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Du matériau au procedeé : De I'imagination a sa mise en oeuvre
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Membrane Matériaux Intensifier

. . Minimiser 'empreinte
fonctionnalisée sélectifs Coupler

globale
De la membrane a son application

Sujets eémergents : - Nouveaux matériaux
- Procédés innovants : Extraction d’eau douce, extraction d’ions
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1 CONSOMMATION
ET PRODUCTION
RESPONSABLES
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f,.mmmw% Pertinence des procédés membranaires ?
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% “tloi“ife_;.,_h:.w =» Pour atteindre ces nouveaux objectifs




Les procédés membranaires : Séparation

interactions molécules/membrane

] | T T . . I
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Les enjeux

Evolution de la production d’eau issu du dessalement

150 ' - Membrane

Thermal

Energie consommée / coiit production
Ol : 3-4 kWh/m?3 ;0 0.49-1.125/m?3

Distillation: 6-7 kWh/m3 : 0.9—2.52 $/m3
- 90 7 [
. |||II _
ERRS

e 1980 1995 2000 2005 2010 2015

mition m*/d

Sawrcs: GWI DessiDats
=» Technologie leader du marché : améliorations continues depuis 50 ans (membranes,
design de module, procédés, récupérateur énergie...).

=» Faible consommation d’énergie

=2 Modularité et flexibilité de fonctionnement



Les enjeux

Evolution de la production d’eau issu du dessalement

Pourquoi le dessalement par Ol coute cher en énergie?

g,g 20- 44 -

= 31

E 154 2:

[ i P U | PR (S PR
S 1

(@ 10- 0 . , .
g 2000 2004 2008
w

C

8 5-

o)

= Lebd-bd-k) =- 3.
o O

Energie min. théorique
(eau de mer 35g/L)

*Y=0% - 0,76 kWh/m?3
* Y=50% - 1,06 kWh/m3

Year

1970 1980 1990 2000 2004 2008

=» Dépasser la pression osmotique

_d(AGmix) = —RTIna,q,dNegqy = T[merVMeaudneau

AG = ZfeqyuANegy aVEC Weqy=Hoeqy + RTINAqy




Les enjeux

Evolution de la production d’eau issu du dessalement

Pourquoi le dessalement par Ol coute cher en énergie?

1.

2.

3.

« pression osmotique » de I’eau de mer
Eau de mer: Conc. typique en TDS =35 g/L
Pression osmotique : m =iMRT Il 4 mer = 28 bar !

La pression nécessaire a appliquer dépend du taux de conversion « Y »
Pour un'Y de 50%, il faut appliquer une P d’environ 60 bar

Pertes de charge et concentration de polarisation (CP)

SEC =

AP

77p X YRO

Pertes de charge: dissipation de I’E (passage a travers le module

membranaire

CP: couche de diffusion (surface membrane) lie a J; ; notion de m

Nécessite 10-20% de P, de plus




Latechnologies

Tube de pression et modules spiralées

1. La membrane

TCF : Thin film Composite

= < 0,2um
40 pum

<
> 120pm

J

Membrane Couche Support
polyamide Polysulfone Polyester

Type Matériau Fabricant Appellatl'on Module
commerciale
UOP (US) Roga Spirale
Rkt Os'monlc‘s (us) Sepa Spfrale
deeollulose Envirogenics (US) - Spirale
Nitto (JP) 1500 Tubulaire
Kobe Steel (JP) - Fibres creuses
Dow Chem (US) i — Fibres creuses
Di/Triacétate Hydranautics (US) Spirale
Hollosep .
Asymétrique de Toyobo (JP) C-A Fibres creuses
polymere cellulose DDS (Danemark) WER Plan
unique Wafilin (P-Bas) Tubulaire
Polyamide i Fout de-Netirs Permasep Fibres creuses
aromatique (LS HMX Plan
q DDS (Danemark)
Polybenzimidazole feclangse/ - -
Y Osmonics (US)
Polybenzimidazo lone| Teijin (JP) - Tubulaire
) Polyamide Filmtec (US) FT 30 Spirale
Composite Polyamide UOP (US) PA 300 5
SUppaIy Polyfurane/
polysulfone y i Toray (JP) PEC 1000 Spirale
dans la plupart fyanurale
des cas Polyurée _
Bolyeiher UOP (US) RC 100
Desalination (US)
Composite Autres Hydranautics (US) - -
Nitto (JP)
Dynamique 5
Support Polyaf:rylamlde/ Carre (US) Zopa Tubulaire
Tiiog Zircone




