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RESUME

L'utilisation intensive des foréts, due a une mauvaise gestion, et les effets néfastes de
I'épidémie de la tordeuse d'épinette font en sorte que la ressource naturelle qu'est le bois
devient de moins en moins disponible. Le recyclage des fibres secondaires est alors
apparu comme un outil permettant d'accroitre la production québecoise des papetieres,
sans toutefois hypothéquer la forét. Depuis peu (1995), de nouvelles normes
environnementales sont en vigueur au niveau des effluents de I'industrie papetiére. Le
projet consiste donc a évaluer l'application des techniques membranaires comme outil de
traitement des effluents, qui proviennent du procédé de désencrage. Ces techniques, ayant
comme force motrice la pression, sont basées sur le transfert partiel d'un mélange a travers
une membrane qui s'oppose au passage d'un ou plusieurs solutés. Selon la structure et la
nature de la membrane, deux courants sont générés, le perméat et le concentrat. L'objectif
principal de ce projet consiste a évaluer l'application des techniques de séparation par
membranes duquel découle quatre sous-objectifs: 1) I'obtention d'un perméat de qualité
pouvant étre réutilisé dans le procédé de désencrage, 2) la satisfaction aux nouvelles
normes environnementales en ce qui a trait a la qualité du perméat, 3) la minimisation du
volume de concentrat, 4) la modélisation et la conception d'un procédé membranaire.
Pour évaluer l'impact des procédés membranaires sur I'environnement, une classification
des éléments a été effectuée. Pour ce faire, des méthodes d'analyse ont €té choisies:
l'analyse par spectrophotométrie UV-visible, la conductivité, la demande biochimique en
oxygene (DBOs), la demande chimique en oxygeéne (DCO), I'azote total (NTK-N), le
phosphore total et la mesure des matieres en suspension (MES). Les membranes ont été
caractérisées avec un soluté de référence et avec l'effluent réel a 'aide d'un banc d'essai
congu pour utiliser un minimum de fluide, tout en effectuant un balayage continu a la
surface de chaque membrane. Des essais & 1'échelle pilote, pour différentes conditions
d'opération, ont été réalisés afin d'étudier les effets combinés des phénoménes présents
causés par le module et la membrane choisie. Un fichier a été bati sur le chiffrier
électronique Excell 5,0 afin de réaliser les objectifs fixés pour ce projet. L'analyse des
parametres environnementaux montre que les perméats récoltés rencontrent les critéres du
ministére de l'environnement et de la faune (MEF). En effet, I'allocation pour l'usine de

désencrage, lors des essais de séparation par membranes, équivalait a 207 mg/1 (DBO:s) et



a 331 mg/l (MES), tandis que les concentrations maximales obtenues dans le courant de

perméation étaient, respectivement, de 40 mg/l et de O mg/l en ce qui a trait aux mémes
parametres respectifs. Quelques essais de nettoyage ont €té réalisés, et la procédure
utilisant de I'hydroxyde de sodium combiné & de I'hypochlorite de sodium a présenté les
meilleurs résultats. Le débit de perméation de part la perméabilité intrinseque a été
recouvré. Par contre, l'efficacité de séparation intrinseque a diminué entrainant, par le fait
méme, une diminution de la qualité¢ du perméat. Une modélisation, basée sur la teneur en
sels dissous dans l'effluent de désencrage, a permi de réaliser la conception d'un systeme
membranaire traitant un peu plus de 2000 m3 d'eau usée quotidiennement, et permettant de
récupérer pres de 80 % de ce débit a des fins de recyclage.
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CHAPITRE 1
INTRODUCTION

I1 fut un temps ou les humains croyaient que les ressources naturelles étaient
inépuisables, que les produits de la terre, I'eau et l'air ne pouvaient souffrir de la pollution
qui sans cesse décuplait. Ceux-ci ont toutefois reconnu qu'ils avaient atteint les limites de
tolérance de notre planete. Le réchauffement de la terre, les pluies acides, I'acidification
de nos lacs et la coupe a blanc de nos foréts ont occasionné 1'émergence de groupes
environnementaux et ont soulevé l'urgence de prendre des moyens d'action pour faire
comprendre 3 la société le danger d'une constante passivité dans ce domaine.
Aujourd'hui, la population est séveére et inflexible face aux grands pollueurs. Les
industriels et pour cause, deviennent eux aussi de plus en plus sensibles 4 ce phénomeéne
social. Les papeti¢res n'y échappent pas non plus. Aux cours des 15 derniéres années,
le portrait forestier du Québec a passablement changé. La matiére ligneuse qui abondait au
milieu.des années 1970 n'est plus aussi présente maintenant. L'utilisation intensive due a
une mauvaise gestion et les effets néfastes de I'épidémie de la tordeuse d'épinette font en
sorte que la ressource naturelle est de moins en moins disponible. Le recyclage des fibres
secondaires est alors apparu comme un outil permettant d'accroitre la production
québécoise des papetieres, sans toutefois hypothéquer la forét. Pour ces raisons, mais
aussi suite a une hausse de la demande en papiers recyclés par les consommateurs, ainsi
que pour des raisons économiques, l'industrie des pdtes et papiers a accru sa capacité
d'utilisation de fibres secondaires en insérant de plus en plus de fibres recyclées ou
désencrées, selon le cas, dans la fabrication de plusieurs de ces produits commercialisés
dans le monde. De 1990 i 1993, la consommation de vieux papiers pour la production de
nouveaux papiers et cartons a pratiquement doublé, passant de 1,8 million a 3,5 millions
de tonnes (1). En 1993, l'industrie canadienne des pites et papiers investissait 410
millions de dollars pour des systtmes de traitement des effluents et des émissions
atmosphériques pour différents types d'usine (1). Pres de 1,3 milliard de dollars
additionnels seront somme toute dépensés en 1994 et 1995 dans cette méme ligne de
pensée (1). Il va sans dire que l'industrie a donné un coup de barre important dans la

direction de la protection des ressources et de I'environnement.



1.1 Problématique du sujet

Les fabriques de pites et papiers sont reconnues comme étant de grandes
consommatrices d'eau dans leurs procédés de fabrication, et I'industrie du désencrage en
utilise parfois une plus grande quantité due aux étapes de lavage et de flottation (2); il en
résulte alors une génération importante de rejets liquides. A ce jour, quelques efforts ont
montré qu'il était possible de réutiliser une certaine quantité des eaux de procédé en les
traitant adéquatement a l'aide d'équipements tels: des décanteurs, des cellules de flottation
et des filtres a disques. Les industries devront se tourner vers des équipements beaucoup
plus élaborés pour espérer atteindre graduellement la fermeture des circuits d'eaux d'ici
une dizaine d'années. Auparavant, les industries du désencrage étaient alimentées par des
ressources présélectionnées qui correspondaicnt a leurs besoins, c'est-a-dirc des mati¢res
premiéres pouvant étre traitées par leurs équipcments a I'intérieur méme de leurs limites et
de leurs capacités. Aujourd'hui, dii a la fois 4 la demande grandissante de produits
fabriqués contenant en partie des fibres recyclées et a la forte exportation du papier et du
carton, les compagnies canadiennes font face 2 un manque de vieux papiers correspondant
a leurs criteres de sélection; citons par exemple: les revues, les photocopies, les annuaires
téléphoniques, les mélanges de toutes sortes de vicux papiers (Mixed Office Waste ou
MOW). Aussi, une nouvelle sorte d'encre d'impression (surtout pour le papier journal)
est apparue sur le marché américain depuis quelques années pour des raisons de flexibilité
lors de l'impression. Il s'agit des encres flexographiques a basc d'eau, plutdt qu'a base
d'huile, utilisées a 'aide de la technique d'impression typographique. Ce type d'encre
contient moins de polyméres et s'émiette cn petites particules hydrophiles de 0,22 1 um
lors de la mise en pate (3). Cela occasionne un probléme lors du désencrage, car selon
Vidotti, Johnson et Thompson (4), la probabilité de collision des particules d'encre avec
les bulles d'air dans la cellule de flottation dépend de la dimension, de la forme et de la
masse volumique de ces particules et, comme elles sont minimes, l'efficacité d'enlévement
en est limitée (5). Ferguson (6) mentionne qu'il est impossible de récupérer les particules
d'encre inférieures a 1 pm et que cela affecte la blancheur de la pate étant donné leur
accumulation dans le circuit d'eau blanche. Toutefois, ceci n'est pas un probleme pour les
électrotechnologies membranaires, car elles couvrent une large gamme de dimensions
(quelques Angstroms a une centaine de microns). Un autre inconvénient relié a I'emploi
de fibres secondaires est la colle (résine). Ce contaminant encrasse les machines a papier
lorsqu'elle précipite sur I'équipement, il en résulte un colmatage des feutres, des bris au
niveau de la calandre et des presses. Donc, la toile s'obstrue, la pite s'égoutte
difficilement par endroit et, par le fait méme, la feuille produite présente des points moins
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opaques (dilution de la pate). Les électrotechnologies membranaires permettent une
séparation des eaux de procédé d'avec les colles; il suffirait par exemple de les concentrer
suffisamment pour pouvoir en disposer par combustion. La forte pollution des rejets
liquides générée par le désencrage constitue un autre probléme. Si la population est
enthousiaste a l'idée de récupérer et de recycler les vieux papiers, elle demeure toutefois
vigilante lorsqu'il s'agit du contenu des effluents rejetés aux cours d'eau ou des résidus
déposés dans les sites d'enfouissement. Le facteur environnemental est donc primordial

aux yeux de la population et c'est un défi de taille a relever pour les papetiers.

Par ce mémoire, il sera démontré que les procédés de séparation par membranes
sont des outils de traitement et de recyclage extrémement efficaces. Ces procédés, ayant
comme force motrice la pression, sont fondés sur le transfert partiel d'un mélange a
travers une membrane qui s'oppose au passage d'un ou de plusieurs solutés. Deux
courants sont créés lors du passage de 1'alimentation sur la membrane: il y a le perméat et
le concentrat. Si I'on désire une boue a valeur énergétique, le courant de concentrat est
celui sur lequel l'attention sera portée. Par contre, si on doit rencontrer les normes
environnementales ou recycler une certaine partie de la solution alimentée, le perméat sera
tout indiqué. Contrairement 2 la technique de lavage et a la technique de flottation, aucun
produit chimique n'est nécessaire pour effectuer la séparation, ce qui représente un
avantége certain. Présentement, selon la recherche bibliographique effectuée pour ce
mémoire, aucun procédé de séparation par membranes n'est en fonction dans l'industrie
du désencrage. Nous n'avons trouvé que deux articles; le premier, traitant d'essais
réalisés en ultrafiltration et qui démontrait la possibilit¢ d'enlever les encres
flexographiques (7) et l'autre, étudiant la possibilité que la microfiltration et I'ultrafiltration
seraient des moyens permettant de clarifier les effluents de 1'étape de lavage d'un procédé
contenant des encres flexographiques et a base d'huile (8). Ce mémoire démontrera la
faisabilité de traiter (par procédés membranaires) 1'eau provenant du traitement primaire
afin de I'amener & un niveau de qualité permettant le recyclage du perméat dans le procédé
du désencrage, mais aussi tentera d'accorder la qualité du perméat aux objectifs des

nouvelles normes environnementales.

1.2 Objectifs du mémoire

L'objectif principal de ce projet consiste a évaluer I'application des techniques de

séparation par membranes comme outil de traitement des effluents provenant du procédé



4
de l'industrie du désencrage. Quatre sous-objectifs en découlent: 1) l'obtention d'un
perméat de qualité pouvant étre réutilisé dans le procédé de désencrage, 2) la satisfaction
des nouvelles normes environnementales prévues pour 1995 en ce qui a trait 2 la qualité du
perméat, 3) la minimisation du volume de concentrat, 4) la modélisation et la conception

d'un procédé membranaire (ingénierie des membranes).

Afin d'évaluer les performances des procédés membranaires sur le traitemement
des eaux de désencrage, un certain nombre de méthodes de référence ont été retenues.
Pour ce faire, les méthodes d'analyse et les parameétres suivants ont été choisis: 1'analyse
par spectrophotométrie UV-Visible, la conductivité, la DBOg, la DCO, la NTK-N, le

phosphore total et la mesure des matieres solides en suspension (MES).

Les membranes ont été caractérisées avec un soluté de référence et avec l'effluent
industriel a I'aide d'un banc d'essai congu pour utiliser un minimum de solution, tout en
favorisant I'écoulement tangentiel a la surface de chaque membrane. Des essais a 1'échelle
pilote, pour différentes conditions d'opération, ont été réalisés afin d'étudier les effets
combinés des phénomenes présents causés par le module et & la membrane choisie.

1.3 Historique des membranes

Ce n'est pas d'hier que le sol sert de membrane naturelle 3 'eau. Cependant, la
premiére analyse des phénoménes provoqués par les membranes ne fut pas réalisée avant
le XVIII & si¢cle. P.La Hire (1640-1718) note que la vessie de porc est plus perméable a
I'eau qu'a l'alcool. Le physicien A.Nollet (1700-1770) mit en lumiere la pression
osmotique. Il découvrit I'existence de forces de part et d'autre d'un morceau de vessie de
porc qui servit & séparer une solution aqueuse (9). R.Dutrochet (1776-1847) étudie
l'influence de la pression osmotique dans les processus biologiques. Le chimiste T.
Graham (1805-1869) enrichit des mélanges d'oxygene et d'azote avec des membranes,
apres avoir différencié des cristalloides et des colloides. J.Traube (1826-1894) fabrique
des membranes artificielles en précipitant du ferro-cyanure de cuivre dans de la céramique.
A Fick (1829-1929) étudie la diffusion aprés avoir coulé les premiéres membranes de
nitrocellulose 2 1'aide d'une solution d'éther. Ces membranes sont utilisées, entre autres,
par J.Van't Hoff (1852-1911) et en 1877, établit les lois sur les solutions diluées. Le
chimiste frangais L.Pasteur (1822-1895) utilise des membranes dans ses travaux sur la
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biologie. Le prix Nobel 1920, W.Nernst (1864-1941), définit en 1890 le syst¢me

membraneux. En 1907, H.Bechold prouve I'importance du mode de confection des
membranes. De 1924 4 1926, R.Collander montre que la perméabilité des membranes
poreuses dépend de la masse molaire des solutés non électrolytiques. Les principes de
base de I'électrochimie des membranes sont définis par les articles de F.Haber (1868-
1934), de A.Bethe en 1909 et de T.Thoropoff datés de 1915.

Aprés la guerre 1939-1945, commence le développement industriel des
membranes. Au début des années 1950, C.E Reid étudie I'osmose inverse. Vers la fin de
cette décennie, Loeb et Sourirajan fabriquent la premiére membrane en acétate de cellulose
asymétrique. Sourirajan interpréta, pour ce faire, la loi d'exceés de soluté de Gibbs. Ala
fin des années 1960, la recherche s'intensifie du c6té des polyamides comme matériaux de
remplacement. Aux Etats-Unis, les modules de type spiralé et de type fibres creuses
apparaissent vers les années 1970. A la fin de cette décennie et au début des années 1980,
les membranes composites, puis inorganiques, voient le jour. De 1982-1987 les Japonais

investissent dans un programme national de recherche sur les membranes.



CHAPITRE 11

LE PROCEDE DE DESENCRAGE

2.1 Mécanisme du désencrage

La conception et l'opération d'un procédé de désencrage impliquent deux
difficultés: premiérement, détacher I'encre des fibres cellulosiques secondaires et
I'¢liminer de la suspension afin d'amener la blancheur au niveau de qualité désirée, et
deuxiemement, extraire les débrits (trombones, agraphes, plastiques, etc. de la péte
recyclée). Merriman (10) a dressé une liste des divers contaminants se retrouvant dans la

pate formée au triturateur. Ceux-ci y sont caractérisés par leur masse volumique et leur

taille et sont présentés au tableau 2.1.

TABLEAU 2.1 Caractérisations des contaminants selon la dimension et la

masse volumique.

Contaminants Dimension (1) Masse Volumique
(kg/m3)
Asphalte 2,3 1100 - 1500
Cire 1,2 1800 - 2600
Colle 3 900 - 1100
Encre 1,2,3 1200 - 1600
Glaise 2 1800 - 2600
Latex 3,4 900 - 1100
Meétal 5 6000 - 9000
Polyéthyléne 4,5 910-970
Polystyréne 4,5 1040 - 1100
Polystyréne en expansion 4,5 300 - 500

Légende (1)

1) particules partiellement dissoutes

2) - de 40 microns
3) 40 a 400 microns
4) 0,434 mm

5) +de 4mm




Le procédé de désencrage (figure 2.1) permet I'utilisation de fibres secondaires en
remplacement de la pate vierge. 1l doit répondre aux deux objectifs mentionnés plus haut,
tout en tenant compte de I'état initial des vieux papiers (mécanique ou chimique, écrue ou

blanchie) et des exigences du produit final.

Avant de décrire chaque opération unitaire du désencrage, il est important de
différencier deux termes, soient le désencrage et le recyclage. Le procédé de désencrage
est le plus exhaustif et permet, en enlevant l'encre, la ré-utilisation de vieux papiers dans la
fabrication de nouveaux papiers. Quand au recyclage, il fait partie intégrante du procédé
de désencrage. Il consite uniquement 2 désintégrer les ballots de vieux papiers, sans les
désencrer, a tamiser et A épurer la pite formée. Celle-ci servira A la fabrication de carton
doublure et de papier pour cannelure. En fait, la pite recyclée est ni flottée, ni blanchie.

2.1.1 La mise en pite

C'est dans un triturateur que les fibres secondaires sont mouillées et sé€parées. La
principale difficulté résulte dans l'extraction de l'encre des fibres recyclées. Pour y
parvenir, il faut alimenter le triturateur avec de 'eau chaude et des produits chimiques
nécessaires au désencrage. Chacun de ces produits a sa propre fonction et est utilisé selon

les besoins et les attentes du manufacturier.
2.1.1.1 L'hydroxyde de sodium (NaOH)

L'hydroxyde de sodium est un des plus importants produits dans le procédé de
désencrage. Il permet d'ajuster le pH dans la région de I'alcalinité désirée lors de la mise
en pate, mais aussi, d'hydrolyser et/ou de réaliser une saponification des encres (11). Le
pH alcalin meéne A une ouverture des fibrilles et au gonflement des fibres et, par le fait
méme, elles deviennent plus flexibles (3). Cependant, un pourcentage inadéquat de
NaOH additionné au triturateur aura comme conséquence de foncer la pate (pite de bois)

ou d'en augmenter la couleur.
2.1.1.2 Le silicate de sodium (Na,SiO,)

Comme l'indique la réaction chimique 2.1, le silicate de sodium est une source

d'alcalinité et affecte donc le pH du milieu (3).
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Na,Si0, + H,0 = 2Na* + OH- + HSiO;" (2.1)

Le silicate permet, en partie, d'extraire des fibres (en particulier les fibres
provenant d'un procédé de mise en pite mécanique) les encres qui leur adhérent, par leur
mise en suspension ou en solution, et empéche, par son action dispersante, la redéposition
de celles-ci sur les fibres (11). Pour améliorer l'efficacité du peroxyde d'hydrogeéne, le
silicate stabilise I'environnement en désactivant principalement I'action catalytique des ions

métalliques qui décomposent le peroxyde.
2.1.1.3 Le peroxyde dhydrogene (H,0,)

La réaction du peroxyde avec I'hydroxyde de sodium (2.2) est présentée ci-bas
(6). L'ion HOO" est I'agent actif de blanchiment.

H,0, + NaOH = HOO- + Na* + H,0 (2.2)
T = 40-45°C
pH = 10-11.5

Parfois, le peroxyde d'hydrogéne est ajouté au triturateur afin de décolorer les
groupements chromophores causés par le milieu alcalin. II est d'autant plus employé
lorsque la pate secondaire provient d'un procédé mécanique de mise en pite (12). Plus

loin, nous traiterons de son efficacité de blanchiment.

