédé a 3,80DA pour la 1°°
tranche (consommation <25 m®) et 24,70DA pour la 4“™ tranche (consommation >82m>).
Les pertes en eau sont estimées a 50%.

La consommation d'eau distribuée est de 161 1/hab/j. Si on tient compte des fuites
(50%), de l'industrie et du tourisme, cette quantité devient 60 1/hab/j. Pour les 20 années
a venir, pour résoudre le probléme de la pénurie d'eau, l'investissement est estimé a 17

milliards de $, sans parler de la réhabilitation et du renouvellement des différentes

infrastructures (300 millions de $ par an); soit au total 1,2 milliards de $/an [30].

1.6.3 Les eaux conventionnelles
a. Les eaux superficielles

L'Algérie est un pays semi-aride, voire aride et les ressources en eau sont faibles,
irrégulieres, et localisées dans la bande cotieére. L'apport total des précipitations serait de

3 se transforment en

l'ordre de 100 milliards de m® d'eau par an dont 12,4 milliards de m
écoulements superficiels, et seuls 6 milliards de m® sont mobilisables en tenant compte des
sites favorables techniquement (Hydrologie, topographie, géologie).

Si la population de I'Algérie était estimée a 23 millions en 1987; 28 en 1995; 32 en
2000; 39 en 2010; et 46 en 2020; la consommation en eau potable et industrielle est de
l'ordre de 5 milliards de m® alors que la mobilisation actuelle est a peine de 2 milliards de m”.

Il faudrait donc mobiliser dans les 20 ans a venir 3 milliards de rn3, en excluant les
eaux d'irrigation et les fuites dans les conduites. Les superficies irriguées sont estimées a
450000Ha. L'objectif a atteindre a court terme étant de 770000Ha, et si l'on suppose qu'en
moyenne, il faut 8000 m3/ha, il nous faudrait mobiliser 6,2 milliards de m’.

Donc il faudrait mobiliser en 2020, plus de 11 milliards de m® d'eau, alors que nos

capacités théoriques sont de 6 milliards [30].
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b. Les eaux souterraines

Ces ressources sont évaluées a 1,8 milliards de m® dans le nord de I'Algérie. Les
potentialités du sud sont estimées a 60000 milliards de m>. Ces derniéres sont difficilement
exploitables et renouvelables: 4 4 5 milliards de m’ seulement sont exploitables annuellement

[30].

1.6.4 Les eaux non conventionnelles

a. Les eaux usées : En 1994 les réseaux d'assainissement totalisent 17000 km (11500 km
en milieu urbain et 5500 km en milieu rural). Le taux de raccordement en milieu urbain est
supérieur a 80%. Le volume rejeté annuellement est évalué a plus de 600 millions de m”.

Une cinquantaine de stations d'épuration ont été réalisées en Algérie avec une

capacité de traitement de l'ordre de 4 millions équivalents habitants. En 2000, le nombre a
été une soixantaine de stations avec une capacité de traitement de l'ordre de 5,2 millions
d'équivalents habitants. I1 est a noter que prés de 95% de ces stations sont a réhabiliter [30].
b. Les eaux saumatres/salées : L'Algérie est un pays méditerranéen, ayant 1200 km de
cotes, ce qui laisse présager d'énormes possibilités. La quantité d'eau dessalée en Algérie

est estimée a 60 millions m’ (dans le monde arabe elle est de 4537 millions de m?) [30].

1.7 La technique de dessalement

La demande en eau douce dans le monde, croit chaque année de 4 a 5%, tandis que
les ressources naturelles restent invariables pour ne pas dire qu'elles diminuent
(probléme de pollution de plus en plus importante). Cette équation montre que bientot la
demande sera supérieure aux ressources. Le recours au dessalement deviendra un jour (pour
les pays arides comme 1’Algérie) une nécessité absolue. Le probléme de l'eau sera
surement, dans les cinquante années a venir, plus important que le probléme de 1'énergie.
Le dessalement est le processus de traitement d’eau qui consiste a enlever les sels de 1’eau
saline. Cette technologie a été réellement utilisée pour la premiére fois durant la deuxiéme
guerre mondiale lorsque des bases militaires dans des régions arides avaient besoin d’eau pour
leurs troupes. Le gouvernement américain a investi beaucoup pour le développement des
technologies de dessalement. Par la suite; des stations de dessalement de capacité de moins
8000 m’/j ont été installées dans diverses régions du monde; elles sont utilisées spécialement

pour le dessalement de 1’eau de mer.
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En 1980, le dessalement est devenu une entreprise commerciale mature; un grand
nombre de chercheurs ont travaillé dans ce domaine pour améliorer le rendement de ces
technologies et atteindre une efficacité meilleure.

Ces technologies étaient utilisées pour produire de I’eau potable afin de préserver la
vie dans certaines régions comme les pays des régions arides telles que les pays du moyen
orient [31]. De nombreuses technologies de dessalement existent pour séparer les sels dissous
de I'eau. L'eau dessalée est récupérée pour la consommation ou les sels sont concentrés dans
un flux d'eau appelé rejet de saumure, déversé soit dans la mer soit dans un aquiféere salin ou
dans des bassins d'évaporation[32]. Un diagramme de flux typique du processus avec des
entrées et des sorties est montré dans la figure 1-6.

Les processus de dessalement de I'eau nécessitent des quantités d'énergie importantes
pour réaliser la séparation du sel et obtenir de I'eau fraiche. La quantité et le type de I'énergie

requise différent selon la technique utilisée [32].

Energie

l

Pre-traitement

Eau ) Elimination des Post
Saline sels traitement
Saumure

Figure 1-6: Systéme typique de dessalement.

1.8  Différentes méthodes de dessalement
Les principales techniques de dessalement sont :
* Techniques de changement de phase (distillation):
- Evaporation flash multi-étapes (FME).
- Distillation multi-effets (DME ).

- Distillation par compression de vapeur.
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- Distillation thermique solaire.
* Techniques membranaires:

- Electrodialyse.

- Dé-ionisation capacitive.

- Osmose inverse.
1.8.1 Techniques de changement de phase (distillation)
a. Evaporation flash 2 multi-étapes (FME)

Le principe de base impliqué dans le procédé¢ FME est de chauffer 1'eau de mer a
environ 90-120 °C en utilisant la condensation de la vapeur produite et en la complétant avec
une source externe de vapeur. L'eau de mer chauffée est ensuite flashée par étapes successives
maintenues a des niveaux de pression décroissants. La vapeur produite est condensée et
récupérée sous forme d'eau pure. La technique FME peut accepter une charge de
contaminants plus élevée (solides en suspension, métaux lourds, huile, graisse, DCO, DBO,
etc.) dans l'eau de mer. Elle est capable de produire de l'eau distillée de bonne qualité pour:
les centrales é¢lectriques, les industries de transformation et plusieurs autres applications de

haute pureté [34], comme la figure 1-7 le montre.

éjecteur

vapeur 3 hasse pression

réchaunffeur de
SAUMUTre

Eau de mer

derniere étape

*

retour de condensat

condensat distillat

Figure 1-7: Diagramme du processus Flash multi-étapes (FME)[34].
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b. Distillation a multi-effets (DME)

La distillation a effets multiples implique un réseau de serpentins de chauffage
horizontaux disposés dans des chambres ayant chacune une pression inférieure par rapport a
la chambre précédente. L'eau d'alimentation passe a travers chaque chambre verticalement et
une partie de l'eau d'alimentation se vaporise ou le concentrat tombe dans la chambre
suivante. Ce processus se poursuit jusqu'a ce qu'il n'y ait plus d'eau a vaporiser. Les vapeurs
sont ensuite condensées, et I'eau produite sera récupérée.

Souvent, les distillateurs a effets multiples sont disposés verticalement et I'eau
d'alimentation traverse un tube immergé dans un bain de vapeur, et I'eau de mer chauffée se

vaporise en laissant derriére une saumure a rejeter [35]. La figure 1-8 illustre ce processus.

1

al{ [ “fl"— "LII_ ﬁ‘l" "l‘."" ]

Vapeur

]

Sortie de I'eau
distillée

eau du robinet]
préchaufiée

ann = pea = :
au qistllee (chaude
T —— - i
Entreée de 1'eau de

eau du robinet préchaunffée robinier

Figure 1-8: Procéd¢ de distillation a multi- effets (DME) [36].

c. Compression de vapeur

La compression de vapeur est probablement la plus efficace des processus thermiques
parce qu'elle utilise le produit comme source d'énergie pour le processus. Encore une fois,
I’eau salée est pulvérisée sur un collecteur de tubes horizontaux chauffés qui provoque l'eau
salée a se vaporisez pendant que le rejet de saumure s'accumule au fond de 1'unité.

La vapeur est alors chauffée davantage et comprimée en créant un gaz extrémement
chaud. Le gaz est ensuite forcé dans le collecteur des tubes horizontaux et agit comme source
de chaleur. Lorsque la vapeur transfére sa chaleur a I'eau salée entrante, elle se refroidit et se
condense pour former de I'eau douce [37]. La figure 1-9 illustre le principe de la compression

de vapeur.
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Figure 1-9: Principe du procédé de compression de vapeur [38].
d. Distillation thermique solaire
L'énergie solaire est toujours disponible et peut donc étre utilisée pour dessaler 1'eau
salée. Son utilisation peut étre classée en deux types: (a) utilisation directe (distillation
solaire), et (b) utilisation indirecte (I'énergiec des rayons solaires est utilisée pour faire

fonctionner les procédés de dessalement)[39].

1.8.2 Techniques membranaires
a. Electrodialyse

L’¢lectrodialyse consiste a transférer des ions de sels dissous a travers des membranes
qui ne laissent pas passer I’eau épurée; le mouvement des ions est provoqué par un
champ ¢électrique, ou I’¢électrode négative (cathode) attire les cations, tandis que les anions se
déplacent vers 1’électrode positive (anode) (cf. figure 1-10).

Les installations sont formées d’empilements compartimentés de membranes
alternativement anionique et cationique; ou un compartiment sur deux renferme des
saumures concentrées et un sur deux du permeat épuré. Les membranes utilisées en
¢lectrodialyse sont des membranes échangeuses d’ions qui se présentent sous la forme de
feuilles dont 1’épaisseur est comprise entre 0,1 et 0,8 mm. Du point de vue propriétés on
distingue deux types de membranes:

- Les membranes échangeuses de cations qui sont perméables uniquement aux cations et
dont le groupement fonctionnel est en général un groupement d'acide sulfonique (SO3).
- Les membranes échangeuses d’anions qui sont perméables uniquement aux anions et
dont le groupement fonctionnel est en général un groupement d'ammonium

quaternaire (NR3")[33].
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Figure 1-10: Principe de dessalement par électrodialyse [40].

b. Dé-ionisation capacitive

Les ¢lectrodes en carbone poreux ont un potentiel significatif de dessalement de 1'eau a
faible consommation d'énergie grace a une technologie prometteuse appelée dé-ionisation
capacitive (DCM). Dans la DCM, les ions de sel sont retirés de l'eau saumatre lors de
l'application d'une différence de tension électrique entre deux électrodes poreuses, dans
lesquelles les ions seront temporairement immobilisés. Ces ¢lectrodes sont faites de carbones
poreux optimisés pour la capacité de stockage de sel et le transport d'ions et d'électrons.

La dé-ionisation capacitive (DCM) est apparue au fil des années comme une
technologie robuste, efficace et rentable pour le dessalement de l'eau avec une teneur en sel
faible ou modérée [33]. L'efficacité énergétique de la DCM pour l'eau avec une concentration
en sel inférieure a environ 10 g/l est due au fait que les ions de sel, qui sont le composé
minoritaire dans I’eau, sont éliminés du mélange. Au lieu de cela, les autres méthodes
extraient la phase majoritaire qui est I'eau, de la solution saline. En outre, la libération
d'énergie pendant la régénération de 1'¢lectrode (libération d’ions, ou décharge d'électrodes)
peut étre utilisée pour charger une cellule voisine opérant dans I'étape d'électro-sorption
ionique, et ainsi la récupération d'énergie est possible.

Un cycle DCM consiste en deux étapes, la premiere étant une étape d'électro-sorption
ionique, ou de charge, pour purifier I’eau, ou les ions sont immobilisés dans des paires
d'¢lectrodes de carbone poreuses. Dans I'é¢tape suivante, les ions sont libérés, c'est-a-dire
désorbtion des électrodes, et ainsi les €lectrodes sont régénérés [41]. Le mécanisme de base

sous-jacent a la dé-ionisation capacitive est représenté schématiquement sur la figure 1-11.
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Figure 1-11: Conception schématique d'une cellule pour la dé-ionisation capacitive
membranaire DCM [41].
¢. Osmose Inverse

Le mot osmose vient du mot endosmose (1830) «passage intérieur d'un fluide a
travers une cloison poreuse», de l'endo francais «vers l'intérieur» + osmos grecque «une
poussée» ou « pousser». L'osmose est un phénomene naturel, qui représente 1'écoulement
spontané du liquide d'une solution diluée a une solution plus concentrée; la figure 1-12 montre
l'effet de I'osmose. L'écoulement du solvant a travers la membrane augmente le niveau de la
solution dans l'entonnoir comme indiqué dans les figures 1-12 et 1-13. La pression
hydrostatique développée s'appelle la pression osmotique. Beaucoup de travaux [42, 43] ont
été présentés pour détailler les calculs de pression osmotique.

La figure 1-13 présente le principe de fonctionnement du procédé d’osmose inverse:
lorsque deux solutions de concentrations différentes en soluté dissous sont mises en contact,
celles-ci se mélangent jusqu'a uniformisation des concentrations.

Lorsque ces deux solutions sont séparées par une membrane semi-perméable laissant
uniquement passer le solvant; le solvant de la solution diluée va traverser la membrane pour
aller dans le compartiment contenant la solution concentrée. Ce transfert s’opérera jusqu’a ce
que la différence de 1’hauteur du liquide entre les deux compartiments corresponde a la
pression osmotique existante entre les deux solutions de concentrations différentes. En
appliquant une pression supérieure a la pression osmotique, ’effet inverse se produit; le
solvant traverse la membrane de la solution concentrée vers la solution diluée: c’est le

procédé d’osmose inverse (OI)[33].

25



Chapitre 01 : Eau « Etat Mondial, Potentiel Algérien et Techniques de Dessalement »

Eaun i

Mhembrane

Figure 1-12: Description de I'osmose en action.
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Figure 1-13 :Principe de fonctionnement du procédé d’osmose inverse [33].

L’osmose inverse est utilisé pour le dessalement de I'eau saumatre et de I'eau de mer,
ainsi que pour le traitement des eaux usées et la récupération / réutilisation de I'eau. Une usine
typique de dessalement par osmose inverse comprend trois sections; a savoir une section de
prétraitement, une section de membranes et une section de post-traitement. La section de
prétraitement conventionnel consiste typiquement en une filtration particulaire, une filtration
micro-ionique et des additions de produits chimiques.

La section membranaire est constituée d'¢léments membranaires logés dans des
récipients a pression a travers lesquels de 1'eau saline prétraitée passe sous pression au-dela de
sa pression osmotique a l'aide d'une pompe haute pression couplée a un dispositif de
récupération d'énergie. La section post-traitement comprend le traitement a la chaux pour la
correction du pH et la chloration pour la désinfection, conformément aux normes de santé
publique, et pour rendre l'eau non-corrosive pour les canalisations des systémes de
distribution. La consommation d'énergie dans ce type de procédés dépend de la teneur en sel

de l'eau brute.
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1.9 Etude comparative entre les différentes techniques

Comme nous avons expliqué, il existe différentes méthodes de dessalement des eaux,

mais le choix d’une technique par rapport a une autre dépend du type d’eau a traiter, des

conditions locales, ainsi que le volume total a traiter et essentiellement de la consommation

énergétique de chaque technique. Le tableau 1.5 illustre une comparaison selon les avantages

et les inconvénients de chaque technique.

Tableau 1.5 : Comparaison entre les différentes techniques de dessalement [45].

Technique Avantages Inconvénients
Multi  Effets | - Haute capacité de production. - Longue période de construction.
(ME) - Faible cott en investissement. -Faible conversion de I'eau
-Haute pureté du produit (<30ppm). | d'alimentation (30%-40%).
-Apport énergétique indépendant de | - Nécessite un grand espace avec
la salinité. exigences sur équipements.
-Opérateur qualification minimale
des opérateurs.
Osmose - Convient pour ’eau de mer et | - Basse qualit¢ d'eau (250-500
Inverse (OI) saumatre. ppm).
- Flexibilit¢ dans la quantité et la | - Nécessite une eau d'alimentation
qualité de I'eau. de haute qualité.
-Faible consommation de I'énergie | -Cofts d'investissement et
par rapport a MED et VC. d'exploitation relativement élevés.
- Flexibilité pour 1'emplacement du | - Exigence de la haute pression.
site. - Temps assez Long de
- Flexibilit¢ dans le démarrage et | construction pour les usines a
l'arrét de l'opération de | grande échelle.
dessalement.
- Technique simple.
Compression - Haute qualité de 1'eau produite (20 | - Colts élevés d'exploitation.
de vapeur (CV) | ppm). - Haute consommation d'énergie.

- Courte période de construction.
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- Flexibilité de l'exploitation.

Electrodialyse | - Faibles coflits d'exploitation et |- Conseillée seulement pour des
d'investissement. eaux a salinité relativement faible
- Source d'énergie flexible. (<3000ppm).
- Taux ¢élevé de conversion (80%). |- Nécessité du prétraitement
- Faible consommation d'énergie. minutieux de I'eau d'alimentation.
- Encombrement faible. - Faible capacité de production.
- Faibles exigences sur les |- Pureté affectée par la qualité¢ de
équipements. I'eau d'alimentation.
Multi Stage | - Flexibilit¢ de la salinité¢ de l'eau | - Faible taux de conversion (30% -
Flash (MSF) d'alimentation. 40%).

- Production de haute pureté
(<30ppm).

- Haute capacité de production.

- Faible nécessité des opérateurs
qualifiés.

- Utilisées a double fins: production
d'eau et d'électricité.

¢levée  de

- Consommation

I'énergie.

- Cotts ¢levés d'exploitation.

- Beaucoup d'exigences pendant la
construction.

- Potentiel limité d'amélioration

aprés fin de construction.

1.10 Technologies actuelles et leurs mérites et démérites

En regardant les différentes usines de dessalement installées dans le monde, deux

technologies majeures de dessalement sont employées: 1'Ol avec 51% des capacités de

production installées, et la MSF avec 33% [44]. La figure 1-14 montre les capacités de

dessalement installées par technique.

51%

o1
= MSF
EMED & VC
ED
= NF

Figure 1-14: Capacité installée par procédé [44].
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1.11 Raisons d’utiliser I’Osmose Inverse

La distillation utilise de 1'énergie sous forme de chaleur (énergie de qualité basse)
tandis que I'osmose inverse utilise 1'énergie noble sous forme de travail (énergie de meilleure
qualité). La distillation est trés pratique lorsque 1'énergie est disponible sous forme de chaleur.

La majorité des endroits n'ont pas facilement accés a I'énergie thermique. Le coiit de
'énergie thermique provenant de la combustion est considérablement inférieur a celui de
'énergie noble (I'électricité). Par conséquent, dans la pratique, la distillation et l'osmose
inverse ont pratiquement le méme cott.

Souvent, les usines de distillation sont combinées avec une centrale électrique de
combustible fossile pour optimiser 1'utilisation de I'énergie.

Par ailleurs, la chaleur, qui aurait autrement été rejetée dans 1’environnement, est
utilisée pour le dessalement (pratiquement gratuit). Les installations de distillation
fonctionnent mieux en dépit de la qualité d’eau d'alimentation. Par conséquent, dans la
distillation, I’eau d'alimentation doit étre prétraitée a une qualité inférieure a celle de I'osmose
inverse, ce qui représente une dépense moindre dans le cas de la distillation.

Les échangeurs de chaleur dans une usine de distillation peuvent s’encrasser, mais la
fréquence de l'entretien interventionnel et la gravité de I'encrassement sont plus élevées dans
une usine d’Ol. L'installation d'OI doit étre arrétée périodiquement pour le nettoyage. Le cott
d'exploitation de l'usine de dessalement par OI est tres élevé. En plus de I’énergie, les coflits
d'exploitation de l'installation d'osmose inverse comprennent le remplacement des membranes
(éléments OI).

Les installations d'osmose inverse peuvent étre installées partout ou il y a un acces
a l'eau d'alimentation brute. Cet avantage rend les procédés Ol plus fréquent autour du monde
que les procédés de distillation. En O, il n'y a pas de réactifs chimiques, donc l'effluent est
sir et peut étre retourné a l'environnement sans opérations significatives de post-traitement.
Les usines d'osmose inverse nécessitent des petites espaces (terrains), en plus, elles ont une
conception modulaire et peuvent étre facilement développées et redimensionnées selon les
besoins. Le procédé OI est capable de produire de I'eau exempte d'impuretés gazeuses et
volatiles dissoutes. En revanche, les usines de distillation nécessitent une planification
¢tendue et une modification de l'infrastructure pour l'installation et 1’expansion, et I'eau
produite n'est pas épargnée d'impuretés volatiles.

Ces avantages des procédés OI, en plus des progres incessants de la technologie

membranaire, font de I'osmose inverse la technique la plus importante pour dessaler de 1'eau.
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Vu que la distillation n'est pas couramment utilisée pour le dessalement d'eau saumatre;
le processus d'osmose inverse est le principal moyen de dessalement de 1'eau saumétre dans
laquelle nous pouvons éliminer les sels, les matiéres organiques et autres contaminants
dissous dans l'eau. Il peut également rejeter les bactéries, les sucres, les protéines, les
particules colorants et les autres constituants dont le poids moléculaire est supérieur a 150-250
Da. L'osmose inverse est également capable d'éliminer sélectivement les cations divalents
comme le calcium et le magnésium, qui causent la dureté de I'eau.

En plus de purifier 1'eau d'origine naturelle a usage humain, les systémes d'osmose
inverse sont utilisés partout dans le monde pour purifier I'eau destinée aux industries
alimentaires et des boissons, dans les hopitaux et dans 1'agriculture pour modifier les sols et

dans de nombreuses autres applications [46].
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2.1 Introduction
A partir de la fin des années soixantes, les procédés membranaires ont
progressivement trouvé leur place dans des applications industrielles et servent d'alternatives
viables a des procédés plus traditionnels comme la distillation, 1’évaporation ou I'extraction.
Basés sur la force motrice principale, qui est appliquée pour accomplir la séparation,
beaucoup de processus de membrane peuvent étre distingués. Un apercu des forces motrices

et des processus de séparation membranaire associés est donné dans le tableau 2-1.

Tableau 2-1 : Procédes membranaire et forces motrices associées.

Force motrice Processus membranaire
Différence de pression Microfiltration, Ultrafiltration,
Nanofiltration, Osmose inverse ou
Hyperfiltration.
Différence de potentiel chimique Pervaporation, Pertraction, dialysis,
GasSeparation, VaporPermeation,
Membranes Liquide
Différence de potentiel électrique Electrodialysis, Membrane Electrophoresis,
Membrane Electrolysis.
Différence de température Membrane Distillation

De nombreux manuels ont été écrits sur les mécanismes de base et les différentes
applications de ces processus [47,48,49,50,51]. Les procédés de séparation par membrane a
pression, ¢lectrodialyse et séparation de gaz sont mis en ceuvre industriellement et
généralement considérés comme une technologie éprouvée. Cependant, la plupart des autres

processus sont encore au stade de développement.

2.2 Les membranes de filtration

Quatre procédés membranaires a pression sont distingués dans la pratique:

1. La microfiltration (MF): elle est caractérisée par une taille de pores membranaires
comprise entre 0,05 et 2 um et des pressions de fonctionnement inférieures a 2 bars. La MF
est principalement utilisée pour séparer les particules et les bactéries des autres solutés plus
petits.

2. L'ultrafiltration (UF): elle est caractéris€ée par une taille de pores membranaires
comprise entre 2 nm et 0,05 pm et des pressions de fonctionnement comprises entre 1 et 10
bars. Elle est utilisée pour séparer les colloides (comme les protéines) de petites molécules

(comme les sucres et les sels).
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3. La nano-filtration (NF): elle est caractérisée par une taille de pores comprise entre
0,5 et 2 nm et des pressions de fonctionnement comprises entre 5 et 40 bars. La NF est utilisée
pour réaliser une séparation entre (les sucres, les autres molécules organiques, les sels
multivalents et monovalents) et I'eau.

4. L'Osmose inverse (OI) ou hyper-filtration: Les membranes OI sont considérées
comme n'ayant pas de pores. Le transport du solvant est réalisé a travers le volume libre entre
les segments du polymeére constituant la membrane. Les pressions de fonctionnement dans
'Ol sont généralement comprises entre 10 et 100 bars et cette technique est principalement
utilisée pour €éliminer I'eau.

L'importance du domaine des membranes peut étre jugée a partir des quantités de
membranes installées dans les divers secteurs industriels.

Le principe des quatre processus membranaires est illustré a la figure 2 -1.

Alimentation

Particules colloidale

AP

Membrane
de micro-
Filtration N

Permeat Eau Eermeat Eau Sels

Alimentation

Par\icules colloidale

AP

Membrane,

De ultra- ——————————

Filtration U

Permeat Eau Sels Permeat

Figure 2-1 : Représentation schématique de la microfiltration, I’ultrafiltration, la nano-

filtration et 1’osmose inverse .

2.3 Le procédé d’osmose inverse

Le phénomene de 1'osmose naturelle se produit dans un systéme fermé contenant de
l'eau pure séparée d'une solution aqueuse de sel par une membrane semi-perméable.

L'eau pure circule a travers la membrane pour diluer la solution de sel (Fig. 2-2 A). Ce
flux spontané de 1'eau pure est appelé « osmose ».
En raison de la pénétration, le volume de la solution de sel augmentera et va créer sur le coté
de la solution une différence de pression. Le flux d'eau pure s'arréte quand cette différence de
pression atteint la valeur de la pression osmotique de la solution, (figure 2-2 B). D'autre part,
si une pression est appliquée sur le coté de la solution saline, le débit de I'eau pure sera

diminué.