La technologies

Tube de pression et modules spiralées

2. Le module

SWHR-30

Membrane
Feed
spacer
[ Perforated
Feed permeate
espaceur f‘I!:w collection
, pipe
se parate ur
Membrane -
| Residue
Permeate . - flow
flow o
= Membrane
Iy éﬁ,— envelope
f/ .--:
Permeate
spacer
membrane ’

Membrane
polyamide



Latechnologies

Tube de pression et modules spiralées

Feed

O-rings Interconnector Brine Seal

3. Le procéde

N\
{Ml?flffillllffffffllfff (AL L

L

Permeate

Pressure Vessel Thrust Cone

Head Seal

End Adapter Spiral-Wound Module

Concentrate

Retaining Ring

N |

AA... 1A
A IZIIZE'.'.'.'.EIZI}
A AHAAL..

A A

A A

=> Filtration tangentielle : Module de 20 cm de diameétre, 1 m de long : 37 m? de membrane
= 12 a 24 m3/j



La technologies

Tube de pression et modules spiralées lowsalinity [ —> 3 filtration stage ¥ > 85%
Softening -
N —>
i Endcap Brine seal Pressure vessel
Snap Ring R .
; —
Brine seals — :
b Nig
=N e e
SEAWATER RO Membrane RO Membrane PERMEATE T —_—
EEE CONCENTRATE

0O-ring connector ; )
| Evolution de it le long
membrane

Irreversible energy loss

Py=1Ic
I1 PourY=50%:
. Entrée: 35 g/L (eau de mer)
§ Sortie: 70g/L soit 1t = 56 bar
% Etheorique = 1'06 kWh/m3
o E,ratique = 1,56 KWh/m?

Distance down module
(percent recovery)

f



Latechnologies

Tube de pression et modules spiralées

3. Le procéde
Développement d’un procédé a plusieurs étapes (n)

Plusn 7, plus E, e  (s€ rapprochant de Ey,, ) mais plus le codt
d’investissement /

I[rreversible energy loss
Py =Tl -f— s —

Theoretical Pour Y=50 % : n=c0 étapes :

minimum energy Entree: 35 g/L

Sortie: 70g/L soit © = 56 bar
Eheorique = 1,06 KWh/m?

E = 1,06 KWh/m3

Pressure

Distance down module pratique

(percent recovery)



La technologies

Configurations alternatives et décentralisées

Variable pressure

pump

Retentate
_ >
:;*, o o
Feed SV S
A Pressure Vessel >
Constant Permeate
pressure pump
Retentate
— o I —| e | .
DI Pressure Vessel Permeate
Variable
pressure pump
J _l Retentate
I __\ v
[ERD,
[ J
"l ------ LY “ F
— L*»——»Dmm i
g :‘ Permeate

13

-

|
|ERD,

Variable pressure

pump

Permeate



La technologies

Configurations alternatives et décentralisées

A Pressure One Stage

Configuration

Pressure delivered by the pump

Osmotic Pressure of water inside the PV

Multi-Stage

Pressure . .
A Configuration

Pressure delivered bv}he pump

. Osmotic Pressure of water inside the PV
Recovery Ratio

Feed

>

Recovery Ratio

Batch & Semi-Batch

Pressure Configurations

Pressure delivered by the pump

Osmotic Pressure of water inside the PV
Recovery Ratio

>

»




La technologie

Configurations alternatives et décentralisées

Continuous mode

Pressure (bar)

Constant
pressure pump

Permeate

60
55 | Batch RO time-variable pressur:
Continuous RO constant pressure
50 r /
—~
-
45 i Continuous RO NDP ,l
- ’
7
,/
40 1
’/
’ . .
’ P P Continuous RO osmotic pressure
35 ¢ 7’ -
7/ ”
7’ el
,/ -
’ a’T
-
I -
30 P>
Batch RO osmotic pressure a )
25 L 1 1 1
0.0 0.1 0.2 0.3 0.4 0.5
Batch RO recovery ratio (process time)
0.0 0.1 0.2 0.3 0.4 0.5