2.1.1.4 Les surfactants

Les surfactants ont deux fonctions soient: ils servent d'agents mouillants au
triturateur et, ajoutés avant l'unité de flottation, ils collectent I'encre et la dispersent ensuite
dans le procédé de mise en pate. Deux parties actives caractérisent les surfactants:

1) une extrémité est hydrophile
2) l'autre est hydrophobe

La partie hydrophobe est composée d'une substance organique (longue chaine
d’hydrocarbone) et se lie facilement a l'encre. La terminaison hydrophile est constituée
d'un groupement trés polaire et s'associe donc aisément avec I'eau. Lorsque les
surfactants sont additionnés dans le milieu aqueux, ils forment des micelles. 1ls diminuent
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¢galement la tension de surface de l'eau, afin de faciliter le mouillage des fibres, et

réduisent les liaisons entre l'encre et la fibre.
2.1.1.5 Les agents séquestrants (DTPA)

Colodette, Rothenberg et Dence (13) indiquent que les séquestrants, comme le
DTPA (diéthyléne triamine penta acétate de sodium), forment des complexes solubles avec
les ions métalliques afin d'éviter la décomposition du peroxyde d'hydrogéne. Le DTPA
s'utilise seulement avec I'usage de peroxyde dans le procédé de désencrage. Il est A noter

que les sources d'ions métalliques sont nombreuses et peuvent provenir soit:

1) de l'eau fraiche
2) de l'eau blanche

3) des vieux papiers

Le DTPA, contrairement au silicate de sodium qui réagit avec le calcium et lc
magnésium (14) pour former des sels insolubles, sélectionne les ions métalliques lors du
procédé alcalin de désencrage (15). Selon l'ordre de sélectivité, le DTPA réagira avec le

nickel bien avant l'aluminium.
Ni2+, CU2+, C02+, F62+, Pb2+, Zn2+, Mn2+, F63+, C212+, Mg2+, Al3+

2.1.1.6 Les acides gras et le chlorure de calcium

Les acides gras (CH3 (CHp),, COOH) fonctionnent comme des collecteurs
chimiques lors de la flottation des particules d'encre. Le chlorure de calcium est ajouté
dans la solution, car il durcit 'eau. Les micelles, qui pour certaines étaient hydrophiles
deviennent hydrophobes. Ces particules, qui se dispersaient avant l'ajout de l'acide gras
et du CaCl,, se déstabilisent et sont attirées par les bulles d'air. Elles se retrouvent a la
surface libre de la cellule de flottation et sont par la suite éliminées. Le CaCl, convertit les
collecteurs chimiques (savon et acide gras) en savon insoluble (base de calcium) pour
qu'ils puissent étre entrainés par flottation. Les collecteurs chimiques peuvent étre ajoutés
dans le triturateur ou bien juste avant la cellule de flottation (3).
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2.1.2 Produits chimiques de blanchiment

Il existe 4 agents de blanchiment plus ou moins employés les uns que les autres.
Le produit utilisé est déterminé selon le type de matiére premiere a recycler et par la qualité
de la production désirée. Un survol rapide de ces agents de blanchiment sera effectué

avant de discuter des équipements utilisés dans l'industrie du désencrage.

2.1.2.1 Le peroxyde d'hydrogene (H,0,)

11 est utilisé en combinaison avec le silicate de sodium pour éviter sa décomposition
en présence d'ions métalliques. Le peroxyde blanchit la fibre en oxydant les groupements
chromophores présents a l'intérieur. Il est aussi un agent de blanchiment trés efficace
pour la fibre provenant d'un procédé mécanique, car il ne délignifit pas la pate pour

blanchir.

2.1.2.2 Le chlore (Cl,) et I'hypochlorite de sodium (NaOCl)

Lorsque la pate est délignifiée et que le produit final doit atteindre une blancheur
ISO de 80 et plus, I'hypochlorite et le chlore sont nécessaires. L'hypochlorite peut étre
ajouté au triturateur afin d'aider a la dispersion de l'encre. Cependant, ces produits sont

peu employés en désencrage.
2.1.2.3 L'hydrosulfite de sodium (Na,S,0,)

Comme pour le peroxyde d'hydrogene, I'hydrosulfite de sodium doit étre combiné
a un agent séquestrant afin d'éviter sa décomposition. Celui-ci sert & blanchir les fibres
secondaires provenant d'une mise en pite mécanique, et il constitue un agent réducteur.
Plusieurs l'utilisent en deux étapes en se servant successivement de H,O, et de Na,S,0,.

2.2 Equipements utilisés dans le procédé de désencrage

La description antérieure a montré que certains produits chimiques libérent l'encre
contenue sur les vieux papiers alimentés au triturateur. Cependant, il ne faut pas
uniquement décrocher l'encre de ces fibres, il faut aussi I'éliminer de la suspension de pate
recyclée. Pour y parvenir, la suspension doit étre soumise a la technique de lavage ou de
flottation; ou la combinaison des deux pour obtenir un meilleur résultat.
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2.2.1 Le procédé de flottation

Le désencrage par flottation se veut un procédé de séparation sélectif qui soustrait
l'encre (préalablement détachée) de la suspension qui lui est alimentée. Pour ce faire, de
l'air est introduit a 'intérieur de la cellule de flottation afin de générer de fines bulles,
selon une distribution des dimensions recherchées. Les particules d'encre s'y accrochent
et montent a la surface libre de la solution. Une mousse est formée et par la suite éliminée

par raclage ou par aspiration.

Di aux nouvelles technologies d'impression (encres), le procédé de flottation s'est
imposé de lui-méme chez les désencreurs. Read (16), cité dans Ferguson (6), a mis en
relief l'effet qu'a la mise en péte dans le triturateur sur la dimension des particules d'encre

et cela, en fonction du procédé d'impression (tableau 2.2).

TABLEAU 2.2 Dimension des particules d'encre versus la technique
d'impression.

Technique d'impression Dimension des particules
(microns)
Flexographique 03-2
Lithographique 2-30
Gravure 2-100
Offset 2-100
Letterpress 10 - 50

La grande quantité d'eau consommée par le procédé de lavage et les pertes de

fibres encourues ont également aidé a populariser le procédé de flottation.

Johansson et McCool (17), cités dans Silveri (18), mentionnent que le processus

de flottation s'effectue en 3 étapes, soient:

1) I'aération
2) le mélange
3) la séparation
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Lors de 'aération, il y a controle de la quantité d'air fourni et de la distribution des
dimensions des bulles générées dans la cellule. Le nombre et la dimension de ces bulles
d'air contribuent a l'efficacité de la flottation de l'encre. Afin de favoriser l'attachement
des particules d'encre aux bulles, et donc augmenter la fréquence de collisions, une micro-
turbulence est créée dans le mélange. La séparation consiste a entrainer des groupements
encre-bulle 2 la surface libre du liquide. Il faut favoriser une montée rapide, en demeurant

toutefois A l'intérieur des limites du régime laminaire pour éviter le bris des flocs.

2.2.1.1 Efficacité de la flottation

11 faut, pour concevoir un bon systéme de flottation, retenir cet objectif: maximiscr
I'enlévement de l'encre tout en minimisant la perte de fibres. Cependant, la connaissance
des parameétres affectant la flottation et de leurs interrelations est primordiale. L'efficacité
d'extraction est fonction de 1'équipement et de la suspension alimentée (incluant la chimie

utilisée lors du désencrage).
A) Suspension alimentée au flottateur

1) La température

2) Le pH

3) La dureté de l'eau

4) La consistance

5) L'agent collecteur

6) Le surfactant (tension de surface et mouillabilité de la
fibre)

B) Equipement congu en fonction de:

1) La dimension, la forme et la distribution des particules
attendues, en tenant compte de la chimie employée.

2) La dimension, le nombre et la distribution des bulles d'air
désirées. C'est le désign des injecteurs qui permettra un

fonctionnement efficace.
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Il est & noter que la cellule de flottation fournit un travail optimum pour des
particules d'encre de 10 4 100 um. II faut donc retenir que l'efficacité de flottation est

fonction, entre autres, du type de papier & désencrer.
2.2.2 La technique de lavage

Le procédé de lavage s'utilise afin de soustraire les particules d'encre, les saletés et
les charges de la pate. Il consiste a tamiser la suspension de pite sur un tamis, permettant,
selon la dimension de ses mailles, de réduire le plus possible la perte de fines dans
l'effluent. A l'entrée, la concentration ("consistency") de I'alimentation varie entre 0,6 et
1%, et la suspension acceptée a une concentration de l'ordre de 3 2 4%. La technique de
lavage est optimale lorsque les particules a extraire ont des dimensions de l'ordre de
10um. Cependant, cette technique utilise beaucoup d'eau et, pour obtenir une péte bien
désencrée, trois a quatre étapes de lavage sont de mise. Ce procédé requiert un grand
espace et une maintenance suivie et rigoureuse. Selon Crow (19), le succes d'un procédé
par lavage dépend de la qualité de 'eau clarifiée, de la chimie dans I'eau d'appoint et de sa

conception.

2.2.3 Le procédé de tamisage

L'objectif principal du tamisage est, entre autres, de rejeter divers contaminants
présents dans la pate, par leur dimension et leur géométrie. Le tamisage des fibres se
réalise généralement en plusieurs étapes, car cela permet d'obtenir une efficacité
d'enlévement élevée, tout en conservant beaucoup de bonnes fibres. Par exemple, le
tamisage primaire sert a éliminer le plus possible les débris, et ce, plus que tout autre
tamisage subséquent. Le tamisage tertiaire, au contraire, sert a purger le systéme €L, en
méme temps, scert & recouvrer le plus possible les fibres réutilisables. Le tamisage
secondaire sert d'intermédiaire cntre le tamisage primaire et le tamisage tertiaire et permet
de retenir les petits débris (plastiques, "styrofoam™) qui pourraient bloquer les tamis
tertiaires - il y aurait une plus grande perte de bonnes fibres sans ce type de tamisage -.

Les tamis sont congus de facons différentes. Il existe des tamis a plaques
perforées (trous) ou a fentes de longueurs et de largeurs optimales, permettant de faciliter
la séparation. Les tamis s'utilisent avec un élément rotatif qui génére des pulsations a la

surface de ceux-ci afin de les nettoyer, ce qui a pour conséquence de prévenir le colmatage
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des trous et des fentes. Ces types de tamis s'opérent a pression atmosphérique.
Aujourd'hui, avec l'augmentation de la production (vitesse des machines a papier,
nouvelles technologies), les papetiers utilisent des tamis centrifuges pressurisés.

Le tamisage est un procédé en lui-méme. Plusieurs nouveautés arrivent sur le
marché depuis quelques années; pour en savoir davantage sur le sujet, voir les articles de
Hawkes (20) et Hooper (21).

Cette section portant sur le procédé de désencrage nous apprend que ce dernier, &
cause des techniques de lavage et de flottation, utilise une grande quantité d'eau et de ce
fait, il devient important de ségrégationner les effluents et de diminuer l'apport en eau
fraiche dans le procédé de désencrage. D'aprés la qualité des rejets provenant du
traitement primaire de 1'usine Désencrage C.M.D. Inc. (tableau 5.4), il semble possible de
traiter cette solution par une ou plusieurs techniques de séparation par membranes. En
effet, la charge (DBOS5, DCO, NTK-N, phosphore total, sels en solution) que ce type
d'effluent contient n'est pas excessive. De plus, les particules d'encre flexographique
(tableau 2.2), lorsque présentes - type d'encre indélogeables de la suspension par les
techniques conventionnelles (flottation, lavage) - pcu‘vent étre retenues par une technique
membranaire; ce qui aiderait a blanchir la pate. Par contre, la concentration des MES est

élevée.



CHAPITRE III
LES PROCEDES MEMBRANAIRES

3.1 Les techniques séparatives

Il existe un nombre important de procédés de séparation permettant de traiter divers
effluents usés, notamment les techniques biologiques, chimiques, physiques et
membranaires. Le tableau 3.1 présente plusieurs approches pouvant étre utilisées, sachant
qu'il faille soutirer des solides dissous, des matiéres en suspension ou des particules

grossieres d'un rejet liquide.
3.2 Caractérisation des membranes, des modules et des vaisseaux

Dans un procédé de séparation par membrane, il est évident que la piéce maitresse
se veut la membrane. Elle présente une structure comportant la peau et le renfort. La peau
est trés fine et méme, d'une épaisseur indéterminée; elle posséde des pores cylindriques de
rayons variables et répartis a la surface de celle-ci. C'est elle qui rejette les solutés
indésirables suivant I'affinité du matériau membranaire versus le fluide alimenté, la
géométrie et les forces de surface et d'interface. Le renfort est de forme asymétrique
d'une texture beaucoup plus poreuse mais d'une épaisseur plus grande (100 a 200 um)
que la peau. La membrane se caractérise par: sa perméabilité intrinséque Ai (section
3.7.3), son facteur de séparation intrinseéque f ' (position), son type de matériau (tableau
3.2), sa résistance 2 la différence de pression transmembranaire APm, sa résistance a la
température, aux agents bactériens, au chlore libre et au pH et enfin, par son "Silt Density

Index" maximum (SDI).

Le module est un outil servant de support & la membrane. Il se caractérise par la
quantité de fluide qu'il peut traiter (débit d'alimentation ), son diameétre, sa longueur, son

taux de récupération (REC) et par sa forme.
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Le vaisseau consiste en un cylindre de diameétre et de longueur variables servant a
contenir les courants créés lors du processus de séparation. Comme il est soumis 2 la
pression d'opération, le vaisseau est congu et testé afin de répondre A des pressions

d'opération souvent 1,5 fois plus élevée que la pression maximale d'opération

TABLEAU 3.1 Approches pour soutirer divers contaminants d'un
effluent.

Contaminants Procédés

Adsorption
échange d'ions.
charbon activé.
granule.

Réduction organique
digestion aérobie.
digestion anaérobie.

i i .

Solides dissous Concentration
évaporation.
cristallisation.
cryogénie.

Séparation membranaire
ultrafiltration (UF), nanofiltration (NF),

osmose inverse (OI),
électrodialyse et pervaporation.

Flottation air dissout

Matieres en suspension Décantation/clarification

Filtration

Séparation membranaire
microfiltration (MF).

Epuration (masse volumique)

Particules grossieres . . :
J Tamisage (forme + dimension)

recommandée par le manufacturier. Il peut étre fabriqué en fibre de verre renforcie d'un

polymere, en acier inoxydable 304 et 316 ou simplement en polymeére.
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3.3 Relations thermodynamiques

Lorsqu'un systeme subit un changement d'état, on considere le premier principe de
la thermodynamique pour décrire I'évolution de ce changement. L'énergie E représente

bien le systeéme dans I'état donné. Cette énergie peut se présenter sous plusieurs formes:

TABLEAU 3.2 Matériaux qui composent les membranes.

Procédés Matériaux

Alumine

Esters de cellulose (mélangés)
Nitrate de cellulose
Microfiltration (MF) Polycarbonate
Polyester

Polypropyléne
Polytétrafluoroéthyléne (PTFE)

Chlorure de polyvinyl (PVC)

Tubes en carbone
Cellulose regénérée
Céramique composite
Co-polymere de PVC
Polysulfone

Ultrafiltration (UF)

Polyacrylonitrile
Polyélecrolyte

Fluorure de Polyvinylidéne

Acétate de cellulose

Osmose inverse (OI) Triacétate de cellulose

Polyamide (arématique) -

Oxide de zirconium avec acide polyacrylique
Polyamide + polysulfone(TFC)
Polybenzimidazole (PBI),(PBIL)
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énergie associée au mouvement et A la position des molécules, énergie associée 2 la
structure de l'atome, et les énergies cinétique et potentielle. Selon la thermodynamique
(22), tout systeme tend naturellement & minimiser son niveau d'énergie libre. Lorsqu'il

s'agit d'une solution, le niveau d'énergie libre, pour le solvant, peut étre représenté par
son potentiel chimique P ;... qui est lié étroitement A la pression osmotique du soluté dans

la solution. Quel est ce lien entre le potentiel chimique et la pression osmotique? La
pression & est une mesure directe du potentiel chimique du solvant dans une solution a

pression atmosphérique.
Pour un syst¢me de masse fixe:
dU = TdS - PdV (3.1

U: énergie interne, J.

T: température absolue, K.
S: entropie, J.K-1L.

P: pression, Pa.

V: volume, m3.

Lorsque les quantités des composants changent, cette équation (3.1) devient:

dU=TdS-PdV+ ) pdn; (3.2)

1

od |; est le potentiel chimique de la substance i associé A n; le nombre de moles. Donc, le
potentiel chimique du solvant est fonction de la température, de la pression, et est maximal

pour le solvant pur.

Pour trouver une expression liant le potentiel chimique a I'énergie libre de Gibbs, on pose:
G=U+PV-TS (3.3)

et on dérive 'équation 3.4:

dG =dU + PdV + VdP - TdS - SdT (3.4)



20

Substituant dans (3.2), on trouve que:

dG =-SdT+VdP+ ) p;dn; (3.5)

Sachant que I'énergie libre de Gibbs est fonction de la température, de la pression et

des substances qui composent la solution:

G = f (T, P, nA, nB, veey ni)
Par conséquent, 1'équation 3.5 peut étre transcrite ainsi:

dG-(—),,,,ldT+( )T,,|dP+Z (—),,, dn, (3.6)

et (aG

puisque ( T ]p o >

). n, SUppoSent une composition constante:

aG) =-§ et (aﬁl =D (3.7)

(a_]- PN, a_P 0

d'otl, combinant I'équation 3.6 et les relations de 3.7:

G——SdT+UdP+Z ( );p dn, (3.8)

En comparant I'équation 3.8 a l'équation 3.5, on trouve:

oL}
M= (a_nl]T,P

Il est a noter que les variables molaires partielles sont définies a température et a pression

constantes, donc (a—G)TP est la fonction molaire partielle de Gibbs pour le composant A.
ny o

Considérant la température constante et la composition constante, de 1'équation 3.8 on a:

oG

a_P)T,nA (39)

= (



0°G oL, vV
[anA h [E)P ]T"“ [anA]T'P

Aussi, dans le volume de Sourirajan (23) et Brun (24):
Uy =Ha+RT1Ina,
Pour une solution aqueuse,
Heau = Heay +RT INA,,

L%, : potentiel chimique de A 2 I'état standard, J.moleL.
WL, : potentiel chimique de A dans la solution, J.mole..

O, : potentiel chimique de 1'eau pure a I'état standard, J.mole-!.

a, : activité du composant A.
a,,, ° activité de I'eau.

R : constante des gaz parfaits, J.mole-!.K-1.

et de la relation 3.10:

79
¢ ”ea")“ dP= jv dP
P,

combinant (3.11) et (3.12):
Py

0
J‘veau dP = teay —Mean = —RT Inag,,
P

Si V,, est constant, on intégre 'équation 3.13, d'ou:

cau

V. (P,-P)=-RTIna_,

3.4 Les substances polaires

21

(3.10)

(3.11)

(3.12)

(3.13)

(3.14)
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Parmi les substances polaires, on classe les composés covalents polaires et les
solides ioniques. La principale interaction entre les particules élémentaires de ces
substances est du type Keesom. C'est-a-dire une attraction entre des charges positives et
négatives permanentes (attraction électrostatique). Le théoricien Fritz London note que
l'attraction entre les molécules des substances covalentes polaires pures, telles H, et Br,,
est due a la formation de dipdles instantanés. Il y aurait déséquilibre de charges a un
instant donné et rééquilibre par la suite. Chez les composés covalents polaires tels, HCI,
H,0 et SO,, les interactions électriques sont beaucoup moins fortes que celles qui
s'installent entre les molécules des substances covalentes polaires pures, car les charges de
ces composés sont plus faibles. Ces molécules polaires peuvent étre représentées sous
forme de dipdles permanents aptes a s'aligner pour maximiser les interactions de Keesom.
L'eau représente un cas particulier parmi ces substances, en ce sens qu'elle est le seul
composé€ a étre a 1'état liquide a température ambiante. Donc, les liens de Keesom (pont

hydrogeéne) sont tres forts, soit trés polaires.