33



Chapitre 02 : Osmose Inverse « Procédé, Membrane et Modélisation »

A mesure que la pression augmente, jusqu'a un point d'équilibre ot il n'y a pas de flux
de chaque coté (figure 2-2 C); cet état dit "équilibre osmotique" est atteint lorsque la pression
appliquée est égale a la pression osmotique de la solution.

En condition isotherme, la pression osmotique d'une solution est directement
proportionnelle a la concentration et il peut étre écrite sous une forme simple comme
IT=¢.R.T.C (ou: ¢= coefficient osmotique, R= constante de gaz universelle, 7= température
absolue et C=concentration).

Au point ou I'équilibre osmotique est atteint ; l'augmentation de la pression meéne a
inverser la direction du flux d'eau pure (figure. 2-2 D). Ainsi, les molécules d'eau pure dans la
solution saline passeront a travers la membrane en laissant les molécules de sel derriére. Ce
dernier phénoméne est a la base de la méthode de dessalement par osmose inverse. Un

diagramme simplifi¢ d'un systéme d'osmose inverse typique est illustré a la figure. 2-3 [52].

Eau pure -——+= = Eau salc‘c o o Eau purcg = .
Am
[l ; .
Flux |+ T no
R 5
Semi-permeable membrane Semi-permeable membrane
P= An
r>ﬂn
Eau pure - — Eau sal‘cc Eau purc-—— Eau sa]c-c

o T Pl
C + D +

Semi-permeable membrane Semi-permeable membrane

Figure 2-2 : Procedés Osmose et Osmose Inverse .
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Figure 2-3:Diagramme simplifi¢ de 1'écoulement lors de I'osmose inverse .

2.4. Les procédés membranaires
2.4.1. Principe

Par définition, la membrane est une barriere permsélective qui va réduire le transfert
d’un soluté par rapport a un autre (le plus souvent d’un ou des solutés par rapport a 1’eau).
Dans le cas de la filtration membranaire, la membrane est une structure poreuse (avec des
pores de ’ordre de 0,1 a 10 um pour la microfiltration, de 10 nm a 1 um pour ’ultrafiltration,
de quelques nm pour la nano-filtration et d'une structure dense pour 1’osmose inverse). Le
seuil de coupure est défini par la masse molaire du soluté le plus petit retenu a 90%. Les
matériaux synthétiques des membranes sont a base des polymeéres organiques (acétate de
cellulose, poly-sulfone ...) ou de matériaux inorganiques (ZrO,, TiO,, alumine). Leur
structure asymétrique est constituée d’un support macroporeux (pour la tenue mécanique) et
d’une peau ou couche superficielle (pour la sélectivité). Le but est d’assurer une bonne
sélectivité avec une faible résistance au transfert tout en assurant une bonne tenue mécanique
[53].

Dans les processus membranaires, une membrane sépare deux phases. La membrane
permet le transport d'un ou de plusieurs composants plus facilement que celui d'autres. La
force motrice pour le transport peut étre soit un gradient de pression, un gradient de
température, un gradient de concentration ou un gradient de potentiel électrique. Une
représentation schématique d'un processus membranaire est donnée a la figure 2-4. Un flux
d'alimentation est divisé en deux; le flux de concentrat (ou de concentré) et le flux de perméat.
Le concentrat ou le perméat peuvent contenir ou étre le produit désiré en fonction du type de

l'application.
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Figure 2-4 : Schéma simplifi¢ de la séparation membranaire.

Les objectifs d'une séparation peuvent étre classés de la maniére suivante [S4]:
- Concentration: le composant désiré est présent a forte concentration et le solvant doit étre
¢liminé.
- Purification: les composants indésirables doivent étre éliminés.
- Fractionnement: un mélange doit étre séparé en deux ou plusieurs composants souhaités.
-Médiation de réaction: combinaison de réaction chimique ou biochimique avec procédé de

séparation membranaire pour augmenter la vitesse de réaction.

2.4.2. Classification des procédés membranaires selon la force motrice
Les procédes membranaires peuvent étre classifiés en fonction de la force motrice
employée (gradients de pression, de concentration, de température ou de potentiel électrique)

(voir tableau 2-2).

Tableau 2-2: Classification des procédés membranaires selon le mode de transport passif

[S5].
Gradient Procéde Nature du permeat
transmembranaire
Concentration (AC) Dialyse Liquide
Osmose inverse
Potentiel Electrique (AE) Electo-dialyse Liquide/Gaz
Electrolyse
Température (AT) Distillation membranaire Gaz
Pression (AP) MEF/UF/NF/OI Liquide/Gaz
Separation des gaz
Pervaporation
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2.4.2.1 Procédés a gradient électrique
Les processus qui utilisent un gradient électrique sont 1'électrodialyse et 1'électrolyse

membranaire (Tableau 2-2). La force motrice pour le transport (ionique) dans ces processus
est fournie par une différence de potentiel électrique. Ces procédés ne peuvent étre employés
que lorsque des molécules chargées sont présentes, en utilisant des membranes ioniques ou

chargées.

2.4.2.2 Procédés a gradient de concentration

Les processus membranaires assurés par un gradient de concentration sont le dialyse
et l'osmose inverse. Dans le processus de dialyse, le transfert du soluté a travers la membrane
se produit par diffusion et la séparation est obtenue par des différences dans les vitesses de
diffusion en raison des différences de poids moléculaire [56].

L'osmose inverse est le transport de I'eau a travers une membrane semi perméable a
partir d'un compartiment de potentiel chimique ¢levée de l'eau vers un compartiment de
potentiel chimique moins ¢élevée jusqu'a ce que les pressions osmotiques des deux
compartiments soient égales. Il est effectué par une différence dans les concentrations de
soluté a travers la membrane qui permet le passage de l'eau pure, et empéche la plupart des
molécules ou des ions de soluté. La pression osmotique () est la pression appliquée a la

solution la plus concentrée pour empécherait le transport de 1'eau a travers la membrane [57].

2.4.2.3 Procédés a gradient de température

La distillation membranaire est un procédé de séparation de solutions aqueuses basé
sur l'utilisation des membranes microporeuses hydrophobes. Les membranes ne sont pas
mouillées par la phase aqueuse, jusqu’a ce que la pression de fonctionnement reste inférieure
a la pression de pénétration minimale de la membrane de sorte que I'entrée des pores agisse
comme un support physique pour une interface liquide/vapeur (volatilité¢ différente). La force
d'entralnement pour le transfert de masse a travers la membrane est une différence dans la
pression partielle entre les deux extrémités de pores de la membrane.

Cela peut étre maintenu en agissant sur la différence de température a travers la
membrane, comme au contact direct MD, en utilisant un gaz de balayage du c6té du perméat,
avec l'introduction d'une vapeur d'air par 1’application d'un vide du c6té du perméat[58].
2.4.2.4 Procédés a gradient de pression

Les procédés membranaires a gradient de pression utilisent la différence de pression

entre le coté d'alimentation et le coté de perméat comme force motrice pour transporter le
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solvant a travers la membrane. Les particules et les composants dissous sont partiellement
conservés en fonction des propriétés telles que la taille, la forme et la charge. Quatre
processus membranaires peuvent étre distingués lorsque le gradient appliqué est un gradient
de pression: la microfiltration (MF), I'ultrafiltration (UF), la nanofiltration (NF) et I'osmose
inverse. Lors du passage de la MF vers 1'0l, la résistance hydrodynamique augmente et par
conséquent nécessite une force motrice plus €élevée. D'autre part, le flux de permeat a travers
la membrane et la taille des molécules retenues diminuent. Le flux de permeat obtenu est
déterminé par la pression appliquée et la résistance de la membrane [59]. Les valeurs typiques

des pressions et des flux appliqués sont données dans le Tableau 2-3.

Tableau 2-3 : Caractéristiques des différentes techniques membranaires[60].

Technique Intervalle de | Intervalle de Perméabilité | Seille de coupure
Pression (bar) (L.h".m?2.bar™) (Dalton)
MF 1-2 >1000 >10°
UF 1-5 10-1000 1000-300000
NF 3-20 1,5-30 200-1000
Ol 5-120 0,05-1,5 <200

2.4.3. Classification des membranes
Les membranes peuvent étre classées en fonction des mécanismes de séparation, de la

structure et des matériaux de fabrication ainsi que de la configuration.

a. Classification des membranes selon le mécanisme de séparation

La morphologie de la membrane impose le mode de séparation. La structure de la
couche membranaire peut €tre classée en fonction de son caractére poreux (tableau 2-4).

La surface de la membrane peut étre une couche sélective dense, permettant seulement
un transport par diffusion ou une couche poreuse, permettant un écoulement visqueux du
perméat. La séparation membranaire est réalisée par la manipulation de ces morphologies
basiques.

Le développement actif concerne également la combinaison des membranes poreuses
ou non avec des mécanismes de séparation supplémentaire, parmi les plus importants ; les

potentiels électrochimiques et les interactions d'affinité [61].
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a.1 Membranes poreuses

Pour les membranes poreuses, le taux de transport et la sélectivité sont principalement
influencés par 1'écoulement visqueux et le tamisage ou l'exclusion de taille. Néanmoins, les
interactions des solutés avec la surface de la membrane (pores) peuvent modifier de manicre
significative les performances de la membrane. Un exemple important est le rejet de
substances chargées dans des mélanges aqueux par des membranes NF microporeuses en
raison de leur potentiel de Donnan. En outre, avec des membranes méso et macroporeuses,
l'adsorption sélective peut étre utilisée pour un mécanisme de séparation alternatif, les
adsorbeurs a membrane (d'affinité) sont l'exemple le plus important. En théorie, les barriéres
poreuses pourraient étre utilisées pour des séparations permsélectives continues basées sur des

différences de taille, de forme et / ou de groupes fonctionnels [62].

a.2 Membranes denses
Pour les membranes non poreuses, les interactions entre les solutés et le matériau de la
membrane dominent le taux de transport et la sélectivité; le mécanisme de transport peut étre

décrit par le modele solution / diffusion pour le cas des membranes d’osmose inverse [56].

a.3 Membranes d’échangeuses d’ions

Les membranes échangeuses d'ions sont généralement de trois types: (1) membranes
chargées négativement, (2) membranes chargées positivement et (3) membranes bipolaires.
Deux mécanismes sont généralement utilisés pour décrire le transport a travers des
membranes chargées:
* Mécanisme de diffusion de solution avec effet Donnan.
* Mécanisme d'électrocinétique.

Le premier mécanisme est basé sur I'hypothése que la membrane est non poreuse, et

dans le deuxiéme modéele, on suppose que la membrane est microporeuse.
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Tableau 2-4: Classification des procédés membranaires selon le mode de transport

[S5].

Structure membranaire | Mécanisme de transfert

Flux visqueux/ | Solution/Diffusion Exclusion

taille Electrochimique

Non-poreuse Osmose inverse Ol | Electrodialyse
Separation des gaz|ED

GS  Prevaporation

PV
Diamétre micro-poreux |Nano-filtration | Nano-filtration Dialyse
dp<=2nm NF NF
Diameétre méso-poreux | Ultra-filtration |Dialyse Electrodialyse
dp=2-50 nm UF ED

Diamétre macro- | Micro-filtration

poreuxd,=50-500 nm MF

b. Classification des membranes selon la structure membranaire
Différentes structures de membranes sont créées par différentes méthodes de
traitement. La classification se fait en fonction de 'homogénéité structurelle des pores ainsi
que le long de la section transversale en membranes symétriques, asymétriques et composites.
Celles-ci sont représentées sur la figure 2-5.
b.1 Membranes symétriques
Les membranes symétriques ont un diameétre de pores homogene et / ou une section
transversale de pores a travers I'épaisseur de la membrane.
b.2 Membranes asymétriques
Dans les applications industrielles, les membranes symétriques ont été presque
complétement changées par des membranes asymétriques, qui ont des flux beaucoup plus
¢levés. Une membrane asymétrique comprend une couche trés mince (0,1-1,0 micrometre) sur
une sous-structure tres poreuse (100-200 microns d'épaisseur).
La couche fine agit comme une membrane sélective ; ses caractéristiques de séparation
sont déterminées par la nature du matériau membranaire / la taille des pores, et le taux de

transfert de masse est déterminé généralement par 1'épaisseur de la couche. La sous-couche
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poreuse agit comme un support de la premiére couche fine ; celle-ci ne présente presque
aucun effet sur les caractéristiques de séparation [54,63].

Dans une membrane asymétrique intégrale, la premicre couche (couche fine) et le
support microporeux sont toujours constituées du méme polymére. Les membranes
asymétriques sont préparées par le procédé d'inversion de phase qui peut étre réalisé par
quatre méthodes principales: la précipitation par immersion, la séparation de phase induite par
vapeur, la séparation thermique de phase induite et la coulée seche [64].

b.3 Membranes composites en film mince (TFC)

Les membranes composites sont constituées d'au moins de deux couches, dont des
structures différentes. Une couche mince dense de 0,01 a 0,1 um est placée sur un film
microporeux de 100 pm d'épaisseur.

Les membranes composites sont différentes par rapport aux membranes asymétriques
par le mode de fabrication qui est caractéris¢é par deux étapes: la coulée du support
microporeux et le dépot de la couche mince, et sur la surface de cette couche on place le
support microporeux [61]. Ce mode de préparation conduit a des avantages significatifs de
cette membrane comparée aux membranes asymétriques: (i) il améliore le taux de perméation
(flux d’eau) qui est inversement proportionnel a 1'épaisseur de la couche mince ainsi que les
membranes composites présentant un flux d’eau beaucoup plus élevé, (i) augmentation du
taux de rejection des membranes, (iii) minimisation de la chute de pression a travers la
membrane [62]. Les matériaux utilisés pour la couche de support et la couche mince peuvent
étre différents et optimisées pour la meilleure combinaison de flux d'eau élevé et de faible
perméabilité aux solutés.

La structure membranaire des TFC est particulierement adaptée a I'osmose inverse et
a la nano-filtration qui nécessitent un flux élevé d'une part et un taux élevé de rejection de sels

d'autre part.

Membrane syvmetrigue

Membrane charger
Membrane m:icrop-oreu.se Membrane dense electriquement

Support membrane
liquide

— Pore remplis par
liguide

Loab- Sourirajan TFC composite membrane
membrane asymétrigue membrane asymétrigue

-
 Matrice polbymerigue

Figure 2-5 : Structures des membranes symétrique et asymétrique [65].
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c. Classification des membranes selon le type de matériaux membranaires

Les membranes peuvent étre classées en: organiques, inorganiques et hybrides.
c¢.1 Membranes organiques

Les membranes polymériques représentent la plus grande proportion des membranes
installées et actuellement utilisées. Les membranes organiques sont généralement faites de
polymeére naturel ou synthétique. Les matériaux communs comprennent: 1'acétate de cellulose,

le polysulfone, les polyamides aromatiques, le polyacrylonitrile[61,66,62].

c.1.1 Membrane a base de acétate de cellulose

L'acétate de cellulose (CA) est I'une des premiéres membranes polymeéres qui ont été
utilisées pour une séparation a base aqueuse, c’est-a-dire des techniques d'osmose inverse et
d'ultrafiltration [67]. Etant hydrophile, I’acétate de cellulose offre une bonne résistance &
l'encrassement. Les membranes d'acétate de cellulose présente une perméabilité élevée a I'eau
et sont également peu toxiques et faciles a fabriquer.

Les membranes en acétate de cellulose sont sensibles a 1'hydrolyse et ne peuvent étre
utilisées que sur une gamme de pH limitée (4 a 6). Elles sont vulnérables aux attaques
microbiennes et subissent également une dégradation a des températures supérieures a 35 °C

[67].

c.1.2 Membrane a base de polyamide aromatique

Les membranes de polyamides (PA) ont quelques avantages par rapport aux
membranes CA: elles ont une meilleure résistance a I'hydrolyse et a l'attaque biologique que
les membranes cellulosiques. Elles peuvent également fonctionner sur une gamme de pH de 4
a 11 et supporter une température plus élevée. Cependant, les membranes de PA sont
médiocres en ce qui concerne la tolérance au chlore et les tendances d'encrassement
biologique malgré que la perméabilité a l'eau est inférieure a celle des membranes CA [61].
c.1.3 Membrane a base de polysulfone

Le polysulfone est un matériau attrayant pour la préparation des membranes car il
possede d'excellentes propriétés filmogeénes et une grande stabilit¢ mécanique et chimique.

Le polysulfone est couramment utilisé pour les membranes UF ou pour recouvrir les
polymeres aromatiques pour les membranes NF et OI. L'utilisation du polysulfone pour la
phase aqueuse est limitée en raison de son caractére hydrophobe qui le rend susceptible a

I'encrassement.
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¢.2 Membranes inorganiques

Ces membranes peuvent également étre préparées a partir de matériaux inorganiques
tels que les céramiques, les métaux et le verre. Deux classes principales de membranes
peuvent étre distinguées: les membranes denses (elles sont constituées de métaux, d’oxydes
hybrides organiques-inorganiques ou mixtes) et les membranes poreuses (céramiques)[65].
Les membranes inorganiques entrent en compétition avec les membranes organiques pour des
applications spécifiques dans des conditions drastiques.

Elles peuvent fonctionner a des températures élevées allant de 500 a 800 °C. Certaines
membranes céramiques sont utilisables a plus de 1000 °C. Elles sont beaucoup plus
résistantes aux attaques chimiques et ont un cycle de vie plus long [68]. Mais d'un autre coté,
leurs propriétés de pores, leur colt, leur capacité de modification de surface peuvent ne pas
étre compétitives.

En conséquence, les matériaux inorganiques sont rarement adoptés en tant que

supports de membrane d'affinité [66].

¢.3 Membranes hybrides

Les matériaux hybrides organiques/inorganiques offrent des avantages spécifiques
pour la préparation des membranes artificielles présentant une sélectivité¢ et un flux élevés,
ainsi qu'une bonne résistance thermique et chimique [69].

Les matériaux organiques / inorganiques hybrides sont généralement classés en deux
catégories [70]:
- Type I: dans lequel seules les interactions comme les forces de van der Waals ou les liaisons
hydrogénes existent entre les parties organiques et inorganiques. Les matériaux hybrides
peuvent étre décrits ici comme des micro ou nano composites dans lesquels une partie
(organique ou inorganique) est dispersée dans 'autre partie agissant comme matrice hote.
- Type II: dans lequel une liaison covalente existe entre des parties organiques et inorganiques,
aboutissant soit & un matériau hybride homogeéne au niveau moléculaire, soit a des matériaux

inorganiques de grande surface modifiée par greffage de surface de groupes organiques.
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d. Classification des membranes selon la forme et 1a conception des modules

Lorsqu'elles sont utilisées pour des applications pratiques, les membranes sont
généralement logées dans un module. Différentes formes de membranes et conceptions de
modules ont été adoptées dans les différents procédés membranaires.

Les facteurs de sélection techno-économiques, sont tels que la conception et le
fonctionnement des modules membranaires qui comprennent le cotlit des matériaux de support
et de la feuille membranaire (récipients a pression), la consommation d'énergie dans le
pompage et la facilité¢ de remplacement [71,72].

Les membranes sont fabriquées en forme plane et en plaque, en fibres creuses, en
modules tubulaires et en spirale. Dans le tableau 2.5, nous présentons les différents modules

membranaires, montré dans la figure 2.6.

Tableau 2.5: Comparaison des différents types de modules membranaires.

Forme de la Limitation Conception dumodule
membrane

- Le manque de support de membrane .
adéquat.

- La faible densité de compactage.

- Offre une conception trés robuste mais
coliteuse.

- Certains systémes modernes tolérent une

Permeat

- Retentat

Plane treés forte pression jusqu’a 100 bars [73]. ‘ ‘
Espace alimentation
alimentation
Permeat
Figure 2.6 ( A): La forme plane [74]
- Ce module contient de 1 a plus de 30 s '“if'"g" »
membranes, selon le diamétre et le type - o
d'élément. :I'etoucln‘a‘u\lé\w-.“_.__. o " concentrat
- Chaque feuille est constituée de deux i saparateur
feuilles de membrane collées dos a dos Entrée \Oks &7 s
o avec un intercalairt.t de perméat en‘Ere elles \ - o Z T ~ fim membranaire
Spiralé - Cette configuration offre des colts de s M W o e
remplacement significativement plus bas, Coupe d'une cartouche 4 Osmose

une maintenance plus facile, une densité de
conditionnement élevée et une application
de pression plus élevée. Figure 2.6 ( B): La forme Spiral¢[75]
- Un nettoyage difficile du module et la
complexité de 1'écoulement [72]
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- lIls sont situés a l'intérieur d'un tube qui

est la couche de support pour la membrane.
- La fixation de la membrane a la couche Support en
de support est tres faible ceramiaue
- Un diamétre d'environ 5 4 15 mm nendrane
- Un colmatage des membranes tubulaires
est peu probable. §
Tubulaire - La densité de tassement est faible ~
- Prix ¢élevés par module [76].

Almentation

Figure 2.6 ( C): La forme tubulaire
[74].

-Les membranes a fibres creuses sont de
petites membranes tubulaires d'un diamétre
inférieur a 2 mm.

-La possibilité de colmatage est trés
élevée.

-Ne peuvent étre utilisées que pour le
traitement de I'eau a faible teneur en
suspension solides.

Fibre creuse | -La densité de tassement est trés élevée.
-Haute densité, bon contréle de la
concentration de polarisation et de
I'encrassement de la membrane, Faibles
couts d'exploitation et de maintenance,
Production rentable[54, 77]

Figure 2.6 ( D): La forme fibre
creuse[78].

2.5 Description d'un élément (module) d'osmose inverse

La séparation de I'eau d'alimentation en: eau pure (perméat) et concentrat; se produit
dans I'¢lément d'Ol. L'élément d'OI consiste en une membrane semi-perméable qui permet le
passage de 1'eau pure mais empéche le passage de la matiere dissoute et des ions. L'extraction
de l'eau pure a partir de 1'eau d'alimentation augmente la concentration de la matiére dissoute
dans l'eau d'alimentation résiduelle. Cette eau d'alimentation résiduelle est diversement
appelée rejet d'eau ou concentrat. La forme la plus courante d'é¢lément d'OI est un élément
enroulé en spirale. La figure 2-7 montre la construction d'un tel élément.

La membrane plate semi-perméable est la partie fonctionnelle la plus importante de
I'élément. Les membranes d'osmose inverse a feuille plate sont fabriquées a partir d'un
équipement de coulée automatisé. La plupart de membranes d'OI sont fabriquées a partir d'une
bande de tissu en polyester (polyéthyléne téréphtalate PET), revétue d'une couche de support

en polysulfone (PS) microporeuse. La bande et la couche de PS fournissent un support
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supplémentaire a la couche fonctionnelle de membrane semi-perméable en polyamide de 0,1-
0,2 microns d'épaisseur supérieure. La couche fonctionnelle supérieure de la barriere de
polyamide effectue la séparation réelle pour purifier I'eau.

La couche fonctionnelle est constituée d'un matériau polymere propriétaire [79]. Cette
membrane semi-perméable est formée sur la base de support polysulfone par polymérisation
inter faciale de monomeéres contenant des aminés et des groupes fonctionnels acides de
chlorure carboxylique. Cette couche permet de rejeter le sel et permet a l'eau de circuler a
travers la membrane. Ces trois couches composites constituent une membrane OI durable et
plate qui est installée dans chaque élément spiralé. La figure 2-8 montre une coupe

transversale d'une membrane d'osmose inverse.

_ Eaud'alimentation

Membrane

_ transporteur d'eau poreux
~_ Membrane

Espaceur d'eau d'alimentation et de concentrat

Espaceur d'eau d'alimentation et de concentrat ~J

Eau dessaler passe a travers la membrane sur les deux
de transporteur d'eau poreux

Eau d'alimentation

!

A

Permeat Le permeat s'écoule a travers le matriaux poreux dans

Concentrat un chemin spiralé et collecter dans le tube de permeat

— Couche fonctionell
de PA

Couche de support PS

Labande de PET

Figure 2-8:Coupe transversale d'une membrane d'osmose inverse[80].
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_ Espaceur des saumure

__ Membrane
;__— Espaceur de permeat

- | /\,{ Direction de flux
M - feuille d'un = d'alimentation
2 : | element ] Direction de
<5 permeat

Tuhe de permeat

Figure 2-9 : Construction des feuilles qui forment un module d'OI [80].

Les éspaceurs d'alimentation sont faits de matériaux de filet. Ils fournissent un espace
entre les feuilles de membrane pour un écoulement uniforme. Ces derniers favorisent
¢galement le mélange dans le flux qui aide a réduire la concentration de polarisation
accumulée sur la membrane lorsque le peméat est séparé de I'alimentation. La concentration
de polarisation est un résultat de gradient de concentration créé par des molécules (ions) qui
ne peuvent pas traverser la membrane. La combinaison de la membrane et de l'espaceur
d'alimentation s'appelle une feuille. Un élément est constitué de feuilles. Certains petits
¢léments spécifiques pour différents usages portent une seule feuille, mais la plupart des
grands ¢éléments commerciaux d'osmose inverse portent plus d'une feuille. L'eau s'écoule a
travers 1'espaceur d'alimentation, pénétre a travers la membrane et sort par 'autre coté de la
membrane comme indiqué dans la figure 2-9 [80].

La figure 2-10 montre l'arrangement des feuilles, de l'espaceur de perméat et du tube
d'eau produit (PWT) dans un élément. Elle montre également la direction de 1'écoulement de
l'alimentation et de I'eau du perméat.

Les feuilles sont collées le long de chacun des trois cotés exposés. Cela empéche
I'écoulement convectif de 1'eau d'alimentation du canal d'alimentation vers le canal du
perméat. La figure 2-11 montre I'emplacement de la colle et la fagon par laquelle la colle
empéche l'eau d'alimentation de se mélanger avec 1'eau du perméat.