Continuous RO recovery ratio (x position in PV)

. Batch mode

I
J

Permeate flux (LMH)

" 00
Continuous RO
25 | permeate flux
20 t
Continuous RO
salt flux P
J/ 7’
-
1 5 B - - -
- P ”~
PR
-7 T
-
10 | PR - - Batch RO
P - permeate flux
. P -~ _- -
-
-7 - -
L ’|‘
Batch RO
salt flux
0 b)
0.0 0.1 0.2 0.3 0.4 0.5
Batch RO recovery ratio (process time)
0.0 0.1 0.2 0.3 0.4 0.5

Continuous RO recovery ratio (x position in PV)

7

6

5=
g
A=
=
=

pe
«
w

3

2




Latechnologies

La mise en équation

Qualité d’eau

J,, : Water flux (LMH)

Jw = Lyo(AP @ L,o : Membrane permeability toward the solvant (L.h".m2.bar")
A : Transmembrane osmostic pressure difference (bar)

AP : Transmembranaire hydraulic pressure applied (bar)

influence of the osmotic pressure f(Salinity)

] — B(AC) J..1is ¢ Solute flux (mol.st.m2) B = —
salts —

B : Solute membrane permeability (m.s?)
depend on: partition coefficient H of the solute, membrane
thickness e (m), diffusion coefficient of the solute in the membrane
D (m%s)

AC : Difference of the transmembrane concentration (mol/m3)

Taux de conversion
Maximum values of Y in order to limit

B & 100 concentration polarisation and membrane fouling

Y = . .
Q. throw salt precipitation (scaling) (sea water Y<40%)




La technologies

La mise en équation : Phénomene local

- : Concentration Polarisation : Difference of concentration
between membrane interface and the « bulk »

Membrane

CPF = C_m Polarisation factor

' | C
E_ | b

Solute mass balance (double layer model)
Convectif flux — diffusion flux = Transferred flux throw the membrane

| dcC
ot JoCo =D =1

D Cm — Cp Cm — Cp D: diffusion coeffic.i(?nt ' o
]p =—In|l——— | =Kiln| —— 0 : thickness of limiting layer of concentration polarisation

) Cb T Cm Cb - Cm K: mass transfer coefficient

Couche de polarisation :

- permeate flux decline (decrease the effective driving force due to higher osmotic pressure at
the membrane interface)

- decrease of the selectivity (increase AC at membranes interfaces)

- scaling risk (Limit of solubility can be reached on membrane interface)




La technologies

La mise en équation : a I'échelle du procédé

Retentate flowrate
0, -0.(f)

<pemp <p

ERD

Ol ¢,

B.Z’E;‘:' C,() RO Membrane C, ()

Variable Permeate flowrate

pressure

function QP (t)

C,(f)" C,(1) y
Feed 7, (beginning of
each cycle)
. Ciy | FeedTank Permeate Tank
HORAG Calt) 7,00
P AR P et H
Emptying the tank at

the end of the cycle




Latechnologies

La mise en équation

(t) _ J(@3AP(D)— a4Crn(D)+1)2+4a4Cry () — (a3AP(t)— ayCn(t)+1)
2054, )

Cp_CP

Arcp (£) =9 (Cn(8) = Gy cp (@),
Cper(®) = Jugp S =225 (AP@) = (Cn(®) = Gy ©)))
= a1 AP(t) — az(Cp(t) — Cp cp(1)),

Vpcp(®) = [ Qp_cp(¥)dx,

h(®) = [, (Q— Q) dx,

Xep(t) = Vp.cp(t) Méthodes itératives :
Vo Calcul le flux d’eau,
Donne les concentrations locales,
Donne la pression osmotique
Corrige le flux



La technologies

La mise en équation

—P t=t+dt <

Begin l
Runge-Kutta

Solve coupled system of nonlinear No
: differential equations Return process
Read inputs Stop condition RS
variables
! I
t=0 == - -
Concentration polarization

Solve for Cm

.