Chez les solides ioniques, comme Na*Cl- et K+OH-, l'interaction entre les
particules est tres forte et multidirectionnelle. Ces attractions sont tellement musclées que
les cations et les anions ne peuvent dans des conditions normales se détacher les uns des
autres. C'est pour cette raison que la classe des substances ioniques ne renferme que dcs

solides.

Retenons de tout cela que les substances semblables sont mutuellement solubles et

donc, qu'un soluté polaire, quel qu'il soit, se solubilise dans l'eau.
3.5 Pression osmotique:

D'un point de vue physico-chimique, la pression osmotique est interprétée comme
la tendance qu'a un soluté en solution & devenir plus dilué (figure 3.1.). Si une membrane
perméable au solvant pur, et non au soluté, est placée entre ce solvant et une solution
binaire, on observera, au départ, que les niveaux de liquide de part et d'autre de la
membrane sont identiques. Aprés un certain temps, le solvant commencera a s'écouler a
travers la membrane et vers la solution concentrée. Le soluté tendra a occuper, par
diffusion, le plus grand volume possible afin d'atteindre le degré maximum de désordre
(I'entropie). Le niveau de la solution concentrée augmente jusqu'd ce que la différence de
niveau (pression hydrostatique), entre le solvant pur et la solution, équilibre la pression
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osmotique du soluté dans la solution (25). Ce phénomene est l'osmose. Si une pression
supérieure a la pression osmotique est appliquée sur la solution, le sens d'écoulement
s'inverse et il y a déséquilibre, c'est I'osmose inverse.

An=n(*)-n(0) O(é%%% %Lé Sl'eeléu. Pression P
AT
Eau Eau Eau
—_ + + [+
Eau — Sel Eau Sel Eauq_ Sel
Osmose Equilibre osmotique Osmose inversée
A =m( *)
FIGURE 3.1 Phénomeéne osmotique.
La pression osmotique est définit selon 'équation 3.14:
n=P,-P (3.15)
donc, 'équation 31.5 devient:
RT
nT=- Ina (3.16)

eau
eau

L'activité de l'eau dans la solution, aggq,;, est calculée d'apres la relation:

P

_ “eau
ey = p°

eau

P.,.: pression de vapeur de I'eau en équilibre avec la solution, Pa.
PO

eau

: pression de vapeur de l'eau pure 2 la température considérée, Pa.

Si le soluté est volatil, la pression partielle de 'eau doit étre utilisée pour P,,,.
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Les données d'activité sont disponibles, selon Sourirajan (23), dans la littérature
de Robinson et Stokes, et de Scatchard et al., pour un grand nombre de solutions
aqueuses. Les données d'activité, en termes de coefficients osmotiques @, sont définis

par la relation de Robinson et Stokes:

INaga, = 10002 (3.17)

Substituant 1'équation 3.17 dans 1'équation 3.16, on obtient la pression osmotique en

fonction du coefficient osmotique:

=RT 3.18
d 1000v Zm (3.18)

Z; : nombre total de moles d'ions donné par une mole de soluté électrolytique (i=1, si le

soluté est non électrolytique).

R : constante des gaz, 8.316 J/mole.K.

Mj: masse molaire du solvant, kg/mole.

m : molalit¢ du soluté, mole/kg.

®d, : coefficient osmotique qui relie I'activité du solvant a la concentration du soluté,

adimensionnel.
V,,.: volume molaire partiel du solvant, m3/mole.

Pour une solution tres diluée contenant des solutés non-ioniques, la loi précédente (3.18)

peut étre approximée par la loi de Van't Hoff:

_RTC,
My
ou,
A - la concentration massique du soluté, kg/m?3.
M, :la masse molaire du soluté, kg/mole.
Lorsqu'on est en présence de macromolécules en solution, telles des protéines, la pression

osmotique se détermine par I'équation de Flory (26):

1
1 =C,RT (M—+aCA +B(CL)*+...)

A
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Plus le solvant solubilise le soluté, plus le coefficient o est grand.

Les concentrations d'ordre n+1, n+2, etc., décrivent la déviation a 1'idéalité de la loi de

Van't Hoff. Cette déviation provient des interactions soluté-solvant.

7 : la pression osmotique, Pa.

R :la constante des gaz, 8.316 J.mole'1.K-!

C, : la concentration massique du soluté, kg/m3.
M, : la masse molaire du soluté, kg/mole.

T : la température, K.

3.6 Les forces de surface et d'interface

Les forces de surface et d'interface sont dues a la structure électronique externe des
atomes ou des molécules, et sont issues d'un potentiel. Elles sont présentes dans les gaz,

les liquides et les solides.
3.6.1 Forces intermoléculaires et interatomiques

‘Ces forces sont d'une grande intensité et s'exercent sur de trés petites distances
(quelques Angstroms). La relation entre force (F), énergic () et distance (d) est donnée

par l'équation:

_4d@)
d(d)

Pour un syst¢me moléculaire, la relation entre distance et énergie peut étre représentée par

I'équation de Lennard-Jones (27,28):
d d
o((—d ) (—a, ))

ol d, est la distance d'équilibre, &, I'énergie maximale d'attraction, c'est-3-dire I'énergie
de liaison. Le terme d¢ représente 'attraction et le terme d!? la répulsion entre molécules
ou atomes. Ces forces intermoléculaires dépendent des natures respectives des molécules

et se divisent en 2 groupes (tableau 3.3).
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3.6.2 Forces de surface et d'interface au niveau de la membrane

3.6.2.1 Interface solide-liquide

TABLEAU 3.3 Energie de liaison selon le type de force

Liaison Type de force Energie de liaison ®o
kcal/mole
 Prma; Ionique 140-250
Primaires Covalente 15-170
Métallique 30-85
Liaison hydrogene 11 et moins
Secondaires Dipdle-dipole 4 et moins
London ou dispersion 9 et moins
Dipb6le ou dipdle induit 0,4 et moins

L'interface se définit par la surface de contact qui divise deux phases. Dans le cas
de la séparation par membrane, on retrouve une interface solide-liquide, car une solution
(la phase liquide) est mise en contact avec une membrane (la phase solide). A l'échelle
moléculaire, les aspérités de la surface membranaire et sa structure solide font en sorte
qu'il existe une interphase. Dans l'interphase, les molécules liquides ou solides
interagissent avec les molécules de la phase dont elles font partie et avec les molécules de
la phase opposée. Ces forces d'interaction entre molécules solides et liquides sont

appelées: forces de surface.

Il est 4 noter que dans l'interphase, il peut y avoir adsorption du solvant ct
répulsion du soluté, donc apparition d'une mince couche de solvant ultra-pur a cet endroit.
L'inverse peut également se produire avec l'adsorption préférentielle du soluté. En
considérant les molécules du solvant et du soluté comme étant incompressibles, on dira
que chaque molécule ne peut étre présente dans la zone situé€e a une distance inférieure ou
égale A son rayon. Plus loin de l'interface, dans la masse, les molécules ont seulement des
interactions avec des molécules de la phase dont elles font partie. Dans I'interface, il
existe deux types d'interactions moléculaires: celle entre la membrane et le soluté et celle

entre la membrane et le solvant. L'intensité respective de ces 2 forces détermine si le
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soluté est exclu ou attiré A l'interface. Ces interactions se font entre une molécule de
solvant ou de soluté et un ensemble de molécules (la couche superficielle de la membrane).

Lorsqu'on met en contact une solution avec une paroi solide (la membrane), la
fonction énergie potentielle ® est calculée de maniere différente. Si la distance est

exprimée par la lettre d, que la membrane se situe a d=0 et que le rayon du soluté et du
solvant sont représentés respectivement par R, et Ry, on obtient la relation suivante (27):

®(d) = 0,— 2224 54 <R,

Cp pureRT
d(d) = —In(—=2=
Can

ART BRT CRT
d - d3 +d12 ’

d
) —222 R, <d<Ry

&(d) = wand ,4i>Rg

ou la partie en d3 et d!2 représente les forces de Van der Walls et la partie en d, les forces
de répulsions électrostatiques. Les coefficients A, B, C qui caractérisent toutes ces forces

peuvent étre déterminés par chromatographie inverse.

3.6.3 Forces de surface et d'interface dans le milieu poreux

La figure 3.2 décrit l'agrandissement d'une partie d'une membrane ou I'on voit un
pore de longueur Lp et de rayon Rp. Plutdt, nous avons mentionné que la séparation par
membrane s'effectuait également par effet stérique et par affinité des molécules. Les
rayons R, et Ry sont, respectivement, la distance caractéristique de l'encombrement

stérique du soluté A et du solvant B.

Dans un pore, tout comme a la surface de la membrane, les molécules sont
assujetties a des énergies de liaison. Cependant, a l'intérieur de celui-ci, les molécules
sont attirées et repoussées dans toutes les directions par des forces de surface qui
proviennent des diverses énergies de liaison. La fonction énergie potentielle, dans le

milieu poreux, s'exprime par rapport au rayon r.

B(r)=co,—% 5r >R -R,

<I>(r)=91RTex;{92(R r )2], wad 5 r<R, ~R,

pRA
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Le niveau de la fonction énergie potentielle au centre du pore est affecté par 6, et 9, et joue
sur la pente de la fonction. La molécule présente dans l'axe central du pore est en
équilibre avec les forces de surface. Donc, la dérivée de la fonction énergie potentielle
(27) par rapport au rayon et a la position r = 0 donne z€éro; ce qui signifie que la force

z
/I /741teractions liquide-liquide

y Liquide /

Interface j—lnte ase : Int. solide-liquide

Solide \ & F( F(n
—s—\ T

Vv

Interactions

solide-solide Y.
k Rp
H

X

B
L~
Matériau
membranaire
r=0

FIGURE 3.2 Schématisation d'un pore et des différentes surfaces.
résultante est nulle.
3.6.3.1 Friction des molécules dans le milieu poreux

En plus des phénomenes de transport dans le canal d'écoulement et des forces de
surface au niveau de la membrane, la séparation des solutés s'effectue par affinité, par
empéchement stérique et par effet des forces de surface et frictionnelles dans le milieu
poreux selon le régime d'écoulement y prenant place. Si on exclut les forces de surface a
la membrane et dans le milieu poreux, la sé€paration se réalise par la taille des molécules.
La taille de ces molécules est déterminée par le rayon de Stokes-Einstein; cette relation tient
compte de la diffusivité du soluté, de la viscosité et de la température de la solution ainsi
que la constante de Bolztmann. Il est évident que lorsque R, est supérieur au rayon du
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pore R, il y a séparation totale du soluté A. Aussi, quand R, est beaucoup plus petit que
R, il n'y a aucune séparation. Lorsqu'il y a des molécules de rayon R, compris entre
0,1R, et IR, le phénomene de friction entre les molécules A et B dans le milieu poreux

survient.

Pour qualifier et quantifier la friction, la corrélation représentant une moyenne frictionnelle
dans la totalité du pore a été définie (27,28):

sid £0.22
b(A)= (1-2.104A+2.09° —0.950) ™!

siA)0.22
b(A)=44.57—-416.24 +934.9A% +302.4)\°

avec 7&:ﬁ
R,

Selon Faxen et Satterfield, la friction augmente rapidement lorsque A dépasse la valeur de
0.22 et que la friction approche alors un maximum quand R, tend vers R;, (23).

3.7 Les variables opératoires

La figure 3.3 montre un syst¢éme de séparation par membrane simple qui permet de
mettre en évidence les différentes variables opératoires. Il est trés important, pour réaliser
un bon plan d'expériences, de départager les variables qui dépendent du design, de
I'équipement, du fluide, ..., de celles qui leur sont indépendantes. Le tableau 3.4 résume
les variables indépendantes et dépendantes, ainsi que les paramétres qui se référent a ce
type de procédé de séparation. Les parameétres sont propres a I'€quipement, et en principe

ne changent pas avec le temps.

Définissons maintenant deux nouvelles variables qui sont la perte de charge dans le canal
d'écoulement AP, et la pression transmembranaire APm.

AP = Ppj - Pmo

P.—P
Apm=(mle°)_pM
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FIGURE 3.3 Schématisation des variables opératoires.

TABLEAU 3.4 Les variables opératoires.

Variables indépendantes

Variables dépendantes

Parameétres

Pmi  Vanne régulatrice

P, Membrane, canal,
Qmi, T, Pmi, fluide

Qmi Pompe Qp Membrane, fluide, Les coefficientsaetb
‘ APm, T
T Echangeur Car La surface effective Sm
Cay Procédé en amont Cas
P.m. Non ajustable Cso

La perméabilité Ai

Afin d'évaluer l'efficacité de séparation du systeme et de la membrane, on utilise le facteur

de séparation globale f et intrinséque f .

f___(CAl _CA3)
Cai

f' :(CA2 _CA3)
CA2

11 apparait évident que f égalera f dans le meilleur des cas donc, lorsqu'il y aura absence

d'accumulation de soluté sur la membrane.
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3.7.1 Etude d'écoulement

Les variables opératoires sont développées en tenant compte qu'il s'agit d'une
séparation d'une solution aqueuse binaire a travers une membrane asymétrique, et de
maniere isotherme. Une donnée essentielle pour caractériser une membrane d'un procédé
membranaire, ayant comme force motrice la pression, est la perméabilité intrinséque Ai de

la membrane. Pour expliquer ce que représente Ai, la figure 3.4 sera utilisée.

P

Suneee e e

PG 2% X 2C K K "" KX
BRSNS & Membl‘ane

Perméat

FIGURE 3.4 Filtration conventionnelle.

Avant d'évaluer Ai, il faut connaitre et comprendre la perméabilité de la membrane
A l'eau pure Aep. Pour évaluer cette derniere, nous avons besoin d'une membrane
poreuse et d'un solvant pur; le débit du solvant & température constante sera directement
proportionnel  la pression appliquée perpendiculairement a la membrane de surface Sm,

Soit:

Qp
P = poe (3.19)

Lorsqu'on varie la pression d'opération et qu'on porte sur un graphique Qp/Sm en
fonction de APm, une droite est obtenue. La pente de cette droite représente la

perméabilité Aep. Cependant, si la pression est gardée constante et qu'on fait varier la

température, on verra que le graphique de Qp/Sm, en fonction de la variable température,
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mouvement global du fluide. La figure 3.6 présente ces deux modes de transfert. Aussi,
des forces externes au fluide peuvent intervenir sur les surfaces, c'est-3-dire la pression,

ou sur les volumes, c'est-a-dire la gravité.
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Les taux de quantité de mouvement dans la direction r & I'entrée de 1'élément de volume (2

3.7.1.1.1 Bilans des taux de quantité de mouvement
r=r)et alasortie (A r=r + Ar) sont:

Entrée:
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En négligeant les forces de gravité, le bilan total de quantité de mouvement en régime

permanent est:

dv(r) 1dv(), 9P

2nrArAz u( e T dr ) 8_227”A2Ar |

3 ) It (r2) (3.20)
27 ar Az (C, () 2P 4 ¢ (r ) ZHe D g
dz dz
Divisant I'équation 3.20 par (2 7 r Ar Az):

d*v(r) 1dv(r). oP au,(r,z) dg(r,z)
- - ) A= - Cy(r,7)—2—2=5)=0 3.21
H( P ) 2 Cy(r,z) 52 3(r,2) 3z ) (3.21)

Selon les relations de Gibbs-Duhem, le 3¢ et le 4¢ terme de I'équation (3.21) sont nuls.
Eneffet, G = Zuin,. et dG = Zu,. dn, + Zn,. du, ce quirevient a dire que Zn,- du, =0.

L'équation (3.21) se résume alors a:

: 1d I AP
dvn) 1dvip (1 2P, (3.22)
dr r dr U Az
Cette équation différentielle peut étre résolue en tenant compte des conditions frontieres
suivantes; c'est-a-dire, en posant comme hypothése que le profil de vitesse est plat a

l'entrée du pore et que la vitesse est nulle 2 la paroi.

av(r) _
dr

0 a r=0

v(ir)=0 a r=R

P

La solution de cette équation est I'équation de Poiseuille (28,29):

AP,
v(r) = (4u—5)r (3.23)

Cette équation montre qu'une solution circulant de fagon laminaire dans un tube a
un profil de vitesse qui ne dépend que de r. Le tout en tenant compte des hypothéses de
départ.
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P:Lepore. b:Lesolvant..

Solution

Paroi 1
Matériau %/

Membranaire

@ranaire

FIGURE 3.7 Les conditions limites d'intégration.

Intégrant I'équation (3.23) afin de déterminer une équation permettant de calculer le débit

de perméat:
R, R,
Q,= ‘(l:v(r)27rrdr = ;l;4—A/,t%r2 2 rdr (3.24)
AP 't
Q,=2m—— [rdr (3.25)
4 P 0

Considérant qu'une membrane est formée d'un ensemble de n pores par unité de
surface qu'on suppose identiques, la relation représentant la loi de Hagen Poiseuille peut

aussi étre écrite de cette fagon (25,28):

4
_n Sm IT Rp® APm (3.26)
uLp

Qp
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N

ot,
Qp, débit de perméat (m?¥/s).

n, nombre de pores par unité de surface (m-=2).

Sm, surface de perméation de la membrane (m?2).
Rp, rayon des pores (m).

AP, différence de pression transmembranaire (Pa).
K, viscosité de la solution dans le pore (Pa.s).

Lp, longueur des pores (m).

Comparant 3.19 a 3.26, on trouve:

_nIIRp’
8uLlp

Acp (3.27)

La perméabilité au solvant pur Aep dépend donc de n, Rp*, L, et de la viscosité (1)
de la solution dans les pores. Alors, afin de caractériser physiquement la membrane, on

définit la perméabilité intrinséque au solvant pur par:

Al D I1 Rp*
8Lp
Donc, la relation liant A; et A, est:
A=A U (3.28)
Combinant 3.19 et 3.28, on trouve:
A= (3.29)
AP_.S,,

La perméabilité intrinséque A l'eau pure donne acces a l'interprétation des résultats
expérimentaux. En se référant a I'équation 3.29, on peut calculer le débit de perméation
attendu avec l'eau pure, peu importe la surface de membrane, la pression d'opération et la

température.
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3.7.1.2 Ecoulement d'une solution

Lorsqu'on sépare le soluté (f <100%) du solvant A l'aide d'une membrane semi-
perméable, il se produit une différence de concentration de part et d'autre de la membrane.
Lorsque la solution alimentée demeure homogene en tout point, un équilibre s'établit entre
le flux convectif qui amene le soluté i la surface de la membrane et le flux de diffusion qui
redistribue le soluté dans la solution. Cependant, ce n'est pas le cas. Il y a augmentation
de la concentration a la surface de la membrane, passant de C,; (figure 3.9) a Cy, tout
prés de la membrane. Cette augmentation est tres rapide et la pression appliquée aux fins
de la filtration doit étre sans cesse accrue pour vaincre la différence de pression osmotique

qui s'établit.
Cette augmentation de concentration cst décrite selon la loi de Fick (29).

dX
NA=XA(NA+NB)—CIDAB—&A (3.29)

ol, D,p est le coefficient de diffusion du soluté A dans le solvant B, et Z est I'épaisseur de
la couche formée a la surface de la membrane. N;j et X représentent respectivement Ic Tux

molaire et la fraction molaire de l'espéce i. La densité molaire de la solution est c;.