Le réseau de feuilles et les espaceurs du perméat sont ensuite enroulés autour du tube

central d'eau de perméat pour fabriquer 1'élément enroulé en spirale.
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Espaceur de concentrat

Eau de permeat

Eau d'alimentation

Colle de joint latérale
Espaceur de concentrat

Fau d'alimentation . )
Surface membranaire active

Tricot espaceur d'eau
produit/permeat espacenr

=
- Zone membranaire

passive

Figure 2-10 :Coupe d'une feuille dans un module spiralé d'OI [80].

- Tube de permeat
- Espaceur de permeat

- Espaceur d"alimentation

Feuille m -mnhra.nairt

Figure 2-11 : Coupe des feuilles d’un ¢lément spiralé d'Ol avant I’enroulement [80].

2.6 Théorie d'osmose inverse
On résume la théorie de transfert via une membrane d’osmose inverse par I'ensemble

des équations qui gouvernent ce phénomene. Le flux d'eau et le flux de sel via la membrane
sont estimés par le modele de Kimura-Sourirajan [81]:
Jw = Lp. (Ap ~(tm —np)) 2.1)
Js = B.(Cm- Cp) (2.2)
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D'ou AP représente la différence de pression entre le coté haute concentration et le
coté basse concentration de la membrane. Les indices w, m, p, s se référent respectivement a
l'eau, a la surface de la membrane, au perméat et au soluté.

Les équations de volume et de bilan massique autour de 1'élément membranaire sont

données par:
Qf = (Qr + Qp) (2.3)
Cf.Qf = (Cr.Qr + Cp.Qp) (2.4)

La concentration et le débit du perméat sont exprimés comme suit:
_ (=
cp = (£) @9

Qp = (S.Jw) (2.6)
La conversion (Y) est définie comme la fraction du flux d'alimentation qui traverse la

membrane:

Yy = @ _ Aw.S.(Ap- (Tt — Ttp) )
Qf Qf

D'ou S est la surface active de la membrane. L'efficacité de séparation d'une membrane

2.7)

OI pour un soluté donné est exprimée par le coefficient de rejection ry:

n=(1-2) _ ((er-<p) (2.8)

Cf (6§

Le flux de perméat ne peut étre connu que si la concentration de la membrane est
connue. En méme temps, la connaissance de cette concentration nécessite la connaissance de

la valeur du flux d'eau.
Par conséquent, un calcul itératif est nécessaire.

Les coefficients de transfert de masse sont [82]:

2
-Ecoulement laminaire:k = 1,86. (S'TDL)O'33 (2.9)

(HO'S [_DO,67 )

-Ecoulement turbulent:k = 0,023.(dh0'2.00'474)

(2.10)

2.6.1. Corrélation de Sherwood
Pour chaque écoulement (laminaire ou turbulent) on a un parameétre adimensionnel

spécifique, donné par l'expression suivante [82]:

-Ecoulement Laminaire:Sh = 1,66.Re%36,5c034, (d—$)°'42 (2.11)

-Ecoulement Turbulent :Sh = 0,073.Re%7*.Sc%3%, (d—Lh)O'32 (2.12)
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2.6.2 Polarisation de la concentration

Un phénomeéne limitant intervient lors de 1’osmose inverse, il s’agit de la polarisation
de la concentration au voisinage de la membrane. Comme montré dans la figure 2-12, la
polarisation de la concentration est caractérisée par une accumulation a la surface de la
membrane des espéces retenues.

La concentration d’une espéce au voisinage de la membrane (C,) va augmenter
jusqu’a ce qu’un équilibre s’établit entre: le flux transféré a travers la membrane sous 1’action

du gradient de pression (J.Cy) et le flux qui diffuse en sens inverse sous I’action du gradient
) . . .Dd
de concentration de la couche limite vers la solution (d—cx).

La polarisation de la concentration est un phénoméne réversible qui disparait si la

force motrice de transfert est annulée.

Conveclion

c
Diffusion T

X

Figure 2-12 : Phénomene de polarisation de la concentration sur membrane d'OI[83].

Le phénomeéne de polarisation de la concentration est décrit selon la théorie du film
[84] en introduisant le coefficient de transfert de masse :

_ (Cm-Cp) _ Jw
cp = TP = exp (&) @13)

2.6.3 Energie minimale efficace ES:

L’¢énergie spécifique pour le dessalement peut étre répartie en deux grandes catégories:
1. Energie spécifique, indépendante de la technologie requise pour le dessalement; est définie
comme 1’énergie minimale requise pour la séparation de l'eau salée quelle que soit la
technologie utilisée. Cette énergie est la barriére d'énergie thermodynamique minimale que
l'on devra surmonter pour réaliser la séparation du sel de 1'eau, et peut étre calculé a partir de

I'énergie de Gibbs ( enthalpie libre ) d'un mélange [85, 86].
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2. Energie spécifique dépendante de la technologie requise pour le dessalement: les
composants dépendants de la technologie utilisée pour réaliser cette séparation et dépendront
de lefficacit¢ technologique en matiere d’introduction de 1’énergie minimale
thermodynamique dans le systeme d’eau salée (travail supplémentaire nécessaire pour réaliser
la séparation et surmonter les pertes d’énergie subies au cours du processus).

Par exemple, en cas d'osmose inverse cette énergie dépendra des performances de la
membrane et du module, de l'efficacité de la pompe d'alimentation et du dispositif de
récupération d'énergie et des pertes liées a la conception du systéme.

Nous introduisons I'expression de I'énergie efficace SE comme une fonction de la
pression osmotique initiale, 7y et du taux de conversion finale Y, selon les équations (2.14 et

2.15) suivantes:

M- (1 +Y)
SEgatch = Iy (2.14)
o
SEcontinue = ﬁ (2'15)

2.6.4 Equations dimensionnelles

Le passage des sels (perméabilité aux sels) B est donné par 1'équation (2.16) [87]:

Cp
B= (2.16)

() ()]

Le facteur de correlation de la température TCF est établi par le guide Dow Filmtec selon

I’équation (2.17et 2.18)[88]:

1 1
= . - < 25° .
TCF = exp [2640 ((298) (273 n T))l pour T < 25°C (2.17)

1 1
= . - > 25° .
TCF = exp [3020 ((298) (273 n T)>l pour T > 25°C (2.18)

2.7 Modélisation du transfert via des membranes d'osmose inverse et de
nanofiltration
2.7.1 Cas des membranes d'osmose inverse
Le modéle de membrane d'osmose inverse est développé sur la base de ces

hypotheses:
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1. La perte de charge le long du canal de perméat est négligable ; cette hypothése est
raisonnable pour un module de 8inch avec des membranes spiralées a 37 feuilles d'une
longueur de 1 m [89].

2. Les canaux d'alimentation de 1'é1ément spiral¢ sont plats, le flux d'alimentation le long du
canal est paralléle a la ligne centrale du module, et la courbure du module membranaire aurait
un effet non significatif sur les performances du systéme [90]. Par conséquent, les membranes
a feuille plate enroulée avec la méme hauteur du canal et des espaceurs représenteraient
adéquatement les caractéristiques du module d'osmose inverse spiralé.

Nous tenons en compte le méme modele présenté au-dessus (Kimura-Sourirajan) pour
le flux d'eau, le flux de sels, le volume, le bilan de masse, la concentration et le débit de
perméat.

La perte de pression dans I'élément spiralé est calculée en utilisant le modéle

développé par Dacosta et al. [91]:

P. u2. L.C d
Apf = Tt (2.19)
td = Ton (2.20)

Le coefficient de transfert de masse est donné par les corrélations suivantes

développées par Dacosta [91] en termes de nombre de Sherwood, le cas des modules spiralés :

k.d
sh = Th = 0.664.k4.. Re®5.Sc033  (2.21)

Le nombre de Reynolds (Re) et le nombre de Schmidt (Sc) sont donnés comme

suit[91]:

.dp.u
Re = 20h (2.22)
u
Sc=—— 2.23
¢=D (2.23)
La vitesse axiale moyenne dans le canal d’alimentation est calculée comme suit[91]:
pe (2.24)
whg,€

Ou: O, est le débit moyen d'alimentation dans le canal d'alimentation de la membrane,
il est calculé comme:

+ Qr
Qp = Q : Q (2.25)

52



Chapitre 02 : Osmose Inverse « Procédé, Membrane et Modélisation »

Le taux de conversion totale d'eau et la rejection des sels pour le procédé d'osmose
inverse, qui représente les performances du processus sont définies selon les équations (2.7 et
2.8).

Dans chaque récipient a pression (pv),; (2 a 8) ¢éléments spiralés sont connectés en
série. Le nombre d'éléments de membrane dans la pv est limité par la perte de pression
maximale autorisée dans chaque pv (spécifié par le fabricant).

Le perméat produit par chaque pv est la somme des perméats de tous les éléments.

Les relations suivantes sont utilisées pour modéliser 1I’ensemble des récipients sous
pression[92]:

Qfx = Qrk.1 pourk=2..ne (2.26)
Cex = Cgxq pourk =2 ..ne (2.27)
P =Py, pourk=2..ne (2.28)

Telle que ne est le nombre d'é¢léments de membrane dans le pv i au stade ;.

De méme, les flux de saumure sortant de la phase j sont reliés a I’entrée de la phase j + 1.

L’énergie de pompage nécessaire est évaluée par métre cube de perméat et estimée en
utilisant 1'équation suivante[92]:

~ <—APHI;::'Qf't) -APyp,r. Qr1- 771
Eqy = 36.Q,, (2.29)

Dans I'équation (2.29), le premier terme représente I'énergie de pompage, et le

deuxieéme représente 1'énergie récupérée de la saumure a l'aide d’une turbine (dispositif de
récupération d’énergie). En cas d’échangeur de pression utilis¢ comme dispositif de
récupération, I’énergie spécifique sera exprimée comme suit [92]:

(P 2t

Epy = —24 (2.30)
36.Qp¢
Chaque étage d’osmose inverse est supposé contenir des modules paralleles qui ont le

méme type d'éléments membranaires opéré sous les mémes conditions de fonctionnement.
L’entrée de flux d'alimentation dans le premier étage membranaire (qui consiste en un
mélange de flux d’alimentation individuel et de concentrat recyclée a partir du dernier étage
membranaire) est divisé en N flux en fonction du nombre des récipients sous pression
présents dans 1'étage [92]:

W= jenjes (2.31)
le
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N
§ =ZQfi ieN,j€ES (2.32)

Ou N correspond au nombre de récipients sous pression existant a I'é¢tage j, S
représente le nombre d'étages du systéme d'osmose inverse.
Le débit total du perméat et la concentration du perméat de tous les éléments; peuvent étre
utilisés pour déterminer si I'étage existe ou non en introduisant une variable binaire J qui a la
valeur / lorsque 1'é¢tage existe sinon elle sera (). La variable binaire V' du premier étage a

toujours la valeur / [92].

N

Z Qpij-V, (2.33)

i

Qpt =

—

S

j=1 i=1

S N

QueCpe= ) D) Qoij:Cpiye ¥y (234)

j=1 i=1

Pour un mélange, on utilise les équations suivantes [92]. :

Qmxout = z Qy-y eEM (2.35)
1

me,out' me,out = Z Qy- Cy-y €M (2.36)
1

Ou: M est le nombre total de flux sortant du mélange. Quvou, Coxous Oy et C, sont
respectivement, le débit et la concentration de sortie, le débit et la concentration du flux
entrant dans le mélange. Le mélange des flux n'est autorisé que pour les flux a pressions
¢gales.

Pour le séparateur, les équations suivantes sont utilisées [92].:

QSp,in = Z Qx X €X (237)
1

Ou: X est le nombre total des flux sortants du séparateur, Oy, in, O sont le débit des
flux a l'entrée et a la sortie du séparateur respectivement.

Contrairement au mélangeur, les concentrations des flux entrant et sortant du
séparateur restent constantes.

Les bilans globaux en eau et en sel pour le réseau d'osmose inverse doivent étre écrits

comme suit [92].:

Qf,t = (Qr,t + Qp,t) (2.38)

54



Chapitre 02 : Osmose Inverse « Procédé, Membrane et Modélisation »

Cee Qe = (Crp Qe + Cp,t'Qp,avg) (2.39)

Les valeurs des parameétres opérationnels du module spiralé (débit et pression) sont
limitées a certains seuils: pour améliorer I'efficacit¢ de la séparation de 1'¢élément
membranaire; selon [92]:

Q< Qr=Qf (240)
P <P <P’ (2.41)

L et U correspond aux bornes inférieure et supérieure respectivement [92].
2.7.2 Cas des membranes de nanofiltration (modéle homogéne SEDE) [93]

Les couches qui supportent les membranes n'étant pas sélective vis-a-vis des ions et
des solutés neutres de faible masse moléculaire, elles ne sont pas prises en compte dans la
description du transport donnée ci-apres.

La couche active de la membrane décrite par un ensemble de pores droits, parall¢les et
indépendants de sorte que I'¢tude du transport a l'intérieur d'un pore unique refléte le transport
a travers l'ensemble de la membrane. On considére deux géométries de pores : cylindriques et
feuillets. Chaque pore et caractérisé par sa longueur Ax (représente l'épaisseur effective,
incluant la tortuosité de la couche active) et une grandeur r, qui représente le rayon de pore
moyen pour les pores cylindriques ou la demi largeur pour des pores en feuillets. Afin
d'affranchir les effets de bords on suppose que Ax >>r,. Toutes les grandeurs (flux, vitesse,
concentration, potentiel électrostatique) sont définies comme des fonctions moyennes
radiales, les dérivations spatiales par rapport & la moyenne étant négligées (approximation
homogéne).

Le phénomeéne de séparation est modélisé par la succession des étapes suivantes:(i) les
solutés sont réparties a l'interface membrane/solution d'alimentation selon des lois de
distribution appropriées, (ii) le transport a l'intérieur de la couche active est décrit par les trois
(03) modes: convection, diffusion et électro-migration (pour especes chargés), (iii)
finalement; les solutés sont réparties a l'interface membrane/solution de perméat selon les
méme lois de distribution appropriées [93].

En phase liquide, le potentiel électrochimique des ions ({,) de valence z; est écrit :
C.
i;=u’+kT.In (C—‘) +zi.e.¢ + W (2.42)
0
D'ou, uoi, c, k T, e, ¢ et W; représentent respectivement: le potentiel chimique
standard, la concentration, la constante de Boltzmann, la température, la charge ¢lémentaire,

le potentiel moyen et I’énergie d’interaction libre.
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On suppose que nous avons le méme équilibre thermodynamique local aux deux

interfaces de la membrane / solution et la solution en vrac de I'ion i(G;" = ITIb) s'écrit donc
[93] :

-Zi.e. A + AWi>
2.43
k. T ( )

Ou: I est le coefficient de distribution de I'ion i représenté par:

[ = exp<

m

C.
I =— (2.44)
G

Dans ce mod¢le, on considere que AW; (énergie totale d’interaction) est donnée par:

m
AW, = -k.T.In8; + AW, gorn + AW, + k. T. In <ﬁb> (2.45)
Yi

L'expression ci-dessus représente la somme de multiples termes dans laquelle le
premier terme désigne 'exclusion stérique définie avec le coefficient de partition stérique 6;;
les deux autres termes indiquent l'interaction énergétique due aux effets de borne diélectrique
AWiporn €t les forces d'image AW, et le dernier représente la différence du coefficient
d'activité (y;) entre les deux co6tés du pore [93].

Nous avons utilisé pour calculer ce coefficient d'activité (y;) la loi étendue de la théorie

de Debye — Huckel:

o
1+ (At

‘ 2 F 1 2
Dou:A=F [——; B= €2 s 1==Yc. 7
€0.6r.RT ’ Vv2.4In 10 (g9.6..RT)3/2 ’ 2Z L

Avec la mise a 1'échelle de AW; sur k.7, I'équation (2.43) peut tre réécrite comme suit:

logy; = -B.z?2

1

(2.46)

b
% , ,
I, = 6. y—rln exp(-z;. A@). exp(-AW'; gorn ). exp(-AW i) (2.47)

1

Cette derniére indique que A W' o €t A W' i) sont mis a I'échelle sur k.7 et que
l'expression du potentiel normalis¢ de Donnan(donnée par: Ap= % Ag) impliqué dans le

mécanisme d'exclusion électrique selon [93]:

ey 11 (2.48)
i,Born 8.1T.€0.k.T-ri,cav €& & |

Ou: ¢, €, sont respectivement, la constante diélectrique de la solution a l'intérieur des pores et
dans la solution globale en vrac.
La différence entre celui-ci et celui du modele de Born est que nous utilisons ici le rayon de la

cavité formé par l'ion i dans le solvant (7;.4). Le rayon de la cavité peut étre défini comme la
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distance du centre de 1'ion et le point ou le constant diélectrique devient différent de celle du
vide.
A propos de I'¢quation d'interaction énergétique due a la force de I'image dans les deux

géométries du pore (cylindrique et en forme de feuillets), on les donne comme suit [93]:

AW'im = Z.ﬁ. ) [KO(k)Kl(U)-B(If)'KO(U)'Kl(k)] dk pore cylindrique (2.49)
’ T Jo [L(0).Ko(K) + B(K).Ip(v). Ky (K)]

. €,-€
AW im = -oy.In[1- < p+ Em > exp(-2u)] pore feuillets (2.50)

p m
D'ou: ¢, est la constante dié¢lectrique de la membrane, /), ;, Ky, K; sont respectivement
les fonctions de Bessel modifiées, et & est le vecteur d'onde [93] :

Nous donnons aussi:

Q;

(Zi.F)z .U=m;[~3= k <8p_€m>;

- 8.1.€p.£p. R T.Ny. 1, ViZ + KZ\&p + &m

Y\ (2 AQ-AW gorn-AW i) L
U = K. Ip. /Zziz-cib'ei(y;b) exp=— 21.1orn T b = (%o-£0-R- 5 1) ?
i 1

Alors que N, et r,, sont respectivement le nombre d’Avogadro et la taille du pore (le

rayon pour le pore cylindrique, et la demi-largeur pour le pore en feuillets).
Pour le cas de I'équation d’électro-neutralité, on utilise le méme procédé que ci-dessus
en substituant I'équation d'électro-neutralité a l'intérieur du pore par 1'équation (2.47).

Nous constatons donc que 1'équation d'¢lectro-neutralité prend la forme suivante:
b

Y' ' '
Z[zi P, ei.yT‘n. exp(-zi. Ap-AW'; gorn-AW' gorn )] + Xy = 0 (2.51)

n 1
1

Cette dernicre équation n'est autre que 1'équation de Nernst-Planck étendue, ou la seule
différence réside dans le facteur d’empéchement pour les deux géométries (pores cylindriques

et pores en feuillets).

Pour un pore de géométrie cylindrique, on considére que pour 0<Ai</ [93]:

61

Kig = — 2.52

K:
Kic = (2-6)). 5 11<S (2.53)
il A

Ou: K;; et K; s sont donnés comme:

2

1+ z a,. (1-4)"

n=2

4

+ z a, + 3" (2.54)

n=0

9 5
Kie = Z.nz.x/i(l-xi)'z
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4
9 5
Kis = 7.7 V2(1-1) + Z b, + 3A" (2.55)
n=0

2
1+ z by (1-A)"
n=2

Avec : a;=—73/60; a= 77,293/50,400;, a3;=—22,5083; a,=—5,6117; as=—0,3363;
as=—1,216;, a;= 1,647, b= 7/60;b,=—2,227/50,400; bs= 4,0180; b,=—3,9788;
bs=—1,921;bs= 4,392 et b,= 5,006 [93].

Pour le cas de pore cylindrique,0;est donn¢ par:
Gi = (1‘}\1)2 (256)

Pour le cas de pore en feuillets, les expressions de K; . et K; s sont données par [93]:

Kiq = 1-1.004.%; + 0.418.2° + 0.21.1;*-0.169. 1, (2.57)
3-9,2 A
Kic = ——(1-5) (258)

D'ou le coefficient de partage stérique est donné par (selon sa définition):

Via la surface de la membrane, les flux Jiet J, sont liés par (comme nous 1’avons montré):

er
Cp

. per __ i
Ji = V. G - ]v- 1Ak

(2.60)

Ou: ; est la concentration en vrac du soluté i dans le perméat et A, la porosité de la
membrane [93].
2.8 Résistance au colmatage

Nous définissons sous le terme de colmatage I’ensemble des mécanismes qui limitent
le flux a travers une membrane. Pour le cas de I’osmose inverse, le phénomene de colmatage
peut étre classifié en 4 catégories suivantes: (i) la précipitation des composés inorganiques sur
la membrane (I’entartrage), (ii) la formation du dépot par des particules ou des matiéres
organiques sur la membrane, (iii) la formation du bio-film et I’excrétion in situ d’exo-
polymeres sur la membrane (le bio-colmatage), et (iv) I’adsorption dans la membrane [86, 94,
95].

Le colmatage dans ses différentes formes ajoute une résistance au transfert de matiere
supplémentaire au celle de la membrane. Les performances globales diminuent

significativement:

__ (AP-Am)
p.(Rm + Rc)

(2.61)

Avec :
J : Flux d’eau a travers la membrane (1. h'.m™).

AP : Différence de pression de part et d’autre de la membrane (Pa).

58



Chapitre 02 : Osmose Inverse « Procédé, Membrane et Modélisation »

AIT : Différence de pression osmotique de part et d’autre de la membrane (Pa).

L : Viscosité dynamique de 1’eau (Pa.s).

R,, : Résistance due a la membrane (m™).

R. : Résistance due au colmatage (m™).

Pour récupérer les performances initiales de la membrane, cette derniére doit étre
périodiquement nettoyée. Le type de produit de nettoyage dépend largement du type de
membrane et de la nature du colmatage. Le tableau 2-6 décrit les nettoyages chimiques de la
membrane d’OI pour le dessalement d’eau de mer par différentes solutions nettoyantes.

Noter qu’une augmentation du flux est considérée comme un résultat favorable, ainsi

qu’une réduction de la conductivité (valeur négative).

Tableau 2-6 : Variation du flux et de la conductivité de 1’eau par les différents types de

nettoyage acide/base [96].

Produits Chimiques Variation de flux Variation de la
d’eau produit (%) | conductivité de ’eau
produite (%)

NaOH, 0,8 % -13,24

HCl, 0,8 % +22,86

NaOH suivi par HCI, 0,5 % +22,50 +21,73
NaOH et détergent, 0,8 % +22,96

HCI et détergent, 0,8 % +54,24
NaOH et détergent suivi par HCI et détergent, 0,5 % -17,65
NaOQOH et détergent suivi par HCI et détergent, 1,0 % -12,24 -20,19
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3.1 Matériel et méthodes

Ce chapitre est consacré a la présentation des méthodes utilisées au cours des travaux de
thése. Il est structuré en six (06) parties: la premiere présente les caractéristiques de la
membrane étudiée; la seconde est consacré pour la description des pilotes utilisés; la troisiéme
expose les solutions étudiées (eaux synthétisées, eaux saumatres réelles); la quatriéme
présente les différentes méthodes analytiques liées a ce travail; la cinquiéme est consacrée a la
présentation du logiciel de simulation utilis¢ (ROSA Software); et la derniére présente le

protocole suivi durant les travaux de these.

3.2 Caractéristiques de la membrane
3.2.1 Origine de la membrane

Dans notre travail de thése nous avons étudi¢ les performances de la membrane
TW30-2540 fabriquée par la firme Filmtech DOW Chemical Company (USA). Cette derniere
est caractérisée par une structure moléculaire unique appelée FT30; cette structure préparée
par la réaction inter-faciale entre 1,3-benzénediamine et le chlorure de trimésoyle, comme

illustre la figure 3.1 :

—MNH
T 0
NH= C=0 C-N 0
C#N
q + —3HCI = 0
NH; 0™ T=0 H
1 _,S-t:_e nzene Cl Cl N-C=0 ~NH
diamine Chlorure {
de trimésoyle NH

Filmtech FT30 membrane

Figure 3.1 : La réaction inter-faciale qui produise la structure FT30 [97].

3.2.2 Nomenclature de la membrane
L’¢élément TW30-2540 se caractérise par un diametre inférieur a 8 inch pour cela la
premiére partie indique I’utilisation typique de la membrane ainsi que la structure de la

surface, dans notre cas (TW30) présente (tap water de la structure FT30) ; la deuxiéme partie
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du nom indique la taille de 1’élément, pour notre cas; (2540) indique que 1’¢lément a un

diametre de 2,5inch et une longueur de 40inch.

3.2.3 Performance de la membrane
Ce travail de thése est réalisé a I’aide d’une cartouche a membrane d’osmose inverse
TW30-2540 fournie par (Dow-Filmtech). Cette membrane est montée en module spiralé

. . 2 ..
d’une surface membranaire active de 2,6 m” comme indique la figure 3.2 :

Figure 3.2 : Image de la membrane TW30-2540 [98].
Cette membrane se caractérise par un débit de permeat de 3,2 m’/jour et un taux de

rejection des sels de 99,5%; sous les conditions de fonctionnement qui sont présentées dans le

tableau 3.1 .
Tableau 3.1 : Caractéristiques de la feuille membranaire TW30-2540 [99].
Type de la membrane Polyamide en couches minces
composites
Température de fonctionnement maximale * 113°F (45°C)
Pression de fonctionnement maximale 600 psig (41bar)
Débit d'alimentation maximal 6 gpm (1,4 m’/hr)
Chute de pression maximale 13 psig (0,9 bar)
Intervalle de pH, fonctionnement continu 2-11
Intervalle de pH, Nettoyage a court terme (30 min)® | 1-13
Maximum SDI d'alimentation SDI 5
Tolérance au chlore libre °<0,1 ppm

a- Température maximale en fonctionnement continu ci-dessus pH 10 est (35°C).
b- Consulter les directives de nettoyage dans la fiche technique 609-23010.
c- Dans certaines conditions, la présence de chlore libre et d'autres agents oxydants.

entrainera une défaillance prématurée de la membrane.
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3.2.4 Nettoyage de la membrane

Apres chaque filtration longue, la membrane est nettoyée de manicre a retrouver au
moins 90 % de la perméabilité initiale. Le protocole de nettoyage de la membrane est fourni
par la société DOW-Filmtech. L'opération se compose d’un nettoyage basique a la soude
(NaOH, pH=12) et d’un nettoyage acide (Acide chlorhydrique, pH=2). Aprés chaque
nettoyage (acide ou basique) un rincage a I’eau osmosée est effectué¢. En fonction du niveau
de colmatage de la membrane, plusieurs nettoyages (Nettoyage basique+Ringage + Nettoyage
Acide + Ringage) sont nécessaires pour retrouver une perméabilité correcte avant de
reprendre les essais de filtration. Une fois la membrane nettoyée, la perméabilité de la
membrane est déterminée expérimentalement a partir de 1’évolution du flux de perméat a
25°C en fonction des différentes pressions transmembranaires avec de 1’eau osmosee.
3.3  Les pilotes utilisés
3.3.1 Pilote de filtration sur sable (MP31)

Le pilote de filtration sur sable utilisé pour cette étude; est fabriqué par la société
Delta-LAB.
L’unité comprend :

- Une cuve d’alimentation d’une capacité de 120 L équipée d’un systéme d’agitation.