Compute process variables




Latechnologie

Résultats : Validation du modeéle

400 10 % 140
—— Feed osmotic pressure in bar —— Permeate flux LMH
a) ~— Pressure delivered by the pump in bar
350 A
120
° b)
° 08 204
300} .
54 100
< .
£ »of m
;g © 06 s § 15+ 5 o0
g™ . £ £ P
) . g 3 : 60
g 04® £ E
E 150 . 10
& .
(') 40
100
.
A 02 .
- 20
Case 1 Case 1 Case 1
800055 050 075 100 125 150 175 200" 000 025 050 075 100 125 150 175 200 806055 050 075 100 125 150 175 200
Time (hour) Simulation time in hours Simulation time in hours
400 1.0 5 140
—— Feed osmotic pressure in bar f —— Permeate flux LMH
d) —— Pressure delivered by the pump in bar )
3s0f e) o
08 20}
300}
100
o
= L]
£ »of o bé g
. = .
3 ° g §nv J
E e £ = &
g 20 ° E & 8
a B3 Z H
s . ¢ £ g &0
2 B 0= = £
: 10
E 150 °
& .
. 0
100} .
* 02
% .
L 5E 20
50+
Case 2 Case 2 Case 2
TR Y TV T T N T 1 000 025 050 075 100 125 150 175 200 800 025 050 075 100 12 150 175 200

Time (hour) Simulation time in hours Simulation time in hours



La technologie

Résultats

Concentration en Sels : 5 g/L

SEC (Kwh/m3)
o = 30 oo o | = N
) o) N > o ™ o

o
o
'

- Batch RO
~ Continuous RO

o
'S

0.3 0.4

SEC of batch RO and continuous RO vs recovery ratios for (a) brackish water and (b) seawater.

0.5

vvvvvvvv

0.6 0.7 0.8
Recovery ratio

SEC (Kwh/m3)

Concentration en Sels : 35g/L

5.0 1
- Batch RO

as il Continuous RO

1.0 A EEE T &l
0.1 0.2 0.3 0.4 0.5 0.6 0.7

Recovery ratio

——r—— T P —p——— T p——

0.8



Latechnologie

Résultats
2.8+
{ == SEC KWh/m’ Feed volume 0.25 m3 SEC KWh/m3 Feed salinity = 32.5 g/L
2.2 4 = SECKWh/m® Feed volume 0.5 m3 2 6_' ) o
{ = sEc kwh/m* Feed volume 0.75 m3 | — SECKWh/m" Feed salinity = 35 g/L
= SEC KWh/m" Feed volume 1 m3 2.4 = SEC KWh/m? Feed salinity = 37.5 g/L
e SEC KWh/m® Feed volume 2 m3 ’ -
0 At il { =—— SEC KWh/m? Feed salinity = 40 g/L
2,0 1 —— SEC KWh/m’ Feed volume 5 m3 55
) 1 = SEC kwh/m® Feed volume 10 m3 m
£ 1 — sEc kwh/m? Feed volume 15 m3 = .
< —— SEC KWh/m® Feed volume 20 m3 £ 207
; 1 8 - eed volume m ; 4
h4 h4 1
S S 18 N
) O ]
w w
o vk xs-
1.6 - :
1.4 -
1.4 - 3 ) 1.2 b)
S S O S e— 1,0' S S S SO
0.1 0.2 0.3 0.4 0.5 0.6 0.7 0.8 0.1 0.2 0.3 0.4 0.5 0.6 0.7 0.8
Recovery ratio Recovery ratio

Impact du volume d’alimentation et de la salinité



Latechnologie

Conclusions

Solution décentralisée : Peut fonctionner qu’avec un seul module
Un modeéle mathématique éprouvé (Outils de dimensionnement/Prédiction)
La modélisation confirme les gains d’énergie :
= Salinité 5 g/L taux de conversion 80% : 0,75 kWh/m3
La consommation augmente de 0,15 kWh/m3 quand la salinité augmente de 2,5g/L

'augmentation du V, a un effet positif jusqu’a 3,86L/m?de membrane

limentation

permet le contrble la couche de polarisation

z

Le contréle de la force motrice (P,

Iimentation)

A

= Controler les risques de colmatage (Co

= Controler la qualité d’eau

Membrane

= (Clef de 'optimisation énergétique

JCP i

|

<——— Jgy convection
|
|

—= 0] de di flusion
. dx

|
-
|

Couche

|
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