Comme (X, = N%NA 4 NB)), la relation 3.29 devient:

dXa _ (No+Np) (Xa3 —X4) (3.30)
dz -1 DaB -

Les conditions limites pour intégrer sont:

aZ:O,XA:XAl.
E\IZ=1,XA=XA2.

d'ou,
(Xa—=Xa3) _ (Ny+Np) |1

= (3.31)
(Xa1 —=Xa3) C Dus

In
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N
Posantk =D,g /1, etsachantque (N, + Ny =ﬁ), I'équation 3.31 devient:
T a3 '
X,—X
N; =k.c, (1-X,,)In(—=22—22 3.32
B ¢, ( A3) (xm—xm) ( )

Négligeant XA3 dans la premi¢re paranthése de 1'équation, et utilisant la concentration

comme outil, la relation 3.32 devient:

N, = kin(Sa2=Casy (3.33)
CAl—CAS

Ng: flux de solvant (m3.m2.s!).

k: coefficient de transfert de masse (m/s).

C,;: concentration massique du soluté (g-mole.m-3).
(1) dans la solution alimentée.
(2) tout pres de la membrane dans la couche limite.
(3) dans le perméat.

Le flux de solvant a travers la membrane est affecté entre autres par la couche limite
a concentration Cpu,. Le coefficient de transfert de masse, lui, caractérise I'augmentation de

Dans I'équation on retrouve Cy, et k. Lorsque Cy; est grand, le transfert de masse
s'effectuc lentement et le flux de solvant en est diminué. Il est donc primordial que la
concentration de la couche limite Cy; soit minimisée et tende vers C,,. Pour y parvenir, il

faut disperser le soluté 2 la surface de la membrane en faisant circuler la solution 4 haute
vitesse tangentiellement 4 celle-ci. Ce flux convectif en x va permettre d'augmenter le flux

de rediffusion en z vers le centre du canal.

3.7.1.3 Ecoulement tangentiel 4 la surface de la membrane

La figure 3.8 montre une solution, sous pression, qui est alimentée & une certaine

vitesse, tangentiellement au canal du module membranaire. A la sortie de la membrane,
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cette solution devient le concentrat. La pression, la force motrice de ce type de séparation,
présente en tout point du canal, crée, en tenant compte de la porosité de la membrane, un
courant - le perméat - perpendiculaire & la membrane. La séparation s'effectue lors du
passage d'une partie de la solution au travers de la membrane sélective.

Les concentrations des courants sont définies par C.;, Caz, Cas, et Cmo, soit la
concentration a l'entrée du module, celle de la couche limite accumulée a la surface de la

Qmi Qmo
. > )(lno

FRTRR N A T A T O T T I T T I
RSSO RIS R R KU L R KUK LA R KX RKH MUK K KU KT

b LR HR AR AU I K INKICK I
EARIHHXHH I AHHIHHHIRI IR LA AL S

Qp | CA3

FIGURE 3.8 Principe des procédés membranaires.

membrane, celle du perméat et celle du concentrat. De mé€me, le débit a l'entrée du
module, celui du perméat et celui du concentrat sont respectivement, Qmi, Qp, et Qmo.
Pmi et Pmo représentent les pressions a l'entrée et a la sortie du module membranaire.

3.7.1.4 Etude de la couche limite concentrée (CLC) et de la couche de colmatage.
3.7.1.4.1 Développement

Lorsqu'on procede a la filtration, sous pression, a écoulement tangentiel
(UF,MF,NF,OI) d'une solution, il y a rétention partielle ou totale du soluté par la
membrane (Figure 3.9). Il en résulte une accumulation du soluté formant ainsi un gradient
de concentration entre le centre du canal et la surface de la membrane. Ce gradient
implique un transfert de matiere, la diffusion du soluté tout prés de la membrane vers le
centre du canal. En régime permanent, la diffusion et la convection normale & la paroi
poreuse s'équilibrent. Il se crée alors un équilibre entre la concentration normale et la
rediffusion. Prés de la membrane, I'endroit ol la concentration est supérieure a celle de la
solution alimentée, se trouve la couche limite concentrée. Il est a noter que les propriétés

de la CLC telles la viscosité et la pression osmotique sont trés différentes de la solution
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alimentée et que le développement de la CLC est fonction de la géométrie du canal, du
régime d'écoulement, de la température, de la pression et de la concentration en soluté de
I'alimentation (30).

>
CLC conc.
Convection normale
(pression)
S Ca2 z
Cal ('—
-D(dc/dz)
Ca3

>

Centre du canal
FIGURE 3.9 Profil de concentration dans le canal d'écoulement.

3.7.1.4.2 Détermination de la perméabilité intrinséque de la couche de colmatage

L'apparition d'une accumulation de soluté i la surface de la membrane fait en sorte
que le débit de perméat diminue jusqu'a stabilisation dans le temps. Selon Michaels (29),
cette accumulation au-dessus des pores, qui s'étend tout le long du canal, fournirait une
seconde résistance 2 étre traversée par la solution. Durant la période transitoire, il y aurait
alors consolidation du soluté au dessus des milieux poreux, d'ou la création d'une mince
couche. Par la suite, plusieurs couches pourraient se superposer, donnant lieu 2 un pont
ayant sa propre perméabilité. Ce phénomene a été observé en microfiltration et en
ultrafiltration (31). I devient donc intéressant de découvrir A quel point cette couche limite
intervient dans le processus de diminution du débit de perméat. Selon Michaels, cette
couche (M,) aurait sa propre perméabilité (A;,), tout comme la membrane (M) a la sienne
(Ay)-

Pour réaliser la quantification de A, il est indispensable que la couche limite de
colmatage soit bien établie afin de choisir les débits de perméat adéquats. Pour nous aider
dans cet exercice, comparons les deux membranes M, et M, (colmatage) A une analogie

électrique: le débit de perméat Qp représente le courant, les perméabilités intrinséques sont
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les résistances en série et les différences de pressions (AP,, AP,), les potentiels. Utilisant
I'équation (Qp = A, AP,S_/11), sachant que (AP, = AP, + AP,) et (Qp; = Qp, = Qp,,), 1l ne
reste qu'd résoudre le systeme de trois équations 2 trois inconnues. Les trois inconnues
sont AP,, AP, (venant de I'expérimentation) et Aj; que 1'on cherche.

3.7.1.4.3 Calcul de k par la méthode de la pression osmotique

En premier lieu, il est nécessaire de caractériser la membrane qui sera employée, en
ce qui a trait & sa porosité. Il est donc indispensable pour débuter de déterminer la
perméabilité intrinséque Aj. Pour ce faire, on doit utiliser un solvant trés pur (eau). On
mesure €galement les débits de perméat récolt€é en tenant compte des pressions
d'opération. Puis, on effectue un essai avec une solution assez concentrée de 3,5 kg/m? (
3 500 ppm), afin que la pression osmotique engendrée ne soit pas négligeable. Alors, il
faudra s'attendre a ce que les débits de perméat, venant de la filtration de la solution
alimentée (Qp), soient inférieurs aux débits de perméat de 1'eau trés pure (Qpep), €t cC, pour
les mémes pressions appliquées. Mesurant Q,,, Ca; et Ca3, il est aisé de calculer le facteur

de séparation f et la différence de pression osmotique:

Qpu
AiSm

ATl =AP-

Connaissant la relation entre la pression osmotique et les concentrations de part ct

d'autre de la membrane, on détermine Caj et on calcule k selon I'équation (3.38).



CHAPITRE IV
METHODOLOGIES EXPERIMENTALES

Précédemment, il a ét¢é mentionné que la séparation des éléments contenus dans
l'alimentation s'effectuait par la combinaison des forces de surface et frictionnelle avec le
régime d'écoulement dans le milieu poreux et par encombrement stérique. Les interactions
a la surface de la membrane et les phénomenes de transport dans le canal d'écoulement
jouent également un réle important dans le processus de séparation. Selon la technique
séparative utilisée et les conditions d'opération, certains phénomeénes sont plus

significatifs que d'autres.

Pour caractériser adéquatement les membranes lors des essais en laboratoire, et
ainsi faciliter le choix d'une de celles-ci pour poursuivre l'expérimentation sur syst¢me
pilote, un banc spécialement congu pour minimiser le volume de solution a filtrer et qui
permet, en plus, de caractériser plusieurs membranes a la fois a été utilisé. Il permet
également de dissocier les phénomenes présents dans le canal d'écoulement des

phénomeénes se manifestant a l'intérieur de la membrane.

Le systeme pilote a permis d'étudier les effets combinés de la membrane et du
module pour différentes conditions d'opération. Comme il existe certaines variations des
propriétés physiques lors de la fabrication des membranes commerciales, une
caractérisation a également été effectuée sur la membrane installée dans le systéme pilote.

Toutes les membranes ont été caractérisées a l'aide d'une eau déminéralisée et d'un
soluté de référence (NaCl). Ces essais ont permis d'évaluer la perméabilité intrinséque, le
facteur de séparation global, le facteur de séparation intrinséque et le coefficient de

transfert de masse de chaque membrane utilisée.
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Des essais de séparation avec l'effluent réel ont ét€ réalisés non seulement a l'aide
du systtme pilote, mais aussi a 1'échelle de laboratoire. Afin d'évaluer la capacité
d'enlévement des contaminants par les électrotechnologies membranaires, les courants
récoltés ont été analysés par 1'équipe du Centre de recherche en pites et papiers de
I'Université du Québec a Trois-Rivieres. Apres consensus, l'effluent et les courants

générés ont été caractérisés selon les paramétres suivants:

1)  DBOs
2)  DCO
3)  MES

4) NTK - N (azote total)
5) Phosphore total

Pour évaluer respectivement la concentration des ions en solution (NaCl, Na,SO,)
et de la lignine, nous avons opté pour l'utilisation de la conductivité et l'analyse par

spectrophotométrie UV-visible.
4.1 Description du banc de laboratoire

- La solution 2 traiter est contenue dans un réservoir agité de 10 litres et circule dans
tout le systeme (figure 4.1) grace a une pompe Warner a piston et diaphragrhe. La
solution passe a travers un préfiltre a cartouche de 5 microns avant de circuler a I'intérieur
des quatre cellules de filtration agencées en série. Comme le systeme est opéré en mode
cuvée ("batch"), les courants de perméat et de concentrat retournent au réservoir

d'alimentation, excepté lors des prises de mesure d'échantillons.

La pression dans les cellules est maintenue constante par une vanne régulatrice
placée sur la ligne du concentrat. Les pulsations dues a la pompe sont amorties par un
atténuateur de pulsations installé a la sortie de celle-ci. Un manometre permet de mesurer
en continu la pression transmembranaire du systeme de cellules, et une sonde de
température du type thermocouple mesure en continu la température a l'entrée du systéme
de cellules. Les débits des courants sont calculés par pesées. La liste du matériel utilisé

pour réaliser les essais a 1'échelle laboratoire est la suivante:

1) Réservoir agité en verre de 10 litres



2)
3)
4)
5)
6)
7)
8)
9
10)
11)
12)
13)

14)

in Cellules en série
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Préfiltre A cartouche de 5 jum avec boitier

Pompe 2 diaphragme (0 - 7000 kPa) avec moteur de 230 volts (variateur DC)
Atténuateur de pulsations

Thermocouple reli€ A un cadran analogique

Manomeétre de pression (0 - 10000 kPa)

Cellules de filtration

Vanne régulatrice

Cellule de conductivité (ligne de concentrat)

Sondes de conductivité (lignes de perméat)

Conductimetre YSI

Balance Mettler

Spectrophotomeétre UV 2 barrette de diodes H.P. Vectra 286/12 avec un
échantillonneur automatique H.P.

Membranes UF, UF-10, SORAN, FT-40

1
T

Sondes de conductivité
Qso

PF

R Vvvv<

Sonde de conductivité

FIGURE 4.1 Schéma du banc de laboratoire.

4.1.1 Description des membranes du banc de laboratoire

[l s'agit en fait de membranes préalablement taillées dans des feuilles. La surface

de chacune est de 1,42 * 103 m2. Ces coupons sont de forme circulaire et plate. Deux de
celles-ci représentent le procédé d'ultrafiltration et les autres, SORAN et FT-40, le procédé

de nanofiltration.
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e

400 litres J

K ke

DP Qp D Qso

—)0_OgL

FIGURE 4.2 Schéma du systéme pilote a haute vitesse de recirculation.
4.2 Description du syst¢me pilote

Le systeme pilote est illustré 2 la figure 4.2. La solution est contenue dans un
réservoir de 400 litres et agitée par ses courants de permdéat ct de concentrat.
L'alimentation aux préfiltres se réalise a 'aide d'une pompe doseuse fournissant un débit
constant. La solution est ensuite mise sous pression et déplacée a haute vitesse par une
pompc submersible multi-étages pouvant développer 4200 kPa (600 psig.). La solution
est filtrée par une membrane de nanofiltration reconditionnée, formant ainsi le perméat et le
concentrat. Une vanne de contréle permet de régulariser la pression dans le module a
membrane. Deux rotamétres, soit un pour chaque courant généré, mesurent en continu les
débits. Afin de vérifier continuellement la propreté des préfiltres, un différentiel de
pression est utilisé (deux manomeétres). De méme, un manometre analogique rend compte
de la pression transmembranaire tout au long de l'expérimentation. La température est
mesurée A l'aide d'un thermocouple digital manuel. La liste du matériel utilisé pour

effectuer les essais de pilotage est la suivante:

D Réservoir en polyéthylene a haute densité (HDPE) de 400 litres
2) Préfiltre lavable en polymeére de 24 microns de type treillis, avec boitier
3) Préfiltre 2 sédiments de 5 microns de type cartouche, avec boftier

4) Pompe circulatrice & débit constant



5)

6)

7

8)

9)

10)
11)
12)
13)
14)
15)
16)

17)
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Pompe submersible & multi-étages pouvant développer 4200 kPa et fournir un
débit maximal de 15.9 m3/h (70 USGPM). La pompe est munie d'une protection
thermique (40 °C) a réarmement manuel.

Caisson haute pression pouvant recevoir un module ayant un diametre de 20 cm
(8 pouces) et une longueur de 1 metre (40 pouces)

Manomeétre de pression avant préfiltres

Manometre de pression apres préfiltres

Manomeétre de pression transmembranaire

Rotametre mesurant le débit du concentrat

Rotamétre mesurant le débit du perméat

Vanne de contrdle régularisant la pression transmembranaire

Thermocouple digital manuel

Conductimetre YSI

Sonde manuelle YSI

Spectrophotomeétre UV 2 barette de diodes H.P. Vectra 286/12 avec un
¢échantillonneur automatique H.P.

Membrane NF-70 reconditionnée

4.2.1 Description de la membrane pilote

La membrane de nanofiltration NF-70 permet un haut taux de rejet d'ions bivalents

et de matieres organiques de poids moléculaire supéricur & 200. Les caractéristiques

complétes du module et de la membrane NF-70 sont tabulées ci-dessous:

Type de matériau TFC (Polyamide sur Polysulfone)
Type de module Spiralé

Diameétre du module 8" (20 cm)

Longueur du module 40" (1,0 m)

Différence de pression transmembranaire < 250 PSI (1,7 MPa)
Température maximale <35°C (95 °F)

Débit de perméation <7000 gpj (26 m3/ j)

Tolérance au chlore libre < 0,1 ppm

Indice SDI 5

Gamme de pH 3-9

Lavage (max.: 30 min.), pH 1-11
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Facteur de séparation f (p) 95 % a 70 PSI (0,5MPa)
pour 2000 ppm de MgSOy
Perméabilité intrinséque Aj=104¥m

4.3 Localisation de l'affluent échantillonné 3 1'usine de Désencrage C.M.D. Inc.

Les essais furent effectués uniquement sur I'effluent réel de désencrage et ont été
réalisés durant les mois de juin et d'aofit 1993. Selon les deux rapports mensuels
montrant les caractéristiques des effluents fournis par la compagnie, il a été possible
d'obtenir des données pertinentes. Les moyennes sur 30 jours (mois de juin) et 31 jours

(mois d'aoiit), de ces valeurs obtenues sont présentées au tableau 4.1.

TABLEAU 4.1 Moyennes des caractéristiques de I'affluent du traitement
secondaire de l'usine Désencrage C.M.D. Inc..

Juin 1993
Production
(T. métrique) Débit (1) DCO DBOs MES
(10 % hum)) | (m3jour) (mg/l) - (mg/1) (mg/)
130,8 3178 2 386 701 702
Aout 1993
Production
(T. métrique) Débit (1) ~ DCO DBOs MES
(10 % hum.) (m3/jour) (mg/l) (mg/l) (mg/l)
151,6 3 663 1997 828 384
Légende
(1) Mesure de I'affluent du traitement secondaire

A l'usine Désencrage C.M.D. Inc., les eaux usées de procédé sont traitées 2 l'aide
d'un traitement primaire suivi d'un traitement secondaire (32). La figure 4.3 représente
cet agencement, en plus d'identifier le point d'échantillonage (P.E) des eaux usées qui ont
servi pour les essais. Le traitement biologique opére en mode de boues activées et est
précédé d'un traitement primaire par flottation. Les eaux de procéd€ sont en premier lieu
dirigées vers les cellules de flottation situées a l'intérieur de 1'usine. Les eaux traitées sont
recirculées dans le procédé, et les eaux en exceés se retrouvent au traitement secondaire.

Les boues ainsi produites sont récoltées par un décanteur secondaire et mélangées aux
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boues du traitement primaire. Apres avoir été essorées puis s¢chées, celles-ci sont briilées

afin d'obtenir une énergie calorifique réutilisable pour l'usine.

Trituration

Enfouissement (

Tamisage grossier

Flottation

Tamisage fin

Epaississement

|
Blanchiment

Epaississement et lavage

Dispersion

Péte recyclée &—

Machines

Vieux papiers

] . Presses
Clarification A

Clarification

Traitement primaire

~P.E

Traitem. secondaire

) Effluent final

FIGURE 4.3 Diagramme d'écoulement a 1'usine Désencrage C.M.D. Inc.

4.4 Méthodes d'analyse

4.4.1 Paramétres environnementaux

Les différents parametres environnementaux présents dans la solution ont été
mesurés et analysés selon les recommandations strictes du Standard Methods 1992 (18¢
édition) (annexe A) et des méthodes standards de I'Association canadiennes des pites et
papiers. Voici la liste des paramétres et leur numéro de méthode associée.

- Demande biochimique en oxygene 5 jours

- Demande chimique en oxygene

- Azote total
- Phosphore total

- Matiéres en suspension

DBOs, 5210 B

DCO, 5220 D
NTK-N, 4500 - NorgC
4500 - PE

MES, 2540 D
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1l est important de mentionner que la précision des résultats de I'analyse de la
DBOs, des MES et de la DCO sont respectivement de l'ordre de: #+25%, +15% et + 5%.

4.4.2 Sondes de conductivité

La conductivité exprime numériquement la capacité qu'a une solution aqueuse de
transporter un courant électrique. Cette capacité dépend des concentrations des ions en
solution, de leur valence, de leur mobilité et de la température de la solution mesurée.
Pour évaluer la concentration en sels dissous dans les courants des procédés, il a fallu
calibrer les sondes de conductivité employées lors des essais. La courbe a la figure 4.4
montre une relation linéaire du type Y = mx + b pour I'une de ces sondes. Il est alors

aisé, par la suite, d'obtenir la concentration en sels dissous en relation avec la mesure de

conductivité.
Corrélation entre Ia conductivité et Ia
concentration
E 6000 -
g B Na2S04
[=]
& 5000 T O Na(Cl
B 4000
@ 3000
z
S 2000
=
S 1000
[=]
© 0 ! : } : } i
0 1000 2000 3000 4000
concentration (kg/m3)

FIGURE 4.4 Courbe d'étalonnage d'une sonde de conductivité.
4.4.3 Analyse par spectrophotométrie UV-visible

La spectrophotométrie sert a mesurer, en fonction de la longueur d'onde, le rapport
des valeurs, d'une méme grandeur photométrique, relatives a 2 faisceaux de rayonnement
lumineux (33). Pour ce faire, une lampe au deuterium ou au tungsténe est utilisée pour
travailler, respectivement, dans la région de l'ultraviolet ou du visible. Un miroir est alors

nécessaire pour récolter la radiation de cette source d'énergie et la diriger a l'entrée du
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monochromateur (33). Le monochromateur, par les minces fentes qui composent son
entrée, balaye une bonne partie des ondes (spectre). Aprés quelques artifices, une
comparaison est réalisée entre 1'échantillon et la référence au niveau de I'absorbance. Un
détecteur de radiation, couplé 2 un amplificateur, effectue la convertion en un signal

€lectrique lisible par un processeur.