- Une pompe centrifuge en polypropyléne a entrainement magnétique (1,2m’/h 4 3m de
refoulement)qui peut aller de 10 jusqu'a 3500 tr/min, alimente la colonne soit par le
haut pour la filtration, soit par le bas pour le lavage du modele (PAN WORLD NH-
30PX-D).

- Un débitmetre a flotteur permet de mesurer le débit d’alimentation allant de 60 — 600
L/h.

- Une colonne d'Altuglas d'une hauteur de H=1300 mm et d'un diameétre interne de
©¥=100 mm surmontée d'une sur verse.

- 16 prises de pression sur une hauteur de 750 mm, espacées de 50 mm; qui permettent
I'étude du colmatage du filtre et son dimensionnement. La premiere prise est située a
environ 25 mm au-dessous de la grille. Les tubes sont placés devant un tableau
millimétré afin de permettre la mesure de la perte de charge en hauteur d’eau.

- Dix vannes (V].....Vyo) : la vanne V; permet la vidange de la cuve d’alimentation ; la
vanne V, permet le réglage du débit d’arrivée d’eau lors de la filtration ; les vannes
(V3,V6,V7,Vg) permettent la sélection des circuits (filtration ou lavage) ; la vanne V4

assure I’arrivée d’eau du réseau (lors de la connexion au réseau pour le lavage du
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filtre) ; la vanne Vs est une vanne & membrane pour l'ajustement du débit de sortie du
filtre ; la vanne Vo permet 1I’évacuation des eaux traitées ; et la vanne Vo permet la
vidange de la goulotte de récupération.

La figure ci-dessous montre I’image du pilote MP31.

Goulotte de récupération |

Panneau millimétré

V10

| Tubes piézométriques |

Voyant de mise
sous tension

Commutateur
pompe P

Mise hors service du
coffret

Sectionneur général

Mise en service
du coffret

| Arrét d’urgence

Sortie goulotte V10

| Sortie surverse colonne |

Figure 3.3 : Shéma du pilote de filtration de sable MP31.

a. Description des différents modes de fonctionnement

Le pilote de filtration sur sable peut fonctionner selon deux modes : le mode filtration
(le liquide passe dans la colonne du haut vers le bas) et le mode rétro-lavage (le liquide circule
du bas vers le haut dans la colonne). Le passage d’une configuration a I’autre s’effectue par

un jeu d’ouverture et de fermeture des vannes.
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a.l Mode de filtration

Pour le fonctionnement en mode de filtration ; procéder avant chaque
manipulation, a :

1) Un dé-tassage du lit (cela permet d’éliminer les bulles d’air et de supprimer les
chemins préférentiels ayant pu se créer),

i1) Préparer la solution a filtrer dans le bac d’alimentation.

1ii) Mettre en route 1’agitateur par le biais de son petit coffret en face arriere du pilote.

iv) Et en fin régler sa vitesse a I’aide du potentiometre.

Au démarrage, agiter fortement pour mettre en suspension ou créer les flocs puis
ralentir pour maintenir la suspension sans casser les flocs en modes de
coagulation/floculation, le tuyau d'alimentation sera ramené dans la cuve, ouvrir les vannes
V,, V3,Vs et Vg, ramener le tuyau en sortie de Vi vers une évacuation puis mettre la pompe en
route, régler le débit de traversée de la colonne avec la vanne Vs, maintenir le niveau d'eau
dans la colonne a une hauteur constante avec la vanne V; (débit d’entrée = débit de sortie) et
relever les mesures de pression. Le schéma suivant montre les étapes de mode de filtration

indiqué dans cette section :

‘ Goulotte de récupération

-
)

N

\l/ B vz

VB

CUWE

e i v %@9
P 2 T

WA

Figure 3.4 : Schéma du mode de filtration au pilote MP31.

a.2 Mode de retro-lavage

Le lavage est une opération trés importante :

- Lorsqu'il est insuffisant, il entraine le colmatage permanent de certaines zones, ne
laissant a 1'eau qu'un passage réduit ; la perte de charge s'accroit plus vite, et des passages

préférentiels se créent .
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- S’il est trop fort, il provoque une attrition des grains de sable et la formation de
particules fines créant une couche en surface qui se colmate trés rapidement par rapport au
reste du lit.

Le lavage du lit de sable se fait en général par soulévement de celui-ci, sous un débit
assez ¢levé pour fluidiser le lit, mais pas trop fort afin de homogénéisé les grains. il consiste a
: 1) remplir le bac d'alimentation avec de l'eau ou une solution a 2% d'acide sulfurique, ii)
ouvrir les vannes V3 et V7, iii) diriger la surverse vers une évacuation, iv) Mettre la pompe en
route et ajuster le débit de lavage avec la vanne V.

En fin de manipulation, arréter la pompe et refermer les vannes afin de laisser le lit se
re-tasser régulicrement et laisser le sable en eau.

Le schéma suivant indique la circulation lors de mode de retro-lavage.

‘ Goulotte de récupération

\f’lO}f

i
&
Y V2
@ 5. ﬁ{vs
: D
i X7
|
CUYE ; 3 _
} <
} V5
sl 5y —N% 1
gi; Vé s %ng
\(

=)
V1

Figure 3.5 : Schéma du mode de retro-lavage au pilote MP31.

3.3.2 Pilote de dessalement par osmose-inverse MP20

Le pilote de dessalement MP20 utilis¢ dans cette étude est fabriqué par la société
Delta-LAB. Il permet de mener des études concernant les conditions hydrauliques des eaux
utilisées ainsi que les performances de la membrane d’osmose inverse; la figure ci-dessous

montre le schéma de principe de ce pilote :
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V4

V7bis

Y

,

3| D
2
iy j{vs
=
m &
S
8 V14
XWB X
bl
@ CUVE
PERMEAT
B2
ﬁgvs
J V12
V15
P X
V10 Vi1 $V16 5
V7
& Y
| ]
{ |

CUVE ALIMENTATION

__________________ B1
Vi —

L’unité comprend :

=

Y

Figure 3.6 : Schéma du principe de pilote MP20.

| pour le permeat (B,). Ils sont tous deux en PVC transparent.

Deux filtres I’un en charbon actif de Sum et I’autre en fibres de 25 um.

Un coffret électrique de marque Schneider a 230V.

I’autre a sortie du permeat.

U
L

CA  25im

Alimentation
cuve

Deux cuves : I'une pour I’alimentation (solution a traiter) de 100 1 (B;) et I’autre de 20

Une pompe centrifuge multicellulaire a haute pression (16 bars a 800 1/h) de marque

LOWARA.

Deux sondes de conductivité et de température 1’une dans le bac d’alimentation et
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- Deux manométres de 0-16 bars pour mesurer la pression a I’entrée et a la sortie de la
membrane.

- Trois manometres de 0-2,5 bars placés de chaque coté des filtres, et indiquent le degré
de colmatage des filtres (celui en charbon actif et celui en fibres).

- Trois débitmetres a flotteur : qui permettent de mesurer le débit d’alimentation, de
retentat (100-1000 1/h), et de permeat (10-100 1/h).

- Une Soupape de sécurité du circuit en PVC.

- Un Détecteur du niveau bas pour protéger la pompe.

- Un module a membrane d’osmose inverse de type TW30-2540 de Dow Chemical
Company.

- 16 vannes (V;....Vig): la vanne V,; permet d’isoler la cuve d’alimentation B, la

vanne V, permet de régler le débit entrant dans le module membranaire, la vanne V3

permet de recycler ’eau d’alimentation dans la cuve By, les vannes V4 et Vi de mise en

ligne des manomeétres PI; et PI, (entrée et sortie de la membrane), la vanne Vs permet

d’évacuer le circuit du perméat, la vanne V¢ permet de prélever les échantillons du

perméat, les vannes V7 et V71,;s permettent de vider la cuve de permeat B, vers B, ou vers

I’extérieur, la vanne Vg permet la vidange de la cuve d’alimentation B;, la vanne Vy

permet de vider le circuit du retentat, la vanne V; permet le retour du retentat vers la cuve

d’alimentation B, la vanne V), assure le réglage du débit de retentat en sortie, la vanne

Vi3 permet de vider le retentat, les vannes V4 et Vs permettent d’assurer le retour du

retentat a la cuve d’alimentation By, et la vanne V¢ permet la vidange du retentat.

La figure ci-dessous montre I’image du pilote MP20 :
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Coffret électrique

Membrane
d’osmose inverse

Débitmeétre FI1

Débitmeétre FI2 V7 et V7bis
Soupape S
Détecteur de
vV ]
niveau bas

Manometre P12

]
(]

11
0

Manometre Pi4

Manometre PI5

Cartouche
CA charbon

16
8

Manométre PI3

Cartouche 25 um
bobinée

o]

Conductivimetre
Ci2

Conductivimeétre Ci1
(Perméat)

Voyant de mise
sous tension

Mise en service

Mise en marche de la
pompe

Figure 3.7 : Shéma du pilote de dessalement par osmose inverse MP20.
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b. Description des différents modes de fonctionnement

Durant nos travaux, nous avons manipulé le pilote de dessalement par osmose inverse
MP20 dans les deux modes : i) en mode continu dans lequel on aura les trois flux
d’alimentation de retentat et de permeat (qui sont séparés), ii) et en mode batch dans lequel on
mélange le retentat dans le bac d’alimentation.

Le passage d’une configuration a ’autre s’effectue par un jeu d’ouverture et de

fermeture des vannes.

b.1 Le mode continu

La plupart des systémes existants d'osmose inverse fonctionnent en configuration
continu. Dans cette configuration, la concentration de la solution d'alimentation tout au long
du module membranaire augmente au fur et a mesure que I'eau pénétre a travers la membrane
semi-perméable sous une pression hydraulique appliquée (qui doit &tre supérieure a la

pression osmotique de la solution initiale), la Figure 3.8 illustre cette configuration.

Pr Qs s G
Pr Gr , Cr T Retenta
Alimentati
Permeat
Pa @r , Cp

Figure 3.8 : Schéma de la configuration continu.

On peut obtenir cette configuration sur le pilote MP20; a travers les étapes suivantes :

- Ouvrir la vanne V; pour mettre en ligne la cuve B;.

- Ouvrir la vanne V3 pour permettre le retour a la cuve B, sans passer par la membrane,
lors de la mise en route de la pompe.

- Mettre le pilote sous tension pour mettre en route la pompe.

- Ouvrir la vanneVis.

- Ouvrir progressivement la vanne V, et controler le débit d’alimentation sur le
débitmetre FI;(qui doit étre limité a 700 1/h) en jouant a la fois sur I’ouverture de la
vanne V; et sur la fermeture de la vanne V.

- Ouvrir les vannes V4 et Vj afin de permettre la mise en pression.

- Régler la vanne V|, en sortie afin de faire varier les pressions.
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- Fermer la vanne V3.
- Ouvrir la vanne V3 pour faire la vidange du retentat en dehors du pilote.

- Fermer la vanne V7 pour conserver le permeat a la cuve B,.

b.2 Le mode batch

Dans cette configuration de circuit fermé (batch), la solution du retentat (saumure) du
module de flux (S3;) est recyclé en circuit fermé; ou elle se mélange a la solution
d'alimentation du systéme (S;) pour devenir la solution influente au module (S,).

Ici, la solution d'alimentation du systéme (S;) représente la source d'eau a dessaler, qui
a une pression osmotique 7.

La solution influente du module (S;), résultant du mélange de la solution du retentat
(S3) avec de l'eau d'alimentation (S;), présente une pression osmotique croissante a mesure
que les solutions s'accumulent dans le circuit.
Pour maintenir une force motrice positive a travers la membrane, la pression

hydraulique appliquée doit étre augmentée en méme temps que I'augmentation de la pression

osmotique (cf. la figure 3.9).

Retentat sa

-
Alimentati
Retentat +
S il Alimentatic
52
Eau
Permeat

Figure 3.9 : Schéma de la configuration batch.
On peut obtenir cette configuration sur le pilote MP20;a travers les étapes suivantes :

- Ouvrir la vanne V; pour mettre en ligne la cuve B;.

- Ouvrir la vanne V3 pour permettre le retour a la cuve B sans passer par la membrane,
lors de la mise en route de la pompe.

- Mettre le pilote sous tension pour mettre en route la pompe.

- Ouvrir la vanne Vi».

- Ouvrir progressivement la vanne V; et contrdler le débit d’alimentation sur le
débitmetre FI;(qui est limité a 700 1/h); en jouant a la fois sur I’ouverture de la vanne
V, et sur la fermeture de la vanne V.

- Ouvrir les vannes V4 et Vj afin de permettre la mise en pression.

- Régler la vanne V|, en sortie afin de faire varier les pressions.

- Ouvrir la vanne V4 et fermer les autres vannes.
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3.4  Les solutions étudiées

Les différents types d’eaux (naturelles et de synthése) utilisés dans notre étude sont les
suivants:
3.4.1 Les eaux synthétisées

Durant ce travail, nous avons utilis¢ différents types de sels pour mettre en évidence
les performances de ce type de membrane (mis en place en différentes configurations). Le

tableau suivant représente les différents sels et les différentes concentrations

correspondantes :

Tableau 3.2 : Types et concentrations des différents sels utilisés.
Sels Concentration (mg/l)

500

Chlorure de sodium'NaCl 2000

3000

50

Carbonate de calcium' CaCO; 300

500

Sulfate de Magnésium? MgSO, 2000

3000

1- De la marque BIOCHEM-chemo pharma — Canada

2- De la marque Riedel-deHaen - Germany

Dans chaque cas; la préparation de la solution a utiliser (solution influente a notre systeme)
se fait par dissolution du sel choisi en concentration indiquée; dans une quantité de 1001 d’eau

distillée.

3.4.2 Les eaux réelles

Afin de déterminer la bonne configuration en terme de : qualité de permeat, temps
suffisant ainsi que 1’énergie nécessaire; on procéde a dessaler de vraies eaux saumatres
(naturelles) de différentes régions du centre-est de 1’ Algérie.

Dans ce cadre; nous avons choisi trois (03) échantillons d’eau saumatre: le premier est
issu de la région de Setif, le deuxiéme est issu de la région frontalicre Bouira-Bejaia, et le
dernier est issu du centre de la région de Bouira. La figure 3.10, présente la situation sur la

carte de 1'Algérie des sites ou les échantillons sont prélevés:
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Figure 3.10 :Cartographie des régions dans lesquelles ont été pris les échantillons d’eaux
saumatres ; 1- un échantillon d’eau saumatre dans la ville d’El-Eulma (région de Setif ); 2- un
¢chantillon d’eau saumatre de la ville de Bordj-Okhriss (région de Bouira) ; 3- un échantillon

d’eau saumatre de la ville de Ahnif (région de Bouira).

3.5 Description des techniques d’analyse des eaux d’alimentation et de perméat
3.5.1 Mesure de pH

Le pH-métre utilis¢ (HI 2209 pH/mv métre) provient de HANNA: la sonde pH est
directement plongée dans les solutions pour les mesures apres avoir été calibrée dans des

solutions tampons dont le pH est é¢gal a 4,01, 7,01 et 10,01.

3.5.2 Mesure de conductivité (salinité)

Les mesures de la conductivité des solutions sont réalisées avec un Conductimeétre de
terrain (LF1971)de WTW 3C30-010 Instrument.

La conductivité, mesurée a une température T, est corrigée pour I’exprimer a 20°C. La
correction de la température est effectuée a I’aide de tables contenant des facteurs de

correction de température.
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3.5.3 Mesure de TDS (Total Dissolved Solides)

Le total des maticres solides dissoutes estime le résidu total qui reste apres évaporation
d’un échantillon d'eau.

Evaluer les solides dissous totaux: consiste a une mesure de la teneur combinée de
tous les minéraux et organiques des substances contenues dans 1’ecau.

Aprés mesure a I’aide d’un conductimétre (LF1971) puis conversion ; on utilise
I’expression suivante [100] :

TDS = A.0,6
Tel que :
A : La conductivité (uS/cm)
0,6 : Facteur de conversion
La méthode classique utilisée pour mesurer cette derniere est basée sur 1’évaporation comme
nous présentons ci-dessous :
Apres avoir pesé un bécher vide my, on prend un volume v: 10 ml d’échantillon d’eau
saumatre au méme bécher; on 1’évapore dans une plaque chauffante, puis on le pése une
deuxieme fois mj, et on utilise I’expression suivante:
TDS = (my-my)/v

Tel que :
my : La masse vide du bécher.
m; : La masse apres évaporation.

v: Le volume d’eau traitée.

3.5.4 Mesure de turbidité
Les mesures de turbidité ont été effectuées avec un turbidimeétre portatif de marque

HANNAHI98703. La valeur indiquée sur le turbidimétre n’étant pas stable; les 10 premicres

valeurs affichées par le turbidimetre sont prises pour faire ensuite une moyenne.

3.6  Méthodes analytiques
3.6.1 Dosage des chlorures

Les chlorures sont dosés en milieu neutre par une solution titrée de nitrate d’argent en
présence de chromate de potassium. La fin de la réaction est indiquée par 1’apparition de la
teinte rouge caractéristique du chromate d’argent.

Dans ce cadre : on introduit 100 ml d’eau a analyser, on ajoute 2 a 3 gouttes d’acide

nitrique pur, puis une pincée de carbonate de chaux et 3 gouttes de solution de chromate de
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potassium a 10 %.Verser alors au moyen d’une burette la solution de nitrate d’argent jusqu’a

I’apparition d’une teinte rougeatre, qui doit persister 1 a 3 minutes [100].

3.6.2 Dosage de sodium et de potassium

La méthode de dosage du potassium et du sodium par spectrométrie d’émission de
flamme est souvent suffisante pour les eaux naturelles; qui consiste a:

-Nébuliser 1’échantillon dans une flamme air-acétyléne en intercalant de 1’eau
permutée entre chaque solution.

-Effectuer les lectures au spectrométre de flamme a la longueur d’onde : de 589 nm
pour le sodium, et de 766,5 nm pour le potassium.

-Régler le zéro de I’appareil avec de 1’eau dé-ionisée.

-Se reporter a la courbe d’étalonnage: préparer, a partir de la solution fille, des
dilutions dans I’eau dé-ionisée ou ultra-pure (acidifiée a pH < 2 par 1’acide nitrique) couvrant
la gamme de concentrations souhaitées (utiliser des tampons pour le potassium ainsi que pour
le sodium), mais pour préparer les solutions mere on utilise des sels des chlorures de sodium

et des chlorures de potassium [100].

3.6.3 Dosage des carbonates et des bicarbonates
Les carbonates totaux dissous dans les eaux sont liés a I’acide carbonique par des
équilibres acide-base :
H,CO3; = HCO5 +H" pk, (25°C) = 6,35
HCO5 = CO;+ H pk, (25°C) = 10,33
Le dosage des carbonates totaux peut étre réalisé trés simplement par la détermination
de I’alcalinité et plus précisément des titres TA et TAC, dans ce cadre; on utilise la méthode
potentiométrique (selon le tableau 3.3) : 1) on prend un volume V d’eau a analyser a pH 4,5,
i) soit Vile volume d’acide utilisé, iii) continuer le titrage jusqu’a pH 4,2, iv) soit V; le
volume total d’acide employ¢[100] :
TAC = ((2V;-V,).N.1000)/V

Avec N correspond au titre d'acide utilisé.
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Tableau 3.3 : Les cas les plus fréquents des valeurs comparatives de TA ,TAC pour les eaux

naturelles.

Espéce carbonaté Valeurs respectives des titres TA, TAC

SiTA=0 | SiTA<TAC/2 | Si TA=TAC/2
CO5™ 0 2TA TAC
HCO; TAC TAC-2TA 0

3.6.4 Dosage du calcium et du magnésium

On utilise la méthode titré-métrique a ’EDTA pour le cas de la dureté totale selon les
étapes suivantes: 1) introduire 50 ml d’eau a analyser dans une fiole conique de 250 ml, ii)
ajouter 4 ml de solution tampon et trois gouttes de solution de noir ériochrome T: la solution
se colore en rouge foncé ou violet, le pH doit étre de 10, iii) en maintenant une agitation,
verser la solution d’EDTA rapidement au début puis goutte a goutte lorsque la solution
commence a virer au bleu, iv) vérifier que la coloration ne change plus par I’addition d’une
goutte supplémentaire d’EDTA.

La concentration totale en calcium et magnésium s’exprime comme suit:

Vi
1000.c.—
\&

Tel que:
¢ = Concentration en milliéquivalents par litre de la solution d’EDTA.
V; = Volume en ml de la solution d’EDTA.
V> = Volume en ml de I’échantillon.
De la méme facon ; on déduit la dureté calcique. La différence entre la dureté totale et

la dureté calcique indique la concentration de magnésium de notre échantillon [100].

3.6.5 Dosage des sulfates

L'ion sulfate précipite dans 1'acide chlorhydrique contenant le chlorure de baryum de
maniére a former des cristaux de sulfate de baryum [101].

L'absorbance de la suspension de sulfate de baryum est mesurée avec un turbidimetre.
Une courbe d’étalonnage entre la lecture du turbidimetre et la concentration de la solution de
sulfates standard a été préparée, elle sera linéaire sur la plage des concentrations étudiées.

Cette courbe sera utilisée pour calculer les concentrations de l'ion sulfate dans les

solutions d’alimentation et dans les solutions de perméat.

77



Chapitre 03: Matériel et méthodes

Trois échantillons de solution de sulfate ont été préparés pour des concentrations allant de 10
a 80 mg/l1.
Les principales caractéristiques des eaux saumatres utilisées au cours de cette these

sont reportées dans le tableau 3.4.

Tableau 3.4: Caractéristiques des eaux saumatres.

Caractéristiques Echantillonl Echantillon  Echantillon Il
|

pH 7.75 6.95 7.05
Temperature °C 17 19 19
Conductivité (mS/cm) 6.46 3.77 4.65
TDS (mg/1) 3852 2262 2790
Turbidité (NTU) 1.2 4.35 0.93
Calcium(mg/I) 560.88 228 280
Sodium(mg/l) 1360 680 1020
Magnesium (mg/l) 106.27 43.20 54.72
Potassium (mg/l) 1.42 15.90 2.10
Chlorure (mg/l) 2680 1340 2000
Bicarbonate (mg/l) 549 427 219.6
Sulfate (mg/l) 85 85 98
carbonate (mg/l) 0.53 0.33 1.66

3.7  Prétraitement conventionnel :

Selon la qualité de la solution a traiter (eaux saumatres), un ou plusieurs prétraitements
doivent étre appliqués avant 1’étape d’osmose inverse. En effet, la solution d’alimentation doit
remplir des conditions de qualité contraignantes avant 1’étape d’osmose inverse.

La solution qui alimente la membrane d’osmose inverse doit étre débarrassée des especes
chimiques potentiellement entartrantes, des espeéces colmatantes particulaires et colloidales, et
des micro-organismes susceptibles de se développer.

Selon la qualit¢ de la solution d’alimentation; un prétraitement soit conventionnel ou a
membrane peut étre envisagé. Dans notre cas on applique un traitement conventionnel basé
sur : coagulation-floculation, décantation, filtration; ainsi qu’un conditionnement chimique
par ajustement du pH ou ajout d’agents inhibiteurs de précipitation, la figure ci-dessous

indique les différentes étapes de prétraitement conventionnel.
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. Traitement par
Eau Saumétre > Traltel-nent Osmose inverse » Concentrat
d conventionnel TW30-2540
\ 4 A 4
Coagulation- Permeat
Floculation
Pilote MP31
\4 v
Décantation Analyses
Pilote MP31

\ 4
Filtration sur sable
Pilote MP31

Filtration sur
Cartouche (CA, 25um)
Pilote MP20

Figure 3 .11 : Organigramme résumant les étapes de traitement conventionnel.
3.7.1 Coagulation-Floculation :

Pour arriver a préciser le type de coagulant et la concentration qui peut étre utilisée;
plusieurs essais étant effectués a I’aide de Jar-Test (JT-M6 Digital) de marque HANNA pour
déterminer la concentration optimale du coagulant, tout en suivant ces étapes:

-Remplir les béchers de floculation avec 1’eau a tester en prenant soin d’effectuer des
prélévements homogenes.

-Placer les béchers sur le floculateur et abaisser les hélices dans 1’eau, mettre en route le
moteur et régler la vitesse d’agitation a 200 tr/min.

-A temps t = 0, ajouter le coagulant le plus rapidement possible avec une pipette de facon
identique dans chaque bécher. Les doses sont croissantes de facon a "déterminer" la dose
optimale présumée, ou plus si les eaux a tester présentent de fortes valeurs de turbidité, de

DCO et des MES.
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- Aprés 3 minutes d’agitation rapide a 200 tr/min, réduire la vitesse de facon a obtenir 60
tr/min pendant 20 minutes.

- On regle la vitesse d’agitation a 0 tr/min et on reléve lentement les hélices une par une, tout
en respectant un décalage de 30 seconde entre chaque relevée.