L'utilisation de cette méthode d'analyse se justifie par sa précision et sa sensibilité,
mais également parce que le matériel organique (lignine soluble) est facilement mesurable
par cette technique. En effet, les normes Tappi de I'Association Canadienne des
Producteurs en Pites et Papiers indique que la spectrophotométrie permet d'analyser la
lignine soluble A la longueur d'onde de 280 nm. En réalisant une courbe de calibration
selon la loi de Beer-Lambert (absorbance en fonction de la concentration) telle qu'illustrée
a la figure 4.5, nous avons pu ramené les valeurs d'absorbance obtenues en efficacité
globale de séparation. L'équation utilisée pour comparer les résultats est I'absorbance de
I'alimentation moins l'absorbance du perméat, le tout divis¢ par l'absorbance de
l'alimentation. Cette formule nous donne l'efficacité globale de séparation du systéme
membranaire lorsque basée sur la lignine soluble. Toutefois, cette méthode donne peu

d'informations sur la structure moléculaire de la substance a analyser.

Beer’s Lauw Fit
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FIGURE 4.5 Courbe d'étalonnage concernant la lignine soluble.



CHAPITRE V
RESULTATS ET DISCUSSION

5.1 Expérience sur le banc de laboratoire
5.1.1 Caractérisation des membranes
5.1.1.1 Détermination de la perméabilité intrinseéque

Les membranes 2 tester pour cette expérience (section 4.1.1) sont insérées dans les
cellules de filtration prévues a cet effet. Un réservoir est par la suite rempli d'une eau
déminéralisée et elle est forcée, par une pompe, de circuler a I'intérieur du systeme. Celui-
ci est alors mis sous pression a 20 % supérieure a la pression maximale d'opération pour
une période de deux heures afin de permettre une bonne compactioﬁ des quatre

membranes.

'Aprés compaction, des essais sont réalisés dans le temps pour différentes
pressions, soit: 2100, 2800 et 3500 kPa. Connaissant la température du fluide (viscosité),
la pression d'opération et la surface de membrane effective, il ne reste qu'a mesurer par

gravimétrie le débit de chaque perméat généré.

La perméabilité intrins¢que s'obtient par I'équation suivante:

A= u
AP_S

m-m

Ces valeurs moyennes de A;j (tableau 5.1) ont été obtenues pour différents
échantillons d'un méme type de membrane. Les résultats représentent donc plus la réalité
du marché car il est tres difficile de reproduire de fagon industrielle des membranes ayant

exactement les mémes caractéristiques physiques a des niveaux microscopiques.

La perméabilité intrinséque 2 'eau pure donne acces a l'interprétation des résultats
expérimentaux. En effet, elle peut permettre de prédire le débit de perméation attendu avec
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l'eau pure, peu importe la surface de membrane, la pression d'opération et la température.
La figure 5.1 montre l'influence de la pression sur la perméabilité intrinseque de chaque

membrane testée.

Généralement, la pression d'opération (une fois les membranes compactées) a peu
d'effet sur les membranes. Chaque courbe des membranes UF-10 et FT-40 le démontre.
Toutefois, il apparait évident que les échantillons de membrane Soran présentent des
résultats trop disparates pour qu'il s'agisse d'erreurs expérimentales. L'expérimentation
de ce type de membrane avec une solution saline va nous renseigner un peu plus sur celle-

ci.
5.1.1.2 Détermination du coefficient de transfert de masse

En tenant compte du volume interne du syst¢me (pompe, tuyauterie, réservoir et
modules), une solution saline de 3,5 kg/m3 (3500 ppm) est introduite et circule dans le
systéme a basse pression. Par la suite, apreés équilibre, la pression d'opération est
augmentée au niveau désiré. A nouveau, des essais réalisés dans le temps sont effectués
pour des pressions de l'ordre de 689, 1380, 2070, 2760 et 3450 KPa (100 a 500 psi).
Les conductivités de chaque perméat et du retour de l'alimentation sont mesurées, ainsi

que la température et le débit de chaque courant.

Le coefficient de transfert de masse k représente la vitesse de rediffusion du soluté
de la surface membranaire vers le centre du canal. Cette rediffusion s'effectue 2 l'intérieur

de la couche limite concentrée tout prés de la paroi membranaire. Celui-ci se définit par:

k=Dug/l
ou;
D,p: Coefficient de diffusion du soluté dans le solvant (m?/ s).
I: Epaisseur de la couche limite, (m).

Etant donné qu'il est difficile d'obtenir ces valeurs expérimentalement, il est de
mise d'évaluer k a I'aide de 1'équation suivante:

X,,—X
Ny =k.c, (1- X, )ln(S22—22)
XA1_XA3



TABLEAU 5.1: Perméabilité intrinseque moyenne de chaque
coupons membranaire

Membrane Ai (4]
(m) (m)
SORAN 1,75 E-14 4,16 E-15
FT-40 1,33 E-14 1,63 E-15
UF-10 2,73 E-15 2,24 E-16
UF . 2,40 E-15 1,59 E-16

Perméabilité intrinseque des membranes

@UF 0OUF-10 ®FT-40 ®BSORAN

3,00E-14
2,50E-14
2,00E-14
Ai(m) 1,50E-14-

Pression transmembranaire (kPa)

FIGURE 5.1: Influence de la pression sur la perméabilité
intrinseque des membranes
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N

ou;
Nb : Le flux de solvant dans le perméat (Mole/m?2-s)

X 5;: Fraction molaire du soluté:

1) dans le courant d'alimentation

2) dans la couche limite de concentration

3) dans le courant de perméat

¢ : La concentration molaire de la solution alimentée (Mole/m3)

Le tableau 5.2 montre les différents coefficients de transfert de masse calculés
selon les résultats expérimentaux recueillis, pour une pression d'opération de 1380 kPa.

Ce sont des valeurs moyennes qui couvrent toute la gamme de pression évaluée.

Il est & noter que la membranc UF a été mise de c6té lors des essais de filtration
tangentielle de 1'eau salée. Suite aux résultats obtenus, la perméabilité intrinseéque de cctte
membrane (Aj = 2,40+ 0,16 E-15 m) est trop basse. L'évaluation compleéte de cette
membrane n'est donc pas utile étant donné qu'on peut s'attendre a obtenir des faibles
débits de perméation lors de la séparation soluté/solvant.

TABLEAU 5.2 Coefficients de transfert de masse moyens, et facteurs
moyens de séparation globaux et intrinseques.

Membrane k NaCl (C) fAl fA2
(m/s) (%) _(%)
SORAN 1,40 +/- 0,7 E -5 19 +/- 7 74 +/- 12
FT-40 2,02 +/- 0,11 E-5 43 +/- 2 73 +/-3
UF-10 1,17 +/- 0,2 E-2 (A) 17 +/-4 60 +/- 4 (B)

Légende

(A) Moyenne basée (B) Moyenne basée (C) Pressions
sur 15 valeurs plutét sur 5 valeurs plutét  d'opération variants
que sur 20 valeurs.  que sur 7 valeurs.  de 689 a 3450 kPa.

Pour chaque groupe du méme type de membrane et pour chaque pression
d'opération expérimentée, des résultats ont été obtenus. La compilation de ces différents
résultats permet de mettre en lumiére le facteur de séparation global moyen, le facteur de
séparation intrinséque moyen ct le débit de perméation A travers la membrane, a partir des
figures 5.2, 5.3 et 5.4.

La figure 5.2 montre l'augmentation de la séparation du soluté, réalisée par le

systéme, avec l'augmentation de la pression. Dans le cas des trois membranes SORAN,
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c'est beaucoup moins évident et pour un type de membrane de nanofiltration, les facteurs
globaux de séparation obtenus sont faibles.

Les facteurs de séparation intrins¢ques moyens (figure 5.3) augmentent aussi avec
la pression d'opération. Cela se produit quand les forces de surface sont répulsives (choix
d'un bon matériau membranaire). Si fA2 augmente avec la pression, alors la concentration
Cas diminue, ce qui a pour conséquence d'accroitre la différence de pression osmotique,
de chaque c6té de la membrane, dans le terme [1(Ca5). La pression effective de séparation

diminue jusqu'a l'obtention d'un équilibre des concentrations Caj et CA3.

Enfin, il est connu que le débit de perméat augmente avec la pression appliquée
dans le systeme. La figure 5.4 illustre ce fait en tenant compte, toutefois, de la
température du fluide traité. II faut noter ici que les membranes SORAN se comportent de
fagon spéciale en ce sens que les débits récoltés, en plus de ne pas tendre vers un
plafonnement, augmentent de plus en plus comme si la pression appliquée déformait la
taille des pores (agrandissement) des membranes. Cette hypothese n'est pas a rejeter car,
en visualisant de nouveau la figure 5.3, on remarque que la séparation effectuée par les
membranes SORAN montre une diminution 3 APm égale 3500 kPa. Le facteur moyen fa;
est plus bas d'environ 2 % 2 la pression de 3500 kPa par rapport au 74 % de séparation
intrinséque a APm égale 1400 kPa.

5.1.1.3 Récapitulation des caractéristiques des membranes expérimentées

Le tableau 5.3 résume les caractéristiques importantes permettant d'éclairer le

meilleur choix.

TABLEAU 5.3: Séparation de l'eau salée.

Membrane Ai (m) Knacr (M/s) for (%) (1) | £, (%) (1)
SORAN 1,75 +/- 0,41 E-14 | 1,40 +/- 0,7 E-5 19 +/-7 74 +/- 12
FT-40 1,33 +/- 0,16 E-14 | 2,02 +/- 0,11 E-5 43 +/- 2 73 +/-3
UF-10 2,73 +/- 0,22 E-15 | 1,17 +/- 0,2 E-5 17 +/- 4 60 +/- 4
Légende
(1) Pression d'opération de 1380 kPa.

Maintenant que le comportement des membranes SORAN, UF-10 et FT-40 avec le
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soluté de référence est connu, donc, que celles-ci ont été caractérisées adéquatement avec
de I'eau déminéralisée et la solution saline, ces résultats recueillis combinés avec ceux
obtenus lors de la filtration de 'effluent réel vont permettre de guider le choix final pour

I'obtention d'une membrane pilote.
5.1.2 Séparation de I'effluent

Caractériser chaque membrane selon leur capacité et leur efficacité a séparer 'eau
de l'effluent de désencrage est le principal objectif. Il s'agit, entre autres, d'‘évaluer leur
performance d'extraction de la DBOs, de 1a DCO, du NTK-N, du phosphore total, des

sels dissous et des matiéres en suspension (MES).

En premier lieu, un échantillon de l'effluent réel provenant de l'affluent du
traitement secondaire de 1'usine Désencrage C.M.D est prélevé pour fins d'analyse. 1l est
aussi analysé a 'aide d'un spectrophotometre UV-visible et par conductimétrie.

L'expérimentation s'effectue a l'aide de groupes comportant trois membranes

identiques.

- La séparation s'effectue a 3000 kPa et 4000 kPa durant 120 minutes pour chaque
pression afin de bien établir le phénomene de polarisation. Le tout se réalise a débit de

circulaton constant. Toutes les 15 minutes, les mesures suivantes sont prélevées:

1) Le débit de perméat pour chaque cellule

2) La conductivité de chaque perméat

3) La conductivité du courant de circulation

4) Un échantillon de chaque perméat pour analyse

spectrophotométrique

5) Un échantillon du courant de circulation pour analyse
spectrophotométrique

6) La température et la pression d'opération

7 Le débit de circulation, a titre de vérification

Lorsque le temps est écoulé, les trois échantillons de perméat sont envoyés au
laboratoire du Centre de recherche en pites et papiers pour l'analyse des différents

parameétres environnementaux cités plus haut.



59

Pour une pression d'opération de 3000 kPa et un débit de recirculation constant,
des données ont été recueillies. Les résultats obtenus pour chacun des groupes de 3
membranes sont présentés aux figures 5.5, 5.6 et 5.7. Le calcul de la moyenne de chaque
parametre pour chacun des groupes de 3 membranes et le regroupement des résultats
(figure 5.8) permet de mettre en évidence le facteur de séparation global moyen et le débit
de perméation moyen (en tenant compte de la température, donc de la viscosité du fluide),

en fonction de la pression.

La figure 5.8 montre que l'efficacité¢ moyenne de séparation du matériel organique
et des sels en solution pour la membrane FT-40 se situe, respectivement, au dessus de 96
% et de 70 % pour la gamme de pression envisagée. Le débit moyen de perméation
obtenu rencontre la gamme de débit de solution (1 700 m3/j) que I'on désire exploiter.

La membrane SORAN présente, parmi les membranes étudiées, le plus haut débit
moyen de perméation, néanmoins pour une membrane de nanofiltration, l'efficacité
moyenne de séparation est faible, et ce, tant au point de vue de la séparation des sels
solubles (38 %) que de la séparation du matériel organique (48 %).

En ce qui a trait & la membrane UF-10, I'efficacit¢ moyenne de séparation se
rapproche de celle de la membrane FT-40 avec 80 % d'élimination selon 1'analyse réalisée
a l'aide du spectrophotométre UV-visible. Le débit moyen de perméation est cependant
plus faible que celui de la FT-40 et l'efficacité de séparation selon la conductivité I'est
également avec, respectivement, 37 % et 42 % pour des pressions transmembranaires de
3000 kPa et 4000 kPa.

5.1.3 Choix de la membrane pour la poursuite de l'expérimentation sur syst¢me pilote

Afin de réaliser un syst¢me pilote efficace et adéquat pour la séparation envisagée,
le choix d'une membrane performante est primordial. Celle-ci doit répondre a des critéres
correspondants réellement 2 sa description. Pour éclairer notre choix, deux volets doivent
étre analysés; premi¢rement, 1'évaluation de la séparation de l'effluent d'aprés les normes
environnementales et deuxi¢mement, la performance de la membrane par rapport a sa
perméabilité intrins¢que (Ai) et son facteur de séparation intrinséque (f,,). Ce dernier est
relié directement 2 la concentration 2 la surface de la membrane et donc, a la pression
osmotique coté haute pression. Ajoutons également le coefficient de transfert de masse (k)

qui caractérise la membrane et son module.
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Débit de perméat versus la pression transmembranaire
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5.1.3.1 Réduction de la pollution

L'effluent qui a servi pour les essais sur banc pilote provient du Centre de
recherche en pites et papiers (C.R.P.P) de 'UQTR. Il a d'abord été prélevé a l'usine
Désencrage C.M.D. Inc. du Cap-de-la-Madeleine et, ensuite, transporté jusqu'a
lI'université. Avant de commencer chaque expérience, I'effluent a été analysé au C.R.P.P.
afin d'en connaitre la composition et cela, tout au long du travail expérimental. Le tableau
5.4 présente une récapitulation des valeurs obtenues lors de la caractérisation de l'effluent.
Il est A noter que la lignine dissoute a ét€ détectée par spectrophotométrie UV-visible, et
que par le fait méme la concentration n'a pas été établie. Par contre, le tableau 5.6 montre
I'efficacité d'enlévement de la lignine dissoute en pourcentage.

TABLEAU 5.4 Caractérisation de I'affluent utilisé pour les essais sur le
banc de laboratoire (juin 93).

Parameétres Affluent (mg/l) Affluent (mg/l) Affluent (mg/l)
environnementaux (1) (2) (3)
DBOq 145 300 300
DCO 605 3100 3100
- MES 140 735 1287
NTK-N 16,4 23 27
Phosphore total 9,1 9,3 15
Sels en solution 1089 891 1279
Légende
(1) Affluent utilisé pour les essais avec les membranes UF-10.
(2) Affluent utilisé pour les essais avec les membranes SORAN.
(3) Affluent utilisé pour les essais avec les membranes FT-40.

La moyenne et 1'écart-type des résultats des différents parametres soutirés des

courants de chaque perméat sont illustrés au tableau 5.5

On y retrouve, pour des pressions d'opération de 3000 et de 4000 kPa, les
moyennes des courants de perméats qui ont été filtrés par les trois groupes de membranes
différentes.

Afin d'évaluer I'efficacité de séparation de chacun des trois groupes de membranes
testées, les facteurs de séparation globaux ont été portés en tableau. En s'y référant
(tableau 5.6), on remarque que les facteurs de séparation globaux sont particuli¢rement
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€é1€vés lorsque l'effluent réel est traité a I'aide du groupe de membranes FT-40 et ce, pour
les deux pressions évaluées. Il est & noter que la charge en terme de DBO, n'a pu étre
analysée en laboratoire en ce qui a trait aux échantillons de perméat. Toutefois, une
relation peut étre faite entre la DBOs, la DCO et 1'analyse au spectrophotometre UV-

visible, car il s'agit de substances organiques.

En ne tenant pas compte du volume d'effluent traité et du volume de perméat
recueillis, on note qu'en moyenne, a 3000 kPa, 96% de la lignine soluble et 99% de la
DCO de I'affluent ont été retenues par les membranes FT-40 et se retrouvent donc dans le

TABLEAU 5.5 Caractéristiques moyennes des courants de perméats
provenant du banc de laboratoire (juin 93).

Paramétres Perméat (mg/l) Perméat (mg/1) Perméat (mg/l)
environnementaux (1) (2) (3)
DBO; n.d n.dg n.d
DCO 60 +/- 4 382 +/- 69 10 +/-5
MES 0 0 0
NTK-N 3,1 +/-0,1 9,1 +/- 1,2 6,6 +/- 0,3
Phosphore total 3,2 +/- 0,05 59 +/-1,3 0,6 +/- 0,2
Sels en solution 678 +/- 20 688 +/- 12 206 +/- 67
Légende '
(1) Charge moyenne récoltée lors des essais avec les membranes UF-10.
(2) Charge moyenne récoltée lors des essais avec les membranes SORAN.
(3) Charge moyenne récoltée lors des essais avec les membranes FT-40.

courant de concentrat. A une pression d'opération de 4000 kPa, 97% de la lignine soluble
et 98% de la DCO ont été retenues par les membranes. Alors, il est probable que l'analyse
de la charge de DBOj aurait mené a une conclusion semblable.

L'un des avantages des procédes membranaires, comparativement aux traitements
secondaires biologiques classiques, est de ne pas utiliser de composées chimiques pouvant
se retrouver dans l'effluent final. Le phosphore et I'azote sont deux bons exemples. En
plus de ne pas se servir de ces composées chimiques, les électrotechnologies
membranaires sont capables de filtrer ces substances de maniere assez efficace. Les
membranes FT-40 ont permis des séparations de l'ordre de 75% et de 96%,

repectivement, de 1'azote et du phosphore total.
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L'efficacité de séparation globale des sels en solution dans I'affluent par les trois
groupes de membranes est supérieure dans chaque cas, lorsque comparée avec l'efficacité
de séparation (f,,), 2 3000 kPa, du soluté de référence (NaCl). Les efficacités moyennes
obtenues avec les membranes SORAN, UF-10 et FT-40 sont f,, (NaCl): 17%, 20%,
47%. Avec l'effluent réel, des efficacités f,,(effluent) de 22%, 37%, 84%, ont été
atteintes. Selon ces résultats, il apparait, comme prévu, que d'autres sels sont en solution
outre le chlorure de sodium. Le sulfate de sodium (Na,SO,) serait, par exemple, I'un de

ceux-ci, car il est présent dans le procédé de désencrage et il est facilement retenu par une

TABLEAU 5.6 Facteurs moyens de séparation globaux obtenus a l'aide du
banc de laboratoire.

Paramétres Groupe UF-10 | Groupe SORAN | Groupe FT-40
environnementaux (%) (%) (%)

1 @ M @ H @

DBO5 -—-- ---- ---- ---- ---- ----

DCO 89 91 87 88 99 98

NTK-N 81 78 60 66 75 78

Phosphore total 64 66 36 34 96 96

Sels en solution 37 41 22 26 84 94

Lignine soluble 84 84 45 51 96 89

Légende

(1) Pression d'opération de 3000 kPa.
(2) Pression d'opération de 4000 kPa.

membrane de nanofiltration. Afin de connaitre spécifiquement le contenu en sels solubles
dans les courants générés lors de la filtration sous pression, un HPLC aurait pu étre
utilisé, cependant cela ne constituait pas un objectif poursuivi dans ce mémoire.

Présentement, il n'existe pas de normes sur le contenu en DCO, NTK-N,
phosphore total ou en sels dissous dans l'effluent final. Cependant, celles-ci seront sans
doute imposées dans un avenir rapproché. Pour comparer les résultats obtenus lors des
essais sur banc de laboratoire par rapport aux normes environnementales, il faut s'en tenir
au contenu en MES et en DBOs, dans les courants générés lors de la filtration. Toutefois,
pour des raisons d'entreposage et de conservation, les analyses de DBO5 n'ont pu étre

effectuées au C.R.P.P. En ce qui a trait au contenu en MES, le tableau 5.5 montre que



67

celles-ci sont inexistantes dans tous les courants de perméat et de concentrat, car l'affluent
a été préfiltré a I'aide de cartouches 3 sédiments de 5 um avant d'étre inséré dans le

réservoir d'alimentation du banc de laboratoire afin de protéger les membranes.

Comme il n'est pas possible, ici, de comparer les résultats aux normes du MEF,
on doit se restreindre a tous les autres paramétres analysés en cours d'essais. L'allure
générale (tableau 5.6) des résultats d'efficacité montre bien que la membrane FT-40 est
celle la mieux adaptée pour réaliser la séparation recherchée. Pour appuyer ce choix, le
deuxiéme critére de sélection est nécessaire. Il en sera question 2 la section suivante.

5.1.3.2 Performance des membranes selon des critéres intrinséques

Les criteres qui seront analysés dans cette section caractérisent tous la membrane,
exception faite du coefficient de transfert de masse (k) qui caractérise aussi le module dans
lequel la membrane prend place. Outre le coefficient k, la perméabilité intrinséque (Ai) et
le facteur de séparation intrins¢que (f,,) seront analysés.

L'analyse quantitative et qualitative de ces paramétres combinée au premier critére
de séparation, va permettre de trouver la membrane qui correspondra le mieux 2 la

séparation de I'effluent de désencrage, sur systéme pilote.

La perméabilité intrinséque (Ai) est une mesure quantifiant la porosité de la
membrane, considérant que la concentration de polarisation est zéro. Sous cette condition,
Ai ne dépend d'aucun soluté. Elle est directement proportionnelle au flux de perméation

et a la température du courant de perméation.

Pour différentes conditions d'opération, la perméabilité intrinséque permet de
calculer le débit ou le flux de perméation attendu par la membrane qu'elle caractérise. Les
flux moyens de perméat mesurés lors des essais a 1'eau pure (< 5 umho) pour chaque

groupe de membranes sont représentés 2 la figure 5.9.

Le facteur de séparation intrinseque indique l'efficacité qu'a la membrane 2 séparer
de l'alimentation, les contaminants présents. Il tient compte, notamment, de
I'accumulation de solutés 2 la surface de la membrane, représentée par la concentration

(conductivité) de ceux-ci.
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Il est difficile de faire un choix en comparant les facteurs de séparation intrinséques
obtenus lors des essais avec comme alimentation, l'effluent réel. Les valeurs
expérimentales moyennes recueillies se situent pour les membranes étudiées, et pour les

pressions d'opération exploitées, au dessus de 98%.

Deux phénomeénes peuvent survenir lors de la filtration de l'effluent.
Premi¢rement, due a la présence de lignine soluble et de colle dans I'effluent, la surface
des membranes se colmaterait, formant ainsi une résistance (filtre) supplémentaire aux
solutés dans la direction normale 4 la membrane. Deuxiémement, il y aurait des sels
divalents en plus grand nombre que de sels monovalents et comme les sels divalents sont
généralement plus facile 2 retenir, de hauts taux de séparation seraient possibles.

Afin d'éclairer le meilleur choix selon le parametre f,,, il est nécessaire de
comparer les efficacités de séparation selon les essais réalisés avec la solution aqueuse de
chlorure de sodium (monovalent). En effet, les facteurs f,, obtenus ne sont pas nivelés
par la présence de sels divalents et/ou par colmatage de substances organiques sur la
surface membranaire. Selon les résultats, la membrane FT-40 effectue une meilleure
séparation d'environ 10% supérieure aux autres membranes évaluées (figure 5.10).

‘La vitesse de rediffusion d'un soluté a la surface de la membrane (coté haute
pression), est représentée par le coefficient de transfert de masse. Il caractérise la
membrane, mais également le module ou est insérée la membrane de filtration. Le
coefficient k est fonction du coefficient.de diffusion du soluté dans le solvant qui lui-méme
dépend de la nature du soluté et de la température de la solution. La concentration de la
couche limite concentrée joue donc un role limitant la vitesse de rediffusion a la surface de
la membrane. Cette vitesse (k) doit étre la plus élevée possible afin de limiter

I'accumulation de solutés A la surface de la membrane dans la CLC.

Le tableau 5.7 montre les résultats obtenus aux pressions d'opération de 3000 kPa
et de 4000 kPa lors de la filtration de la solution de référence (NaCl) et de I'effluent réel.

Quand la filtration est effectuée sur la solution saline, on note que tous les
coefficients de transfert de masse sont plus élevés que lorsque l'alimentation est constituée
de l'effluent de désencrage. La nature du ou des soluté(s) a donc une certaine importance

sur le parametre k, puisque, avec le chlorure de sodium, les vitesses de rediffusion sont
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TABLEAU 5.7: Coefficients moyens de transfert de masse calculés pour
les coupons.

Membrane kNaCl kefﬂuenl
(m/s) (m/s)

(D ) (1) 2)

SORAN  |1,40 +/- 0,7 E-5| 1,6 +/- 0,6 E-5 | 7,83 +/- 1,0 E-6 |8,8 +/- 0,3 E-6
FT-40 2,02 +/- 0,1 E-5|2,26 +/- 0,2 E-5|6,56 +/- 0,42 E-6|7.9 +/- 0,3 E-6
UE-10 1,17 +/- 02 E-5| 1,12 +/- 0,3 E-5|8,71 +/- 0,32 E-6|8.3 +/- 0.4 E-6

Légende
(1) Pression d'opération de 3000 kPa.
(2) Pression d'opération de 4000 kPa.

plus grandes. Le coefficient de transfert de masse est étroitement lié au coefficient de
diffusion du soluté en présence. Dans l'effluent de désencrage, c'est le sulfate de sodium
qui prédomine sur le chlorure de sodium. Comme le coefficient de diffusion du sulfate de
sodium est plus petit que celui du chlorure de sodium d'environ 30 %, il est donc normal
d'observer une plus petite valeur de k lorsque la séparation s'effectue sur la solution de
désencrage. Toutefois, 1'écart entre le coefficient de diffusion du sulfate de sodium et
celui du chlorure de sodium ne justific pas toute la différence entre les deux coefficients de
transfert de masse. La différence est sans aucun doute due au colmatage. En effet, la
solution provenant du traitement primaire cst fortement chargée en matiéres organiques
(tableau 5.4). Ceci dit, il sera trés appropri¢ d'utiliser la conductivité du sulfate de sodium

pour réaliser les calculs de concentration 2 la surface de la membrane.
5.2 Expérience sur le systeme pilote
5.2.1 Caractérisation de la membranc pilote
5.2.1.1 Détermination de la perméabilité intrinséque

Premit¢rement, le syst¢éme et la membrane (section 4.2.1) sont préalablement
nettoyés en circulant 3 haute vitesse et [aible pression, de 'eau déminéralisée pour une
période de 15 minutes. Le systtme est ensuite purgé et son réservoir rempli d'eau

déminéralisée présentant une conductivité inférieure a 5 micromhos. Par la suite, des

essais sont réalisés dans le temps. Avant et apreés chaque prise de donnée, la température
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est mesurée. Au départ, la pression est au minimum dans le syst¢me, la valeur la plus
basse possible étant 517 kPa (75 psi). Apres avoir mesuré le débit de perméation, le débit
du concentrat, et les conductivités de ces mémes courants, la pression est augmentée de
172 kPa (25 psi). L'expérimentation se poursuit jusqu'a ce que la pression d'opération
atteigne 1 550 kPa (225 psi). Tous les résultats sont obtenus a 1'aide d'un chiffrier

¢électronique pré-programmé avant l'expérimentation.

La figure 5.11 illustre bien que la perméabilité intrinséque Ai varie avec la pression
d'opération, et que le débit de perméation, tout en tenant compte de la température,
augmente avec la pression (figure 5.12). Il est a noter que les résultats de Ai obtenus ici,
permettront de calculer la pression osmotique a la surface de la membrane qui est
engendrée par la concentration des solutés accumulés sur cette surface, pour différentes

pressions d'opération.

5.2.1.2 Détermination du coefficient de transfert de masse

Une solution aqueuse binaire ayant comme soluté du chlorure de sodium (NaCl)
est préalablement introduite dans le réservoir d'alimentation du systtme membranaire.
Celle-ci a une concentration de 3 500 mg/l en sel et circule A haute vitesse et a faible
pression 2 l'intérieur du systeme pilote. Lorsque la solution saline est bien mélangée,
donc que le régime permanent est atteint, une mesure de conductivité est alors prise dans le
réservoir d'alimentation, celle-ci correspond a C,; selon la conversion obtenue de la

courbe d'étalonnage pré-établie (figure 4.4).

Pour chaque essai, il est nécessaire de mesurer la température du courant de
perméation, la pression d'opération, le débit du perméat et du concentrat, ainsi que leur
conductivité respective. Les pressions d'opération étudiées se situaient entre 690 kPa
(100 psi) et 1 550 kPa (225 psi) par étapes de 172 kPa (25 psi). Un essai a 2 340 kPa
(340 psi) a aussi été réalis€. Le tableau 5.8 montre les résultats obtenus lors de
I'expérimentation a l'eau pure et & l'eau salée; ceux-ci caractérisent le module et la

membrane utilisés pour la séparation.

Le groupement D ,,,/K0 (23) quantifie les phénomenes interactifs qui se produisent
entre le solvant, le soluté, le matériau membranaire (équation 5.1) et la diffusion du soluté

dans la membrane d'épaisseur o.
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TABLEAU 5.8: Caractérisation de la membrane pilote avec de I'eau salée.

APm Ai fu1 £y, k D, /K3

(kPa) (m) (%) (%) (m/s) (m/s)
690 1,24 E-14 84 92 2,26 E-5 3,69 E-7
862 1,23 E-14 85 93 4,51 E-5 4,25 E-7
1030 1,17 E-14 87 94 2,80 E-5 3,51 E-7
1210 1,13 E-14 84 94 3,79 E-5 4,00 E-7
1380 1,11 E-14 83 94 7,76 E-5 4,79 E-7
1550 1,12 E-14 84 95 4,24 E-5 3,81 E-7
2340 1,12 E-14 82 97 597 E-5 2,67 E-7

5.2.2 Séparation de l'effluent par le systeéme pilote

Afin d'évaluer la capacité et l'efficacité qu'a le module membranaire 3 séparer
I'effluent en deux courants distincts répondant aux objectifs de départ, c'est A dire, obtenir
un perméat pouvant étre recyclé dans le circuit du procédé de désencrage, rencontrer les
nouvelles normes environnementalcs, et avoir un volume de concentrat aussi petit que

possible, un plan d'expérience a été établi.

En premier lieu, un échantillon de l'effluent réel alimenté au syst¢me pilote est
prélevé pour fins d'analyse. Apres avoir caractérisé 1'effluent selon son contenu en sels
dissous, en lignine soluble et aussi pour les MES, la DBOs, la DCO, I'azote total et le
phosphore total, la solution circule dans le syst¢tme en mode cuvée, c'est A dire que le
perméat et le concentrat retournent au réservoir d'alimentation. Tout au long de
I'expérience, la pression est régularisée a 1'aide d'une vanne de contrble. Pour chaque

essal, les mesures qui suivent sont réalisées:

1) La température du courant de perméation;
2) La pression d'opération;

3) Le débit du perméat;

4) La conductivité¢ du perméat;
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5) La conductivité du concentrat;

Aussi, un échantillon de chaque perméat et de chaque concentrat générés durant les essais
ont été récoltés et analysés, comme l'alimentation, en laboratoire.

Pour obtenir des données intéressantes en ce qui concerne le taux de récupération
que la membrane pilote peut rendre, des essais furent réalisés a une pression de 1 030 kPa
(36 % de récupération), et & une pression de 2 450 kPa (82 % de récupération).
Evidemment, plus le taux de récupération est élevé, plus le débit de perméat est grand.
Cependant, comme la quantité de solvant extraite de la solution alimentée est plus grande a
un taux de 82 % qu'a un taux de 36 %, la concentration au sein de la solution devient plus
grande.

Le tableau 5.9 montre les résultats obtenus lors des essais réalisés sur I'effluent
réel. Tous les calculs permettant d'évaluer £y, f,,, AL, k, et D,),/K3, sont basés sur des

mesures de conductivité. Les résultats des analyses en laboratoire sont présentés plus

loin. La premiere observation est l'effet de la pression sur certaines valeurs. En effet,
pour une efficacité globale de séparation (f,,) semblable, le flux de solvant et la pression

osmotique augmentent avec la pression transmembranaire. Par contre, le coefficient de
transfert de masse et la diffusion du soluté dans la membrane diminuent.

TABLEAU 5.9: Résultats des essais sur systéme pilote

P fr s frs Nb k |D.w/KS| Al
(kPa) | (%) | (%) |(/m/m2)| (m/s) | (m/s) | (kPa)
1030 96 99 43,5 |153E-5| 182 E-7| 200
1030 95 99 43 |145E5| 181E7| 216
1030 95 99,1 41 |131E5|1,62E7| 237
1030 96 99,1 41 | 123E5| 1,62E7| 254
1030 96 99,2 39 | LI6E-5|153E7| 272

96 99,2 38 | LLI4E-5| 149E7| 279

1030

2450

95 99,7 70 2,81 E-6 | 1,50 E-7 826
2450 96 99,7 70 2,69 E-6| 1,56 E-7 836
2450 96 99,7 67 2,67E-6| 1,64 E-7 844
2450 96 99,7 68 2,62 E-6| 1,51 E-7 854
2450 96 99,7 67 2,65E-6 | 1,50 E-7 868
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La pression osmotique s'accroit, car elle dépend de la concentration a la surface de
la membrane (C,,), et celle-ci augmente avec la pression. Pour une température
d'opération similaire, le flux de solvant augmente aussi avec la pression, il est passé
d'environ 42 /h/m? (1030 kPa) a prés de 70 Vh/m2 (2450 kPa). Toutefois, le flux
deviendra indépendant de la pression lorsqu'il y aura colmatage sévére de la membrane.

On note que le colmatage est présent lorsque les coefficients de transfert de masse
et de diffusion sont comparés entre les deux essais. Méme si le flux de solvant est plus
élevé a 2450 kPa, le coefficient moyen de transfert de masse diminue. Le coefficient de
diffusion suit également cette tendance. Sourirajan et Loeb (23) mentionnent que la
séparation du soluté ou des solutés d'avec la solution est meilleure lorsque le coefficient de
diffusion diminue. Toutefois, cette affirmation n'a pu étre vérifiée, car lorsque les valeurs
de f,, et de f,, sont comparées, les efficacités apparaissent semblables.

Lors de la conception, il faudra tenir compte de l'effet qu'a la pression d'opération
sur la séparation. Bien entendu, un flux de solvant élevé combiné a une efficacité de
séparation intéressante sont des objectifs i atteindre. Méme si la faisabilité de la séparation
est démontrée, il ne suffit pas pour parvenir & ces objectifs, d'augmenter la pression

transmembranaire.

En cours d'essai, des échantillons ont été prélevés afin de vérifier la capacité
d'enlévement de la membrane pilote. Les valeurs moyennes obtenues sont présentées

pour les deux essais au tableau 5.10.

TABLEAU 5.10: Efficacité moyenne d'enlévement de certains
contaminants

Paramétres f,, (1030 kPa) f,,(2450 kPa)

environnementaux (%) (%)
DBO; 95 93
DCO 97 98

MES 100 100
NTK-N 94 88
Phosphore total 99 99
Sels en solution 95,8 95

Lignine soluble 98,6 97,7
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Ce tableau est treés révélateur de la qualité que présente cette technologie
membranaire. Les différents contaminants sont séparés efficacement, ce qui a comme
conséquence de générer un perméat de haute qualité. Le tableau 5.11 montre la qualité des
perméats obtenus (C,3), et les concentrations des concentrats respectifs (Cso). 11 est
intéressant de voir que méme en augmentant le taux de récupération, donc la pression
(surface membranaire constante), les efficacités de séparation se maintiennent élevées. En
méme temps, le flux de solvant est augmenté. Lors de la conception, il faudra tenir
compte de tous ces éléments.

TABLEAU 5.11: Moyennes des qualités des courants crées lors des essais

pilotes.
Parameétres Cis C.s Cso Cso
environnementaux | (1030 kPa) (2450 kPa) (1030 kPa) (2450 kPa)

(mg/l) - (mg/l) (mg/l) (mg/l)
DBO; 20+ 1 12+3 172 £25 420 + 31
DCO 322 14+1 675+ 11 1196 =28

MES 0 0 15+2 18+1
NTK-N 1,5 £ 0,05 30%0,1 20+4 35+0,2
Phosphore total 0,05 + 0,007 0,02 £ 0,04 1,8 £ 0,02 29 +0,6
Sels en solution 48+5 554 3650 + 40 2240 + 20

5.2.3 Les normes environnementales pour les rejets liquides papetiers

Les rejets liquides qui nous intéressent, sont soumis 3 des normes
gouvernementales pour prévenir la pollution. Depuis 1995, ces normes ont changé en
devenant plus séveres; la norme mensuelle de la DBOs est maintenant de S kg/t, et elle est
de 8 kg/t en ce qui a trait aux matiéres en suspension. Le tableau 5.12 présente la

transposition de ces normes en concentration pour l'usine étudiée.

Afin de vérifier si le procédé pilote est capable de générer un perméat pouvant
rencontrer ces normes, des calculs d'allocations ont été réalisés. Les résultats sont trés
intéressants, d'autant plus que les concentrations indiquées pour le pilote (tableau 5.12),
représentent le pire cas obtenu lors de tous les essais de pilotage. Donc, en résumé,
l'objectif du départ, voulant que le perméat provenant du pilote rencontre les nouvelles

normes environnementales, est atteint.
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TABLEAU 5.12: Allocations de rejets pour l'usine lors des essais sur

pilote.
Description DBO; MES
(mg/l) (mg/l)
Allocation pour l'usine
lors des essais sur systéme 207 331
pilote
Résultats (perméats) avec le 40 0
systeme pilote

5.2.4 Nettoyage de la membrane pilote.

11 a été vu précédemment que durant la filtration, la membrane était soumise a une
forte concentration soutenue de contaminants et que ceux-ci s'adsorbaient a la surface de la
membrane et dans les pores de la membrane, diminuant ainsi la quantité et la qualité du
courant de perméation. Afin de réduire cette agressivité sur la membrane, un nettoyage
court et efficace doit étre élaboré. En fait, ceci est tellement important qu'un procédé
membranaire peut étre voué a I'échec si une bonne procédure de nettoyage n'a pas été
élaborée. Pour le cas qui nous intéresse, deux essais de nettoyage ont été réalisés; la
premiére A l'aide d'ultrasil-10, et l'autre avec de I'hydroxyde de sodium (NaOH), et de
I'hypochlorite de sodium (NaOCl).