- Apres 30 minutes de décantation, on effectue les mesures de turbidité et de pH.

a. Le coagulant

Le coagulant (coag) utilisé durant les essais est le chlorure ferrique hydraté (FeCls,
6H,0), la variation de la concentration utilisée dépend de la turbidité de 1’eau brute. Les
solutions préparées a des concentrations de 1g Fe/l seront conservées durant une semaine.
a.1 Préparation de la solution mére de coagulant (1g Fe/l)

On fait dissoudre une masse de coagulant dans 100 ml d’eau distillée. La masse du
coagulant (M.coag.) a dissoudre est calculée comme suit :
M. molaire. coag[g/mol]*1g(Fe ou Al).11.0,1

M. molaire. (Fe ou Al) [ﬁ] L1

M. coag. (g) =

)

2
M. coag Fe. (g) = Ttg" 0,11

= 0,48¢

436
M. coag Al. (g) = TR 0,11

=1,68¢g

b. Le polymére

Le polymére (polym.) utilis¢é pour les essais de laboratoire est un polymere
cationique, dans ce cas c’est la bentonite de chez du BIOCHEM Chemopharma. La solution
mere de polymere a une concentration de 0,1% conservée pendant 24 heures.
b.1 Préparation de la solution mére de polymére cationique

On fait dissoudre lentement 0,1 g de polymeére cationique dans 100 ml d’eau distillée
(1 g polym. /1) qu’on fait agiter a haute vitesse jusqu’a ce que la solution devienne
gélatineuse.
Pour avoir une concentration de polymere de 1 mg/L dans un échantillon effectué, dans 1 litre

il faut injecter :
1D

1000(mg polym/1)

Vpolym. (1) = . 1(mg polym/1)

Vpolym. =0,0011=1ml
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Les résultats de coagulation-Floculation sont présentés dans le tableau 3.5.

Tableau 3.5 : Les résultats de coagulation —Floculation par Jar test.

Echantillon I Echantillon II Echantillon ITI
Coag Turbidité Coag Turbidité Coag Turbidité
Concentration| (NTU) |Concentration| (NTU) Concentration| (NTU)

(mg/1) (mg/l) (mg/l)

01 0 1,2 0 4,35 0 0,93

03 9 0,45 9 0,85 4 0,8

04 11 0,24 11 1,25 6 0,68

05 13 0,28 13 0,77 8 0,55

06 15 0,33 15 0,69 _

07 17 0,22 17 1,07 12 0,67

08 19 0,18 19 0,63 14 1,11

09 20 0,18 21 0,66

" e

11 25 0,6

12 29 0,83

3.8  Logiciel de simulation

Dans notre ¢étude ; nous avons mené des simulations a 1’aide du logiciel (ROSA) afin

de comparer les résultats obtenus expérimentalement (pilote MP20) a ceux de la théorie.

le modele d'analyse utilisé ROSA (Reverse Osmosis System Analyze) est un

programme de conception sophistiqué (RO) pour prédire les performances d'une membrane

montée dans des systémes spécifiés par 'utilisateur.

pour la filtration OI et un modéle pour la filtration NF.

des besoins en énergie et des cofits de filtration (dessalement).

Ce logiciel a été développé par la société Dow Chemical; qui incorpore un modele

Ce logiciel a été utilisé avec succes pour l'analyse des performances des membranes,
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Dans la plupart des cas, l’optimisation au cours de la phase pilote repose
principalement sur la méthode empirique, faisant appel au savoir-faire spécial de 1'utilisateur.
Cela se traduit également par une longue période de développement de processus.

Le logiciel permet la création virtuelle de la conception de base OI/NF avec le choix
de la composition de l'eau d’alimentation, du débit d’alimentation, de la pression de
fonctionnement, de la température et du pH.

Ensuite, on peut choisir la configuration qui dépend de: le nombre de modules
membranaires et de réservoirs sous pression, du type de membranes, des pompes
d'alimentation et de surpression.

Le logiciel a été utilisé dans de nombreux travaux de recherche; dans notre cas, nous

utilisons la version ROSA 9 [102].

3.9  Protocole Opératoire

Pour atteindre les objectifs tracés, nous avons focalisé nos travaux sur les quatre (04)

principaux axes suivants:

I- Caractérisation de la membrane ¢étudiée (mesure des perméabilités
hydrodynamiques): nous avons commencé par la mesure de la perméabilité a I’eau
pure ou nous avons utilisé de I’eau distillée, puis nous avons passé a la mesure de
la perméabilité au sel a ’aide de ’eau synthétisée (eau concentrée a 3000 ppm de
chlorure de sodium NaCl).

II- Détermination des performances de la membrane relatives aux deux (02)
configurations possibles sur notre pilote MP20 (configuration batch, configuration
continu) en terme de: rejection de sel R, conversion Y et I’énergie requise. Pour
cela; on utilise des eaux synthétisées par différents sels et différentes
concentrations: NaCl (a: 500 mg/l, 2000 mg/l, 3000 mg/1), MgSO4 (a: 500 mg/l,
2000 mg/1, 3000 mg/1), CaCOs(a: 50 mg/1, 300 mg/1).

L’objectif de cette partie d'étude est: de déterminer I’effet de la configuration et le
type de sels sur la performance de la membrane étudiée (TW30-2540).

III-  Essais de dessalement des eaux saumatres naturelles par osmose inverse; afin
d'étudier toutes les performances de la membrane TW30-2540 telles que: la
rejection des sels R, la conversions Y, le flux de permeat, le pH, le coefficient de
transfert de mass k: cela se fait par I'utilisation des eaux saumatres naturelles des
régions du Centre-Est de 1I’Algérie (deux échantillons de la région de Bouira ,et

une de la région de Setif').
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Notre travail se termine par: une étude de simulation en utilisant le logiciel ROSA.
L'étude contient aussi une partic dédie a la comparaison entre les résultats
expérimentaux obtenus sur le pilote (MP20) a ceux obtenus par simulation sur le
logiciel ROSA. La comparaison se fait spécialement au niveau de: le débit de

perméat, le taux de conversion et la qualité de perméat.
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Chapitre 04: Résultats et Discussions.
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4.1 Etude des perméabilités hydrodynamiques

Chaque membrane possede ses propres caractéristiques et performances vis-a-vis des
solutions aqueuses. Par ailleurs, la relation entre les performances et les caractéristiques
membranaires reste toujours en discussion.

La perméabilité membranaire étudiée avec de l'eau pure (L,) a été mesurée sous
différentes pressions de fonctionnement. Les valeurs obtenues de flux d’eau a travers la
membrane examinée et leur dépendance aux variations de la pression sont présentées sur la
figure 4.1. L’évolution linéaire des flux en fonction de la pression transmembranaire montre
que la loi de Darcy est toujours valide (équation 2.1).

Ce comportement linéaire est décrit par une pente qui correspond a la perméabilité a
'eau pure. Nous avons également effectué¢ l'expérience relative a la perméabilité de cette
membrane avec une solution saline de 3g/1 NaCl.

Les flux augmentent linéairement avec l'accroissement de la pression de
fonctionnement pour la solution de sel, cela est bien confirmé par le modéle de Spiegler-
Kedem (la loi de Fick). Les perméabilités hydrodynamiques (perméabilité a 1’eau pure L,
perméabilité aux sels B) sont obtenues a partir de la pente d’extrapolation de 1’évolution du

flux en fonction de la pression transmembranaire.

40 -

y,= 1,50x - 2,53

Flux d'eau (I/hm?)
S
(]

—=— Eau pure
—=— 3 g/l NaCl

) ) ) )
400 600 800 1000
Pression transmembranaire (Kpa)

] 1
0 200 1200

Figure 4.1 : Evolution du flux d’eau (pure, saline) en fonction de la pression

transmembranaire.
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Nous avons également constaté que la perméabilité de 1'eau pure était d'environ L=
8,3.10"* m.s".pa™’. La littérature de Geoffrey et al[103] a mentionné que I’intervalle de
perméabilité a I’eau des eaux saumatres pour les membranes d’osmose inverse, varie entre: 1
4 10 1I/m*.h.bar. Dans notre cas nous avons trouvé que la perméabilité a 1’eau est égale a L,=
2,99 1/ m”.h.bar ; ce qui appartient au méme intervalle.

Pour la perméabilité au sel de cette membrane ; et en référence a 1’équation 2.2 de la
méme méthode ; tout en utilisant de 1'eau concentrée (3 g/l de NaCl a T = 20 ° C, n=250
kPa), nous avons trouvé une valeur de la perméabilité au sel de : B=4,19.10"* m.s™ .pa™.

Comparant aux travaux relatifs au méme contexte pour les deux membranes BW30-
2540 et XLE-2540, nous pouvons dire que la perméabilité a 1’eau pure de ces membranes est
supérieure a celle trouvée pour notre membrane TW30-2540.

Par contre, pour le cas de la perméabilité aux sels, nous avons trouvé presque la méme
valeur indiquée pour les types BW30-2540 et TW30-2540. Le tableau 4.1 récapitule les

valeurs correspondantes:

Tableau 4.1: Valeurs de perméabilité de différentes membranes.

Membrane Cracl Permeabilité a | Permeabilité au References
Peau sel
(g/D) (m.s”.pa’) (m.s”.pa’)

BW30-2540 Eau pure 9,14.107™" / [104]
TW30-2540 | Eau pure 8,3.%10™"2 / Cette étude
XLE-2540 Eau pure 2,03.10™" / [104]
BW30-2540 6g/1 / 4,16.10™" [105]
TW30-2540 3g/l / 4,19.10™" Cette étude

4.2 Etude comparative des deux configurations (batch et continu), cas du pilote MP20

Dans cette section nous avons présenté une comparaison entre deux configurations du
pilote MP20, (la configuration batch et la configuration continu). Pour cela, nous avons
effectué des tests en utilisant différentes concentrations de sels (NaCl, MgSQO4, CaCOs) en vue
de déterminer les caractéristiques de chaque configuration en terme de : rejection des sels R,
conversion Y et énergie minimale efficace ES; tout cela pour pouvoir déterminer la meilleure
configuration de dessalement des eaux saumatres par osmose inverse (pour le cas de notre
pilote MP20 a I’échelle de laboratoire, en se référant: aux types, aux concentrations en sels, et

a la configuration).
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4.2.1 L’évolution du taux de rejection des sels en fonction du flux d’eau

Dans cette section, le flux d'eau était exprimé en volume de perméat produit par unité
de surface membranaire et par unité de temps (I/hm?).

Pour les différentes concentrations des sels, il a été observé que la rejection débutait
toujours avec de faibles valeurs (cas de la premicre pression opératoire) et augmentait
progressivement avec le temps. La premiere pression opératoire était toujours proche de la
pression osmotique, et pour augmenter les valeurs de rejection; il était nécessaire d’augmenter

la force exercée sur la surface de la membrane.

a. Cas de la configuration batch
Comme nous allons déja décrit a partir de la figure 3.9 du chapitre précédent: la
solution de retentat (saumure) du module membranaire (S3) est recerclée en circuit fermé; ou
elle se mélange a la solution d'alimentation du systéme (S;) pour devenir la solution influente

au module (S,).

a.1 L’évolution de la pression osmotique du mélange durant le temps d’opération:

Dans cette section nous utilisons des eaux synthétisées a différentes concentrations en
sels: NaCl (500 ppm; 2000 ppm; 3000 ppm), MgSO4 (500 ppm; 2000 ppm; 3000 ppm) et
CaCO; (50 ppm; 300 ppm). En mesurant les différentes valeurs de conductivité et de
température pour les eaux d’alimentations: nous avons calculé la pression osmotique du
mélange a chaque deux (02) minutes durant la durée de I’expérimentation. La figure 4.2

illustre I’évolution de la pression osmotique du mélange :
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Figure 4.2 : Evolution de la pression osmotique du mélange durant le temps de

fonctionnement.

Dans cette configuration batch ; ou divers types de sels a des différentes
concentrations ont été utilisés; le taux de rejection de NaCl concentré dans la solution
d'alimentation & {500 ppm; 2000 ppm; 3000 ppm} prend la valeur de [93,15%; 92,91%, et
96,11%] respectivement pour un flux d’eau d'alimentation de {5,78 l/hmz; 4,61 l/hmz; 7,69
I/hm?} respectivement pour une faible pression opératoire de {2 bar; 3 bar et 4,5bar}. Ce taux
de rejection augmente a la valeur de [98,24%; 97,72%; 97,37%] pour un flux d'eau de {26,92
l/hmz; 23,07 l/hmz; 22,25 l/hmz} respectivement correspondant a une valeur maximale de la
pression opératoire.

Il a été¢ observé que les valeurs du taux de rejection dans le cas de NaCl pour
I’intervalle de concentration compris entre [500 ppm- 3000 ppm] variant avec (+/-)1% de
telsorte que l'augmentation de concentration de NaCl influe inversement sur le taux de
rejection.

Pour le cas de CaCOj;, de faibles valeurs du taux de rejection ont été observées par
rapport au cas de NaCl. Le taux de rejection pour le cas de CaCO; prend des valeurs de
{88,40% et 94,24%} pour des concentrations de {50 ppm et 300 ppm}. Dans ce dernier cas,
on note une diminution de 6%.

Par contre avec le sel MgSO4, on remarque que le taux de rejection présente une

augmentation par rapport au cas de NaCl. Le taux de rejection pour le cas de MgSQO,, prend
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des valeurs de {98,46%; 98,89% et 99,11%} pour des concentrations de [S00 ppm; 2000 ppm,;
3000 ppm]. Dans ce dernier cas, on note une augmentation de 1% (voir la figure 4.3) ; cela est
expliquée par la nature des sels vis-a-vis le comportement des membranes d'osmose inverse,
le chlorure de sodium NaCl présente un mono-sel par contre le sulfate de magnésium MgSO4

et le carbonate de calcium CaCOj; correspond aux sels divalent
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Figure 4.3 : L’¢évolution du taux de rejection des sels en fonction du flux d’eau (cas de la

configuration batch).

b. Cas de la configuration en continu

Dans cette configuration, la concentration de la solution d'alimentation le long du
module membranaire augmente ; dés que I'eau pénétre a travers la membrane semi-perméable
sous une pression hydraulique appliquée supérieure a la pression osmotique locale, comme
nous avons indiqué dans le chapitre précédent (voir figure 3.8).

Pour la configuration en continu, nous constatons que pour les mémes conditions que
la configuration batch (concentration du sel, flux d'eau, pression opératoire); le taux de
rejection présente une diminution de 1% par rapport a la configuration batch pour presque
tous les sels utilisés (NaCl, CaCOs, MgSQOy). Cette baisse est expliquée par la diminution de

la pression opératoire lors de 'utilisation de cette configuration; la figure 4.4 montre bien ¢a.
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Figure 4.4 : L évolution du taux de rejection des sels en fonction du flux d’eau

-configuration en continu-.

Comme vu dans la partie théorique (équation 2.6), le calcul des valeurs de flux d'eau
Jw basée sur l'obtention des trois facteurs (le débit de perméat (,, la pression
transmembranaire Ap et la pression osmotique A7x). Ceci montre que la variation des valeurs
obtenues (taux de rejection) est due aux deux parameétres suivants: le débit et la pression
opératoire.

En ce qui concerne le flux d’eau, aucune différence n’a ét¢ constatée entre les deux
configurations, a ’exception des difficultés rencontrées liées au manipulation (réglage) du
débit de retentat durant la configuration en continu.

D’une maniére générale, le taux de rejection R, pour ces deux configurations (batch et
en continu); augmente avec la croissance du flux d’eau J,,.

4.2.2 Effet de la configuration sur la concentration du perméat

Les figures 4.5 et 4.6 montrent 1’évolution de la concentration du perméat en fonction
de la pression opératoire. Dans cette section on procéde a une étude comparative des résultats
expérimentaux obtenus pour les deux configurations (batch et continu).

a. Cas de la configuration batch
Pour la configuration batch, nous avons constaté une diminution de la concentration du
permeat accompagnant I’augmentation de la pression opératoire. Par contre 1’augmentation

de la concentration d’alimentation due au (mélange: alimentation + concentrat) implique une
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augmentation de la concentration de permeat cela expliquée par I'augmentation de la pression
osmotique et donc une diminution du flux d'eau selon 1’équation 2.5.
La figure 4.5 présente 1’évolution de la concentration du perméat en fonction de la pression

opératoire.
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Figure 4.5 : L’¢évolution de la concentration de sel du perméat en fonction de la pression

opératoire -configuration batch-

b. Cas de la configuration en continu

Pour cette configuration, on a observé la méme évolution comme dans le cas de la
configuration batch, une diminution continu de la concentration en sel dans le perméat C,
(donc une augmentation des valeurs du taux de rejection R%), qui est liée a une augmentation
de la pression de fonctionnement, ce qui implique I'augmentation du flux d'eau J,,. La figure

4.6 montre cette évolution pour le cas de la configuration en continu.
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Figure 4.6 : L’¢volution de la concentration en sel du perméat en fonction de la pression
opératoire - la configuration en continu-

4.2.3 Effet de la pression opératoire sur la conversion
a. Cas de la configuration batch

Pour I'effet de 1’évolution de la pression opératoire sur le taux de conversion pour les
deux configurations (batch et continu). D’apres les figures (4.7 et 4.8); nous constatons que
l'augmentation de débit de permeat est liée toujour a l'augmentation de la pression de
fonctionnement ce qui implique une augmentation du taux de conversion, confirmement a la

théorie d'osmose inverse.
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Figure 4.7 : L’¢évolution de la conversion en fonction de la pression d'opération

(configuration batch).

c. Cas de la configuration en continu

En ce qui concerne la configuration en continu, nous remarquons une augmentation
significative du taux de conversion par rapport au cas de la configuration batch; et cela pour
les différents sels utiliés (NaCl 500 ppm, CaCO3 300 ppm, MgSO4 500 ppm).

Pour une pression de 2 bars et pour les mémes sels et ces concentrations indiqués dans
la configuration batch, nous obtenons les valeurs (8,33%; 8,75%; 6,88%) respectivement,
alors que pour le cas de la configuration en continu, nous obtenons les valeurs suivantes
(11,76%; 14,28%; 8,27%) respectivement, soit une augmentation de plus de 3%. Cela peut
s'expliquer par I’instabilité du débit d'alimentation (due a la perte de pression) pour le cas de
la configuration en continu. Par conséquent, la diminution de la pression d'opération a
entrainé une augmentation de la conversion due a la forte chute de débit d'alimentation

constaté dans cette configuration.
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Figure 4.8 : L’¢évolution de la conversion en fonction de la pression d'opération

(configuration en continu).

L'énergie dépensée dans le procédé d’osmose inverse peut étre analysée graphiquement

sous forme de différentes fractions caractéristiques a l'aide du diagramme de conversion et de

pression.

4.2.4 Energie minimale efficace ES

Dans le cas d'osmose inverse, cette énergie dépendra :

- Des performances de la membrane et du module.

- De l'efficacité de la pompe d’alimentation.

- Du dispositif de récupération de 1’énergie.

- Des pertes liées a la conception du systeme.

Dans cette section, nous présentons une comparaison entre les deux procédés de

dessalement des eaux saumatres (batch et continu), selon le terme énergétique en utilisant des

expressions théoriques (équations 2.14, 2.15).

a. Cas de la configuration batch

Pour cette configuration, la solution du retentat (saumure) du module est recirculée en

circuit fermé, ou elle se mélange a la solution d'alimentation du systéme pour devenir la

solution influente dans le systeéme.
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L'énergie minimale efficace dépend de la conversion Y et de la pression osmotique 7y
selon les équations 2.14 et 2.15 ou, s'il y a une croissance du taux de conversion ou de la
pression osmotique, on aura évidemment une augmentation de l'énergie consommée. Les
figures 4.9 et 4.10 présentent 1’évolution de I’énergie consommée en fonction de la

conversion pour les deux configurations.
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Figure 4.9 : L’¢évolution de I'énergie minimale efficace en fonction du taux de conversion

-( la configuration batch).

b. Cas de la configuration en continu
Pour les deux configurations, I’augmentation de 1'énergie minimale efficace est li¢e a
la concentration de la charge (gradient de concentration) donc de la pression osmotique, et a
la conversion appliquée pour chaque cas (type de sels et concentration utilisée).
Nous constatons que les valeurs les plus ¢levées de I'énergie minimale efficace; correspondent

au cas du NaCl.
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Figure 4.10 : L’¢évolution de 1'énergie minimale efficace en fonction du taux de conversion

(la configuration en continu).

Il a été observé que, pour le mode batch, nous obtenons des énergies proches et
réguliéres car la pression osmotique n’a pratiquement aucune influence sur la valeur de
I'énergie pour la majorité des cas étudiés (I'augmentation de la conversion correspond toujours
a une augmentation de la pression osmotique).

Par-contre dans le mode en continu, nous trouvons des variations significatives par
rapport a la configuration précédente, cela peut étre expliqué par : la pression osmotique qui
restera toujours constante donc la variation est due a la perte de pression qui influe sur les

valeurs de la conversion.
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Nous signalons que les différents essais sont réalisés sur le pilote MP20; qui
fonctionne en deux types de configurations (batch, et continu). Les différents essais sont
réalisés avec les solutions synthétisées suivantes: eau-NaCl, eau- MgSO, et eau- CaCOs. Les
différentes concentrations adoptées sont: NaCl (500 ppm; 2000 ppm; 3000 ppm),
MgSO4(500ppm; 2000ppm; 3000ppm ) et CaCOs (50 ppm; 300ppm ).

Ainsi nous pouvons mentionner les avantages et les inconvénients de ces deux (02)
configurations comme suit :

Pour le cas de la configuration batch nous citons les avantages suivants :

- C'est une configuration qui donne un volume de perméat relativement important et un
temps de fonctionnement raisonnable.

- Pour le taux de rejection des sels, cette configuration peut donner un permeat d'une
qualité significative.

- Elle permet de travailler avec de faibles valeurs de conversion, afin de diminuer le
facteur de concentration de la polarisation.

- Sur le plan de la quantité¢ de I'énergie consommeée, cette configuration nous permet
d'économiser d'énergie pour des cas des eau saumatre a concentration élevée.

Pour le cas de la configuration continu, nous citons les inconvénients suivants :

- Pour une durée de fonctionnement courte, on obtient un faible volume de perméat
(pour 100 I d'eau d'alimentation nous obtenons méme pas un 15 | d'eau de perméat).

- Malgré qu'on travaille avec une concentration constante de 1’eau d'alimentation, nous
obtenons toujours un taux faible de rejection de sels. Cette configuration est marquée
par un taux de rejection plus faible de 1% par rapport a la configuration batch.

- Cette configuration est caractérisée par un taux de conversion ¢levé, ce qui peut
augmenter le facteur de polarisation de la concentration.

Malgré tous sa nous pouvons signalé que cette configuration permet d'économiser de I'énergie

consommeée lors du traitement des eaux saumatres de faible salinité.

4.3 Détermination des performances de la membrane TW30-2540

Apres avoir étudié les caractéristiques de chaque configuration (en termes de qualité
de permeat, temps opératoire, consommation de I'énergie), nous pouvons conclure que seule
la configuration batch qui peut donner de bons résultats selon les critéres précités.

Dans cette section nous allons déterminer les performances de notre membrane
(TW30-2540) en terme de: sélectivité, coefficient de transfert de mass et taux rejection des

ions, tout en utilisant trois (03) eaux saumatres naturelles issues de différentes régions de

104



Chapitre 04 : Résultats et discussions

1'Algérie: un (01) échantillon issu de la région de Sétif, et deux (02) autres issus de la région

de Bouira. Les caractéristiques de ces eaux sont présentées dans le tableau 3.4.

4.3.1 Etude des conditions de prétraitement conventionnel

Pour pouvoir indiquer les conditions qui seront utilisées dans le prétraitement
(concentrations a utilisées en coagulation / floculation), quelques tests sont effectués a 1'aide
d'un Jar-test numérique (JT-M6 DAIHAN Wise mix), pour diriger toutes les analyses. Un litre
d'eau d'alimentation a été ajoutée a chaque bicher au cours du traitement.

Nous utilisons comme coagulant / floculant; le chlorure ferrique hexa-hydrate
(FeCl3,6H,0) et le polymere cationique (bentonite) de Bio-Chem/Chema-Pharma (Canada).
Pour déterminer les concentrations optimales du coagulant/floculant, nous procédons selon la
méthode expliquée au chapitre précédent.

Sur la figure 4.11; nous présentons la progression de la turbidité en fonction de la dose

de coagulant.

—m—Echantillon | Setif
5 = —e&—Echantillon Il Bouira1

—a&—Echantillon [lI Bouira2

turbidity (NTU)

T — T T 1 — T T
0 5 10 15 20 25 30
Concentration de coagulant (mg/l)

Figure 4.11 : La progression de la turbidité en fonction de la dose correspondante du

coagulant (mg/1).

Apres ces tests nous pouvons indiquer que les conditions optimales en fonction de la
turbidité initiale pour chaque échantillon d’eau sont comme suit :

- L'échantillon I: 7 mg FeCls,6 HO + 0,2 mg bentonite.
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- L'échantillon II : 23 mg FeCl;,6 H,O + 1,1 mg bentonite.
- L'échantillon III: 10 mg FeCls,6 HO + 0,7 mg bentonite.
4.3.2 Evolution du flux d'eau de permeat en fonction des différentes salinités

Les caractéristiques initiales de chaque échantillon sont indiquées sur le tableau (4.2).

Tableau 4.2: Caractéristiques initiales des différents échantillons utilisés.

Température Conductivité Pression pH

O électrique (mS/cm) | osmotique (bar) )
Echantillon I 17,3 6,42 2,85 7,75
Echantillon IT 19 3,77 1,54 6,95
Echantillon ITI 19 4,65 1,97 7,05

L’¢évolution du flux d’eau, pour les différentes eaux saumatres que nous avons étudiées, en
fonction de la pression opératoire et en fonction du temps lors du traitement par osmose
inverse; est présentée sur la figure 4.12.

Sur les courbes 4.12; nous constatons d'une part augmentation du flux d’eau en fonction de
I'augmentation de la pression opératoire, d'autre part une diminution du flux d’eau en
fonction du temps, qui est due a I’effet de I’augmentation de la pression osmotique (engendrée
par le mélange avec le retentdt pour le cas de la configuration batch), ce qui confirme la

théorie de I’osmose inverse (équation 2.1).
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Figure 4.12 : L’évolution du flux de perméat durant le traitement par osmose inverse pour

des différentes pressions opératoires et pour les différents types d'eau saumatre.

4.3.3 Evolution du pH de I'eau de perméat

La structure chimique en polyamide aromatique du FT-30 est caractérisée par: une
bonne stabilité, un degré élevé de résistance a la compression, une bonne résistance thermique

et chimique, ainsi qu’une large plage de pH pour le fonctionnement. Bien qu'elle n'étant pas
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complétement résistante a l'attaque du chlore, le FT-30 présente un degré de tolérance
suffisant au chlore pour résister a une exposition accidentelle a ce produit chimique.

Dans cette section, nous allons discuter 1'évolution du pH de 1'eau de peméat durant le
traitement par osmose inverse, et ce pour les différents types d'eaux saumatres utilisés (pH gcn
1=7,75, pHgeh 1 = 6,95 et pH gen i = 7,09).

Selon la figure 4.13, nous constatons une diminution du pH de l'eau de perméat, qui
accompagne I’augmentation de la pression transmembranaire, voir le tableau 4.3.

Tableau 4.3 : Evolution du pH en fonction du temps et de la pression opératoire.

Echantillon I Echantillon 11 Echantillon 111
Temps (s) 00 720 00 720 00 720
Pression 285 960 154 840 198 960
(Kpa)
pH 7,75 6,67 6,95 5,95 7,09 5,70

—&— Echantillon |
14 = —ae— Echantillon |l
J —a— Echantillon |l

R

T T T T T T T T T
0 200 400 600 800 1000
Pression d'operation (Kpa)

Figure 4.13 : Evolution du pH de perméat en fonction de la pression opératoire, pour les

différentes eaux saumatres utilisées.

Comme nous avons expliqué du cas de la surface membranaire FT30; il s'agit d'un
matériau formé par une molécule saturée et stable, de sorte que la surface n’a aucun effet sur
I’eau, sauf en cas de rejection des sels. La diminution du pH de I'eau de perméat est due a la

force appliquée (pression transmembranaire) sur les sels existants. Parmi ces sels, nous avons
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le HCOs5. La décomposition de I’ion bicarbonate se fait selon les trois (03) réactions
suivantes:

HCO; — H +CO5* (1)
COs* — CO, + 0,(2)
H"+ 0, — OH (3)

La membrane d’osmose inverse ne peut pas éliminer les gaz, la libération des protons
(réaction 1) est responsable de I’acidification de I'eau du perméat, ce qui confirme que la

réaction (1) est plus favorisée dans notre cas.

4.3.4 Influence du débit de perméat sur le taux de conversion

L’¢évolution du taux de conversion (Y) durant le traitement de dessalement par osmose
inverse est contrélée par deux facteurs: le débit de perméat et le débit d'alimentation. Dans
notre cas, nous travaillons avec un débit d'alimentation constant pour chaque pression
opératoire, ce qui implique que le débit du perméat peut étre modifié par l'effet de
modification de la pression osmotique.
Avec la configuration batch, et pour les différentes eaux saumatres utilisées, nous constatons:
1) Conformément a l'équation 2.7, la concentration du perméat (au niveau de la pression
osmotique) augmente en fonction du temps par l'effet du concentrat (configuration batch).
Cette augmentation étant due a une diminution du débit de perméat.
i1) La méme évolution du taux de conversion en fonction du temps ; a chaque pression
opératoire choisie, nous avons enregistré¢ une diminution du taux de conversion. Pour passer
d’une pression opératoire a une autre, nous devons modifier la valeur du débit d’alimentation;
cette modification est obligatoire car on assiste a une augmentation du taux de conversion (Y).
La figure 4.14 illustre 1'évolution du taux de conversion en fonction du temps de
fonctionnement.
- Pour toutes les eaux utilisées; la valeur du taux de conversion ne dépasse pas 10% pendant
la durée de traitement, cela est expliqué par la caractéristique du pilote MP20 lui-méme: le

pilote est monté avec un seul module membranaire.
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Figure 4.14 :L'évolution du taux de conversion en fonction de temps de fonctionnement pour

chaque valeur de la pression opératoire.

4.3.5 Coefficient de transfert de masse

L'expression du coefficient de transfert de masse (k) dépend du régime d'écoulement a
l'intérieur du module membranaire. Le changement de débit influe donc sur le régime et donc
sur le coefficient de transfert de masse. Selon qu'il s'agit d'un écoulement laminaire ou
turbulent: le modele adopté pour expliquer le comportement de ce coefficient de transfert est
celui de I'équation 2.9 ou I'équation 2.10 respectivement.

Le seul paramétre pouvant désigner le régime d'écoulement est le nombre
adimensionnel de Reynolds (Re). Si Re<2000 il s'agit d'un écoulement laminaire, sinon nous
avons un écoulement turbulent. Pour notre étude, nous avons travaillé avec Re< 2000, ce qui
confirme que l'écoulement dans le module membranaire est un écoulement laminaire (le
coefficient de transfert de masse k a été calculé a 1'aide des équations présentées en annexe
A).

Les valeurs moyennes obtenues pour le coefficient de transfert de masse (k), et pour
toutes les eaux utilisées, sont toutes trés proche de 10° m/s; ce qui est similaire aux
membranes BW30-2540 et XLE-2540 [104].

Les valeurs du coefficient de transfert de masse obtenues sont respectivement: K geh 1 =

0,923.10°m/s, k gen i = 0,7433.10°m/s et k gep = 0,821.10°m / s.
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Le coefficient de transfert de masse obtenu (k) durant le traitement par osmose inverse
a été comparé¢ au coefficient de diffusion (D) ainsi qu’au temps de fonctionnement (t); comme
le montre la figure 4.15 (a, b et ¢). D’apres cette derniére; nous constatons une augmentation
croissante du coefficient de transfert de masse (k) accompagnant l'augmentation du
coefficient de diffusion (D). Nous constatons également une augmentation du coefficient de
transfert de masse (k) en fonction du temps de fonctionnement ; en ce qui concenre 1'évolution
de coefficient de transfert de masse en fonction de flux d'eau nous remarquons que
l'augmentation de flux d'eau de permeat liée a une augmentation des valeurs de coefficient de
transfert de masse cela est expliquéé par l'effet que les débit élevée améliore le transfert de

masse.
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Coeficient de transfert de mass k ( E-5) (ms‘w)
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Figure 4.15 : L ¢évolution du coefficient de transfert de masse (k); (a): en fonction du

coefficient de diffusion D, (b): durant le temps de fonctionnement ; (c): en fonction de flux

4.3.6 Corrélation de Sherwood

d'eau.

D'apres le contexte théorique, le nombre de Sherwood est li¢ a deux parametres a

dimensionnels: le nombre de Reynolds et le nombre de Schmidt. En plus, et comme nous

avons déja signalé; l'écoulement a l'intérieur du module membranaire est laminaire dans

I'ensemble des cas étudiés, ce qui nous permet donc d'adopter le modele de I'équation 2.11

pour exprimer le nombre de Sherwood.

112



Chapitre 04 : Résultats et discussions

Sur la figure 4.16, nous avons montré 1’évolution du nombre de Sherwood en fonction
des nombres de Reynolds et de Schmidt. Sur cette figure, nous constatons une allure
descendante du nombre de Sherwood accompagnée par une diminution du nombre de
Reynolds pour toutes les eaux saumatres choisies, ceci peut étre expliqué par la faible vitesse
d’alimentation (faible flux d'alimentation) due a la caractéristique de notre montage (pilote)

MP20 (1 pass/1 étage).
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Figure 4.16 :L’¢évolution du nombre de Sherwood en fonction des nombres de Reynolds et de

Schmidt.

4.4 Rejection des ions

4 .4.1 Rejection du TDS (total dissolved solids)

L'objectif principal du dessalement des eaux (saumatres et de mer) par osmose inverse
est d’éliminer le maximum des sels pour obtenir une eau répondant aux criteéres d'utilisation.
Dans cette partie aussi, nous avons considéré les trois (03) eaux naturelles saumatres
décrites précédemment, pour étudier 1'évolution de la conductivité (de I'eau de I’alimentation
et du perméat ) en fonction de la pressions transmembranaire, et ce pendant 3600 secondes de
fonctionnement. Chaque valeur de la pression opératoire est testée pendant un temps de 720
secondes; a I’aide de I’instrument :Endress + Hauser. La figure 4.17 montre I'évolution de la

conductivité de I'eau (de I’alimentation et du perméat) durant le temps de fonctionnement.
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Figure 4.17 : Evolution de la conductivité de 1'eau durant le temps de fonctionnement pour

des pression d'opération compris entre (260 kpa-960kpa).

La plupart des réglementations relatives a 1'eau potable dans le monde; fixe la limite de
tolérance de la concentration en TDS a 500 mg/l. Le taux de rejection de TDS pour notre
pilote de dessalement & membrane d'osmose inverse, est calculé selon I'équation 2.8 la mesure
des valeurs initiales de la TDS pour les eaux naturelles saumatres choisies I, 1T et III donnes
les valeurs suivantes: 3852, 2262 et 2790 mg/l respectivement. Ces derniéres valeurs montre
bien que les eaux choisies sont évidemment saumatres (TDS < 5000 mg/1).

La figure 4.18 présente 1’évolution du taux de réjection de TDS durant le temps de

fonctionnement (dessalement pendant 3600s). II est a constater que pour les différents débits
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d'alimentation appliqués; des taux élevés de rejection de TDS accompagnent toujours les
débits ¢élevés; cela s’explique par le fait que les débits d'alimentation élevés améliorent le
transfert de masse : des débits élevés donnent des vitesses €levées ce qui augmentent les
nombres de Reynolds, et par conséquence augmentent les nombres de Sherwood, et donc

augmentent les coefficients de transfert de masse.

100 =
AAAAAAAAAAAALAAAL,
AAAAA A
i AAAA ..i':.lll|=lllll|lll-|=
A .. o0
W L
- o0
o®
~ °
c
kel
S 90+
o
o
o 4
()
a)
85
Ot 7T T T T T
0 500 1000 1500 2000 2500 3000 3500 4000
Temps (s)

Figure 4.18: L’¢évolution du taux de rejection de TDS pendant le temps de fonctionnement.

En ce qui concerne I’évolution du taux de rejection de TDS en fonction du taux de
conversion, comme la montre la Figure 4.19 (b), nous constatons que 1’augmentation du débit
de perméat est liée a l'augmentation du taux de conversion, ce qui permet d’avoir une
augmentation du taux de rejection de TDS. Cela est expliqué aisément par la combinaison
des deux équations (2.8) et (2.5).

La Figure 4.19 (a) présente 1’évolution du flux d’eau en fonction du flux de sel pour
les différentes eaux saumatres utilisées; nous remarquons que nous avons une allure
ascendante du flux d’eau en fonction du flux de sel; ce qui est parfaitement conforme avec
I'équation 2.5 qui stipule que 1’augmentation de la concentration de perméat implique une

augmentation du flux de sel.
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Figure 4.19 : (a): L’évolution du flux de sels en fonction du flux d’eau,

(b):L’évolution du taux de rejection de TDS en fonction du taux de conversion.

4.4.2 La perméabilité aux sels (B)

Apres avoir calculé les perméabilités de la membraneTW30-2540 a I'eau et aux sels;
les valeurs trouvées sont les suivantes:

Perméabilité de la membrane & I'eau: Lp=8,30.10"* m.s™ .Pa’'

Perméabilité de la membrane aux sels: B=4,19.10"> ms™ .Pa’’.
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A I’aide des analyses ioniques, nous concentrons dans cette section sur le passage ionique des
sels durant 1’opération d’osmose inverse.

Le modele de I’équation 2.16 stipule que le passage des sels a travers la membrane
dépend de la conversion. Selon la figure 4.20, les valeurs de B sont dans I'ensemble limitées
dans I’intervalle de [0-0,35]. En ce qui concerne les ions qui forment le principal sel des eaux
naturelles (il s'agit de NaCl, les ions correspondants sont: Na' et Cl); les valeurs de B sont
limitées dans la gamme de [0-0,05]. Ces deux (02) derniers ions sont les plus rejetés donc par
la membrane. Nous constatons aussi qu'il est tout a fait le contraire pour les ions de potassium
(K" et de sulfate (SO47) qui sont les plus favorisés a passer a travers la membrane; leurs
valeurs de B se situent dans l'intervalle de [0,15-0,35].

Il est convenable donc de conclure que les membranes d’osmose inverse sont plus

efficaces a séparer les mono ions tels que (Na ') et ( CI).
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Figure 4.20 : Evolution du passage des ions en fonction de temps de fonctionnement.

5.4.3 Performance de la membrane TW30-2540 en terme de la rejection ionique

Selon les caractéristiques notées par le fabricant de la membrane TW30-2540 (Dow
Chemical Company), le taux de rejection du sel NaCl est de 99,5%. Le calcul des taux de
rejection des différents ions d'apres la théorie d’osmose inverse (modele de 1'équation 2.8),
nous permet de présenter les résultats sur la figure 4.21 et sur le tableau 4.4

Cela nous permet de classer les ions en fonction de leur valeur de taux de rejection

comme suit: sodium> chlorure> magnésium> calcium> bicarbonate> potassium> sulfate.
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Tableau 4.4 : Valeurs du taux de rejection des différents ions.

Ions Sodium | Chlorure | Magnesium | Calcium | Bicarbonate | Potassium | Sulfate
Tauxde 99,8 | 9821 96,88 | 96,77 | 92,07 73,17 | 72,29
Rejection%

La faible valeur du taux de rejection pour le cas de l'ion du potassium (pourtant c'est

un ion monovalent) peut étre expliquée par: sa faible concentration initiale en plus du

caractere intrinséque de la membrane.
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Figure 4.21 : Evolution du taux de rejection pour chaque ion durant le temps de

fonctionnement.
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4.5 Simulation sur le logiciel ROSA

Cette section est réservée a la simulation du dessalement des eaux saumatres choisies
par la membrane du pilote MP20 en configuration batch, et ce en utilisant le logiciel ROSA.

Le travail de simulation sur ROSA consiste a faire varier la pression opératoire (avec
les mémes valeurs utilisées en expérimentation) et calculer les principaux parameétres : débit
de perméat, conversion et TDS du perméat; et ce pour les différentes eaux saumatres choisies
(I, 11, TII).

Les résultats de la simulation sont reportés sur le tableau 4.4, et afin de pouvoir
comparer les résultats de la simulation a ceux de l'expérimentation; nous reportons ces
derniers sur le méme tableau.

Dans ce qui suit, nous allons étudié et discuté les résultats de simulation obtenus. En
plus, nous allons ainsi comparer les résultats, et discuter la fiabilité du logiciel de simulation,

car il est congu par la méme compagnie fabricant de la membrane.

4.5.1 Effet de la pression opératoire sur le débit de perméat

D’aprés les valeurs issues de la simulation et reportées sur le tableau 4.5; nous avons
tracé la courbe de 1’évolution du débit de perméat en fonction de la pression opératoire, voir la
figure 4.22. Cette courbe nous a permis de constater 'allure ascendante du débit de perméat
accompagnée de I’augmentation de la pression opératoire; cela est vrai aussi pour les essais
d'expérimentation comme nous avons déja annoncé. Tout cela est conformément a la théorie
de l'osmose inverse spécialement I'équation 2.1.

Il est a constater aussi que les valeurs obtenues par simulation sont plus faibles que la
réalité (plus faibles que les valeurs obtenues expérimentalement); cela peut étre expliqué par
la nouveauté du pilote (récemment fabriqué et installé). le logiciel ROSA considere que la
membrane n'est pas tellement neuve. dans ce cadre; le logiciel sous-estime les valeurs de débit
de perméat par l'introduction de: 1) facteur d'encrassement F (la valeur standard de ROSA est
F=0,85), i) et facteur de correction de la température TCF selon que la température est
supérieure ou inférieure a 25 °C (voir les équations 2.17, 2.18: pour T>25 °C nous aurons
TCF>1, et pour T<25 °C nous aurons TCF<I); dans ce cadre, et pour notre cas; nous avons
travaillé avec des températures inférieures a 25 °C donc la valeur de TCF est inférieure a
l'unité. Enfin nous jugeons que ces deux facteurs (F et TCF) sont les responsables de la sous

estimations des valeurs par le logiciel ROSA.
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Tableau 4.5 : Comparaison des différents parametres: résultats expérimentaux (pilote MP20) et résultats de simulation (logiciel ROSA).

Echantillon I Echantillon IT Echantillon 111

Préssion
Opératoire 3,6 5,1 6,6 8,1 | 9,6 2,6 4.1 5,6 7,1 | 8,6 3,6 5,1 6,6 8,1 | 9.6
Ap (bar)
Débit de Pilot 13 28 40 50 60 12 24 37 50 60 18 28 42 50 62
Perméat

Ih ROSA 5 10 14 20 30 5 10 20 30 | 40 10 14 20 30 40
Qp (I/h)

Taux de Pilot 4,81 9,03 11,43 |12,65|13,48| 4,06 | 6,95 | 9,02 |10,63| 12 6,42 | 9,03 | 11,66 [12,19 13,93
conversio

nY (%) ROSA| 0,44 2,12 4,27 | 597 | 7,23 | 1,08 | 3,65 | 551 | 699 | 843 | 1,86 | 4,67 | 6,74 | 8,22 | 9,57

TDS de Pilot | 135,116 | 90,82 | 102,52 | 81,43 | 74,68 |111,553| 78,47 | 83,49 |132,37| 74,13 | 143,57 {106,24| 93,78 (103,41| 77,34
Perméate

(mg/L)

ROSA 1112,35 250,62 | 117,66 | 77,81 | 58,98 | 278,48 | 78,84 | 446,37 | 33,68 | 27,05 | 238,62 | 94,02 | 59,02 | 44,27 | 35,94
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Figure 4.22 : Evolution du débit de perméat en fonction de la pression opératoire

(Simulation ROSA).

4.5.2 Effet du débit de perméat sur le taux de conversion

Nous remarquons aussi selon les résultats de simulation sur ROSA (voir la figure 4.23
et le tableau 4.4) que l'augmentation du taux de conversion accompagne toujours
'augmentation du débit de peméat et ceci est valable pour les différentes eaux choisies (I, II et
II1). II est a constater aussi que: pour une variation de la pression opératoire de 3,6 a 9,6 bars;
la conversion mesurée expérimentalement varie de 4,81 a 13,92%, et la conversion simulée
par ROSA varie de 0,44 4 9,57%. La conversion simulée est toujours sous-estimée par rapport
a la conversion mesurée; cette chose est évidente car la conversion est liée toujours au débit
de perméat, et par conséquent si ce dernier est sous-estimé par ROSA, l'autre sera sous-
estimée forcément: donc c'est l'effet toujours du facteur d'encrassement et du facteur de
correction de température comme nous avons expliqué précédemment (voir la section

précédente).
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Figure 4.23 : Evolution du taux de conversion en fonction du débit de perméat

(Simulation ROSA).

4.5.3 Effet du taux de conversion sur la qualité de permeat

Nous considérons ici que le parameétre qualifiant la qualité du perméat est son TDS.
Nous notons aussi que la mesure de la TDS initiale des différentes eaux choisies (I, I et III)
donne les valeurs suivantes: 3852 mg/l, 2262 mg/1 et 2790 mg/1 respectivement.

D'apres la figure 4.24, nous constatons que la diminution de la TDS du perméat
accompagne toujours l'augmentation du taux de conversion; ceci est valable pour les résultats
de simulation et pour ceux de l'expérimentation. Nous ajoutons aussi que cela est
complétement conforme avec la théorie de 1'osmose inverse (équations 2.5, 2.6 et 2.7).

Nous pouvons aussi remarquer que les valeurs de TDS issues de la simulation sont sur
estimées par rapport a la réalité (par rapport aux résultats obtenus expérimentalement), pour
cela nous avons deux explications: 1) les débits de perméat sont sous-estimés par ROSA ce qui
entraine une sur-estimation des concentrations de perméat conformément a la théorie
(équation 2.5), i1) les résultats de simulation correspondent a la configuration batch; ce qui

entraine une augmentation instantanée de la pression osmotique durant le traitement.
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Figure 4.24 : Evolution de la TDS du permeat en fonction du taux de conversion

(Simulation ROSA).

127



Conclusion générale & Perspectives

Conclusion générale & Perspectives
AT R DpASDDASD .

Notre travail est axé autour de la membrane commerciale de type TW30-2540
fabriquée par DOW Chemical Company. Cette membrane présente certaines originalités, elle
est aussi parmi les moins coliteuses dans sa gamme ; en plus de sa disponiblité relative sur le
marché.

Les échantillons d’eaux saumatres étudiés ont été pris dans deux régions (Bouira et
Setif) . Le choix de ces régions est justifié par la caracteristique essentiellement agricole
donc une grande demande en eau et une masse de population importante (donc nécessité de
répondre a ces besoins en matiere d’eau). Les eaux de ces deux régions en certains points sont
caractérisées aussi par une salinité relativement élevée engendrant des problémes pour
I’approvisionnement en eau).

Dans le cadre de la caractérisation de notre membrane ; nous avons commencé par la
détermination des caractéristiques hydrodynamiques (la perméabilité¢ & 1’eau pure L, et la
perméabilité aux sels B). Dans ce cadre nous avons obtenu les résultats suivants :

L,= 8,3.10" ms'l.pa'1 et B=4,19.10" m.s™ .pa'l.

Par comparaison avec d’autres membranes tirées des littératures (les membranes :
BW30-2540 et XLE-2540) ; notre membrane présente une faible perméabilité a l'eau par
rapport aux deux membranes de littérature. En plus; notre membrane présente une
perméabilité aux sels presque identique a la perméabilité aux sels de la membrane BW30-
2540.

Concernant 1’é¢tude des configurations de dessalement (a 1'échelle de laboratoire) : la
configuration batch s’avere la plus efficace pour obtenir les meilleures performances de la
membrane.

Concernant I’étude des performances: 1’étape préliminaire pour déterminer les
performances de la membrane d’osmose inverse est basée sur le pouvoir d’élimination de la
conductivité : pour notre cas, la membrane TW30-2540 avait un taux de rejection maximal de
98% (pour tous les types d’eau d'alimentation que nous avons pris) : lorsque la pression de
fonctionnement atteint 9.10° Pa. Notons que dans cette phase ; la majorité des ions présents
dans l'eau d’alimentation sont rétractés par cette membrane.

L’¢tude des performances de la membrane a été conduite avec des eaux saumatres
naturelles ; ou nous avons choisi sept (07) ions (quatre cations et trois anions) pour former les

sels majeurs.
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Les taux maximaux de rejets des ions par notre membrane sont ceux correspondant au
sodium et au chlorure (qui sont les principaux responsables de la salinit¢ de 1’eau). Les ions
divalents (qui sont caractérisés par des diffusivités élevées) sont caractérisés par des taux de
rejet minimaux ; ce qui confirme que les membranes d'osmose inverse sont plus fiables pour
séparer les ions monovalents par rapport aux ions divalents.

Selon le taux de rejet du sel de chlorure de sodium ; nous avons trouvé que la valeur
maximale du taux de rejet est de 99,05%, alors que le fabricant annonce une valeur
maximalede 99,5%.

L’étude de simulation du dessalement de 1’eau saumatre avec le pilote MP20 sur le
logicielle ROSA ; nous a permis de tirer les remarques suivantes :

- ROSA Software, ne peut pas simuler le dessalement de 1’eau saumatre en
configuration batch.

- Les performances de la membrane obtenues par simulation via ROSA ; sont plus
faibles par rapport a celles obtenues expérimentalement au laboratoire : ceci peut étre

expliqué par les facteurs de corrélation (encrassement et température).

Pour limiter la polarisation de la concentration, nous avons travaillé avec des faibles
valeurs de taux de conversion ; il est a signaler que nous avons travaillé avec un écoulement
laminaire, confirmé par des valeurs de Reynolds inferieures a 2000, bien que les valeurs du
coefficient de transfert de masse obtenuesont d'environ 10” my/s : ils sont donc similaires avec
les valeurs correspondantes aux membranes tirées des littératures (BW30-2540 et XLE-
2540).

Enfin, il est utile de signaler que :

L’Algérie dispose d’un énorme réservoir d’eau souterrain (les plus grandes nappes
phréatiques dans I’Afrique de nord); mais la plus grande partie présente une salinité
importante, ce qui exige le recours vers le dessalement des eaux saumatres.

Les techniques de dessalement des eaux saumatres par osmose inverse ; sont fiables
aussi pour la dénitrification et la défluoruration des eaux de certaines nappes qui souffrent des
probleémes relatifs a I’exces des nitrates et des fluorures.

En plus ; notre pays est I'un des grands utilisateurs des membranes d’osmose inverse,
mais jusqu’a maintenant, il ne dispose d’aucun centre de caractérisation des membranes qui

peut orienter les concepteurs, les ingénieurs, les gestionnaires et les exploitants.
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Annexe 01

Annexe 01

Calcul du coefficient de transfert de masse (k):
La densité de I’eau, la viscosité de la solution (eau + sel) et la diffusivité des sels dans I’eau
sont modélisées a n’importe quel point de I’écoulement, en fonction de la température et de la

concentration. Il accepte ensuite les modeles suivants selon [106]:

kg

P (3

k
) = 498,4.m + j 248400.m2 + 752,4.m. C(x,) (m—‘i)

With: m = 1,0069 — 2,757.10%. T (°C)

k 5
Hexy)(Pa.s) = 1,234.107°, 000212600 (35)+ 573 53

, <m2> By (Pa.s)
e\ < |~ Kk
ST pew (38)
2513 ]

2 - k
D n =6,725.107%. ¢ [0'1546'10 3'C(’W)(m_%)_273.15+T(°C)
() S

u(m/s) = (Qf(m3/s)/(2.h.w)
ou :
h : hauteur du canal d'alimentation = 7.10¥10*m ; w= largeur=1.3 m.