Afin d'évaluer les deux procédures de nettoyage, une compilation de valeurs qui
caractérisent la membrane est montrée au tableau 5.13. Ces données permettent de suivre
I'état de la membrane lors des essais de nettoyage. Il est important de noter qu'entrc
chaque essai, la membrane a été ringée a l'eau pure (< 5 umho) jusqu'a 'obtention d'un
perméat de qualité, et que les valeurs moyennes f,;, fs,, k et D,,,/K8 ont été calculées
lorsqu'une solution aqueuse de NaCl (3 500 mg/l) fut utilisée comme alimentation. La
pression d'opération a été variée de 690 kPa a 1 550 kPa lors des essais effectués avec le

chlorure de sodium et avec l'eau pure.

La premiére ligne du tableau 5.13 représente I'état de la membrane pilote au début
des essais sur l'effluent réel. Selon la fiche technique du manufacturier Filmtec inc,
l'efficacité globale de séparation de cette membrane reconditionnée se compare avec une
membrane neuve. Apres avoir réalisé tous les essais sur la solution réelle, la membrane
fut immergée soixante jours dans cette méme solution. Un lavage 4 l'eau a ensuite été
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TABLEAU 5.13: Evolution de la membrane durant les essais de nettoyage.

Description Al fur fa. k D, /K&
(moy.)
(m) (%) (%) (m/s) (m/s)
Membrane 1,34 E-14 84 94 1,78 E-5 | 5,89 E-7
au départ

Apres trempage de 3,93 E-15 —- .- -
la membrane dans
I'effluent (60 jours)

Apres trempage de la| 5,45 E-15 --- ---
membrane dans de
I'eau pure (3 umho)

Apres le nettoyage a| 7,9 E-15 85 90 1,54 E-5 6,31 E-7
l'ultrasil-10
Apres le nettoyage au| 1,38 E-14 76 84 1,2 E-5 6,7 E-7

NaOH et au NaQOCl

effectué, et la perméabilité intrinseque fut calculée. La valcur de Ai est passée de 1,34 E-
14 m a 3,93 E-15 m pour une diminution de 67 %. Afin de vérifier si la membrane
pouvait étre régénérée A l'eau, celle-ci a été¢ immergée dans de l'eau (3 umho) sur unc
période de douze jours. La perméabilité fut augmentée de 27 %. 1l aurait été intéressant
de vérifier le pouvoir de séparation de la membrane en utilisant un soluté de référence.

5.2.4.1 Procédure de nettoyage a l'aide d'Ultrasil-10.

Le nettoyage qui a suivi le trempage a l'eau s'est effectué a 'aide d'un nettoyeur
commercial du nom de ultrasil-10. I s'agit d'un produit travaillant en millieu alcalin (pH
= 11,0 2 12,0). D'ailleurs, comme il y a de fortes chances que les hydrates de carbone
présents dans I'effluent soient la cause principale du colmatage de la membrane pilote, les
deux procédures de nettoyage ont été élaborées afin d'obtenir un lavage alcalin. En effet,
selon plusieurs manufacturiers, les nettoyages en millieu alcalin donnent de meilleurs
résultats que les nettoyages acides. La procédure utilisant de l'ultrasil-10 est la suivante:

1. Ringer le systéme (circuit).
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Remplir d'eau chaude (55 °C) le réservoir d'alimentation.

Recirculer l'eau durant 10 minutes  haute vitesse et faible pression.

Ajouter l'ultrasil-10 jusqu'a 'obtention d'un pH se situant entre 11,5 et 12,0.
Recirculer la solution sur une période de 30 minutes.

Evacuer la solution de nettoyage.
Ringer a 1'eau chaude (55 °C).

AR o o

Cette procédure a permis d'augmenter la perméabilité de la membrane, et celle-ci
est passée de 5,45 E-15m 47,9 E-15 m. Le tableau montre que les autres paramétres qui
caractérisent la membrane et le module, sont presque identiques aux paramétres de départ.
Toutefois, comme il n'y a pas eu d'essais avec des solutés de référence entre le dernier
essai sur l'effluent et ce nettoyage, il est difficile d'évaluer la performance du nettoyeur en
se basant sur ces paramétres. La perméabilité intrinséque n'a cependant pas été toute

recouvrée.
5.2.4.2 Procédure de nettoyage a I'aide de NaOH et de NaOCl.

L'autre traitement alcalin consistait a nettoyer la membrane pilote a l'aide d'unc
solution de NaOH et de NaOCl (pH = 10,5 2 11,0). Celle-ci va comme suit:

Ringer le syst¢me (circuit).

Remplir d'eau chaude (55 °C) le réservoir d'alimentation.

Recirculer I'eau durant 10 minutes a haute vitesse et faible pression.
Ajouter du NaOH jusqu'a I'obtention d'un pH se situant entre 10,5 et 11,0.
Recirculer la solution durant 10 minutes a haute vitesse et faible pression.
Ajouter 200 mg/1 d'hypochlorite de sodium.

Recirculer la solution durant 30 minutes a haute vitesse et faible pression.

Evacuer la solution de nettoyage.
Ringer 4 I'eau chaude (55 °C).

e ok

Drapres les résultats obtenus, il apparait que ce nettoyage s'avére trop agressif
dans cette gamme de concentration. L'efficacité de séparation globale et intrins¢éque ont
diminué de pres de 10 % en les comparant aux efficacités de départ. La diffusion du
soluté dans la membrane est passée de 5,89 E-7 m/s 4 6,7 E-7 m/s, ce qui indique aussi
que le soluté est moins bien séparé du solvant. De plus, le transfert de matiere coté haute
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pression a diminiué, ce qui porte A croire que la concentration de la couche limite

concentrée est plus élevée.

En résumé, les résultats montrent que la procédure de nettoyage consistant
utiliser du NaOH et du NaOCl est la plus efficace. Il s'agirait de mieux doser la solution
de nettoyage. En regardant de pres, le pH ne cause pas un probleme d'agressivité sur la
membrane. En effet, le manufacturier indique que ce niveau de pH alcalin n'altere pas la
membrane. L'hydroxyde de sodium permet d'augmenter l'efficacité de I'hypochlorite, en
ce sens qu'il rend la solution alcaline et change, par le fait méme, la forme de
I'hypochlorite qui agit (C1O-) (34). Donc, il ne reste qu'a ajuster la concentration de
I'hypochlorite de sodium; c'est cette substance qui fait que la solution présente un

caractere si agressif.



CHAPITRE VI
CONCEPTION

6.1 Prétraitement

Les membranes disponibles sur le marché, en particulier les membranes
polymériques, n'offrent pas une trés grande résistance face aux multiples contaminants
contenus dans les solutions 2 traiter. Ces contaminants affectent, en plus de la
performance des membranes, leur longévité. Les systtmes de prétraitement sont congus

pour trois raisons:

1. Augmenter la longévité des membranes.
2. Maintenir l'efficacité de séparation ainsi que le flux de solvant.
3. Limiter le colmatage.

Dans certaines circonstances, un seul traitement suffit et dans d'autres cas, il est
nécessaire d'effectuer plusieurs traitements en série sur la solution, avant qu'elle soit
filtrée par le procédé membranaire. Le prétraitement de la solution 2 filtrer est spécifique a
chaque application et dépend de plusieurs facteurs:

1. La composition de I'alimentation
2. La performance recherchée
3. Le type de modules et de membranes utilisés

La composition de l'effluent guide et impose presque d'elle-méme le type de
prétraitement qui sera employé pour permettre de rencontrer les objectifs. Les solutions &
traiter peuvent contenir, entre autres, des MES, des sels inorganiques ou organiques, ou
bien présenter un pH faible ou élevé. En fait, il faut parfois prétraiter la solution afin de
limiter le colmatage de la membrane et/ou la dégradation prématurée de cette derniére. Il
faut donc bien connaitre la solution avant d'arréter un choix sur le prétraitement requis. Le

tableau 6.1 présente différents outils de prétraitement.

6.1.1 Les mati¢res en suspension (MES)
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Les contaminants qui se retrouvent le plus souvent dans l'effluent sont les MES.
La conséquence de leur présence est le colmatage des membranes ou pire, 1'obstruction

partielle ou totale de la solution dans le canal d'écoulement. Ils peuvent aussi causer des

TABLEAU 6.1 Outils permettant de limiter le passage de certains

' contaminants

MES et Colloides Oxydes de Charges Charges Charges

articules métal organiques | biologiques | inorganiques
tamisage ultrafiltration | acidification |charbon lampe UV acidification

bisulfite Na
hydrocyclone | coagulation + oxydation chlore adoucisseur
floculation (lime/soda)

filtration MF, UF 0zonation

dommages relativement importants a l'instrumentation qui est en contact avec cette
solution, et aux différentes pompes sensibles aux particules. En général, les MES sont
enlevées a l'aide d'une ou de plusieurs séries de filtres. Les manufacturiers de membranes
recommandent de préfiltrer les MES avec des cartouches de 2() & 50 microns lorsque le
type de module utilisé en amont est spiralé, et des cartouches de 5 microns lorsqu'il s'agit
d'un module du type fibres creuses. Pour des grosses particules, un tamisage grossier ou

l'aide d'un hydrocyclone devient nécessaire.
6.1.2 Colloides

Ce sont généralement des particules chargées d'environ | micron (chimie des
solutions). La technique la plus utilisée pour enlever les colloides de la solution est une
combinaison du genre coagulation/floculation suivie d'une filtration classique. Le procédé
d'ultrafiltration peut étre employé pour éliminer les colloides de la solution. Ce type de
membrane filtre aisément des particules de moins de 1 micron. Il faut cependant s'assurer

de ne pas colmater cette membrane.
6.1.3 Oxydes de métal

La présence de ceux-ci dans I'alimentation vient du fait qu'il y a sans doute
corrosion dans le syst¢me d'ou vient la solution. Le dépdt de ces oxydes sur la membrane
réduit le débit de perméation et doit étre éliminé par traitement acide. Un nettoyage acide,
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tout en purgeant le systtme membranaire permet une bonne récupération du flux de

solvant.
6.1.4 Substances organiques

Plusieurs méthodes permettent de réaliser un enl¢vement efficace des substances
organiques avant qu'elles ne se déposent a la surface des membranes. Il y a, entre autres,
I'oxydation chimique, et la microfiltration 2 membranes céramiques de la solution. Il est
difficile de dire quel prétraitement est le plus approprié, car chaque application est
distincte. Par exemple, il peut y avoir présence d'huile, de protéines, ou encore de lignine

dans la solution.

6.1.5 Substances inorganiques

Contrairement aux substances organiques, les substances inorganiques précipitent
sur la membrane. La précipitation survient lorsque la substance atteint sa limite de
solubilité qui est fonction de sa concentration et de la température dans le milieu ou la

substance se trouve.

" Un exemple classique est I'élimination du carbonate de calcium (CaCOs;) dans

l'effluent. II suffit d'acidifier la solution ce qui aura comme conséquence de convertir le
bicarbonate alcalin en CO,, éliminant par le fait méme la formation de CaCO; (35). Koet

Guy (36), mentionnent que I'utilisation d'un adoucisseur d'eau permet de faire précipiter

I'hydroxyde de calcium.
6.1.6 Substances biologiques

Les micro-organismes sont indésirables dans le procédé membranaire, car ils
peuvent croitre et attaquer la membrane. La conséquence directe est que le flux diminue,
ainsi que l'efficacité de séparation des sels et, la durée de vie de la membrane en est

limitée.

Afin de désinfecter l'effluent, plusieurs solutions sont disponibles. Il y a la
stérilisation 2 la vapeur, l'aération de la solution, une préfiltration a 0,2 pum, ou l'ajout de

chlore gazeux afin d'obtenir une concentration 0,5 mg/l en chlore dans l'alimentation (35,
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37). La concentration en chlore est trés importante lorsque la membrane est fabriquée
d'un matériau polymérique. Il faut tenir compte de la résistance chimique de la membrane.
L'utilisation de I'ultra-violet ou des ultra-sons permet d'éliminer ou, a tout le moins, de

limiter la présence de bactéries dans la solution.
6.1.7 Prétraitements limitant la dégradation des membranes polymériques

Le type de matériau qui compose une membrane est soumis a l'agressivité de la
solution qui passe dans le module membranaire. Généralement, ce qui est le plus
surveillé, c'est la présence de chlore libre et le niveau du pH dans la solution. Par
exemple, les manufacturiers recommandent, pour des conditions normales d'opération, un
pH de 4 a 6 et une concentration maximale en chlore libre de 1 mg/l pour une membrane
d'aétate de cellulose, et un pH de 32 11 et une concentration maximale en chlore libre de 1

mg/l pour une membrane fabriquée en polyamide sur polysulfone.

Afin de contrdler la concentration de chlore dans la solution, Ko et Guy (36)

mentionnent trois traitements populaires:

1. Filtration sur charbon
2. Traitement 3 I'aide de bisulfite de sodium (NaHSO,)

3. Traitement au dioxyde de soufre gazeux (SO,)

En ce qui a trait au pH, il peut étre contr6lé en ajoutant de I'hydroxyde de sodium
(NaOH) si la solution est acide (pH faible), et de l'acide sulfurique ou de I'hypochlorite de

sodium si la solution est alcaline.
6.1.8 Indices pour préfiltrer la solution de désencrage

Lors des essais de filtration effectués a l'aide du systéme pilote sur l'effluent de
désencrage, il y a eu des problemes de bloquage lors du prétraitement (section 4.2.1). En
effet, les mati¢res en suspension ont colmaté le premier filtre, qui était en fait un préfiltre
lavable de 24 microns (dimension nominale) de type treillis. Comme conséquence, la
pompe multi-étages se trouvait 3 étre sous-alimentée en liquide. Afin de protéger la
pompe, il a fallu arréter le montage chaque fois que cette situation se produisait.
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Le point d'échantillonage de l'effluent est situé apres le traitement primaire (figure
4.3) de flottation. En regardant de pres, il a été constaté que les matieres en suspension
étaient surtout constituées de petites fibres (dans le jargon des papetiers, il s'agit de fines).
Comme les flottateurs ont en moyenne une efficacité de séparation de 95 % sur ce type
d'effluent, il est normal d'en retrouver a l'entrée du pilote membranaire.

Quelques outils intéressants peuvent servir & compléter la préfiltration. Ily a, entre
autres, la centrifugation et la microfiltration. Dans le premier cas, tout en étant un
équipement simple 2 utiliser et comme il n'y a pas de solides abrasifs dans la solution, ce
procédé pourrait s'avérer d'une certaine utilit€. Le procédé de microfiltration serait
également utile pour filtrer la solution; le perméat généré lors de la séparation pourrait
servir d'alimentation au procédé de nanofiltration. La taille des pores devrait étre
optimisée en fonction de la distribution des MES dans I'effluent.

En elle-méme, la préfiltration d'un effluent de désencrage constitue un travail de
longue haleine. Bien que la principale contrainte ne soit pas nécessairement les MES mais
bien le débit tres élevé qu'il y a A traiter (~ 2500 m3 / jour), plusieurs prétraitements sont

disponibles.

6.2 Conception des membranes

L'industrie de la filtration tangentielle sous pression a connu un grand essor depuis
la dernieére décennie. Ceci est dii, en grande partie, & la revalorisation et au recyclage des
ressources utilisées dans les différents procédés industriels. Cette croissance a mis en
lumieére l'importance d'obtenir des membranes de haute performance. La qualité du
produit devient donc cruciale pour les manufacturiers et les utilisateurs.

La séparation qu'effectue la membrane est contrOlée par sa structure physique et
par la nature chimique du matériau qui la compose. Selon Sourirajan et Matsuura (25), la
science qui entoure la conception des membranes est fonction de deux aspects majeurs:
l'aspect physico-chimique pour le choix du matériau membranaire, et les facteurs physico-
chimiques reliés a la préparation des membranes pour différents criteres de performance.
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L'utilisation des membranes dépasse maintenant les applications de la
déminéralisation et du désalement de l'eau, et s'étend vers le traitement des solutions
industrielles contenants des substances organiques. La connaissance des interactions se
produisant entre les substances organiques et le matériau polymérique de la membrane est
essentielle pour 'optimisation du choix de la membrane. Un chromatographe liquide
haute performance (HPLC) est un outil qui permet d'en connaitre davantage sur ces

interactions (25).

La qualité du produit (membrane) doit étre vérifiée efficacement en cours de
procédé¢ afin de bien contréler la production. Le compagnie Porous Materials a congu,
d'apres leur publicité-conférence (38), un logiciel permettant de tester le matériau
membranaire (microfiltration). Les propriétés physiques que le logiciel analyserait sont,

entre autres:

1. La distribution poreuse (détermine la précision)

2. Le pore le plus grand (détermine quelle grandeur de soluté va passer)

3. Le diamétre moyen des pores (détermine les limites de la membrane
selon la taille des particules  retenir)

4. La perméabilité

6.3 Conception des modules

L'application des procédés membranaires dans plusieurs domaines ne dépend pas
que de la faisabilité technique mais également du cofit du procédé. Outre la quincaillerie
(pompes, tuyauterie, etc.), le module membranaire doit étre le plus efficace possible tout
en étant le moins dispendieux. Les premiers modules disponibles sur le marché étaient du
type tubulaire et du type plan. Ces modules ont été commercialisés pour des applications
spécifiques. Cependant, de nouvelles applications ont amené les manufacturiers 2
fabriquer des modules moins dispendieux, plus performants et plus résistants. Les
modules de types fibres creuses et spiralé sont alors apparus sur le marché. Afin de
‘produire des modules qui rencontrent les exigences du marché, les recherches se sont

portées sur une panoplie de critéres économiques et techniques.
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6.3.1 Mécanique

Un module membranaire est un assemblage de canaux ou s'écoule tangentiellement
un fluide. Ces canaux sont recouverts ou constitués de membranes au travers desquelles
une partie de 1a solution de départ est filtrée. Le module doit alors résister a des pressions
élevées, en particulier en osmose inverse, et subir en plus des dépressurisations et des
nettoyages fréquents. Lors de la conception, il faut également tenir compte des forces
frictionnelles qu'occasionnent les canaux d'écoulement dans le module et, ainsi, faire en
sorte de minimiser les pertes de charges A l'intérieur de celui-ci. A ce titre, il faut convenir
non seulement du choix de la longueur du canal d'écoulement tangentiel, mais aussi de sa
forme et de sa taille. Il est nécessaire d'éviter les écoulements préférentiels, en d'autres
mots, les zones de faible vitesse. Pour aider 2 limiter ces espaces morts, 'utilisation de
promoteurs de turbulence est recommandée. Enfin, I'étanchéité du module doit étre établi

afin d'éviter la contamination des courants de perméat avec la solution a filtrer.
6.3.2 Hydrodynamique

L'objectif est de fabriquer un module qui limite la polarisation de concentration et
les effets de colmatage, car un module qui a tendance 3 colmater nécessite le
développement d'un procédé de préfiltration dispendieux et parfois complexe.
L'appariton d'une couche limite concentrée résultera en une diminution du flux de solvant,
et celle-ci affectera la qualité globale du perméat. Bien entendu, la nature (viscosité,
cisaillement, MES, etc.) de la solution 2 traiter est intimement liée au colmatage et au
phénomene de polarisation de concentration pouvant survenir dans le module

membranaire.
6.3.3 Economie

Un exemple de l'économie que les manufacturiers peuvent réaliser est le
dessalement de 1'eau de mer par osmose inverse. Aujourd'hui, un module membranaire,
pouvant dessaler de I'eau de mer dans une configuration simple (une passe), peut étre
garantie pour une période allant jusqu'a cing ans, pourvu que le systéme soit utilisé avec
des conditions normales d'opération. De plus, le coiit d'achat est relativement abordable,
soit: $19,00 US ($26,00 canadien) pour un metre carré de membrane (35). Pour arriver a
obtenir un produit présentant un rapport qualité/prix aussi intéressant, il faut énormément
de recherche. L'une des clés de la solution est d'obtenir le plus de surface de membrane
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possible par unité de volume de module. En résumé, pour étre rentable, un module doit
faire preuve d'une bonne longévité, étre facile 2 remplacer et étre peu dispendicux. Le
coiit d'un module spiralé ainsi qu'un rapport élevé surface/volume ont justifié le choix de

cette configuration pour effectuer la filtration dans ce projet.
6.4 Modélisation mathématique d'un procédé de nanofiltration

La prédiction des performances d'un syst¢tme membranaire est importante. Elle
permet non seulement de concevoir un systéme efficace, mais également d'optimiser celui-
ci afin de trouver des conditions d'opération idéales qui permettraient l'obtention d'un flux
de solvant optimal pour ces conditions. Toutcfois, comme la plupart des solutions 2 filtrer
sont des mélanges, il devient difficile de développer un modele adéquat. Le colmatage des
membranes, I'hétérogénéité de celles-ci et la géométrie complexe de certains modules
industriels ajoutent aussi A la complexité du probléme. En se basant sur des valeurs
moyennes, on peut réussir  prédire avec une bonne précision les performances d'un ou
de plusieurs modules industriels de séparation par membranes. Les calculs itératifs du
modele numérique choisi pour réaliser la simulation, sont effectués sur le logiciel
informatique Microsoft Excel 5,0. Les équations de transport qui permettent d'cffcctuer la
simulation sont divisées en groupes ct chaque équation cst fonction d'une ou de plusieurs

valeurs moyennes.
A. Bilan massique et bilan volumique
1. Bilan volumique appliqué sur le module (hypothése: densité constante).
Qe=Qc+Qp
2. Bilan massique de soluté appliqué au module.
Qe.C,; = Qc.Cc +Qp.Cy,
3. Bilan massique au travers de la mémbrane

Ny 0 (C=Cy)

k (CAI —CAJ)
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4. Bilan massique de soluté au point de recirculation
Cpy = (C4;1-Qe + (Qmi - Qe).Cc)/Qmi
B. Transfert de matiere au travers de la membrane

1. Pression osmotique d'apres la loi de Van't Hoff ou selon des courbes reliant la

pression osmotique 2 la température et 3 la concentration de chaque soluté.
[1(Ci) = R.T.C(i))/M(i)

2. Débit de perméation

Qp = i(w— (C )+ 7(Cys))
Sm 2

C. Ecoulement des fluides

1. Perte de charge dans le module industriel (39).

Pmi — Pmo = a.(gu-;;Qmo)b

La figure 6.1 indique les données (carrés ombragés) utilisées pour démarrer la
simulation et les résultats obtenus de la modélisation (schéma central). Au bas de la page,
on retrouve les valeurs calculées par le modele pouvant étre comparées aux résultats
expérimentaux obtenus avec les mémes conditions d'opération. Les valeurs de départ
pour la simulation se divisent en trois groupes, soit les parametres, les variables

dépendantes ct indépendantes (section 3.7).