Calcule de Sherwood number

Re = (dh*ux*p)/u)
ou :

dy= ( 2* Epaisseur de I'entretoise d'alimentation).

Epaisseur de l'entretoise d'alimentation = 28 mm.

Sc = (u/p.D).
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Annexe 02

ROSA Detailed Report

Cas d’échantillon d’eau saumatre 01

Feverse Osmosis System Analysis for FILMTEC™ Rembranes

Annexe 02

Page 1 sur 3

ROSA 91 ConfigDB w309339 282

Project: MyProject Casze: 1
abdou, B D020 6
Project Infermation:
Case=-specific:
System Details
Feed Flow o Stage 1 027 mVh Pass | Permeate Flow 000 mmh Dsmotse Pressure
Eaw Waler Flow b System 027 mVha Pass | Recovery 044 % Feed 375 bar
Feed Pressare 4.0 bax Feed Temperature 17.3C Concemirate 3.77 bar
Flow Factor 0BS5S Feed TDS S6E0.4S mef] Average 376 bar
Chem. Diose § PO HIES0) L0 gl Mumbser of Elements 1 Average NDF .58 bar
Total Active Surea 2.6 MNP Average Pass | Fluax 046 Imh Power 0 K
Water Classifications Well Water SIM =< 3 Specific Energy B3.94 kK'Wh'm?
Feed Fead Recarc Canc Comnc FPerm Ava Perm Boost Perm
Siage Element #PY #Ele Flow Press Flow: Flow: Press Flow Flax Press Proess TS
{m%h} {bar) () {m ) {bar) [m%yh) {kmh} (b {bar) {mz)
1 TW3H-2540 1 027 .60 L 027 3.51 L a6 L] 400 111235
Fams Streams
{mg'l 2= lon )
Mame Feed Adj Foed Concentrate | Permeats
Stage | | Stage 1 Tatal
A+ + M3 [ | 000 0,080 [N 00,1000
[ 1.42| 142 1.42 54 0.34
Ma 1 34600060 1 360,00 136466 31091 310,91
Mg 106.27] 106.27 10668 1438 14.38
Ca E60LEE| SH0EE =63 .05 7584 75.54|
Sr [F | 000 [ERe| 0.00)| 00|
Ha [E | L0 000 000 F|
CO3 5.56| 5.56 5 fi XE] 019
FICIO 3 | 549,00 S50.72 12682 126.R2]
M3 oo .00 .00 0,00 0.0
Cl 2as0.00] I012.35 302317 57662 576.62)
F E | L0 0.0 00 00080
SO &5.00] BE00 B5.35] 723 T.23)
S0 | NS | [ [
Boron [F | 000 0.0 0,00 00|
02 9.79) .65 .54 GG 038
DS 534814 SEE04S STO0.69 111235 1112.35|
pi 7.75) T.TS 7.74 726 7.246|

*Pearmeate Flux

By BOSA s calculmied based on ACTIVE membrane arsa. DISCLAIMER: MO WARRAMNTY, EXPRESSED R M PLIED,

AND N WARRANTY OF MEM.HAH.‘TA.HILIF'-‘ O FITHESS FOR A PARTICLILAR PURPOSE, IS{-I":'lih. "-u:u:h:_r FilmTec Corporation nes

e

The Dow Chemacal O

an:

o or bability for sesulis chained or damages mcurmed) froms

Boecamse use :aud:nuruandﬂpnlu::hle laws may differ from one location to anosther and may change wish tine,

whether p

For '

Cusinmers use uflhe ROSA mi:n:me diesign

af this

For o

s use. FilmTes Corporatomn and The Dow Chemica] Cnmpnnymmlnhhhl:r. if, &= a resaltof
software, the customser should be sued for alleged infinsgenseni of any paiesi noi osned o comtralied
ther FilmTec Corporation nor The I:anl.haniul Company.

file:'C\Program Files (x86\Dow ChemicahROSAMMyProjects\MyProjectD] Detail____

or

10YOB2016
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ROSA Detarled Report

Reverse Damosis System Analysis for FILMTEC™ Membranes

Annexe 02

Page I sur 3

ROSA 9.1 ConfigDB u3®diie 283

Project: MyProject Caszes 1
abdow, B0 &
Froject Inlormation:
Case-specific:
System Dietails
Feed Flow o Stage 1 03l mVh Fasz | Permeate Flow 0.0 mth Osmotic Pressure
Raw Waler Flow b Sysiem 03l mVh Fass | Recovery 212 % Feed 3.75 bar
Feed Pressare 550 bar Feed Temperature 17.3 C Concemrate 355 bar
Flow Factor 0LBS Feed TDNS SHE0LAE m] Average  3.79 bar
Chem. Dose { 1080 HESDE) L0l mgyfl Mumber of Elements 1 Average NDP 1.44 Bar
Total Active Arnea a0 WP Average Pass | Flux 257 lmh Power 0E2 KW
Water Classification: Weell Water SIH < 3 Specific Energy I8.58 K'Whim®
Feoed Feed Recinc Conc Conc Perm Avg Porm Broast Perm
Stage Element #PY #Elc Flow Press Flow Flow Press Flow Flux Press Fress TDS
(m%h} (bar) (mh) {mfh) (b} (m¥h)  (kmh} (bar) {bar) (mgl)
I TW3ID2540 1 1 0.31 500 L 0.34 1.99 LY 2.52 40 550 25062
Pass Streams
(mg'l 2= lom)
Mame Feoed Adjusted Feed L D
Stape | Stage | Tatal
MHA+ + N3 [ [ | [ [ 0.0
K 1.47 1.42] 1.45 008 0.08
Ma 126000/ 1 3600, 0 13E7.E7| 7136 7136
Mg 10627 104. 27| 1 0. 500 305 305
Ca Sell.BE 564, 58| 57266 16.03 16,03
Sr 000 0.00] 0.0 0L 000
Ha .00 .00 [0 DR 0.0
C03 556 556 583 [ 0.01
03 545,00 549.00] 550 EY] 2044 29,44
MO [T 0.00] .00 0L, 0.00)
Cl 2GR0 3012.35] 74T 120,19 129.19]
F 000 .00 000 [T 0.0
S0 BE.00 E5.00] BA.EL 147 1.47]
S [ [ 0.0 [T 0.0
Bioron [T 0.00] [ [ 0,001
CO2 579 9. &3] 9.91 965 965
TS S14E. 14 | 5757.74) 25062 25063
P 775 7.75] 7.75 68 .68

*Pameate Flux

by BOSA s calculmed based on ACTIVE membrane area. DISCLAIVER: MO WARRANTY, EXPRESSED CFR IMPLEED,

AND MO WARRANTY OF MERCHANTARILITY O FITHESS FOR A PARTICULAR PURPOSE, IS GIVEN. Meither Film Tee Corporation nos
The Do Chemical Company mssume any

e For cush

obligaton or Hability inrlﬂuhsubwmd-urdﬂmng&munh:d.frml}t
Bﬂ:ﬂuﬁc u.::.:nndn:u:ru.lndnpplh:lhk laws m.n'dlﬂ'cr from one kecation to ancther and meary change wish tinae,
r's use. FillmTes Corporaton and The Dow Chemicsl l:'umpun_l,-mnnluhihly, if, 2= o resalt of

| _' afthis

de Eor dei

cmm;murmmammmpm the customser should be sued for alleged infimgement of ey patent not coned or comtrodled by
the FilmTe: Comorstion nor The Dow Chensical Comaany.

file:MC:\Program Files (x860Dow ChemicalROSASMyProjects\MyProjectd ] Detail

1O¥0E2016
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ROSA Detailed Report

Reverse Osmosis System Analysis for FILMTEC™ Membranes

Annexe 02

Page | sur 3

ROSA 9.1 ConfigDB wi99339 282

Project: MyProject Case: |
abdou, B0 &
Project Information:
Casesspecific:
System Details
Feed Flow b Stage | 035 m'fth Pass | Permeate Flow Ll mth O=matic Pressare:
Ranw Water Flow to System .35 m"%h Pams | Recavery 437 % Feed 3.75 bar
Feed Pressare 7.} har Feed Temperature 173 C Concentrate 3.91 bar
Flow Factor 085 Feed TDS S6E045 myfl Awerage 3.83 bar
Chem. Dese {100% HIS04) 0000 mgf] Numher of Elements 1 Averzge NDP 2.79 bar
Total Active Area 260 M* Averzge Pass 1 Flux 5.74 Imh Pawer 0.15 kW
Water Classification: Well Water SIH < 3 Specific Energy  9.90 k'Whim®
Fewd Feed Recirc Conc Canc Perm Avg Perm Boast Perm
Stage Element #PY #Ele Flow Prexs Flow Flow Press Flow Flux Press Press TDE
(m'h}  (bar) (m'h)  (m'h) (bar)  (mVh)  (Emh) (barh (har}  (maTh
1 TW3l2540 1 0.35 (X 0.0 0.34 .48 00l 574 0.40 700 11766
Pass Streams
(mgl as lom)
M Feed Adj i Feed Conoentrate Permeate
Stage | Stage 1 Tatal
WA+ + NH3 0.0 [ 1.0 000 [
K 1.42 1.42] 1.48] 0.04) 0.04)
Ma [T | 1419.11 13.49 3349
Mg 106.27) 1046.27] 11054 143 1.43]
Ca 56085 ShdLEH| 55554 750 750
ar 000 0.00] 0.0 000 0.0
Ba .00 0.00{ [T [ 0.0}
o3 4,56 5.56] 6.1 [T [
HC03 54900 549.00] 57223 14.03 14.03]
M3 0001 0.00] .00 [T 0.0
&1 JEROLO0 3012.35] 3143 58 601,49 0. 49]
F [ 0.00] [ 0.0 [
B £5.00 B5.00| EA.TH [ 0.64]
S 000 .00} .00 [ 0.0
Eiocon [T 0.00] 0.0 [T 0.0
COz .79 9.69] 10.01 o 6 9.6
DS S4B 14 5680, 48] SA25.04, 11766 11766
pH 775 7.75| 7.75 637 6.37

*Permeate Flux reponed by ROSA is calculmed based on ACTIVE membrane area. DISCLADMER: MO WARRBANTY, EXPRESSED OR IMPLIED,
AND MO WARRANTY OF MERCHANTABILITY Of FITNESS FOR A PARTICULAR PURPOSE, IS GIVEN. Neither FilmTec Corporation nor

The Dow Chemical Comspany sssume any obligaton or lability for rsulis cbained or damages imcurred from the

pplication of this

bl o dhet

Because use conditions and appliceble laws may differ from one loecation to ancther and mary change with time, =
whesher products are appropmaie for cesiomer” s use. FilmTex Corporation and The Dow Chemical Cnmpln_l,-mml.uhhly,rl' & a resalt of

cusiomer's use af the BOSA membrane design software, the customser should be sued for alleged infizgement of any paient not owned or comrolled by
the FilmTec Corporstion nor The Dow Chensicnl Comgpany.

file: AT \Program Files (xB6)\Dow ChemicalROSASMyProjects\MyProjectD] Detail.

10F08/2016

141



RO5A Detailed Report

Reverse Oamosis System Analysis for FILMTEC™ Membranes

Project: MyProject
abdou,

Project Infermation:
Case=specilic:

Sysiem Details

RO

Annexe 02

Page 1 sur 3

5A 9.1 ConfigDB w3330 _282
Case: |
2016

Feed Flow bo Stapge 1 040 m"h Pasx | Permeate Flow 0O m'h Omatic Presoare:
Raw Water Flow to System D40 m''h FPasx | Recavery 5.97 % Feed 3.75 bar
Feed Pressare B.50 bar Feoed Temperature 173 L Concenirate 3.98 bar
Flow Factor O.ES Feed TS SER0AS myl Average 3.87 bar
Chem. Dose | 1M HIES04) DY g MNumber of Elements 1 Average NP 422 bar
Total Active Anea 260 W Average Pass | Flux %06 lmb Pawer LB kW
Water Classification: Well Water SIH < 3 Specific Energy  7.60 kWh'm”
Froed Feed Recir Conc Comnc Perm Avg Perm Bowsst Perm
Stage Eloment #FY #Ele Flow Press Flow Flarwr Fress Flow Flux Press Press TS
(m*%hj [ {m'h} {m'fhj {bar] im%h}  {lmhj {harj (bxr (mgl)y
1 TWI2540 1 1 0.40 B0 .00 037 795 ooz GL06 0.40 RS0 TTE1
Paxs Streams
(mg'l 2= lom)
Mamne Feed Ads 1 Feed Caomscen brate Fermeats
Stape | Shge | | Taml
NFEd -+ NH3 000 0 0.00 [ | 0.0:0]
K 1.42] 1.42 1.51 o.02| 0.02|
Ma [EET| 1 360,00 144491 2210 2200
Mg 106.27] 106.27 112.95 0.95 0.%5
Ca 560.58] 56058 596 16 .97 497
Sr | 0,00 0. o.00f 0.0
Ba .00 [T 0.00{ o.00f 0080}
Co3 5.56{ 5.56 6.32 o.00f 0.0
HCO3 54900 T SEZ.41 o.34] 9.34]
NIO3 0.00] 0,00 0.00] 0.00f 0,00
Cl | 101235 320100 oe1] 3901
F 0.00] [T 0.00{ o.m0| 0.00|
S0k E5.00 E5.00 o.37) 0.46] 0.46]
Si02 .00 [ 0.00] 0.00f 0.0
Fioron 000 [ 0.00] 0.0a01] 0.0
CO2 9.7 96T 140, 09 9.70 .70}
TS 5348, 14} SOHE0L4E 413 5. 64 7781 T1.E1
pH 7.75 7.75] 7.75 6.21 6.21

*Pearmeate Flux

by ROSA s calculmed based on ACTIVE membrane area. DISCLAIMER: MO WARRANTY, EXPRESSED OR BMPLEED,

.-'LNDI N0 WARRANTY OF MERCHANTABILITY Of FITHESS FOR A PARTICULAR PURPOSE, IS GIVEN. Hmrh:t FidmTec Corporation nos
he Doree Chemical Comgany sssume any urred from the apy

e for

o biability
&Mm:cmﬂwlmh\“ may differ from one location to another and nay change wish tine, =
= use. FilmTes Corpomaton and The Mf'hgmullfnmpln_vmmluhihly,ﬂ &= a resaltaf

for resulis obmined or damages inc

af this

B diet

clﬂnc.ﬂ‘suzufl}mﬁlﬁhm‘h‘nmkﬂgnxﬁm the customser should be sued for alleged infimgement of My paicss not cwnad or comtrolied by
ez Film Tee Corporation nor The Dow Chensical Comgpany.

file:C\Program Files (xB60WDow Chemical\ROSADMyProjects\MyProjectl ] Detail__

1O/OB2016
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RO5A Detaled Report

Reverse Osmosis System Analysis for FILMTEC™ Membrancs
Project: MyProject
abdou,

Project Infermuation:
Case=specific:

System Details

Feed Flow ko Stage | 045 m'h Pass | Pormeate Flow
Ran Waler Flow ko System 045 myh Paxx | Recovery

Feed Presoare 10.00 bar Feed Temperature
Flomw Factor LES Feed TDXS

Chem. Dose { 100%%: HISOd) .00 mg Number of Elements
Total Active Area 2.60 M Averzge Pass 1 Flux

Water Classafication: Well Water S[H < 3

Feed Feed Recinc Conc

Annexe 02

Page 1 sur 3

RO5A 9.1 ConfigDB u39¥3iio_282

Casge: |
B0 &
03 m'h Osmeotic Pressare:

T23 % Feed 3.75 bar
173 C Concentrate 403 bar
568045 myl Average 3.89 bar
1 Aversge NDP 5.66 bar
1236 Imh Pawer 022 kW

Epecific Energy 6. 75 kWhim"

Conc Perm Avg Ferm Baost Perm

Stage Eloment #PY #Elc Flow Press Flone Flow Fress Flone: Flux Fress Press TS

(m%h) (bary {m'h)  {mh) (bar) (m%h)  {lmh} {Thar) (bar)  (mgT)

1 TW3n2540 1 1 045 GG 0.00 041 942 003 1236 0.40 1000 SE9R

Pa=z Sireams
{mgl 2= lon)
Mame Feed Ads 1 Feed Concentrate Permeats
Stape | Stage | | Total

MH A+ + MH3 a.00 [ 0.0 .00 0,060
K 1.42] 1.42 1.53 0.02 0.02
Mo 1366000 1 360,00 146465 16.72 16.72
My 106.27] 10627, 114.49) 0.73 0.73)
Ca 564158 56058 kb 25[ 3.78) 378
Sr 0.on] 0.00 o.oaf e
Ea .00 [T 0.00{ 0.0 0.0}
Co3 556 5.56 6.44] o] 0.
HC03 5d9.00] 545,00 590 20] Tmf 7ol
MO3 0.00] 0.00 0.00] oo 0.0
= 20,00 LIS 3244.68] 302 30,20
F 0.00] [T 0.00{ 0.0 0.0
SO E5.00] E5.00 o155 0.35] 0.35)
Si02 0.00] [T 0.00] o] 0.
Eioron 0.00] 0.00 0.00] oo 0.0
Co2 9.7 960 10.15 o]  9.70]
DS 5348, 14) S6E04E 6117.94| 5598] 5898
pil 175 7.35 7.75 610 610

*Permeate Flux reponesd by ROSA is calculmed based on ACTIVE membrane area. DISCLAIMER: MO WARRANTY, EXPREESSED OR M PLEED,
?hN.:D Wiy w.-mar_;h:r'.' OF MERCHANTABILITY Of FITHNESS FOR A& PARTICULAR PURPOSE, Et-l‘:}l;:eh N:uta FimTec Corporation nos

Conspany ssume any obliganos or bability for resulis cbained

ar damages incurred from «af this

Becaise use conditions and applicable laws may differ from ane ocation wo another and may change with time, ik fior d
whether products are appropnaie for cesiomer’s use. FilmTec Corpomton and The Dow Chemical Cum.pn_l,'mml.nhlhly,rl’ &= a resali of
cusiomer's use of the BROSA membrane design software, the custonser should be sued for alleged infimgenent of any patenst not ewned or comtrolled by

e Film Te: Corporstion nor The Dow Chemsionl Compansy.

file:/C:\Program Files (x860Dow ChemicalROSAMyProjects\MyProject0] Detail. . 10/08/2016
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Annexe 02

Cas d’échantillon d’eau saumatre 02

ROSA Detailed Report Page 1 sur 3

ROSA 9.1 ConfigDB w3339 282
Case: |
BAI2016

Reverse Osmosis System Analysis for FILMTEC™ Membranes
Project: MyProject
abdow,

Project Information:
Case=specilic:

Syvstem Details

Feed Flow o Stage 1 D50 m'th Pass | Permeate Flow 00 m'h Cmatic Pressare:

Baw Waler Flow bo System 030 m'th Pasx | Recovery 108 Yo Feed 1.90 bar
Feed Pressare 3.0M) bar Feed Temperature 19.0 C Concentrate 1.92 bar
Flow Factor (1R L Fead TIXS 2B579T mgf Average 1.91 bar
Chem. Dose § 1080% HIES0A) DAY gl MNumber of Elements 1 Average NI 0.B4 bar
Total Active Arex 260 M* Average Pass 1 Flux 1.22 Imh Pawer 002 kW
Water Classafication: Well Water S[H < 3 Spectfic Energy 268 kWh'm"

Feed Feed Recirc Conc Conc Perm Avg Perm Epast Perm

Stage Element #PY #Ele Flow Press Flow Flonw Press Flow Flax Press Fress TS

(m%h} (bar) {m*h) {m"fh) (bar]) [m%h)  (kmh) har) ihar) (g}

1 TW3R2540 1 1 0.30 2.60 0.0 0.29 250 000 1.22 040 100 27548

Fass Streams
(mg'l 2= lom}
Mame Fead Adjusted Feed o ik Pt
Stage | Stage | Tatal

WHA+ + NH3 S [ | [ [T [
K 1550 15.940{ 16.05 [T 1.5%§
Ma ER0O0 71833 TI52R TO.75 79.75
Mg 43200 43.30f 4364 261 2.61
Ca TR0 238.00) 230.33 13.73 13.73
Sr 0,00 0.00] .00 [T 0,00
Ea 000 0.00f [T LM 0.0
Co2 049 0.49) 0.5 [T 0.0
HIC03 42700 427.00f 43111 ATRY 4754
MO 0.0 0.00] {000 LN .00}
Cl 124000 1.340.00] 1353 20 12640 126.40]
F .00 [ 1.0 [T 1.0s01|
SOk B5.00 E5.00) E5 R 323 322
Sl [T 0.00) [0 (D 0.0
Bioron 0,00 0.00] 0.0 [T 0.0
Coz 53 K1 53,66 53R 53.76 53.75)
DS 281959 IE5T.92 A 37548 275 48]
pH .95 6.95) 6.95 .13 6. 13

*Permeate Flux by RS A is calculmed based cm ACTIYE membrane aren. DISCLAIMER: MO WARRANTY, EXPRESSED OF. IMPLIED,
AND NO WARRANTY OF MERCHANTABRILITY O FITHESS FOR A PARTICULAR PURPOSE, IS5 GIVEN. Neither FillmTec Corporation nors

The Dow Chemical Cospany assume any ar kiability l:nr resulis ohmined or dn.m.ugu imcurred froms the applicasion of this
Because use conditions and applicable laws may differ from one | 0 b ther and may change with tine, = ibdie fior diet
whether products are appropriaie fior cestomer”s use. FilmTec Corporaton and The Dow Ch 1 nn-l.u.bnhly..l.l' &% a ressaliof

cusiomer's use of the BOSA membmne design software, the customser should be susd for alleged Lnﬁ'lngem-:m of any patent not cwned or comtrolled by
the Film Te: Corporstion nor The Dow Chensienl Company.

file:MC A\Program Files (x86 0 Dow Chemical\ROSA MMy Projects\MyProjectD ] Detail.__. 10/08/2016
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RO5A Detailed Report

Reverse Osmosis System Analysis for FILMTEC™ Membranes

Project: MyProject
abdiow,

Project Information:

Caseespecific:

System Dietails

Annexe 02

Page 1 sur 3

ROSA 9.1 ConfigDB u399339 282

Case: |
B0 6

Fead Flow o Stage 1 035 mth Pasx | Permeate Flow el mYh D=motic Pressare:
Rarw Water Flow to Sysiem 035 m'th Pass | Recovery 365 %% Feed 1.940 bar
Feed Pressare 4.50 bar Feed Temperatune 19.0C Concentrate 1,97 bar
Flow Factor LE: Fead TDS 2R5792 myll Average 1.94 bar
Chermn. Dose | 100% HIS04) UMY ] Mumher of Elemems 1 Average NDP 2.16 bar
Total Active Anea 260 WMF Average Pass 1 Flux 4.84 lmh Pawer oS kW
Water Classification: Well Water S04 < 3 Specific Energy  4.28 kWhim"
Feed Feed Recinc Canc Comc Perm Avg Perm Baowost Perm
Stage Element #PY #Ele Flow Press Flow Flera Press Flow Flux Press Press TS
{m'%hj (bar) {m'h)  {mY%h) {bar}  (m%h}  {Imh) {har} (bar)  (mgzTh
1 TW3e2540 1 0.35 4.1 0.00 033 1455 0.1 4.84 044 450  THE4
Fass Streams
{mgfl a= lon}
Nime Fead A 1 Feed Concentraie Permeabs
™ Stage | Stage | | Taotal
M4 + NH3 .00 [ 0.0 0.00] 0.0
K 15.904 15.90)| 16.48| 0.54| 0.54)
Na G000 71833 Tabeb. i T
Mg 45.20] 4320} 4451 5E ICEE
Ca 225.00]) 228,00 236.49 ags]  am3
s .00 0,00 o.00f oo 0.
Ea .00 [ 0.00) 0.00| 0.0
Co [ET 049 0.53] opof 0.
FICI03 477.00] AT7.00 44z 53| taod]  14.04]
WIO3 .00 0,00 0.00] oo oo
Cl 1340.00] 1340000 1389.37] 350d] 3504
F .00 [y 0.00) | 0.0
SO ®5.00 E5.00 BH. 18] 089 0.89]
Si02 0.00] 000 0.00] oo oo
Fhron 0.00] 0.0 0.00] oo ool
Co2 =381 £3.66 5383 s170] 5369
DS 519,59 IR5T.92 296311 TE.R4]  TR.E4
pli 6.93] 6.95 .56 563 563

*Permeats Flux repomed by BOSA is calculmed based om ACTIVE membrane arsa. DISCLADMER: MO WARRAMTY, EXPRESSED (¥R IMPLIED,
AND MO WARRANTY OF MERCHANTABILITY O FITHESS FOR A PARTICLILAR PURPOSE, IS GIVEN. Meither FilmTec Corporation nos
The Dow Chemmical Company mssume any obligation or Hability for resulis cbiained or dl.m.ugu n:l.l.rrtd.frmdleq'lplh:mn af this information.
Because use conditions and applicahle laws may differ from one location to anoth
whesher products are approgemaie for cesiomer’s use. FilmTec Corporation and The Mf‘hrrmnlfnrn.plnymmluhhly,ﬂ a5 o pesli ol
cusiomer's use of the BOSA membrane design software, the customser should be sued for alleged infrisgement of any patent not cavned or comrolled by
he Film Tec Corpocation nor The Dow Chensical Compansy.

file: T \Program Files (xB6NDow ChemicallROSADMyProjects\MyProject0 1 Detail.

and sy o

ge wigh time,

ibde o dist

LADE2016

145



ROSA Detaled Report

Reverse Osmosis System Analysis for FILMTEC™ Membrames

Annexe

Page 1 sur 3

ROSA 9.1 ConfigDB u399339 2§23

Project: MyProject Case: |
abdou, BIO2016
Project Inflormation:
Case-specific:
System Details
Feed Flow o Stage 1 041 m'h Pagx | Permeate Flow 002 m'h Dzmeatic Pressare:
Earnw Water Flow ko System 04l m'h Pasms | Recovery 5.51 % Feed .90 bar
Feed Pressuare G bar Feed Temperature 19.0C Caoncentrate 2.00 bar
Flow Factor [EE Feed TDHS 2R57.9Z myl Average 1.96 bar
Chem. Dose | 100% HZS04) DU ] Mumber of Elements 1 Averzge NDP 3.60 bar
Total Active Arex 2600 M= Averzge Pass 1 Flux B.69 Imh Pawer 009 kw
Water Classification: Well Water SIH < 3 Specific Energy  3.78 kWhim"
Feoexd Feed Recirc Canc Conc Perm Avg Perm Boost Perm
Stage Element #PY #Ele Flonw Press Flow Flaww Press Flow Flux Press Press TDS
(m'¥h) (bar)y {mY%h}  {m'h) (har)  (m%h} {lmh} {bar) (bard  (mgfh
1 TW3lk2540 1 041 560 0.00 035 545 002 BAW 040 600 4637
Fass Streams
Img'l as lom)
Mawne Fead AdGusted Feed Concentrate Permeate
Stape | Smzel | Toml
NI+ + N3 0.00 [ 0.0 oad] .ol
K 15.904 15.90| 16.81 0.31f 0.31)
Na HED.00| TI8.33 T59.47 13.39] 1339
My 43.20{ 43.20] 45. 043 043
Ca 225.00] 22500 241.18] .15 125
S 0.00] 0,00 0.00] o] o
[ 0.00] {10 0.00f | 0.0
Co3 0.:49] 049 0.55 o) 0.
FIC03 42700 AT7.00 451.34] Ed46]  Ead6]
M3 0.00] 000 0.0 o] o)
Cl 1340.00 134000 1416, 98] 2 2100
F 0.00] .00 0.0 0.0 0.0
S0k £5.00] £5.00 89.93| 052 052
Si02 0.00] 000 0.00] n-u-ui 00401
Fioron 0.00] [ o.o0] 0.0u01]
Coz £381] 5366 53 8d] 53 6d] 5363
TDS 819,50 2R57.92 3021.99 4637] 4637
pl 6.95] 6.95 6.97] 542 542

*Pameate Flux reponed by ROSA i calculmed based om ACTIVE membrane arsa. DISCLAIMER: MO WARRANTY, EXPRESSED OR IMPLEED,
AND MO WARRANTY OF MERCHANTABILITY Of FITRESS FOR A PARTICULAR PURPOSE, IS GIVEN. Neuta FilmTec Corporation nos
The Dow Chemical Company sssume any obliganon P i

Beesize use conditions and applicehle laws moy differ from ane location o another and may change with time, ceaomer is responsible for detemining

ar bability for resulis chained or damages mcurred from the

whesher products are appropraie for cesiomer” s use. FillmTes C

af this

and The Dow Chemical Company aseame no biabiity, if, &= a resaltof
cusiomeer's use of the BOSA membmne design software, the customeer should be susd for alleged infimgement of any patest not owned or comtrolisd by
the Film Tec Corporation nor The Dow Chensical Company.
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ROS5A Detailed Report

Reverse Osmosis System Analysis for FILMTEC™ Membranes

Annexe 02

Page 1 sur 3

ROSA 9.1 ConfigDB u3®9339 282

Project: MyProject Case: |
abdou, BIO2016
Project Informotiomn:
Case=specific:
System Details
Feed Flow to Stage | 04T mtth Pazs | Permesate Flow 003 m'th Cmatic Presxsare:
Eanw Water Flow ko System 047 m'h Pasms | Recovery 6.99 Y Feed .90 bar
Feed Pressuare 750 bar Feed Temperature 19.0C Caoncentrate 2.0 bar
Flow Factor [E:E Feed TOHS 285792 myll Average 1.97 bar
Chem. Dose | 100% HIS04) L0 ] Mumber of Elements 1 Average NDF 5.06 bar
Total Active Arex 260 M Averzge Pass | Flux 12.50 Imhk Pawer 012 kW
Water Classification: Well Water SIH < 3 Specific Energy  3.73 kWhim"
Feeed Feed Recire Cionc Conc Perm Avg Perm Boost Perm
Stage Element #PY #Ele Flow Press Flow Flarw Press Flow Flux Press Press TDE
{m'¥h}) (bar)y {m%h}  {m'h) {har}  (m%h} {lmh} {bar) (bard  (mgfy
1 TW32540 1 047 710 0.00 0.43 6.92 003 1250 040 750 3368
Pz Streams
(mgl 2s lom)
His Feed Adjusted Feed Concenkraie Permeate
Stape 1 Stmgel | Toml
NI+ + NH3 0.00 000 0.00 oo oo
B 15.904 15.90| 17.08] 0,22 032
Ma aE000| 718.33 T71.59] Q.67 967
My 43.20{ 4320 46,42 0.3l 0.31
Ca 22800 R 245.01 163 163
sr o.0n] 0,00 o.o0] o] o
Ein 0.00] 1.0 0.00f [ | 0.0
Co3 0.49] 049 0.57 T
HCD3 47700 47700 45854 630 630
M3 0.00] 0,00 0.0o0] o] oo
Cl 1340.00] 1340000 1439.57] 15.15]  15.15
F 0.00] 0.4 0.00f | 0.0
S0k 500 B5.00 9136 038] 038
i 0.00] 0,00 0.00] ] 0.0
Fioron 0.00] 000 0.00] o] oo
Coz 5381 5366 5385 5359 5357
TDS 2R19.50] IHETOZ 3070.15 68 3368
pi 6.95] 695 6.97 s30]  s5.30|

*Permeate Flux reponed by BOSA is calculmed based on ACTIYE membrane arsn. DISCLAIVER: M0 WARRANTY, EXPRESSED R IMPLIED,

AND MO WARRANTY OF MERCHANTABILITY OR FITHESS FOR A PARTICULAR PURPOSE, IS GIVEN. Nﬂmer FilmTec Corporation nos
ion of this

The Do Chemical Conspany sssume any
Because use conditions and applicahle laws may differ from one location wo ancther and may change wish time,

ar bability l?nrluuh:.nbwnﬂdnrdﬂ.nugumurred.fmndle

ible fior diei

whesher products are appropmaie for casiomer*s use. FilmTe Cocporation and The Ehmu{‘lznml]fumpln_l,-mmhhhly,if a5 o ressli of
cusiomer's use of the BOSA membrane design software, the customser should be suesd for slleged infrimgement of sy patest not owned or cosarollsd by
the Film Te: Corporstion nor The Dow Chemsicnl Comgpany.
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ROSA Detailed Report

Reverse Osmosis System Analysis for FILMTEC™ Membranes

Annexe 02

Page 1 sur 3

ROS5A 9.1 ConfigDB u3®99330_ 282

Project: MyProject Case: |
abdou, B020l6
Project Informaticen:
Case=specific:
System Details
Feed Flow to Stage 1 050 m'%h Pasx | Permeate Flow ek mth Cmotic Pressae:
Raw Waler Flow to System 050 m*h Pass | Reocovery B3 % Feed 190 bar
Ferd Pressare SO0 bar Foed Temperature 190 C Concentrate 2.07 bar
Flow Factor .85 Feed TDS 2B5792 mgl Average 1.99 bar
Chem. Dose { 100% HIS04) .00 gl Numhber of Elements 1 Average NDP 6.54 bar
Total Active Anea 260 M* Average Pass 1 Flux 1621 lmh Pawer 016 kKW
Water Classification: Well Water SIH < 3 Specific Energy  3.71 kKWhim®
Feeeel Feed Recin: Conc Conc Perm Avyg Perm Baoost Perm
Stage FElement #PY #Ele Flow Presz Flome Flarar Press Flow Flux Press Presz DS
(m'¥h) (bar) {m%h}  (m%h) (bar)  im%h)  ({lmh} {bar) (bar)  (mgf)
1 TW3-2540 1 0.50 B.60 0.00 046 B4l 004 1621 0.40 900 2705
Pa=s Streams
(mgfl as lon)
Miamne Fead Ad§usted Feed Concentrate Permeate
Stape | Stge |l | Toml
NI + NH3 0.00 0.0 0.0 oo o
K 15.90 15.90| 17.25 0.18f 0.8
Na [ 71833 TE3.T7 7.71 7.71
Mg 43.20] 43.20] 47.15 0.25 0.5
Ca 228.00] TR 248.E7 131 1.31
s [ | 0.00 .00 o] o
Ein 000 .00 000 e
Coa [T | 049 0.60{ o] o
FIC3 az7.00] AT7.00 465.74] 5] szo|
N3 .00 0.00 0.0 o] o)
& 13:40.00] 1340,00 1462.28] 1208 1208
F 0.00] .00 0.00] ool 00|
] 5,00 E5.00 o2.E0 031 031
Si01 0.00] 0,00 0.00] [
Boron a.00] [ o.0o0] 0, .00}
coz s3E1] 53,66 53586 5154] 5352
TDS 1950 IRET.9Z 3118.56{ 3705  27.05
pli 6.95] 6.95 .58] 533 523

*Pearmeate Flux reponied by ROSA is calculmed based on ACTIYE membrane arsa, DISCLAIMER: MO WARRANTY, EXPRESSED OR IMPLEED,
AND MO WARRANTY OF MERCHANTABILITY Of FITHESS FOR A PARTICULAR PURPOSE, IS GIVEN. Neither Fdm Tec E‘m'pnmmnnr

The Dow Chemical Comgany ssume any obligation or liability for results obained or damages: incurred fros the applicstion of this
Because use conditions and applicable laws may differ from one location to another and may change wish tine,
whesher products are approgeiaie for cesiomer's use. FilmTec C

ible for dei

=]

and The Mmmﬂfunlplnymmhhhly,ﬁ &= 8 pesali of

cusiomer's use af the ROSA membrne design software, the customer should be sued for alleged infrimgement of any paient not ewned or comrolled by
thee Film T Corporstion nor The Dow Chensicnl Comgany.
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Annexe 02

Cas d’échantillon d’eau saumatre 03

ROSA Detailed Report Page 1 sur 3
Reverse Osmosis System Analysis for FILMTEC™ Membranes ROSA 9.1 ConfigDB ui®d33o 282
Project: MyProject Case: |
abdou, BI2016

Project Inlormation:
Case-specific:

System Dwtails

Feed Flow o Stage 1 .28 m'fh Pass | Permeate Flow 0.0l m'h Omatic Pressare:

Earw Waler Flow to System 028 m%h Pass | Recovery LBS % Feed 2.58 bar
Feed Pressare 4.0 bar Feed Temperature 19.0C Concentrate 262 bar
Flow Factor OLRS Feed TD¥S 3TELLS mg'l Average 260 bar
Chem. Dose | 1080% HISO04) DL ] Mumber of Elements 1 Average NDP L. 14 bar
Total Active Anex 160 M* Average Pass | Flux 2,00 lmh Pawrer i kW
Water Classafication: Well Water S[H < 3 Specific Energy 749 KWh'm"

Fead Feed Recirc Conc Caonc Perm Avg Perm Boast Perm

Sage Element #PY #Ele Flow Press Flow Flon Press Flow Fluax Press Fress TIrs

(m*h} [bar) tmh}) {m'fh) (b (m%¥h)  (kmh) (b} {har] (mgzT)

1 TW32540 1 1 0.2% .60 00 0.7 351 ool .00 040 41 23IRAZ

Fass Streams
(mgfl 2= lom}
Mame Feed Adjusted Feed Lkt Pt
Stage | Stage 1 Tatal

B+ + MH3 [T .00 [ LN 0.
[ 2,10 210 214 017 0.7
Ma 102000 14020, 00} 10317 86 7536 75.36
My 5472 54.72| 5571 217 237
Ca 5000 2R0.00] 2R5.08 11.08 11.08
Sr .00 0.00] 0.0 [ 0,041
Ba 000 0.00} [T [T 0,040}
o3 .56 0.346] [ [T 0041
HC03 215,60 219.60] 22347 1644 16.44]
NID3 L0 0.00] .00 [ 0.0d01]
Cl 200000 2029, 36| 065,25 130,98 130,98
F 000 0.00{ .00 [ 0.0
S0 500 GR.00{ SAEL 242 2.42|
Si02 [ 0.00] .00 [T 0.0
Buocon 0,00 0.00] 0.0 LN 0.0
COZ 2081 20.75) HLEL 076 0. Th
TDS 367479 370415 1769.65 J3R.62 238.62
pH 7.05) 7.05 7.06 F.08 [

*Permeate Flux reponied by ROSA is calculmed based on ACTIYE membrane aren. DISCLADIER: MO WARRANTY, EXPRESSED OR IMPLEED,
AND NO WARRANTY OF MERCHANTARILITY Of FITHNESS FOR A PARTICULAR PURPOSE, 15 GIVEN. Neither FilmTec Corporation nos
Th-:DuI.C‘h:mncu]ﬂ'mnp.nymurrtm)nhhgnnmalnbuhry‘nrmuhsubwmdnrdﬂ.mg&mmedfmﬂlhe pplication of this

Because use conditions and applicable laws may differ from one | o L ther and neay change with tinse, ] ibde fior det
whesher products are approgmate for cestomer”s use. FilmTec Corporaton and The Dow Chemical C‘urrl.punymml.u.blhly, if, 2= & resaltof
cusiomeer's use of the ROSA membrane design software, the customer should be sued for alleged infiagement of any pates not owned or comtrolled by
e FilmTer Corporstion nor The Dow Chensienl Comgpansy.
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RO5A Detailed Report

Reverse Oamosis System Analysis for FILMTEC™ Membranes

Annexe 02

Page 1 sur 3

ROSA 9.1 ConfigDB u3®933% 282

Project: MyProject Case: |
abdou, B0
Project Imformation:
Cuse=specilic:
System Details
Feed Flow to Stage 1 031 mth Pass | Permeate Flow 0l m'h Omotic Pressare:
Ranw Water Flow b Sysiem 031 m*h Pams | Recovery 46T Yo Feed 2.58 bar
Feed Pressare 5.50 bar Feed Temperature 9.0 C Concenirate 2.70 bar
Flow Factor LR Feed TDS 3T04.15 mgfl Average 2.6 bar
Chem. Dose {100% HIS04) L ] Numher of Elements 1 Average NDP 248 bar
Total Active Ansa 260 M* Average Pass 1 Flux 5.56 lmh Pawer 006 kW
Water Classafication: Well Water SDH < 3 Specific Energy  4.09 kWhim®
Feed Feed Recire Conc Conc Perm AvE Perm Baost Perm
Stage Element #PY #Ele Flow Press Flow Flarw Press Flow Flux Press Press TDS
(m*h] (bar)y {m%h}  (m%h) fbar)  {(m%h}  {lmh) {har) (bar)  (mgz)
1 TW30-2540 1 031 5.10 0.00 030 500 001 5.56 044 550 9402
Paxx Streams
(mgfl as lom}
P Feed Adiusted Feed Concentrate Permeate
Stage | Stmge | | Towml
M+ + NH3 0.00] [ 0.00 0,00] 0.0
K ENT | 210 ) | 0.06| 0.06]
Ma 1020, 0 102000 106847 w0 2970
My 54.77] 54.77 57.36 085 085
Ca 250.00] 2R 203.49] 4.32 4.32
ar .00 .00/ 0.00] i
Bia [ [ 0,00 | 0.0e01
C03 036 036 o.41] opd] 0.
HICO3 219.60] 2 1960 29.95] 667 6.67]
MNO3 .00 .00 n.00] e
Cl 200000 TOTE 6 212616 s1.48] 5148
F .00 [Ty 0.00) 0.00{ 0.0}
] 8. 00 SE.00 102.75) o004 0054
Si0i2 .00 000 0.00| opa] oo
Buron .00 .00 il e
C02 20.81] I0.7R .83 w72l 207
DS 1674.79 1704.15] IRRAILRD g4.02] o402
P 7.05) 7.05 7.07 572 572

*Permeate Flux reponed by ROSA is calculmed based cn ACTIVE membrane area. DISCLADMER: MO WARRANTY, EXPRESSED (R IMPLEED,
AMND N0 WARRANTY OF MERCHANTABILITY O FITHESS FOR A PARTICULAR PURBOSE, IS GIVEN. Neither FilmTec Corporaiion nor
infonmatian.

The Dow Chemical Conspany assume any obliigaion or lability for resulis cbained or dl.rn.ugu wmcurred froem the application of this
Bersise use conditions and applicahle laws moy differ from ane location to

ther and meay ob

ge with fins:, CNEADMET is respansible for detemyining

whether products are approgeiaie fior cestomer’s use. FillmTec Corporaton and The Dow Chemical Company sssame noe bability, if, & a resaltof
cusioiser's use of the BOSA membrane design software, the customser should be susd for alleged infringement of any paiest nol cwned or controlled by
the FilmTe: Corporation nor The Diow Chemsienl Conspany.
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RO5A Detailed Report

Rewverse Osmosis System Analysis for FILMTEC™ Membrancs

Annexe 02

Page [ sur 3

ROSA 9.1 ConfigDB u3%339_ 282

Project: MyProject Case: |
ahdow, B0201e
Project Information:
Case-specific:
System Dietails
Feed Flow b Stage | 036 m'th Pass | Permeate Flow 002 m'h Crmeatic Pressuare:
Raw Water Flow ko Syslem 036 m'fh Pass | Recovery 6.T1 % Feed 1.58 bar
Feed Preszare M bar Feeed Temperatume 19.0C Concentrate 2.75 bar
Flow Factor 085 Feed TDS 3T0E.15 mgfl Average 2.67 bar
Chem. Dose (100% HISO4) 000 muf] Mumhber of Elements Average XDP 3.92 bar
Total Active Anea 260 M Average Pass 1 Flux .38 lmh Pawer 0P kW
Water Classification: Well Water S[H < 3 Specific Energy  3.63 kWhim”
Feed Feed Recine Conc Conc Perm Avg Perm Boost Perm
Stage Element #PY #Ele Flow Press Flow Flarar Press Flow Flux Press Press TS
(m*h] (barj {m%h}  (mh) (bar}  (m%h}  (lmhj) {har) (bar)  (mgf)
1 TWI2540 1 1 0.36 (X)) .00 034 6A% 002 G328 0440 700 5937
Paxs Sireams
(mgfl as lon}
Mame Feed Adjusted Feed Concentrate Permeate
Sage | Smge | | Towl
MH4+ + NH3 1100 0,000 0.0 000l 0.0
K 20 210 2 35| 0.0a) 0.04)
Ma 102000 102000 1091536 18.70]  18.70|
Mg 54.72] 5472 58.61] o054 054
Ca 28000 200 209.93] 273l 2
Sr | 0.00 0.00] o] ool
Eia .00 {100 0. 0.00) 0.00]
o3 [ | 036 0.43 [
HC03 219.60] 219.60 235.01 435] 433
MIO3 0.00] 0.00 0.00] o] ool
Cl 00000 02036 2172.58] 1z41] 3241
F .00 {100 0.00{ o.0a| 0.0
SOk 95.00] GE00 10500 n60]  0.6d0)
Si02 .00 [ 0.0 o] 0.
Foron .00 0,00 0.00] oo ool
Ccoz .51] 0.7E 20,53 w68 1067
DS 34674.79 1704.1 5| 3964.07] 5937 5937
pi 7.05) 7.05 7.07 554 554

*Permeate Flux reponiad by ROSA is calculmed based on ACTIVE membrane aren. DISCLADMER: MO WARRANTY, EXPRESSED OR IMPLEED,
AND O WARRANTY OF MERCHANTABILITY OR FITHESS FOR A PARTICULAR PURPOSE, IS GIVEN. Neither Film Ter Corparnation nos

The Dow Chemical Company assume any obligation or bability for resulis chained or damages incurred from the

af this

Because use conditions and applicahle laws may differ foom one location wo another and may change wish time, oesiomer is responsible for detemyining
whaether products are appropriaie for sesiomer' s use. FilmTez Corporaton and The Dow Chemicsl Company ssceme no bisbility, if, & a resalt of

custonser's use of the ROSA membrane design software, the customser should be sued for alleged infrisgensent of any patest not cwned or comtrollad by
the Film Te: Corporstion nor The Dow Chenmicnl Company.

file:C:\Program Files (x86\Dow ChemicalROSAMMyProjects\MyProject0 1 Detail
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ROSA Detailed Report

Reverse Osmosis System Analysis for FILMTEC™ Membranes

Annexe 02

Page 1 sur 3

ROSA 2.1 ConfigDB u399339_282

Project: MyProject Casze: |
abdou, 2016
Project Informatiomn:
Case-specific:
System Details
Feed Flow to Stage 1 041 m%h Pasx | Permeate Flow 003 m*h Dmatic Pressuare:
Ranw Waler Flow to Sysiem 041 m'h Pass | Recovery B.22 %% Feed 2158 bar
Feed Pressare B.50 har Feed Temperatune 19.0C Caoncentrate 2.80 bar
Flow Factor 085S Feod TDS 7015 mgll Average 2.69 bar
Chem. Dose | 100% HIS04) LY ] Numhber of Elements 1 Average NDP 5.37 bar
Total Active Anca 260 MF Average Pass | Flux 1296 lmh Pawer o1 kW
Water Classification: Well Water SIM < 3 Specific Energy 3.59 kWhim®
Feeedd Feed Recinc Conc Conc Perm Avyg Perm Baoost Perm
Stage Element #PY #Ele Flow Press Flow Flarwr Press Flow Flux Press Press ToS
im*h) (bar) {m%h)  {mYh) (bar) {m%h)  {Imh} {bar) (barh  (mgT)
1 TW30-2540 1 0.41 B0 0,00 038 795 003 1296 0.4 RS0 4437
Paxs Streams
(mg'l 2s lom)
Name Feed Adjussted Feed Concentrate Permeate
Seage | Stge | | Total
B4+ + MH3 0.00] [T 0.0 0.0 0.0
= 2.0 2,10 2.xaf 0.03] 0,03
Ma 1024000 1020.00 1110.13] 1389 1359
Mg 54.72] 54,7 5956 041 041
Ca 280.00] 25000 3x.00] T T
ar 0.00] 0,00 .00 i
Ba 000 [ 0.00f 000§ 0,00
[Ei 036 & 0.44] o] 0.l
FIC03 219.60] 2 1960 23E.50] 336] 334
e} .00 .00 .00 i
1 000,00 202936 220900 e T
F .00 [ 0.00{ 0.00f 0.0:0|
B 95,00 QEO0 106.74] 045 045
S .00 [T 0.0 o] o)
Bomon 0.00] [ 0.00] 0, 0.0k
coz .51 7R 20.84] 64| 2064
DS 157479 704,15 4013 1.98{ 44.27]  44.27
pil 7.05] 705 7.08] 5.4 544

*Permeate Flux reported by ROSA is caleulmed based on ACTIVE membrane aren. DISCLADMER: MO WARRAMNTY, EXPRESSED (R M PLEED,
AMND MO WARRANTY OF MERCHANTARILITY Of FITNESS POR A PARTICULAR PURBDSE, IS GIVEN. Meither FilmTec Corporation nos
indonmatian.

The Dow Chemical Conspany msume any cbligation or bability for rsulis chained or damages n:l.u'rcd.frmdneqrplhunnn af this
Because use conditions and applicaile laws many differ from ane location 1o ancther and may change wish tine,

i For dit

whether products are appropriate for cestomer’s use. FilmTec Corporation and The Mmmfnmnymmhhhly,ﬁ &= & resaliof
cusiomer's use af the BOSA membrne design softwarne, the customer© should be susd for alleged infingement of mny patent not owned or controlled by
ther FilmTe: Corporstion nor The Dow Chensionl Comgany.
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ROS5A Detailed Report

Reverse Camosis System Analysis for FILMTEC™ Membranes

Annexe 02

Page 1 sur 3

ROSA 9.1 ConfigDB u399339 2R

Project: MyProject Case: |
abdou, B0 &
Froject Information:
Caze=specific:
System Details
Feed Flow o Stage 1 .45 mVh Pasx | Penmeeate Flow s mth Olmeotic Pressare:
Raw Water Flow o Sysiemn 045 mih Pass | Recovery 957 T Feed 258 bar
Feed Presaare 100 ber Feed Temperature 19.0 C Concentrate 2. B4 bar
Flow Factor 085 Feed TD¥G 370415 mgfl Awverage 2.71 bar
Chem. Dose | 1080 HIESCR) .00 mzl Mumber of Elements Averape NDF 6.Bd bar
Total Active Anes 260 M? Average Pass 1 Flux 16.55 lmb Poswer 016 kKW
Water Classification: Well Water SIH < 3 Specific Energy 363 KWhim"
Feed Feed Recinc Conc Conc Ferm Avg Perm Baoost Perm
Stage Element #FY #Ele Flow Press Flonw Flomw Fress Flow Flux Press Press TIxS
{m*%h) (bary {m'h}  (mWh) (bar) {m%h)}  {lmh} {har] (barh  (mgzT)
1 TW3k2540 1 1 0.45 SR 000 a4l 9.43 oM 1655 040 I 3594
Faxs Streams
(mg'l 2= lom}
Name Feed A 1 Feed Concenbrate Permeate
* Stxpe I Stage || Tatl
B+ + B3 | [(Tn 0.0} 0.00] 0,080
= 2104 210 2,32 [T | 002
Ma [ 120,00 112674 1134 11.24
Mg 54.72] 5477 )4 7] 0.33 0.33
Ca 2E0.00 20NN 109.45 [ 166
Sr 0.00] 004 0.00] .00 .0e0|
Ba .00 [ 0.00f 000 000
Co3 026 (2 0.d6] 0,00 0,081
T3 219.60] 21960 242.45] | 2.82]
M3 0.00] .00 o.00] 0,00 0.0u0}
1 000,00 2020 36) 224207 19.49]  19.49]
F .00 [ 0.00f [ | 000
B SR 00 Q.00 108.33] 0.37] 0.37]
S .00 [0 00| 0.0 00801
Fioron 0.00] 0.4 0.00] 0, 0.0w01|
COZ .51 TR .85 2061 2ik61
TS 1674. 79 17041 5] 409225 3504 35,94
pH 7.05] 7.05 7.08] 537 537
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