Lorsque la simulation est complétée, les valeurs calculées sont comparées aux
résultats expérimentaux. La figure 6.1 montre la précision du modele mathématique par
rapport aux différentes valeurs obtenues expérimentalement. Le pourcentage d'erreurs
obtenu pour la plupart des valeurs se situe entre 1% et 17%. En ce qui a trait 2 la
concentration dans le courant de perméat (C,3), l'erreur atteint 26%. En général, une
erreur de plus de 20% n'est pas satisfaisante et le modele doit étre révisé afin de ramener
ce pourcentage sous la barre des 20%. Cependant, en effectuant un bilan de matiére sur
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Modélisation du procédé

] U
6,08E+07 31
1,336 1,03E+06
1,21E-14 30
M(X) |2,58E+04 0 7,81E-04
A(T) |1,55E-11 1,20E-05
9,94E-04
——  9,94E-04 Qeffl.
1,45 Cal
Qmo= 4,00E-03
All=  1,24E+05 Cmo= 2,44
Pmil= 1,03E+06 Pmol= 9,89E+05
2,21 Cb= 232
Vﬂ \ 4,42E-03 < Cm= 7,14 ‘
Ca3= 0,07 ¢
‘Qp= 4,12E-04 2,44 Cso
RECs= 41% 5,82E-04 Qso
f=95%
Modele | Résultats Erreur
Qp 4,12E-04| 3,63E-04| m3/s 12%
Cso 2,44 2,24 kg/m3 8%
Ca3 0,07 0,05 |kg/m3| 26%
f 95% 96% % -1%
RECs 41% 37% % 9%

FIGURE 6.1: Représentation schématique du modele mathématique
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les résultats calculés par le modele, on remarque rapidement que celui-ci boucle trés bien.
L'écart entre les résultats expérimentaux et le modele numérique provient donc de la

précision des résultats recueillis en laboratoire sur le systeme pilote.
6.4.1 Erreur expérimentale

Outre les erreurs de manipulation, la précision des équipements est une source
inévitable d'erreurs. Il est important de tenir compte de cette précision lors de la
comparaison entre les résultats obtenus expérimentalement et ceux calculés par le modele.
Quatre appareils de mesure ont été utilisés. Les débimetres pour le courant de perméat et
de concentrat avaient une précision de l'ordre de 5%, le manometre de pression avait aussi
une précision de 5%, tandis que la précision du thermocouple manuel se fixait a 1%. En
ce qui concerne le conductimétre, la valeur se situait a 1% selon le manufacturier.
Toutefois, la conductivité a été traduite en une mesure de concentration en calibrant
I'appareil avec différentes concentrations d'un méme soluté de référence (NaCl). La
manipulation effectuée, pour réaliser une courbe d'étalonnage reliant la conductance 2 la
concentration de chlorure de sodium solubilisé, génére une erreur au niveau de la
précision. Celle-ci est difficile & chiffrer. Cependant, deux séries de standard ont été
confectionnées, permettant ainsi la construction de deux courbes de calibration. Une
comparaison des deux courbes (figure 4.1) a pu étre réalisée et cela a permi d'évaluer
grossierement la précision de la manipulation 2 0,5%, ce qui est moindre que l'appareil de

mesure.

6.4.2 Discussion sur I'écart entre le modele et les résultats expérimentaux obtenus sur le
pilote

Le pourcentage d'erreur entre le modele mathématique et les débits mesurés par
deux rotamétres sur le syst¢me pilote differe de 8% et de 12% en ce qui a trait au courant
de concentrat et de perméat. La précision de ces débimetres était de 5%, pour un fluide
ayant une masse volumique de 1000 kg/m3 a 20 °C. La plus grande disparité fut trouvée
pour la valeur de la concentration en sels dissous dans le courant de perméat (C,;). Le
pourcentage d'erreur se situe & 26% pour l'exemple de modélisation présenté 2 la figure
6.1. Enregardant de plus pres, le bilan massique du modéle mathématique boucle a 1%.
Lorsque celui-ci est effectué sur les résultats expérimentaux obtenus avec l'effluent réel, il
en va tout autrement. En général, le bilan de mati¢re ne boucle pas aussi bien que le

modele. C'est un peu paradoxal d'obtenir un bilan massique théorique plus précis que
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celui calculé A partir des résultats recueillis expérimentalement. Il y a donc imprécision au

niveau des lectures de certaines mesures physiques.

En reprenant la valeur de la concentration du perméat (C,,) a la figure 6.1, on note
rapidement que cette valeur expérimentale est plus faible que la valeur calculée par la
simulation. En d'autres mots, il ne peut y avoir contamination de la sonde de

conductivité, car la concentration C,; (expérimentale) serait plus élevée que la valeur

simulée.

6.4.3 Passage d'un module 2 un ensemble de six modules en série

Il a ét€ vu au point précédent que le bilan de matiére pour les valeurs calculées par
le modele bouclait & prés de 1%. Comme il est suffisamment précis, le questionnement
suivant pourrait &tre avangé, c'est-a-dire, lors du passage de la solution d'un module 3 un
autre. Est-ce que le flux de solvant est affecté ?, Est-ce que la qualité du perméat change ?
La figure 6.2 montre un diagramme d'écoulement qui représente une pompe et 6 modules
de nanofiltration en série. Les conditions a I'entrée du premier module sont identiques aux
valeurs de départ utilisées lors de la modélisation, dont les résultats sont présentés 2 la

figure 6.1.

Lors de la filtration de la solution réelle, il se produit plusieurs phénomenes dont il
a ét€ question aux chapitres précédents. En se référant a la figure 6.2, on note que le débit
de perméat ou le flux de solvant diminue d'un module a l'autre, et qu'inversement, la
concentration dans le perméat augmente. Il y a plusieurs raisons a cela. Lors du passage
de la solution dans un module membranaire, une partie du fluide, forcé par un gradient de
pression, traverse la membrane et enrichi par le fait méme la solution 2 traiter. La
concentration moyenne dans le module fait en sorte d'augmenter la concentration 2 la
surface de la membrane, d'ou I'accroissement de la pression osmotique. La conséquence
directe de tout cela est la baisse du flux de solvant. D'un module a l'autre, ces
phénomenes se produisent. En plus, & cause des forces frictionnelles présentes, il y a
pertes de charge dans les modules. Cette diminution de la pression effective fait en sorte
de réduire le débit de perméat tout au long de la série de modules. II faut noter également
puisque la solution 2 traiter s'enrichit, la concentration du perméat provenant du sixiéme

module est plus élevée que celle calculée a la sortie du premier module.
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6.4.4 Systtme membranaire de nanofiltration a I'échelle industrielle

Dans un module industriel, les conditions d'opération sont variables tout au long
de celui-ci. Tel que montré 2 la figure 6.2, les conditions opératoires sont liées aux
variations (concentration, pression, et vitesse). Alors, comment réaliser une conception
permettant de traiter une solution réelle si, en plus, les conditions d'opération ne sont pas
fixes dans le module membranaire? Comment concevoir, 3 1'échelle industrielle, un
procéd€ de séparation par membranes de nanofiltration qui produirait des milliers de
meétres cubes de perméat par jour, contenant moins d'une centaine de milligrammes de
solides totaux dissous par litre de filtrat produit, et ce, a2 partir d'un effluent de

désencrage?

Plusieurs paramétres environnementaux (DBOs, DCO, NTK-N, etc.) ont été
analysés sur I'effluent lors des essais réalisés sur le banc de laboratoire et sur le systéme
pilote. Toutefois, afin de simplifier la démonstration, le crittre suivant a été retenu pour la

simulation, c'est-a-dire, les solides totaux dissous mesurés par conductivité.

" En se référant aux équations de transport dont certaines ont été décrites
antérieurement, un modele mathématique a été élaboré, ce qui a permis d'évaluer un
assemblage de six modules en série (figure 6.2), en fonction des conditions & l'entrée:
concentration (C,,), débit (Qmi), pression (Pmi). Les valeurs de sortie obtenues étaient
les suivantes: le débit de sortie (Qmo), 1e débit de perméat (Qp), la concentration 2 la sortie
(Cmo), la concentration du perméat (C,,) et la pression de sortie (Pmo). Cependant,
lorsque plusieurs modules s'avérent nécessaires pour effectuer la filtration, quelle
configuration ou plut6t quel assemblage de modules doit-on prévilégier? Est-ce que les
modules doivent étre agencés en série ou en parallele? Un grand nombre de modules
assemblés parallelement impliquera une baisse de la vitesse tangentielle a la surface de la
membrane, ce qui causera une accumulation rapide de soluté a la surface. Il y aura
augmentation de la pression osmotique et diminution du débit de perméation. En contre
partie, trop de modules en série amenera une grande perte de charge, et donc, une baisse
du débit et de la qualité du série ameénera une grande perte de charge, et donc, une baisse
du débit et de la qualité du perméat. En effet, cette derniére conséquence peut étre vérifiée
a la figure 6.2, lorsque les valeurs Qp et C,; (perméat du module no 1) sont comparées a
celles du module no 6 (Qps, C,3). La concentration du perméat (module no 1) passe de



Patm L/min USGPM Passe no 1
Qeffl.=4,42E-03 264,95 70
Cal= 1,45
Qmil 4,42E-03 Qmo1 Qmo2
Cal= 1,45 Cb 3,996-03 Cb2 3,586-03 Cbh3
Pmi1 1,03E+06 1,53 Cso1 1,69 Cso2 1,89
Cm 1,60 Cm2 1,60 | Cm3
4,92 Pmo1 5,17 Pmo2 550 |
+ 9,89E+05 + 9,54E+05*‘;
Ca3= 0,05 Ca3= 0,05 Ca3= 0,05
Qp= 4,30E-04 Qp2= 4,10E-04 Qp3= 3,92E-04
25,78 24,60
Qmo3= 3,18E-03 Qmo4 Qmo5 Qmo6
Cs03=1,99 Ch4 2,81E-03 Cb5 2,45E-03 Cb®6 2,10E-03
Pmo3= 9,24E+05 2,12 Cso4 2,41 Cso5 2,78 Csob
Cm4 2,25 Cm5 2,57 Cmé6 2,98
5,91 Pmod 6,45. Pmo5 7,14
* 8,98E+05*¢__ 8,76E+05 "“ o
Ca3= 0,06 Ca3= 0,06 Ca3= 0,07
Qp4= 3,76E-04 Qp5= 3,60E-04 Qp6= 3,45E-04 Pmob6
22,54 21,61 8,58E+05

FIGURE 6.2: Assemblage de 6 modules en séries

v6
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0,05 kg/m3 2 0,07 kg/m3 (module no 6), et le débit de perméation diminue pour le méme
arrangement de 0,85 m3/s. En regardant le probléme sous tous ces angles, il demeure
indéniable qu'il faille faire un compromis, c'est-a-dire, réaliser un agencement parallele et

en série.

Pour réaliser 1a conception, il faut tenir compte des contraintes, mais également des
colits qui y sont associés. La qualité et la quantité de perméat désirées, ainsi que les
caractéristiques physico-chimiques et le débit de I'alimentation représentent la contrainte la
plus importante. Par exemple, la préfiltration (filtration, microfiltration, ultrafiltration) et
le prétraitement (adoucissement, déchloration, ajustement du pH, etc.) font partis
intégrante d'un systtme membranaire, et représentent une part importante des cofits. Une
contrainte non négligeable est la disponibilité du matériel sur le marché. Par exemple,
trouver une pompe 3 haut débit capable de fournir 10 000 kPa sur demande, n'est pas
chose facile, et encore il faut savoir si cela existe. Chercher des membranes, des modules
et de la tuyauterie (haute pression, non corrosive, etc.) adéquats, est tout aussi
contraignant. L'optimisation se fera donc en fonction de la disponibilité de 1'équipement

(investissement) et des cofits reliés a I'opération du systeme.

‘La figure 6.3 montre 'agencement proposé pour un systéme membranaire
industriel. Cette conception repose sur l'expérimentation réalisée sur le banc de
laboratoire et sur le pilote, mais ne tient pas compte de toutes les contraintes (cofits,
disponibilité de 1'équipement, changement de température, etc.). A l'aide du modgle
mathématique élaboré plus tot, une unité permettant de traiter 1526 m3/jr d'effluent de
désencrage a été congue. Le débit total moyen de perméation réutilisable dans le procédé
de désencrage est de 1217 m3/jr avec une concentration moyenne se chiffrant & 0,075
kg/m3 en solides totaux dissous. Le taux de récupération global s'é1eéve a prés de 80% et
le nombre de modules nécessaires & la filtration atteint 38. Afin de traiter les rejets
provenant de l'usine Désencrage C.M.D Inc., deux unités du méme type seraient

nécessaires.



Alimentation
1040 L/min

4 1,45 kg/m3

— - H = H A
vV VvV VY

QI N R RN Hﬂ‘

{Q—[}m—m—[jfl:‘— B o N I = N S O

B ™ = o M Rt
YV VY VY VY

Concentrat < %H%}—
195 L/min |

6 kg/m3
Perméat
846 L/min
0,17 kg/m3

FIGURE 6.3: Systeme membranaire a l'échelle industrielle
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CHAPITRE VII
CONCLUSION

Il a été souligné dans la problématique de cet ouvrage que les fabriques de pétes et
papiers étaient reconnues comme étant de grandes consommatrices d'eau et que le procédé
de désencrage en utilisait parfois une plus grande quantit€ due aux étapes de lavage et de
flottation. Mé&me si les rejets liquides engendrés par cette consommation élevée en eau
rencontrent les nouvelles normes environnementales, il n'en demeure pas moins que ces
dernieres vont de plus en plus se resserrer. L'effluent z€ro n'est donc pas un mythe et
sera sans aucun doute une réalité avant la fin de la prochaine décennie. De plus, la
fermeture des circuits d'eaux permettra une meilleure gestion des courants liquides dans la
fabrique. Finalement, l'arrivée prochaine, comme en Europe, des compteurs d'eau est un
indice de plus sur l'importance de bien fermer la boucle afin de rester compétitif sur le

marché international.

11 a été prouvé, d'apres les résultats obtenus autant a l'aide du banc de laboratoire
qu'avec le systéme pilote, que la nanofiltration permettait non seulement de 'puriﬁer
efficacement l'effluent provenant du traitement primaire (flottation), mais également de
recycler une bonne partie du perméat en le dirigeant vers des endroits stratégiques dans le
procédé de désencrage (triturateurs et flottateurs). La qualité trés appréciable du perméat
généré par la filtration permet de respecter trés aisément les nouvelles normes
environnementales (1995). La totalit¢ du perméat pourrait sans doute étre recyclé en entier
dans le procédé de désencrage; cependant, seul les calculs reliés aux bilans de matiere
combinés aux bilans d'énergie sur I'ensemble des courants liquides du procédé de
désencrage (avec l'intégration du syst¢tme membranaire) feraient en sorte de valider ou non

cette affirmation.

En général, lorsqu'une membrane est soumise & un gradient de pression plus ou
moins important, elle perd du méme coup une partie de son efficacité (perméabilité) avec le
temps. Dans le cas présent, ce phénomene a été observé A plusieurs reprises. Afin de
décolmater la membrane, deux procédures de nettoyage furent élaborées. Celle utilisant
du NaOH et de I'hypochloryte de sodium (NaOCl) a présenté de bons résultats. Le débit
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de perméation a été recouvré, mais, cependant, la qualité du perméat a diminué. Un
meilleur dosage de I'hypochloryte permettrait d'éviter ou de limiter la dégradation
prématurée de la membrane, cela se traduirait par une rétention soutenue des solutés par la

membrane.

Afin de limiter la quantité de produits chimiques utilisés lors des nettoyages et qui
pourraient, par le fait méme, se retrouver dans les boucles du procédé de désencrage, de
nouvelles technologies de nettoyage telles les ultra-sons et les champs €lectriques pulsés
devraient étre envisagées. Ce secteur d'activité pourrait étre développé au niveau des
effluents de désencrage. Il serait intéressant de regarder dans cette direction et de fournir

certains efforts dans ce sens.

La conception d'un systtme membranaire & grande échelle repose nécessairement
sur un bon modele mathématique afin de limiter la marge d'erreurs. En effet; plusieurs
phénomeénes physico-chimiques se produisent dans les modules et particuliérement
lorsqu'ils sont disposés en séries. De plus, les effets de ces phénomenes s'accentuent
toujours de module en module donc, il faut en tenir compte. La modélisation, basée sur la
teneur en sels dissous dans l'effluent, a permis de réaliser la conception d'un systéme
membranaire traitant un peu plus de 2000 m3 d'eau usée (flottée) quotidiennement,
permettant ainsi de récupérer pres de 80 % de ce débit. La précision du modele est
relativement bonne lorsqu'il est comparé aux résultats expérimentaux obtenus lors de la
filtration avec le pilote. Toutefois, aucune conclusion a ce sujet ne peut étre tirée lorsqu'il
y a plusieurs modules installés en série, car aucune comparaison n'a pu étre réalisée

(systeme pilote 2 un module).
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